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RESUMEN

Esta Tesis Fin de Master lleva a cabo la ingenieria de un “Coal to Liquids” con Captura de
Didxido de Carbono y de Azufre.

Primero se realiza un estudio bibliografico y la revisién actual de la tecnologia, estado del arte,
de los distintos sistemas utilizados. Cada sistema se compone de varios equipos que también
son sometidos a revisidn y analisis.

Seguidamente, se realiza la eleccidon de un sistema en concreto formado por Gasificador,
Water Gas Shift y reactor Fischer-Tropsch, a los que se afnaden equipos auxiliares y un bloque
de potencia formado por un Turbina de Gas y tres turbinas de Vapor. Una vez definido el
funcionamiento del ciclo se afnaden los equipos de Captura de Diéxido de Carbono y de Azufre,
gue también han sido previamente analizados.

Se traslada este sistema al software EES. Para su realizacion es necesaria la simulacion
matematica de cada uno de los equipos y posteriormente se unen formando un entramado. El
modelo matematico se compone de un Balance de Masa donde se simulan los intercambios
quimicos y fisicos que se dan en el ciclo. Un Balance de energia necesario para calcular la
energia producida. La simulacidn se valida mediante la comparacién con otros trabajos.

Posteriormente, se cambia de carbdn en la simulacion obteniendo unos resultados demasiado
adversos. Tras el andlisis de la simulacién se descubre una saturacién del Hidrégeno del ciclo
gue hace que se colapsen los equipos del ciclo de potencia. Se logra ajustar el ciclo cambiando
pardmetros de funcionamiento, en concreto la reduccién del Oxigeno a la entrada del
Gasificador es la clave. Finalmente se procede a comparar los resultados obtenidos con un
carbén Antracita y un Lignito una vez ajustado el ciclo.

Los resultados obtenidos dan viabilidad al uso de Lignitos para el sistema descrito de “Coal to
Liquids”. La produccion de Hidrocarburos liquidos es menor (76% sobre el total). La pérdida de
esta produccidn se compensa con una mayor produccién eléctrica neta (131%) y menos
emisiones a la atmosfera (80% sobre el total). Estos resultados son totalmente dependientes
de la composicidn quimica de carbdn utilizado y de la parametrizacion del sistema.
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COAL TO LIQUIDS: DESCRIPCION, CONCEPTO ESTADO DEL ARTE

El desarrollo de la tecnologia de “coal to liquids” es un proceso complejo en el que se
transforma la energia intrinseca del carbdn en otra forma de energia para que su uso tenga
alguna ventaja, sea mas limpio medioambientalmente hablando o sea de mas facil utilizacion,
aprovechando que en forma liquida es mas denso energéticamente. Es una forma de producir
combustible liquido para transporte, que para los paises como Espafa puede ser una
alternativa “limpia” al petrdleo.

Este proceso admite multiples variantes en funcién de la materia prima (1), se puede partir de
solo carbén o utilizar carbén con biomasa, coproduccién. También hay variantes en la forma
de utilizacion de la energia (1), se pueden obtener fuel sintético solamente o una
multiproduccién de una mezcla de electricidad, synfuel (synthetic fuel), gas Hidrégeno, calor...
Dentro de todas estas opciones la que vamos a estudiar es la transformacién de carbdn en
liguido mediante el proceso de Fischer-Tropsch (FT)

A todas las variantes anteriores hay que afiadirle el proceso de “CO2 capture & storage” (CCS)
que dependiendo del nivel de captura tendrd unos costes econdmicos y energéticos (2)
asociados. Para CCS podemos estudiar tres procesos distintos (3), el Selexsol, MEA y MDEA/PZ.
Para el coste de transporte y almacenamiento daremos por supuesto que lo hace un tercero.

Hay dos posibles caminos de produccidn, la ruta directa (4) en la que el carbdn con una adiciéon
de Hidrdégeno (generalmente obtenido de la gasificacidon del propio carbdn) se introducen en
un reactor a alta presiéon y temperatura y en presencia de un catalizador se transforma
directamente en liquido. De esta forma se obtiene el fuel liquido junto a las cenizas, escorias y
el catalizador, por tanto, es un fuel de baja calidad. La obtencidn de CTL por la ruta directa es
un campo en el que no se ha avanzado mucho ultimamente. Sin embargo, numerosos articulos
se centran en la ruta indirecta afiadiendo un CCS (5) (6) (7), que es donde nos vamos a centrar
nosotros. Esta consiste en transformar el carbdn en gas sintético (syngas) y después en liquido,
un proceso que tiene varias fases que se describiran a continuacién. La ventaja de este método
es que se pueden separar los subproductos con lo que potencialmente es neutro en emisiones
de CO2 y sulfuros.

Otra ventaja es la versatilidad del proceso, segin cambiemos unas variables, principalmente
presion, temperatura, el catalizador y la composicién del gas, podremos obtener distintos
productos: Gasolina, diesel o gas (8). Esto se consigue variando el tamafo y composicion de las
cadenas de hidrocarburos que son éstos combustibles. Hablando de los catalizadores, el
niquel es muy buen hidrogenador en la condiciones del reactor FT, por tanto favorece
demasiado la formacidn de metano, que impide el crecimiento de la cadena, esto hace inviable
que el niquel sea el catalizador. Los catalizadores mas efectivos son el Cobalto, Hierro y
Rutenio, de los tres, el Ru es el mas caro con mucha diferencia, mientras que el Fe es el mas
barato y abundante (9). El incremento de temperatura aumenta la selectividad de metano (9),
por tanto, la probabilidad de crecimiento de la cadena disminuye. En cuanto a la composicién
del gas, el Co contribuye a la formacion de bloques de CH2 mientras que el H2 aumenta la
probabilidad de la terminacién de la cadena (9). En conclusién, la combinacién de todos estos
factores determinara el producto final del proceso. A continuacién, una grafica de la
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probabilidad de formar hidrocarburos segin su selectividad. Selectividad se podria definir
como el opuesto a reactividad, cuanto mas reactivo es, menos selectivo. En la llustracion 1 se
observa que cuanto mas baja es la selectividad mucha mds variedad de compuestos se
obtienen.

SELECTIVITY

L] ¥ T T T
o 0.2 0.3 0.4 ns 0.6 or 0.8 og 1.0
PROBABILITY OF CHAIN GROWTH

llustracion 1. Probabilidad de formar hidrocarburos segun su selectividad
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“Coal to liquids” en el mundo

Hoy en dia quien mas puja por esta tecnologia es la empresa Sudafricana SASOL, que tiene
varias plantas repartidas por el mundo e investiga el “clean coal” con tecnologia CTL y CCUS
(Carbon Capture Utilization and Storage). Tienen un centro de investigacion en Noruega
enfocado al CCS en gran escala. Ademas tienen las plantas Sasol Il y Sasol lll que gasifican 46
millones t/afio y los convierten en combustibles liquidos con el proceso Fischer-Tropsch.
Tienen en total 17 reactores de 11.000 bdp cada uno. Utilizan reactores de lecho fluidizado, a
altas temperaturas con catalizadores de Férricos.

Ademads tienen en curso varios proyectos. Han firmado un contrato con Uzbekistan un
contrato para transformar las reservas de gas en combustible liquido para transporte. Planean
reducir las emisiones totales del pais con el uso de este combustible.

En U.S.A. el gas encontrado mediante la tecnologia Fracking presenta una gran oportunidad
de expansién de esta tecnologia, obteniendo combustibles liquidos a partir de gas muy
barato. Hoy en dia buscan proyectos en Luisiana y Alberta.

Por otro lado, en Zero Emissions Platform ZEP (10) tienen 238 proyectos relacionados con CCS
(actualizado en Abril de 2010) de los cuales 80 son a gran escala, donde se representa la
cadena completa (captura, transporte y almacenamiento).

llustracidn 2. Planta Saol de GTL
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Esquema y descripcion del proceso CTL con CCS

En este apartado se describen los equipos necesarios para la transformacién del carbén en
hidrocarburos liquidos. El primer paso es transformarlo en gas, después, de ese gas se
transformara parte en CO2 y H2 en un Water-Gas shift y, por Gltimo, sera necesario un reactor
Fischer-Tropsch para la licuefaccién. Estos son los componentes principales, pero se necesitan
mas. Un intercambiador de calor para aprovechar la energia térmica de la reaccion del
gasificador, un desulfurador con una unidad Claus para limpiar el gas y separar el Azufre de
otros compuestos. Y por ultimo un separador de flujos de corriente que servird para ajustar el
sistema.

A continuacion se describen los equipos en detalle y se estudian sus variables mas
determinantes en cada uno de ellos.
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Gasificador

El carbdn esta previamente tratado: molido, pulverizado y secado para alimentar al
Gasificador, donde reacciona con oxigeno y vapor de agua para generar syngas, formado
principalmente por CO, H2 y CO2. En el mercado hay varias técnicas que se pueden clasificar
en: Lecho fijo/ movil, lecho fluido y de flujo arrastrado (11). De estos tipos el que mejor
funciona a gran escala es el de Lecho fijo/madvil que su nombre en inglés es el FDBD Fixed Bed
Dry Bottom type de donde podemos extraer los datos de otros estudios (11), este tipo de
gasificadores trabaja en un rango de temperaturas de 25 — 30 bar y una temperatura de unos
12009C a 15502C (8). El equipo de gasificaciéon lleva asociado un Air Separation Unit (ASU) que
se encarga de proveer al Gasificador de un flujo de O2 puro.

KRW Fluidized-Bed Gasifier

Synthesis Gas

British Gas/Lurgi
Fixed-Bed Gasifier
Coal and Briqueltss

Coal Sk
Oxygen
Texaco Entrained Flow 1

(Downflow) Gasifier -

Fuel Gas,

Siag

Tars, Oils,
Fariculales
—

Recycle Fines
ot soncdelcn S

Recyole Gas \ Steam

AinOxygen -

Coal & hmsﬂme1
Fesdatock

Fead Water )

I synthesis Gas

N

Steam

llustracion 3. a) lecho fijo

b) lecho fluido

c) flujo arrastrado

En el Gasificador se obtiene gas sintético (syngas) compuesto fundamentalmente por
monodxido de carbono y gas hidrégeno. Los componentes con los que se alimenta el reactor
son 02 que viene del ASU, el propio carbén y H20 que como se vera en otros apartados se
obtendra de intercambiadores de vapor y de la energia obtenida del syngas que no se licua.
Las reacciones principales producidas en el Gasificador son (12) (3):

C(s) +H20 (g) - CO(g) + H2(g)
C(s) +C0O2 (g) —=> 2CO (g)

El Carbono sdlido de la reaccidon esta en el carbdn. En el reactor se producen otras reacciones
secundarias en las que no entraremos en detalle. Se estima que el 97.76% del Carbono total es
transformado en syngas, mientras que el otro 2.24% se pierde en los residuos y emisiones (13).
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En cuanto a la energia del proceso, las reacciones son exotérmicas lo que favorece al ciclo y su
aprovechamiento, pero para que se produzcan las reacciones necesitamos el reactor a cierta
presion y temperatura. Se estima que del total de Poder Calorifico Superior (HHV, High Heating
Value) del carbdén se aprovecha el 94% (13). El desglose de estos flujos de energia es el
siguiente, el 02 del ASU y el vapor de agua mas la energia inicial del carbdn. Y las pérdidas
serian térmicas y vapor de agua producido.

Carbén H2 0O vapor

Péerdidas

vapor térmicas

llustraciéon 4. Diagrama bloques Gasificador
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Intercambiador de Calor (1dQ)

El syngas producido en el Gasificador sale a una temperatura de unos 15509C (13), esta
energia se puede aprovechar en un intercambiador de calor para el sobrecalentador en un
ciclo de vapor para produccion eléctrica (3) y/o para vapor para el médulo Water-Gas Shift. En
el mercado hay multiples opciones de intercambiadores de los que elegiremos uno que se
adapte al caudal y rango de temperaturas del sistema.

CARCASA Y TUBOS

Tube Shell
Outlet Tnlet

llustracién 5. Apuntes Master eficiencia energética y energias renovables.

La energia se emplea para producir vapor para otras fases del ciclo, parte del vapor de agua se
empleara en el WGS y para el Gasificador y la mayor parte para el ciclo de vapor del bloque
de potencia. La energia restante del HHV del carbdn inicial es de aproximadamente el 80% en
forma de syngas (13).

Se anticipa que es un proceso que va a requerir de un profundo estudio de los balances
energéticos para su optimizacién.
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Desulfurador y limpieza de particulas (Selexol)

El syngas producido en el Gasificador contiene muchas impurezas, incluyendo sulfuros (H2S,
COS) (5) por lo que el proceso de limpieza es totalmente necesario. Las particulas se separan
por filtracion mientras que el TAR y otras impurezas se separan por gravedad mediante la
técnica de “water scrubbing” (5). Los sulfuros se retiran con gases acidos, lo que es necesario
para facilitar la posterior cinética en el reactor Fischer-Tropsch.

En numerosos articulos el procedimiento escogido en esta fase del proceso es el Selexol (3)
(13) (1). El Selexol es un solvente fisico cuyas caracteristicas son que tiene mucha selectividad
de H2S, mejor estabilidad térmica, mejor solubilidad en agua y menor tasa de circulacién que
otros compuestos (14). Este proceso, generalmente, se compone de dos etapas, primero se
desecha el H2S y en segundo lugar el CO2 usando Dimetileter de polietileno glicol (DMPEG). En
este caso se ha estudiado la gasificacion para que no produzca CO2, en este punto es
alrededor del 2% en volumen molar de los gases. Por lo que se prescindird de la segunda etapa
y nos centraremos en la captura de Azufre.

El proceso esta ideado para aprovechar la solubilidad del H2S en el selexol (5). Se disefia para
tener una eficiencia de entre 0.2 y 1 ppm de H2S en el Syngas. La presion de disefio es de 30
bar. El proceso consiste en un Absorbedor, donde el syngas se junta con un solvente, y juntos
se envian a una stripping column donde se separa el H2S.

LEAN GAS

L

2

LEAN SOLVENT

ABSORBER
STRIPPER

RICH GAS
e

T

RICH SOLVENT REBOILER

llustraciéon 6. Esquema desulfurador
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Claus unit. Claus sulfur recovery unit (SRU)

El método Claus es el proceso de desulfuracion mas usado, recupera Azufre elemental del gas
H2S. Este proceso nos permite obtener S libre para su posterior comercializacion.

Las reacciones son (15):

H2S + 3/2 02 2S02+ H20
2 H2S + SO2 - 3S + 2 H20

La primera reaccion es exotérmica, genera calor para la segunda reaccion.

El gas acido del Acid Gas Removal (AGR) se quema en el horno Claus (16) con suficiente
oxigeno para producir el ratio estequiométrico deseado 2 a 1 de H2S a SO2. La mayor parte
del Azufre capturado (2/3) se forma con las reacciones de arriba. Cuando se enfria el horno el
Azufre condensa y se separa de los gases. Después se recalientan los gases y se introducen en
el primer reactor catalitico, donde aproximadamente el 75% de los gases restantes se
transforman, seguido de enfriamiento, condensacién y retirada del S, analogo al anterior
proceso. Se repite en una o dos ocasiones mas (17) hasta reducir el S hasta el 98% mediante
catalizadores. Las temperaturas alcanzadas en los reactores estan en torno a los 3052C de
maximo, con lo que no es un proceso que requiera mucha energia, ademas de producir
beneficios con la comercializacion del Azufre.

Los reactores usan un catalizador, normalmente Aliumina (Al203), que se coloca en un lecho de
entre 90 y 120 cm. La Alumina tiene una altisima superficie de contacto (300 m”2/g), debido a
gue es muy porosa, lo que acelera mucho la cinética de la reaccidn. Otro catalizador que se usa
es Diéxido de Titanio, que permite trabajar a menores temperaturas pero también es mas
caro.

Las unidades Claus estan comercializadas en el mercado. Se elige una unidad Jacobs para gases
ricos en H2S. Estas unidades SCOT (Shell Claus Off-gas Treating) convierten otros gases que
contengan S (SO2, COS, CS2..) presentes en el tail gas en H2S, para ser capturado
posteriormente (18).

SCOT process

off gas recycle gas
to to
incinerator - Claus plant
Quench
column < “

Absorber

Reheater

Reactor

Regenerator

steam

Reboiler

Gas
cooler

7N Claus
A/ tail gas
condensate
to SWS

llustracién 7. Esquema de una unidad Claus de Jacobs

Pagina | 12



Gas Split

El syngas ahora estd compuesto en su totalidad por CO y H2, sin embargo, todavia no esta
preparado para licuarlo, para que se dé la reaccién deseada en el reactor FT tiene que haber
un ratio H2/CO de como minimo 0.67 (2), un valor tipico para este ratio es de 1.7 (3), otros
estudios muestran que un ratio mayor de 2 puede hacer que se produzca metano, lo que es
pernicioso para el proceso. El ratio deseado se conseguira separando el flujo de syngas, una
corriente ird al reactor FT en el que va a haber demasiado CO, la otra corriente va al WGS,
donde se transformard en CO2, que se capturard, y en H2, que sera enviado al reactor FT. El
control y regulacidn se prevé fundamental, todos los equipos posteriores y el producto final
dependerdn de los caudales de los flujos.

llustracion 8. Diagrama de bloques de Gas Split
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Water-Gas Shift (WGS)

La misidn de este equipo es obtener H2 puro. Esto se consigue mezclando el CO con vapor de
agua obtenido en el IdQ. La reaccidn es la siguiente, que se obtiene mediante un catalizador
metalico:

CO + H20 - C02+H2

EL ratio H2/CO varia en funcion del catalizador (8), cuando es uno basado en Cobalto el ratio
puede llegar a ser de 2.15, mientras que si es Férrico se utiliza normalmente 1.7 de ratio. El
reactor debera trabajar a bajas temperaturas (8), a altas temperaturas la reaccién alcanza
rapidamente el equilibrio y se forma CO por medio del inverso de WGS.

La temperatura y la cinética de reaccién dependen del catalizador, se pueden clasificar en
catalizadores de alta y de baja temperatura (19). Los catalizadores de alta temperatura
aceleran la reaccidn, aunque en el equilibrio no pueden mejorar la cinética y modifican el ratio
de reaccion, es decir, la reaccién se inclina hacia la derecha (19). La temperatura se eleva hasta
6002C y la concentracién de CO se puede llegar a reducir hasta el 2%. Este tipo se utiliza para
procesos en los que el objetivo sea producir H2 puro. Hay estudios en los que el proceso tiene
menos exigencia energética al necesitar una transformacién parcial de la reaccion. Se utiliza un
reactor de baja temperatura de SASOL (3) en el que se obtiene un ratio de H2/CO de 2. La
temperatura de trabajo estara entre 3002C y 4002C centigrados y una presion de 25 bar. Para
nuestro estudio se necesitard una transformacién maxima, con lo que se requieren dos etapas,
en las que se llega hasta el 90% de conversién del CO. La segunda etapa se realiza a 2502Cy 25
bar (13). El aporte energético necesario se obtiene del vapor que recibe de la turbina de vapor
de alta presién, mas adelante se describe el bloque de potencia.

El gas obtenido estd compuesto por CO, H2 y CO2. Ahora es necesario implantar un sistema de
CCS para capturar el CO2. Entraremos mas en detalle en otros apartados de este mismo
proyecto. Se estudiaran distintas técnicas de captura como el MEA, MDEA y Selexol.

En esta fase es donde se obtiene la mayor parte de CO2, aproximadamente el 60% del Carbono
original del carbdn se encuentra de esta forma.
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Reactor Fischer-Tropsch

Este proceso puede realizarse en diferentes reactores (5): Multi-Tubular Fixed Bed (ARGE),
Circulating Fluidized Bed (Synthol), Fixed Fluidized Bed (SASOL Advanced Synthol) and Fixed
Slurry Bed. De las cuales la mas prometedora es la Fixed Slurry Bed, ilustracién 9, con
catalizador metalico (Co, Fe), es la mas flexible y eficiente (3). Ademas, se estima que el coste
del equipo es el 25% de otros reactores. La reaccidén quimica es:

(2n)H2 + nCO > CnH2n) + nH20

GAS INLET

STEAM HEATER

STEAM L',OLLEC"UR-_____H_

-

T~ STEAM OUTLET

T — FEED WATER INLET

TUBE BUNDLE —

-
TT—— GAS OUTLET

T~ WaX QUTLET

llustracion 9. Multitubular slurry bed. FT reactor

Actualmente hay dos modos de operacién, a altas temperaturas (300-3509C) con un
catalizador Férrico que se usa para la produccién de gasolina y otros compuestos ligeros (8). A
bajas temperaturas (200-2402C) en el que se usan catalizadores tanto Férricos como de
Cobalto. Dado que la reacciébn es altamente exotérmica es importante evitar el
sobrecalentamiento del catalizador que resultaria en su desactivacién o sinterizaciéon o
fundicidn y se podria producir Metano. Se consiguen altas velocidades de intercambio de calor
conduciendo al gas por unos largos y estrechos tubos, cargados con el catalizador, para
conseguir un régimen turbulento.
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Hay varios factores que intervienen en la formacién de los distintos productos, el incremento
de la temperatura resulta en un cambio en la selectividad hacia el incremento de productos
mas hidrogenados y con menos Carbono. Al incrementarse la hidrogenacion se favorece la
formacién de CH4, la saturacidn del carbono y el final de la cadena (9). Aumenta la derivacion
de los compuestos y se incrementa la formaciéon de productos secundarios como Ketonas y
aromaticos (8). Estos cambios estan en congruencia con las leyes termodinamicas y la relativa
estabilidad de los productos. En el caso de aumentar mucho la temperatura se pueden formar
CH4 (gas) solos (9), lo que no favorece al objetivo final.

En cuanto a los catalizadores, el Co es un catalizador mas hidrogenante (9) y también la
selectividad de CH4 incrementa mas con la temperatura que con catalizadores de Fe (8),
porque éste es mas basico. Por tanto, se puede asegurar que usando el Fe de catalizador se
forman hidrocarburos mas pesados. Esto se explica cdmo sigue, los alcalinos tienen mas fuerza
de desorcién y, entonces, de descomposicion en atomos de C y O. A mayor superficie de
atomos de C libres mas facil sera la cobertura de bloques de CH2 que se uniran para formar
hidrocarburos pesados.

Para explicar cémo influye el ratio H2/CO se muestra la figura (ilustracién 10) de abajo que
ensefia el proceso de crecimiento simplificado. Basdndonos en esta composicion se deduce
que a bajas presiones parciales de CO mas bajo sera la superficie de cobertura de los CH2, mas
baja la probabilidad de que crezca la cadena y mas alta la probabilidad de la desorcion de
n(CH2) (8). También se deduce que a mayor presidén parcial de H2 mayor probabilidad de la
formacidn de parafinas. Asi, se puede esperar que a mayor ratio de H2/CO pueda incrementar
la formacidn de hidrocarburos mas ligeros y saturados. A pesar de que la incorporacién de H20
y CO2 a esta correlacién se demuestra empiricamente (8) que es asi, se pueden ver los
resultados en la tabla de abajo (ilustracion 11).

+Hy
CHy———=3 CH,

o +CH2
+H2
o *!-CH2
+H

CaHg -7 anG—-—-lr——P C4Hg

|

efc.

llustraciéon 10. Proceso de crecimiento paso a paso del FT.
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llustracion 11. Selectividad de cera de hidrocarburos en funcién del ratio H2/CO.

En este caso se selecciona un reactor de baja temperatura, operando a 250°C y 25 Bar (5) (6).
La reaccion FT procesa en una fase simple de conversion de CO del 51%. Por lo visto
anteriormente elegimos un catalizador basado en el Co por su mayor selectividad, aunque sea
mas sensible al aumento de temperatura porque se utilizara un reactor de baja temperatura.

Al haber separado mucha parte del Carbono original, después del Reactor FT
aproximadamente el 20% del total se habra transformado en hidrocarburos, fuel liquido,
mientras que el resto es son gases de escape (tail gas) formado principalmente por N2, H2, CO,
CH4, C2H6, C2H4... (13) y una parte de H2. Estos gases se pueden enviar a ciclo de potencia.
Para hacer esta operacion se necesita otro equipo, el separador, que separa el vapor de agua,
los tail gases y los hidrocarburos.
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CAPTURA DE CO2 PARA COAL TO LIQUIDS

Durante los ultimos afios se ha elevado mucho el interés en el desarrollo de tecnologias de
captura de CO2, se espera que la captura por absorcién quimica o fisica sea la técnica
predominante en el futuro (20). Los productos del WGS contienen gran cantidad de CO2 que
debe de ser capturada. Hay varias tecnologias de captura basadas en solventes quimicos como
MEA y MDEA vy solventes solidos como Selexol. Estas técnicas son las mas apropiadas para CTL
(3) por su alta selectividad y bajo coste. De los procesos quimicos el MEA Y MDEA son los
preferidos porque son menos corrosivos y consumen menos vapor. Los procesos quimicos
trabajan a menores presiones pero necesitan mas energia para la regeneracion. Se asume que
la captura va a reducir la eficiencia del ciclo, se utilizara parte de la energia producida por lo
gue se necesitan rigurosos modelos matematicos en su integracién para poder escalarlo a
tamanios reales.

A continuacidén se describen los tres procesos de CCS.
Selexol

La primera opcidén es la captura con un solvente fisico, el Selexol. La captura con Selexol
contiene dos etapas, la primera para la captura de H2S y la segunda para el CO2 (5) y es
potencialmente viable para la captura de CO2 por su bajo consumo. La contrapartida es la
pérdida de hidrocarburos (3). Sobre el 22% del sorbente circulante es para el absorbedor de
H2S y el otro 78% para el de CO2. La temperatura de disefio es -102C y 37 bar (21). Tras la
revisién de varios articulos esta opcidn se descarta para la captura de CO2 (3) (20), su mayor
problema es la baja selectividad, lo que se traduce en una gran pérdida de hidrocarburos.
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MEA monoetanolamina

El MEA es un solvente quimico en el que se tiene mucha experiencia. El esquema seria muy
parecido al mostrado abajo para el MDEA/PZ. Sus caracteristicas son la alta capacidad de
absorcién a altas temperaturas, alta cinética de reaccion a bajas presiones parciales de CO2,
alta solubilidad en agua, baja viscosidad, es barata y facil regeneracién. Por el contrario es que
tiene alta entalpia de absorcién y la corrosién de los equipos (22).

La ecuacién de equilibrio es la siguiente (23):
CO2(ag.) + 2HOCH2CH2NH2 » HOCH2CH2NH3 + HOCH2CH2NHCOO-

El gas rico en CO2 alimenta a la columna de prelavado, ésta columna es la encargada de
regular la temperatura y de saturar el gas con agua. Después, el gas va a la parte inferior del
absorbedor a una temperatura de 40-509C (20). El solvente regenerado se deposita en la parte
superior a una temperatura de unos 402C. En la absorcion del CO2 en la fase liquida se libera
entalpia que aumenta la temperatura. El gas libre de CO2 sale por la parte de arriba del
absorbedor, mientras que el CO2 ha reaccionado con el solvente y estd en fase liquida, se
transporta al desorbedor previo paso por un intercambiador de calor. En este intercambiador
el solvente rico en CO2 se calienta hasta una temperatura de 100-1502C (20). Casi toda el agua
es evaporada a la vez que pequefias trazas de aminas. En la parte superior del desorbedor hay
un condensador donde se separa practicamente la totalidad de agua del CO2, y éste se obtiene
de la parte superior del desorbedor.

CO; free gas CO; to storage/use
. .

L
o | 99.9%C0yat14-2atm
v
o
Ll

€07 Absorption Column €07 Desorption Column
Low Temperature High Temperature
2 4 (40-60°C) *  {100-150°C]
» e . .
. .
.
b t e
101%Cgattam | ¢ P oL i

fluegas o o oo v
. . A

Pawer station

llustracion 12. Sistema de absorcion-desorcion.
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MDEA/PZ metildietanolamina/piperazina

El PZ es un solvente quimico con gran potencial para la captura de CO2 por su bajo consumo
energético comparado con el MEA. La PZ, se aflade al MDEA para mejorar la solvencia (3) ya
gue presenta una cinética de reaccidn 40 veces mayor que el MEA (22). Se necesitan dos fases
en este proceso, una de absorcidn y otra de regeneracidén. Entre sus caracteristicas es que
tiene baja corrosividad, baja entalpia de absorcidon, mayor capacidad de absorcién de CO2,
baja presidon de vapor y menores pérdidas por evaporaciéon de absorbente. El solvente, en
condiciones iniciales, es un 21% en peso de MDEA y un 5% de PZ de solucién acuosa, con una
capacidad de carga de 0.06 mol de CO2/mol grupo amino (3). Esta va a ser la opcidn escogida
para el estudio basandonos en otros articulos (3). Se considera que el consumo de vapor es un
15% menos que utilizando MEA y por tanto, mejor energéticamente y mas econdmico.

El proceso seria similar al utilizado con el MEA, lo que cambia es el solvente. A continuacién un
esquema de proceso de captura con MDEA/PZ, donde se observa un absorbedor y dos
regeneradores (stripper):

FT vapor

Sequestration
Lean/rich solvent Stripper
heat exchanger

llustracion 13. Captura de CO2 basado en aminas.
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BLOQUE DE POTENCIA

Turbina de gas

Para el aprovechamiento éptimo de un ciclo se utiliza el mdximo de energia sobrante. En este
trabajo hay dos corrientes de tail gas que se deben utilizar, una viene del reactor Fischer-
Tropsch, que es gas que no se transforma en hidrocarburos, la reaccién nunca es completa. Y
la otra corriente viene del Water Gas Shift y después de la captura de CO2 de MDEA/PZ.
Ambas corrientes se componen de CO y H2, que son poco densos energéticamente pero que
por el volumen de la instalacion sera una energia muy util.

Se utilizara una turbina de gas, un ciclo Rankine, que se compone de un compresor una cdmara
de combustidn y de una turbina. El compresor coge aire atmosférico y lo comprime a 24 bar,
en la cdmara de combustion se junta con el tail gas comentado anteriormente y se produce la
combustidn, se calienta hasta 12502C. La proporcion de aire estequiométrico/combustible es
de 2 a 1 aproximadamente, este factor tiene que ser regulado durante el funcionamiento para
controlar las condiciones de salida de los gases de combustidn y exceso de aire. Para saber el
aire estequiométrico se calcula cuanto oxigeno necesitaremos para la combustion completa
del combustible. Seglin el combustible puede variar mucho, para hidrocarburos suele ser 14
unidades de aire por una de combustible, en peso. Una vez calculado, el aire estequiométrico
multiplica para tener en exceso y asegurarse la combustion completa y las condiciones de
salida, a veces interesa mas caudal de aire que alcanzar mayor temperatura. Posteriormente,
en la turbina, los gases pierden energia (entalpia) que es aprovechada para hacer girar los
alabes y transformarla en energia eléctrica. Al hacer girar la turbina también hace girar al
compresor, se utiliza la energia mecdanica sin necesidad de transformarla en eléctrica, y por
tanto evitar las pérdidas asociadas a la transformacion.

'Qc

fuel—» camara de
combustion

/‘ Wm' . neto
compresor || <=—"= turbina IR
\V/
.
aire productos

llustracion 14 Motor de turbina de gas de ciclo abierto.
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Ciclo de vapor

En el proceso de “coal to liquids” solo se consigue transformar parte de la energia,
concretamente la reaccién quimica en la gasificacion del carbdn es exotérmica, este calor es
aprovechable. Se aprovecha en un intercambiador de calor para generar vapor y enviarlo a un
ciclo combinado. Los gases generados en el reactor de gasificacion salen a una temperatura de
1540 2C y una presion de 30 bares, ademds el caudal es enorme, porque ha reaccionado
carbén con su misma cantidad de Oxigeno y ademds con vapor de agua. Esta energia se utiliza
para generar vapor en un intercambiador de calor de dos etapas, en la primera la temperatura
de los gases baja hasta 6002C donde el vapor del ciclo combinado alcanza 5602C, éste se envia
a la turbina de alta presién. En la segunda etapa del intercambiador los gases bajan a una
temperatura de 1002C y 30 bares de presién. El calor cedido calienta el vapor del ciclo y se
envia a la turbina de media presion.

Lo descrito anteriormente es la aportacién de energia del CTL al ciclo combinado, pero
también hay un flujo de energia en el otro sentido. Entre la turbina de alta y de media hay una
extraccion hacia el Water Gas Shift, que recordamos necesita vapor de agua para que se
produzca la reaccién y generar H2.

Ahora que estd definido el flujo de masa y energia se dimensiona el ciclo combinado para
generar electricidad. Este se va a componer de tres turbinas de vapor, alta, media y baja, que
haradn girar un eje en cuyo extremo habrd un generador. El vapor de agua recorre las tres
turbinas cediendo al sistema energia. Los valores de disefio de la turbina de alta de entrada
son de 5602C y 120 bares y de salida de 4709C y 46 bares. La turbina de media de entrada
tenemos 4702C y 46 bares y de salida de 3902C y 27 bares. Por ultimo, la de baja tiene los
mismos valores de entrada que la de media y de salida de 922Cy 0.8 bares.
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ANALISIS DE UN SISTEMA DE CTL CON CCS

En este apartado se define el sistema de CTL. Tras la revisién de muchos articulos de
publicacion reciente (1) (6) (3) (13) (24) se llega a la conclusion de que el esquema ideal seria el
de la llustracién 14.

20
~  Carbén

CO+H2+H25+C02....
Fuel

—» H20vapor e

— C0O2 WGS = Water-Gas Shift

_ FT = Fischer-Tropsch reactor

llustracion 15 Diagrama de bloque CTL

Cada uno de los bloques de este diagrama es totalmente necesario. Hay trabajos en los que se
analiza este proceso sin una desulfuraciéon antes del WGS (1), la presencia de Azufre puede
dafar los equipos ademads de interferir en la reaccion, hecho bastante indeseable. La ausencia
de AGR sdlo seria posible en el caso de tener un carbén de muy buena calidad, realizable en la
teoria pero que en la practica se antoja imposible, y mas teniendo en cuenta las caracteristicas
del carbdn Lignito.

Otros trabajos no profundizan lo suficiente en el proceso FT y obvian la necesidad de que ratio
de H2/CO influye enormemente en la reaccion, en este trabajo he preferido incluir una
separacion de los flujos, Gas Split, y un WGS, con estos equipos se puede regular el ratio
H2/CO y por tanto controlar el producto obtenido en el reactor FT. En otros trabajos no se
estudian los distintos métodos de captura (3) y se utiliza dos veces el Selexol para capturar
CO2, siendo éste mejor para la captura de Azufre que de CO2. Analizando otros trabajos he
decidido incluir un Desulfurador de Selexol y capturar el CO2 con aminas MDEA/PZ.

El esquema elegido seria de la siguiente forma. Primero se gasifica el carbdn en un Gasificador,
previamente molido. El Gasificador necesita el propio carbdn, vapor de agua y oxigeno puro
que hemos obtenido del ASU. La reaccidn es altamente exotérmica, por tanto esa energia la
aprovecharemos en un intercambiador de calor que ird al bloque de potencia. Después
limpiaremos el syngas de azufre en un Desulfurador de Selexol, y se separara en una unidad
Claus para obtener Azufre puro y poder comercializarlo. El siguiente paso serd separar la
corriente de syngas, la corriente A ird al reactor FT, la corriente B va a ir al WGS donde serd
transformada en CO2 y H2, posteriormente capturaremos el CO2 con aminas y el gas H2 ira

Pagina | 23



parte al reactor FT junto con la corriente A y otra parte el bloque de potencia. El control y
regulacidon de las corrientes es uno de los puntos clave del proceso, esto determinara el ratio
de H2/CO en el reactor FT, de donde saldrd el combustible liquido. Todo el gas no se
transforma, asi que el gas sobrante (Tail gas) se enviara también el bloque de potencia. Este
producird la energia eléctrica necesaria para el proceso. También producira vapor para el WGS.

Para el modelo matematico partiremos de estos datos de partida:

Equipo Parametros
Gasificador 1540°C; 30 bar
02/carbén (peso) :1; Vapor/carbdn (peso) : 0,1
IdQ Syngas: 1550 --> 6002C, 30 bar ; Vapor: 300-->5602C, 120 bar
Syngas: 600 --> 1029C, 30 bar ; Vapor: 80 --> 470 °C, 46 bar
Desulfurador Eficiencia 96%
CCS MDEA/PZ captura CO2: 95%
FT Ratio CO/H2=1,5 (mol)
Bloque de Potencia Compresor aire 24 bar
turbina Gas 1250°C --> 6009C; 24 --> 1 bar
Turbina Vapor Alta 5609C-->4709C; 120-->46 bar
Turbina Vapor Media 470°2C-->3902°C; 46-->27 bar
Turbina Vapor
Baja 3909C-->92°C; 27-->0,8 bar
Eficiencia Isoentropica Turbina Gas 91%
Turbina Vapor
Alta 92%
Turbina Vapor Media 92%
Turbina Vapor Baja 89%
Compresores 85%
Bombas 75%
Tabla 1

He realizado los calculos en el programa EES del ciclo descrito anteriormente, en este apartado
se explica el procedimiento y el modelo matematico.
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El primer paso es hacer el balance de masas del CTL, éste dimensionara el resto del programay
determinara el flujo de carbono y que porcentaje es transformado, capturado... A modo de
guia esta el diagrama de abajo, simulando las transformaciones quimicas de los componentes.
Cada flujo se ha enumerado el cual se respetara hasta el final y nos servird de guia.

H20  carhédn
vapor

CO+H2+H25+C02..
Fuel

O Nomenclatura EES

—> H20 vapor

llustracién 16 Diagrama Bloques CTL
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BALANCE DE MASAS

Primero se define el carbdn, he escogido un carbdn Antracita de estos porcentajes en peso.

"100 kg de carkon"
{CARBOMN AMTRACITA composicion quimicay

C=92.1/100 "Forcentaje en peso”
H=2.6/100
S=3.9A00
M=0.34100
D=1,1/100

Para obtener el caudal circulante de cada elemento se multiplica por el caudal en kilogramos
por segundo. Dividiendo por su peso molecular se obtiene el numero de moles circulantes. Se
muestra solo el del Carbono, para el resto de elementos se hace de forma analoga.
Moles_C=masa_C/Masa_molar

En el reactor de gasificacion se introduce el carbdn junto con 02 obtenido en el ASU en una
proporcién en peso con el carbén de 1 a 1 aproximadamente, en este caso se introduce mas
porque hay mucho Carbono en porcentaje y necesita mds Oxigenos para reaccionar. También
es necesario vapor de agua con una proporcién vapor/carbén= 0.1. Estas son las férmulas:

I ASU }

w_02_ASUby_COAL=x 0OF_COAL
x_02_COAL=1.15

w_ COAL=w_ Cew Hew S+ N+w O g
n_O2[1]=w_02_ASUMW_02 "males"
I wvapor agua enfrada gasificador—————

w_H20_entradadw_COAL=x HZO_COAL
x_HeO_COAL=01
n_H20[1]=w_H20_entrada/tty_H20

n_H2O0[1]=w_H20_i/hdit'_H20

El siguiente punto es la salida del Gasificador, punto 2. Los gases de reaccion son CO, CO2, H2,
H2S, H20, NH3 y 02. La reaccidn no es completa, un 1% del carbono se transforma en residuos
carbonosos (CHAR). Para simular las reacciones se iguala elemento por elemento la entrada y
la salida del reactor, estas son las formulas:
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n_C o tar 1=0.01*n_C[1]

n_C[1]=n_CO[2}+n_CO2[2]+n_C._tar_1 e
n_H[1]+2*n_HZO[1]=2*n_H2[2]+2*n_H20[2]+2*n_H2S[2]+ ¥*n_NH3[2] H
n_S[1]=n_H2S[2] ng
n_MN[1]=n_MNH3[2] "N
n_O[1]+2*n_02[1]+n_H20[1]=n_CO[2]+2*n_CO2[2]+2*n_02[2]+n_H20[2] ey

El siguiente punto es el intercambiador de calor, en el cual, al no mezclarse los fluidos no hay
intercambio de materia. Los elementos permanecen constantes. Sin embargo, cuando simule
el balance de energia determinara el vapor de agua producido y enviado a las turbinas de
vapor.

En el punto 4 entramos en el Desulfurador de Selexol, funciona con una eficiencia del 96%, con
el handicap de que también captura algo de CO. En este punto también se calculan los kilos de
Azufre capturado en la unidad Claus una vez separado de su forma gas H2S.

n_5S_cap=n_H2S5[3]0,96 "Mioles de azufre"
bwe_S_cap=n_5S_cap*hdh' 3 "k azufre capturado”

En el siguiente punto las corrientes se separan en proporcion 70-30. Para simularlo se hace,
elemento por elemento, el sumatorio de las dos corrientes, y después se igualan las
proporciones.

De aqui en lo sucesivo no se incluyen los gases residuales para el calculo de reacciones, que
por ser tan infimos no influyen en las reacciones.

El siguiente paso es el Water Gas Shift, en este punto se juntan los gases con vapor de agua
que extraemos del flujo entre la turbina de alta y de media. La reaccidon quimica es esta
CO + H20 = CO2 + H2, que, para simplificar los calculos, he calculado el CO2 producido en
este punto y le he anadido el que tenia el gas en el punto 6. Simulo la reaccién igualando
elementos de entrada y de salida. En este punto se fija el vapor de agua n_H20[11] necesario
para la reaccién y por tanto el caudal extraido de las turbinas, entre otros datos , esta
dimensionara el ciclo combinado.

"Reacciones molares WEE"

n_CO[B]=n_CO[7]+n_CO2_wgs ey
n_CO[B]+n_H20[E]+n_H20[11]=n_CO[7]+2*n_CO2_wgs "0
2*n_HzO[B]+2*n_H2[B]+2*n_H20[11]=2*n_H2[7] H

"CO2 formado en la reaccion”
n_CO2[7]=n_CO2_wgs+n_COZ[E]

En el siguiente punto se realizan dos acciones a la vez, primero la captura del CO2 del flujo 7 y
el gas restante se separa en los flujos 8 y 10. Las restricciones en este punto son varias, una es
que la MDEA/PZ es del 95% del CO2. Segun lo visto anteriormente el 1,93% del Carbono
original es enviado a reactor Fischer-Tropsch. En el programa primero se suman de los flujos y
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le se le impone la restriccion del 1,93%. También se escribenlas igualdades de cada uno de los
elementos.

Para determinar el CO2 capturado, que es el 95%

"gh% COZ capturada”
n_COZ[F]T*0.05=n_CO2[8])+n_CO2[10]
n_C02_cap=n_COZ[7]*0.95

w C0Z2_ cap=n_C02_cap*hy' COZ

En ultimo lugar esta el reactor Fischer-Tropsch, en este punto esta la unién de los flujos 5 y 8.
La reaccidén producida es esta (2n)H2 + nCO = CnH(2n) + nH20O, en el que los moles de
hidrocarburos se representan por este término CnH(2n). Como se vio anteriormente los
hidrocarburos forman cadenas en las que la proporcidn de Hidrégeno respecto al Carbono es
de 2/1. Estos moles son los que se han transformado en Hidrocarburos sin involucrarnos en el
tamafio de éstos. También he fijado los flujos que entran de tal forma que el Ratio CO/H2 es 2.

"Eeacciones molares FT"

n_CO[b]+n_CO[E]=n_CHz[49]+n_CO[4] e
n_CO[E]+n_CO[5]=n_Hz0[3]+n_CO[4] "o
20 HZ2[5]+2*n_HZ[B]=2*n_CHZ[9])+2*n_HZO[9]+2*n_HZ2[3] o

El balance de esta esta completo, sin embargo quedan restricciones por fijar, para lo cual nos
fijamos en nuestro articulo de referencia, y se fija el Carbono transformado en Hidrocarburos,
19% con respecto del inicial. Este dato es légico dejarlo fijado porque las reacciones
producidas se dan a temperaturas y presiones determinadas para que se formen los gases
necesarios y no otros. La otra restricciéon es que el 12.25% del carbono inicial se envia a la
turbina de gas, esto implica que no solo se envia CO, también contiene H2 que proporciona
energia, es el flujo 9. Todo el Carbono de este gas estd en forma de CO.

T16.31

H20  Carbdn
vapor 100

Tail gas
lald 12,25
CO+H2+H25+C02...

Fuel 19

H25

—> C02

llustraciéon 17 Resumen del flujo de Carbono
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PROPIEDADES

Ahora de cada punto tenemos el numero de moles, pero se va a necesitar la masa total de
cada punto, entalpias de los gases, etc... Esta tarea es repetitiva por lo que se han trasladado
todas las formulas al final del programa, se explican a continuacion.

Durante el Balance de Masa se calcula el caudal en base madsica de los gases mv[2], teniendo
el nimero de moles de cada gas en cada punto, se multiplica por el peso molecular, y se hace
un sumatorio de éstos productos. Andlogamente para el resto de puntos. El caudal en el punto
1 mv[1l] es un parametro que luego se utiliza para cambiar la cantidad de carbdn que
utilizamos en kilogramos/segundo. Ejemplo del célculo de caudal:

"Masa del gas”

Whw_g_2=n_HZ[ZPMW_HZ+n_HZO[2PMWW_HZ0+n_H2S[2PMw_H2S+n_NHI[ZP M _NHI+n_02[7]*
MV 02+en_CO[ZTMW_CO+n_COZ[ZPMW_CO2 g

Después se calcula la composicién en base molar en cada punto yn_H2[2]. Se hace un
sumatorio de todos los moles para tener el total, y después se divide en nimero de moles de
cada punto entre el total para obtener su porcentaje. yn_H2[2]=n_H2[2]/n_gases[2] y para
calcular el numero de moles de los gases se hace un sumatorio
n_gases[2]=n_H2[2]+n_H20[2]+n_H2S[2]+n_NH3[2]+n_02[2]+n_CO[2]+n_CO2[2]

Lo siguiente a calcular es la composicidon en base masica. La masa total es un dato, entonces se
multiplica el nimero de moles por su peso molecular y se divide por la masa total. Después se
hace un sumatorio para comprobar que me da 1 y por tanto la composicion esta bien
calculada.y_H2[2]=n_H2[2]*MW_H2/Mw _g 2

Lo siguiente a calcular son las entalpias en cada punto. Para hacerlo, primero se halla la
entalpia h2_H2_t=Enthalpy(H2;T=t[2]) de cada gas a la temperatura t[2] en cada punto.
Después se halla el total en cada punto, por lo que esta entalpia se multiplica por su
composicion en base mdsica y se suma este producto por cada gas. Se realiza en base masica
porque las unidades de entalpia son J/kg. También se calcula la entalpia de formacién de los
elementos a t_0=25, de forma andloga a la anterior se halla la entalpia h_0[2] y se resta a la
anterior, esto se repite para cada punto.
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1_0=25|
h2_H2_0=Enthalpy(H2T=t_0)
h2_H20_0=Enthalpy(H20T=t_0)
h2_H25_0=Enthalpy(H2S:T=t_0)
h2_MNH3_0=Enthalpy(NH3T=t_0)
h2_02_0=Enthalpy(02:T=t_0)
h2_CO_D=Enthalpy(CO;T=t_0)
h2_CO2_0=Enthalpy(CO2T=t_0)

h_0[2]=y_Hez[2P*h2_Hz_ 0+ HZO[2*h2_HZ0_0+y_HZS[ZPhe_H2S_ 0y NHIZPhe_NHI_ O+ 02[e]*
h2_02_l+y CO[T*he_ 00wy CO2[2T*he_C02. 0

h2_H2_t=EnthalpyH2:T=t[2])
h2_H20_t=Enthalpy(H20:T=12])
h2_H25_t-Enthalpy(H2S: T=t2])
h2_MH3_t=Enthalpy(NH3:T=t[Z])
h2_02_t=Enthalpy(02:T=12])

h2_CO_t-Enthalpy(COT=2])

h2_COZ_t=Enthalpy(COZT=2])

h_{2)=y H2[2The. H2_tssye HZO[2The_H2O0_tey HZS[Z]*h2_HES_tey NHA[ZP*hE_NHE_tey O2Z[Z]*
_hZ_02 tey CO[Th2_CO_tey COZ[2Ph2_C0Z 1

hal2)=h_{2]-h_0[2]

De forma analoga se calculan las entropias de cada punto.
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BALANCE DE ENERGIA

Intercambiador de Calor

En el Intercambiador de Calor esta calculada la masa y la entalpia de los gases de entrada y
salida, también se tienen los datos de disefio del intercambiador de dos etapas. En la primera
etapa el vapor producido va a la turbina de alta, punto 21, y la segunda etapa a la turbina de
media, punto 27. Datos de la etapa 1 del intercambiador:

Se halla la entalpia del agua de entrada y salida y la entalpia de los gases de salida, la de
entrada ya estd calculada. Se hace de forma analoga al resto de entalpias.

Ahora ya estdn todos los datos necesarios para simular el intercambiador de la turbina de alta
con una eficiencia del 90%, dato de disefio. La Unica incégnita es el caudal de vapor de agua
M_H20_tva_idq, que determinara el tamano del Ciclo Combinado.

"Hallamos M_HZ0_twa_ 1, conwalores fijos en el intercambiador”
bbwe_g_ 2*h[E]-h_twa) 0, 9=h_HEO_tva_idg*(h_H20_tva_2-h_HZ20_twa_1)
Mintercambio de QL eficiencia 90%2"

Sin embargo, parte de este vapor se redirige al Gasificador, este caudal ya estd definido en el
Balance de Masa, se lo restamos.

La segunda etapa del intercambiador se resuelve andlogamente. Se tienen los datos de disefio,
se hallan las entalpias y con la simulacidn del intercambiador se halla el caudal mv[27].

En este caso hay un aporte antes de la turbina de media al Water-Gas-Shift, también estd
definido anteriormente este caudal. Por lo tanto es un sumatorio de caudales, 22+27=24+23.

"Hallamos M_H20_tvm . con walores fijos en el intercambiador”

w1 2%(h_twa-h[3T0,9=b_HZ0_term*(h_HZ0_twrn_2-h_HZ20_twrn_1)
“intercambio de 0, eficiencia 305"

mw[27]=t_HEZ0_twm

"Hay un aporte antes de laturbina de media al WiGEs"

n_HZO[11]=k_HZ0_wgs/hi H20

b_HZ0 wigs=rmw[24]

2 2]+ a2 7= 23]+ 24]

b_HZO _wegs=rmw{11]
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Ciclo Combinado, Turbinas de Vapor

Primero se muestra un diagrama de flujos con los puntos del sistema.

IdQ2

WGS

llustracién 18 Ciclo Combinado, Turbinas de Vapor

Se parte de los datos de disefio de las turbinas, lo que queda por calcular es el trabajo
realizado.

Después se halla la entalpia a la salida de la turbina de alta, se tiene el rendimiento
isoentrdpico, y los datos para calcular las incognitas que nos faltan.

s[21]=Entropyater T=T[21]:F=P[21])
h[21]=h_HZ0 tva_2

F_s[2Z]=46

S_s[22]=s[21]
h_s[22]=Enthalpy(t'aterP=F_s[22]s=s_s[22])

rdlto_alta=(h[21 Fh[22])/h[21 h_s[22])

w_ta=h[21]-h[22] “trabajo especifico turbina de alta"

Para la turbina de media también se saben los datos de disefio.

De forma analoga a la turbina de alta se halla la entalpia de salida y el trabajo especifico.
w_tm=h[23]-h[25]

Y lo mismo para la turbina de baja.

w_tb=h[25]-h[26]
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Bomba y Compresor de CO2

Este sistema esta formado por los puntos 47, 48 y 49 como se muestra en la diagrama de flujo.
Por su sencillez no se procede a explicar los calculos.

47
co2

49 48

llustracién 19 Bomba y Compresor de CO2

Ciclo Turbina de Gas

Este sistema estd compuesto por los puntos del 31 al 35, se compone de un compresor, una
camara de combustion y una turbina. El sistema se muestra abajo.

35

H2+CO

GASES DE

AIRE .
COMBUSTION

AIRE |31 4

llustracidon 20 Ciclo Turbina de Gas

El dato del que parte todo el sistema son los Tail gases que han quedado sin transformar del
reactor Fischer-Tropsch, punto 9, y los gases que salen de la captura de CO2 y se divide la
corriente para ajustar el ratio CO/H2 de entrada al FT, punto 10. Estos gases reaccionaran con
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aire comprimido, pero para saber cuanto se necesita hay que hacer un balance de masa para
calcular el Oxigeno estequiométrico.

Para el cdlculo del Oxigeno estequiométrico se saben los gases de entrada y los gases de salida
"CO+H2+02+N2+C02=C0O2+H20".

El siguiente paso es afiadirle el exceso de aire, alfa y determinar la masa de aire.

Se simulan las reacciones reales en la Cdmara de Combustion.

"CO+H2+02+N2+C0O2=CO2+H20+02+N2"

2n_02[36]+n_CO[36]+2*n_02[32]+2*n_COZ[36]=2*n_CO2[33]+n_H2Z0[33]+2n_02[33]  "O"

2*n_HZ[3B]=2*n_H20[33] i
n_CO[EE]+n_COZ[36]=n_CO2[33] n
Zn_MZ[32]=2*n_M2[33] g

Andlogamente se calcula el caudal mv de cada punto asi como las composicion en peso, que
por ser similar a los calculados en el apartado “Propiedades” no se muestran.

El siguiente paso es calcular el Balance de energia del ciclo de Turbina de Gas. Se calculan las
entalpias y entropias para utilizar el rendimiento isoentrdpico.

El siguiente paso es la Cdmara de Combustién, primero se necesita el poder calorifico de los
gases de combustidn. De forma andloga se hallan las entalpias y entropias de los gases de
entrada y salida. Como también se conocen los datos de salida de temperatura y presion lo
Unico que queda por definir es la masa de aire, y por tanto, alfa. Se simula la cdmara de
combustién.

MWTIETh[32]+rdto_camara®E_CC tg=Mv[33]*h[33]
"energia deltail gas"

E_CC_tg=({(n_H2[3]+n_H2[1 0]Hv_HE)+{(n_CO[9]+n_CO[ 0] HY_COj) 1"

Por ultimo queda la turbina de gas, de la que tenemos datos de disefio, y también se puede
calcular el trabajo especifico del ciclo restando el trabajo de la turbina menos el del
compresor.
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rdto_tg=(h[33h[34]Ah 351 h_s_34)
T[34]=600

"Energia ciclo turbina gas"
wi=(h[32]-h[31T)
wit=(h[33]-h[34])
wy_toy=(wt-wic)

Para acabar esta seccion se muestra en el esquema de abajo el flujo de energia y en que forma
de todo el proceso.

H20 vapor

Carbdn

l

H20 vapor

H20

CO+H2

lag 3 : Tail gas

Fuel

ASU = Air separation Unit
IdQ - intercambiador de calor
AGR = Acid Gas Removal

—> CO2 WGS = Water-Gas Shift

_ FT = Fischer-Tropsch reactor
CCS = CO2 captura & storage

llustracion 21 Flujo energético
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RESULTADOS

Validacion

Para comprobar la veracidad del estudio me he basado en otros trabajos similares y se han
comparado resultados, en concreto hay un trabajo (13) de Xiangping Zhang, experto en temas
de CCS, que se ha utilizado de guia para confeccionar esta comparacion. Primero se
comprobara como el proceso va evolucionando porcentualmente.

La ilustracién 22 representa el esquema elegido, cada uno de los puntos son los puntos de
referencia del EES.

H2O  carbon @

(D [csircanon 5 ida

CO#H2#H25+002..

Fuel

ASU = Air separation Unit
O Nomenclatura EES 1dQ = intercambiador de calor
— H20 vapor AGR = Acid Gas Removal

_ FT=> Fiséﬁé‘r’—':l;ropsch reactor

llustracién 22 Diagrama Bloques CTL

Para empezar se muestra como el balance de masa de carbono, va cambiando compuestos
para llegar finalmente a asociarse con Hidrégeno para formar hidrocarburos. Abajo se muestra
en un diagrama de barras el Carbono en los distintos compuestos que puede formar; CO, CO2
y CH2, que representa a los hidrocarburos. Cada uno de estos compuestos se representa con
un color, segun leyenda, y la suma de éstos en negro.
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llustracién 23. Flujo de Carbono

A continuacion se desarrolla cada punto. Légicamente en el punto 1 el Carbono estd en forma
de carbdn, el 100%. En el punto 2 pasa por el Gasificador en el que se ha mezclado con 02 y
H20, salvo un pequefio porcentaje que se pierde en forma de residuos (1%), casi todo el
Carbono se ha transformado en Mondxido de Carbono (98,97%). El paso al punto 3 no afecta a
la composicidn, es el intercambiador de calor, no hay intercambio de materia. En el punto 4 se
pierde otro pequefio porcentaje de Carbono (1,24%) debido a la desulfuracién, no es
totalmente selectiva. Se pierde algo de materia y casi todo sigue estando en forma de CO
(97,73%).

La separacioén de flujos es lo que se puede ver en los puntos 5 (29,33%) y 6 (68,43% del total de
C), la composicion no cambia y entre ambas suman la misma cantidad que en el punto
anterior. En el Water-Gas-Shift se mezclan los flujos 6 (68,41% del total en forma de CO), casi
todo CO, con el 11 que es vapor de agua. El objetivo es producir H2 al mismo tiempo que CO2
a altas concentraciones para capturarlo. La transformacion en el punto 7 no es completa, por
eso se ve un pequefio porcentaje de CO (2,69% del total en forma de CO) y casi todo CO2
(65,74%)(aclaracidn: en la tabla no se suman los valores de CO y de CO2, por eso no llega hasta
el total de Carbono).

Después del punto 7 estd la captura de CO2 con aminas y se divide en los flujos 8 y 10. Se
captura el 95% de CO2, por tanto, la masa del flujo disminuye casi en su totalidad, del resto del
gas es H2, que no se representa, y CO. Los flujos 8 y 10 tan solo representan el 4,28% y el
1,69%, respectivamente, del Carbono total.
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Por ultimo los flujos 5 y 8 se juntan en el reactor Fischer-Tropsch para su salida en el punto 9.

Aqui se ha producido la transformacidn en hidrocarburos (19% del Carbono total), aunque la
reaccion no es completa, se aprecia en verde la columna de CH2, que representan los
hidrocarburos, y en rojo y azul el CO (12.25% que se envia al bloque de potencia) y el CO2
(2,36% que se emite a la atmédsfera).

Los resultados obtenidos por Xiangping Zhang (13) son similares en todos los dambitos. El
Carbono transformado en hidrocarburos es el 19% del total, al igual que en este trabajo. El
CO2 emitido es del 19,01%, valor similar a 16.31% vy el capturado es del 59,75% frente al
62,45%. El resto de valores durante el proceso es similar pudiendo afirmarse que los calculos
del proceso son correctos.

A continuacidn se describe como se ha realizado el balance de energia. Se han tenido en
cuenta dos factores, la entalpia y la entalpia de formacion de los gases en cada uno de sus
puntos, teniendo en cuenta la composicion de sus gases. Ambas entalpias son la diferencia
entre la temperatura de los gases en cada punto y la entalpia a temperatura atmosférica, 252C.
Con los valores obtenidos se ha realizado el grafico de barras de la ilustraciéon 24.
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llustracion 24 Flujo de energia

Partimos en el punto 2, después del Gasificador, donde se fija la energia en un valor de 100.
Del punto 2 al punto 3 estd el intercambiador de calor, en este paso los gases bajan de una
temperatura de 15009C aproximadamente a 1002C, se observa en la grafica que la energia
total de los gases ha bajado al 76%. El siguiente punto es el Desulfurador, apenas pierde un
punto porque no cambia de temperatura y el azufre capturado es poco, porcentualmente
hablando. Del punto 4 se divide la corriente en los puntos 5 (22,67% del total) y 6 (52.89%). El
punto 7 es la salida del Water-Gas-Shift, en este equipo la corriente recibe gran cantidad de
vapor de agua para que reaccione con el CO, por tanto, al aumentar la masa, la energia
intrinseca a la entalpia de formacién también aumentara, aunque no proporcionalmente a la
masa porque los gases han mutado en otros menos energéticos.

Del punto 7 se pasa al punto 8 y 10. La suma de estos dos es prdcticamente la del punto 7, la
diferencia es que se ha capturado el CO2, que tiene muy poca entalpia de formacién. El punto
10 (23.03%) es el tail gas que se envia a la turbina de gas, y que después se transformara en
electricidad. El punto 8 (58.26% del total) es gas que se envia al reactor Fischer-Tropsch junto
con la corriente 5. El punto 9 es la energia total de los tail gases de la reaccién.

Los valores obtenidos en este apartado son totalmente légicos y comparables a los obtenidos
en otros trabajos, con lo que puede decirse que el modelo matematico realizado en el
programa EES queda validado.

Lo siguiente es mostrar los resultados de la central CTL-CCS con un carbdn antracita para
después cambiar el tipo de carbén y poder analizar los resultados.
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Analisis resultados

Una vez validado el modelo matematico en el EES se a cambia el carbdn, de un Antracita a un
Lignito que se asemeja mas a las caracteristicas de los carbones aragoneses.

A continuacion se muestran los resultados obtenidos con el cambio y se analizan. Se parte de
un caudal de carbdn de 188 toneladas/hora.

llustracidon 25 tabla de resultados 1

El Lignito tiene peores caracteristicas, por lo que lo resultados son sensiblemente peores.
Destacando que la cantidad de Carbono trasformada en Hidrocarburos, pasando a 32.9
toneladas a 25. Es logico porque el carbdn Antracita tiene el 90% de Carbono y el Lignito solo
el 70%. Andlogamente los datos que dependen de la cantidad de Carbono decrecen; el
Carbono emitido y el Carbono capturado.
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En cuanto a la produccidn eléctrica decrece de 135.9 MWe a 88.81 MWe, sensiblemente peor.
Lo que no es muy légico porque el Lignito tiene mas Hidrégeno que, en teoria, va a ir a la
turbina de gas que es el equipo que mas energia produce.

Ajuste de parametro 02/Carbén

Este resultado tan insatisfactorio lleva a buscar las razones. Principalmente se atribuye a la
cantidad de Oxigeno que se introduce en el Gasificador, que es en una proporcién de
02/Carbon=1.15 (peso). Al tener menos Carbono para reaccionar, hay Oxigeno que sobra vy lo
arrastra por todo el ciclo sin ningin beneficio, ademas, el ASU es de los equipos que mas
energia consume.

Se hace una tabla paramétrica disminuyendo la proporcidon de Oxigeno a valores menores de
1, intentando conseguir el minimo Oxigeno necesario para la reaccion completa del Carbono. A
continuacion se muestra la tabla de resultados.

Por columnas se ordenan, primero la Antracita con un ratio 02/Carbén=1.15 (peso) y después
el Lignito bajando la proporcion de Oxigeno en las columnas siguientes.

llustracidn 26 Tabla de resultados 2

Se observa que a medida que se reduce la cantidad de Oxigeno, el ciclo produce mas
electricidad y también crece el consumo eléctrico, lo que hace que la potencia neta aumente
ostensiblemente. Se observa que los resultados relacionados con el Carbono apenas sufren
variacion.

La produccion eléctrica del ciclo aumenta considerablemente. La turbina de Gas aumenta su
produccién progresivamente al bajar los niveles de Oxigeno. Pasa de producir 126,5 MWe
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cuando la proporciéon de 02/Carbon=1.15 a producir 219.1 MWe cuando el ratio es
02/Carbén=0,7. Sin embargo, las turbinas de vapor decrecen su produccion:

- Turbina alta, de 17,62 MWe a 15,37 MWe
- Turbina media, de 9.88 MWe a 6,34 MWe
- Turbina alta, de 43,69 MWe a 28,7 MWe

Estos resultados obligan a hacer un andlisis exhaustivo del ciclo. Se estudia la reaccién en el
Gasificador y destaca el H20 producido.

A continuacién se muestran los moles de H20 formados en el Gasificador para cada una de las

pruebas.

maoles de H20 gasificador 388 5206 3448 2856 553,7

llustracion 27 Tabla de H20

Tras analizar el ciclo se revelan varios factores importantes que hacen cambiar su

comportamiento:

- Punto 1-2. En el Gasificador se forma H20 cuando hay exceso de Q2. Ese
Hidrégeno se neutraliza para su posterior utilizacién en el WGS, con lo que
tenemos que extraerlo del ciclo de potencia, de las TV.

- Flujo 11, WGS. La extraccion de vapor de la turbina de media es mayor porque no
hay Hidrégeno disponible en los gases. Eso explica porque produce menos
electricidad la turbina de baja.

- Punto 2-3. Al disminuir el Oxigeno disminuye la masa en el intercambiador, esto
explica la reduccion de produccidn en la turbina de alta y de media.

- Flujo 10, turbina de Gas. El Hidrégeno enviado a la Turbina de gas decrece. La
cantidad de moles de H2 que ha disminuido en ese punto, coincide con la cantidad
de moles de H20 que ha aumentado en el punto 2.

- ASU. Disminuye su consumo eléctrico al introducir menos 02.
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Comparacion de resultados

Una vez aclarado y resuelto el problema del 02 se procede a comparar los resultados
obtenidos en el ciclo con un carbdn Antracita y un Lignito habiendo ajustado el ratio
02/Carbén=0,7.

llustracién 28 Antracita - Lignito 0.7 02

La produccidon de electricidad aumenta, un Antracita 135.9 MWe y un Lignito 178.2 MWe,
curiosamente lo mas influyente es el ahorro energético. Los equipos secundarios disminuyen
mucho su consumo, de 125.8 MWe de un Antracita a 90.66 MWe de un Lignito.
Concretamente el ASU que produce menos 02 y el compresor de CO2 (hay menos C en el
Lignito) son los equipos que mas consumo tienen y donde mas se nota el ahorro.

La produccion de Hidrocarburos disminuye de 32.9 ton. a 25 Ton y la cantidad de Carbono
emitido a la atmdsfera es menor, de 28.24 Ton a 22.69 Ton. Estos resultados son directamente
proporcionales a la relacidon de Carbono inicial en cada carbén, Antracita 90% (peso) y Lignito
70% (peso). El Carbono capturado también sigue esta proporcién.

Se observa que un carbdon con menos Carbono (Lignito) formard menos cantidad de
hidrocarburos a cambio de producir mas electricidad, y ademas, emitiendo menos CO2 a la
atmosfera.

Se puede decir que con este ciclo el Carbono emitido a la atmdsfera depende directamente de
los hidrocarburos producidos. La electricidad producida dependera de como ajustemos los
parametros del ciclo sin afectar apenas al CO2 emitido.
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CONCLUSIONES

El objetivo de este trabajo consiste en realizar un estudio de “Coal to Liquids” con CCS para un
Lignito. La importancia de este trabajo reside en la capacidad de producir combustible liquido
a partir de un carbdn similar a los que hay en Aragdn siendo limpio medioambientalmente. Es
un estudio tedrico sobre la viabilidad de un proceso como éste, que todavia requiere
optimizacion y que esta siendo estudiado y analizado en estos dias en todo el mundo.

Se compone un sistema con una descomposicidon térmica, un Water-Gas Shift y un reactor
Fischer-Tropsch mas los sistemas auxiliares, se aflade Captura de CO2 con aminas y unidad
Claus y se realiza un modelo matemadtico de los balances de masa y energia. Con el software
EES se acoplan los modelos y se hacen estudios paramétricos de las variables criticas como el
ratio CO/H2, la separacion de los flujos de syngas o el aporte de vapor y 02, para encontrar el
6ptimo funcionamiento del ciclo.

El modelo matematico queda validado al compararse con otros trabajos (13). Al hacer el
cambio de carbén surge el problema de la saturacion del Hidrégeno y se ajustan los
pardmetros del ciclo para que su funcionamiento no sufra este colapso. Finalmente se
consigue afinar el ciclo ajustando el Oxigeno introducido en el Gasificador a un ratio de
02/Carbén=0,7.

Una vez realizado el cambio de Carbdn y ajustado el sistema se analizan los resultados de los
gue se sacan las siguientes conclusiones. El sistema es viable dando resultados diferentes a los
obtenidos con otros carbones. La produccién de Hidrocarburos liquidos es menor (76% sobre
el total) y depende totalmente de la cantidad de Carbono que haya en el carbdn, ya que el
Hidrégeno se puede obtener de otras fuentes, pero no el Carbono. La pérdida de esta
produccién se compensa con una mayor produccién eléctrica neta (131%) y menos emisiones
a la atmosfera (80% sobre el total).

En este estudio se demuestra que un sistema de “Coal to Liquids” con carbones aragoneses es
viable y es medioambientalmente limpio. Ademds es una forma de reducir la dependencia de
los paises productores de petréleo produciendo nuestros propios combustibles liquidos.

Como conclusién, éste estudio puede servir de guia para futuras estrategias, pero es un
sistema muy complejo que requiere un analisis mds en profundidad como hemos visto
anteriormente, siendo valores criticos la mezcla en el Gasificador y la mezcla en el reactor
Fischer-Tropsch.
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