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RESUMEN

Actualmente, nuestro pais cuenta con una matriz energética basada en el empleo
de recursos hidricos y gas natural, casi en partes iguales. Sin embargo, Peru cuenta con
una gran diversidad de potenciales fuentes de energia ademas de las mencionadas.
Entre ellas tenemos cantidades importantes de carbén, ubicadas principalmente en el

norte, el cual actualmente no es muy usado para la produccién de electricidad.

El presente trabajo propone aprovechar el carb6n como recurso energético con
bajas emisiones a través de la tecnologia de gasificacidn, la cual usa oxigeno y vapor de
agua para convertir al carbén en una mezcla de gases llamada syngas, que se usara
como combustible para alimentar un ciclo combinado. Este ciclo combinado ha sido
integrado al proceso de gasificacién para aprovechar la energia térmica del syngas,
aumentando la eficiencia del ciclo. Se ha realizado el disefio conceptual de plantas de
diferente nimero de niveles de presién del ciclo de vapor, después de lo cual se
evaluaron técnica y econémicamente. También se evaluaron las emisiones al medio
ambiente. En todos los casos se han obtenido eficiencias mayores al 40%, llegando a

acercarse al 50% en algunos escenarios.

Palabras clave: Carbon, gasificacion, gas sintético, syngas, electricidad, ciclo

combinado, integracion de procesos.



ABSTRACT

Currently, our country has an energy matrix based on the use of water resources
and natural gas, almost in equal parts. However, Peru has a great diversity of potential
energy sources in addition to the specific ones. Among them, we have significant
amounts of coal, located mainly in the north, which currently is not widely used for

electricity production.

This work proposes to use coal as an energy resource with low emissions through
gasification technology, the use of oxygen and steam to convert coal into a gas mixture
called syngas, which can be used as fuel to feed a combined cycle. This combined cycle
has been integrated with the gasification process to use the thermal energy of the syngas,
increasing cycle efficiency. The conceptual design of plants with different number of
pressure levels of the steam cycle has been carried out, after which a technical-
economical evaluation was done. Emissions to the environment were also evaluated. In
all cases, efficiencies greater than 40% have been obtained, reaching close to 50% in

some cases.

Key words: Coal, gasification, synthetic gas, syngas, electricity, combined cycle,

process integration.
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CAPITULO |

INTRODUCCION

1.1 Definicion del problema

El cuidado del medio ambiente es un tema de sumo interés a nivel mundial, y
tanto gobiernos como instituciones estan desarrollando medidas para mitigar los
efectos de la contaminacién en nuestro planeta. Una de estas medidas es buscar la
disminuciéon de las emisiones de diéxido de carbono (CO.), un gas de efecto
invernadero. Entre las actividades que lo emiten esta la generacion eléctrica, que se
encuentra en constante crecimiento. Segun la Agencia de Evaluacion Ambiental de
los Paises Bajos [1], a nivel mundial, en el afio 2017, el 39% de las emisiones anuales
de didéxido de carbono fueron ocasionadas por la combustién del carbén, proceso que
se realiza principalmente en plantas de generacién eléctrica basadas en dicho
combustible. Para reducir las emisiones, se recomienda cambiar el carbén por otras
fuentes de energia, mejorar la eficiencia energética, o aplicar tecnologias de captura
y almacenamiento de carbono. En la misma linea, la Agencia Internacional de
Energia menciona que “la reduccién de las emisiones de las centrales térmicas
basadas en carbon tendria un impacto significativo en las emisiones globales y en el
cambio climatico” [2]. Por ello, si se desea seguir aprovechando el carbén como
materia prima para la generacion eléctrica, se deben utilizar tecnologias con menores

emisiones de CO..



En nuestro pais, el carbdn, aunque no participa notablemente en la matriz
energética (0,068% de la produccién total de energia en el afio 2019 [3]), es muy
utilizado en la industria del cemento (92,5% del consumo total de carbdn al afio 2016
[4]), en donde es quemado para obtener el calor que necesitan sus procesos. Dado
que el carbdn es un recurso no renovable, y considerando que solo en la provincia
de La Libertad tenemos reservas probadas de 4 180 000 toneladas de carbén

antracita [4], se pueden encontrar nuevas oportunidades para el uso de este recurso

[5].

Hasta el afio 2018, la matriz energética peruana estaba participada
compuesta en un 95.4% por energia hidrica y térmica y el resto por energias
renovables [3]. En principio, una matriz energética con solo dos componentes
presenta riesgos a futuro, por lo que es necesario diversificarla. Sobre los riesgos, la
generacion de electricidad con energia hidrica y térmica puede verse afectada
porque: (i) se prevé que el potencial de suministro hidrico desde los glaciares
disminuird [6, 7, 8]; (ii) la mayor parte de las centrales termoeléctricas estan ubicadas
en el distrito de Chilca (Lima) y dependen de un solo gaseoducto que, de sufrir fallas
técnicas, afectaria a todas esas centrales, comprometiendo el suministro eléctrico del

pais.

Por otro lado, en el Perl es practicamente desconocida la tecnologia de
gasificacion. Esta permite convertir materia prima que presente carbono en su
composicién (carbén, biomasa, entre otros) en una mezcla de gases llamada gas
sintético (synthetic gas, en adelante syngas) que tiene diferentes usos en el &mbito

de la energia y de la industria quimica. Si esta tecnologia fuese mas conocida,



investigada, y usada en nuestro medio, podria aportar mayor valor agregado a

muchos materiales, entre ellos el carbén.

En la direcciobn de aprovechar el recurso carbonifero peruano para la
generacion eléctrica con bajas emisiones de CO», en este trabajo se propone el
disefio de una central térmica de gasificacion integrada en un ciclo combinado
(Integrated Gasification Combined Cycle, en adelante IGCC), para emplear el carbon
sin quemarlo y aprovechar su energia quimica con mayor eficiencia y menos
emisiones que la combustién directa del mismo. De resultar factible, los resultados
de esta tesis podrdn aplicarse tanto en nuestro pais como en el mundo,

contribuyendo a solucionar los problemas medioambientales del uso del carbon.

1.2  Antecedentes

El carb6n es un combustible abundante en paises como China y Estados
Unidos, y empleado significativamente en Japon e India [9]. En nuestro pais también
contamos con dicho recurso, y se ha manifestado interés por su aprovechamiento.
Por ejemplo, Herencia y Herrera [10] propusieron usar carbOn antracita para la
generacion de vapor. El problema del carb6n es que su empleo siempre ha sido poco
eficiente y muy contaminante debido a la emisién de di6xido de carbono y otros
compuestos como SOy, NOx [11] y Hg [12] durante su combustion. Es en este
contexto que, buscando aprovechar mejor dicho combustible, se dirige el interés a
nuevas alternativas para su aprovechamiento [13]. Una de estas alternativas es la

gasificacion.

La gasificacién de carbén ha sido y sigue siendo una opcién alternativa a la

combustién debido a que no quema dicho material, sino que lo convierte en syngas,



el cual es (i) usable directamente, (ii) separable en sus componentes (hidrégeno y
monoxido de carbono, en su mayor parte), o (iii) transformable en combustible liquido.
Estas aplicaciones otorgan un nuevo valor a la mencionada materia prima [14]. El
syngas o el hidrégeno producto de la gasificacion también pueden ser usados para
la produccion de electricidad mediante el empleo de pilas de combustible (fuel cells).
Por ejemplo, el afio 2007 Japdn planificaba plantas IGCC, de gasificaciéon integrada
en celdas de combustible y plantas con captura y almacenamiento de carbdn (Carbon
Capture and Storage, CCS) [15]. China también estd mostrando interés en estas

tecnologias debido a que su matriz energética depende en un 62% del carbén [9].

Respecto a las plantas IGCC, son plantas que integran el proceso de
gasificacion en centrales eléctricas convencionales de ciclo combinado, permitiendo
utilizar diferentes combustibles (tanto sélidos como liquidos) en este tipo de
centrales, de tal manera que puedan ser aprovechados con las altas eficiencias y
bajas emisiones caracteristicas de las mismas [16]. Comparadas con otras
tecnologias de generacion con combustibles fosiles, presenta mejores eficiencias,
bajo impacto de sus emisiones contaminantes, y costos de materia prima mas
estables [16]. Esta tecnologia comenzé a implementarse desde la década del 70, y
ya se considera madura; sin embargo, la integracion de los componentes de una
central de este tipo aln presenta diversos desafios debido a la falta de sistemas
estandarizados disponibles [17]. Algunos ejemplos actuales de sus aplicaciones se
encuentran en ltalia, donde existe experiencia de trabajo con este tipo de plantas
[18]. En el ambito comercial, empresas como General Electric, Mitsubishi y Siemens

ofrecen plantas de referencia en su catalogo [19].



Acerca de las tecnologias disponibles para la gasificacion, existen tres
principales (segun el tipo de reactor donde ocurre la conversién del carbén a syngas,
llamado gasificador) que son las de mayor uso en el mundo por su alto grado de
madurez: gasificador de lecho fijo, gasificador de lecho fluidizado, y gasificador de
flujo arrastrado. También existe una cuarta tecnologia llamada gasificacién por

plasma, la cual se encuentra en proceso de desarrollo y madurez [20, 21].

En nuestro pais, en el &mbito académico se ha manifestado interés en la
gasificacion. En la Universidad Nacional de Ingenieria, Bravo [22] plante6 en el afio
1997 una planta de gasificacion con tecnologia Lurgi (un tipo de gasificador de lecho
fijo) para aprovechar el carbon de la zona del Alto Chicama en una planta de
generacion eléctrica que alimentaria con 150 MW al Sistema Eléctrico Centro-Norte,
que en ese entonces no estaba interconectado. Alonso [23] describe una planta de
gasificacion de lecho arrastrado para la gasificacién del coque residual de una
refineria con el objetivo de usar el syngas para obtener electricidad, vapor e
hidrogeno. Propone una central de ciclo combinado para la produccién de 240 MW
de potencia. En la Universidad de Piura se han desarrollado prototipos de plantas de
gasificacion de biomasa que estan experimentando con diferentes residuos agricolas
(hojas de cafia de azucar, bagazo, cascaras de cacao, entre otros) para la obtencién
de gas de sintesis [24]. En el afio 2017, en la Universidad Nacional de San Agustin
(UNSA) de Arequipa, comenzo la investigacion sobre la produccién de electricidad a
partir del uso de residuos sélidos [25]. Asimismo, Ramos et al., con colaboracién del
autor de la presente tesis [26, 27], analizaron la factibilidad de una planta de
produccién de hidrégeno y electricidad (con pilas de combustible) a partir de la
gasificacion de residuos solidos hospitalarios no peligrosos. En la literatura revisada

no se han encontrado propuestas de gasificacion por plasma en Perda.



1.3 Justificacién

Por un lado, con el fin de seguir diversificando nuestra matriz energética, es
necesario desarrollar tecnologias que permitan aprovechar de forma sostenible
nuestro carbon, pero sin las altas emisiones que suelen caracterizar su explotacion.
El diversificar la matriz energética también permitird disminuir el impacto de la
materializacion de los riesgos mencionados en la definicion del problema (deshielo

de glaciares y vulnerabilidad del suministro de gas natural).

Por otro lado, la gasificacién es una tecnologia muy versatil que puede usarse
para aprovechar de forma ecolégica diferentes materias primas ademas del carbon:
biomasa, residuos sélidos, residuos hospitalarios y aguas residuales. Con ello,
ademas de solucionar el problema de su almacenamiento o tratamiento,
obtendriamos gas sintético de ellos, el cual puede usarse de diferentes maneras:
como combustible (uso directo), como materia prima para la obtencion de
combustibles liquidos, separado en los gases que lo componen, y para generacion

eléctrica.

Por tanto, se justifica evaluar la viabilidad técnica y econémica de una planta
de gasificacion integrada en un ciclo combinado que emplee carb6n como materia

prima.



1.4

Objetivos

141 Objetivo general

Evaluar la viabilidad técnica y econémica de una planta de produccién de electricidad

a partir de carb6n antracita peruano mediante un proceso de gasificacion integrado

en un ciclo combinado.

1.5

1.4.2 Objetivos especificos

Estudiar la situacién del carb6n en el mundo y en Peru

Revisar el estado del arte de la tecnologia de gasificacion de carbon
Determinar la composicion de syngas obtenido a partir de carb6n antracita
peruano

Simular y analizar distintas configuraciones de equipos de la planta IGCC
variando el nimero de niveles de presion y el tamafio de planta

Determinar el costo de produccién de la electricidad para diferentes
configuraciones de equipos de la planta

Comparar los costos de las plantas IGCC con los costos de otras tecnologias
de generacién

Comparar las emisiones de didxido de carbono (y otros gases contaminantes)

de la planta IGCC con la normativa vigente

Hipotesis general y especifica

15.1 Hipotesis general

Las plantas de gasificacion integradas con ciclos combinados alimentadas

con carbén antracita del Alto Chicama e instaladas en Per( son viables en los

aspectos técnicos y econémicos.



152 Hipdtesis especificas

e Lastecnologias de plantas IGCC tienen un alto grado de madurez que permite
su aplicacién en el ambito peruano

e Eldisefio de plantas IGCC con mayor nimero de niveles de presién favorece
la viabilidad técnica.

e Eldisefo de plantas IGCC de gran escala favorece la viabilidad técnica.

e Eldisefio de plantas IGCC con mayor numero de niveles de presion favorece
la viabilidad economica.

e Eldisefo de plantas IGCC de gran escala favorece la viabilidad econdmica.

e Las emisiones de las plantas IGCC alimentadas con carbon del Alto Chicama

son menores que otras tecnologias de aprovechamiento de carbon.

1.6 Alcance

El alcance del presente trabajo abarca el disefio conceptual y la evaluacion
técnica y econdémica de un sistema energético de produccién de electricidad
empleando una planta IGCC. Se enfatiza en los procesos de gasificacion y
produccion de electricidad con un ciclo combinado. Se prueban, a través del disefio
y la simulacién, configuraciones de uno, dos y tres niveles de presion de vapor
empleando el software Thermoflex ®. También se evalla el efecto del tamafio de
planta sobre las prestaciones de la planta. Asimismo, se compara el costo de
produccién de electricidad con tecnologia IGCC frente a otras alternativas de

generacion.

1.7 Metodologia



El desarrollo de este trabajo contempla la investigacion sobre la situacion del
carbon en el Pert y el mundo, ademas de la revision del estado del arte de las
tecnologias de gasificacién. Con ese conocimiento, se evallan y seleccionan los
equipos de produccion de syngas, acondicionamiento de gases, y los que conforman
el ciclo combinado convencional (turbina de gas, caldera recuperadora de calor
(HRSG) y turbina de vapor). Para la simulacion se emplea el software Thermoflex ®,
que permite simular el proceso de gasificacion y la operacion del ciclo combinado.
En el disefio de cada configuracion de la planta, el equipo principal es la turbina de

gas, y a partir de ella se dimensionan los demas equipos.

Se evalla la factibilidad técnica y econdémica de la planta IGCC para
diferentes configuraciones, determinando el costo del MWh producido por la planta.
Ademas, se obtienen las emisiones de agentes contaminantes producto de la
operacion de la planta y se comparan estos resultados con las emisiones de otras

tecnologias. Con los resultados obtenidos se formulan las conclusiones.
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CAPITULO I

CARBON COMO FUENTE ENERGETICA EN PERU Y EL MUNDO

En el presente capitulo se revisar4 el estado del carbon como fuente

energética en el mundo y en nuestro pais, pasando por sus cantidades, tipos y usos.

2.1 Situacion del carbén en el mundo

2.1.1 Reservas y produccion de carbén

Las reservas probadas de carbén® en el mundo al afio 2018 ascienden a 1
054 782 millones de toneladas [28], las cuales se reparten entre las regiones segun

se muestra en la Fig. 2.1.

Acerca de la produccién de carbén, en el mismo afio se produjo el equivalente
energético a 3916.8 millones de toneladas de petréleo?. La evolucion de la

produccién desde el afio 1993 se aprecia en la Fig. 2.2.

1 Se refiere a “aquellas cantidades cuya informacion geoldgica e ingenieril indica, con
razonable certeza, que pueden ser recuperadas en el futuro de reservorios conocidos bajo
condiciones econdmicas y operativas existentes” [28].

2 Una tonelada de petréleo equivale a 41.868 GJ. Esta unidad de energia también se conoce
como tonelada equivalente de petrdleo (tep).
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Fig. 2.1: Reservas probadas de carbdn en el mundo en el afio 2018.
Fuente: [28]
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Fig. 2.2: Evolucién de la produccién de carbén por region periodo 1993-2018.
Eje vertical en millones de tep.
Fuente: [28]

Para estimar cuanto pueden durar las reservas de carbén, se introduce el

concepto de ratio reserva-produccién como sigue:

Mg
Rr/p = m_P (2.1)
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En donde My es la reserva de carbon en cada region en millones de
toneladas, y mp es la produccion medida en millones de toneladas por afio. El ratio
se calcula en afios, por lo que se puede interpretar este valor como la cantidad de
afos que las reservas de carbén de una regidn durarian si se mantuviese el mismo
nivel de produccion. Este ratio se calcula anualmente con la nueva informacién de
reservas probadas y produccion. Los valores calculados para el periodo 2018

aparecen en la Fig. 2.3.

400

(1) Norteamérica

(2) América Central y del Sur
(3) Europa

(4) cIs

(5) Medio Oriente y Africa
(6) Asia Pacifico

(1) (2) (3) (4) (5) (6)

Fig. 2.3: Ratio reservas-produccién por region para el afio 2018.
Fuente: [28]

Este ratio muestra que, segun la region, que las reservas de carbdn podrian
seguir siendo explotadas entre 53 y 342 afios. Por pais, el valor mas alto del ratio lo
tiene Espafia con 433 afios. Asi mismo, el ratio mundial tiene un valor de 132 afios
[28]. Estas cifras demuestran que el mundo tiene cantidades de reservas probadas
de este recurso suficientes para seguir siendo aprovechadas por mucho tiempo, sin

contar las reservas posibles.
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2.1.2 Usos del carbdn

El carbdn tiene multiples aplicaciones [29]:
e generacion de electricidad con plantas de ciclo Rankine;
e produccién de acero y metal;
e conversion a combustible liquido a través de licuefaccion (directa o indirecta);
e produccion de cemento;
e materia prima para diferentes productos (jabén, aspirinas, disolventes,
plasticos, carbdn activado, entre otros);
e otros (refinacion del aluminio, manufactura de papel, industrias quimicas y

farmacéuticas).

Los subproductos de la explotacion del carb6n también tienen valor de uso.
e El alquitran refinado de carbén se usa en manufactura de aceite de creosota,
naftaleno, fenol y benceno, entre otros quimicos.
e El gas de amoniaco del horno de coque se usa para obtener sales de

amoniaco, acido nitrico y fertilizantes agricolas.

En la Fig. 2.4 se muestran los usos no combustibles del carbén, tanto

tradicionales como modernos.

En los siguientes acapites se profundizard& mas acerca de dos usos

especificos del carbon: como fuente energética y como materia prima de gasificacion.
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Fig. 2.4: Tecnologias tradicionales y modernas de conversion de carbon a quimicos.
Fuente: [30]
2.1.2.1 Uso del carb6n como fuente energética
En el afio 2018, el consumo mundial de combustibles para la generacién de
energia ascendié a 13 864.9 millones de tep [28]. Los combustibles considerados
fueron petréleo, gas natural, carbdn, energia nuclear, energia hidroeléctrica, y
renovables. De esa cantidad, 3772.1 millones de tep le corresponde al carbén, esto

es, un 27.2% del total. En la Fig. 2.5 se aprecia el consumo de cada regién por tipo

de combustible.
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Fig. 2.5: Composicién del consumo regional por tipo de combustible.

Fuente: [28]
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A pesar de ocupar mas de la cuarta parte del consumo mundial, el carbdn no

esta presente como la principal fuente primaria de energia en las regiones, excepto

por la region Asia Pacifico. Esto muestra la influencia de dicha regién en la matriz

energética mundial.

2.1.2.2 Uso del carb6n como materia prima de gasificacién

A nivel mundial, el carb6on es la principal materia prima de plantas de

gasificacion que se encuentran en operacion, y también lo sera para las que estan

en construccion y planificadas hasta el afio 2020 [31]. Véase la Fig. 2.6.

Las aplicaciones del syngas producto de la gasificacion se muestran en la Fig.

2.7.
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Fig. 2.6: Materias primas para gasificacion a nivel mundial.
Fuente: [31]
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Fig. 2.7: Aplicaciones del syngas en el mundo.
Fuente: [31]

2.2 Disponibilidad del carb6n en el Pert y aplicaciones

El Perd cuenta con reservas propias de carbon. Parte de ellas son usadas

para la generacién eléctrica, mientras que otra se emplea en su mayoria en la

industria del cemento.
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2.2.1 Reservas nacionales de carbon

Segun el Balance Nacional de Energia 2018 [32], el Pert cuenta con 5,5
millones de toneladas de reservas de carbén probadas y 9,43 millones de toneladas
de reservas probables. Las reservas probadas se reparten entre nuestras regiones

como se muestra en la Fig. 2.8.

06 119 007 1%
.0, )

® |3 Libertad

= Ancash
1.34; 24%

Lima

3.49; 64% Otros

Fig. 2.8: Distribucidn de las reservas probadas de carb6n peruano por regiones.
Datos expresados en millones de toneladas y porcentaje.
Fuente: Adaptado de [32]

Los tipos de carbdn con los que cuenta el pais son carbén antracita y carbén
bituminoso, siendo el primero el mas abundante (98,8% de las reservas probadas) y
“se caracteriza por ser un tipo de carbon que arde con dificultad, pero que es rico en
carbono y posee un alto poder calorifico” [32]. En La Libertad, la regiébn con mayor

cantidad de carbdn, los yacimientos contienen “basicamente carbén tipo antracita”

[32].

2.2.1.1 Reserva del Alto Chicama
La reserva del Alto Chicama pertenece a la provincia de Otuzco, regién La

Libertad. Se ubica entre cotas de 800 a 4300 m.s.n.m. [33] y abarca un area de 1520
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km? [34]. El carbén de esa cuenca es mayormente antracita. Segln el Balance
Nacional de Energia, en el Alto Chicama se produjeron 20 582 toneladas de carboén
en el afo 2018 [32]. Sin embargo, de manera no oficial, se puede estimar
aproximadamente una produccion de 401 500 toneladas anuales?, cifra mucho mayor
a la oficial. Esta diferencia entre la data obtenida del Balance y la estimacién debe
motivar a realizar otros estudios para conocer con mayor precision la produccién en

la cuenca.

Brooks et al. [34] obtuvo dieciséis muestras del carbén del Alto Chicama; sin
embargo, “el numero limitado de muestras y la ausencia de informacién geolégica de
algunas muestras impiden cualquier discusion detallada de los controles geolégicos
sobre la calidad del carbén o cualquier tratamiento estadistico de los datos
analiticos”. Para los fines de la tesis, se tomaran los valores de una de las muestras
(BP2900) como los valores del carbon que se usara en el proceso de gasificacion.

Su poder calorifico superior es:

PCSpp2g00 = 28 M] /kg

Y los resultados de los andlisis aproximado y final se muestran en la

Tabla 2.1y la Tabla 2.2. El andlisis de las cenizas de la ceniza se aprecia en la Tabla

2.3.

3 Observaciones presenciales realizadas por el Dr. Salomé Gonzales Chavez [35] dan
cuenta de que al dia salen, en promedio, entre 60 y 80 volquetes de la cuenca, cada uno
con capacidad de 20 toneladas de carb6n. Asumiendo que salgan camiones de lunes a
viernes y medio dia del sdbado, se estima la produccion anual indicada.
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Tabla 2.1: Andlisis aproximado de la muestra BP2900 [34]

Materia Carbono .
Humedad volatil fijo Cenizas
Composicion en peso 3.22 412 83.03 873

(%)

Tabla 2.2: Andlisis ultimo de la muestra BP2900 [34]
Hidrgeno Carbono Nitrégeno Azufre Oxigeno

CO”‘F’OS'%')Z)“ eNPeso 9,79 82,90 0,32 044 3,60

Tabla 2.3: Analisis de las cenizas de la muestra BP2900 [34]

SiO2 AlOz CaO MgO Na0

Composiciéon en peso (%) 38,2 32,8 2,2 1,40 2,30

K20 Fex0Os3 TiO2 P20s SOs3

Composicibnenpeso (%) 160 180 1,70 0,54 N.D.
N.D.: No determinado

Adicionalmente, para la estimacion del calor especifico de este carbdn, se
usan las ecuaciones propuestas por Postrzednik recogidas en el trabajo de Lesniak

et al. [36]. Las ecuaciones son:

C,(T) = 1015,32 + 812,26 - V44/, T < 100°C (2.2)

Cp(T) = co + ¢, - T,100°C < T < 300°C (2.3)

Endonde C,(T) es el calor especifico del carbon en kg%}( ; T es latemperatura

en grados centigrados; V%% es el contenido de materia volatil del carbén en base
seca libre de ceniza, medido en porcentaje; y ¢, ¥ ¢; son coeficientes que se calculan

con las siguientes formulas:

co = 850 + 680 - V44f (2.4)

c; = 2.644 + 2,115 - v ¢S (2.5)
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Al reemplazar los datos de la muestra BP2900 en las ecuaciones, y
convirtiendo a kJ, se obtiene:

kj

Cp2sec = 1,048 kg —K

kj
kg —K

szsoc = 1,926

2.2.2 Usos del carbdn a nivel nacional

En Perd se usa carb6n nacional e importado. Su demanda se separa en
funcién a su destino en carb6n para generacion eléctrica y carbén para consumo final
[32]. El carbdn para generacion se usa en la central térmica a vapor llo 2 y en la
empresa Trupal S.A. para autoconsumo. En total, 161,7 miles de toneladas se

utilizaron en centrales térmicas 17,9% de la demanda total.

El carbén usado para consumo final asciende a 741,6 miles de toneladas, las

cuales se reparten entre diferentes sectores seguin lo mostrado por la Tabla 2.4.

Tabla 2.4: Consumo de carbén en el Peru por sector en el afio 2018
Fuente: [32]

Carbén Porcentaje del
Sector .
consumido (ton) consumo total
Industrial 741 430 99,98
Agricultura y agroindustrial 127 ~0,02
Residencial y comercial 14 ~0,00
Otros 6 ~0,00

Como se puede observar, el sector industrial es el que mayor cantidad de
carbén demanda. Analizando dicho sector, encontramos que casi la totalidad del

consumo es por parte de plantas cementeras. El detalle se encuentra en la Tabla 2.5.
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Las plantas cementeras queman carbén en sus hornos Clinker (entre otros
combustibles) [37, 38], y esta forma de usar el carbén es la que mas contamina el

medio ambiente.

Tabla 2.5: Consumo de carbén en el sector industrial peruano en el afio 2018
Fuente: [32]

Sector Car!o()n Porcentaje del
consumido (ton) consumo total
Plantas cementeras 692 987 93,47
Metalurgia 42 919 5,79
Plantas de ladrillos 5486 0,74
Otras industrias _ 38 _ ~0,00

El origen del carbon usado en la industria cementera se muestra en la Tabla
2.6. Se aprecia que el carbon peruano, si bien no abarca el total del carbén empleado,
si ocupa un porcentaje importante del consumo nacional.

Tabla 2.6: Consumo de carbdn en empresas cementeras en el afio 2018
Fuente: [32]

Carbqn Carboén Carboén Total por
antracita . ; ,
Empresa . bituminoso importado empresa
nacional nacional (ton) (ton) (ton)
(ton)

UNACEM

SAA. (Ex- 44 931 142 668 93 355 280 954

Cemento

Andino)

Cementos

Pacasmayo 196 451 16 025 - 212 476

S.AA.

Cementos

Selva S.A. 41 237 - - 41 237

Cemento Sur

SA - - 1468 1468

Cemento

Yura SA. 7089 - 149 763 156 852

Total por

procedencia 282 619 158 693 244 586

del carb6n

(ton)

41,20% 23,14% 35.84%
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CAPITULO 1Il

TECNOLOGIAS DE GASIFICACION DE CARBON

La gasificacion es una tecnologia que data del siglo XIX, cuando se inici6 en
Europa y América la produccién de gas de ciudad (town gas) a partir de carbén para
Su uso en calefaccion e iluminacién industrial [14]. Eventualmente, el desarrollo de la
electricidad permitié reemplazar el alumbrado publico con gas a alumbrado con
electricidad, y en la Segunda Revolucion Industrial se cambio la fuente de energia de
las plantas del carbon a la electricidad. Desde entonces la gasificacion ha tenido
menos aplicaciones, pero siempre importantes. Actualmente es una tecnologia con
variantes desarrolladas y en desarrollo, y en este capitulo se presenta el estado

actual de dichas tecnologias.

3.1 El proceso de gasificacion

La gasificacion es un proceso por el cual un combustible con contenido de
carbono (carbon, biomasa, residuos solidos, entre otros) es convertido, sin ser
guemado, en una mezcla de gases (monoxido de carbono e hidrégeno en mayor
proporcion, didxido de carbono y metano en menor) con poder calorifico utilizable
[14, 39]. A esta mezcla se le llama gas sintético o syngas, de synthetic gas. A
diferencia de la combustion, la gasificacion almacena la energia en los enlaces

quimicos de los componentes del syngas en vez de romperlos [40].
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El proceso de gasificacion ocurre cuando determinados gases (oxigeno o
vapor de agua) pasan, en determinadas condiciones, a través del combustible, dando

lugar a diferentes reacciones, las cuales se enumeran a continuacion [39]:

Rx. de oxidacion  C(s + 3 0z(g) = CO(q) -111 MJ/kmol (3.1)
Ces) + Oag) = COzq) -394 MJ/kmol (3.2)
COg) +502(g) = COzgy  -283 MI/kmol (3.3)
Hay(g) +3O2(g) = H20(gy  -242 MI/kmol (3.4)
Rx. de Boudouard  C(5) + COygy © 2C0(y +172 MJ/kmol (3.5)
Rx. agua-gas C(s) + Hy0(g) © CO(gy + Hy(g+131 MI/kmol (3.6)
Rx. de metanacion  Cgy + 2Hy(g) © CHyg) - 75 MJ/kmol (3.7)

En estas ecuaciones, el carbdn contenido en el combustible es representado
como C. Las reacciones de oxidacion siempre se dan debido a que se brinda oxigeno
suficiente para ello, procurando siempre que el producto principal sea el mondxido
de carbono. Con ello, solo se usan las tres Gltimas ecuaciones para determinar la
composicion del syngas en equilibrio [39]. También cabe destacar que las ecuaciones
(3.5) vy (3.6) son las unicas endotérmicas, y son las que mas caracterizan a la
gasificacion. Dichas reacciones requieren altas temperaturas para llevarse a cabo

[39].
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Cuando la reaccién del carbon es completa, se pueden reducir las reacciones
(3.4), (3.5) y (3.6), que son heterogéneas, a dos nuevas ecuaciones homogéneas?,

donde todos los compuestos estan en estado gaseoso [39]:

Rx. de desplazamiento CO (O + H,0 < C0O, + H, - 41 MJ/kmol (3.8)

Rx. de reformado de vapor CH, + H,0 < CO + 3H, +206 MJ/kmol (3.9)

Ademas de los elementos organicos (C, H O) presentes en las ecuaciones
mencionadas, el carbon contiene también azufre, nitrégeno (contenido también en el
aire) y otros elementos, pero en pequefias cantidades. En la gasificacion, el azufre
se convierte en H,S, COS, y el nitrégeno, en Nz, NH; y HCN. Como indica Higmann
[39], si bien la formacién de estos compuestos no afecta notablemente el calculo de
la composicion del syngas, deben ser tomados en cuenta por sus implicaciones

medioambientales, envenenamiento de catalizadores, y otros efectos.

El oxigeno y el agua que requieren las reacciones se abastecen a través de
un agente gasificante, el cual puede ser vapor de agua junto con oxigeno puro o aire.
El vapor de agua es fuente de hidrogeno (Ec. 3.6) y el oxigeno (puro o contenido en
el aire) se requiere para las reacciones de combustion (Ec. 3.1-3.4). El oxigeno puro
se obtiene empleando una unidad separadora de aire (Air Separation Unit, ASU). El
efecto de cada agente puede apreciarse en el esquema ternario de la Fig. 3.1, junto

con los diferentes posibles procesos de conversion del carbon y la biomasa.

4 Una ecuacién homogénea es aquella en donde ambos lados de la ecuacidn se encuentran en el
mismo estado.
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Gaseous= Combustion
fuel | products

co CO,

Fig. 3.1: Diagrama ternario de combustibles y procesos de obtencidn de energia.
Procesos: P (pirdlisis lenta o carbonizacién), F (pirdlisis rapida), H (hidrogenacion),
S (gasificacion con vapor), O (gasificacién con oxigeno).

Fuente: [40].

En el diagrama, cada vértice representa un elemento puro. En el interior del
triangulo se ubican los combustibles y en los bordes, los gases resultantes. Se
presentan tres combustibles: carbén, carbonilla (char) y biomasa. De ellos, la
carbonilla y el carb6n son los que presentan mas porcentaje de carbén y menos de
hidrégeno y oxigeno, mientras que la biomasa posee estos dos elementos en mayor
proporcion. A partir de la biomasa se ilustran los diversos procesos de conversion: la
pirélisis lenta (P) forma carbonilla sélida, mientras que la rapida (F) permite obtener
compuestos liquidos sin oxigeno; la hidrogenacion (H) forma compuestos ricos en
hidrégeno; la gasificacion con oxigeno (O) permite la obtenciéon de un gas rico en
monoxido de carbono, pero con riesgo de que se forme diéxido de carbono (este gas

no puede oxidarse mas, por lo que no se puede obtener energia del mismo); y la

gasificacion con vapor (S) ayuda a formar compuestos con bajo carbono [40].

Las etapas del proceso de gasificacion en el reactor se pueden distribuir en

diferentes zonas (no exactamente delimitadas) del mismo, las cuales son (i) zona de
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secado, (ii) zona de pirolisis, (iii) zona de gasificacion, y (iv) zona de combustion. Un
ejemplo de la distribucién de estas zonas se puede ver en el reactor de corriente
ascendente de la Fig. 3.2, donde el carbén ingresa por la parte superior del reactor,
y el agente gasificante, por la parte inferior. En este tipo de reactor, el carbén se va
consumiendo hasta llegar al fondo del reactor, de donde sale el material no gasificado
en forma de ceniza (ash) y escoria (slag), a la vez que el agente gasificante va
reaccionando con el carbon que encuentra mientras asciende por el reactor,

formando el syngas deseado.

Fuel

- Product gas

}

} Dry fuel (char and volatiles)

Pyrolysis zone

C +COp =2C0
C+H,0=CO+H,
C +Hy0=COp+Hy
C+Hy=CH,

C +0.505 = CO
C+ 022 002

+—Air/steam 0 300 600 900 1200

Temperature (°C)

Gasification

Combustion zone

(a) (b)

Fig. 3.2: Proceso de gasificacion en un reactor.
(a) Etapas del proceso de gasificacion en un reactor de corriente ascendente, (b)
Temperatura en cada etapa. Fuente: [40]

El proceso de gasificacion se describe en [40]. Desde el punto de vista del
combustible, en la zona de secado (i), la humedad que este pudiese contener es
evaporada por el calor contenido en el syngas producto de las etapas siguientes del
carbon. Luego, en la zona de pirolisis (i), las cadenas de hidrocarburos se rompen

en cadenas mas pequenas, las cuales “se vaporizan y escapan de la particula de

carbon para formar gases ligeros y alquitran” [41]. Después, en la zona de
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gasificacion (i), ocurren las reacciones endotérmicas (3.5) y (3.6), ademés de la
ecuacion (3.7) entre el combustible (deshumedecido y sin cadenas de hidrocarburos)
y el agente gasificante parcialmente consumido proveniente de la etapa de
combustién (bajo en oxigeno). Las ecuaciones (3.5) y (3.6) expresan el proceso de
liberacion del hidrégeno y el monoéxido de carbono caracteristicos del syngas.
Finalmente, en la etapa de combustién (iv), el combustible no gasificado y el agente
gasificante forman mondxido y diéxido de carbono, segun las reacciones (3.1) y (3.2).
Este proceso libera una gran cantidad de calor, que alimenta a las zonas (i), (i) y (iii)

y a las reacciones endotérmicas.

Conocidas las reacciones y las etapas de gasificacion, se revisara el estado

del arte de las diferentes tecnologias usadas para llevar a cabo dicho proceso.

3.2  Tecnologias convencionales de gasificacion

Primero se trataran las tecnologias convencionales, que han alcanzado un

alto grado de madurez. Estas pueden ser divididas en tres categorias segun el tipo

de reactor: gasificador de lecho fijo, de lecho fluidizado y de flujo arrastrado.

3.2.1 Gasificador de lecho fijo

El gasificador de lecho fijo (fixed bed gasifier), conocido también como

gasificador de lecho mévil (moving bed gasifier)®, estd conformado por un reactor

5> Acerca de la aparente contradiccidn en el nombre, el autor supone que la primera denominacion se
le ha dado en contraste con el gasificador de lecho fluidizado, que se vera en el punto 2.2.2; y que la
segunda es en virtud del movimiento descendente del lecho dentro del reactor durante el proceso de
gasificacion.



28

alimentado con carbon de tal forma que se forma una cama (lecho), el cual entrara
en contacto con el agente gasificante a contraflujo para convertir el carbén en syngas.
A medida que el carb6én se va gasificando, desciende por el reactor y queda reducido
a escoria y cenizas. Algunas caracteristicas del proceso son:

e El syngas producido sale a baja temperatura (425-650°C) [39], acompafiado
de elementos ajenos a lo deseado (alquitranes, hidrocarburos de cadena
larga, entre otros), por lo que requiere limpieza posterior. Sin embargo, en la
zona de combustion, la temperatura puede superar los 1000 °C. Véase la Fig.
3.3 (b).

e Elflujo de agente gasificante sirve para preenfiar la escoria y las cenizas antes
de su salida del reactor. Este proceso, a su vez, beneficia al agente
gasificante porque lo precalienta antes de entrar en contacto con el carbén

[39].

Dentro del reactor se llevan a cabo los procesos de la gasificacion (véase la
Fig. 3.3 a). En esta figura también se aprecia la temperatura (b) y la composicién del

gas (c) en cada zona del reactor.

A través de los afios se han disefiado muchos tipos de reactores de lecho fijo.

Las dos tecnologias mas maduras son los reactores tipo Lurgi y tipo BGL.
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GA.SF'C';LER COAL GAS
co, UNDECOMPOSED
+N, co STEAM
DRYING/ > GAS 1
DEVOLATILIZATION CH,[H,
GASIFICATION
COMBUSTION
Plisiionr =i GASIFIER |oxYGEN | ASH -
; BOTTOM e R
STEAM, / 0 250 500 7501000 1250 0 50 100 150 200
OXYGEN ASH/ TEMPERATURE [°C
OR AIR SLAG [°C] CUMULATIVE RAW SYNGAS

(a)

COMPOSITION [MOL% (DRY)]

(b) (c)

Fig. 3.3: Esquema de procesos, temperatura y composicién de un gasificador tipo

Lurgi.

(a) Esquema del gasificador y sus procesos. (b) Temperaturas a lo largo del
gasificador. (c) Composicion del syngas a lo largo del gasificador.
Fuente: [39]

El reactor Lurgi [39] es un reactor de lecho fijo en donde el carbén, después

de ser granulado, se presuriza con syngas antes de ingresar al reactor (también

presurizado) que cuenta con una camisa de refrigeracién. Esta camisa refrigera el

reactor y produce vapor a una presion similar a la del syngas. Al gasificador ingresa

carbén esparcido por un distribuidor mecanico, que desciende a través de él (véase

la Fig. 3.3(a)) experimentando los procesos de secado, devolatilizaciéon o pirdlisis,

gasificacion y combustion. Cabe destacar que, en todo momento, la temperatura en

la zona de gasificacion no debe exce

der la temperatura de formacion de escoria

(slagging temperature), la cual estd alrededor de los 1000°C y varia segun las

caracteristicas del carbdn y las condiciones del proceso [42]. Un esquema de este

gasificador se aprecia en la Fig. 3.4.

Respecto al agente gasificante,

este ingresa por la parte inferior del reactor a

través de una rejilla (grate), la cual distribuye el flujo por todo el lecho de carbén.
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También sirve para remover la ceniza sobrante del proceso de gasificacion. Esta

rejilla puede ser tapada si se forma escoria a partir del carbén.

COAL

|

COAL
BL?CK TAR RECYCLE

COAL . % _. j% N\—v JfCI(ET STEAM

DISTRIBUTOR ™ === J ™ —"""  \WASH
T - COOLER
-

= ———_ WATER
JACKET

STEAM & A

OXYGEN ASH
LOCK

At IL e
“nde”
L 4
ASH

Fig. 3.4: Esquema de gasificador Lurgi.
Fuente: [39]

A diferencia de otros gasificadores, el reactor Lurgi requiere mucho vapor y

poco oxigeno, dependiendo del tipo de materia prima. Esto se puede apreciar en los

ratios de la Tabla 3.1, en donde se muestran datos generales de su desempefio.

En el reactor British Gas Lurgi (BGL), la rejilla presente en parte inferior ha

sido cambiada, como se aprecia en la Fig. 3.5. Esta mejora elimina la restriccion de

la formacién de escoria que impedia la operacion normal del reactor, por lo cual el

rango de materias primas admitidas es mayor.



Tabla 3.1: Desempefio del gasificador tipo Lurgi.
Adaptado de [39].

Tipo de carbén

Lignita Bituminoso Antracita
Componentes del carbén (porcentaje en peso)
C 69,50 77,30 92,10
H 4,87 5,90 2,60
S 0,43 4,30 3,90
N 0,75 1,40 0,30
©) 24,45 11,10 1,10
Componentes del syngas (porcentajes molares en base seca)
CO2+H,S 30,4 32,4 30,8
Cco 19,7 15,2 22,1
Ha 37,2 42,3 40,7
CH4 11,8 8,6 5,6
CnHm 0,4 0,8 0,4
N2 0,5 0,7 0,4
Componentes de entrada por cada 1000 Nm?® CO+H- producidos
Carbén (kg) 950 750 680
Vapor (kg) 1180 1930 1340
Oxigeno (Nm3) 170 280 300
Ratios de operacién
Ratio syngas producido/carbén usado (Nm3/kg) 1,85 2,32 2,34
Ratio vapor usado/carbén transformado (kg/kg) 1,24 2,57 1,97

Ratio oxigeno usado/carbén transformado (Nm3/kg) 0,18 0,37 0,44
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Fig. 3.5: Esquema de gasificador BGL.
Fuente: [39]

En lugar de la rejilla, cuenta con una serie de toberas (tuyeres) por donde
ingresa el agente gasificante. La ceniza y escoria formada desciende por un agujero
en el fondo del reactor, se enfria con agua en una camara de enfriamiento, y
finalmente se almacena hasta llegar a una cierta cantidad para su retiro. El flujo de
escoria se regula por la diferencia de presiones entre el reactor de gasificacion y la
camara de enfriamiento [43]. Enla Una planta que usa esta tecnologia es CPI
Yinan , la cual planea producir 6 billones de metros cubicos normales de syngas al
afo a través de la gasificacién de carbon en un reactor tipo Lurgi. Esta planta se

ubica en la ciudad de Yili, al noroeste de China.

Tabla 3.2 se muestra una comparacion entre ambos gasificadores operando con
carbon bituminoso lllinois No. 6 [45], en donde se evidencia que el BGL brinda menos
diéxido de carbono que el Lurgi original, lo cual es conveniente. A su vez, requiere
de menos materia prima para un mismo volumen de syngas producido, genera menos

residuos de pirolisis, y usa menos vapor por cada kilo de carbén transformado. Cabe
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destacar que esta tecnologia requiere mas oxigeno para una misma cantidad de

carbon a transformar.

Una planta que usa esta tecnologia es CPI Yinan [44], la cual planea producir
6 billones de metros clbicos normales de syngas al afio a través de la gasificacion
de carbdn en un reactor tipo Lurgi. Esta planta se ubica en la ciudad de Yili, al

noroeste de China.

Tabla 3.2: Comparacion entre los gasificadores Lurgiy BGL.
Adaptado de [39].

Tipo de gasificador

Lurgi BGL
Componentes del syngas (porcentajes molares en base
seca)
CO2 30,89 3,46
CO 15,18 54,96
Ho 42,15 31,54
CH,4 8,64 4,54
CnHm 0,79 0,48
N2 0,68 3,35
H,S+COS 1,31 1,31
NHs 0,36 0,36
Componentes de entrada por cada 1000 Nm?® CO+H:
producidos
Carbén (kg) 750 520
Vapor (kg) 1930 200
Oxigeno (Nm3) 280 230
(productos de pirolisis kg) 81 19
Ratios de operacion
Ratio syngas
producido/carbon usado 2,33 2,22
(Nm3/kg)
Ratio vapor usado/carbon 257 0.38

transformado (kg/kg)
Ratio oxigeno
usado/carboén 0,37 0,44
transformado (Nm?®/kg)
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3.2.2 Gasificador de lecho fluidizado

El gasificador de lecho fluidizado consiste en un reactor en el cual el lecho
esta conformado por carbon finamente molido, tal que su comportamiento sea similar
al de un fluido cuando se haga pasar un gas a través del mismo. En la Fig. 3.6 se
tiene una imagen de cémo el aire atraviesa el lecho desde el fondo hasta la superficie

en forma de burbujas, como si el lecho fuese liquido.

Fig. 3.6: Vista transversal de un lecho fluidizado.

Tomado de [46].

En esta tecnologia el aire o vapor de agua cumple dos funciones: la de agente
gasificante y la de gas “fluidizador” del lecho. Esto hace al disefio y a la operacion
complejos, en especial en el arranque y en la parada. En la Fig. 3.7 se aprecia un

esquema de estos gasificadores (a) y su perfil de temperaturas (b).
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Fig. 3.7: Esquema general de un gasificador de lecho fluidizado.
(a) Esquema del gasificador de lecho fluidizado. (b) Temperaturas a lo largo del
gasificador. Fuente: [39].

Como el fundamento de este reactor es que el agente gasificante pase a
través del carbon, se debe evitar que este, o los subproductos formados, se
aglomeren o se derritan. Para lograr este objetivo, el reactor opera por debajo del
punto de ablandamiento de la ceniza (softening point of the ash), cuyo valor oscila
entre 950°C y 1100°C [39]. Esta temperatura de operacién es baja en comparacion
a los gasificadores de lecho fijo, y es causante de una mayor cantidad de alquitran
presente en el syngas resultante. Sin embargo, el problema del alquitran es tratable,
incluso dentro del mismo reactor [47, 48, 49]. A pesar de que la temperatura en la
zona de gasificacion en este gasificador sea menor a la del gasificador de lecho fijo,

la temperatura se mantiene en el syngas, segun se ve en la Fig. 3.7 (b).

La ventaja de este tipo de gasificador frente al de lecho fijo radica en el
contacto entre carbdn y agente gasificante. Como el agente pasa a través de todo el
carbén de manera uniforme, se logra una excelente transferencia de calor y masa
entre ellos. Sin embargo, debido a que no todas las particulas reaccionan a la misma

velocidad, el porcentaje de carbdn convertido baja de un 99% (gasificadores de lecho
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fijo y flujo arrastrado) a un 97%. En resumen, se transforma menos carbén, pero de

forma mas eficiente.

El desempefio tecnolégico de los gasificadores de lecho fluidizado depende

de la materia primay del agente gasificador. La Tabla 3.3 cuantifica sus prestaciones.

En India, el grupo Adani prepard un estudio de prefactibilidad de una planta
de gasificacion con el objetivo de transformar carbén en diferentes productos
(poligeneracion) [50]. Para mayor detalle de los flujos de entradas y salida de la

planta, véase la Fig. 3.8.

Additional SNG
from Methanol
and FT Block:

2.39 MMSCMD

- SNG: 4 MMSCMD

Coal: 16.00 MMTPA ‘

Oxygen: 18000 TPD [y
L Coal to Polygeneration

- Methanol: 5000 TPD

Water: 1500 M3/h ‘ Mundra, Gujarat

Power: 280 MW ‘

- Diesel : 3200 BPD
Naphtha: 800 BPD

|l 1

Ash:2300 TPD  Sulphur: 237 TPD

Fig. 3.8: Diagrama de insumos y productos de la propuesta de planta del grupo
Adani.
Fuente: Grupo Adani [50]



Tabla 3.3: Prestaciones de gasificadores de lecho fluidizado.
Adaptado de [39].
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Condiciones de operacion

Tipo de carbén

Biomasa Lignito Bituminoso Bituminoso
Agente gasificante Aire Oz/vapor Oz/vapor Aire
Temperatura (°C) 900 1000 1000 1000
Presion (bar) 30 30 30 30
Componentes del carbén (porcentaje en masa)
C 50,45 66,66 81,65 81,65
H 5,62 4,87 5,68 5,68
S 0,10 0,41 1,13 1,13
N 0,10 1,14 1,71 1,71
@) 43,73 26,92 9,83 9,83
Componentes del syngas (porcentajes molares en base seca)
CO; 6,7 6,2 53 1,9
Cco 31,0 56,7 52,0 30,7
H: 18,9 32,8 37,3 18,7
CH4 2,1 2,6 3,5 0,9
A 0,5 0,6 0,6 0,6
N2 40,8 0,9 1,0 47,0
H2S 0,03 0,2 0,3 0,2
Componentes de entrada por cada 1000 Nm?® CO+H- producidos
Combustible (kg) 100 1317 564 100
Vapor (kg) 0 26 260 24
Agente gasif. (Nm?3) 118 461 260 266
Ratios de operacién
Ratio syngas producido/comb. usado (Nm?/kg) 20,04 0,85 1,99 20,24
Ratio vapor usado/comb. transformado (kg/kg) 0 0,02 0,46 0,24
Ratio agente gasif. usado/comb. transformado (Nm?3/kg) 1,18 0,35 0,46 2,66
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3.23 Gasificador de flujo arrastrado

En los gasificadores de flujo arrastrado (entrained flow gasifiers), el agente
gasificante y el carbén de menor tamafio que el requerido para la gasificacién por
lecho fluidizado, ingresan mezclados en un solo chorro. A veces el carbén se
encuentra mezclado con agua para ayudar a la alimentacion, especialmente si la
entrada esté presurizada. Como el agente gasificador ya no debe atravesar un lecho,
se puede trabajar a temperaturas mayores al punto de ablandamiento del carbén.
Esta configuracién tiene significativas ventajas:

e Las altas temperaturas permiten eliminar los alquitranes y otros subproductos
no deseados,

e se logra una alta conversion del carbén (mas del 99%) gracias al buen
contacto entre carbdn y agente gasificador,

o se favorece la produccién de monéxido de carbono y se produce menor
cantidad de metano, aumentando asi la calidad del syngas resultante.

Las ventajas descritas suponen un aumento del 20% de consumo de oxigeno
[40]. En las Fig. 3.9 y Fig. 3.10 se presentan diagramas de estos gasificadores segun

su alimentacion.
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COALWATER
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SLURRY —  }§ et
e ————
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GAS & SLAG 0 250 500 750 1000 1250 1500
TEMPERATURE [*C]
(a) (b)
Fig. 3.9: Esquema general de un gasificador de flujo arrastrado alimentado por la
parte superior.
(a) Esquema del gasificador de flujo arrastrado. (b) Temperaturas a lo largo del
gasificador.
Fuente: [39].
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Fig. 3.10: Esquema general de un gasificador de flujo arrastrado alimentado por los
costados.
(a) Esquema del gasificador de flujo arrastrado. (b) Temperaturas a lo largo del
gasificador.
Fuente: [39].

En la Tabla 3.4 se muestran las prestaciones del gasificador de flujo

arrastrado segun el tipo de carbén empleado.
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Tabla 3.4: Prestaciones de gasificadores de flujo arrastrado.
Adaptado de [39].

Tipo de carbén

Lignito Bituminoso Antracita
Dakota del lllinosis Ruhr
norte

Estados Estados Alemania

Unidos Unidos
Componentes del syngas (porcentajes molares en base seca)
CO2 10 1 1
CcoO 62 61 65
H2 26 35 31
A 1 1 1
N2 1 1 1
H2S 0,1 15 0,2
Consumibles por cada 1000 Nm® CO+H: producidos
Combustible (kg) 1070 493 440
Vapor (kg) 0 90 130
Oxigeno (Nm3) 360 250 260
Ratios de operacién
Ratio syngas producido/carbén
transformado (Nm3/kg) 1,06 2,11 2,31
Ratio vapor consumido/carbén
transformado (kg/kg) 0 0.18 0.3
Ratio oxigeno. consumido/carbén 0.34 051 0.59

transformado (Nm3/kg)

En Japon se esta llevando a cabo proyecto el “Osaki CoolGen Project” [51],
que consiste en una planta IGCC con captura de CO2. El gasificador escogido para
dicha aplicacion es el de flujo arrastrado. Se espera que esté terminada para el afio

2021.

Finalmente, en la Tabla 3.5 se resumen las tecnologias convencionales para
la gasificacion, y en la Fig. 3.11 se muestran las compaosiciones del syngas para el

carbén bituminoso segun las tecnologias de gasificacion descritas.
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Tabla 3.5: Comparacién de las tecnologias de gasificacion convencionales.

Fuente: [14, 39]

. - Flujo
Lecho fijo Lecho fluidizado arrastrado
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Tamaiio del
carbon de 2" 2" 1 7 Malla 100
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(aprox.)
Cualquiera
Calld,ad del Baja Alta Baja Cualquiera _ para
carboén alimentacion
seca
Temperatura Egjsa Baja Mogggi\da Moderada Alta
del syngas 650°C 425-650°C 1050°C 900-1050°C 1250-1600°C
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Fig. 3.11: Resumen de composicion del syngas segun tecnologia de gasificacion.
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3.3  Tecnologias comerciales de gasificacion para plantas IGCC

A continuacidn, se enumeraran algunas tecnologias comerciales usadas en

plantas IGCC.

331 GE Energy (ex Chevron-Texaco)

La tecnologia de gasificacion de GE tiene las siguientes caracteristicas [52]:
e Son de tipo flujo arrastrado.
e Se alimenta de una mezcla pastosa de carbén y agua, la cual se gasifica con
oxigeno para producir syngas alto en hidrégeno y monéxido de carbono.
e El carbdn reacciona a alta temperatura (1200-1500 °C) y presién (>20 bar).
e Su interior tiene recubrimiento refractario.
¢ Es bueno para gasificar carbén bituminoso, coque de petréleo, o mezclas de

coque con carbones de rango inferior [14].

Posee dos modos de operacion: (i) con enfriamiento por radiacion, y (ii) con
enfriamiento directo. El segundo es menos eficiente, pero también menos costoso

[52].

Este gasificador se usa en 65 plantas, y existen 20 mas en fase de
planificacidn o construccion [52]. Fue parte de una planta de demastraciéon entre 1984
y 1992, y actualmente se usa en plantas IGCC en Florida, EE. UU. [53]; Sardinia,

Italia [54, 55]; y Falconara, Italia [56], entre otras.
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Syngas
—

Fig. 3.12: Gasificador GE Energy.
Fuente: [52]

3.3.2 KBR Transport

El gasificador KBR también es conocido como gasificador TRIG™ (Transport
Integrated Gasification). Es de tipo lecho fluidizado y opera de forma estable en
diferentes condiciones y con distintas materias primas [57]. Usa como agente

gasificante una mezcla de vapor y aire u oxigeno.

Este gasificador es la base del proyecto IGCC (en desarrollo) que se ubicara
en Kemper, Mississipi y empleara carbon lignita del Mississipi como combustible [57].

La potencia instalada planificada es 560 MWe [14].
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Fig. 3.13: Gasificador KBR.
Fuente: [58]

3.3.3 PRENFLO™

El gasificador PRENFLO™ es de tipo flujo arrastrado y opera con el reactor
presurizado (>40 bar). Se ofrecen dos configuraciones segin el método de
enfriamiento del syngas: (i) PRENFLO™ PSG, y (ii) PRENFLO™ Direct Quench
(PDQ). En la primera se incluye una caldera integrada que aprovecha el calor
residual, y ademas recircula gas comprimido y enfriado, dando como resultado un
gas de baja humedad. En contraparte, la segunda configuracion usa enfriamiento
directo, lo cual brinda un syngas de baja temperatura (200-250 °C), pero de alta

humedad, hasta la saturacion [59].

El gasificador PRENFLO™ se us6 en la planta IGCC Puertollano de Elcogas,
la cual actualmente se encuentra fuera de operacion [60, 61]. También es parte del
proyecto de una planta IGCC de 470 MW de la empresa C.GEN, la cual se encuentra

en desarrollo [62].
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Fig. 3.14: Gasificador PRENFLO™,
(a) PRENFLO™ PSG, (b) PRENFLO™ PDQ.
Fuente: [59].

3.4 Gasificacion por plasma

La gasificacion por plasma consiste en utilizar antorchas de plasma® para
proveer de energia al proceso. El plasma permite realizar la gasificacion a
temperaturas cercanas a los 5000 °C [63], con lo cual:

e se puede gasificar casi cualquier materia prima. Los componentes organicos
de la materia prima se convierten en los gases elementales del syngas (Ha,

CO, CO,, CHa) y los inorganicos forman una escoria vitrificada utilizable [40];

6 Una antorcha de plasma es un dispositivo que produce un gas “parcial o totalmente ionizado” [112]
a presion atmosférica usando tecnologias como arcos de corriente continua [63] o de corriente
alterna [113], o microondas [114].
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e (uedan destruidos los alquitranes (tar), los componentes organicos volatiles
(volatile organic compounds, VOC), y contaminantes del aire peligrosos
(hazardous air pollutants, HAP) [64, 17];

e no se requiere un lecho, por lo que desaparecen los problemas de
aglomeracion;

e se obtiene un syngas limpio a una temperatura cercana a los 1000 °C [40].

Adicionalmente, la gasificacién con plasma se realiza en un ambiente con bajo
oxigeno o con ausencia de este, para evitar que se den las reacciones de combustion
[17]. Es asi como una ASU ya no es necesaria para la gasificacion [64], pero puede

ser usada en algunos casos para brindar oxigeno a la antorcha de plasma [65].

Por otro lado, este tipo de plantas de gasificacion demandan una alta inversion
econdmica [20], por lo que se prefieren grandes tamafios para aprovechar las

economias de escala [64], haciendo dificil la implementacion de estas plantas.

Un ejemplo del desemperio de estos gasificadores se muestra en la Fig. 3.15,
donde se muestra la composicion del syngas producto de un gasificador de plasma
en funcién del contenido en peso del oxidante’, el cual es una mezcla de vapor y

oxigeno [66].

7 El oxidante es el agente gasificante, y su contenido en peso se calcula dividiendo el flujo mésico de
oxidante por la suma de flujos masicos de materiales que entran al reactor, o sea, carbdn y agente.
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Fig. 3.15: Composicion y temperatura del syngas en funcion del contenido en peso
de oxidante para un ratio masico de H>0/0,=25%
Fuente: [66]

El rendimiento del proceso de gasificacion ng se define como el cociente entre

la energia quimica contenida en el syngas y la energia quimica del carbén:

_ r'nSG " PCISG
N6 = e - PCI,

(3.10)
Donde mgg y m¢ son los flujos masicos del syngas producido y del carbon

ingresante, respectivamente, y PCls; Yy PCI; son sus poderes calorificos inferiores.

En la Fig. 3.16 se aprecia como varia la eficiencia de la gasificacion segun el agente

gasificador usado.
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Fig. 3.16: Eficiencia tedrica de la gasificacion en funcién del coeficiente de exceso
de oxidante.
(1) gasificacién con aire, (2) gasificacién con oxigeno, (3) gasificacion con relacion

vapor-oxigeno de 56%. Fuente: [66]

La gasificacion por plasma tiene un amplio uso en tratamiento de residuos

sélidos municipales. Véase la Tabla 3.6.

Tabla 3.6: Algunas plantas de gasificacién por plasma.

Adaptado de [67]

s . Capacidad .
Localizacion Residuo (TPD) Fecha deinicio
Kakogawa, JP Cenizas de RSM 30 2003

Maizuru, JP Cenizas de RSM 6 2003
lizuka, JP Industrial 10 2004
Osaka, JP Policlorobifenilos 4 2006
Taipei, TW Médicos y 4 2005

baterias
Ottawa, Canada RSM 85 2007 .,
(demostracion)
Hawthorne, NV Municiones 10 2006
Armada de los EE. Agentes quimicos 10 2004

Uu.
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CAPITULO IV

PLANTAS DE GASIFICACION INTEGRADA EN CICLO COMBINADO (IGCC)

En este capitulo se explica la integracion térmica de un proceso de
gasificacion en una planta de ciclo combinado. Para ello, se define el concepto de
integracién de procesos y se describen las plantas de gasificacion y de ciclo
combinado para aterrizar en las plantas IGCC. En relacion con el objetivo de la tesis,
se describe la operacion del ciclo combinado en conjunto, sus componentes (de
forma general), y los detalles que influyen en el posterior analisis de las prestaciones

de la planta IGCC.

4.1 Integracion de procesos

La integracion de procesos es una “familia de metodologias para combinar
diferentes partes de procesos o0 procesos completos para reducir el consumo de
recursos o emisiones perjudiciales para el medio ambiente” [68]. Sus aplicaciones
son la integracion térmica (intercambio de calor entre flujos a diferentes

temperaturas), total site integration, integracion de masa, entre otras [69].

Los ciclos combinados constituyen un ejemplo de integracién térmica. En
lugar de usar una caldera para producir vapor para un ciclo Rankine, se emplea el

calor remanente de los gases de escape de una turbina de gas.
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4.2 Plantas de gasificacion

Una planta de gasificacién es aquella que utiliza un reactor para gasificar
materia prima y convertirla en gas sintético. Los usos que se le pueden dar a dicho
gas son:

e generacion eléctrica, a través de turbinas de gas, motores de combustion
interna, turbinas de vapor, ciclos combinados o pilas de combustible;

e cogeneracién, usando el calor residual del mismo syngas o de la operacion
de turbinas y pilas de combustible;

e combustibles sintéticos, a través del proceso Fischer-Tropsch [70].

Sus componentes por separado también tienen diferentes aplicaciones:

¢ Hidrégeno: Combustible para pilas de combustible, refinamiento de petréleo,
produccion de fertilizantes, entre otros [71].

e Mondxido de carbono: como combustible, manufactura de quimicos, y
aplicaciones en electrénica [72].

o Dioxido de carbono: produccién de hielo seco, bebidas carbonatadas,

solvente para compuestos organicos (en su estado liquido), y demas [73].

El principal residuo de la planta de gasificacion, la escoria (slag), también tiene
aplicaciones en agricultura, industria cementera, construcciéon y mantenimiento de

carreteras, entre otros [74].

Se presenta un esquema general de una planta de gasificacion en la Fig. 4.1.
En este se aprecian las distintas materias primas que pueden ser gasificadas, los

procesos por los que pasa el syngas, y los productos obtenibles de la planta.
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Fig. 4.1: Esquema general de una planta de gasificacion.
Fuente: [75]

Independientemente de los productos finales de la planta, los componentes
minimos son el gasificador (tratado ampliamente en los acépites 3.2 y 3.3), el equipo
de limpieza de syngas, y el equipo de tratamiento de combustible. Adicionalmente,
segun el agente gasificante escogido, se puede agregar a la planta una ASU para la
obtencion de oxigeno, o una caldera para la produccion de vapor. Luego, el

equipamiento posterior a la limpieza del syngas dependera del producto principal de

la planta.

4.3 Plantas de ciclo combinado

Una planta de ciclo combinado es una planta de generacion eléctrica que “usa
el calor residual de un motor primario (prime mover) para la produccion de vapory,
en consecuencia, el vapor es usado en una turbina de vapor para la produccion de
potencia adicional” [76]. Este motor primario puede ser una turbina de gas, un motor

de combustion interna o incluso una pila de combustible. Para los fines de esta tesis,
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se empleard el ciclo combinado con turbina de gas. Como se coment6 previamente,

este tipo de planta es una aplicaciéon de la integracion de calor.

A continuacion, se describen los componentes de una central de ciclo

combinado.

431 Turbina de gas

Para la presente tesis, la turbina de gas es el motor primario del ciclo
combinado. Esta convierte la energia térmica contenida en los gases
combustionados en energia mecanica empleando alabes. Esta energia mecanica es

después transferida a un generador eléctrico a través de un eje mecanico.

Para operar, la turbina de gas requiere de un compresor, que eleva la presion
del aire atmosférico (compresién), y de una camara de combustién, en donde al flujo
de aire se le aflade combustible, el cual se enciende para convertir su energia
quimica en energia térmica (calentamiento), que después sera aprovechada por la
turbina (expansion). La energia calorifica del combustible que entra al ciclo de gas
(Or¢) se expresa en funcion del flujo masico del combustible .., Y SU poder

calorifico inferior (PCI):

QTG = Meomp = PCI (4.1)

Al ciclo formado por el compresor, la camara de combustion y la turbina se le

conoce como ciclo Brayton.
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Fig. 4.2: Ciclo con turbina de gas.

(a) Esquema de la planta (b) Diagrama pv del ciclo Brayton.

Fuente: [77]
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Cuando el fluido de trabajo es un gas ideal y los procesos son ideales

(compresién y expansion adiabaticos, calentamiento isobarico), la eficiencia de la

turbina se determina por su relacién de compresidn, esto es, la razon entre la presion

de salida y presion de entrada del compresor. La expresion es:

Wre 1

Nre == =17+
Qrc rl()v /vy

Donde 1t es la eficiencia del ciclo Brayton, Wy es la potencia desarrollada
por la turbina de gas, Q¢ es la energia calorifica del combustible, r, es la relacién de

compresion del compresor (también llamada relacion de presiones), y y es el

(4.2)

coeficiente adiabatico del gas. Segun la ecuacién, cuando la relacién de presiones

esta dada, la eficiencia no variard, independientemente de las temperaturas del ciclo.
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Si bien las temperaturas no afectan el rendimiento de este tipo de plantas, si
influyen en la potencia. La ecuacion del trabajo especifico neto se puede escribir de

la siguiente forma:

Wheto = Cp[(TC —Tp) —(Tg — TA)]

1
. = N7 (DY _
Te (1 r(v—l)/v> - (rp 1)

p

(4.3)

De esta forma, el trabajo especifico neto ha quedado expresado en funcién

del calor especifico a presion constante c,, de la relacion de presiones r,, el

p
coeficiente adiabético vy, y las temperaturas de entrada a la turbina T y de entrada al
compresor T,. De estas magnitudes, dado un compresor con una relacion de
presiones fija, y sabiendo que T, es igual a la temperatura del medio ambiente, solo

la temperatura al ingreso de la turbina T, puede variar, y lo hace en funcién del calor

agregado en el proceso de calentamiento segln la siguiente ecuacion:

q -1 q
Te=Tp+—=Ty 1y " +—= (4.4)
‘p p

Donde g es el calor especifico agregado en la cAmara de combustion.

Se concluye entonces que, dada una temperatura del medioambiente y una
relacion de compresion, la eficiencia queda definida por la relacion de presiones,
mientras que el calor agregado en la camara de combustion eleva la temperatura T,

la cual a su vez incrementa el trabajo neto especifico del ciclo. Se deduce también
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que la temperatura de los gases de escape T, también se eleva, segun el andlisis de

la ecuacion:

G, (4.5)
I‘p

Tp

Si bien los ciclos reales difieren del ciclo ideal detallado, las conclusiones

tedricas obtenidas aun son aplicables.

4.3.2 Caldera de recuperacion de calor (HRSG)

Como se menciond, el ciclo combinado es un caso aplicado de integracién de
calor. Esta integracion se da gracias a una caldera recuperadora (Heat Recovery
Steam Generator, HRSG), la cual transfiere el calor remanente de los gases de
escape de la turbina a un flujo de agua para calentarlo, evaporarlo y sobrecalentarlo.
Esta transferencia ocurre a lo largo de diferentes intercambiadores de calor, los

cuales se nombran segun su funcion:

e Economizador: Es un intercambiador de calor que lleva el agua hasta una
temperatura cercana a su temperatura de saturacion. A la diferencia entre la
temperatura de salida del economizador y la de saturacion se le llama punto

de acercamiento (approach point). La relacion es:

Tw,out,eco,XP = Tsat,XP - ATap (4-6)
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Donde Ty, outecoxp €S la temperatura del agua de X nivel de presion (X puede
ser H de high (alta), por ejemplo), Ts,¢ xp €S la temperatura de saturacion del
agua de X nivel de presion, y ATy, es el approach point escogido. El approach

point puede variar entre 5y 12°C [78, 76]. El proceso de calentamiento puede

dividirse en diferentes economizadores si el ciclo lo requiere.

Evaporador: Es aquel intercambiador donde ocurre el cambio de fase de agua
a vapor saturado. En estos equipos, el pardmetro que define la operacion es
el punto de pellizco (pinch point, AT,), que determina la temperatura a la que
los gases de escape salen del evaporador en funcién de la temperatura de

saturacion del vapor.

Tg,out,evap,XP = Tsat,XP + ATp 4.7)

Donde Ty outevapxp €S la temperatura a la que los gases abandonan el
evaporador y AT, es el pinch point escogido. El valor minimo es de 8°C [78,

76].

Sobrecalentador: Intercambiador de calor donde el vapor saturado del
evaporador pasa a estado sobrecalentado para posteriormente ingresar a una
turbina de vapor o a otro intercambiador de calor. La temperatura de salida
del vapor es seleccionada por el diseflador acorde a la configuracion de la
planta y esta limitada por la temperatura de los gases de escape de la turbina

de gas.
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Cuando el HRSG esta conformado por solo un economizador, un evaporador
y un sobrecalentador, se tiene un HRSG de un nivel de presion. En la Fig. 4.3 (a) se
muestra un esquema basico de este conectado a la salida de una turbina de gas, en
(b) se muestra el diagrama temperatura-calor (T-Q) del mismo (o, como se le conoce
en el estudio de integracion de procesos, curva compuesta), en donde se aprecia el
proceso de transferencia entre el gas (linea recta superior) y el agua-vapor (linea

quebrada inferior).

.=

SUPERHEATER EXHAUST GAS

\l( Pinch Point

{

Temperature
—_—

EVAPORATOR
>

Approach Temperature

ECONOMIZER

ﬁwwmr@

Energry Transfer

D

(b)
Fig. 4.3: HRSG de un nivel de presion.

(a) Esquema de equipos (b) Diagrama T-Q del HRSG.
Fuente: (a) Elaboracién propia, (b) [78]

Si asumimos una transferencia de calor en cada intercambiador de calor del
HRSG en condiciones adiabaticas, se pueden plantear las siguientes ecuaciones

basicas:

Mg Cpg (Tg,l - Tg,3) = Mpy,o * (hyse — hw,2) (4.8)
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tiy - cpg (Tyn — Tga) = Ma,0 - (Ause — hw) (4.9)

Donde m, es el flujo masico de los gases de escape de la turbina, ¢, 4 €s su
calor especifico, T, ; es la temperatura a la que los gases entran al sobrecalentador,
T, 3 es la temperatura a la que el gas sale del evaporador, T, , es la temperatura a la
que los gases salen del economizador; y my,, s el flujo de agua/vapor que ingresa
al HRSG, h,,. es la entalpia del vapor sobrecalentado a la salida del sobrecalentador,
hy es la entalpia del agua a la salida del economizador, y h,,; es la entalpia del

agua a la entrada del mismo. La primera ecuacién resulta de tomar solo el

sobrecalentador y el evaporador; y la segunda, de tomar también el economizador.

De estos valores, ¢, 4 es propiedad del gas, T, ; y m, estan definidos por la
turbina que alimenta al HRSG, T, ; esta definido por el pinch point, h,s. depende de
la temperatura de salida del vapor sobrecalentado escogida, h,, , esta definido por el
approach point, y h,, ; esta definida por la bomba que lleva el agua al HRSG. Con
esto, las Unicas incognitas son el flujo masico de agualvapor my,, y la temperatura

de los gases a la salida del economizador T 4.

Se concluye que la cantidad de vapor producido se define en el HRSG en
base a los gases de escape de la turbina y a los pardmetros seleccionados de cada
equipo que conforman la caldera recuperadora. Por ejemplo, si aumenta la

temperatura de los gases que entran al HRSG T, ;, se producira mas vapor.
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433 Ciclo de vapor

El ciclo de vapor es aquel donde la potencia es producida por una turbina
alimentada con vapor. Opera con el ciclo Rankine, el cual consiste basicamente en:

e laturbina de vapor, que convierte la energia del vapor en energia mecanica,
y expulsa vapor con calidad menor a 1;

e un condensador, que lleva el vapor proveniente de la turbina a liquido
saturado;

e una bomba, la cual eleva la presién del agua a la presion que necesitara el
vapor al entrar a la turbina; y

e una caldera (boiler), la cual entrega calor al agua para volverla vapor

sobrecalentado.

En el caso de una planta de ciclo combinado, la caldera es reemplazada por

el HRSG antes descrito.

El ciclo de vapor esquema general se muestra en la Fig. 4.4.

El ciclo Rankine puede incluir un desaireador, el cual utiliza vapor para
eliminar gases no condensables del flujo de agua antes de que este entre a la
caldera. Estos gases, como el oxigeno, que ingresan inevitablemente al ciclo por

pequenias filtraciones en los equipos, se deben eliminar para evitar corrosion.
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Fig. 4.4: Ciclo con turbina de vapor.
(a) Esquema de la planta. (b) Diagrama hs del ciclo Rankine.
Fuente: [78]

La eficiencia del ciclo de vapor se define como:

Wry
Nty = = (4.10)
Qvapor

Donde 1ty es la eficiencia del ciclo de vapor, Wy, es la potencia neta del ciclo,

y Q,,apor es el calor que recibe el equipo donde ocurre la conversion del agua a vapor.

En el ciclo combinado, Q'vapor es el calor residual de la turbina de gas, por lo que se

puede reescribir la ecuacién como sigue:

w.
v (4.11)

Nty =" <
v Qr¢ " (1 —nrg)

La nueva forma de la eficiencia de la turbina demuestra que el desempefio

del ciclo de vapor esté fuertemente ligado al desempefo del ciclo de gas.
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434 Eficiencia del ciclo combinado

Se define la eficiencia del ciclo combinado como:

Wre + Wey

412
Qre ( )

Nce =

Donde n¢c es la eficiencia del ciclo combinado, Wr; y Wy, son las potencias
netas de los ciclos de gas y de vapor, respectivamente, y Qr¢ es la energia calorifica

que entra al ciclo de gas

Realizando algunas transformaciones algebraicas, siguiendo el
procedimiento de Kehlhofer et al. [78], se obtiene una nueva expresion de la eficiencia
del ciclo combinado.

Nee = Nre +M1v - (1 —N16) (4.13)

Diferenciando la ecuacion respecto a la eficiencia del ciclo de gas, se llega a
la conclusion de que “mejorar la eficiencia de la turbina de gas es beneficioso solo si

no causa un gran decrecimiento en la eficiencia del ciclo de vapor” [78].

435 Factores que afectan a la operacion del ciclo combinado

Diferentes parametros afectan la operacién del ciclo combinado [78]. Algunos

de ellos son:
e Temperatura del ambiente: Cuando aumenta, varia la densidad del aire,
dando como resultado una disminucion de la potencia y de la eficiencia de la
turbina de gas. Como se aprovecha menos potencia, los gases de escape

tienen mayor calor residual, el cual mejora el rendimiento del ciclo de vapor;
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con lo cual el beneficio global para el ciclo combinado es ligeramente positivo
en términos de eficiencia. Sin embargo, la potencia total disminuye.
e Temperatura a la salida de la turbina: Cuando aumenta, significa que hay
mayor cantidad de calor residual disponible para el HRSG y el ciclo de vapor.
e Presion del agua del HRSG: Si bien una presion elevada del vapor da un
mayor salto entalpico en la turbina de vapor, esta implica una mayor
temperatura de saturacion, resultando en un menor flujo de vapor producido.

Por ello, se busca un valor que balancee estos dos efectos.

4.4 Integracion de plantas de gasificacion con plantas de ciclo combinado

Un ciclo combinado habitualmente usa como materia prima al gas natural, un
combustible gaseoso. Como el gas sintético también es un combustible gaseoso
(aunque posee menor poder calorifico), se considera una alternativa para alimentar
al ciclo combinado. Si una planta de gasificacion es integrada a un ciclo combinado,
se habla de una planta de gasificacion integrada en ciclo combinado (IGCC). Un

esquema general se muestra en la Fig. 4.5

Coal
| Wet gas Gypsum
clean-up recovel
Gasifier Porous
filter Combustor Air
Gas turbine 1 Steam turbine

Unburned coal

g )

Air

\‘Air is utilized _
for burning coal Gasifier

N, 0, Bleed air compressor

ASU of air-blown IGCC is relatively small.
Mainly N, is utilized
for coal and char transport

Fig. 4.5: Esquema de una planta IGCC.
Fuente: [17]
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Una planta de IGCC integra los procesos de separacion de aire a través de

una ASU, de gasificacion y limpieza de syngas, y de ciclo combinado al ponerlos

seguidos de tal forma que los productos de uno sean los insumos de otro.

Adicionalmente existen otras estrategias de integracion, que son [79]:

Integracion de los sistemas agua-vapor: Los sistemas de limpieza de syngas
requieren que este se encuentre a temperaturas menores a la que salen del
gasificador, por lo que, para enfriarlos, se usa intercambiadores de calor que
transfieren el calor del gas al vapor del ciclo combinado.

Integracion de nitrégeno: Cuando la planta IGCC cuenta con una ASU, se
puede emplear el nitrégeno separado en la camara de combustion para
disminuir la temperatura de combustion (reduciendo asi la formacion de
oxidos de nitrégeno), o como medio de transporte del carbén presurizado al
gasificador [17].

Integracion de aire: Parte del proceso de separacién de aire es la compresion.
Normalmente se realiza en la misma ASU, pero se puede aprovechar parte
del aire comprimido por la turbina de gas y llevarlo directamente al proceso

de separacion.

Estas estrategias se presentan en la Fig. 4.6.

Para una planta IGCC, su eficiencia se define de la siguiente manera:

Wre + Wry — AW
quel

Nigee = (4.14)
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Fig. 4.6: Diagrama de una planta IGCC con las diferentes estrategias de
integracion.
Fuente: Adaptado de [79]

Donde n;gcc €S la eficiencia de la planta IGCC, Wy, y Wy son las potencias
netas de los ciclos de gas y de vapor respectivamente, AW es la potencia consumida

por equipos auxiliares, y quel es la energia contenida en el combustible.

4.5 Filosofia de integracion de procesos aplicada en una planta IGCC

La filosofia de integracion de procesos revisada se utiliza en el disefio de una
planta IGCC que aplica la estrategia de la integracion de los sistemas agua-vapor
usando el calor del syngas en el ciclo de vapor (integracion térmica) y recuperando
vapor de la turbina para usarlo como agente gasificante (integracion de masa). El

disefio divide a la planta IGCC en cuatro médulos: (i) mdédulo de gasificacion, (ii)
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maddulo de generacion con turbina de gas, (iii) médulo de recuperacion de calor, (iv)

mo&dulo de generacién con turbina de vapor.

El equipo central del médulo de gasificacién (i) es el gasificador, al que ingresa

oxigeno puro proveniente de una ASU, vapor de agua desde un sangrado de la
turbina de vapor, y carbdn previamente triturado. Luego, el syngas sucio (raw syngas)
producto del gasificador se enfria antes de llegar al proceso de limpieza. Para lograr
ello, se integra el enfriamiento del syngas al ciclo de vapor a través de
intercambiadores de calor para calentar el vapor proveniente del HRSG. Ademas, de
ser necesario, se hace uso de torres de refrigeracion. Una vez que el syngas sucio
ha alcanzado una temperatura adecuada, ingresa al proceso de limpieza para la
remocion del H;S. Finalmente, el syngas limpio (clean syngas) obtenido ingresa a la

turbina de gas.

En el mddulo de generacion con turbina de gas (i), la turbina de gas trabaja

con aire de la atmésfera y syngas limpio. Adicionalmente, como el syngas tiene un
poder calorifico inferior al gas natural, y las turbinas de gas se disefian originalmente
para operar con dicho combustible, es necesario aumentar el &rea de la tobera de
ingreso para que pueda ingresar mas gas sintético [80, 81]. La turbina de gas mueve
a un generador eléctrico, y los gases de escape de la turbina se aprovechan en el

siguiente médulo.

El médulo de produccién de vapor (iii) consiste en un HRSG que contiene

economizadores, evaporadores y sobrecalentadores segun el nimero de niveles de

presion del ciclo de vapor. Produce vapor para la turbina de vapor.
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El modulo de generacién con turbina de vapor (iv) incluye tanto la turbina de

vapor como los otros elementos del ciclo Rankine, ademas de un desaireador. La
turbina de vapor dispone de sangrados para alimentar con vapor al gasificador y al
desaireador, y permite recalentamiento de vapor de media presion utilizando calor

del syngas. También mueve a un segundo generador eléctrico.

El disefio se muestra en la Fig. 4.7, en donde se aprecia la integracion propia
de la planta de ciclo combinado y la integracién de los médulos (i) y (iv) a través del

vapor, fluido que realiza la integracion de calor y de masa.

Carbon

Madulo (i) de gasificacion l

Aire 0, . | Syngas LIMPIEZA DE
— ASU — GASIFICACION o > SYNGAS
* w
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con turbina de gas
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con turbina de vapor g
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Potencia CICLO DE
-
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Calor residual

Agua Calor residual

Fig. 4.7: Disefio de la planta IGCC aplicando la filosofia de integracién de procesos.
Fuente: Elaboracion propia.
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CAPITULO V
EVALUACION TECNICA Y ECONOMICA DE UNA PLANTA IGCC ALIMENTADA

CON CARBON DEL ALTO CHICAMA

En este capitulo se explica el disefio conceptual y la simulacién una planta de
gasificacion integrada en un ciclo combinado que emplea como materia prima carbon
antracita del Alto Chicama (La Libertad) y se evalia su factibilidad técnica y
econdmica. Se estudian dos casos: (A) los efectos de los niveles de presién sobre

las prestaciones, y (B) el efecto del tamafio de planta.

La simulacién se llevé a cabo en el software Thermoflex® de la siguiente

manera:
0] Se escogieron los equipos que conforman una planta IGCC de un nivel de
presion (1P) y se definié el orden de los mismos tomando como base el
esquema de la Fig. 4.7, dando como resultado el esquema de la Fig. 5.7
(mostrado en un acépite posterior).
(i) Definido el esquema de la central, se seleccionaron algunos modelos de

turbinas de gas, y con cada uno se probaron diferentes valores de
parametros de operacion de los demas equipos para obtener aquellos con

los cuales la planta presentaba una adecuada eficiencia neta®.

8 Cabe destacar que algunos parametros fueron definidos desde un comienzo en base a la literatura,
mientras que otros se hicieron variar en intervalos de prueba para escoger el valor que brindaba los
mejores resultados, sin ser esto una optimizacion de toda la planta.
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(iii) Una vez escogidas las turbinas de gas y los parametros de operacion de
la planta con cada una de ellas, se prepararon configuraciones de dos y
tres niveles de presion con cada una (en la medida de lo posible) utilizando

dichos valores.

Los equipos y valores obtenidos de los pasos (i) y (i) se muestran en los
acapites 5 y 5.2. En el acapite 5.3 se definen consideraciones generales para la

simulacion. Los resultados de la simulacién se presentan en los acapites 5.4y 5.5.

51 Seleccion de tecnologias de equipos de una planta IGCC

5.1.1 Seleccion del tipo de gasificador

El modelo de gasificador de Thermoflex® es un modelo general que es
adecuado para simular el syngas obtenido a partir de la gasificacién de materia prima
[82], mas no define el tipo de gasificador, por lo que se revisaron los resultados de
las simulaciones (proceso explicado en el acapite 5.2.1) y se deduce una tecnologia
que coincida con lo obtenido. El tipo de gasificador encontrado fue el de lecho

fluidizado.

5.1.2 Seleccion del equipo de limpieza

El proceso de limpieza se realizaré utilizando un equipo de desulfurizacion de
gas célido (Warm Gas Desulphurization Process, WGDP), que permite el ingreso de
syngas a temperaturas altas de hasta 650 °C [83], lo cual es adecuado para nuestros

fines, puesto que refrigerar el gas sintético a la salida del gasificador a temperaturas
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de admision de equipos convencionales (<100 °C [84]) requeriria grandes torres de

enfriamiento, con la respectiva penalizacién en la eficiencia.

5.1.3 Seleccion de la turbina de gas

Las turbinas de gas que se probaran en la presente tesis son las del propio
catalogo de Thermoflex® que a su vez estan incluidas en los catalogos de turbinas
multicombustible de GE [85] o0 de OPRA [86] y puedan operar con gas sintético. La
presion de la camara de combustion define la presion del gasificador, y el flujo masico
de combustible que corresponde con la operacién a plena carga de la turbina define
el caudal de syngas producido por el gasificador. Después de diferentes pruebas, las
turbinas seleccionadas para el presente estudio y sus prestaciones a condiciones

ISO se presentan en la Tabla 5.1.
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Tabla 5.1: Caracteristicas nominales de las turbinas seleccionadas

Turbina de gas

.. GE 7E.03 GE 6F.03 GE 7HA.01 OP16-3
Caracteristicas

[87] [88] [89] [90]
Frecuencia (Hz) 60 60 60 60
Potencia nominal (MW) 91 82 290 1.88
Eficiencia neta PCI (%) 33,9 36,0 42,0 25
Relaciéon de presiones 13:1 16,4:1 21,6:1 6,7:1
Flujo masico de gases 299 213.1 586.8 9.0
de escape (kg/s)
Temperatura de salida
de gases (°C) 548 613 626 573

5.1.4 Seleccion de la turbina de vapor

La turbina de vapor es de condensacién para obtener la mayor potencia
posible y trabaja con distintos niveles de presion segun la estructura. Como la turbina
de vapor puede disefiarse segun los requerimientos de la planta, sus parametros de
operacion se escogeran tomando como referencia los modelos del catalogo de
Siemens [91]. Para las plantas con turbinas de gas de GE, los parametros son
similares a los de la turbina SST-700, destacada por su alta temperatura méaxima de
entrada y su amplio rango de valores de potencia eléctrica generable; mientras que
para la turbina OPRA se escogen los valores de la SST-200. La turbina de vapor
podra admitir vapor a alta presion (high pressure, HP), presién intermedia
(intermediate pressure, IP) y baja presion (low pressure, LP) en sus diferentes

secciones.

5.2  Seleccién de los parametros de operacion de los equipos de la planta
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Escogidos los equipos que conforman la planta, sigue definir los pardmetros
de operacién de cada uno. Se definen aquellos que son controlables en cada equipo

segun el software.

El procedimiento para escoger los parametros fue el siguiente: primero se
evaluaron los parametros del gasificador para que el syngas producido alimente solo
a la turbina de gas, sin la recuperacién de calor ni el ciclo de vapor, observando la
eficiencia general y el contenido de hidrogeno en el gas sintético. Luego, con los
valores seleccionados, se determing el aumento del area de la tobera de la turbina
necesario para alcanzar la mayor eficiencia o contenido volumétrico de hidrégeno.
Con los pardmetros de operacion de los modulos (i) de gasificacion y (i) de
generacion con turbina de gas definidos, se procede a definir los parametros de los
siguientes modulos basandose en la literatura. Una vez definidos los madulos (iii) y
(iv), se vuelven a evaluar los parametros de los médulos (i) y (ii) para alcanzar la
mayor eficiencia neta de la planta. Los resultados mostrados en los siguientes

acapites son los resultados de esta ultima revision mencionada.

5.2.1 Pardmetros de operacion del gasificador

Los pardmetros que definen la operacién de gasificador en el modelo de
Thermoflex® son la presion del reactor (p;), la temperatura de salida del syngas (T;),

y los ratios de consumo de oxigeno (ro,,c) Y vapor de agua (ry,o/c) vs el consumo

de combustible. Los ratios de consumo se definen como:
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mH 0
TH,0/Cc = mz (5.2)

Donde m,, es el flujo masico de oxigeno que llega al gasificador desde el
ASU, my,, es el flujo masico de vapor que llega al gasificador desde el sangrado de

la turbina de vapor, y m. es el flujo masico de carbon que alimenta al gasificador.

La presién del gasificador se ha seleccionado de tal forma que el gas sintético
llegue con la presién necesaria a la turbina de gas®. La temperatura del syngas a la
salida del gasificador es tal que hace que el calor residual del gasificador sea cercano
a cero, con lo cual se busca reproducir condiciones cercanas a la operacion

adiabética. Los resultados para cada turbina se presentan en la Tabla 5.2.

Tabla 5.2: Presion del gasificador y temperatura del syngas para diferentes
turbinas.

Modelo de turbina de gas

Parametro del gasificador GE 7E.03 GE 6F.03 GE OPRA
7HA.01 16-3

Presion del gasificador (bar) 18,58 27,70 39,03 9,73
Temperatura del syngas 1150 1150 1150 1150

producido (°C)

La temperatura del syngas producido es cercana a los valores de

gasificadores de lecho fluidizado.

Para la seleccidon de los ratios de consumo, se hicieron simulaciones con

diferentes valores para observar cual daba mejores resultados en la planta en

% Esto es asi porque entre el gasificador y la turbina de gas hay equipos, y Thermoflow® considera
caidas de presién en cada uno.
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cuestion de eficiencia, ademés del contenido de hidrégeno y monoxido de carbono

en volumen.

El primer ratio evaluado fue el de consumo de vapor. Se tomaron valores
desde 0,1 a 0,6, y en la Fig. 5.1 se ve que el la mayor eficiencia se alcanza para un
valor de 0,3, con un contenido de hidrégeno de 22,72% en volumen y un contenido
de CO de 74,34%. Cabe destacar que estos son los resultados para un ratio de

consumo de oxigeno constante igual a 0,8, valor hallado después de mudltiples

pruebas.
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Fig. 5.1: Eficiencia de la planta IGCC y fraccion volumétrica del H, y del CO en
funcién del ratio de consumo de vapor (ratio de consumo de oxigeno: 0,8).
Fuente: Elaboracion propia.

Luego se evalud el ratio de consumo de oxigeno, variando su valor desde 0,1
a 1,1. Se encontrd que, si bien la mayor eficiencia se alcanza para un valor de 0,6, el

contenido de hidrégeno es casi cero, lo que indica que dicho valor no da una correcta

gasificacion, por lo que se opta por el valor de 0,8, que da una alta eficiencia y un
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alto valor de composicion de hidrogeno en el gas sintético, ademas de un valor

aceptable de CO.

Definidos los parametros del gasificador, y sabiendo que se necesita enfriar
el gas sintético antes de entrar al modulo de limpieza, sigue definir los parametros

del proceso de enfriamiento.
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Fig. 5.2: Eficiencia de la planta IGCC y fraccion volumétrica del H2 y del CO en
funcién del ratio de consumo de oxigeno (ratio de consumo de vapor: 0,3).
Fuente: Elaboracion propia.

5.2.2 Parametros de operacion del proceso de enfriamiento del syngas

Para enfriar el gas sintético hasta la temperatura de admisién del modulo de
limpieza, el primer método de enfriamiento es ceder el calor del gas al vapor del ciclo
Rankine a través de intercambiadores de calor. Estos se definen a partir de las
temperaturas de entrada del syngas y del vapor, y de la temperatura de salida del

vapor (580 °C, véase el acapite 5.2.6.1). Si el calor transferido al vapor fuese
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insuficiente para disminuir la temperatura del gas al valor deseado, se hace uso de

torres de enfriamiento para disminuir la temperatura de los gases hasta 600 °C.

5.2.3 Pardmetros de operacion del médulo de limpieza

Los equipos de limpieza de syngas se caracterizan por el indice de remocion
del H;S. El moédulo de limpieza WGDP seleccionado permite una remocion mayor al

99,9% [83], el cual sera el valor usado en la simulacion.

5.24 Parametros de operacion de la turbina de gas operando con syngas

Como se sefiald en la descripcion del mdédulo (ii) (ver acapite 4.5), para que
una turbina de gas opere con syngas, se debe aumentar el area de la tobera de
admisioén. A continuacion, se presentan los resultados de la simulacién de diferentes
aumentos del area (en porcentaje) y su influencia sobre la eficiencia neta de una
planta IGCC con un nivel de presion. Los valores con los que se obtienen las mayores
eficiencias son los escogidos para la simulacién final (independientemente del

namero de niveles de presion).

Para la turbina GE 7E.03, se increment0 el area de la tobera de admision en
el rango de 0 a 30% para analizar los efectos de este parametro sobre la eficiencia
neta del ciclo combinado en la configuracion 1P. Los resultados (Fig. 5.3) sefialan

que con un 15% de incremento se obtiene la mejor eficiencia neta del conjunto.
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Fig. 5.3: Eficiencia eléctrica neta de la configuracién 1P en funcién del aumento del
area de la tobera de la turbina GE 7E.03.
Fuente: Elaboracion propia.
Igualmente, para la turbina GE 6F.03, se replicO el procedimiento,
obteniéndose como resultado que el aumento del area de la tobera debe ser de 24%

para lograr la maxima eficiencia. Véase la Fig. 5.4.
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Fig. 5.4: Eficiencia eléctrica neta de la configuracién 1P en funcién del aumento del
area de la tobera de la turbina GE 6F.03.
Fuente: Elaboracion propia.
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Los resultados para la turbina GE 7HA.O1 sefialan que el aumento del area

necesario es del 16%. Véase la Fig. 5.5.
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Fig. 5.5: Eficiencia eléctrica neta de la configuracion 1P en funcion del aumento del
area de la tobera de la turbina GE 7HA.O1.
Fuente: Elaboracion propia.

En la turbina mas pequefia, la OP16-3, el mejor valor de eficiencia se alcanza

cuando no varia el area de la tobera, como lo evidencia la Fig. 5.6.
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Fig. 5.6: Eficiencia eléctrica neta de la configuracién 1P en funcién del aumento del
area de la tobera de la turbina OP16-3.
Fuente: Elaboracion propia.
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5.25 Parametros de operacion del HRSG

Cada equipo que conforma la caldera de recuperacion de calor cuenta con

sus propios parametros de operacion, los cuales se detallan a continuacion.

5.2.5.1 Parametros de operacion de los economizadores

En el disefio de la planta se han utilizado dos tipos de economizadores:
economizador en paralelo y economizador simple. Un economizador en paralelo
permite aprovechar la temperatura del gas que ingresa al equipo para transferir calor
a dos flujos de agua simultaneamente. Este se usa en los ciclos de dos niveles de

presion (2P) y de tres niveles de presion (3P)

En el economizador del ciclo 1P, el agua proviene de la bomba ubicada a la
salida del desaireador, la cual determina su temperatura en ese punto. En los
economizadores en paralelo de los ciclos 2P y 3P, las temperaturas de entrada del
agua a los economizadores dependen de las bombas que llevan al agua desde el
desaireador (una bomba de HP y otra de LP en el ciclo 2P, o de IP en el ciclo 3P).
En dichos ciclos, solo las temperaturas de salida de los flujos de menor presion del
economizador en paralelo (LP en el ciclo 2P, e IP en el ciclo 3P) se determinan por
el approach point. Por su lado, los flujos HP se calientan parcialmente en el
economizador en paralelo, y luego pasan a economizadores simples, en donde
terminaban de calentarse hasta cumplir el approach point buscado. Para la presente
tesis, se escogio el valor de 7 °C.

Cabe destacar que se debe vigilar que los gases no se enfrien demasiado
para evitar posible corrosion por condensacion de vapor de agua y acido sulfarico

[78]. La temperatura minima a la que pueden llegar los gases depende de los
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componentes de los gases de escape de la turbina y del material de la tuberia, y
distintos autores han dado diferentes valores para dicha temperatura. En la presente
tesis se toma como temperatura minima de referencia el valor de 96 °C sugerido por

Kehlhofer et al. [78].

5.2.5.2 Parametros de operacion de los evaporadores

Para esta tesis, se ha escogido para el pinch point el valor de 11 °C. Como
caso particular, en los ciclos 3P, el vapor LP proviene directamente del evaporador

LP, sin pasar por un sobrecalentador.

5.2.5.3 Parametros de operacion de los sobrecalentadores

La temperatura de salida escogida para los flujos de alta presion es de 530 °C,

temperatura menor a la de los gases de escape de la turbina.

Para los niveles de menor presion, la temperatura del vapor depende de la
temperatura de los gases en cada sobrecalentador y del aprovechamiento térmico
general, siempre cuidando que la temperatura a la que los gases salen a la atmésfera

no sea menor al valor de 96 °C mencionado previamente.

Las temperaturas de los vapores producidos por evaporadores Yy

sobrecalentadores para la turbina se especifican en la Tabla 5.3.
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Tabla 5.3: Temperaturas del vapor de alimentacion
NUumero de niveles de presion

Nivel de presion 2P 3P

LP 225 °C 155,5°C

IP - 315 °C

HP 530 °C 530 °C
5.2.6 Parametros de operacion del ciclo de vapor

Para el ciclo de vapor se han escogido los siguientes pardmetros por equipo:

5.2.6.1 Parametros de operacion de la turbina de vapor

La turbina de vapor cuenta con diferentes etapas de presién segun el ciclo.
En todos los disefios, el nivel HP sera de 110 bar, valor recomendado por Boyce [76]
y admitido por la turbina de vapor SST-700 [91]. Para el nivel LP de los ciclos 2P y
3P, el valor escogido varia entre 4,5y 5,5%°. Los ciclos 3P cuentan con un nivel IP.
En el ciclo 3P con turbina GE 7E.03 esta presion es 19 bar, cercana a la del
gasificador, mientras que en los ciclos con turbina GE 6F.03 y 7HA.01 se tom¢ el
valor de 18 bar puesto que, cuando se escogia la presion del gasificador, el calor de
los gases de escape producidos por la turbina resultaba insuficiente para la operacion
del HRSG. Adicionalmente, en todas las configuraciones, la turbina presenta
sangrados para alimentar con vapor al gasificador y al desaireador. La presiéon de
salida de la turbina de vapor es de 0,045 bar [78], y se mantuvo como limite inferior
para la calidad del vapor el valor de 0,84 [78]

Una vez definidos los niveles de presién, los principales parametros son las
temperaturas de entrada de vapor en cada nivel. En el caso de las turbinas de GE,

para el mayor nivel de presion se escogié 580 °C, una temperatura cercana a la

10 Estos valores se toman en base a ejemplos de plantas de ciclo combinado propuestos por
Kehlhofer et al. [78].
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temperatura méaxima especificada admitida por una turbina SST-700 [91]. Para la
turbina de OPRA, se seleccioné el valor de 520 °C por el mismo motivo. Estas
temperaturas se alcanzan con la ayuda del intercambiador de calor que transfiere el
calor del syngas a la salida del gasificador al vapor. Para la presion intermedia en el
ciclo 3P, se usa otro intercambiador de calor para llevar la temperatura del vapor IP

sobrecalentado hasta 580 °C.

5.2.6.2 Parametros de operacion del condensador
El condensador recibe el vapor de la turbina de gas y lo enfria hasta que la
calidad se hace cero. El calor absorbido por el agua se libera a la atmésfera a través

de una torre de refrigeracion.

5.2.6.3 Parametros de operacion de la bomba de alimentacion
La bomba recibe el agua del condensador y eleva su presion hasta el valor

escogido para el desaireador, a donde la impulsa.

5.2.6.4 Parametros de operacion del desaireador
La presion escogida para la operacion del desaireador es de 0,25 bar'!. En el
ciclo 1P, el desaireador brinda un flujo de agua a la presién HP. En el ciclo 2P, brinda
un flujo a alta presion y otro a baja. En el flujo 3P, da un flujo de alta presion y otro

de presion intermedia.

11 Este valores se toma en base a ejemplos de plantas de ciclo combinado propuestos por Kehlhofer
et al. [78].
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53 Consideraciones generales para la simulacion

¢ Condiciones ISO (pam=1,013 bar, Tamy=15°C, %HR=60)

e Combustible: Carbon del Alto Chicama (véase acapite 2.2.1.1). PCI: 27,75
kJ/kg'?

e Eficiencia de generadores eléctricos: 98,11%

e Eficiencia mecanica de la turbina de vapor: 99,75%

e Caida de presion en limpiador de syngas, economizador, sobrecalentador, e
intercambiador de calor: 2%

e Operacion a plena carga

o Disefos de planta: Adaptados de Kehlhofer et al. [78]

54 Caso A: Efecto del numero de niveles de presién sobre las prestaciones

54.1 Planta IGCC de un nivel de presion (IGCC-1P)

5.4.1.1 Estructura de equipos
Es el ciclo més simple de todos. El modulo de gasificacion es como se
describié en el modulo (i). A la salida del gasificador se tiene un intercambiador de
calor que entrega el calor del syngas al vapor saliente del HRSG para calentarlo.
Para alcanzar la temperatura de entrada necesaria al médulo de limpieza, se hace
uso de una torre de refrigeracién adicional. El ciclo combinado esta conformado por
una turbina con sangrado, un condensador, un desaireador y bombas. El HRSG esta

conformado por un economizador, un evaporador y un sobrecalentador.

12 valor calculado por el programa al ingresar los datos del carbdn vistos en el acapite mencionado.
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Fig. 5.7: Esquema propuesto para la planta IGCC-1P.

Elementos: (1) ASU, (2) gasificador, (3) intercambiador de calor, (4) torre de
refrigeracion, (5) equipo de limpieza, (6) compresor, (7) turbina de gas, (8) turbina
de vapor, (9) condensador, (10) bomba de condensado, (11) desaireador, (12)
bomba de alimentacién, (13) economizador, (14) evaporador, (15) calderin, (16)
sobrecalentador.

Fuente: Elaboracion propia.

5.4.1.2 Simulacion de la planta
La estructura de la presentacion de resultados para la planta IGCC-1P se

replica para las plantas IGCC-2P e IGCC-3P.

El esquema desarrollado en Thermoflex® se muestra en la Fig. 5.8.
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Fig. 5.8: Modelo de planta IGCC-1P.
Fuente: Elaboracién propia.
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Los resultados principales de la simulacion la planta se muestran en la Tabla

5.4.

Tabla 5.4: Resultados generales de la simulacién del ciclo IGCC-1P

Pardmetro Valor
Potencia bruta (MW) 139,7
Potencia neta (MW) 128,4
Eficiencia bruta PCI (%) 47,25
Eficiencia neta PCI (%) 43,44

Emisiones SOy (kg/MWh bruto) 0,0024

Emisiones CO, (kg/MWh bruto) 836,3

Los resultados por médulos son los siguentes:

Mddulo (i) de gasificacién

La Tabla 5.5 recoge los resultados de la simulacion de

la ASU, del gasificador

y del equipo de limpieza. La Tabla 5.6 y la Fig. 5.9 muestran la composicién del

syngas limpio producido por el médulo.

Tabla 5.5: Resultados del moédulo de gasificacion del ciclo IGCC-1P

Parametro

Valor

Potencia consumida por la ASU (MW)

7,95

Flujo de carbdn (kg/s)

10,68

Flujo de oxigeno ingresante (kg/s)

8,543

Flujo de vapor ingresante (kg/s)

Flujo masico de slag producido (kg/s)

Flujo masico de syngas limpio producido (kg/s)
Caudal de syngas limpio producido (Nm3/s)
PCI del syngas limpio (kJ/kg)

3,204
0,932
21,44
21,96
12150

Temperatura del syngas limpio (°C)

600

H.S retirado (kg/s)

0,050

Tabla 5.6: Composicién volumétrica del syngas limpio del ciclo IGCC-1P

Haz CO CO2 CHa4 N2

H2Ow) H.S

Valor (%) 22,75 74,46 1,309 0,4155 0,1254 0,9407 0,0002
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Fig. 5.9: Composicion volumétrica del syngas limpio
Fuente: Elaboracion propia.

Moédulo (ii) de turbina de gas

La Tabla 5.7 muestra las prestaciones de la turbina 7F.03 operando con el

syngas producido por el médulo (i), y en la Tabla 5.8y la

Fig. 5.10 se aprecian la composicion de los gases de escape.

Tabla 5.7: Resultados del médulo de turbina de gas del ciclo IGCC-1P

Parametro Valor
Potencia generada (MW) 92,64
Flujo de aire al ingreso (kg/s) 285,9
Temperatura a la entrada de la turbina (°C) 1134,7
Flujo de gases de escape (kg/s) 307,3
Temperatura de gases de escape (°C) 567,2

Flujo de SO- en los gases de escape (kg/h) 0,338

Tabla 5.8: Composicién volumétrica de los gases de escape del ciclo IGCC-1P
02 CO2 H20w N2 Ar SO2
Valor (%) 15,149 7,114 3242 73,609 0,886 0,00001
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Fig. 5.10: Composicion volumétrica de los gases de escape
Fuente: Elaboracién propia.

Moédulo (iii) de produccién de vapor

En la Tabla 5.9 se recogen los resultados del médulo (iii), y en la Fig. 5.11 se
presenta el diagrama T-Q del HRSG.

Tabla 5.9: Resultados del médulo de produccion de vapor del ciclo IGCC-1P

Parametro Valor
Temperatura de ingreso del agua (°C) 114,4
Produccion de vapor (kg/s) 39,53

Temperatura de los gases de salida del HRSG (°C) 191,56
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Fig. 5.11: Diagrama T-Q del HRSG del ciclo IGCC-1P.
Fuente: Elaboracion propia.

Modulo (iv) de turbina de vapor

En la Tabla 5.10 se muestra la informacién correspondiente al médulo ve vapor, y en

la Fig. 5.12 se puede analizar el desempefio de la turbina de vapor en su diagrama

h-s.

Tabla 5.10: Resultados del moédulo de vapor del ciclo IGCC-1P

Parametro Valor
Potencia generada (MW) 47,02
Calidad del vapor a la salida de la turbina (%) 88,3
Calor expulsado por el condensador (MW) 72,49

Potencia de la bomba a la salida del condensador (kW) 1,432
Potencia de la bomba a la salida del desaireador (kW) 805,7
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Fig. 5.12: Diagrama h-s de la turbina de vapor del ciclo IGCC-1P.
Fuente: Elaboracion propia.

5.4.1.3 Evaluacion técnica

A partir de los resultados de la simulacion, se pueden obtener indices de

produccién a partir de la materia prima, los cuales se presentan en la Tabla 5.11.

Tabla 5.11: indices de produccion de la planta IGCC-1P

Ratio Valor
Syngas limpio producido por kg de carbon (kg/kg) 2,01
Syngas limpio producido por kg de carbén (Nm3/kg) 2,06
Energia quimica del syngas por kg de carbon (kwh-T/kg) 6,78
Eficiencia de la gasificacion (%) 87,9
Energia neta generada por kg de carbén (kWhe/kg) 3,34

Vapor producido por kg de carbén (kg/kg) 3,70
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El calculo de la eficiencia de la gasificacion es como el calculo de la eficiencia
del gasificador de la ecuacién (3.10). La diferencia radica en que, en lugar de tomar
el flujo mésico y el poder calorifico del syngas a la salida del gasificador, se toman
los valores a la salida de la etapa de limpieza, pues ese es el gas que sera utilizado

por la turbina.

54.2 Planta IGCC de dos niveles de presion (IGCC-2P)

5.4.2.1 Estructura de equipos

En este ciclo, el modulo (i) mantiene la misma configuracion que en el ciclo
1P. La diferencia radica en el HRSG, en donde se hace uso de un economizador
paralelo para calentar el agua de baja presion y de alta presioén. El flujo LP pasa por
el economizador paralelo, por el evaporador de baja presion y el evaporador de baja
presion. El flujo HP pasa primero por el economizador en paralelo, y luego por un
economizador simple adicional para llegar a una temperatura adecuada antes de
llegar al evaporador de alta presion. Finalmente, pasa por el sobrecalentador de alta

presion.



91

CARBON

SYNGAS

AIRE

S
m:
AIRE

SLAG

N, CO»,
H.O, Ar

AR AT

GASES DE ESCAPE

AIRE/O; —— VAPOR ——— RESIDUO

COMBUSTIBLE ————— AGUA

Fig. 5.13: Esquema propuesto para la planta IGCC-2P.

Elementos: (1) ASU, (2) gasificador, (3) intercambiador de calor, (4) torre de
refrigeracion, (5) equipo de limpieza, (6) compresor, (7) turbina de gas, (8) turbina
de vapor, (9) condensador, (10) bomba de condensado, (11) desaireador, (12)
bomba LP, (13) bomba HP, (14) economizador paralelo, (15) evaporador LP, (16)
calderin LP, (17) evaporador HP, (18) sobrecalentador LP, (19) evaporador HP, (20)
calderin HP, (21) sobrecalentador HP.

Fuente: Elaboracion propia.

5.4.2.2 Simulacion de la planta

El modelo en Thermoflex® se muestra en la Fig. 5.14.
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Fig. 5.14: Modelo de planta IGCC -2P.
Fuente: Elaboracion propia.
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Los resultados principales de la simulacion la planta se muestran en la Tabla

5.12.

Tabla 5.12: Resultados generales de la simulacién del ciclo IGCC-2P

Pardmetro Valor
Potencia bruta (MW) 146,3
Potencia neta (MW) 134,6
Eficiencia bruta PCI (%) 49,48
Eficiencia neta PCI (%) 45,55

Emisiones SOy (kg/MWh bruto) 0,0023
Emisiones CO; (kg/MWh bruto) 798,5

A continuacion se presentan los resultados por modulos.

Médulo (i) de gasificacion

El médulo de gasificacion es el mismo que en la planta 1P.

Mddulo (ii) de turbina de gas

El médulo de turbina de gas es el mismo que en la planta 1P.

Tabla 5.13: Resultados del médulo de turbina de gas del ciclo IGCC-2P

Pardmetro Valor
Potencia generada (MW) 92,16
Flujo de aire al ingreso (kg/s) 285,9
Temperatura a la entrada de la turbina (°C) 1134,7
Flujo de gases de escape (kg/s) 307,3
Temperatura de gases de escape (°C) 568,6

Flujo de SOy en los gases de escape (kg/h) 0,338

Tabla 5.14: Composicién volumétrica de los gases de escape del ciclo IGCC-2P
02 CO2 H20w) N2 Ar SO
Valor (%) 15,149 7,114 3,242 73,609 0,886 0,00001




Mddulo (iii) de produccién de vapor

Tabla 5.15: Resultados del modulo de produccion de vapor del ciclo IGCC-2P

Pardmetro Valor
Temperatura de ingreso del agua HP (°C) 67,8
Temperatura de ingreso del agua LP (°C) 65,09
Produccion de vapor HP (kg/s) 39,77
Produccion de vapor LP (kg/s) 10,05

Temperatura de los gases de salida del HRSG (°C) 106,6
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Fig. 5.15: Diagrama T-Q del HRSG de la planta IGCC-2P.
Fuente: Elaboracion propia.
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Fig. 5.16: Diagramas T-Q del nivel LP del HRSG de la planta IGCC-2P.

Fuente: Elaboracion propia.
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Fig. 5.17: Diagramas T-Q del nivel HP del HRSG de la planta IGCC-2P.

Fuente: Elaboracion propia.
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Mddulo (iv) de turbina de vapor

Tabla 5.16: Resultados del modulo de vapor del ciclo IGCC-2P

Enthalpy [kJ/kg]

Pardmetro Valor
Potencia generada (MW) 54,1
Calidad del vapor a la salida de la turbina (%) 87,66
Calor expulsado por el condensador (MW) 92,6
Potencia de la bomba a la salida del condensador (kW) 1,806
Potencia de la bomba HP (kW) 884,3
Potencia de la bomba LP (kW) 7,953
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Fig. 5.18: Diagrama h-s de la turbina de vapor del ciclo IGCC-2P.
Fuente: Elaboracion propia.

2.3 Evaluacioén técnica

Los indices de produccion de la etapa de gasificacién no varian respecto a la

configuracién 1P. En la Tabla 5.17 se muestran los indices que si cambian.



97

Tabla 5.17: indices de produccion de la planta IGCC-2P
Ratio Valor

Energia neta generada por kg de carbén (kWhe/kg) 3,50
Vapor producido por kg de carbén (kg/kg) 4,66

543 Planta IGCC de tres niveles de presion (3P)

5.4.3.1 Estructura de equipos

A diferencia de los ciclos anteriores, en el modulo (i) se ha cambiado la torre
de refrigeracién por un intercambiador de calor para poder recalentar el vapor de
presion intermedia. En el HRSG, el economizador en paralelo ahora calienta agua
presiones HP e IP. El flujo de agua IP viene del desaireador y pasa por un
economizador en paralelo, un economizador simple, un evaporador y un
sobrecalentador. El flujo LP nace a la salida del flujo IP del economizador en paralelo,
donde se coloca una valvula para disminuir la presion de una fraccion del flujo, el cual
después pasara por un evaporador antes de alimentar a la turbina de vapor. El flujo

HP recorre los mismos equipos que en la configuracion 2P.

5.4.3.1 Simulacién de la planta
El modelo en Thermoflex® se muestra en la Fig. 5.20.
Los resultados principales de la simulacion la planta se muestran en la Tabla

5.18.
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Fig. 5.19: Esquema propuesto para la planta IGCC-3P.

Elementos: (1) ASU, (2) gasificador, (3) intercambiador de calor HP, (4)
intercambiador de calor IP, (5) equipo de limpieza, (6) compresor, (7) turbina de
gas, (8) turbina de vapor, (9) condensador, (10) bomba de condensado, (11)
desaireador, (12) bomba IP, (13) bomba HP, (14) economizador paralelo, (15)
valvula, (16) evaporador LP, (17) calderin LP, (18) economizador IP, (19)
evaporador IP, (20) calderin IP, (21) economizador HP, (22) sobrecalentador IP,
(23) evaporador HP, (24) calderin HP, (25) sobrecalentador HP.
Fuente: Elaboracion propia.



Tabla 5.18: Resultados generales de la simulacion del ciclo IGCC-3P

Parametro Valor
Potencia bruta (MW) 159,4
Potencia neta (MW) 147,2
Eficiencia bruta PCI (%) 52,31
Eficiencia neta PCI (%) 48,33

Emisiones SOy (kg/MWh bruto) 0,0022
Emisiones CO, (kg/MWh bruto) 755,4

Maodulo (i) de gasificacion

Debido al reemplazo de la torre de refrigeracion por el intercambiador de

calor, algunos valores cambian respecto al ciclo 1P.

Tabla 5.19: Resultados del médulo de gasificacion del ciclo IGCC-3P

Parametro Valor
Potencia consumida por la ASU (MW) 8,2
Flujo de carbon (kg/s) 11,01
Flujo de oxigeno ingresante (kg/s) 8,806
Flujo de vapor ingresante (kg/s) 3,302
Flujo masico de slag producido (kg/s) 0,961
Flujo masico de syngas limpio producido (kg/s) 22,10
PCI del syngas limpio (kJ/kg) 12150
Temperatura del syngas limpio (°C) 347,7
H.S retirado (kg/s) 0,0514

Tabla 5.20: Composicion volumétrica del syngas limpio del ciclo IGCC-3P
H> (6{0)] CO2 CHa N2 H2Ow) H2S
Valor (%) 23,28 74,49 1,131 0,1381 0,1247 0,8313 0.0002

99
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Fig. 5.20: Modelo de planta IGCC-3P.
Fuente: Elaboracion propia.
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Mddulo (ii) de turbina de gas

Tabla 5.21: Resultados del médulo de turbina de gas del ciclo IGCC-3P

Pardmetro Valor
Potencia generada (MW) 92
Flujo de aire al ingreso (kg/s) 285,9
Temperatura a la entrada de la turbina (°C) 1133,6
Flujo de gases de escape (kg/s) 308
Temperatura de gases de escape (°C) 569,4

Flujo de SOy en los gases de escape (kg/h) 0,3484

Modulo (iii) de produccién de vapor

Tabla 5.22: Resultados del médulo de produccién de vapor del ciclo IGCC-3P

Parametro Valor
Temperatura de ingreso del agua HP (°C) 67,53
Temperatura de ingreso del agua IP (°C) 65,47
Temperatura del agua LP a la salida de la valvula (°C) 154,2
Produccion de vapor HP (kg/s) 40,01
Produccion de vapor IP (kg/s) 2,637
Produccion de vapor LP (kg/s) 8,114

Temperatura de los gases de salida del HRSG (°C) 105,3

Moédulo (iv) de turbina de vapor

Tabla 5.23: Resultados del médulo de vapor del ciclo IGCC-3P

Pardmetro Valor
Potencia generada (MW) 67,4
Calidad del vapor a la salida de la turbina (%) 94,1
Calor expulsado por el condensador (MW) 101,7
Potencia de la bomba a la salida del condensador (kW) 1,831
Potencia de la bomba HP (kW) 840

Potencia de la bomba IP (kW) 40,46
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Fig. 5.21: Diagrama T-Q del HRSG de la planta IGCC-3P.
Fuente: Elaboracién propia.
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Fig. 5.22: Diagramas T-Q del nivel LP del HRSG de la planta IGCC-3P.
Fuente: Elaboracién propia.
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Fig. 5.23: Diagramas T-Q del nivel IP del HRSG de la planta IGCC-3P.
Fuente: Elaboracion propia.
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Fig. 5.24: Diagramas T-Q del nivel HP del HRSG de la planta IGCC-3P.
Fuente: Elaboracion propia.
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5.4.3.2 Evaluacion técnica
En la Tabla 5.24 se aprecian los indices de produccién que varian respecto a

la configuracién 1P.

Tabla 5.24: indices de produccion de la planta IGCC-3P

Ratio Valor
Syngas limpio producido por kg de carbon (kg/kg) 2,01
Syngas limpio producido por kg de carbén (Nm3/kg) 2,06
Energia quimica del syngas por kg de carbon (kwh-T/kg) 6,77
Eficiencia de la gasificacion (%) 87,89
Energia neta generada por kg de carbon (kWhe/kg) 3,71
Vapor producido por kg de carbén (kg/kg) 4,61

54.4 Discusion de resultados

Con referencia al gas natural de Camisea, cuyo PCIl es de 48 458 kJ/kg
(calculado a partir de [92]), el PCI del syngas simulado (12 150 kJ/kg) es la cuarta

parte. Sin embargo, permite accionar las plantas IGCC propuestas.

Respecto al desempefio de la turbina de gas, se aprecia que, al operar con
gas sintético, desarrolla potencias ligeramente mayores a su capacidad nominal. Si
calculamos una eficiencia a la turbina de gas usando como base el syngas que
ingresa, se obtienen los valores de 35,56% (1P), 35,38% (2P) y 34,26% (3P). Los
tres valores son superiores al 33,9% nominal. Este fenbmeno se debe a que, al
operar con syngas, ingresa mas combustible gaseoso a la turbina, lo cual aumenta
el caudal y, por ende, la potencia desarrollada. Como se aumenta el caudal de
combustible hasta que la energia quimica ingresante sea aproximadamente la misma
que cuando se opera con gas natural, la base de calculo de la eficiencia se mantiene.

Al desarrollarse mayor potencia para el mismo ingreso de energia, la eficiencia
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aumenta. El riesgo que se corre es que, si el poder calorifico disminuye demasiado,

el compresor puede entrar en sobretension (surge). Esto se explica a detalle en [93].

La eficiencia de la planta IGCC mejora segun el nivel de recuperacion de
calor, reflejado en el nUmero de niveles de presion. Se observa que la eficiencia de
la configuracion 3P representa una mejora de 2,84 puntos porcentuales (p. p.)
respecto a la 2P, y a su vez esta es mayor a la 1P por 2.06 p. p. Este incremento se
debe al mayor aprovechamiento de la energia térmica de los gases de escape de la
turbina y de la energia calorifica residual del syngas al sobrecalentar el vapor IP hasta

los 580 °C.

55 Caso B: Efecto del tamafo de planta sobre las prestaciones
5.5.1 Evaluacion técnica
5.5.1.1 Estructura de equipos
Para evaluar el efecto del tamafio de planta sobre el desempefio de la planta
se realizaron simulaciones con los modelos de turbinas mostradas en la Tabla 5.1,
considerando la configuracién 3P, a excepcion de la simulacién con la turbina OPRA

(simulada en configuracion 1P*3).

5.5.1.1 Simulacién de la planta y evaluacidn técnica
Los esquemas de las plantas simuladas se presentan en tres figuras (Fig.
5.25, Fig. 5.26 y Fig. 5.27). Los esquemas propuestos difieren del presentado en la

Fig. 5.19 para subsanar problemas presentados en algunos equipos (como

13 e simuld esta turbina en configuracién 1P puesto que, para el analisis econémico posterior, se
requiere usar la curva de ajuste de precios de plantas de ciclo combinado mostrada en [96], y, para
ello, dicho documento especifica que las plantas pequefias fueron costeadas tomando uno o dos
niveles de presion.
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economizadores) por bajas temperaturas de los gases de escape. También cabe

destacar que, para todas las plantas que siguen, la composicion del syngas es la

misma que la mostrada en la Tabla 5.20.

Los resultados principales de las simulaciones se recogen en la Tabla 5.25.

Tabla 5.25: Parametros de operacion de plantas IGCC de diferentes tamafios

Turbina de la central IGCC

OPRA

Pardmetros de operacion 16-3 6F.03 7E.03 7HA.01
Carbd6n consumido (kg/s) 0,28 9.81 11,01 28,80
Eficiencia de la gasificacion (%) 88,25 87,68 87,89 87,36
Syngas limpio producido (kg/s) 0,57 19,7 22,1 57,8
PCl del syngas limpio (kJ/kg) 12179 12116 12150 12073
Flujo masico de gases de escape (kg/s) 9,1 2285 308 617,2
Tem_peraotura de gases ala salida de la 569 653 569 655
turbina (°C)

Potencia bruta (MW) 3,3 148,5 159,4 466,5
Potencia neta (MW) 3,0 137,7 147,2 4349
Eficiencia neta (%) 38,49 50,72 48,33 54,56
Energia neta generada por kg de 2.98 3.90 371 419

carbon (kWhe/kg)




110450 ("
1.308 |3227 \

m =l

o
o

)

|

1814.7 kW

e

|

107

bar|C
kg/s [kJ/kg

1.013[25.32

10]520
T3] 3418
1023
]
(z¢]
256293 p.25[ea.88
TOf7[23433 T135(23233
~ i
o - : 1%12 ) 0.0s5[31.04
13 = 27 113821734
18 N R 12R2ET . posTeaga
2 1223]234338
2 - ( 1
0.25[54.33 |_| 23 102125
N Taz1]272 | T38| 2857
b | __'_,——"‘"
EZ 7 27 23
114.4[67.43
13212915 T—
—_—
11273125 1122]3195 21 )
{ J T321[12152 | T308|2704.8 l J" J
V] m
" 1 :1573.5- 22 | 1.01eza0s
R 9.053[317.6

Fig. 5.25: Modelo de planta IGCC-1P con turbina OPRA 16-3.
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Fig. 5.26: Modelo de planta IGCC-3P con turbina 6F.03.
Fuente: Elaboracion propia.
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Adicionalmente, en la Tabla 5.26 se muestran los parametros cuyos valores
tienen restricciones mencionadas en los acapites 5.2.5.1 y 5.2.6.1. Como se aprecia,

todas las configuraciones operan respetando las restricciones.

Tabla 5.26: Revisién de las restricciones de parametros de las plantas IGCC de
diferentes tamafnos

Turbina de la central IGCC

Parametros restrictivos OPRA 6F.03 7E.03 7HA.O01 \{a!or
16-3 minimo

Temperatura de gases de
escape alasalidaala 173,9 100,7 105,3 1004 100
atmosfera (°C)

Calidad del vapor a la salida
de laturbina

0,842 0,928 0,941 0,926 0.84

Se observa que, en general, la eficiencia neta aumenta junto con el tamafio
de planta, llegando hasta el valor de 54,56%. La Unica excepcion es la planta con
turbina 6F.03. Esto puede explicarse con el cambio de configuracion de equipos en
el HRSG, que deriva en un mayor aprovechamiento del calor disponible en los gases
de escape por parte de esta. Los gases dan calor al HRSG de la planta con turbina
6F.03 hasta llegar a 100,7 °C, mientras que en la planta con turbina 7E.03 solo

descienden hasta 105,3 °C.

55.2 Evaluacion econémica
Se realiza la evaluaciéon econémica de las plantas IGCC-3P evaluadas en el
acdpite anterior. Se obtuvieron costos de equipos a partir de diversas fuentes, y estos
fueron actualizados a doélares del afio 2018 empleando una calculadora de inflacion

[94].
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5.5.2.1 Procedimiento de calculo de costos
El calculo comienza con la planta IGCC 3P con turbina 7E.03, cuyo modelo
se carga en el software GT PRO ® para obtener una estimacion del costo total de la
planta, el cual incluye el costo de los equipos y el costo del montaje (al afio 2017).
También se obtuvieron los costos de la planta de gasificacion y del ciclo combinado

por separado. Los resultados obtenidos son [95]:

Tabla 5.27: Costos desagregados de planta IGCC-7E.03-3P

Costo (MM USD*

Item 2017)
Planta de gasificacion 450
Ciclo combinado 160
Planta IGCC 740

Luego, se define el costo especifico de la etapa de gasificacion como la
divisién del costo de la planta de gasificacidén entre la potencia térmica contenida en

el syngas producido.

Cgasi f

Cgasif = Tse 'PCIS_G (5.3)

Donde cg4qsif €S €l costo especifico de la etapa de gasificacion en USD/KW-T,
Cgasis €S €l costo total de la planta de gasificacion en USD, mig; es el flujo masico de

syngas limpio producido por la planta, y PCIg; es su poder calorifico inferior en kJ/kg.
Este indice servira para estimar los costos de las plantas gasificacion de las plantas

IGCC de diferentes tamafos. El valor obtenido actualizado al afio 2018 es:

14 “MM USD” se refiere a millones de ddlares.
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USD
Coasif = 1769,6 W

Los costos de los ciclos combinados se obtienen de la referencia Gas Turbine
World Handbook 2018 [96]. Para homogenizar los resultados, en la planta con turbina
GE 7E.O03 se reemplaza el costo del ciclo combinado obtenido del software por los

valores de la referencia.

Después, los costos de instalacion y sistemas auxiliares (en adelante, costos
BOP, del inglés balance of plant) Czop S€ estiman como un porcentaje del costo total

CTiccc- En base a resultados en la literatura [97, 98, 99], el valor estimado es de 14%.

CBOP = 14‘% CTIGCC (54)

Cabe destacar que el costo BOP de la planta IGCC 3P 7E.03 equivale a un
17,57% del costo total de la planta, diferente al valor estimado. Esto es debido a que
el porcentaje no es un valor definido, sino que puede variar segun el contexto.
Nuevamente, para homogenizar los resultados finales, se tomara el valor de 14% en

el calculo del costo total de dicha planta.

La inversién o costo total de la planta IGCC se calcula como la suma de los

tres costos.

CTigee = Cgasir + Cec + Cop (5.5)
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Conocido el costo total de la planta IGCC, se calcula la inversion especifica y

la inversién especifica anualizada.

CTIGCC
Crw — PIGCC (56)
i1+ (5.7)

Ckw,a = Ckw "(1 +)r—1

Donde ¢y €s el costo especifico de la planta en USD/KW instalado, Pygcc €S
la potencia neta de la planta IGCC en kW, ¢y 4 €S el costo especifico anualizado de
la planta, i es la tasa de interés del proyecto, y n es el tiempo de vida de la planta. El
valor de i de la presente tesis es de 12% [100], y el tiempo de vida de la planta es 30

anos [101, 102, 103].

Obtenido el costo especifico de la planta, se determinan los costos anuales.
El primero es el costo fijo de operacion y mantenimiento cr g, €l cual se obtuvo de

[104]. Su valor actualizado al 2018 es:

c = 68,08 ————
F.o&M kW - afio

De la misma fuente se obtiene el costo variable de operacion y mantenimiento

cvoam, que a su vez es el costo variable no combustible (CVNC), cuyo valor

actualizado es:
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USD
MWh - ano

Cy.o&aM = CVNC = 7,90

Acerca del costo del carbon antracita de la cuenta del Alto Chicama,
Rodriguez y Velasquez [105] indican que “no se tiene un precio de mercado
establecido”, por lo que, para la presente tesis, se toman las proyecciones del precio
FOB del carbon antracita al afio 2018 realizadas por ellos. Para el afio 2018, la

proyeccion del precio del carbén c.,-, €S de:

USD
Cecarb — 97,71 H

Con el fin de obtener el costo del carbdn en funcién de la energia generada
(esto es, el costo variable combustible CVC), se divide el costo del combustible entre
la energia neta generada por kilogramo de carbon e, de la Tabla 5.25. Este valor

varia segun la configuracion de la planta.

Cy.carb = CVC:Ccarb/ekg (5-8)

Donde cy ¢4y, (0 CVC) es el costo del carbon por unidad de energia generada

expresado en USD/MWh.

El costo variable total de la planta CVT se calcula como la suma de los costos

variables.

CVT = CV,carb + CV,O&M =CVC + CVNC (59)
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El dltimo valor asumido es el factor de planta fp. En Perd, en el afio 2018, los
ciclos combinados han tenido factores de planta que van desde 0,37 hasta 0,84
(calculados a partir de [106]). Para la tesis, se asumira un valor intermedio entre estos

dos.

fp _ Eqnuai

=" 5.10
Pplanta - 8,76 ( )

fp =06

Donde E,,.q; €S la energia neta actual generada por la central en MWh, y

Ppianta €S la potencia instalada en kW.

Finalmente, el costo de cada unidad de energia generada se calcula con la

siguiente expresion:

(CMWA +Cr O&M) *Prgee + CVT - Egnuai
Cony = WA T CF, (5.11)
mw Eanual

Adicionalmente, se aproxima la duracién de las reservas de carbén antracita
del Alto Chicama al ser usadas Unicamente en la planta IGCC con la siguiente

ecuacion:

_ Mych
Th,GCC - 3600 - 8,76 . fdp

D (5.12)
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Donde D es la duracion de las reservas del Alto Chicama en afios, my¢;, €s la
reserva probada de carbén en la localidad en toneladas, y m;gcc €s el consumo de

carbon de la planta IGCC en kg/s.

5.5.2.2 Resultados

Los resultados econdmicos obtenidos se presentan en dos tablas (Tabla 5.28
y Tabla 5.29). La duracion aproximada de las reservas se muestra en la Tabla 5.30.

5.5.2.1 Andlisis y discusion de resultados.

Los valores mas relevantes para el analisis econémico son la inversiéon

especifica, el costo variable total CVT, y el costo de la energia generada cpyp,.

El tamafio de planta juega un papel muy importante en el costo total de la
energia generada y en la inversién especifica, y esto se aprecia en la Fig. 5.28. Los
resultados evidencian que esta tecnologia requiere aprovechar las economias de
escala para lograr la disminucién de sus costos especificos hasta niveles que no
hagan prohibitiva la inversion. Como ejemplo, el costo de la energia generada
disminuye en casi un 50% desde las plantas IGCC-3P 6F.03 y 7E.03 hasta la planta

IGCC-3P 7HA.01, que tiene los menores costos especificos.



Tabla 5.28: Costos totales de las plantas IGCC de diferentes tamafios
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Energia Costo fijos Costos
Turbina L, Inversion 9 Costo anual de J variables Costos totales
de planta I(r':/lvl\jbsg%r; anualizada einetiglda carbén anug(IgLela de anuales de anuales
IGCC (MMUSD/a) 9 (GWh) (MMUSD/a) (MMUSD/a) o&M (MMUSD/a)
(MMUSD/a)
S RA L6 25,8 3,2 15,8 0,52 0,20 0,12 4,05
6F.03 616,0 76,5 723,8 18,14 9,38 572 109,70
7E.03 684,9 85,0 773,7 20,36 10,02 6,11 121,51
7HA.01 890,9 110,6 2 285,8 53,25 29,61 18,05 211,50
Tabla 5.29: Costos especificos de las planta IGCC de diferentes tamafios
Turbina de
P lanta Crw Crw,A CV,carb CVvT CMWwh
IGCC 3P (USD/kW) (USD/kW-a) (USD/MWh-a) (USD/MWh-a) (USD/MWh-a)
OPRA 16-3 8601 1068 32,79 40,69 257,0
6F.03 4473 555 25,05 32,95 151,6
7E.03 4652 578 26,34 34,23 157,1
7HA.01 2048 254 23,32 31,22 92,5

Tabla 5.30: Duracién aproximada de las reservas de carbdn del Alto Chicama

Turbina de planta IGCC 3P

Consumo de carbon Duracion de la reserva

(kg/h) (@)
OPRA 16-3 0,28 788.97
6F.03 9,81 22.52
7E.03 11,01 20.06
7HA.01 28,8 7.67
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Fig. 5.28: Inversion especifica anualizada y costo de la energia generada en funcion

del tamafo de planta IGCC.
Fuente: Elaboracion propia.

Se analiza la composicion del costo de la energia generada de cada planta

IGCC propuesta en este Caso en la Fig. 5.29.
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Fig. 5.29: Composicion del costo de la energia de las plantas IGCC propuestas.
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Como se evidencia. la inversion de la planta representa un porcentaje muy
alto del costo de la energia. Si bien las economias de escala ayudan a que su
importancia se reduzca al aumentar el tamafio de planta, alin con el mayor tamafio
simulado la inversion sigue representando mas del 50% del costo. El carboén
representa el segundo lugar en la composicion del costo, y su importancia aumenta
conforme disminuye el porcentaje de la inversiéon. Por ello, si se desea disminuir el
costo de cada MWh generado, lo primero que se debe evaluar es cdmo disminuir la

inversion que requiere la planta IGCC.

La inversion especifica y el CVT se analizan en conjunto comparando dichos
valores con los costos de centrales de generacion en Pera (obtenidos a partir de [107,
108]*°) y estimaciones de la U.S. Energy Information Administration (EIA) del afio
2019 [109]. La Tabla 5.31 y la Fig. 5.30 ilustran la comparacion de precios de las

diferentes tecnologias.

Se puede apreciar que, en el medio peruano, aun la planta mas grande
simulada (IGCC-7HA.01-3P) no puede competir contra los ciclos combinados ya
existentes. Ademas de requerir menor inversion por MW instalado, tanto el cy cqp
como el cy pgp SON Menores a los de las plantas IGCC simuladas. El bajo precio del
gas natural en nuestro pais favorece a las plantas a gas por sobre las demas

tecnologias.

15 Los CVC y CVNC fueron convertidos de soles a délares tomando el tipo de cambio promedio de la
primera semana de setiembre del 2019, calculado a partir de [116], cuyo valor es de 3,3885 S/ / USD.
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Tabla 5.31: Comparacién de costos entre diferentes tecnologias de generacion.

. Potencia Crw Cy carb Cyv.oam CVT
Central Combustible (MW) (USD/KW)  (USD/MWh-a)  (USD/MWh-a)  (USD/MWh-a)
IGCC-1P Carboén
OPRA 16-3 antracita 3,0 8601 32,79 7,90 40,69
IGCC-3P Carboén
GE 6E.03 antracita 137,7 4473 25,05 7,90 32,95
IGCC-3P Carboén
GE 7E.03 antracita 147,2 4652 26,34 7,90 34,23
IGCC-3P Carbon
GE 7HA.03 antracita 4349 2048 23,32 7,90 31,22
C. C. Kallpa Gas natural 853 756 5,97 3,36 9.49
C. C. Santo Domingo de
los Olleros Gas natural 297,6 1023 3,29 3,36 8.87
Central termica Carbén 4141 1595 49,24 2,40 52.55
Central térmica
Santa Rosa (turbina TG7) ~ ©@s natural 1213 338 17,67 2,03 19,70
Central a carbén con 30%
CCSs?6 Carboén 650 4713 - 7,31 -
(Estimacion EIA)
Ciclo combinado Gas o
(Estimacion EIA) petroleo e <aZ i 8,61 )
Motor de combustién (No
interna o 85 1306 - 6,03 -
especifica)

(Estimacion EIA)

16 CCS: Carbon capture and storage (captura y almacenamiento de carbono)
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Fig. 5.30: Comparacion de costos entre diferentes tecnologias de generacion.

Fuente: Elaboracion propia.
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Al comparar la tecnologia IGCC propuesta con la Unica planta que opera con
carbdn en el pais, la central térmica llo 21, vemos que todas las plantas propuestas
presentan un menor cy .4, (€sto debido a la alta eficiencia de estas). Sin embargo,
la inversion especifica anualizada de la planta de llo es menor que la de las plantas
propuestas (por ejemplo, es un 23,6% menor que la planta IGCC 3P 7HA.01, que

tiene la menor inversion especifica de todas las propuestas).

En comparacién con las estimaciones de la EIA, solo la planta IGCC 3P
7HA.01 y la 6F.03 tienen menores inversiones especificas que la tecnologia de
carbon con CCS, pero alin son mayores que las inversiones para ciclos combinados

y las centrales con motores de combustion interna.

Adicionalmente, los CVT obtenidos son altos en comparacion con los de las
centrales de ciclo combinado y de ciclo simple peruanas. Como, en general, las
centrales despachan al sistema en funcién de su costo variable, las centrales IGCC
propuestas entrarian después que las centrales de ciclo combinado y ciclo simple,
disminuyendo su competitividad. Esto puede traer como consecuencia que el factor

de planta no sea el esperado, incrementando el costo de la energia generada.

Acerca de la duracion de las reservas, la Tabla 5.30 muestra claramente que,
con excepcion de la central con turbina OPRA 16-3, las reservas probadas del Alto
Chicama no son suficientes para garantizar el funcionamiento de la planta durante
los 30 afios de operacion asumidos. La planta requeriria abastecerse no solo del
carbén de dicha localidad, sino también de otras reservas o de carbén importado, lo

gque a su vez variaria las estimaciones econdémicas realizadas.
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5.6  Consideraciones generales para el calculo de emisiones de CO; y SOy

En la Tabla 5.32 se presentan las emisiones de las plantas simuladas. Los

resultados muestran que, conforme aumenta el nimero de niveles de presion y el

tamafio de planta, las emisiones especificas (kg-emision/MWh bruto) disminuyen.

Tabla 5.32: Emisiones de CO; y SOy de las plantas IGCC simuladas.

Planta Emisiones de CO: Emisiones de SOx
kg/h kg/MWh-bruto kg/h kg/MWh-bruto mg/Nm3
'ﬁ,cc 7E.03 116 788 836.3 0.338 0,0024 0.139
';,CC /E.03 116 790 7085 0.338 0,0023 0.208
g%cc 7E.03 120 377 755.4 0.348 0,0022 0.216
|1c;cc OP16-3 3475 9333 0,0089 0,0027 0.134
E%CC 6F.03 107 283 722.4 0.3105 0,0021 0.267
':))(:;,CC THAOL 314 960 675.1 09115 0,0020 0.291

En nuestro pais, La resolucion Ministerial N.° 014-2010-MINAM, la cual
publica el Proyecto de Decreto Supremo que aprueba los Limites Maximos
Permisibles para emisiones de actividades de generacion termoeléctrica, propone los
valores que se muestran en la Tabla 5.33 para plantas mayores a 500 kW de

potencia.

Como se aprecia, la Resoluciéon no regula emisiones de CO,. Las plantas
simuladas no emiten H,S pues este es separado del syngas antes de su combustion.
De igual manera, las simulaciones indican que no se producen 6xidos de nitrégeno

en la turbina de gas.
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Tabla 5.33: Limites maximos permisibles propuestos para emisiones de actividades
de generacién termoeléctrica.
Fuente: [110]

A
PROPUESTA DE LMP (LMP) PARA EMISIONES DE ACTIVIDADES DE GENERACléﬂﬂs ‘{45
TERMOELECTRICA® *‘%\ "

{en mg/Nm®) © " %:2@% -
. A, A

MP SO, NOx  “u NOx
mg/Nm3 MP mg/Nm3 S0, ?ngfhlmaw Zmg/Nm3
TIPO mayora0,5 | mg/Nm3 | mayora0,5 | mg/Nm3 {.mayoria 0,5"| mayor a
COMBUSTIELE MW menor o | mayor a | MW menor o | mayor.a ;%'MW menor 20 MW
iguala20 | 20 MW iguala20 | 20 M%‘? H20.igual a 20
MW W

MW B,
sOLIDO 50 30 400 %800 % © 510 510

: I Lk
LiQuipo® 40 30 200 & ggg..;-‘ 400 400
GAS NATURAL " A A s 2 150 150

" Valores que deben ser reportados a la autoridad competente medidos en base seca a condiciones
nommales 25°C y 1 atm y 11% oxigeno y condlclonesﬂtie-oge’r'acmn normales excluyendo los procesos de
pruebas arranques y paradas AT W,

" no aplicable para equipos con menos de 500 Kwd,y ‘paraigrupos auxiliares que son empleados para
uso propio de la planta ¢ menos de 500 horas de eperamén conectadas a un servicio publico. En el |
caso de unidades duales se c:cinsldterar&isc da" fonna |nﬁ§pend|eMe el nimero de horas de operacién |
por cada tipo de combustible. 5 v!z. K

" para unidades duales se cons1dérara el combustible wtilizado en fa operacién al momento del
momloreo oY Ry W

© en el caso se proponga plazos “te adécuacion la autoridad competente establecerd los valores a
cumpllr durante este penodosequnﬁa certificacién ambiental vigente.

“vigente a partir de su pubhcaclon%_w ey

xS

° vigente a partir 01 de-egem,?__@g -

= e

n/a No aplica para objetivos dé’cumplimiento de LMP
b -:: S
~ RE e ta -

Respecto a los 6xidos de azufre, la planta emite dicho quimico por debajo de
lo permitido por la ley, con lo cual se puede afirmar que las plantas IGCC del presente

trabajo cumplirian con la ley peruana si el documento se publicase sin alteraciones.

Para evaluar las emisiones de diéxido de carbono, se comparan a las mismas
con normativa internacional. En el afio 2018 la Agencia de Proteccion Ambiental de
Estados Unidos (EPA, por sus siglas en inglés) propuso nuevos estandares de
emisiones para reemplazar los del afio 2015. La propuesta para nuevas plantas IGCC

se presenta en la Tabla 5.34.
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Tabla 5.34: Resumen de BSER y estandares propuestos para el 2018 por la EPA.
Fuente: Traducido y adaptado de [111]
Mejor sistema de
Fuente afectada reducciéon de emisiones Estandar de emision
(BSER)

1. 1900 Ib CO2/MWh-
bruto para fuentes con
consumo calorifico >2000
MMBtu/h

2.2000 Ib CO2/MWh-
bruto para fuentes con
consumo calorifico <2000
MMBtu/h

3. 2200 Ib CO2/MWh-
bruto para fuentes
alimentadas con
desechos de carbon

Tecnologias de
generacion mas
eficientes combinadas
con las mejores practicas
operativas

Plantas de vapor e IGCC
nuevas y reconstruidas

Convirtiendo a unidades del Sistema Internacional, los limites son: (1) 861,8
kg de CO./MWh-bruto para plantas con consumo calorifico mayor a 586,1 MW, (2)
907,2 kg de CO2/MWh-bruto de CO, para plantas con consumo calorifico menor o
igual a 586,1 MW, y 997,9 2 kg de CO./MWh-bruto de CO; para plantas que utilicen
desechos de carbén como materia prima. Considerando el poder calorifico del carbén
antracita peruano visto en el acapite 2.2.1.1 y los flujos masicos de cada
configuracién, los consumos de calor de cada planta (el producto del flujo masico de

carbén por su poder calorifico inferior) se calculan y se muestran en la Tabla 5.35.

Tabla 5.35: Consumos calorificos de las plantas IGCC simuladas.
IGCC IGCC IGCC IGCC IGCC IGCC
Planta 7E.03- 7E.03- 7E.03- OP16-3- 6F.03- 7HA.O01-
1P 2P 3P 1P 3P 3P

296,3 296,33 305,25 7,73 272,54 798,80

Consumo de
calor (MW)

Todas las tablas tienen un consumo de calor menor a 586,1 MW excepto por

la planta IGCC-7HA.01-3P, que es la mas grande. Comparando los resultados de la
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Tabla 5.32 con estos estandares, notamos que todas las plantas tienen menores

emisiones que las recomendadas, excepto la planta IGCC OP16-3 1P.
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CONCLUSIONES

Se propusieron diferentes configuraciones de planta IGCC, basadas en la
integracion térmica de procesos, habiéndose generado 6 escenarios de
operacion, los cuales se modelaron y simularon con la herramienta
informatica Thermoflow.

Se demostré que las plantas IGCC tienen el potencial para gasificar los
recursos carboniferos con los que cuenta el pais y convertirlos en energia
eléctrica.

Se cred un modelo de gasificador en Thermoflow con los ratios de consumo
de oxigeno y de vapor adecuados para gasificar correctamente el carbon del
Alto Chicama. También se model6 dicho carbén. Este modelo de gasificador
constituye un elemento importante para determinar los resultados técnicos y
econdmicos para cada escenario de operacion.

El syngas obtenido de la gasificacién del carbén antracita peruano con los
parametros seleccionados (ratios de consumo de oxigeno y de vapor) es rico
en hidrégeno y monodxido de carbono.

Las plantas IGCC son adecuadas técnicamente para utilizar el carbdn del Alto
Chicama como fuente energética gracias a sus caracteristicas operativas y a
las eficiencias alcanzadas, presentando mejores valores con el aumento del

namero de niveles de presion (hasta tres) y del tamafo de planta.
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El costo de cada unidad de energia generada oscila entre 92,5 y 257,0
USD/MWh y esta conformado en su mayor parte por el costo de inversion de
la planta.

Frente a los costos actuales de otras alternativas de generacion, las plantas
IGCC producen energia a un costo mayor.

En comparacién con las plantas de carb6n estimadas por la EIA, los costos
de inversion de las plantas IGCC propuestas las pueden hacer atractivas en
contextos donde haya abundancia de recurso carbonifero y se busque una
forma de aprovecharlo.

Las emisiones de CO; y SOx de plantas IGCC estan por debajo de los limites
establecidos por la normativa nacional e internacional, y disminuyen conforme

aumenta el tamafo de planta y el nimero de niveles de presion.
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TRABAJOS FUTUROS

La presente tesis ofrece la composicidn del syngas obtenido a partir de carbén
antracita peruano para la exploracién de otras aplicaciones del mismo, como
las enumeradas en el acapite 4.2.

La diferencia entre la cifra oficial de produccion de carbén en la cuenca del
Alto Chicama y estimaciones a partir de observaciones presenciales (acapite
2.2.1.1) es muy amplia y deben realizarse otros estudios para conocer una
cifra mas certera.

Se pueden aprovechar los gases de la turbina para cogeneracién, con lo cual
se puede evaluar la conveniencia de aplicaciones de cogeneracion con
carbdn antracita peruano.

Asi como el carbdn, se pueden probar otros posibles combustibles para la
planta de gasificacidn, tales como residuos sélidos municipales, hospitalarios,
0 biomasa. Incluso, podria ser interesante investigar la gasificacion de una
mezcla de combustibles. Adicionalmente, el uso de combustibles de menor
costo ayudaria a la economia de la planta.

Se pueden evaluar los resultados de implementar diferentes estrategias de

integracién en la planta IGCC, como las mencionados en el acapite 4.4.
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