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Optimizacion energética del proceso de reformado de metano con

captura in situ de CO,

RESUMEN

En este trabajo se ha estudiado el proceso de reformado de CH,4 con vapor con
captura in situ de CO; mediante CaO, desde el punto de vista de consumos energéticos y
produccion de Ha, con el fin de proponer unas condiciones de operacion Optimas. Para
ello, se desarroll6 un modelo de simulacion en Aspen HYSYS (Version 3.0.1.) de una
planta de reformado de estas caracteristicas, teniendo en cuenta una serie de hipotesis en
lo referente a operacion de la planta. Se plante6 un estudio paramétrico en funcion de
las principales variables de operacion (ratio S/C, ratio CaO/CH4 y kg NiO/kg CHy), y se
aplico la metodologia Pinch en cada caso para calcular la necesidad externa de energia
de la red de intercambiadores de calor, que resulta de aprovechar al maximo la energia
de las corrientes de producto calientes que se enfrian y calientan a los reactivos frios
que entran al proceso. A partir de la definicién del rendimiento térmico de la planta, que
tiene en cuenta la produccion de H, y los consumos de energia asociados al CHy
alimentado, la Unidad de Separacion de Aire y el aporte externo necesario en la red de
intercambiadores de calor, se determind que los parametros 6ptimos de la planta eran un
ratio S/C de 3, un ratio CaO/CH4 de 5 y 1 kg NiO/kg CHy. Para estas condiciones de
operacion, se propuso un disefio de la red de intercambiadores de calor que minimizaba
el aporte externo de energia necesario. Finalmente, se compararon los resultados
obtenidos con el proceso de reformado catalitico de CH4 que se usa tradicionalmente
para producir H,. Se comprobo que el rendimiento térmico neto de ambos procesos era
similar con la diferencia fundamental de que el CO, capturado era practicamente del
100 % para el reformado con captura in situ de CO,, operando ambos procesos bajo las

mismas hipotesis.
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1. Introduccion

1. INTRODUCCION

Tradicionalmente, el hidrogeno (H:) ha sido un reactivo muy importante en la
obtencién de productos industriales como el amoniaco o el metanol. Con los afios, su
uso se extendio a la industria del petroleo en procesos de craqueo (hydrocraking) o para
mejora de la calidad de las gasolinas (hydrotreating), aunque, todavia hoy, mas de la
mitad del H, que se produce a nivel mundial se emplea en la produccion de amoniaco
mediante el proceso Haber [1]. En los tltimos afios, la no sostenibilidad de la creciente
demanda energética mundial, basada principalmente en el uso de combustibles fosiles
como el carbon, el petroleo o el gas natural, plantea como alternativa el uso del H, como
un vector energético limpio para la producciéon de electricidad. Esta alternativa de
generacion eléctrica supondra un aumento importante en la demanda de H,, y va a
requerir de procesos de produccion de este compuesto mas eficientes desde el punto de
vista energético, con menores emisiones de didxido de carbono (CO;) a la atmosfera y
con una mayor rentabilidad econémica [2, 3].

La tecnologia mas extendida en la actualidad para producciéon de H, es el
reformado catalitico de gas natural con vapor (conocido con las siglas SMR, Steam
Methane Reforming) que cuenta actualmente con plantas que producen hasta 480
toneladas diarias de H,. E1 SMR es un proceso que se lleva a cabo en multiples etapas,
bajo condiciones de operaciéon muy extremas de presion y temperatura. El reactor de
reformado opera a temperaturas en el rango 800-900°C y a presiones entre 15-30 bar, en
presencia de un catalizador de NiO sobre Al,Os. Este reactor se encuentra en el interior
de un horno en el que se quema combustible para aportar la energia necesaria en esta
etapa endotérmica de reformado. El gas que se obtiene de esta etapa, que contiene
principalmente H, y mondxido de carbono (CO), se hace pasar por dos reactores
cataliticos adicionales de tipo shift en los que se convierte practicamente todo el CO en
COs. El gas resultante de estas etapas, se introduce en una unidad de purificacion PSA
(Pressure Swing Adsorption) de la que se obtiene una corriente de H, con una pureza de
hasta 99.999 % [1-2, 4-5].

El SMR es el proceso mas eficiente desde el punto de vista energético, con
tecnologia comercial y el mas rentable para producciones a gran escala, si se compara
con el resto de tecnologias actuales de produccion de H,, como la gasificacion de
carbon, la oxidacion parcial de hidrocarburos ligeros o el reformado autotérmico [2].

Sin embargo, a pesar de estas ventajas, 2/3 del precio de produccion del H, son los



1. Introduccion

costes de operacion por lo que resulta interesante apostar por nuevos procesos de
produccion de H, menos costosos y mas eficientes que el SMR [3]. Con este objetivo,
se patentd en el ano 1933 el proceso conocido con el nombre de Sorption Enhanced
Reforming (SER) que planteaba introducir un sorbente calcico en el reactor de
reformado para eliminar el CO, formado [6]. Al introducir conjuntamente con el
catalizador de reformado un sorbente que elimina el CO, formado, se obtienen purezas
de H; de hasta un 96 % (base seca) en una sola etapa, mediante un proceso mucho mas
sencillo que el proceso tradicional de reformado [7, 8, 9, 10, 11]. Se ha demostrado que
la eficiencia térmica del SER depende fuertemente del sorbente que se emplee para
eliminar el CO, en el reformador [12]. Las mejores eficiencias térmicas se obtienen
trabajando con sorbentes que mejor afinidad por el CO, presenten al trabajar con bajas
presiones parciales de este compuesto, ya que permiten trabajar con un menor aporte de
vapor en el reformador. Por ese motivo, el 6xido de calcio (CaO) se presenta como uno
de los sorbentes mas adecuados para este proceso de produccion de H,, gracias a su
rapida cinética de reaccion incluso a bajas presiones parciales de CO,.

En la actualidad, el SER se perfila como una tecnologia emergente de captura de
CO; en pre-combustion para produccion de combustibles con un bajo o nulo contenido
en carbono [2]. Recientemente se estan planteando distintas aplicaciones de este
concepto de produccion de H,, como el acoplamiento con una SOFC (Solid Oxide Fuel
Cell) para producir H, que se emplea en una pila de combustible de baja temperatura
para generar electricidad (Zero Emission Gas Power Project, ZEG'), con una eficiencia
eléctrica que va desde 50 hasta 80 %. Otra opcién es la que plantea Reijers et al [13],
que consiste en producir una corriente de H, mediante SER y generar electricidad en un
ciclo combinado usando una turbina de gas Siemens V94.3A de 380 MW de potencia
eléctrica. Para esta opcion se calcula una eficiencia del 56.2 % con un 85 % de CO,
capturado, que resulta atractiva comparada con la eficiencia del 48 % que resulta de
acoplar una unidad de captura de CO, con aminas a un ciclo combinado convencional.

Con el objetivo de realizar un estudio mas detallado de este proceso de reformado
con captura in situ de CO; y de optimizar las condiciones de operacion de la planta
desde el punto de vista de la eficiencia energética, se plantea este trabajo, cuyos

principales objetivos son los que se explican en el siguiente apartado.

" http://www.ife.no/departments/environmental _technology/files/zeg/view?searchterm=zeg
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2. Objetivos

2. OBJETIVOS

Este trabajo se centra en el estudio de las mejores condiciones de operacion de
una planta de produccion de H, mediante reformado de CH4 con captura in situ de CO,
con CaO, desde el punto de vista energético de produccion de H, y consumos asociados.
Los distintos objetivos planteados son los siguientes:

= Desarrollar un modelo de simulacion en Aspen HYSYS (Version 3.0.1), cuyos
parametros de operacion reproduzcan de la manera mas realista posible el
funcionamiento de una planta de reformado con captura in situ de CO,

= Analizar la influencia de las condiciones de operacion de la planta en diversos
pardmetros relacionados con la eficiencia energética, como la produccion de Ho,

consumo auxiliar de combustible, o la necesidad externa de energia del proceso, y

seleccionar las condiciones que optimizan estos aspectos

= Disefiar una red de intercambiadores de calor para las condiciones Optimas
escogidas mediante la aplicacion de la metodologia Pinch

= Comparar los resultados obtenidos para las condiciones 6ptimas en el modelo de
simulacion desarrollado, con el proceso de reformado catalitico con vapor
tradicionalmente empleado, analizando las diferencias mas relevantes de ambos

procesos

Este trabajo ha sido realizado en el grupo de Investigaciones Medioambientales
del Departamento de Energia y Medio Ambiente del Instituto de Carboquimica (ICB-
CSIC) de Zaragoza y esta enmarcado dentro del proyecto de investigacion ‘Produccion
de hidrégeno a partir de hidrocarburos ligeros con captura in situ de CO,’ (ENE2009-
11353) del Plan Nacional de Investigacion Cientifica, Desarrollo e Innovacion

Tecnologica (I+D+i) del Ministerio de Ciencia e Innovacion.
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3. Simulacién

3. SIMULACION

Un esquema conceptual del proceso de reformado de CH4 con captura in situ de
CO; es el que puede verse en la Figura 1. A escala comercial, se propone un sistema
formado por dos reactores de lecho fluidizado circulante interconectados entre si para
llevar a cabo este proceso, por la facilidad de esta tecnologia para transportar el solido
entre la etapa de produccion de H, (que es la etapa en la que se captura el CO, formado)
y la etapa de regeneracion del sorbente, asi como la oportunidad que ofrece a la hora de
realizar un aporte de sorbente fresco al sistema o la purga de sélidos correspondiente [4,
11]. Al reactor de reformado se alimenta precalentada la mezcla gaseosa de CH4 y H,O
en exceso, y se introduce una corriente solida desde el calcinador que contiene CaO y el
catalizador de reformado (~ 18 % (masa) de NiO sobre Al,O3). En esta etapa, se obtiene
una corriente enriquecida en H», que contiene H,O, una pequena cantidad de CH4 sin
reaccionar, CO y CO,. El s6lido que abandona el reformador se alimenta al calcinador
en donde se regenera el sorbente célcico que se recircula de nuevo al reformador. La
energia necesaria para la calcinacion se introduce quemando CHy4 adicional con O,. De
esta forma, el producto gaseoso obtenido contiene principalmente CO; diluido en H,O,
que es posible eliminar mediante condensacion. En el Anexo 1 se explica con mas

detalle este proceso de reformado con captura in situ de CO,.

Reformado Calcinacion

CH,/H,0 CH,/O,

Figura 1. Diagrama conceptual del proceso de reformado de CH, con captura in situ de CO,

Para desarrollar el modelo de simulacion de la planta de reformado de CH4 con
vapor con captura in situ de CO,, se empled el programa Aspen HYSYS (Version
3.0.1.). Con el fin de que los resultados fueran parecidos a los que se obtendrian en una
planta real, se implementaron los reactores de reformado y de calcinacion tal y como se
explican en este apartado. El balance energético de la planta y el estudio paramétrico
que se llevd a cabo una vez el modelo de simulacidon ya estaba terminado, también se

explican a continuacion.
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3. Simulacién

3.1. Modelo de Aspen HYSYS

3.1.1. Reactor de reformado

El reactor de reformado se simulé como un reactor de equilibrio que opera de
forma isoterma, en el que tienen lugar la reaccion de reformado (Ec. 3-1), la reaccion de
ajuste o reaccion shift (Ec. 3-2), la reaccion de carbonatacion (Ec. 3-3) y la reaccion de

activacion del catalizador (Ec. 3-4).

CH4 + H,0 < CO +3H, Ec.3-1
CO +H,0 < CO, +H, Ec.3-2
Ca0 + CO, < CaCOy Ec.3-3
NiO + H, — Ni + H,O Ec. 3-4

Para llevar a cabo la simulacion de este reactor se empled la herramienta User
Unit Operation de Aspen HYSYS que permite introducir un programa codificado en
lenguaje de programacion Visual Basic, para resolver los balances de materia y energia
de este reactor de reformado. Los parametros que hay que introducir en este modelo de
reactor son la temperatura y la presion de operacion. De esta forma, a partir de las
corrientes de entrada, el programa que se desarrolld es capaz de calcular el flujo y la
composicion de la corriente de gas y la corriente sélida que abandonan el reactor, asi
como la energia que es necesario retirar o aportar al reactor para que opere de forma
isoterma a la temperatura fijada. El planteamiento de los balances de materia y energia
del proceso, asi como los métodos numéricos empleados para su resolucion, y el codigo
del programa que se desarroll6 para poder resolver el reactor de reformado, se explican
en el Anexo 2. Cabe destacar aqui, que al resolver los balances de materia del
reformador no se considerd una cinética de desactivacion del CaO con los ciclos, ya
que, tal y como se ha comprobado recientemente en un estudio llevado a cabo en el IFE
(Institute for Energy Technology, Kjeller, Noruega), cuando el CaO va soportado sobre
un material, como por ejemplo Al,Os; como en este proceso, mantiene su actividad
quimica durante més de 200 ciclos sin existir pérdida en la capacidad de captura [14].

Se tomd como base de calculo para el modelo 100 MW de energia térmica de
entrada al reformador con el CHy (basado en el poder calorifico inferior (PCI), 50.17
MlJ/kg [15]). Una vez conocido el CHy4 alimentado a este reactor y fijando un valor para
las variables de operacion de la planta de reformado que aparecen en la Tabla 1, ya se
tienen completamente definidos el flujo y la composicion de las corrientes de entrada al

reformador.

13



3. Simulacién

Variable Definicion

Moles de vapor de agua que entran al reformador por cada mol de CH,4

alimentado a este reactor

Moles de CaO que entran al reactor de reformado en relacion al CHy

alimentado a este reactor

Kilogramos de NiO que entran al reactor de reformado acompafiando

al CaO en la corriente solida, por cada kilogramo de CH, alimentado
Tabla 1. Variables de operacion en el modelo de simulacion

Ratio S/C

Ratio CaO/CH,

kg NiO/kg CH,

En el proceso de reformado catalitico a escala comercial suele ser habitual
precalentar la mezcla de CH, y vapor de agua entre 450-650°C, antes de entrar al reactor
de reformado [16]. Por ello, en la simulacion del proceso se precalentdé la mezcla
CH4/H»0O hasta 450°C antes de ser alimentada al reformador, a la espera de analizar la
energia disponible al enfriar las corrientes gaseosas que abandonan la planta y ver si era
suficiente o no para precalentar alin mas esta corriente.

Para simplificar el estudio paramétrico, se fijo la temperatura y la presion de
operacion del reactor de reformado en 650°C y 1 atm, respectivamente. La eleccion de
estos valores no se hizo arbitrariamente. La temperatura seleccionada marca el limite a
partir del cual, el Ca(OH), que se forma cuando se tiene CaO en presencia de vapor de
agua en exceso, ya no es estable y se descompone [4, 5]. Esta reaccioén no interesa que
ocurra ya que disminuiria la cantidad de CaO disponible para reaccionar con el CO, y la
cantidad de vapor de agua para el reformado. Por otro lado, no interesa aumentar mas la
temperatura por encima de 650°C ya que los equilibrios de las reacciones de ajuste (Ec.
3-2) y de carbonataciéon (Ec. 3-3) no se encuentran favorecidos, y disminuye la
formacion de H,. En cuanto a la presion del reformador, valores bajos favorecen la
conversion del CHy para formar H; [1, 4, 11]. Sin embargo, el motivo que justifica las
presiones elevadas de operacion en el reformado tradicional es el uso posterior del gas
en procesos de craqueo térmico de hidrocarburos pesados o hydrocracking, o en
procesos de mejora de la calidad de las gasolinas [1]. Ademas, el almacenamiento de
este gas va a ser a presion e interesa comprimir antes de producir el H, ya que el
volumen de la corriente es menor. Al acoplar este reactor de reformado con un reactor
de calcinacion en un sistema de lechos fluidizados circulantes, es necesario operar a la
misma presion en ambos reactores. Por ello, como el calcinador debe operar a presion
atmosférica ya que si no la temperatura necesaria para asegurar la calcinacion seria muy
elevada, con la consiguiente degradacion prematura de catalizador y sorbente, el
reformador debe operar a 1 atm. Finalmente, destacar que no se considerd pérdida de

carga en el reactor.
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3. Simulacién

3.1.2. Calcinador

La corriente solida que abandona el reactor de reformado, que contiene el CaCOs
formado, CaO sin reaccionar y el catalizador (Ni/Al,O3), se introduce en la segunda
unidad de reaccion en donde se regenera el sorbente calcico. Este reactor se implementd
en Aspen HYSYS como un reactor adiabatico en el que se produce la calcinacion
completa del CaCO; formado en el reformador (Ec. 3-5), liberandose asi el CO;
capturado en ese reactor. El proceso de calcinacion es fuertemente endotérmico y se
lleva a cabo gracias al aporte de energia que proviene de la combustion de CHy4
adicional con O; en el reactor (Ec. 3-6). Al estar en una atmoésfera oxidante, el Ni
presente en la corriente solida se oxida a NiO (Ec. 3-7), consumiendo parte del O,

introducido para la combustion.

CaCO3—CaO + CO, Ec. 3-5
CH4 +202 —)C02+ 2H20 Ec.3-6
Ni + 40, —>NiO Ec.3-7

La cantidad de O, a introducir para quemar el CH4 adicional en este reactor, se
ajusto en cada caso para mantener una concentracion en torno al 3 % (base himeda) de
O, en el gas de salida del calcinador. Tanto el CH4 adicional como el O, que acompaia
a este combustible, se introdujeron al calcinador a 25°C, a la espera de hacer el andlisis
energético de la planta y determinar si era posible o no calentarlos por encima de esa
temperatura, lo que reduciria la cantidad de combustible adicional necesario para la
calcinacion. Ademas, en el disenio de este reactor no se considerd una recirculacion de
CO; en el calcinador como mecanismo de atemperacion de la temperatura. Esta
hipotesis se tomd teniendo en cuenta que el disefio de los combustores de lecho
fluidizado circulante (CFB) en oxi-combustion, se orienta a trabajar en atmdsferas con
un alto contenido en O, con el fin de poder reducir el tamafio de estos reactores [17].
Ademas, en este caso, el calcinador cuenta con la reaccion endotérmica de calcinacion
que actua como sumidero de energia y ayuda al control de la temperatura en el interior
del reactor.

La presion y la temperatura de operacion del calcinador se fijaron de acuerdo con
el equilibrio CaO/CaCO; (Ec. 3-3) que se representa en la Figura 2 [18]. Se puede
comprobar que, para una presion parcial de CO, en el calcinador de 1 atm la calcinacion
se produce a temperaturas por encima de los 900°C, mientras que a presiones de 15 atm

la temperatura necesaria asciende a 1100°C. A pesar de que en el calcinador se quema

15



3. Simulacién

CH,, que genera dos moléculas de agua por cada molécula de CO,, se comprobd que la
presion parcial de CO; se encontraba en torno al 60-65 % en todos los casos y se
considero razonable trabajar a presion atmosférica en el calcinador. Para esa presion, la
temperatura de 900°C que se escogid asegura que la velocidad de calcinacion es lo

suficientemente elevada como para conseguir calcinar completamente el CaCOs.

100

10 4 Carbonatacion

1 T T T T

pCO2 (atm)

0,1 1 Calcinacién
0,01

0,001

0,0001
600 700 800 900 1000 1100 1200
T(°C)

Figura 2. Equilibrio de CaO/CaCOs. La carbonatacidn/calcinacion se encuentra favorecida en
condiciones situadas por encima/debajo de la linea de equilibrio

La temperatura tan elevada en la etapa de regeneracion es uno de los principales
inconvenientes con los que cuenta este proceso, puesto que el sorbente puede sinterizar
y perder actividad con el nimero de ciclos [4, 5, 10, 11]. Sin embargo, como ya se ha
comentado anteriormente, la desactivacion del sorbente se puede considerar
practicamente nula debido a las ventajas que conlleva el tener CaO soportado sobre
Al,O3, y por ello se fijo en el calcinador del modelo un aporte de CaCOs fresco del 1 %
en moles del CH4 alimentado al reformador. Este aporte de sorbente se mantuvo
constante a lo largo de todos los casos estudiados. Al hacer la correspondiente purga en
la corriente de solidos que abandona el calcinador, se pierde cierta cantidad de
catalizador (NiO/Al,03), que se repone junto con el aporte de sorbente fresco con el fin
de mantener el balance de materia en el proceso. Al igual que para el reformador, no se

considerd pérdida de carga a lo largo de este reactor.

3.2. Estudio paramétrico

Una vez desarrollado el modelo de simulacidn, y fijadas las temperaturas de
operacion de los reactores, las Unicas variables de las que dependia el funcionamiento
de la planta eran las que aparecen en la Tabla 1. Se hizo un estudio modificando dichas
variables entre los valores que se recogen en la Tabla 2, de tal forma que, de la

combinacion de todos ellos, se obtuvieron 60 casos de estudio diferentes.
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Variable Valores
Ratio S/C 25,3,4,5
Ratio CaO/CH, 4,5,6

kg NiO/kg CH,4 1,12,14,1.6,1.8
Tabla 2. Valores asignados a las variables de operacion en el estudio paramétrico

3.3. Analisis energético del modelo

3.3.1. Consideraciones generales

Entre los objetivos del trabajo se encontraba el de disefiar una red de
intercambiadores de calor entre las distintas corrientes involucradas en el proceso,
teniendo en cuenta la energia necesaria para calentar las corrientes de entrada y la
energia disponible al enfriar los productos de salida. Uno de los aspectos determinantes
a la hora de escoger las condiciones de operacion Optimas de la planta fue, que la
necesidad externa de energia de dicha red de intercambiadores de calor fuera minima.
Por ello, con el fin de poder calcular esa necesidad de energia, fue necesario dejar
establecidos los enfriamientos y calentamientos del modelo. Para ello, se hicieron las
suposiciones que se indican a continuacion:

e Se consider6 que el CHy y el H,O que se alimentan al reactor de reformado,
entraban por separado a la planta a 25°C. El H,O se calentaba hasta 99.9°C,
posteriormente se evaporaba y luego se terminaba de calentar hasta 150°C antes
de mezclarse con el CHy a 25°C. La mezcla, a una temperatura que depende del
ratio S/C considerado, se calentaba hasta 450°C.

e [.a mezcla CH4/O; se introduce en el calcinador a 25°C.

e El aporte de CaCO; fresco y el catalizador a reponer, se introducen en el
calcinador a 25°C.

e Las corrientes gaseosas que abandonan el reformador y el calcinador a 650°C y
900°C, respectivamente, se enfrian hasta una temperatura de 80°C, con el fin de
evitar la condensacion del vapor de agua.

e La purga de sélidos que abandona el calcinador a 900°C, se enfria hasta 80°C al

igual que el resto de corrientes que abandonan la planta.

Las temperaturas de 450°C y 25°C para las mezclas de CH4/H,O y CH4/O,,
respectivamente, pueden ser mayores en los casos en los que, al aplicar la metodologia
Pinch para calcular las necesidades externas de calentamiento/refrigeracion de la red de
intercambiadores de calor, exista un excedente de energia. El motivo de elegir 150°C

como la temperatura a la que se calienta el vapor antes de mezclarse con el CH4 que se
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alimenta al reformador, es evitar que se produzca una condensacion parcial del vapor al
hacer la mezcla para los ratios S/C escogidos en el estudio paramétrico.

En la Figura 3 se muestra un diagrama esquematico de las distintas corrientes de
la planta, sus temperaturas y los puntos de calentamiento o aporte de energia (marcados
con la letra C) y los de refrigeracion o enfriamiento de corrientes (marcados con la letra

R).

80°C 80°C
5 6
Reformador Calcinador
650°C 900°C
CH, CH,/O,
25°C 250C
H,0 450°C ‘NiO/A1203
25°C ©99.9°c @ 100°C ©1500c 4 — 25°C
1 2 3 Purga
7
80°C

Figura 3. Representacion esquematica de los puntos de calentamiento (letra C)/refrigeracion
(letra R) y de las temperaturas consideradas para el analisis energético del modelo

La energia que es necesario retirar/aportar en el reformador para mantener la
temperatura de 650°C, no se computd en el calculo de las necesidades externas de
calentamiento/refrigeracion de la red. Tal y como se vera en el apartado de Resultados,
el valor que tome este flujo de energia va a ser uno de los factores decisivos a la hora de
seleccionar las condiciones Optimas de operacion de la planta. Por un lado, se considerd
necesario que este flujo de energia fuera positivo, lo que significa que hay un excedente
de energia en el reformador, segin la forma de calcularlo que se detalla en el Anexo 2.
Por otro lado, se tratd de escoger unas condiciones de operacion en las que el
reformador fuera un reactor practicamente adiabatico, y que la energia liberada en la
reaccion de carbonatacion y en el enfriamiento de los solidos que vienen del calcinador
a 900°C, compensara la energia necesaria en la reaccion de reformado. Las pérdidas de
calor por radiacion y conveccion con el aire ambiente se estimaron en un 2 % de la
energia térmica de entrada al reformador con el combustible (que se fijo en 100 MW de
energia con el CHy alimentado), por lo que, para que el reactor fuera adiabdtico, era
necesario que la corriente de energia del reformador fuera positiva y estuviera en torno a

2 MW. Cualquier valor superior, supondria una energia que no se aprovecha en la planta
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para calentar otras corrientes y por tanto, una pérdida de eficiencia energética en el

proceso.

3.3.2. Aplicacion de la metodologia Pinch

Una vez establecidos los puntos de calentamiento y de enfriamiento de la planta,
se aplicé la metodologia Pinch para calcular la necesidad externa de calentamiento o de
refrigeracion de la red de intercambiadores de calor que optimiza el intercambio de
calor global en la planta. Esta metodologia permite disefar una red de intercambio de
calor haciendo que las corrientes que se necesitan enfriar calienten a las corrientes que
se necesita calentar y viceversa. Sin embargo, aunque soOlo se disefio la red de
intercambiadores de calor para las condiciones de operacion Optimas, se calculo la
necesidad externa de energia de la red en todos los casos del estudio paramétrico con el
fin de poder determinar aquellas condiciones que menos energia externa necesitaban.

El procedimiento de calculo de las necesidades de calentamiento/refrigeracion
externas de una red de intercambiadores de calor por la metodologia Pinch se explica de
forma detallada en el Anexo 3. No obstante, para la discusion posterior sobre las
condiciones Optimas de operacion de la planta de reformado, resulta interesante conocer
la magnitud y la distribucion de las necesidades de calor y refrigeracion en la planta. Por
ese motivo, en este apartado se incluyen los resultados obtenidos al aplicar esta
metodologia en uno de los casos de estudio. En concreto, se elige el caso con
parametros: S/C=4; CaO/CH4= 6; 1.6 kg NiO/kg CH4

La Tabla 3 contiene los datos del caso escogido: las temperaturas de entrada y
salida para cada uno de los intercambios de calor, la capacidad calorifica (CP, en
kW/°C) y el calor puesto en juego en cada intercambio de energia. La numeracién que
se emplea para cada intercambio de calor es la que aparece en la Figura 3. Para el
intercambio de calor numero 2, correspondiente a la evaporacion del agua que se
introduce al reformador, el valor de CP que aparece en la tabla es un valor ficticio ya
que en realidad este pardmetro seria infinito (el cambio de fase es a temperatura
constante). No obstante, para poder calcular la necesidades externas de energia, se
considera un salto de temperatura de 0.1°C, lo que explicaria el calentamiento hasta la
temperatura de 99.9°C del H,O que entra al reformador. Se puede comprobar que existe
una necesidad maxima de calentamiento de 32180.1 kW (marcada en color rosaceo en
la Tabla 3) y una necesidad méxima de refrigeracion de 22942.9 kW (marcada en color

verde en la Tabla 3), que se veran reducidas cuando se aplique el método Pinch y se
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calcule la necesidad de calentamiento/refrigeracion de la red de intercambiadores de

calor.

N° Nombre T entrada (°C) T salida (°C) CP (kW/°C) Calores (kW)  Necesidades (kW)

1 H,O 25.0 99.9 39.1 2928.6

2 Evaporacién 99.9 100.0 204392.3 20439.2

3 Vapor 100.0 150.0 17.2 860.8

4 CH4/H,0O 122.8 450.0 243 7951.6 32180.1
5 H, (H,0) 650.0 80.0 25.0 14232.5

6 CO,(H0) 900.0 80.0 10.5 8630.0

7 Purga 900.0 80.0 0.098 80.5 22942.9

Tabla 3. Datos del caso con los parametros: S/C=4, CaO/CH,=6, 1.6 kg NiO/kg CH,4

Con el fin de maximizar la eficiencia de dicha red, se eligié un valor de 10°C
como la minima diferencia de temperaturas para el disefio (también conocida con el
nombre de Pinch). Posteriormente se pudo comprobar que, independientemente del
valor escogido para el Pinch, los resultados obtenidos para las necesidades de
calefaccion y refrigeracion externas eran los mismos. Este hecho se explica si se
observa el rango de temperaturas que abarcan las corrientes calientes 5, 6 y 7, que son
las que aportan el calor de refrigeracion, con respecto de las corrientes frias a calentar
(1, 2, 3 y 4). Las corrientes calientes se enfrian desde unas temperaturas muy elevadas
(900°C y 650°C) en relacion a la temperatura maxima alcanzada por las corrientes frias
(450°C), lo que va a permitir aprovechar al méximo la energia aportada por dichas
corrientes al enfriarse.

Siguiendo los pasos descritos en el Anexo 3, se calcula la tabla problema que da
informacion de las necesidades de calentamiento y refrigeracion externas de la red para
el Pinch escogido. La informacion mas relevante de dicha tabla problema,

correspondiente al ejemplo escogido, se recoge en la Tabla 4.

Corriente 1 2 3 4 5 6 7
Tipo Fria Cambio Fria Fria Caliente Caliente Caliente
de fase
CP(kW/°C) 39.1 2043923 172 243 25.0 10.5 0.098
Numero Suma

Temperatura intervalo corregida

Calefaccion 0 9237.2
645.0 895.0 1 1 1 11893.2
455.0 645.0 2 1 1 1 18655.5
155.0 455.0 3 1 T 1 1 1 22042.8
127.8 155.0 4 1 1 1 1 1 21881.5
105.0 127.8 5 1 1 1 1 22300.1
104.9 105.0 6 1 T 1 1 1 1864.4
75.0 104.9 7 1 T 1 ly ly 1759.5
30.0 75.0 8 1 0.0

Tabla 4. Tabla problema para el caso con los parametros: S/C=4, CaO/CH4=6, 1.6 kg NiO/kg CH,
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La necesidad externa de calentamiento es de 9237.2 kW, que, como era de
esperar, es inferior a la que habia antes de plantear una red de intercambiadores de
calor. Tal y como se comprueba, toda la red de intercambiadores de calor se encuentra
por encima del Pinch y no existe necesidad de refrigeracion externa. Por ello, va a ser
posible aprovechar al maximo la energia de las corrientes calientes al enfriarse, y el
valor de necesidad de calentamiento externo coincide con la diferencia entre los valores
maximos de calentamiento y refrigeracion que habia al principio. Se comprobd que este
comportamiento se cumplia en todos los casos de estudio. Por tanto, como no hay un
excedente de energia externa en el proceso, sino que hay que aportar energia, no fue
posible calentar en ningin caso las corrientes de CH4/H,O y CH4/O; por encima de
450°C y 25°C, respectivamente.

El principal motivo por el cual hay que aportar energia en la planta es la
evaporacion del H,O que se introduce al reformador. Esta energia depende del ratio S/C
que se escoja y, tal y como se puede ver en la Figura 4, representa mas del 60 % de la
necesidad de energia externa de la planta para todos los valores S/C escogidos. Por ello,
con el fin de minimizar el aporte de energia externa a la red de intercambiadores de
calor y mejorar la eficiencia energética de la planta, se tratd de minimizar el valor

escogido del ratio S/C.

100-
90 28.08 26.62 24.71 23.52
80-
70-
60-
% 50-
40-
30
20-
107 8.69 8.87 9.1 9.24

0
v T T T 1

2.5 3 4 5 Ratio S/C
01020304

60.67 61.9 63.52 64.52

Figura 4. Porcentaje de contribucion de cada una de las necesidades de energia de la planta respecto de la
necesidad total para los distintos ratios S/C escogidos. Los ndmeros 1, 2, 3y 4 se corresponden con los
intercambios de calor de la Figura 3
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4. RESULTADOS

A la hora de seleccionar las condiciones de operacion Optimas son muchos los
aspectos que se analizaron debido a su importancia: producciéon de H,, combustible
adicional consumido en el calcinador, O, introducido al calcinador (consumo de la
Unidad de Separacion de Aire correspondiente), energia a retirar/aportar en el
reformador y energia externa a aportar en la red de intercambiadores de calor. A partir
de estos resultados, se definieron dos rendimientos: Rendimiento térmico a H; y
Rendimiento neto de la planta, que son los que se explican a continuacion. El resto de
parametros no se estudian detalladamente aqui porque al analizar ambos rendimientos

se indica cual es su tendencia, y se estudian de forma mas detallada en el Anexo 4.

4.1. Rendimiento térmico a H,

El rendimiento térmico a H, se definidé como la energia obtenida en forma de H;
en el reactor de reformado en relacion a la energia introducida con el CHy tanto en el
reformador como en el calcinador. Este rendimiento se calculé de acuerdo a la siguiente
expresion:

EH2

Ntérmico = Ec.4-1
ECH4 reformador T ECH4 calcinador

A pesar de existir energia adicional en el gas producto del reformador proveniente
de la oxidacion del CO y del CHa, s6lo se considerd el H, ya que es el producto
principal de este proceso y del que interesa maximizar la produccion. Por ello, la
presencia de estos dos compuestos supone una penalizacion a este rendimiento térmico.
Como ya se comento en la descripcion del modelo de simulacion, la base de calculo
tomada fueron 100 MW de CH4 alimentados al reformador, que se corresponden con el
término Ecpy reformador de 1a Ec. 4-1. Al estar basados en el poder calorifico inferior del
CHy,, la referencia es agua en estado vapor. Por ello, la energia asociada al H, (Ey, en la
Ec. 4-1) se calcul6 como la energia liberada en la reaccion de oxidacion del H, a H,O en
estado vapor (242000 kJ/kmol de H,O formada [15]).

Para analizar la influencia de la recirculacion de CaO entre reactores y la cantidad
de catalizador en el reactor de reformado, se representa en la Figura 5 el rendimiento
térmico a H, que se obtiene para distintos valores de CaO/CHy y kg NiO/kg CHy, fijado

un valor de 3 para el ratio S/C.
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Figura 5. Rendimiento térmico a H, para un ratio S/C= 3 fijo, en funcion de los ratios CaO/CH, y kg
NiO/kg CH,4

Tal y como se comprueba, para un valor fijo de CaO recirculado entre los
reactores, es decir, fijado un valor del ratio CaO/CH,, el rendimiento disminuye al
aumentar la cantidad de catalizador (NiO) que entra al reformador. A pesar de que un
aumento en la cantidad de catalizador supone una mayor conversion de CHy en este
reactor, aumenta en mayor medida la cantidad de H, que se consume en la reaccion de
activacion del NiO (Ec. 3-4). Por ese motivo, disminuye la produccion de H; y, asi, el
rendimiento térmico a H, al disminuir la energia térmica de la corriente gaseosa que
abandona el reformador (Emz en la Ec. 4-1). De este andlisis se dedujo que, para
maximizar la produccién de H; en relacion al CH4 introducido, conviene trabajar con
bajos valores del ratio kg NiO/kg CHg, lo que ademas, reduce el consumo de catalizador
en el sistema. Con respecto al CaO recirculado entre los reactores de reformado y de
regeneracion, se comprueba que el rendimiento térmico a H, disminuye al aumentar el
ratio CaO/CHy. El motivo es que, al recircular una mayor cantidad de sorbente entre
reactores, es necesario alimentar mas cantidad de CHy al calcinador para calentar los
solidos procedentes del reformador a 650°C hasta los 900°C a los que opera el
calcinador. La energia asociada al H, obtenido en el reformador no cambia con el ratio
CaO/CHy4 para un valor fijo de kg NiO/kg CHy. Este hecho se debe a que los valores
escogidos para el ratio CaO/CH4 implican trabajar con una cantidad de CaO en exceso,
y la concentracion de CO; a la salida del reformador siempre es la correspondiente al
equilibrio de la reaccidon de carbonatacion (Ec. 3-3) a 650°C. Por tanto, no conviene
recircular una alta cantidad de CaO entre los reactores ya que no existen mejoras en
cuanto a la produccion de H; y el rendimiento térmico a H, disminuye. A la vista de la
Figura 5 se comprueba que el maximo valor de rendimiento térmico a H; es 83.5 %, que
se alcanza operando con un ratio CaO/CH4 de 4 y 1 kg NiO/kg CH,4 para un ratio S/C de

3. Este es un valor de rendimiento bastante bueno si se compara con el rendimiento que
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se obtiene para las tecnologias actuales de produccion de gas de sintesis como la
oxidacion parcial, el reformado auto-térmico o el reformado de hidrocarburos ligeros,
que cuentan con unos rendimientos en torno al 76 % (basado en el poder calorifico
inferior) [2, 12].

Para analizar la influencia de la cantidad de vapor que se introduce en el reactor
de reformado, se representa en la Figura 6 el rendimiento térmico a H, que se obtiene
para distintos valores del ratio S/C, en funcién del cociente kg NiO/kg CH4 y un valor
fijo de CaO/CH4 de 4. Se comprueba que, cuanto mayor es la cantidad de vapor que se
introduce en el reformador, el rendimiento térmico a H, aumenta ya que aumenta la
produccion de H; al aumentar la conversion de CHy. Sin embargo, como ya se ha visto
en el apartado anterior, la cantidad de vapor que se introduce en el reformador,
determina necesidad externa de calentamiento del proceso y, por tanto, va a penalizar el

rendimiento térmico neto de la planta, que se analiza a continuacion.

87 7
86 1
85 1
84 1
83 1
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80 - ’\’\0—\_‘
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0.8 1 1.2 14 1.6 1.8 2

~§/C=25 = S/C=3 ~SIC=4  S/C=5 kg NiO/kg CH,

Rdto. térmico (%)

Figura 6. Rendimiento térmico a H, para un ratio CaO/CH,= 4 fijo, en funcion de los ratios S/C y kg
NiO/kg CH,4

4.2. Rendimiento térmico neto de la planta

El rendimiento térmico neto de la planta se defini6 de forma andloga al
rendimiento térmico a Hj, pero teniendo en cuenta que en la planta existen otros
consumos de energia térmica derivados de la Unidad de Separacion de Aire (ASU) y de
la necesidad externa de calentamiento del proceso. La ecuacion de célculo de este

rendimiento térmico neto es la siguiente:

Eq
Nneto = 2 Ec. 4-2
ECH4 reformador T ECH4 calcinador T EAsU + Epinch

Easu es la energia térmica asociada al consumo eléctrico de la ASU que se
necesita para producir el O, alimentado al calcinador. Para calcularla se considerd un

consumo especifico de electricidad de 220 kWh/t O, producido [2] y se consideré un
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rendimiento eléctrico medio de la energia de la red en Espafia del 40 %>, Epinch €5 la
energia externa que hay que aportar a la red de intercambiadores de calor en cada caso,
y que se calcula con el método Pinch tal y como se ha explicado en el apartado anterior.

La definicion de este rendimiento engloba todos los consumos energéticos del
esquema de simulacion que se implementd en Aspen HYSYS. Por ello, se considerd
que la optimizacioén energética del proceso pasaba por determinar las condiciones de
operacion que, cumpliendo con las restricciones impuestas por las pérdidas de calor por
radiacion y conveccion en el reactor de reformado, maximizaban el rendimiento térmico
neto de la planta.

Al representar conjuntamente los resultados de rendimiento térmico neto de la
planta en funcién del ratio S/C, para los distintos valores del ratio kg NiO/kg CHy y
fijado un valor de CaO/CH4 de 4, se obtiene la Figura 7. Se comprobd que si se
representaba este rendimiento térmico neto para los distintos valores del ratio CaO/CHy
(manteniendo un valor fijo de kg NiO/kg CHy), la grafica presentaba la misma tendencia
que al hacerlo en funcion del ratio kg NiO/kg CHa.

775
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1 kg NiO/kg CH4 1.2 kg NiO/kg CH4 Ratio S/C
1.4 kg NiO/kg CH4 —=—1.6 kg NiO/kg CH4
1.8 kg NiO/kg CH4

Rdto.neto (%)
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Figura 7. Rendimiento térmico neto de la planta para un ratio CaO/CH, de 4 fijo, en funcién de los ratios
S/Cy kg NiO/kg CH,

A la vista de la figura se observa que, existe un valor maximo de rendimiento
térmico neto para un valor S/C de 3 independientemente del valor que tome el cociente
kg NiO/kg CHy. Para ratios S/C inferiores a 3, el rendimiento térmico neto de la planta
disminuye ya que, a pesar de contar con bajos consumos de CHs y O, en el calcinador y
una menor necesidad de aporte externo de energia, disminuye de forma importante la
produccion de H; en el reformador. Por contra, para valores del ratio S/C por encima de

3 también se produce una disminucion del rendimiento térmico neto ya que, a pesar de

? Red Eléctrica Espafiola (www.ree.es)
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tener una elevada produccion de H», existe un alto consumo de energia asociada a la
ASU vy al CHy adicional, y, sobretodo, una gran necesidad externa de energia al tener
que evaporar una gran cantidad de H,O.

Si nos fijamos en los valores de rendimiento térmico neto que se obtienen para un
valor del ratio S/C de 3 (representados en la Figura 8), se puede comprobar que los
mayores valores de rendimiento térmico neto se obtienen con los menores valores de los
ratios CaO/CHy y kg NiO/kg CHg4, debido a que la produccion de H, es maxima y el
consumo de CHy adicional minimo. Sin embargo, teniendo en cuenta que las pérdidas
de calor por radiacion y conveccidn en el reformador obligan a que la energia a retirar
en el reformador se encuentre en torno a 2 MW, los valores de los ratios CaO/CHy y kg
NiO/kg CH4 marcados con la linea de puntos en la Figura 8, deben despreciarse ya que
la energia a retirar estd por debajo a ese valor. Sin tener en cuenta estos puntos, las
condiciones de operacion que mejor rendimiento térmico neto presentan son: (1)
CaO/CH4=4 y 1.6 kg NiO/kg CH4 y (2) CaO/CH4=5 y 1 kg NiO/kg CHy4. Para ambas
opciones, el rendimiento térmico neto de la planta es el mismo, sin embargo, la opcion
(1) requiere un 60 % mas de catalizador a la entrada del reformador y cuenta con una
menor produccion de H,. Por ello, se considerd que los valores: CaO/CHy de 5, 1 kg
NiO/kg CH4 y un valor S/C de 3, eran los que se correspondian con las condiciones de
operacién Optimas ya que maximizaban el rendimiento térmico neto de la planta,
cumpliendo las restricciones impuestas por las pérdidas de calor por radiacion y
conveccion en el reactor de reformado, permitian trabajar con un menor consumo de
catalizador y maximizaban la produccion de H; en el reformador. Para estas condiciones

Optimas, el rendimiento térmico neto de la planta de reformado es de 75.6 %.
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Figura 8. Rendimiento térmico neto de la planta para un valor S/C de 3 fijo, en funcion de los ratios
CaO/CH, y kg NiO/kg CHy,. La linea de puntos sefiala las condiciones de operacion para las que la
energia a retirar del reformador esta por debajo de 2 MW
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4.3. Red de intercambio de calor para las condiciones optimas

Para las condiciones Optimas de la planta, se disefi¢ la red de intercambiadores de
calor que se puede ver en la Figura 9. Aunque el procedimiento y las consideraciones
adicionales que se tuvieron en cuenta para su disefio se explican con detalle en el Anexo
5, cabe citar aqui que el objetivo que se persiguid con el diseno de esta red fue localizar
el aporte externo de energia en un solo equipo. En concreto, en evaporar una parte del
H,0 que entra al reformador junto con el CHs. Mediante la disposicion de corrientes
indicada en dicha figura y tras realizar los calculos necesarios, se determind que era
posible evaporar hasta un 68.4 % del H,O que entra al reformador, aprovechando al
maximo el enfriamiento de las corrientes gaseosas del reformador y del calcinador y de
la purga de so6lidos. De esta forma, las corrientes de salida de la planta se encontrarian a
80°C, mientras que la alimentacién de CH, y O; en el calcinador, asi como el aporte de
CaCOj; y de catalizador, se realizarian a 25°C. En el caso de que la planta necesitase
implementar una unidad PSA (Pressure Swing Adsorption) para la purificacion de la
corriente de H, obtenida, una de las opciones que podrian plantearse seria quemar una
parte del rechazo para aportar la energia necesaria en la red de intercambiadores de
calor.

Desde el punto de vista teorico, la red de intercambiadores de calor propuesta es
valida, ya que la necesidad externa de energia de la red coincide con el valor calculado
por la tabla problema segin la metodologia Pinch. Sin embargo, sera el anélisis
econémico el que determine la validez del disefio propuesto teniendo en cuenta el
nimero de intercambiadores de calor necesarios, asi como la superficie de intercambio

y los materiales necesarios en dichos equipos.
O Purga CH,
80°C 900.8°C @ 5

2, (©)—(0)—(©) ©)—
250C "=/ 27.50C " 63.4°C "’ 99.9°C 100°C \—/150°C

:116.2°C C 450°C

—® ()0
8o \=/ 132.7°C  \_/ 650°C
(®) (®) (R )
80°Cc =/ 184.2°C E/ 248.20C o/ 0900.8°C

Figura 9. Red de intercambiadores de calor para las condiciones de operacion optimas. AE:
Aporte Externo; R: Refrigeracion, C: Calentamiento
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4.4. Comparacion con el reformado de metano tradicional

Una vez seleccionadas las condiciones Optimas de operacion para la planta de
reformado de CHy4 con captura in situ de CO,, y disefnada su red de intercambiadores de
calor, se realiz6 una comparacion con el proceso de reformado de CH4 tradicional, en
términos de eficiencia neta, rendimiento térmico a H,, CO, capturado y pureza de H,
obtenida. Para el calculo de estos parametros en el reformado tradicional se tomaron
como referencia los datos publicados en [12] sobre una simulacion realizada en Aspen
HYSYS de este proceso. En esta planta de referencia se considera un reactor de
reformado en el que se quema CHy adicional y el rechazo de la unidad PSA para
proporcionar la energia del reformado, asi como para precalentar las corrientes de
entrada. El reformador opera con un ratio S/C de 2.3 a 920°C y 25 bar, que son las
condiciones de operacion tipicas del reformado tradicional [16]. Se considera un 80 %
de captura del CO, de los gases de combustion del reformador mediante una torre de
absorcion con aminas, de forma que, a la salida de la torre de desorcion la corriente de
CO; tiene un 97.99 % de pureza. A la unidad PSA se alimenta una corriente con un
76.87 % de Hy, a 30°C y 25 bar, en donde se recupera un 90 % del H, alimentado con un
99.9 % de pureza. No se considera pérdida de carga en ninguno de los equipos. Bajo
estas condiciones de operacion, a partir de los datos publicados en [12], se calculé un
rendimiento térmico a H, y un rendimiento térmico neto analogos a los calculados
mediante las ecuaciones 4-1 y 4-2, teniendo en cuenta un rendimiento eléctrico medio
del 40 % para calcular el consumo térmico equivalente de los consumos eléctricos de la
planta (al igual que se hizo para el consumo de la ASU en apartados anteriores). El
valor obtenido para estos rendimientos junto con el resto de parametros finales que se
van a comparar para la planta de reformado tradicional, se recogen en la Tabla 5.

Para el modelo de simulacion desarrollado en este trabajo, las condiciones
optimas de operacion del reformador eran: 650°C, 1 atm, un ratio S/C de 3, un ratio
CaO/CH4 de 5 y 1 kg NiO/kg CHy. El reformador opera de forma adiabatica, sin
necesidad de quemar CHy4 adicional, al aportar la energia para el reformado la reaccion
del CO; con el CaO. Con el fin de llevar a cabo la comparaciéon con el reformado
tradicional en igualdad de condiciones, se implementaron en el modelo de simulacion
los siguientes equipos (la corriente enriquecida en H, a 80°C va pasando por ellos en el

mismo orden en el que se citan):
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® Dos condensadores de H,O que eliminan el H,O de las corrientes gaseosas
enriquecidas en H, y CO; obtenidas en el reformador y el calcinador, respectivamente.
La operacion de estos condensadores es a 1 bar y 30°C, y se elimina todo el H,O
presente en los gases. A la salida del condensador, la corriente de CO, tenia un 95.4 %
de pureza y la corriente de H, un 95.3 %, siendo las principales impurezas de esta
corriente CO y COs,.

@ Compresor de H; para llevar a la corriente de H, que abandona el condensador a
30°C hasta la presion de 25 bar. Este compresor se diseiid en 4 etapas con enfriamiento
intermedio a 30°C y una relacion de compresion intermedia de 2.24 [19]. La explicacion
mas detallada del disefio de este compresor se recoge en el Anexo 6. El consumo
eléctrico obtenido para el compresor de la corriente de H, fue 5312.4 kW. El consumo
térmico equivalente (suponiendo un 40 % de rendimiento eléctrico medio) penaliza el
rendimiento térmico neto obtenido anteriormente (75.6 %) al incluir un consumo de
energia adicional en el denominador de la ecuacion 4-2.

® Unidad de purificacion PSA de la que se obtiene un producto con un 99.9 % de
pureza. La relacion entre la presion de entrada y la presion del rechazo es 25:1, lo que
significa que el rechazo sale a presion atmosférica. Bajo estas condiciones, el porcentaje
de recuperacion de H, es del 90 % [20]. Al perder un 10 % del H, de la corriente, la
energia térmica asociada al producto disminuye (Ep, en la ecuacion 4-2). Al tener un
mayor porcentaje de H, a la entrada de la unidad PSA, el nimero de unidades de
adsorcion o su tamafio se reducen con respecto de la unidad PSA que se necesita en el
reformado tradicional, y el consiguiente coste de inversion también se ve reducido. No
obstante, para estar en igualdad de condiciones con respecto del caso de reformado
tradicional tomado como referencia, se consider6 que en el calcinador se quemaba el
rechazo de la unidad PSA lo que supuso una disminucién en el consumo de CHy
adicional en dicho equipo. La energia térmica contenida en el rechazo de la unidad PSA
era de 17 MW (basada en el poder calorifico inferior de dicha corriente), y se descontd
del consumo de energia en el calcinador en las expresiones de calculo de ambos
rendimientos.

Finalmente, el CO, capturado en el proceso es el que sale con el gas del
calcinador, y se calculé aplicando la siguiente expresion:

Moles de CO, que salen del calcinador
Ec.4-3

CO, Capturado =
Moles de C que entran a la planta
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Teniendo en cuenta el consumo de energia térmica asociado al compresor, y la
reduccién en la energia térmica de la corriente de H, obtenida y en el consumo de CHy4
adicional en el calcinador al implementar la unidad de purificacion PSA, se obtuvo un
rendimiento térmico neto de 69.9 %. Tal y como se comprueba en los resultados de la
Tabla 5, este valor de rendimiento térmico neto se encuentra ligeramente por encima del
rendimiento obtenido para el reformado tradicional, con la gran diferencia de que se
tiene un 100 % de CO; capturado frente al 80 % en el caso de referencia.

Para el rendimiento térmico a H; en la planta de reformado catalitico tradicional,
se obtuvo un valor de 71.7 % aplicando la correspondiente expresion (Ec. 4-1), en
funcién de los datos publicados en [12]. Este valor es bastante inferior al obtenido para
la planta de reformado con captura in situ de CO; (84.8 %) lo que pone de manifiesto
que, a pesar de la energia necesaria en la etapa de regeneracion del sorbente, el consumo
de energia que se necesita en este proceso de reformado con captura de CO, es casi un

20 % inferior a la necesaria en el proceso de reformado tradicional [4, 5, 8, 11].

Reformado CH, Resultados de la simulacion
tradicional [12] | (incluyendo compresor de H, y PSA)
Pureza de H, 99.9 % 99.9 %
CO; capturado 80.0 % 100.0 %
Rdto. térmico a H, 71.7 % 84.8 %
Rdto. neto 69.3 % 69.9 %

Tabla 5. Comparacion de los resultados obtenidos en este trabajo y los publicados en bibliografia para el
reformado de CH, tradicional [12]

Finalmente resaltar que, aun en el caso de no incluir una unidad de purificacion
PSA en el proceso de reformado con captura in situ de CO,, existen aplicaciones en las
que la pureza de H, que se obtiene (95.3 %) es adecuada (por ejemplo, para produccién

de calor o de electricidad en turbinas de gas) [2].
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5. CONCLUSIONES. TRABAJO FUTURO

En este trabajo se ha estudiado el proceso de reformado de CH4 con captura in
situ de CO, con CaO para produccién de H,, mediante el desarrollo de un modelo de
simulacion en Aspen HYSYS de una planta de estas caracteristicas. Llevando a cabo un
estudio energético del modelo en funcion de los ratios S/C, CaO/CHy y kg NiO/kg CHa,
se determind que las mejores condiciones de operacion del modelo se correspondian con
un ratio S/C de 3, un ratio CaO/CHg de 5 y 1 kg NiO/kg CHy. Estas condiciones son las
que permiten maximizar el rendimiento térmico neto de la planta, cumpliendo las
restricciones impuestas por las pérdidas de calor por radiacién y conveccidon en el
reformador, al mismo tiempo que permiten trabajar con un menor consumo de
catalizador y maximizar la produccion de H,. Bajo estas condiciones Optimas, el
rendimiento térmico neto de la planta de reformado ha sido de 75.6 %, obteniéndose una
corriente de H, con una pureza del 95.3 % (base seca) y con un 86.8 % de CO;
capturado.

A lo largo de los resultados expuestos en este trabajo, se ha podido demostrar que
en el proceso de reformado de CHy4 con captura in situ de CO;, es posible obtener una
corriente de H, con una pureza muy elevada mediante un proceso mas simplificado, con
menos unidades de operacidon y un menor nimero de catalizadores, que en el proceso de
reformado de CHy tradicional. No obstante, estos resultados han sido obtenidos al
considerar que el reactor de reformado opera en condiciones de equilibrio. A escala
comercial, la conversion real que se alcance dependerd de factores como el tamafio de
reactor, las cinéticas de captura de CO, o la capacidad de retencion del sorbente que se
emplee. También es importante resaltar que, al integrar el proceso de captura de CO,
con CaO en la unidad de reformado, se reduce de forma drastica la necesidad de energia
externa en dicho reactor, que se convierte practicamente en adiabatico.

Se ha podido comprobar que el consumo de vapor en el reformador es uno de los
principales factores que penalizan el rendimiento neto. Por ello, pensando en la
implantacion de este proceso a escala comercial, se podria pensar en el acoplamiento de
este proceso a una planta de cogeneracion que suministre el vapor necesario en el
reformador y la electricidad necesaria para la ASU y el compresor de H,. El disefio de la
planta de cogeneracion que seria necesaria es uno de los trabajos futuros que podrian
emprenderse a partir de los resultados aqui expuestos. También seria interesante

estudiar el efecto de introducir vapor en el calcinador para disminuir la presion parcial
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de CO,, y asi poder reducir la temperatura o aumentar la presion en la etapa de
regeneracion, desde el punto de vista de los consumos adicionales de energia, y por
tanto en el rendimiento térmico neto del proceso. La reduccion de la temperatura de
calcinacion seria ventajosa desde el punto de vista del sorbente, al disminuir la
sinterizacién con los ciclos, mientras que el aumento de la presion implicaria poder
trabajar a presion en el reformador y se reduciria el trabajo posterior de compresion de

H,.

32



6. REFERENCIAS

[1] Elvers, B.; Hawkins, S.; Ravenscroft, M.; Schulz, G. 1989. Ullmann’s Encyclopedia
of Industrial Chemistry. Quinta Edicion. Weinheim (Alemania), VCH
Verlagsgesellschaft mbH. Volumen A13 (ISBN 3-527-20113-0)

[2] Metz, B.; Davidson, O.; de Coninck, H.; Loos, M.; Meyer, L. Special Report on
Carbon Dioxide Capture and Storage, Intergovernmental Panel on Climate Change.
Cambridge: Cambridge University Press. 2005

[3] Rostrup-Nielsen, T. Manufacture of hydrogen. Catalysis Today. 2005, 106: 293-296

[4] Harrison, D.P. Sorption-Enhanced Hydrogen Production: A Review. Industrial &
Engineering Chemistry Research. 2008, 47: 6486-6501

[5] Balasubramanian, B.; Lopez-Ortiz, A.; Kaytakoglu, S.; Harrison, D.P. Hydrogen
from methane in a single-step process. Chemical Engineering Science. 1999, 54: 3543-

3552
[6] Williams, R. Hydrogen Production. U.S. Patent 1, 938, 202. 1933

[7] Han, C.; Harrison, D.P. Simultaneous shift reaction and carbon dioxide separation
for the direct production of hydrogen. Chemical Engineering Science. 1994, 49 (24B):
5875-5883

[8] Lopez-Ortiz, A.; Harrison, D.P. Hydrogen Production Using Sorption-Enhanced
Reaction. Industrial & Engineering Chemistry Research. 2001, 40: 5102-5109

[9] Yi, K.B.; Harrison, D.P. Low-Pressure Sorption Enhanced Hydrogen Production.
Industrial & Engineering Chemistry Research. 2005, 44: 1665-1669

[10] Johnsen, K.; Ryu, H.J.; Grace, J.R.; Lim, C.J. Sorption-enhanced steam reforming
of methane in a fluidized bed reactor with dolomite as CO,-acceptor. Chemical

Engineering Science. 2006, 61: 1195-1202

[11] Harrison, D.P. Calcium enhanced hydrogen production with CO, capture. Energy
Procedia. 2009, 1: 675-681

[12] Ochoa-Fernandez, E.; Haugen, G.; Zhao, T.; Renning, M.; Aartun, L.; Berresen, B.;

Rytter, E.; Rennekleiv, M.; Chen, D. Process design simulation of H, production by

33



sorption enhanced reforming: evaluation of potential CO, acceptors. Green Chemistry.

2007, 9: 654-662

[13] Reijers, H.T.J.; Van Beurden, P.; Elzinga, G.D.; Kluiters, S.C.A.; Dikstra, J.W.;
Van den Brick, R.-W. A New Route for Hydrogen Production with Simultaneous CO,

Capture, presentado en 16™ World Hydrogen Energy Conference, Lyon (Francia), Junio
de 2006

[14] Mastin, J.; Meyer, J. Novel Calcium-based regenerative sorbents for high-
temperature CO, capture, presentado en High Temperature Solid Looping Cycles

Network, Oviedo (Espafia),15-17 Septiembre 2009

[15] Perry, R.H.; Green, D.W.; Maloney, J.O. 1992. Perry; Manual del Ingeniero
Quimico. Sexta Edicion (Tercera Edicion en espafol). México, McGraw-Hill. Tomo 1
(ISBN 970-10-0012-9)

[16] Rostrup-Nielsen, J.R.; Sehested, J.; Norskov, J.K. Hydrogen and Synthesis Gas by
Steam and CO; Reforming. Advanced Catalysis. 2002, 47: 65-139

[17] Nsakala, N.; Liljedahl, G.N.; Turek D.G. Commercialization development of

oxygen fired CFB for greenhouse gas control (PPL Report No. PPL-07-CT-20), U.S.
Department of Energy, Pittsburgh 2007

[18] Barker, R. Reversibility of the reaction CaCO3 «<» CaO + CO,. Journal of Applied
Chemistry and Biotechnology, 1973, 23: 733-74

[19] Coulson, J.M.; Richardson, J.F. 1977. Chemical Engineering. Tercera Edicion.
Pergamon Press Ltd. Volumen 1 (ISBN: 0-08-020614-X)

[20] Stocker, J.; Whysall, M.; Miller, G.Q. 30 Years of PSA Technology for Hydrogen
Purification, www.uop.com/objects/30YrsPSATechHydPurif.pdf

34



