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ANEXO 1.
Produccion de H,

Este anexo se describen, con mas detalle que en la memoria, las tecnologias de
produccion de H; a las que se hace mencion: el reformado catalitico de CH4 con vapor y
el reformado de CH4 con captura in situ de CO, mediante CaO, que es la tecnologia en
la que se centra éste trabajo. Al final del anexo, se comparan ambas tecnologias

destacando las ventajas e inconvenientes de cada una.

Al.1. Reformado catalitico de CH, con vapor

El reformado catalitico de CH4 con vapor de agua (conocido como Steam
Methane Reforming, SMR) es el proceso de produccion de H, mas extendido en todo el
mundo, y permite obtener una corriente con una pureza superior al 95 % de H; tras las
correspondientes etapas de purificacion [5]. En la Figura Al.1 puede verse un esquema

simplificado de este proceso.
Flue Gas

T 95%+H,

Feed CO;
HTS LTS
CH4 T ------- 3 - -
'_.'. ’-E /——-\ 2
Hzo _.'

T=400°C| |T=250°C

Fuel

CHa I
T = 850°C — —

Air

Reforming Shift CO; Removal

Figura Al.1. Diagrama simplificado del proceso convencional de reformado de metano con vapor [5]
La primera de las etapas es el reformado (Reforming en la Figura Al.1). En esta
etapa, el CHy y el vapor de agua reaccionan para formar H, y CO mediante la siguiente
reaccion de reformado:
CH4 + H,O <> CO +3H, AH°=216.5 kJ/mol Ec. Al-1
Esta reaccion se lleva a cabo a temperaturas muy elevadas (entre 800-900°C) y a

una presion entre 15 y 30 bar. La mezcla CH4/H,O entra al reformado ligeramente

precalentada (aproximadamente a 500°C), y termina de calentarse en el interior del
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Anexo 1. Produccién de H,

reactor hasta la temperatura de reaccion. El reformado es una etapa muy endotérmica
que va a requerir de una gran cantidad de energia externa. Por ello, la reaccion se lleva a
cabo en el interior de un reactor tubular que se encuentra localizado en el interior de un
combustor que suministra la energia necesaria para el proceso. Habitualmente, la
energia procede de la combustion de parte del gas producto que se obtiene en la etapa de
purificacion o bien de CHy adicional. El reformado ocurre en el interior de los tubos del
reactor sobre un catalizador de niquel (suele contener un 15-25 % (en peso) de NiO
sobre alumina (Al,O3)), que se encuentra depositado en la pared del tubo. A la salida de
este reactor se tiene Hy, CO, CO,, H,O y CHy sin reaccionar [1- 4].

En una segunda etapa (Shift en la Figura Al.1), el CO reacciona con el H,O
presente en el gas para formar H, adicional, de acuerdo con la siguiente reaccion de
desplazamiento o reaccion shift:

CO + H,0 <> CO, + H, AHP=-39.2 kJ/mol Ec. Al-2

Esta reaccion exotérmica ocurre en el reactor de reformado en pequefia
proporcion, lo que explica la presencia de CO, a la salida del reformado.
Tradicionalmente se han usado dos reactores shift a distinta temperatura con el fin de
reducir la concentracion de CO en el gas por debajo de un 0.2-0.3 % (base humeda) [1,
2]. La primera etapa ocurre a alta temperatura (350-400°C) en presencia de un
catalizador de 6xidos de hierro y cromo, y le sigue una segunda etapa de menor
temperatura (200°C) sobre un catalizador de cobre-zinc, que sirve para aumentar la
conversion del CO. A la salida de la segunda etapa shift se tiene una composicion tipica
de 76 % Hj, 17 % CO,, 4 % CHa y 3 % CO (en base seca) [4].

A pesar de ser exotérmica, la reaccion shift no produce energia que sea posible
integrar en el reformado puesto que es un proceso que ocurre a menor temperatura.
Habitualmente los dos reactores shift son adiabaticos, y la mezcla reactiva experimenta
un calentamiento a su paso. Por ello, suelen existir etapas intermedias de enfriamiento
entre las etapas shift, que sirven para precalentar la alimentacion de CH, al reformado.
El gas que sale del reformado a temperaturas en torno a los 850°C, y que tiene que
enfriarse hasta aproximadamente 350°C antes de la siguiente etapa, se introduce en una
caldera de recuperacion para producir parte del vapor que se introduce con el CH4 como
alimentacion [1].

Del equilibrio de las reacciones de reformado y de ajuste (Ec. Al-1 y Ec.A1-2)
depende la produccion de H,, que se va a conseguir maximizar con bajas presiones,

altas temperaturas en el reformado y elevado exceso de vapor de agua. La cantidad de
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Anexo 1. Produccién de H,

vapor a afiadir a la alimentacion se cuantifica mediante el ratio S/C, que representa los
moles de vapor introducidos por cada mol de carbono contenido en la corriente de
hidrocarburos. Este ratio toma valores entre 2.5-6 dependiendo de la alimentacion y de
las condiciones de optimizacion del proceso. Valores altos del ratio S/C favorecen la
formacion de H», al mismo tiempo que evitan la desactivacion del catalizador por
deposicion de carbono, que se encuentra favorecida a valores bajos del ratio S/C. Sin
embargo, existe una limitacion en cuanto a la maxima cantidad de vapor que se puede
introducir, tanto desde el punto de vista de penalizacion energética, puesto que se trata
de vapor que no va a producir potencia, como econdmica, puesto que el coste de
inversion se dispara. Cuando la alimentacion es gas natural, suele ser habitual trabajar
con ratios S/C en torno a 2.5-5 [1, 4, 16].

Es importante destacar la desactivacion del catalizador de reformado por la
presencia de determinados agentes contaminantes en los gases que entran al reformador
(arsénico, cobre, vanadio, plomo,...). En particular, el azufre afecta de forma dréstica a
la actividad del catalizador, aunque sea en muy baja concentracion, por lo que suele ser
habitual emplear sistemas de desulfuracion previos basados en carbones activados como
adsorbentes a temperatura ambiente. Sin embargo, estos sistemas suelen tener distinta
eficiencia segun el compuesto de azufre a separar y, por eso, hoy en dia se emplean

oxidos de zinc a 350-400°C como sistemas de desulfuracion [1, 16].

Purificacion de la corriente de H,

Con el fin de poder emplear la corriente enriquecida en H, como combustible
libre de carbono en la cdmara de combustion de una turbina de gas o en una pila de
combustible, es necesario un proceso de purificacion que elimine, fundamentalmente,
CO:.. Existen diferentes métodos de limpieza en funcion de la pureza de H, deseada para
su aplicacion posterior.

Cuando se busca una corriente de H, de muy elevada pureza (> 99.9 %) se acude
a un sistema de adsorcion PSA (Pressure Swing Adsorption), en el que multiples lechos
empaquetados, que contienen alimina, zeolitas o carbon activado, adsorben las distintas
impurezas que contiene la corriente gaseosa. Suele ser muy comun prescindir de la
segunda etapa shift cuando se trabaja con esta tecnologia PSA como purificacion. Sin
embargo, esta tecnologia tiene el inconveniente de retener hasta un 20 % del H,, que se

pierde durante la limpieza de los lechos [4, 5].
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Anexo 1. Produccién de H,

Otra posibilidad de limpieza consiste en emplear una disolucion de
monoetanolamina (MEA) en un absorbedor himedo o scrubber. E1 CO, reacciona con
la MEA formando un complejo MEA-CO,, que se descompone en una etapa posterior
(stripper) afiadiendo vapor de agua para producir una corriente rica en CO, y regenerar
la amina. Cuando se emplea este método de limpieza de gases, suele ser habitual una
etapa posterior de metanacion (reaccion de CO con Hy, inversa Reaccion Al- 1) o de
oxidacion preferencial (PROX) para reducir el contenido de CO de los gases.
Finalmente se consigue obtener una corriente con una pureza del 95 % en H,, que
contiene trazas de CO. Este ha sido el método tradicional de purificacion de la corriente
de H, obtenida en el reformado catalitico con vapor, y es el que se corresponde con la
representacion de la Figura Al.1. No obstante, en la actualidad el sistema de
purificaciéon mediante una unidad PSA esta mas extendido, ya que simplifica mucho
mas el proceso al necesitar un menor nimero de equipos y estd mejor optimizado con
las condiciones del reformado catalitico [20].

Durante los tultimos afios, han surgido muchos procesos para mejorar la
produccion y la pureza del H, obtenido mediante reformado, como por ejemplo los
reactores de membrana, que separan el H, conforme se forma para favorecer los
equilibrios hacia la conversion del CH,4. Entre estas tecnologias emergentes se encuentra
el reformado con vapor en presencia de sorbentes calcicos (Sorption Enhanced
Reforming o SER), que es la tecnologias en la que se centra este trabajo y que se explica

a continuacion.

Al.2. Reformado con captura in situ de CO,

Este proceso de reformado propone introducir un sorbente calcico en el reactor de
reformado junto con el catalizador de niquel, de tal forma que la reaccion de reformado
(Ec. Al- 1), la reaccion shift (Ec. Al- 2) y la separacion del CO, ocurren en una sola
etapa. Al eliminar el CO; de la fase gas, los limites del equilibrio de las reacciones de
reformado y shift se desplazan, y es posible obtener un producto gaseoso con mas de un
97 % de H;, (en base seca) en una sola etapa [4, 5, 8- 11].

Conjuntamente a las reacciones de reformado y shift anteriores, ocurre la de
eliminacion del CO, por reaccion con el CaO:

Ca0O + CO, <> CaCO3 AH°=-175.7 kJ/mol Ec. A1-3

Tal y como se comprueba si se combinan las tres reacciones, la energia liberada

en la retencion del CO, reduce drasticamente el aporte de energia externa en el reactor
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Anexo 1. Produccién de H,

de reformado, consiguiéndose un reactor practicamente adiabatico. Ademas, al retener
el CO, formado, los equilibrios de las diversas reacciones quimicas implicadas se
desplazan hacia la formacion de productos y la temperatura necesaria va a ser menor
que en el proceso tradicional de reformado (en torno a los 600-650°C). Al mismo
tiempo, al llevar a cabo el reformado y la absorcion del CO, en el mismo reactor, se
reduce el nimero de etapas necesarias y no se necesitan catalizadores para la reaccion
shift.

La Figura A1.2 muestra una grafica que compara el porcentaje de H, en fase gas
en las etapas de reformado y shift en ausencia de un sorbente calcico y cuando se
introduce dicho sorbente en la misma etapa, para una presion de 15 atm y un ratio S/C
de 4. Se comprueba como en ¢l reformado tradicional (Reforming and shift without CO,
acceptor en la Figura A1.2), el porcentaje de H, en el gas aumenta con la temperatura,
hasta alcanzar un méaximo del 76 % (base seca) a 850°C. Sin embargo, en presencia de
un sorbente calcico, existen 2 comportamientos diferenciados en funcién de si se
permite la formacion de hidroxido de calcio (Ca(OH);) o no. La linea inferior (with
Ca(OH); en la Figura A1.2) representa las condiciones de operacion en las que tanto el
CaCO3 como el Ca(OH), se forman, mientras que en la linea superior, el hidréxido no
se forma. Tal y como puede verse, a partir de 600-630°C, ambas lineas convergen
debido a que por encima de esa temperatura el Ca(OH), se descompone. Este hecho es
muy importante a la hora de seleccionar la temperatura adecuada del reformado, puesto
que la formacion de Ca(OH), va a suponer un consumo de vapor de agua y perjudica a
la formacién de H,. El maximo de H; se encuentra en torno a un 97 % (base seca), que
se alcanza a 650°C. No obstante, se comprueba que existe un rango de temperaturas por

debajo de 750°C, para las cuales la pureza del H; es igual o superior al 95 % (base seca).

without Ca(OH),
Reforming and shift with CO, acceptor

100

Mal Percent H ; in Preduct Gas (Dry Basis)

P =15 atm
Reactor Feed :
1 mol CH,
80 4 mol H,0 Reforming and shift without CO, acceptor
2 mol Ca0
50 i L i i L 1 i L L 1 i 1 i
450 500 550 600 650 700 750 800 850

Temperature, °C
Figura A1.2. Fraccion molar de H; en el equilibrio en funcion de la temperatura con y sin sorbente de
CO, [5]
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En un proceso comercial, el sorbente calcico debe ser regenerado a la salida del
reformado con el fin de que pueda emplearse a lo largo de multiples ciclos de
carbonatacion-regeneracion. Esta etapa de regeneracion (inversa de la Ec. Al- 3) se
lleva a cabo en un reactor adiabatico en el cual se realiza un aporte de energia mediante
la combustion de combustible adicional. Con el fin de que a la salida de la etapa de
regeneracion la corriente esté lo mas concentrada posible en CO,, se plantea que dicho
combustible adicional se queme con O, [4]. Esto obligaria a introducir una Unidad de
Separacion de Aire (ASU), cuyo consumo eléctrico se estima en 220 kWh/t O,
producido [2]. De forma que, una vez regenerado, el sorbente es recirculado de nuevo al
reactor de reformado (ver Figura A1.3).

Flue Gas Air

Power

95%+ H;

Feed /—C
CH, Spent Acceptor
f Catalyst Acceptor
H:0 Ar.(.ftptnr Fuel
T=725°C T=ersc) ] ot
\l—/cheneraled Acceptork-[/
Compressed Air
Primary Reactor Regenerator

Figura A1.3. Representacion esquematica del proceso de reformado con captura in situ de CO, [5]

Con el fin de tener una corriente de CO;, lo mas concentrada posible para su
posterior compresion y almacenamiento, las condiciones necesarias en la etapa de
regeneracion son muy exigentes. Tal y como se puede ver en la Figura Al.4, a presiones
parciales de CO, de 1 atm se necesitan al menos 900°C en la calcinacion del CaCOs,

mientras que a presiones de 15 atm la temperatura necesaria asciende a 1100°C.

100

10 - Carbonatacion

1 T T T T

0,1

pCOz2 (atm)

Calcinacién

0,01 A

0,001 +

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

Figura A1.4. Presion parcial de CO, en el equilibrio (Ec. A1-3) en funcién de la temperatura (1 atm) [18]
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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 sinteriza y pierde
actividad con los ciclos. No obstante, y a pesar de la energia adicional necesaria para la
regeneracion del sorbente, estudios han demostrado que al integrar la etapa de
eliminacion del CO; en el reactor de reformado, se tienen ahorros de hasta un 20-25 %
de energia con respecto del proceso tradicional de reformado [4, 5, 8, 11].

Se ha demostrado recientemente que, en el proceso de reformado con captura in
situ de CO,, la pureza de H; en la corriente que abandona el reformador asi como la
cantidad de vapor necesaria depende fuertemente del sorbente que se introduzca en el
reformador. Entre las propiedades deseables que debe cumplir el sorbente destacan su
gran capacidad de reaccion con el CO, y una cinética apropiada, asi como una alta
estabilidad con los ciclos. En funcién de si la regeneracion del sorbente se realiza como
efecto a un cambio de temperatura o a un cambio de presion, el sorbente méas adecuado
a introducir es diferente. En procesos en los que la regeneracion se realiza aumentando
la temperatura de los so6lidos, los 6xidos metalicos, como por ejemplo Li,ZrOs3, Na,ZrO;
o CaO, resultan los mas adecuados por su rapida cinética. Para procesos en los que la
regeneracion se realiza por cambio en la presion, se prefieren materiales tipo
hidrotalcita [12]. La capacidad del CaO para reaccionar con el CO, incluso a bajas
presiones parciales lo convierte en uno de los sorbentes mas adecuados para este
proceso, ya que permite trabajar con valores bajos del ratio S/C, lo que significa un bajo
aporte de vapor al reformador y, como consecuencia, una mejor eficiencia térmica del
proceso, asi como menores tamafios del reformador. Sin embargo, el principal
inconveniente del CaO es que se desactiva con los ciclos debido a las altas temperaturas
a las que tiene lugar la etapa de regeneracion. Sin embargo, estudios recientes llevados a
cabo en el IFE (Institute for Energy Technology, Kjeller, Noruega), han demostrado que
cuando el CaO va soportado sobre un material, como por ejemplo Al,O3; como en este
proceso, mantiene su actividad quimica durante mas de 200 ciclos sin existir apenas

pérdida en la capacidad de captura, tal y como muestra la Figura A1.5 [14].

41



Anexo 1. Produccién de H,

‘ CaO/support
40} PP
Carbonation: 800°C

€ Regeneration: 925°C
g 0.85 atm CO, /0.15 atm H,O
s 0 000060 © 6 0 0 0 0 0 0 O G
o
8
~ 20+
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8 Dolomite
o 10 Carbonation: 780°C

Regeneration: 870°C

0.5 atm CO, /0.5 atm H,O
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Number of cycle

Figura A1.5. Actividad del CaO soportado con los ciclos de carbonatacion/calcinacion

A1.3. Comparacion de ambos procesos

Las ventajas principales de introducir un sorbente en el reformador para eliminar

el CO; formado, y asi desplazar las reacciones hacia la produccion de H,, son:

42

=

La temperatura a la que trabaja el reformador estd unos 200°C por debajo de la
necesaria en el reformado catalitico de CHy tradicional. Esto permite trabajar con
materiales mas baratos en este reactor, no tan resistentes a las condiciones tan
severas del reformado tradicional.

Los reactores de ajuste o shift ya no son necesarios ya que se consiguen bajas
concentraciones de CO en una sola etapa. Esto supone una simplificacion del
proceso, un menor numero de equipos, y se prescinde de los catalizadores
necesarios en estas etapas, con el consiguiente ahorro que esto supone.

Para determinadas aplicaciones posteriores de la corriente de H,, como por
ejemplo su uso como combustible en turbinas de gas, las purezas obtenidas en el
reformador son lo suficientemente elevadas como para poder prescindir de la
unidad de purificacion PSA. No obstante, en el caso de necesitar purezas de H;
superiores a 99.9 %, se necesitaria una unidad PSA pero ésta seria de menor
tamano que las necesarias en el reformado catalitico convencional debido al
menor contenido en impurezas de la alimentacion [20]. En cualquier caso, los
costes de inversion se ven reducidos con respecto del reformado tradicional.

La unidad de purificacion PSA necesaria (s6lo en el caso en el que se necesiten
purezas de H, elevadas en aplicaciones posteriores) va a ser mas pequefia puesto
que la corriente enriquecida en H, que entra tiene un mayor contenido en H, que

en el reformado catalitico [4, 5, 12].
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= Se reduce e incluso se puede eliminar la deposicion de carbono en el reactor de
reformado [4].

= A pesar de la energia necesaria en la etapa de regeneracion, se ha demostrado que
la energia consumida por este proceso es 20-25 % inferior que la necesaria en el
reformado catalitico [4, 5, 8, 11]. Hay que tener en cuenta que, mientras que en el
reformado tradicional en torno al 50 % de la energia que se introduce en el
proceso se usa en el reformador, cuando se introduce CaO en el reformador, éste

es adiabatico.

El principal inconveniente que presenta este proceso de reformado con captura in
situ de CO; es la sinterizacion y pérdida de actividad del sorbente con los ciclos debido
a las altas temperaturas necesarias en la etapa de regeneracion del sorbente. Se ha
comprobado experimentalmente que determinados sorbentes naturales, como la
dolomita, mantienen mejor su actividad con los ciclos. No obstante, mediante la
reactivacion del sorbente con vapor de agua o soportdndolo sobre un material inerte, se
puede mantener gran parte de la actividad inicial. A pesar de ello, va a ser necesario
anadir sorbente fresco al sistema, y realizar la correspondiente purga de solidos, para
mantener la actividad del sorbente que circula por el sistema y la pureza de producto

deseada.
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ANEXO 2.
Modelo del reactor de reformado

En este anexo se van a explicar con detalle las ecuaciones que resultan de plantear
los balances de materia y de energia en el reformador, asi como los métodos numéricos
empleados para resolverlas. Ademas, al final de este anexo, se incluye el codigo en
Visual Basic que se implement6 en Aspen HYSYS a partir de las ecuaciones explicadas.
Para que sea mas facil seguir el codigo, la nomenclatura que se emplea al explicar la
resolucion de los balances de materia y energia es la misma que la que aparece en dicho

codigo.

A2. 1. Resolucion de balances de materia en el reactor de reformado

El reactor de reformado se consider6 como un reactor de equilibrio en el cual, una
vez fijada la presion y la temperatura de operacidn, se alcanzaban las concentraciones

correspondientes al equilibrio que resulta de las siguientes reacciones:

Reformado: CH4 + H,O < CO +3H, Ec. A2-1
Shift: CO + H,O < CO, + H, Ec. A2-2
Carbonatacion: CaO + CO, < CaCOj3 Ec. A2-3
Activacion del catalizador: NiO + H, — Ni + H,O Ec. A2-4

Todas estas reacciones tienen lugar simultineamente en el reactor de reformado, y
en funcion de la temperatura y presion fijadas, y de las cantidades introducidas de CHa,
H,0, CaO y NiO, la cantidad obtenida de cada producto sera diferente. Los balances de
materia se plantearon en términos de flujos molares, siendo las variables empleadas las
siguientes:

= Fy;: Flujo molar del compuesto i a la entrada del reactor (kmol/s)
= n;: Flujo molar del compuesto i a la salida del reactor (kmol/s)
= nr: Flujo molar total de gas a la salida del reactor (kmol/s)

Los datos de entrada del modelo son la presion y la temperatura, y los flujos
molares a la entrada de cada compuesto (Fy;). Existen 10 compuestos (CH4, H,O, CO,
CO3,, H,, Ca0, CaCOs, NiO, Ni, Al,0O3), y por tanto, 10 flujos molares a la salida para

calcular. Sin embargo, los balances de materia se plantearon en funcioén de 4 incdgnitas:
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Nchs, N0, N2, Neo2. El resto de flujos molares a la salida se calculan a partir de los
flujos molares de entrada y de las 4 incognitas.
Se comenzo planteando los balances de materia individuales (al C, O, Hy y Ca) y

el balance de materia global a la fase gaseosa:

Balance al C: Focrs=ncustnco+tncoztncacos Ec. A2-5
Balance al O: Fona0tFocaotFonio=nH20tNncot2 Ncortncaot3 Neacos Ec. A2-6
Balance al H,: Fomot+2:-Focua=nm+2 - nepsatnimo Ec. A2-7
Balance al Ca: Foc.o=ncaotncacos Ec. A2-8
Balance global a la fase gas: nt= ncpstncotncozt npotnm Ec. A2-9

Las constantes de equilibrio de las reacciones de reformado, reaccion shift y
reaccion de carbonatacion, en funcion de las variables definidas y de la presion (Pr),

sSon:

3 3

Reformado: K; = > Ec. A2-10
PCH4 'PH20 nt NCHy4 "DH,0
: Pco, *Pu, Nco, 'nH
Shift: Ky=—2 2 -2 2 Ec. A2- 11
Pco -Pu,0  nco MH,0
.. 1 l’lT 1
Carbonatacion: Ky = =—L. Ec. A2-12

Pco, Pr nco,

A partir de las expresiones planteadas, el siguiente paso es combinarlas para

conseguir un sistema de 4 ecuaciones con 4 incognitas, que seran los flujos molares que
se han indicado anteriormente.

La primera ecuacion del sistema es el balance de materia al H,, que ya se

encuentra en funcion de las incdgnitas y no es necesario eliminar ninguna variable. Si se

iguala a 0, queda:

‘F1:nH2+2'nCH4+nH2O'FOH2O'2'FOCH4:0‘ Ec. A2-13

Despejando nc,o del balance de materia al Ca y sustituyéndolo en el balance al O
se obtiene:

FomotFonio™nm2otncot2ncoat2 neacos Ec. A2- 14

Con el fin de eliminar nc,co3 de esta ecuacion (Ec. A2-13), se despeja del balance
de materia al C el término ncaco3 y se sustituye en esta expresion, y queda:

FomotFonio-2-Focna=nm20-nco-2ncns Ec. A2-15
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Por otro lado, se despeja el flujo molar total de la fase gaseosa de la expresion
para la constante de equilibrio de la reaccién de carbonatacion (Ec. A2-12) y se
sustituye en el balance global de materia a la fase gas:

ncustnmotncotnm+(1-Ks-Pr) neor=0 Ec. A2- 16

Para eliminar el término nco de esta ecuacion, se despeja nco de la constante de
equilibrio de la reaccion shift (Ec. A2-11) y se sustituye, obteniéndose asi la segunda de

las ecuaciones del sistema:

7
‘Fzsz'nHzo'ncm"’Kz‘nHzo +nC02'nH2+K2'nH20'nH2+(1‘K3'PT)'K2'nC02'nHZO:0‘ Ec. A2-17

También se sustituye nco de la constante de equilibrio de la reaccion shift en la

Ec. A2-15 y se obtiene la tercera de las ecuaciones del sistema a resolver:

7
‘F3:K2'(FOHZO+FONiO'2'F oct4) N20-Ko nio ™ +tncor nmpt 2'K2'nH20'nCH4:O‘ Ec. A2- 18

Hasta aqui se tienen 3 ecuaciones y 4 incégnitas. La ultima de las ecuaciones
viene de multiplicar las tres constantes de equilibrio y de igualar la expresion obtenida a

0:

4

n
H
2 =0 Ec. A2-19

o . 2 . —_——
Fy=ncpy 0y, "0co, K Ko K2
1Ky -K3

Una vez se tiene un sistema de 4 ecuaciones (Fi, F,, F3 y F4) y 4 incognitas (ncpa,
N0, NH2, Nco2), s aplica el Método de Newton para Resolucion de Ecuaciones no

Lineales®, cuyo algoritmo de calculo es el siguiente:

Para aproximar la solucion del sistema no lineal F(x)= 0 dada una aproximacion inicial x:
ENTRADA: niimero n de ecuaciones e incognitas; aproximacion inicial x=(x,...., Xp),
tolerancia TOL; numero maximo de iteraciones N.
SALIDA: solucion aproximada o un mensaje de que se rebaso el nimero maximo de iteraciones
Paso 1 Tomek=1
Paso 2 Mientras k < N haga los pasos 3-7
Paso 3 Calcule F(x) y J(x) donde J(x);j=(9fi(x)/ 0x;) para 1 <1i,j <n.
Paso 4 Resuelva el n X n sistema lineal J(x)-y=-F(x)
Paso 5 Tomex=x+Yy
Paso 6 Si |ly|| < TOL entonces SALIDA (x); (‘Procedimiento terminado con éxito’)
Paso7 k=k+1
Paso 8 SALIDA (‘Numero maximo de iteraciones excedido, procedimiento terminado sin

éxito”)

3 Burden, R.L.; Faires, J.D. 1998. Analisis Numérico. Sexta Edicion. International Thomson Editores
(ISBN 968-7529-46-6)
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El célculo de cada una de las constantes de equilibrio a la temperatura de reaccion

se realizé empleando las expresiones de la Tabla A2.1.

Reaccion K; (T en °K)

Reformado K= exp(-26830 / T + 30.114) [atm’]
Shift K= exp(4400 / T — 4.036) [-]
Carbonatacion Ks=exp(19136.7 / T — 16.31685) [atm™]

Tabla A2.1. Constantes de equilibrio de las reacciones de reformado, shift y carbonatacién

Una vez resuelto el sistema de ecuaciones ya se conoce el valor de las incognitas
Ncu4, NH20, N2, Neo2, Y S€ calculan los restantes flujos molares. El flujo molar de CO a
la salida se calcula a partir de la expresion de la constante de equilibrio para la reaccion
shift, el flujo de CaCOj; se conoce a partir del balance de materia al C (Ec. A2-5) y el
flujo molar de CaO como la diferencia entre el flujo molar de CaO a la entrada y el flujo
molar de CaCOs formado. El NiO a la salida es cero ya que todo se ha convertido en Ni.
De esta forma, ya se conocen todos los flujos molares a la salida y se procede a resolver

el balance de energia.

A2. 2. Resolucion del balance de energia en el reactor de reformado

El balance de energia que se realizd para el reactor de reformado se basd en
determinar la energia que era necesario retirar para mantener constante la temperatura
establecida como temperatura de operacion. Tomando como referencia dicha
temperatura, se consideré que las corrientes de entrada se enfrian/calientan hasta
alcanzar dicho valor (en este caso se fij6 650°C como temperatura de operacion) y,
entonces, tienen lugar las reacciones quimicas detalladas en al apartado anterior.

La energia asociada al enfriamiento o al calentamiento de las corrientes al entrar
al reactor hasta la temperatura de operacion (kW), se calcul6 para cada componente i de

la corriente como:
E; = Fy; - j Cpi -dT Ec. A2-20

Siendo C, la capacidad calorifica especifica del componente i (kJ/kmol°K) y T la
temperatura (°K). Teniendo en cuenta la dependencia de la capacidad calorifica con la
temperatura, la integral anterior se resolvi6 aplicando la Regla Compuesta de Simpson®,

cuyo algoritmo de célculo es el siguiente:
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b
Para aproximar la integral I = I f(x)dx:
a

ENTRADA: extremos a, b; entero positivo par n.
SALIDA: aproximacion Xl a I.
Paso 1 Tome h = (b-a)/n
Paso 2 Tome XI0 = f(a) + f(b);
X11=0; (Suma de f(x,;.1)
X12=0. (Suma de f(x;)
Paso 3 Parai=l,..., n-1 haga los pasos 4y 5
Paso4 Tome X=a+ih
Paso 5 Sii es par entonces tome XI12=XI12 + {(x)
Si no tome X11=XI1 + f(x)
Paso 6 Tome XI = h-(X10+2-X12+4-X11)/3
Paso 7 SALIDA (XI)

Las expresiones de calculo de la capacidad calorifica en funcion de la temperatura

para cada uno de los compuestos fueron tomadas de [15] y son las que se recogen en la
Tabla A2.2.

Compuesto Expresion
CH, C,=22.3532+0.0481-T
co C,=27.6276 + 0.0050-T
Co, C,=43.2832+0.0115-T - 818363 / T*
H, C,=27.7113 +0.0034-T
H0 (v) C,= 34.4089 + 0.0006-T + 0.0000056-T*
CaCo; C,=82.3805 + 0.0498-T-1287613.6 / T
Ca0 C,=41.8600 + 0.0203-T — 452088 / T*
ALO; C,=92.4269 +0.0376:T — 2187185 / T
NiO C,=47.3018 +0.0090-T
Ni C,=29.2601 + 0.0038-T

Tabla A2.2. Capacidades calorificas de cada compuesto (C,, en kJ/kmol°K) en funcion de la temperatura
(T, en °K) [15]

Una vez se conocia la energia asociada al enfriamiento o calentamiento de cada
uno de los componentes que entran al reactor hasta la temperatura de operacion, el
siguiente paso fue calcular la entalpia de cada una de las reacciones a dicha temperatura.

Para ello se aplico la siguiente expresion:

T
0
AHT,reaccién = AHeaccion + I298 (Zvi'cp,producto i —2vj 'Cp,reactivo i)dT Ec. A2-21

Siendo T la temperatura de la reaccion (°K), v; el coeficiente estequiométrico del
. ., 0 , ., ..
compuesto | en la reaccion y AH rccisn 12 entalpia de la reacciéon en condiciones

ambientales de 1 atm y 298°K. El valor de AH® eoccisn de cada una de las reacciones
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citadas en el apartado anterior se calculd a partir de las entalpias de las entalpias de

formacion de la Tabla A2.3.

Compuesto  AH"; (kJ/kmol)

CH, 74848
co 110577
Co, -393702
H, 0
H,0 (v) 241942
CaCoO; -1211847
Ca0 635016
NiO 244462
Ni 0

Tabla A2.3. Entalpias de formacion estandar de cada compuesto [15]

A partir de las entalpias de reaccion a la temperatura T deseada, se calcula la
energia liberada en cada reaccion a partir de los resultados obtenidos al resolver las
ecuaciones de los balances de materia. Finalmente, el calor que hay que retirar en el
reactor de reformado (Q) se calcula como la suma de la energia asociada al
enfriamiento/calentamiento de las corrientes que entran al reactor (E;) y la energia
liberada/consumida en cada reaccion. En el caso en el que Q saliera negativo, eso
significa que hay que aportar energia al reactor, ya que Q se ha definido como calor a

retirar del reactor.

A2. 3. Codigo fuente desarrollado para el reactor de reformado

Teniendo en cuenta el procedimiento de célculo explicado en los apartados
anteriores para resolver los balances de materia y energia, se desarrollé un programa
para resolver numéricamente el modelo del reactor de reformado con captura in situ de
CO,, que fue codificado en lenguaje Visual Basic. El codigo fuente de este programa es

el que se recoge a continuacion.
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Sub Initialize()

ActiveObject.FeedslName = "alimentacion"
ActiveObject.ProductslName = "producto"
ActiveObject.EnergyProductsName = "energia"
ActiveObject.EnergyProductsActive = True

ActiveObject.Feeds2Name= "alimentacion secundaria"
ActiveObject.Feeds2Active= False
ActiveObject.Products2Name= "producto secundario"
ActiveObject.Products2Active= False

ActiveObject.EnergyFeedsName = "aporte de energia"
ActiveObject.EnergyFeedsActive = False
End Sub

Function CpCH4 (ByVal T As Double) As Double
Dim Cp As Double
Cp = 22.35324 + 0.048139 * T
CpCH4 = Cp

End Function

Function CpCO (ByVal T As Double) As Double
Dim Cp As Double
Cp = 27.6276 + 0.0050232 * T
CpCO = Cp

End Function

Function CpCO2 (ByVal T As Double) As Double
Dim Cp As Double
Cp = 43.28324 + 0.01146964 * T - 818363 / T ~ 2
CpCO2 = Cp

End Function

Function CpH2 (ByVal T As Double) As Double
Dim Cp As Double
Cp = 27.71132 + 0.00339066 * T
CpH2 = Cp

End Function

Function CpH20(ByVal T As Double) As Double
Dim Cp As Double
Cp = 34.40892 + 0.0006279 * T + 0.00000560924 * T ~ 2
CpH20 = Cp

End Function

Function CpCaCO3 (ByVal T As Double) As Double
Dim Cp As Double
Cp = 82.38048 + 0.04977154 * T - 1287613.6 / T ©~ 2
CpCaC03 = Cp

End Function
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Function CpCaO(ByVal T As Double) As Double
Dim Cp As Double
Cp = 41.86 + 0.02026024 * T - 452088 / T ©~ 2
CpCalO = Cp

End Function

Function CpAl203 (ByVal T As Double) As Double
Dim Cp As Double
Cp = 92.42688 + 0.037552606* T - 2187185 / T ~ 2
CpAl203 = Cp

End Function

Function CpNiO(ByVal T As Double) As Double
Dim Cp As Double
Cp = 47.3018 + 0.0089999 * T
CpNiO = Cp

End Function

Function CpNi (ByVal T As Double) As Double
Dim Cp As Double
Cp = 29.26014 + 0.00378833 * T
CpNi = Cp

End Function

Function Cpref (ByVal T As Double) As Double
Dim Cp As Double
Cp = CpCO(T) + 3 * CpH2(T) - CpCH4(T) - CpH20(T)
Cpref = Cp

End Function

Function Cpshift (ByVal T As Double) As Double
Dim Cp As Double
Cp = CpCO2(T) + CpH2(T) - CpCO(T) - CpH20(T)
Cpshift = Cp

End Function

Function Cpcarb(ByVal T As Double) As Double
Dim Cp As Double
Cp = CpCaCO3(T) - CpCO2(T) - CpCaO(T)
Cpcarb = Cp

End Function

Function CpredNiO(ByVal T As Double) As Double
Dim Cp As Double
Cp = CpNi(T) + CpH20(T) - CpNiO(T) - CpH2(T)
CpredNiO = Cp

End Function

Sub Execute ()

Dim alim As ProcessStream, solido As ProcessStream, prodgas As
ProcessStream, prodsol As ProcessStream, energia As
ProcessStream

Set alim =ActiveObject.Feedsl.Item(0)

Set solido =ActiveObject.Feedsl.Item(1l)

Set prodgas=ActiveObject.Productsl.Item(0)

Set prodsol=ActiveObject.Productsl.Item(1)
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Set energia=ActiveObject.EnergyProducts.Item(0)

Dim componentes As Object
Set componentes=ActiveObject.Flowsheet.FluidPackage.Components

Dim Tgas As Double, Tsol As Double, Pgas As Double, Psol As
Double

Tgas=alim.TemperatureValue+273.15
Tsol=solido.TemperatureValue+273.15
Pgas=alim.PressureValue/101.325
Psol=solido.PressureValue/101.325

Dim CH4posn As Integer, H20posn As Integer, COposn As Integer
Dim H2posn As Integer, CO2posn As Integer, CaOposn As Integer
Dim CaCO3posn As Integer, NiOposn As Integer, Niposn As Integer
Dim CuOposn As Integer, Cuposn As Integer, Al203posn As Integer

CH4posn=componentes.index ("methane")
H20posn=componentes.index ("H20")
COposn=componentes.index ("CO")
H2posn=componentes. index ("Hydrogen")
CO2posn=componentes.index ("C0O2")
CaOposn=componentes.index ("CaO*")
CaCO3posn=componentes.index ("CaC0O3*")
NiOposn=componentes.index ("Ni0O*")
Niposn=componentes.index ("Ni*")
CuOposn=componentes.index ("CuO*")
Cuposn=componentes.index("Cu*")
Al203posn=componentes.index ("A1203*")

Dim CMFgas As Variant, CMFsol As Variant
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'Capturamos lo flujos molares de cada componente en las
variables CMF creadas
CMFgas=alim.ComponentMolarFlowValue
CMFsol=solido.ComponentMolarFlowValue

'Definimos las variables Fo que contienen los flujos molares de
cada uno de los componentes a la entrada del reactor

Dim FoCH4 As Double, FoH20 As Double, FoCO As Double, FoH2 As
Double, FoCO2 As Double

Dim FoCaO As Double, FoCaCO3 As Double, FoAl203 As Double, FoNiO
As Double, FoNi As Double

'"FoCH4: flujo molar de CH4, kmol/s

'"FoH20: flujo molar de H20, kmol/s

'"FoCO: flujo molar de CO, kmol/s

'FoH2: flujo molar de H2, kmol/s

'"FoCO2: flujo molar de CO2, kmol/s

'"FoCaO: flujo molar de CaO, kmol/s

'"FoCaC03: flujo molar de CaCO03, kmol/s

'"FoAl203: flujo molar de Al1203, kmol/s

'"FoNi1i0O: flujo molar de NiO, kmol/s

'"FoNi: flujo molar de Ni, kmol/s

'Asignamos los CMF capturados a las variables internas Fo
creadas

FoCH4=CMFgas (CH4posn) "kmol/s
FoH20=CMFgas (H20posn) 'kmol/s
FoCO=CMFgas (COposn) 'kmol/s
FoH2=CMFgas (H2posn) 'kmol/s
FoCO2=CMFgas (CO2posn) 'kmol/s
FoCaO=CMFsol (CaOposn) "kmol/s
FoCaCO3=CMFsol (CaCO3posn) 'kmol/s
FoAl1203=CMFsol (A1203posn) 'kmol/s
FoNiO=CMFsol (NiOposn) "kmol/s
FoNi=CMFsol (Niposn) 'kmol/s

'Declaracidén de las condiciones de operacidén del reactor
Dim Pres As Double, T As Double

'Pres: presidén de trabajo

'T: temperatura de trabajo

'Definicidén de las variables de operacidn
Pres=Pgas 'atm
T=650+273.15 'eK

'Declaracidén de las constantes de equilibrio de las reacciones
quimicas

Dim K1 As Double, K2 As Double, K3 As Double

'Kl: constante de equilibrio de la reaccidén de reformado de CH4
con vapor (atm”2)

'K2: constante de equilibrio de la reaccidén shift (adimensional)
'K3: constante de equilibrio de la reaccidén de carbonatacidn
(atm-1)

'Expresiones de calculo de 1las constantes de equilibrio a 1la
temperatura T de operacidn

Kl = Exp(-26830 / T + 30.114) 'Keqg para el reformado (atm”2)
K2 = Exp(4400 / T - 4.036) 'Keq para la WGS (adimensional)
K3 = Exp(19136.7 / T - 16.31685) 'Keq para la carbonatacion(atm-
1)
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'RESOLUCION DE LOS BALANCES DE MATERIA

'Aplicamos el METODO DE NEWTON PARA SISTEMAS DE ECUACIONES NO
LINEALES con el fin de resolver las ecuaciones resultantes de
los balances de materia al reactor

'Declaracidén de los pardmetros empleados en este método numérico
Dim itermaxNewton As Long, tolNewton As Double, norma As Double
'itermaxNewton: numero maximo de iteraciones en el Método de
Newton

'tolNewton: tolerancia para el Método de Newton

'norma: norma para el Método de Newton

'Definimos los pardmetros para este método numérico
itermaxNewton = 10000

tolNewton = 0.000000001

norma = tolNewton * 2

'Declaracién de contadores

Dim i As Long, j As Long, k As Long

'Declaracidén del sistema de ecuaciones lineales

Dim jac(l To 4, 1 To 5) As Double, x(0 To 8) As Double, N As
Integer

'jac(): matriz jacobiana ampliada

'N: numero de ecuaciones

'x(): solucidn aproximada del sistema de ecuaciones lineales
'v(): solucidén mejorada del sistema de ecuaciones lineales

'"ALGORITMO para aproximar la solucidén del sistema no 1lineal
F(x)=0 dada una aproximacidén inicial x

'"PASO O:
'Definimos el numero de ecuaciones del sistema (N)
N =4

'Creamos el vector solucidn aproximado para arrancar el método
de Newton

x(1l) = FoCH4 * 0.1 'nCH4 (kmol/s)
x(2) = FoH20 - FoCH4 'nH20 (kmol/s)
x(3) = FoCH4 * 3.9 'nH2 (kmol/s)
x(4) = FoCH4 * 0.1 'nCO2 (kmol/s)
x(5) =0 'nCO (kmol/s)
x(6) =0 'nCaCo03 (kmol/s)
x(7) =0 'ntotal (kmol/s)
x(8) =0 'nCa0 (kmol/s)

'"PASO 1: Iniciamos el contador de iteraciones del método de
Newton
k=1

'"PASO 2: Iniciamos el bucle del método de Newton
While ((norma > tolNewton) And (k < itermaxNewton))

'"PASO 3: Creamos la matriz Jjacobiana con las derivadas
parciales de las funciones F

jac(l, 1) = x(2) ~ 2 * x(4)

jac(l, 2) = 2 * x(1) * x(2) * x(4)

jac(l, 3) = -4 * x(3) ~ 3 / (K1 * K2 * K3 ~ 2)

jac(1l, 4) = x(2) ~ 2 * x(1)

jac(2, 1) = K2 * x(2)

jac(2, 2) = K2 * x(1) + 2 * K2 * x(2) + K2 * x(3) + K2 * (1 -
K3 * Pres) * x(4)

jac(2, 3) = K2 * x(2) + x(4)
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jac(2, 4) = x(3) + K2 * (1 - K3 * Pres) * x(2)
jac(3, 1) = 2
jac(3, 2) =1
jac(3, 3) =1
jac(3, 4) =0
jac(4, 1) = 2 * K2 * x(2)
jac(4, 2) = K2 * (FoH20 - 2 * FoCH4 + FoNiO) - 2 * K2 * x(2)
+ 2 * K2 * x(1)
jac(4, 3) = x(4)
jac(4, 4) = x(3)
jac(l, 5) = -x(1) * x(4) * x(2) ~ 2 + x(3) ~ 4 / (K1 * K2 *
K3 ~ 2)
jac(2, 5) = -K2 * x(1) * x(2) - K2 * x(2) ~ 2 - K2 * x(2) *
x(3) x(3) * x(4) - K2 * (1 - K3 * Pres) * x(2) * x(4)
jac(3, 5) = FoH20 + 2 * FoCH4 - (x(3) + 2 * x(1) + x(2))
jac(4, 5) = -K2 * (FoH20 - 2 * FoCH4 + FoNiO) * x(2) + K2 *
x(2) ~2 -2 * K2 * x(1) * x(2) - x(3) * x(4)
Dim Tem As Double, Sum As Double
Dim 1i As Integer, 11 As Integer, Jjj As Integer, kk As
Integer, mm As Integer
Dim y(100) As Double
mm = N + 1
For 11 = 1 To N - 1
jij = 11
For kk = 11 + 1 To N
If (Abs(jac(jj, 1l1)) >= Abs(jac(kk, 11))) Then jj =
kk
Next
If Not (jj = 1) Then
For ii = 1 To mm
Tem = jac(ll, ii)
jac(ll, ii) = jac(Jj, 1ii)
jac(jj, ii) = Tem
Next
End If
For jj = 11 + 1 To N
Tem = jac(jj, 11) / jac(ll, 11)
For il = 1 To mm
jac(jj, ii) = jac(jj, ii) - Tem * jac(ll, ii)
Next
Next
Next
v(N) = jac(N, mm) / jac(N, N)
For 11 = 1 To N - 1
jj = N - ii
Sum = 0
For 11 = 1 To ii
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kk = j3 + 11
Sum = Sum + jac(jj, kk) * y(kk)
Next
v(jj) = (jJac(jj, mm) - Sum) / jac(jj,3ij)
Next

'Calculamos el nuevo vector solucidén mejorado
For j =1 To N

x(3) = x(3) + y(3)
Next j
'Inicializamos el valor de la norma
norma = 0
'Calculamos el valor de la norma (Sumatorio de las
diferencias de 2 soluciones consecutivas elevadas al
cuadrado)

For j =1 To N

norma = norma + y(3j) ~ 2
Next j
norma = norma ~ 0.5
k =k +1

Wend

'C4lculo de nCO

x(5) = x(4) * x(3) / (K2 * x(2))
'Célculo de nCaCo0O3

x(6) = FoCH4 - x(1) -

If x(6) < 0 Then x(6)
'C4lculo de ntotal

x(7) = K3 * Pres * x(4)
'Célculo de nCaO

x(8) = FoCaO - x(6)

x(5) - x(4)
=0

'RESOLUCION DE LOS BALANCES DE ENERGIA

'Para resolver el balance de energia se toma como referencia la
temperatura de reaccidén T

'La energia que entra al reactor es la asociada al
enfriamiento/calentamiento de los reactivos entrantes hasta la
temperatura de reaccidén T. Se calcula realizando las integrales
de las Cp de cada compuesto entre la temperatura de entrada vy la
de reaccidn

'Declaracidén de las temperaturas iniciales de cada componente
Dim TCH4 As Double, TH20 As Double, TCO As Double, TCO2 As
Double

Dim TH2 As Double, TCaO As Double, TCaCO3 As Double

Dim TAl1l203 As Double, TNiO As Double, TNi As Double

'"TCH4: temperatura inicial del CH4, <©K

'TH20: temperatura inicial del H20, ©°K

'"TCO: temperatura inicial del CO, ¢2K

'TCO2: temperatura inicial del CO2, 2K

'TH2: temperatura inicial del H2, 2K

'TCa0: temperatura inicial del CaO, °©°K

'TCaCO3: temperatura inicial del CaCO3, ¢°K

'"TA1203: temperatura inicial del A1203, ¢°K

'"TNiO: temperatura inicial del NiO, 2K

'TNiO: temperatura inicial del Ni, 2K
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'Asignacidén de las temperaturas iniciales (ler limite del
intervalo de integracidn)

TCH4 = Tgas

TH20 = Tgas

TCO = Tgas

TCO2 = Tgas

TH2 = Tgas

TCaO = Tsol

TCaCO3 = Tsol

TA1203 = Tsol

TNiO = Tsol

TNi = Tsol

'Declaracidén de los pardmetros de la Regla de Simpson

Dim nsimp As Double, xsimp As Double, h As Double

Dim XOref As Double, Xlref As Double, X2ref As Double

Dim XOshift As Double, Xlshift As Double, X2shift As Double
Dim XOcarb As Double, Xlcarb As Double, X2carb As Double

Dim X0redNiO As Double, XlredNiO As Double, X2redNiO As Double
'nsimp: numero de sub-intervalos en los que se divide
intervalo de integracidn

'xsimp: variable muda para la integracidn

'h: longitud del sub-intervalo

'X0ref: variable para la regla de Simpson
reformado de CH4

'Xlref: wvariable para la regla
reformado de CH4

el

en la reaccidén de

de Simpson en la reaccidn de

'X2ref: wvariable para la regla de Simpson en la reaccidén de
reformado de CH4

'X0shift: variable para la regla de Simpson en la reaccidn shift
'X1lshift: variable para la regla de Simpson en la reaccidn shift
'X2shift: variable para la regla de Simpson en la reaccidén shift
'X0carb: variable para la regla de Simpson en la reaccidén de
carbonatacidn

'Xlcarb: variable para la regla de Simpson en la reaccidén de
carbonatacidn

'X2carb: wvariable para la regla de Simpson en la reaccidén de
carbonatacidén

'X0redNiO: variable para la regla de Simpson en la reaccidn de
reduccidén de NiO

'X1lredNiO: variable para la regla de Simpson en la reaccidn de
reduccidén de NiO

'X2redNi0O: variable para la regla de Simpson en la reaccidn de
reduccidén de NiO

'Definimos los pardmetros para la regla de Simpson

nsimp = 1000

'Declaracidén de las variables para la regla de Simpson para el
balance de energia

Dim hCH4 As Double, hH20 As Double, hCO As Double, hC02 As
Double, hH2 As Double, hCaO As Double, hCaC0O3 As Double, hAl1203

As Double
'"hCH4 .

, hNiO As Double, hNi As Double

longitud del sub-intervalo para el CH4

'hH20: longitud del sub-intervalo para el H20
'hCO: longitud del sub-intervalo para el CO
'hCO2: longitud del sub-intervalo para el CO2
'hH2: longitud del sub-intervalo para el H2
'hCaO: longitud del sub-intervalo para el CaO
'hCaCO3: longitud del sub-intervalo para el CaCO3
'hA1203: longitud del sub-intervalo para el A1203
'hNiO: longitud del sub-intervalo para el NiO
'hNiO: longitud del sub-intervalo para el NiO
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hCH4 = (T - TCH4) / (2 * nsimp)

hH20 = (T - TH20) / (2 * nsimp)

hCO = (T - TCO) / (2 * nsimp)

hco2 = (T - TCO2) / (2 * nsimp)

hH2 = (T - TH2) / (2 * nsimp)

hCaO = (T - TCaO) / (2 * nsimp)

hCaC03 = (T - TCaCO3) / (2 * nsimp)

hAal203 = (T - TA1203) / (2 * nsimp)

hNiO = (T - TNiO) / (2 * nsimp)

hNi = (T - TNi) / (2 * nsimp)

Dim XO0CH4 As Double, X1CH4 As Double, X2CH4 As Double, entCH4 As
Double

Dim X0H20 As Double, X1H20 As Double, X2H20 As Double, entH20 As
Double

Dim XO0CO As Double, X1CO As Double, X2CO As Double, entCO As
Double

Dim X0CO2 As Double, X1C0O2 As Double, X2C02 As Double, entCO02 As
Double

Dim XOH2 As Double, X1H2 As Double, X2H2 As Double, entH2 As
Double

Dim X0CaO As Double, X1CaO As Double, X2CaO As Double, entCaO As
Double

Dim X0CaCO3 As Double, XlCaCO3 As Double, X2CaC03 As Double,

entCaCO3 As Double
Dim X0A1l203 As Double,
entAl1203 As Double

X1A1203 As Double, X2A1203 As Double,

Dim XONiO As Double, XI1INiO As Double, X2NiO As Double, entNiO As
Double
Dim XONi As Double, XINi As Double, X2Ni As Double, entNi As
Double
X0CH4 = CpCH4 (TCH4) + CpCH4(T)
X1CH4 = 0
X2CH4 = 0
For i = 1 To (2 * nsimp - 1)
xsimp = TCH4 + i * hCH4
If 1 Mod 2 = 0 Then
X2CH4 = X2CH4 + CpCH4 (xsimp)
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Else
X1CH4 = X1CH4 + CpCH4 (xsimp)
End If
Next 1
entCH4 = hCH4 * (XO0CH4 + 2 * X2CH4 + 4 * X1CH4) / 3
X0H20 = CpH20(TH20) + CpH20(T)
X1H20 = 0
X2H20 = 0
For i = 1 To (2 * nsimp - 1)
xsimp = TH20 + i * hH20
If 1 Mod 2 = 0 Then
X2H20 = X2H20 + CpH20 (xsimp)
Else
X1H20 = X1H20 + CpH20 (xsimp)
End If
Next 1

entH20 = hH20 * (X0H20 + 2 * X2H20 + 4 * X1H20) / 3

X0CO = CpCO(TCO) + CpCO(T)
X1CoO = 0
X2CO = 0
For i = 1 To (2 * nsimp - 1)
xsimp = TCO + 1 * hCO
If i Mod 2 = 0 Then
X2CO = X2CO + CpCO(xsimp)
Else
X1CO = X1CO + CpCO(xsimp)
End If
Next 1

entCO = hCO * (X0CO + 2 * X2CO + 4 * X1cO) / 3

X0C02 = CpCO02(TCO2) + CpCO2(T)
X1Cc02 = 0
X2C02 =0
For i = 1 To (2 * nsimp - 1)
xsimp = TCO2 + 1 * hCO2
If i Mod 2 = 0 Then
X2C02 = X2C02 + CpCO2 (xsimp)
Else
X1C02 = X1CO2 + CpCO2 (xsimp)
End If
Next i

entCO2 = hCO2 * (X0C02 + 2 * X2C02 + 4 * X1C02) / 3

X0H2 = CpH2 (TH2) + CpH2(T)
X1H2 = 0
X2H2 = 0
For 1 = 1 To (2 * nsimp - 1)
xsimp = TH2 + i * hH2
If 1 Mod 2 = 0 Then
X2H2 = X2H2 + CpH2 (xsimp)
Else
X1H2 = X1H2 + CpH2 (xsimp)
End If
Next 1

entH2 = hH2 * (XOH2 + 2 * X2H2 + 4 * X1H2) / 3
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X0CaO = CpCalO(TCalO) + CpCalO(T)
X1CaO = 0
X2CaO = 0
For i = 1 To (2 * nsimp - 1)
xsimp = TCaO + i * hCaO
If 1 Mod 2 = 0 Then
X2Ca0 = X2CalO + CpCal(xsimp)
Else
X1CaO = Xl1CaO + CpCaO (xsimp)
End If
Next i

entCaO0 = hCaO *

X0CaC0O3 = CpCaCO3 (TCaC03) + CpCaCO3(T)
X1CaC03 = 0
X2CaC03 = 0
For 1 = 1 To (2 * nsimp - 1)
xsimp = TCaCO3 + i * hCaCO3
If 1 Mod 2 = 0 Then
X2CaC03 = X2CaCO3 + CpCaCo3 (xsimp)
Else
X1CaCO3 = X1CaCO3 + CpCaCoO3 (xsimp)
End If
Next 1
entCaC0O3 = hCaC03 * (X0CaCO3 + 2 * X2CaCO0O3 + 4 * X1CaC03)
X0A1203 = CpAl203 (TA1203) + CpAl203(T)
X1A1203 = 0
X2A1203 = 0
For i = 1 To (2 * nsimp - 1)
xsimp = TA1203 + i * hAl1203
If i Mod 2 = 0 Then
X2A1203 = X2A1203 + CpAl203 (xsimp)
Else
X1A1203 = X1A1203 + CpAl203 (xsimp)
End If
Next 1
entAl203 = hAl1203 * (X0Al203 + 2 * X2A1l203 + 4 * X1A1l203)
XONiO = CpNiO(TNiO) + CpNiO(T)
X1INiO = 0
X2NiO = 0
For i = 1 To (2 * nsimp - 1)
xsimp = TNiO + i * hNiO
If i Mod 2 = 0 Then
X2Ni0O = X2NiO + CpNiO (xsimp)
Else
XINiO = XINiO + CpNiO (xsimp)
End If
Next i
entNiO = hNiO * (XONi0 + 2 * X2NiO + 4 * XINiO)
XONi = CpNi(TNi) + CpNi (T)
XINi = 0
X2Ni = 0
For i = 1 To (2 * nsimp - 1)

xsimp = TNi + i * hNi
If i Mod 2 = 0 Then

(X0CaO + 2 * X2CaO + 4 * X1CaO)
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X2Ni = X2Ni + CpNi (xsimp)
Else

XINi = XINi + CpNi(xsimp)
End If

Next 1
entNi = hNi * (XONi + 2 * X2Ni + 4 * XINi) / 3

'Cédlculo de la entalpia de cada reaccidén a la temperatura T de
reaccidn

'Declaracidén de las entalpias de formacidén y de reaccidn

Dim entoCH4 As Double, entoCO As Double, entoCO02 As Double,
entoH2 As Double, entoH20 As Double, entoCaCO0O3 As Double,
entoCaO As Double, entoNiO As Double, entoNi As Double

Dim entoref As Double, entoshift As Double, entocarb As Double,
entoredNiO As Double

Dim entref As Double, entshift As Double, entcarb As Double,
entredNiO As Double

'entoCH4: entalpia estdndar de formacidén del CH4, kJ/kmol
'entoCO: entalpia esténdar de formacidén del CO, kJ/kmol

'entoCO2: entalpia estédndar de formacidn del CO2, kJ/kmol
'entoH2: entalpia estédndar de formacidén del H2, kJ/kmol

'entoH20: entalpia estédndar de formacidn del H20, kJ/kmol
'entoCaCO03: entalpia estédndar de formacidén del CaCO3, kJ/kmol
'entoCaO: entalpia estdndar de formacidén del CaO, kJ/kmol
'entoNi10: entalpia estédndar de formacidn del NiO, kJ/kmol
'entoNi: entalpia esténdar de formacidén del Ni, kJ/kmol

'entoref: entalpia estédndar de la reaccidén de reformado de CH4
con vapor, kJ/kmol

'entoshift: entalpia estédndar de la reaccidn shift, kJI/kmol
'entocarb: entalpia estédndar de la reaccidn de carbonatacidn,
kJ/kmol

'entoredNiO: entalpia estdndar de la reaccidén de reduccidn de
NiO, kJ/kmol

'entref: entalpia de la reaccidén de reformado de CH4 con vapor a
la temperatura T, kJ/kmol

'entshift: entalpia de la reaccidén shift a la temperatura T,
kJ/kmol

'entcarb: entalpia de 1la reaccidén de carbonatacidén a la
temperatura T, kJ/kmol

'entredNiO: entalpia de la reaccidén de reduccidén de NiO a la
temperatura T, kJ/kmol

'Fijamos las entalpias estdndar de formacidén a 298.15°K (Tomadas

del Perry)

entoCH4 = -74848 'kJ/kmol

entoCO = -110577 'kJ/kmol

entoC02 = -393702 'kJ/kmol

entoH2 = 0 'kJ/kmol

entoH20 = -241942 'kJ/kmol

entoCaC0O3 = -1211847 'kJ/kmol

entoCaO = -635016 'kJ/kmol

entoNiO = -244462 'kJ/kmol

entoNi = 0 'kJ/kmol

'Calculamos las entalpias estdndar de cada una de las reacciones
entoref = (entoCO + 3 * entoH2) - (entoCH4 + entoH20) 'kJ/kmol
entoshift = (entoCO2 + entoH2) - (entoCO + entoH20) 'kJ/kmol
entocarb = entoCaC03 - (entoCaO + entoCO02) 'kJ/kmol
entoredNiO = entoNi + entoH20 - (entoNiO + entoH2) 'kJ/kmol

'Aplicamos la Regla de Simpson
h = (T - 298.15) / (2 * nsimp)
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X0ref = Cpref(298.15) + Cpref(T)

Xlref = 0

X2ref = 0

X0shift = Cpshift(298.15) + Cpshift(T)
Xlshift = 0

X2shift = 0

X0carb = Cpcarb(298.15) + Cpcarb(T)
Xlcarb = 0

X2carb = 0

X0redNiO = CpredNiO(298.15) + CpredNiO(T)
XlredNiO = 0

X2redNiO = 0

For i = 1 To (2 * nsimp - 1)

xsimp = 298.15 + i * h
If 1 Mod 2 = 0 Then

X2ref = X2ref + Cpref (xsimp)

X2shift = X2shift + Cpshift (xsimp)

X2carb = X2carb + Cpcarb(xsimp)

X2redNiO = X2redNiO + CpredNiO (xsimp)
Else

Xlref = Xlref + Cpref (xsimp)
X1lshift = Xlshift + Cpshift (xsimp)
Xlcarb = Xlcarb + Cpcarb(xsimp)
X1lredNiO = XlredNiO + CpredNiO (xsimp)
End If
Next 1

entref = entoref + h *(X0ref + 2 * X2ref + 4 * Xlref) / 3
entshift = entoshift + h *(XOshift + 2 * X2shift + 4 * Xlshift)
/ 3

entcarb = entocarb + h * (XOcarb + 2 * X2carb + 4 * Xlcarb) / 3
entredNiO = entoredNiO + h * (X0redNiO + 2 * X2redNiO + 4 *
XlredNiO) / 3

Dim href As Double, hshift As Double, hcarb As Double, hredNiO

As Double, Q As Double

href = (FoCH4 - x(1

) * entref
hshift = ((FoH20 - x
(

)
(2)) - (FoCH4 - x(1))) * entshift
hcarb = entcarb * x(6)
hredNiO = entredNiO * FoNiO

QO = href + hshift + hcarb + hredNiO + FoCH4 * entCH4 + FoH20 *
entH20 + FoCO * entCO + FoCO2 * entCO2 + FoH2 * entH2 + FoCaO *
entCa0 + FoCaCO3 *entCaCO03 + FoNiO*entNiO + FoNi*entNi +
FoAl203*entAl203
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0=-0

prodgas.
.Temperature.Calculate(T-273.15)

prodgas

prodsol.
.Temperature.Calculate(T-273.15)

prodsol

CMFgas (CH4posn) =x (
CMFgas (H20posn) =x (
CMFgas (H2posn) =x (3
CMFgas (CO2posn) =x (

(5

COposn) =x

Pressure.Calculate (Pres*101.325)

Pressure.Calculate (Pres*101.325)

CMFsol (CaCO3posn) =x(6)
CMFsol (CaOposn) =x(8)
CMFsol (Niposn)=FoNiO
CMFsol (NiOposn) =0

CMFsol (A1203posn) =FoA1203

(
(
(
(
CMFgas (
(
(
(
(
(

prodgas.
prodsol.

ComponentMolarFlow.Calculate (CMFgas)
ComponentMolarFlow.Calculate (CMFsol)

energia.HeatFlow.Calculate(Q)

End Sub
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ANEXO 3.
Metodologia Pinch para el calculo de
redes de intercambiadores de calor

En este anexo se explica el procedimiento de calculo de una red de
intercambiadores de calor mediante la metodologia Pinch.

A partir de las consideraciones generales explicadas en el apartado 3.3.1., se
tienen los intercambios de calor y los rangos de temperatura que aparecen en la Figura

A3.1.

80°C 80°C
5 6
Reformador Calcinador
650°C 900°C

CH, CH,/0,

25°C 25°C
» C » C " C > ¢

250C  \—/99.9°C \—/ 100°C \—/150°C 4 — 25°C

1 2 3 Purga
7

80°C

Figura A3.1. Representacion esquematica de los puntos de calentamiento (letra C)/refrigeracion (letra R)
y de las temperaturas consideradas para el analisis energético del modelo

Esta figura representa la disposicion de corrientes menos eficiente para la planta
de reformado, ya que no contempla ningtn intercambio de calor entre las corrientes. En
esta opcion, las necesidades de calentamiento y de refrigeracion de las corrientes son
maximas. El método Pinch permite disefiar una red de intercambiadores de calor en el
cual, las corrientes que se necesitan enfriar calienten, en la medida de los posible, a las
corrientes que se necesitan calentar y viceversa. De esta forma, las necesidades de
calentamiento y de refrigeracion se reducen con respecto de la opcion menos eficiente.
Aunque no se llegue a disefiar la red de intercambio de calor, esta metodologia permite
conocer cual es la necesidad de -calentamiento/refrigeracion de una red de
intercambiadores de calor sin mas que fijar el Pinch, que es la minima diferencia de

temperatura entre las corrientes.
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A3.1. Calculo de 1a necesidad de calentamiento/refrigeracion en la red

Como la mejor forma de entender el método es mediante el desarrollo de un
ejemplo, se toman las condiciones de operacion de la planta correspondientes a los
parametros: S/C=4; CaO/CH4= 6; 1.6 kg NiO/kg CHa.

El primer paso es recopilar la informacion necesaria para cada intercambio de
calor: la temperatura de entrada y de salida, el flujo masico y la capacidad calorifica de

la corriente. Para el caso elegido, esta informacion es la que aparece en la Tabla A3.1.

N°  Nombre Tentrada T salida (O m Cp Calores  Necesidades
(°O) (C)  (klkg°C) (kgls) (KW/°C) (kW) (kW)

1 H,0 25.0 99.9 4.4 9.0 39.1 2928.6

2 Evaporacion 99.9 100.0 - 9.0 2043923 20439.2

3 Vapor 100.0 150.0 1.9 9.0 17.2 860.8

4 CH4/H,0 122.8 450.0 2.2 11.0 243 7951.6 32180.1

5 H, (H;0) 650.0 80.0 3.6 6.9 25.0 14232.5

6  CO, (H0) 900.0 80.0 1.3 8.2 10.5 8630.0

7 Purga 900.0 80.0 0.997  0.098 0.098 80.5 22942.9

Tabla A3.1. Datos del caso con los parametros: S/C=4, CaO/CH4=6, 1.6 kg NiO/kg CH,4

La capacidad calorifica CP (en kW/°C) es el producto de la capacidad calorifica
especifica (Cp, en kl/kg-°C) y el flujo masico de la corriente (m, en kg/s). Para el caso de
la corriente 2, correspondiente a la evaporacion del H,O, la C, tomaria un valor infinito
ya que se trata de un cambio de fase y la temperatura permanece constante. Sin
embargo, si se tomara ese valor no se podria calcular la necesidad de energia de la red
de intercambiadores de calor. Por ello, lo que se hace es suponer un salto de temperatura
ficticio de 0.1°C en la evaporacion (por eso la temperatura de entrada del H,O en la
corriente 2 es 99.9°C). De esta forma, CP se calcula como el cociente entre el calor de la
evaporacion (20439.2 kW) y el salto de temperatura de 0.1°C. Para el calculo del calor
que se necesita aportar/retirar en cada intercambio de calor se hace el producto entre CP
y la diferencia de temperaturas.

Las corrientes situadas en la parte superior de la Tabla A3.1. son las corrientes
frias que se tienen que calentar, de forma que, el calor total que se necesita para calentar
todas las corrientes frias es 32180.1 kW, marcado en color rosaceo. Las corrientes de la
parte inferior de la tabla son las corrientes calientes que se tienen que enfriar, de forma
que 229429 kW (marcado en verde) es toda la energia disponible en la planta
procedente de esos enfriamientos. Estos dos valores son las maximas necesidades de
calentamiento y de refrigeracion de la planta, y se van a reducir cuando se establezcan

los intercambios de calor entre las corrientes.
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El segundo paso es elegir la minima diferencia de temperaturas con la que se
disefia la red (también conocida con el nombre de Pinch). Lo normal es que este valor se
encuentre entre 10°C y 30°C como un compromiso entre maximizar la eficiencia
(valores bajos) y minimizar el coste (valores altos). Para este caso se elige un valor de
10°C. Una vez elegido el Pinch, se realiza otra tabla (Tabla A3.2.) en donde a las
temperaturas de entrada y salida de las corrientes frias se les suma la mitad del Pinch
(10°C/2= 5°C), mientras que a las corrientes calientes se les resta la misma cantidad.
Los valores de temperatura obtenidos se ordenan de mayor a menor, eliminando
aquellos valores que se repitan. La lista de temperaturas resultante son los intervalos de

temperatura que se consideran en la tabla problema que se calcula a continuacion.

Ne Nombre T entrada (°C) T salida (°C) T entrade(lo-i(-:/)- pinch’2 T salida(;l—(/:-) pinch/2
1 H,0 25.0 99.9 30.0 104.9

2 Evaporacion 99.9 100.0 104.9 105.0

3 Vapor 100.0 150.0 105.0 155.0

4 CH4/H,0 122.8 450.0 127.8 455.0

5 H, (H,0) 650.0 80.0 645.0 75.0

6 CO,(H;0) 900.0 80.0 895.0 75.0

7 Purga 900.0 80.0 895.0 75.0

Tabla A3.2. Calculo de los intervalos de temperatura a considerar

La tabla problema da informacion de la necesidad externa de energia en la red de
intercambiadores de calor para el valor escogido del Pinch, y para el ejemplo de estudio,
es la Tabla A3.3. Para calcularla se comienza colocando el intervalo de temperaturas
que se acaba de calcular y las corrientes de la planta, clasificadas en funcion de si son
calientes o frias e indicando su valor de CP. A continuacidn se afiade un 1 en las celdas
que incluyan el intervalo de temperaturas calculado en la Tabla A3.2. Por ejemplo, la
corriente 3 se calienta desde 105°C hasta 155°C (incluyendo el Pinch) segun los
intervalos calculados en la Tabla A3.2, por eso se pone un 1 en las celdas
correspondientes a 105-127.8°C y 127.8-155°C. La siguiente columna de la tabla
problema (ATj,) recoge la diferencia de temperaturas del intervalo (dos primeras
columnas de la tabla). En la siguiente columna (XCP~XCP,) se calcula la diferencia
entre los valores de CP de las corrientes frias y los de las corrientes calientes. La
siguiente columna (AH;,) recoge el producto de las dos anteriores. La siguiente
columna (Suma calores) comienza en el valor 0 y se le van restando de forma
acumulativa los valores de la columna anterior. El valor mas pequefio de esta columna
representa la necesidad de calentamiento externa de la red de intercambiadores y se

traslada a la primera celda de la columna siguiente con valor positivo. A este valor se le
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van afiadiendo los valores de la columna anterior, de forma que el ultimo valor de la
columna representa la necesidad de refrigeracion externa de la red.

Tal y como puede verse en la tabla problema (Tabla A3.3.), cuando se disefie la
red de intercambiadores de calor se necesitard un aporte externo de energia de 9237.2
kW, que es un valor menor al aporte de energia necesario al principio, cuando no
existian intercambiadores de calor (32180.1 kW). Por el contrario, esta red no necesitara
de una refrigeracion externa, al hacerse nulo el ultimo valor de la ultima columna de la
tabla problema. Esto significa que la energia liberada por las corrientes 5, 6 y 7 (segiin
la Figura A3.1.) al enfriarse hasta 80°C, se va a aprovechar completamente para calentar
las corrientes frias de la planta, y, como la necesidad méxima de energia que habia al
principio era mayor que la energia disponible del enfriamiento de las corrientes, va a
existir una necesidad externa que es igual a la diferencia entre ambos valores maximos.

La aplicacion de este método al resto de los casos de estudio permitié comprobar
dos cosas. Primero, en todos los casos de estudio se observo que existe una necesidad de
energia externa en la red que coincide con la diferencia entre las necesidades maximas
de calentamiento y de refrigeracion que hay al principio, lo que significa que siempre va
a ser necesario introducir energia a la planta, tal y como se ha planteado el disefio del
modelo de simulacién. En segundo lugar, se pudo comprobar que, independientemente
del Pinch escogido, la necesidad externa de energia de la red no cambia. El motivo es
que las temperaturas maximas desde las que se enfrian las corrientes calientes (650°C y
900°) son muy grandes si se compara con la maxima temperatura que alcanzan las

corrientes frias (450°C).
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Corriente 1 2 3 4 5 6 7
Tipo Fria Cambio Fria Fria Caliente Caliente Caliente
de fase
CP(kW/°C) 39.1 2043923 17.2 243 25.0 10.5 0.098
Numero AT XCP-XCP, AHjpn¢ Suma Suma

Temperatura intervalo °C) (kW/°C) (kW) Calores  corregida

Calefaccion 0 0 9237.2
645.0 895.0 1 1 1 250.0 -10.6 -2656.0 2656.0 11893.2
455.0 645.0 2 1 1 1 190.0 -35.6 -6762.3 9418.3 18655.5
155.0 455.0 3 1 T 1 1 1 300.0 -11.3 -3387.3 12805.6 22042.8
127.8 155.0 4 1 1 1 1 1 27.2 5.9 161.3 12644.3 21881.5
105.0 127.8 5 1 1 1 1 22.8 -18.4 -418.5 13062.9 22300.1
104.9 105.0 6 1 T 1 1 1 0.1 204356.7 20435.7 -7372.8 1864.4
75.0 104.9 7 1 T 1 lvy I8 4 29.9 35 104.9 -7477.7 1759.5
30.0 75.0 8 1 45.0 39.1 1759.5 -9237.2 0.0

Tabla A3.3. Tabla problema para el caso con los parametros: S/C=4, CaO/CH4=6, 1.6 kg NiO/kg CH,
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A3.2. Diseno de la red de intercambiadores de calor

Una vez calculado el aporte externo de energia que se necesita en la red de
intercambiadores de calor, el siguiente paso es disefiar los intercambios de calor de la
red, es decir, determinar qué corrientes intercambian calor entre si. Suelen existir dos
redes de intercambio de calor: una por encima del Pinch y otra por debajo, separadas
por encima y por debajo, respectivamente, del valor nulo de la ultima columna de la
tabla problema. Sin embargo, se ha podido ver que no existe ningin valor por debajo
del valor nulo de la ultima columna ya que no existe necesidad externa de refrigeracion.
Por tanto, toda la red de intercambiadores de calor que se disefie va a estar por encima
del Pinch. Esto implica que la condicion que se debe cumplir es CP, < CPy, lo que
restringe las corrientes que pueden intercambiar calor.

No se va a proceder a disefar la red de intercambiadores de calor para este caso
tomado como ejemplo, ya que cada disefio es muy particular de las condiciones
escogidas, y no va a resultar util de cara al disefio de la red para el caso Optimo
escogido. Cuando se disefie la red de intercambiadores habra que asegurarse de que la
necesidad de energia de dicha red coincide con la que se calcula mediante la tabla
problema. En ese caso, la red propuesta serd valida desde el punto de vista tedrico, y
sera el andlisis econdmico el que determine si se puede implantar a escala real o no, en
funcién del numero de intercambiadores propuestos, la superficie de intercambio
necesaria, etc... En el Anexo 5 se explica con detalle el disefio de la red de

intercambiadores de calor para las condiciones dptimas escogidas.
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ANEXO 4.
Resultados

En este anexo se recogen los resultados que se han obtenido al realizar el estudio

paramétrico modificando el ratio S/C, el ratio CaO/CHy4 y los kg NiO/kg CHy. Se
estudian en mas detalle la produccion de H,, el combustible adicional consumido en el
calcinador, el O, introducido al calcinador (consumo de la Unidad de Separacién de
Aire (ASU) correspondiente), la energia a retirar/aportar en el reformador y energia
externa a aportar en la red de intercambiadores de calor. No obstante, en las tablas con
los resultados que se incluyen al final de este anexo, se pueden ver otros parametros
como el flujo masico y la composicion de la purga de sélidos o el porcentaje de CO;
(base seca) a la salida del calcinador.

La definicion de las variables que se modificaron en el estudio paramétrico y los
valores que se asignaron a cada una son los que aparecen en la Tabla A4.1. De acuerdo

con los valores de cada una de las variables, existen un total de 60 casos de estudio

distintos.
Variables Definicion Valores
Moles de vapor de agua que entran al
Ratio S/C reformador por cada mol de CH, alimentado a 25,3,4,5
este reactor
Moles de CaO que entran al reactor de
Ratio CaO/CH, reformado en relacion al CH, alimentado a este 4,5,6

reactor
Kilogramos de NiO que entran al reactor de

Kg NiO/kg CH;  reformado acompaifiando al CaO en la corriente 1,1.2,14,1.6,1.8
solida, por cada kilogramo de CH, alimentado

Tabla A4.1. Variables que se modificaron en el estudio y valores asignados a cada una de ellas

A4.1. Produccion de H,

La produccion de H; en el modelo de la planta de reformado con captura in situ
de CO; se puede definir como el flujo de H; obtenido en el reactor de reformado o como
la energia asociada a ese Hj, basada en el poder calorifico inferior de ese compuesto (es
decir, la entalpia de formacion del agua vapor, 242000 kJ/kmol de H,O formada [15]),
que se calcula como el producto del flujo de H; y del poder calorifico inferior del H,.
Como ambas definiciones son practicamente la misma, se ha escogido la segunda de

ellas, y se va a indicar de aqui en adelante con el simbolo Ejs.
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De todos los casos de estudio se pudo comprobar que, la produccion de H; so6lo
cambiaba con la cantidad de vapor introducida en el reactor de reformado (relacionada
con el ratio S/C) y con la cantidad de catalizador (NiO) que entraba en dicho reactor
(ratio kg NiO/kg CH4). Es decir, la cantidad de CaO circulado entre los reactores (ratio
CaO/CH4) no afectaba a la produccion de H, del modelo. El motivo de ello es que los
valores escogidos para el ratio CaO/CHy4 (4, 5 y 6) implican trabajar con una cantidad de
CaO en exceso, que no va a limitar los equilibrios de las reacciones de reformado, shift
y carbonatacion. De esta forma, la concentracion de CO; a la salida del reformador
siempre es la correspondiente al equilibrio de la reaccion de carbonatacion a 650°C.

Para poder analizar la influencia de los ratios S/C y kg NiO/kg CHy4 en la
produccion de H,, se representa en la Figura A4.1. la produccidon de H, que se obtuvo en
el modelo de simulacion para un valor del ratio CaO/CHy de 4, al cambiar el valor de kg

NiO/kg CH4 para los distintos valores del ratio S/C.

114 -
112 -
~ 110 -
z
S 108 -
= 106
= 104 -
102 *\\\‘
100 T T T T T 1
0.8 1 1.2 14 1.6 1.8 2
——8/C=2.5 —~S/C=3 —S/C=4  S/C=5 kg NiO/kg CH4

Figura A4.1. Produccién de H, obtenida para un ratio CaO/CH,=4 al modificar el ratio S/C y kg NiO/kg
CH,y

Para una cantidad determinada de vapor introducida al reactor de reformado, la
produccion de H, disminuye al aumentar la cantidad de catalizador que se introduce en
dicho reactor. A pesar de que un aumento en la cantidad de catalizador supone una
mayor conversion de CHy (ver en las tablas de resultados al final del anexo), aumenta en
mayor medida la cantidad de H, que se consume en la reaccion de activacion del NiO y,
asi, disminuye la produccion de H,. Por tanto, para maximizar la produccion de H; en el
reactor de reformado, conviene trabajar con los menores valores del ratio kg NiO/kg
CHy4 escogidos para este estudio, lo que, ademas, permite reducir el consumo de
catalizador en la planta. Trabajando con el menor de los valores del ratio kg NiO/kg
CH,4, se pueden alcanzar producciones de H, que van desde 103 MW (cuando S/C es

2.5) hasta 112 MW (cuando S/C es 5).
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Si se analiza el efecto del vapor introducido, se comprueba en la Figura A4.1. que
la produccion de H, aumenta al aumentar la cantidad de vapor en el reactor de
reformado, ya que, la conversion de CH4 aumenta con el ratio S/C. Las diferencias de
produccion de H; entre los ratios S/C de 4 y 5 son escasas ya que apenas se producen
mejoras en la conversion de CHy al pasar de S/C de 4 a un valor de 5, que practicamente
se mantiene en el 98-99 % de conversion. Sin embargo, si que se observa una diferencia
mas importante en la produccion de H; al bajar hasta un ratio S/C de 2.5, al disminuir en
mayor medida la conversion del CHy (93-95 %). Los valores de conversion de CHy se
pueden ver en las tablas incluidas al final de este anexo. No hay que olvidar que los
valores de conversion de CHy4 obtenidos son muy elevados ya que se corresponden con
las condiciones de equilibrio. A mayor escala, este parametro disminuird ya que le
afectan aspectos como el tamano del reactor, cinéticas de reaccion, capacidad del
sorbente de eliminar el CO,, etc...

A la hora de seleccionar las condiciones Optimas del proceso, va a interesar
maximizar en la medida de lo posible la produccién de H,. Sin embargo, no es el unico
parametro a tener en cuenta ya que la energia térmica consumida para alcanzar dicha
produccion (por ejemplo en el calcinador o en la red de intercambiadores de calor), va a

determinar la eficiencia neta del proceso y, en definitiva, su rentabilidad economica.

A4.2. Consumo de energia en el calcinador

El calcinador se disen¢ en el modelo de simulacién como un reactor adiabatico en
el que se quema CH4 con O, para proporcionar la energia necesaria para: calentar la
corriente de solidos que se alimenta desde el reactor de reformado a 650°C y para
calcinar el CaCOj; de dicha corriente. Estos dos compuestos representan un consumo de
energia adicional al sistema, que también va a cambiar en funcidn de las condiciones de

operacion de la planta.

A4.2.1. Consumo de CH,4

El consumo adicional de CH4 en el calcinador se evalu6 en términos de energia
empleando el poder calorifico inferior de este compuesto (50.17 MJ/kg [15]), y
constituyd un aspecto importante a tener en cuenta en la eleccién de las condiciones
Optimas, ya que representa un consumo de energia adicional en el sistema y, por tanto,

una penalizacion en el rendimiento térmico del proceso.
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A la vista de los resultados que se representan en la Figura A4.2., se comprueba
que este consumo de CH4 aumenta con el ratio CaO/CHy ya que aumenta la cantidad de
solidos circulando entre los reactores que hay que calentar desde la temperatura de
650°C en el reformador hasta la temperatura de 900°C en el calcinador. Sin embargo, se
puede ver que al aumentar la cantidad de catalizador con el ratio kg NiO/kg CH4 se
produce una ligera disminucion en dicho consumo de CHy en el calcinador. Existen 2
efectos contrarios sobre el consumo de CH4 adicional cuando aumenta la cantidad de
catalizador. Por un lado, al aumentar el ratio kg NiO/kg CH4, aumenta la conversion de
CH,4 en el reformador y también la cantidad de CaCOs a calcinar. Esto, sumado al hecho
de que también aumenta la cantidad de sélidos que entran al calcinador y que tienen que
calentarse hasta 900°C, supondria un aumento del CH4 que hay que introducir en el
calcinador. Sin embargo, por otro lado, la reaccion de oxidacion del Ni que tiene lugar
en dicho equipo es fuertemente exotérmica (AHOreacci()n:—244462 kJ/kmol de Ni), y la
energia liberada reduce la energia que se necesita tanto para calentar los s6lidos como
para calcinar el CaCOs. El resultado de ambos efectos es que el consumo de CH4 se
reduce cuando aumenta el ratio kg NiO/kg CH4, porque se libera mas energia en la
reaccion de oxidacion que la que se consume en el calentamiento de los s6lidos y en la

calcinacion.

35.0 1
< 30.0
25.0 1
20.0 1

15.0 A

Ecn4 adicional MW

10.0 T T T T T 1
0.8 1.0 1.2 14 1.6 1.8 2.0

CaO/CH4=4 —— CaO/CH4=5 —~ CaO/CH4=6 kg NiO/kg CH4

Figura A4.2. Consumo de CH, en el calcinador para un ratio S/C de 3 en funcion de los ratios CaO/CH,
y kg NiO/kg CH,4

En cuanto a la cantidad de vapor introducida, se puede ver en la Figura A4.3. que
al aumentar el valor del ratio S/C para un valor fijo de catalizador y de circulacion de
solidos, el consumo de CHy4 en el calcinador aumenta. El motivo es que aumenta la
conversion de CHy en el reformador y, asi, la cantidad de CaCOs a calcinar. Al pasar de
un ratio S/C de 4 a 5, este aumento no es muy grande ya que, como se ha comentado en
el apartado anterior, la conversion del CH4 apenas aumenta en un punto porcentual y el

aumento en la cantidad de CaCOs que llega al calcinador es casi inapreciable.
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Figura A4.3. Consumo de CH, en el calcinador en funcion del ratio S/C para 1 kg NiO/kg CHy y
CaO/CH,4 de 4

Con el fin de minimizar el consumo de CH,4 adicional en el sistema, y mejorar asi
el rendimiento térmico neto, se ha visto que las mejores condiciones de operacion del
modelo son: bajos valores del ratio S/C y del ratio CaO/CHy, y valores altos del ratio kg
NiO/kg CHy. Sin embargo, también se ha comprobado en el apartado anterior que,
precisamente valores bajos del ratio S/C y valores altos de kg NiO/kg CHy, reducen la
produccion de Hy. Por tanto, se puede intuir que conforme se vayan teniendo en cuenta
un mayor nimero de aspectos, mas complicado va a ser determinar cuales son las
condiciones de operacion Optimas de la planta, y va a ser necesario establecer un

compromiso entre todos esos aspectos.

A4.2.2. Consumo de O,

El O; se introduce en el calcinador para llevar a cabo la combustion del CHy y
para oxidar el Ni que viene con los solidos desde el reactor de reformado. Se genera en
una Unidad de Separacion de Aire (ASU) cuyo consumo especifico de electricidad se ha
estimado en 220 kWh/t O, producido [2]. Se puede suponer un rendimiento eléctrico
medio para calcular la energia térmica correspondiente a ese consumo eléctrico, tal y
como se hace en el apartado de Resultados de la memoria. Sin embargo, se va a analizar
directamente el consumo eléctrico de la ASU.

En la Figura A4.4. se representa el consumo eléctrico de la ASU en funcion de los
ratios CaO/CH4 y kg NiO/kg CH4 para un valor fijo S/C igual a 3. Se comprueba que, al
igual que lo que ocurria con el consumo de CH4, un aumento en la circulacion de
solidos entre reactores supone un aumento en el O, que se consume en el calcinador ya
que se necesita mas energia para calentarlos hasta 900°C. Por el contrario a lo que

ocurria con dicho consumo de CHy, al aumentar la cantidad de catalizador en el sistema,
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el consumo de O, aumenta porque se necesita O, para oxidar el catalizador que entra

como Ni en el calcinador.

3.00 1
2.90 A
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2.60
2.50 A
2.40
2.30 A
2.20 1
2.10 A
2-00 T T T T T 1

0.8 1.0 12 1.4 1.6 1.8 2.0
CaO/CH4=4 CaO/CH4=5 CaO/CH4=6 kg NiO/kg CH4

Consumo ASU (MW)

Figura A4.4. Consumo eléctrico de la ASU para un ratio S/C de 3 en funcién de los ratios CaO/CH, y kg
NiO/kg CH,4

Con respecto del consumo de vapor, el comportamiento del consumo de O, es
idéntico que para el CH4 adicional (ver Figura A4.5.). Si se mantienen fijos los ratios
CaO/CH4 y kg NiO/kg CH4 y se aumenta el ratio S/C, la conversion de CH4 en el
reactor de reformado aumenta y aumenta la cantidad de CaCOs que entra al calcinador.
De esta forma, se necesita quemar mas CHy para producir la energia necesaria y, por
tanto, hay que introducir una mayor cantidad de O, en el calcinador. El escaso
incremento en el consumo de O, que se observa en la Figura A4.5. al pasar de un ratio
S/C de 4 a 5, se debe al mismo motivo explicado para el consumo de CH4 porque ambos

consumos van ligados.
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Figura A4.5. Consumo eléctrico de ASU en funcién del ratio S/C para 1 kg NiO/kg CH, y CaO/CH, de 4

A4.3. Energia en el reactor de reformado

Como ya se ha comentado en varias ocasiones a lo largo del trabajo, una de las
principales ventajas que tiene introducir CaO en el reformador junto con el catalizador,

es que la energia liberada en la reaccion de carbonatacion reduce drasticamente el
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aporte de energia en el reactor de reformado, consiguiéndose asi un reactor
practicamente adiabatico.

El modelo desarrollado en este trabajo para el reactor de reformado calcula la
energia que hay que eliminar de este reactor para mantener la temperatura constante en
650°C. Por tanto, se considerd interesante estudiar bajo qué condiciones de operacion el
reformador era practicamente adiabatico y no era necesario retirar energia. Sin embargo,
en vez de considerar el reactor adiabatico cuando la energia a retirar era practicamente
cero, se consider6 que el flujo de energia retirado tenia que tener un valor en torno a 2
MW. Este valor representa las pérdidas de calor por radiacion y conveccion con el aire
ambiente, que se consideraron en un 2 % de la energia térmica de entrada al reformador
con el combustible (se habia tomado 100 MW de energia con el CH,4 alimentado como
base de calculo). Aquellos casos en los que la energia a retirar en el reformador
superaba el valor de 2 MW tampoco resultaban adecuados, ya que este flujo de energia
no se integré en el proceso para calentar otras corrientes y se dejo como pérdida de
energia.

Esta condicidn resultd decisiva a la hora de despreciar determinadas condiciones
de operacion que, aunque cumplian el resto de aspectos de estudio, como por ejemplo
alta produccién de H, o bajo consumo de energia en el calcinador, no cumplian la

condicién de tener una energia a retirar en el reformador en torno a 2 MW.

A4.4. Energia necesaria en la red de intercambiadores de calor

A partir de la metodologia Pinch explicada en el Anexo 3, se calculd la energia
externa que habia que aportar a la red de intercambiadores de calor que optimiza el
intercambio de energia entre las corrientes frias y calientes de la planta (denominada
Epinch), para las temperaturas consideradas en el disefio de dicha red (ver apartado 3.3.1.
Consideraciones generales).

Para reducir la energia térmica total a introducir en el proceso, interesa disminuir,
en la medida de lo posible, esta necesidad externa de energia. De todas las variables de
operacion del modelo, la que mas influye en la necesidad de energia externa es la
cantidad de vapor introducida en el reactor de reformado. En la Figura A4.6. se
representa esta energia externa necesaria (Eyincn) en funcion del ratio kg NiO/kg CHy
para distintos valores del ratio S/C. Como se puede comprobar, E.n practicamente

permanece constante con el ratio kg NiO/kg CH4 mientras que al pasar de un ratio S/C
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de 2.5 a un ratio S/C de 5, se pasa de tener una necesidad de energia en torno a 3 MW a

tener que aportar mas de 14 MW, respectivamente.

16.0 7

4.0

0-0 T T T T T 1
0.8 1 1.2 1.4 1.6 1.8 2

——8/C=2.5 = S/C=3 —+S/C=4  S/C=5 kg NiO/kg CH,4

Figura A4.6. Energia externa necesaria en el proceso (Ejincn) para un ratio CaO/CH, de 4 en funcién de
los ratios S/C y kg NiO/kg CH,4

Desde el punto de vista de este consumo de energia externo, las mejores
condiciones de operacion del modelo van a ser aquellas que tengan el menor de los
ratios S/C estudiados, ya que asi se reduce al minimo el aporte externo de energia en la
red de intercambiadores de calor. Se ha visto a lo largo de los apartados anteriores que
valores bajos del ratio S/C reducen el consumo adicional de energia en el calcinador,
ademas de reducir la produccion de H,. Por tanto, como a priori resultd dificil
determinar qué valores de las variables de operacion optimizaban el funcionamiento del
modelo desde el punto de vista de minimizar el consumo de energia y de obtener alta

produccion de Ha, se definié el rendimiento térmico neto de la planta:

Ey
Nneto = 2 Ec. Ad-1

ECH4 reformador ECH4 calcinador + EASU + Epinch

A partir de este rendimiento, que engloba todos los aspectos que se consideraron
mas importantes desde el punto de vista energético, y que han sido estudiados a lo largo
de este anexo, se determinaron unas condiciones de operacion Optimas, tal y como se

explica en el apartado de Resultados de la memoria.

A4.5. Tablas de resultados

Todos los resultados que se obtuvieron al realizar el estudio paramétrico, y que
han sido representados graficamente en este anexo y a lo largo de la memoria, se
recogen en las tablas que siguen a continuacion. La informacidon que aparece en las
distintas columnas es:

= Conversion CHy (%): Conversion de CHy en el reactor de reformado
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4 & 4 4 4 3 4

4

Rich H, (kmol/h): Flujo molar de la corriente enriquecida en H, que sale del
reactor de reformado (descontando el H,O)

% H, (vol): Fraccion molar de H, (en volumen, base seca) de la corriente
enriquecida que sale del reactor de reformado

Em, (MW): Energia del H, contenido en la corriente que sale del reactor de
reformado (calculada en funcion de la entalpia de formacién del H,O vapor,
242000 kJ/kmol de H,O formada [15])

Rich CO; (kmol/h): Flujo molar de la corriente enriquecida en CO, que sale del
calcinador (descontando el H,O)

% CO; (vol): Fraccion molar de CO; (en volumen, base seca) del gas que sale del
calcinador

Ecns (MW): Energia del CHs que se introduce en el calcinador (calculada en
funcién del poder calorifico inferior, 50.17 MJ/kg [15])

O, calciner (kmol/h): Flujo molar de O, que se introduce en el calcinador

Purga (kg/s): Flujo masico de la purga de solidos que se realiza en el calcinador
% Ni10 (masa): Fraccion masica de NiO en la purga de so6lidos

% CaO (masa): Fraccion masica de CaO en la purga de sélidos

Qreformer (MW): Energia que hay que retirar en el reactor de reformado

Qrich 12 (MW): Energia liberada al enfriar la corriente enriquecida en H, que sale
del reactor de reformado desde 650°C hasta 80°C

Qrich co2 (MW): Energia liberada al enfriar la corriente enriquecida en CO, que
sale del calcinador desde 900°C hasta 80°C

Qpurga (MW): Energia liberada al enfriar la purga de so6lidos desde 900°C hasta
80°C

Aporte externo (MW): Energia externa que se necesita aportar a la red de
intercambiadores de calor (se calcula mediante el método Pinch, de acuerdo con
el procedimiento explicado en el Anexo 3)

E* térmica ASU (MW): Energia térmica asociada a la ASU. Se calcula
considerando un consumo eléctrico de 220 kWh/t O, producida [2] y un
rendimiento eléctrico medio del 40 %

Rdto. térmico a H, (%): Rendimiento térmico a H,, para calcularlo se emplea la
expresion que se vio en el apartado de Resultados de la memoria

Rdto. térmico neto (%): Rendimiento térmico neto de la planta, para calcularlo se

emplea la expresion que se vio en el apartado de Resultados de la memoria
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L " 02 . . Aporte a Rdto Rdto
CaOICH4 kg NiO/kg CH4 C%’E’:E;’)‘)’" Rich H2 (kmol/h) % H2 (vol) | E H2 (Mw) '?LT:O?I%Z %Co2 (vol)|  E CH4 (MW) (ckeml?/ﬁ; Purga (kg/s) Z:]:S'g) :ﬁ:;"; Q '(‘3’\;?,'\/';’9’ Q (”'\;\'I‘V)Hz Q ';E;:NC)OZ Q&“V'\?)a e?’:/levr\;\)o ES‘S’("’\’A‘S\Z térml((;/:)a H2 térml(cu/:)neto
4 1 93.22 16314 93.95 103 500.8 95.49 276 318.4 0.097 5167 721521751  0.08 10274 7.720 0.081 3.097 5.605 80.74 75.58
4 12 93.76 1619.3 94.15 102 502.4 95.55 272 323.7 0.102 5873 683479456  1.469 10.284 7.703 0.085 3.099 5.698 80.59 75.38
4 14 94.26 1606.8 94.33 102 503.8 95.59 26.7 320.1 0.107 6508  64.9212944| 2025 10.295 7.683 0.090 3104 5791 80.42 75.15
4 16 94.73 1593.8 9451 101 505.2 95.60 26.2 3344 0113 7083 618243309 2579 10.307 7.660 0.095 3.110 5.885 80.23 74.89
4 18 95.16 1580.4 94.67 101 506.2 95.64 25.7 339.5 0.118 7.606  59.0064601|  3.130 10.318 7.633 0.099 3121 5.975 80.00 74.60
5 1 93.22 16314 93.95 103 5117 95.43 29.9 339.6 0.091 2377 764046484  2.862 10.274 8.018 0076 2.806 5976 79.33 7431
5 12 93.76 1619.3 94.15 102 513.6 95.44 29.4 345.1 0.096 5.016 72.962979|  3.419 10.284 8.003 0.080 2.807 6.074 79.18 74.10
5 14 94.26 1606.8 94.33 102 515.0 95.48 29.0 350.5 0.100 5599  69.8206151| 3.982 10.295 7.985 0.084 2.810 6.168 79.01 73.86
5 16 94.73 1593.8 94.51 101 516.2 95.53 285 3555 0.104 6135  66.9333797| 4531 10.307 7.959 0.087 2.822 6.257 78.81 73.61
5 18 95.16 1580.4 94.67 101 517.4 95.53 28.0 360.8 0.109 6.628  64.2812676|  5.085 10.318 7.934 0.091 2.831 6.350 78.59 73.33
6 1 93.22 16314 93.95 103 522.8 95.34 321 360.8 0.088 3797 795323915 4812 10274 8317 0073 2512 6.350 77.97 73.07
6 12 93.76 1619.3 94.15 102 5247 95.36 317 366.4 0.091 4377 76.40463|  5.376 10.284 8.304 0076 2512 6.449 77.82 72.86
6 14 94.26 1606.8 94.33 102 5262 95.39 312 3717 0.095 4913  735151525| 5.926 10.295 8.282 0.079 2520 6.542 77.65 72.63
6 16 94.72 1593.8 94.51 101 527.4 95.42 30.7 376.9 0.098 5.410 70.839927|  6.490 10.307 8.260 0.082 2528 6.633 77.45 72.38
6 18 95.16 1580.4 94.67 101 5285 95.45 30.3 382.1 0.102 5873 68.3479387|  7.043 10.318 8.235 0.085 2538 6.726 77.21 72.09
Tabla A4.2. Resultados obtenidos en el estudio paramétrico para un ratio S/C=2.5
» " 02 o Ni o . . Aporte a . Rdto Rdto
CaO/CH4 kg NiO/kg CH4 C%‘E’:E;‘;n Rich H2 (kmol/h) % H2 (vol) | E H2 (MW) TLZTO?/%Z % CO2 (vol) E CH4 (MW) calciner | Purga (kg/s) (ﬁ]:;; &g:; Q r(e’\fA%rVr)ner Q (ryl\zl\:v)HZ Q r;ﬁ;{,\zoz Q(ﬁ/\ljvr\ga externo Estsr(TAl\j?) térmico a H2 térmico neto
(kmol/h) Mw) (%) (%)

4 1 96,51 1678.4 9533 108 5284 95.39 289 3315 0.097 517 72.15 0.726 11,535 8124 0.081 5141 5835 83.46 76.91
4 12 96.79 1662.9 95.43 107 5275 95.54 283 335.4 0.102 587 68.35 1.270 11.550 8.074 0.085 5171 5.902 83.13 76.53
4 14 97.05 1647.1 95.52 106 527.2 95.57 278 339.9 0.107 6.51 64.92 1813 11564 8.027 0.090 5198 5.982 82.78 76.12
4 16 97.29 1631.1 95.61 105 526.4 95.62 272 344.0 0.113 7.08 61.82 2.340 11.580 7.972 0.095 5233 6.055 82.42 75.70
4 18 97.51 1614.8 95.69 104 526.0 95.62 26.6 348.7 0.118 7.61 59.01 2.895 11.595 7.928 0.099 5257 6.137 82.02 75.25
5 1 96.51 16784 95.33 108 539.1 95.44 312 3525 0.091 738 76.41 2.721 11.535 8.434 0076 2837 6.205 81.98 75.62
5 12 96.79 1662.9 95.43 107 538.8 95.42 30.6 356.9 0.096 5.02 72.97 3.224 11550 8.376 0.080 4877 6.281 81.69 75.26
5 14 97.05 1647.1 95.52 106 538.2 95.49 30.0 361.1 0.100 5.60 69.83 3.764 11.564 8.326 0.084 4.908 6.355 81.34 74.86
5 16 97.29 1631.1 95.61 105 537.6 95.53 295 365.4 0.104 6.14 66.94 4297 11.580 8.274 0.087 4941 6.430 80.98 74.44
5 18 97.51 1614.8 95.69 104 537.2 95.51 28.9 3700 0.109 6.63 64.29 4.838 11.595 8.226 0.091 4.970 6512 80.59 74.00
B 1 96.51 1678.4 95.33 108 550.1 95.37 334 3737 0.088 3.80 79.54 2664 11535 8729 0073 7548 6576 80.60 74.40
6 12 96.79 1662.9 95.43 107 549.7 95.37 328 377.8 0.091 438 76.41 5171 11.550 8.671 0076 4588 6.649 80.30 74.04
6 14 97.05 1647.1 95.52 106 549.3 95.40 323 382.3 0.095 491 73.53 5.706 11.564 8.623 0.079 45618 6.728 79.95 73.64
6 16 97.20 1631.1 95.61 105 548.6 95.45 37 386.5 0.098 541 70.85 6.246 11.580 8572 0.082 4650 6.802 79.59 73.22
6 18 97.51 1614.8 95.69 104 548.2 95.43 311 391.2 0.102 5.87 68.36 6.782 11.595 8522 0.085 4681 6.884 79.21 72.79
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L. " 02 . . . Aporte a Rdto Rdto
CaOICH4 kg NiO/kg CH4 C%’E’f@";’" Rich H2 (kmol/h) % H2 (vol) | E H2 (Mw) '?LT:O?I%Z %Co2 (vol)|  E CH4 (MW) (Cka:lyz:é?/ﬁ; Purga (kg/s) (T::slg) :/;:;"; Q '(e’\;?,'\l;“e’ Q (”'\;\'I‘V)Hz Q ';ERNC)OZ Q&“v'\?)a e?’:/levr\;\)o ES‘S’("’\’A‘S\Z térmi(i/:)a H2 te’rmi(cu/(;)neto
4 1 984 7152 9%6.26 T 5467 %552 257 339.4 0,097 5167 72152 0012 4135 8396 0.081 9677 5574 8554 7633
4 12 98.92 1697.1 96.28 110 544.7 9555 201 3432 0.102 5873 68.348 0509 14154 8.326 0.085 9.723 6.041 85.07 75.81
4 1.4 99.00 1678.9 96.30 109 542.7 95.59 28.5 347.0 0.107 6.508 64.921 1.031 14.173 8.256 0.090 9.769 6.107 84.58 75.28
4 16 99,07 1660.6 96.32 108 5405 95.61 278 350.6 0113 7.083 61.824 1541 14192 8.181 0.095 9.819 6.170 84.10 7475
4 18 99.14 1642.3 96.34 106 538.4 95.63 272 354.3 0.118 7.606 50.006 2.060 14211 8.109 0.099 9.867 6.236 83.60 7421
5 T 98.84 1715.2 96.26 111 557.8 95.45 320 360.7 0.091 2377 76.405 1,949 14.135 8.698 0.076 9.382 6.349 84.07 75.12
5 12 98.92 1697.1 96.28 110 555.8 95.48 314 364.5 0.096 5.016 72.963 2.470 14154 8.629 0.080 9.428 6.416 83.60 74.60
5 1.4 99.00 1678.9 96.30 109 553.8 95.49 30.7 368.2 0.100 5.599 69.821 2977 14.173 8.554 0.084 9.480 6.480 83.13 74.08
5 16 99,07 1660.6 96.32 108 551.6 95.52 30.1 3718 0.104 6.135 66.933 3.490 14192 8.479 0.087 9,531 6.544 82.65 7356
5 18 99.14 1642.3 96.34 106 549.6 95.54 205 375.6 0.109 6.628 64.281 4010 14211 8.408 0.091 9578 6.610 82.14 73.01
3 T 98.84 1715.2 96.26 111 568.9 95.36 343 381.9 0.088 3.797 79.542 3.804 14.135 8.996 0073 9.090 6.722 82.66 73.95
6 12 98.92 1697.1 96.28 110 566.8 95.41 336 385.6 0.091 4378 76.414 4415 14154 8.925 0076 9138 6.787 82.19 73.44
6 1.4 99.00 1678.9 96.30 109 565.0 95.39 33.0 389.7 0.095 4.914 73.524 4.934 14.173 8.857 0.079 9.184 6.858 81.71 7291
6 16 99,07 1660.6 96.32 108 562.7 95.45 324 303.1 0.098 5411 70.849 5.446 14192 8.780 0.082 9.237 6.918 81.23 7239
6 18 99.14 1642.3 96.34 106 560.6 95.46 317 396.7 0.102 5.874 68.357 5.959 14211 8.706 0.085 9.288 6.982 80.74 71.86
Tabla A4.4. Resultados obtenidos en el estudio paramétrico para un ratio S/C=4
L " 02 " " . Aporte a Rdto Rdto
CaOICH4 kg NiO/kg CH4 C%’a’f;;’;’" Rich H2 (kmol/h) % H2 (vol) | E H2 (Mw) Fémo?/ﬁ)z %CO2 (vol)  E CHA (MW) FI?IIHC(IJT/E; Purga (kg/s) ::] :s'g) :/:1 g:‘; Q r(e’\;f,\'/;“er Q ("'\z\*,‘v)“z Q rzm\goz Q(”’w“\;,g)a e:;ﬂe\;vn)o ESTSF(TA‘S\Z térmi(g/o)a H2 lérmi(g/o)neto
5 5

4 1 99.49 17295 96.40 112 549.0 9555 299 340.4 0,097 5167 72152 1005 16.778 8.432 0.081 14.403 5901 86.31 7459
4 12 99,52 1710.7 96.40 111 546.6 9557 202 344.0 0.102 5873 68.348 -497 16.799 8.354 0.085 14.455 6.055 85.80 74.04
4 1.4 99.55 1691.9 96.40 110 544.1 95.59 28.6 347.5 0.107 6.508 64.921 10 16.949 8.275 0.090 14.469 6.116 85.28 73.51
4 16 99,58 1673.0 96.39 108 5415 95.61 279 351.0 0113 7.083 61.824 516 17379 8.195 0.095 14399 6178 84.76 7301
4 18 99.61 1654.1 96.39 107 538.9 95.64 272 354.5 0.118 7.606 50.006 1025 17.809 8.115 0.099 14329 6.239 84.23 7251
5 T 99.49 17295 96.40 112 560.2 95.48 321 3617 0.091 2377 76.412 951 16.778 8.733 0.076 12.108 6.366 82.82 73.44
5 1.2 99.52 1710.7 96.40 111 557.7 95.48 315 365.3 0.096 5.016 72.973 1462 16.799 8.656 0.080 14.161 6.429 84.32 72.90
5 14 99.55 1691.9 96.40 110 555.2 95.50 308 368.8 0.100 5.600 60.830 1062 16.949 8.575 0.084 14178 6.491 83.81 7237
5 16 99.58 1673.0 96.39 108 552.5 9553 301 372.1 0.104 6.136 66.943 2466 17.379 8.493 0.087 14111 6.550 83.29 7188
5 18 99.61 1654.1 96.39 107 550.0 9555 295 375.7 0.109 6.629 64.291 2082 17.809 8.416 0.091 14.039 6.613 82.76 7138
6 1 99.49 1729.5 96.40 112 571.4 95.38 344 383.1 0.088 3.797 79.542 2908 16.778 9.036 0.073 13.811 6.743 83.39 72.33
6 12 99,52 1710.7 96.40 111 568.9 95.40 337 386.6 0.091 4378 76.414 3408 16.799 8.954 0076 13.869 6.804 82.89 7179
6 14 99,55 1691.8 96.40 110 566.3 95.41 331 390.0 0.095 4914 73.524 3910 16.949 8873 0079 13.886 6.865 82.39 7127
6 16 99.58 1673.0 96.39 108 563.6 95.46 324 3935 0.098 5.411 70.849 4221 17.378 8.794 0.082 13817 6.925 81.86 7078
6 18 99.61 1654.1 96.39 107 561.0 95.47 318 396.9 0.102 5.874 68.357 4924 17.809 8.712 0.085 13.751 6.985 8135 7028

Tabla A4.5. Resultados obtenidos en el estudio paramétrico para un ratio S/C=5
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ANEXO 5.
Diseno de la red de intercambio de
calor optima

En este anexo, se explica con detalle el procedimiento seguido y las
consideraciones realizadas en el disefio de la red de intercambiadores de calor para las
condiciones de operacion Optimas. En primer lugar se analiza el calor
disponible/necesario de cada una de las corrientes de la planta, y se calcula mediante la
metodologia Pinch (explicada en el Anexo 3: Metodologia Pinch para el célculo de
redes de intercambiadores de calor) la necesidad de calentamiento externo. Después, se
procede al disefio de la red, para lo cual es necesario realizar una serie de

consideraciones.

AS. 1. Analisis energético del modelo en las condiciones de operacion
optimas

Para realizar el andlisis energético del modelo de simulaciéon de la planta de
reformado con captura in situ de CO,, se tuvieron en cuenta las consideraciones
generales indicadas en el apartado 3.3.1. A partir de esas hipotesis, los distintos puntos

de intercambio de calor asi como los rangos de temperatura considerados quedaron tal y

como se muestra en la Figura AS.1.

80°C 80°C
5 6
Reformador Calcinador
650°C 900°C
CH, ‘CH4/02
=N 25°C
H,0 ~® ~® ~® ‘/ \9 450°C NiO/AlZO3
250C N/ 99.90C \—/ 100°C \—/150°C 4 — 25°C
1 2 3 Purga
7
80°C

Figura A5.1. Representacion esquematica de los puntos de calentamiento (letra C)/refrigeracion (letra R)
y de las temperaturas consideradas para el analisis energético del modelo
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La informacién de los puntos de intercambio de calor indicados en la Figura AS5.1
para las condiciones de operacion optimas (S/C=3, CaO/CH4=5, 1 kg NiO/kg CHy), se
recoge en la Tabla AS5.1. En esta tabla se detallan: las temperaturas de entrada y salida
para cada uno de los intercambios de calor, la capacidad calorifica (CP, en kW/°C,
calculada como el producto entre el flujo masico de la corriente en kg/s, y la capacidad
calorifica en kJ/kg-°C) y el calor puesto en juego en cada intercambio de energia. Como
ya se explicoO anteriormente, para el intercambio de calor correspondiente con la
evaporacion del agua (punto 2 en la Figura AS5.1), el valor de CP que aparece en la tabla
es un valor ficticio que se calcula suponiendo un salto de temperatura de 0.1°C, con el
fin de poder calcular las necesidades externas de energia en la red de intercambiadores
de calor. La numeracion de las corrientes que aparece en la tabla se corresponde con la

de la Figura A5.1, y es la que se emplea a lo largo de toda la explicacion que sigue.

N° Nombre T entrada (°C) T salida (°C) CP (kW/°C) Calores (kW) Necesidades (kW)
1 H,O 25.0 99.9 29.3 2196.4

2 Evaporacion 99.9 100.0 153294.2 15329.4

3 Vapor 100.0 150.0 12.9 645.6

4 CH,/H,0 116.2 450.0 19.8 6591.6 24763.0

5 H, (H,0) 650.0 80.0 20.3 11561.0

6 CO,(H0) 900.8 80.0 10.1 8289.9

7 Purga 900.8 80.0 0.091 74.6 19925.5

Tabla AS.1. Datos de las condiciones de operacion 6ptimas: S/C=3, CaO/CH,=5, 1 kg NiO/kg CH4

Se puede ver que la necesidad externa de calentamiento es de 24763.0 kW
(marcado en color rosaceo en la tabla), superior a la energia asociada al enfriamiento de
las corrientes, que toma un valor de 19925.5 kW (marcado en color verde en la tabla).
Estas necesidades externas de calentamiento y enfriamiento se corresponden con la
opcidon menos eficiente, que seria la planta de reformado sin intercambiadores de calor,
tal y como se representa en la Figura A5.1. Como ya se ha comentado, al aplicar la
metodologia Pinch, estas necesidades externas se reducen mediante el disefio de una red
de intercambiadores de calor en la cual, las corrientes que se necesitan enfriar calientan
a las que se necesita calentar y viceversa.

Para el disefio de la red de intercambiadores de calor se eligi6 como minima
diferencia de temperaturas (Pinch) un valor de 10°C, de tal forma que, siguiendo los
pasos explicados en el Anexo 3, se calcul¢ la tabla problema (Tabla A5.2), que informa
de las necesidades de calentamiento y refrigeracion externas de la red. A la vista de los
resultados de la tabla problema, se comprueba que no existe necesidad de enfriamiento

externo, y que el aporte externo de energia que se necesita es 4837.5 kW, diferente e
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inferior al que habia al principio, antes de plantear ninguna red de intercambiadores de
calor. Ademas, se puede ver que este aporte externo coincide con la diferencia entre la
necesidad de calentamiento y refrigeracion que habia al principio (Tabla AS5.1). Este
hecho resulta evidente 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. 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 maximo la energia aportada

por dichas corrientes al enfriarse.

Corriente 1 2 3 4 5 6 7
Tipo Fria Cambio Fria Fria Caliente Caliente Caliente
de fase
CP(kW/°C) 29.3 1532942 129 19.8 20.3 10.1 0.091
Nimero Suma

Temperatura intervalo corregida

Calefaccion 0 4837.5
645.0 895.8 1 1 1 7393.6
455.0 645.0 2 1 1 1 13183.4
155.0 455.0 3 1 T 1 1 1 16400.5
121.2 155.0 4 1 1 1 1 1 16326.6
105.0 121.2 5 1 1 1 1 16611.7
104.9 105.0 6 1 T 1 1 1 1285.3
75.0 104.9 7 1 T 1 lv lv 1319.6
30.0 75.0 8 1 0.0

Tabla AS.2. Tabla problema para las condiciones de operacion dptimas: S/C=3, CaO/CH4=5, 1 kg

NiO/kg CH,

Al existir una necesidad externa de energia en la red de intercambiadores de calor
para terminar de calentar las corrientes frias, no va a ser posible calentar las corrientes
de CH4/H,0 y CH4/O; por encima de 450°C y 25°C, respectivamente.

En general, cuanto mayor es el Pinch, mayor diferencia de temperatura entre las
corrientes y menos equipos o con menor superficie se necesita para calcular la red de
intercambiadores de calor. Este aumento suele traducirse en una disminucion del
rendimiento de la red ya que aumenta el calentamiento-enfriamiento adicional, y los
equipos de intercambio serdn mayores. Sin embargo, se comprobd que al modificar el
Pinch, la necesidad externa de calentamiento se mantenia constante, lo que significa que
se puede aprovechar completamente la energia que aportan las corrientes gaseosas que

abandonan el reformador y el calcinador asi como la purga, al enfriarse hasta 80°C.

AS. 2. Disefio de la red optima de intercambio de calor

Una vez se conoce la energia externa que necesita la red de intercambiadores de

calor hay que tener en cuenta que, al estar por encima del Pinch, las corrientes que
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intercambien calor deben de cumplir la condicion CP, < CP¢. Es decir, la corriente
caliente que se enfrie s6lo podra intercambiar calor con aquella corriente fria que tenga
mayor CP. A la vista de los valores de CP de cada uno de los intercambios de calor de la
Tabla AS5.1., se elaboro la Tabla A5.3. en la que se indican los intercambios de calor que
son posibles entre si. Como se puede comprobar, los Uinicos intercambios de calor que
se encuentran restringidos son los de la corriente de H, con un alto contenido en H,O
(corriente 5) con el calentamiento del vapor desde 100°C hasta 150°C (intercambio de
calor 3 en la Figura A5.1) y con el calentamiento de la corriente de CH4+/H,O desde
116.2°C hasta 450°C (intercambio de calor 4 en la Figura A5.1). Las restantes corrientes
calientes que se enfrian pueden aportar energia a cualquiera de las corrientes frias a
calentar. Es importante resaltar que, a pesar de que los intercambios de calor 1, 2, y 3
hagan referencia a la misma corriente de H>O que va pasando por distintas fases, de cara
al disefio de la red de intercambiadores de calor se trata como si fueran corrientes

distintas. De esta forma, se facilita el disefio de la red.

Frias 1 2 3 4
Calientes (CP,:29.3 kW/°C) (CP,: 153294.2 kW/°C) (CP5: 12.9 kW/°C) (CP4: 19.8 kW/°C)

5 (CPs: 20.3 kW/°C) J J
6 (CP¢: 10.1 kW/°C) J J J J
7 (CP;: 0.091 kW/°C) J J J J

Tabla A5.3. Posibles intercambios de calor en el modelo de la planta de reformado. El simbolo / indica
que si es posible el intercambio de calor entre la corriente fria y caliente correspondientes

Al tratarse de una red de intercambiadores de calor por encima del Pinch, la
energia disponible por cada corriente es la que se indica en la Tabla A5.1 en la columna
denominada Calores. A la vista de las disponibilidades/necesidades de energia en cada
intercambio de calor, se tratd de realizar el aporte externo de energia necesario (4837.5
kW) en un solo equipo, y conseguir calentar completamente el resto de corrientes. En
concreto, el objetivo fue conseguir los calentamientos 1, 3 y 4 completamente, que
computan una energia de 9433.6 kW, y evaporar la mayor cantidad posible de H,O con
la energia restante disponible (19925.5 kW — 9433.6 kW). El resto del H,O se evapora
con el aporte de energia externo de la red (4837.5 kW).

De acuerdo con el objetivo expuesto, los intercambios de calor propuestos fueron
los siguientes:
= Calentamiento de la corriente de CH4/H,0 desde 116.2°C hasta 450°C (intercambio

de calor nimero 4) mediante el enfriamiento de la corriente de CO, con H,O
(corriente 6) que sale del calcinador a 900.8°C. De esta forma, la corriente de CO,

se enfria hasta una temperatura de 248.2°C que se calcula como:
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Qg 6591.6 KW
CR; 10.1kW /°C

ATg =652.6°C =T =900.8°C —652.6°C =248.2°C

Esta corriente de CO, con H,O todavia se puede enfriar hasta 80°C, y la energia
disponible es:

Quisponible.s = CPs -(248.2°C —80°C) = 1698.3 kW

Calentamiento del vapor desde 100°C hasta 150°C (intercambio de calor nimero 3)
mediante el enfriamiento de la corriente de CO, con H,O que se encuentra a
248.2°C. La energia de esta corriente es suficiente para calentar completamente el
vapor hasta 150°C, por tanto, se enfria hasta una temperatura de 184.2°C:

Qg 6456 kW

ATg = =3 =
T CR, ~ 10.1kw /C

=63.9°C = Tg =248.2°C-63.9°C =184.2°C

La energia que todavia queda disponible en esta corriente de CO; es:

Quisponible.s = CPs -(184.2°C —80°C) = 1052.4 KW

Calentamiento de la corriente de H,O que se encuentra a 25°C (corriente 1) con la
purga de so6lidos del calcinador (corriente 7), que se encuentra a 900.8°C y se enfria
hasta 80°C. De este intercambio, el H,O se calienta hasta 27.5°C de acuerdo con el
balance de energia:

aty = AW g 1 _250°C+25°C —27.5°C
CP,  29.3kW /°C

Calentamiento de la corriente de H,O desde 27.5°C hasta 63.4°C mediante el
enfriamiento de la corriente de CO, con H,O desde 184.2°C hasta 80°C:

_ Qisponible,s  1052.4 KW

AT =
! ) 29.3 kW /°C

=35.9°C =Ty =27.5°C+35.9°C =63.4°C

La energia necesaria para terminar de calentar el H,O hasta 99.9°C antes de
evaporar es:

Qnecesaria,1 = CP1(99.9°C —63.4°C) = 1068.9 kW

La temperatura desde la cual la corriente de H, con H,O (corriente 5) se enfria

hasta 80°C para terminar de calentar el H,O hasta 99.9°C se calcula como:

ATs = Qnecesaria,1 _ 1068.9 kw
> CR 20.3kW /°C

=52.7°C =T5=80.0°C+52.7°C =132.7°C

Célculo de la fraccion de H,O que se puede evaporar con la energia que queda

disponible en la corriente de H, con H,O (que se enfria desde 650°C hasta
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132.7°C), teniendo en cuenta la energia necesaria para terminar de calentar el H,O
hasta 99.9°C:
Qdisponible,S =Qxs _Qnecesaria,l =11561.0 kW —1068.9 kW =10492.1 kW

Quisponible,5  10492.1 kW _46kg/s = 46 kg/s

AHeyap  2276.7 kI /kg 6.7 kg /s

La entalpia de evaporacion (AH.y,,) se calculé como el cociente entre el calor

Mevaporada = -100 =68.44 %

intercambiado en la evaporacion (15329.4 kW) y el flujo masico de H,O en estas
condiciones de operacion (6.7 kg/s). Por tanto, con la energia que queda disponible
en la corriente de H, con H,0, se puede evaporar el 68.4 % del H,O que entra con
el CHy4 al reformador. El restante 31.56 % se evapora gracias al aporte externo de
energia. Este aporte externo sera:

Qexterno necesario = (0-3156 -6.7 kg /5)'AH evap — 4837.5 kW

Este aporte externo necesario para evaporar el H;O que no es posible evaporar
con la energia disponible al enfriar las corrientes de la planta, coincide con el valor
calculado en la Tabla A5.2. Esto significa que, desde el punto de vista teorico, la red de
intercambiadores de calor propuesta es valida y sera el aspecto econdémico el que
determinard la validez o no de esta red de intercambiadores de calor. De acuerdo con lo
explicado, la red de intercambiadores de calor disefiada para las condiciones de

operacidn Optimas, queda tal y como se puede ver en la Figura A5.2.
Purga CH,
80°C ® 900.8°C @ —25C

B0 O (O)— () —s @_,
R I L T T/yraNS) prpens 100°C “—/150°C

:116.200 C 450°C

— (R () HaH,0)
80oCc \=/ mere B %Gs0c
—(R)- ®)- Ry
80°c —/ 184.2°C =/ 21820 B s0ec

Figura A5.2. Red de intercambiadores de calor disefiada para las condiciones de operacion optimas. AE:
Aporte Externo; R: Refrigeracion; C: Calentamiento

A pesar de haber tomado un pinch de 10°C para el célculo de la red de
intercambiadores, se puede ver en la Figura AS5.2., que la minima diferencia de
temperatura entre las corrientes es de 32.7°C, correspondiente al intercambio de calor
numero 4. Esto permite que los intercambiadores de calor sean mas pequefios y con

menor area de intercambio de calor.
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ANEXO 6.
Compresor de H;

Con el fin de comprimir la corriente enriquecida en H, que abandona la unidad de
condensacion a 30°C y 1 bar hasta 25 bar, se implement6 en el modelo desarrollado en
Aspen HYSYS un compresor de H,. En este anexo se explica el procedimiento y las
consideraciones que se tuvieron en cuenta en el disefio de dicho compresor asi como los

resultados obtenidos.

A6.1. Diseiio del compresor multietapa

La relacién de compresion total (rpr) del proceso es demasiado grande como para
llevar a cabo la compresion de la corriente en una sola etapa, ya que las temperaturas
que se alcanzarian serian muy elevadas y el disefio mecéanico del compresor deberia de
ser muy robusto para soportar el fuerte cambio de presion y de volumen del gas. En un
compresor multietapa, el gas se comprime en varios cuerpos situados en serie a lo largo
de los cuales reduce su volumen de una forma gradual. Ademas, entre las distintas
etapas de compresion se introducen etapas de enfriamiento del gas que reducen su
volumen especifico, y reducen asi el consumo del compresor [19].

En un compresor multietapa, la relacion de compresion en la etapa i-ésima (rp,;) se

define como:

Fpi = M Ec. A6- 1
entrada, i
Si se tiene en cuenta que esta relacion de compresion intermedia debe de
mantenerse constante en las distintas etapas del compresor (n), la relacion entre la
relaciéon de compresion total (rpr) y la relacion de compresion por etapa viene dada por

la siguiente expresion:
n _

Teniendo en cuenta que un compresor de H, tipico suele tener unas 4 etapas y que
se busca que el gas a la salida tenga una presion de 25 bar, la relacion de compresion
por etapa debe de ser de 2.24. No suele ser habitual trabajar con relaciones de
compresion por encima de 6, por lo que este valor de r,; obtenido resulta adecuado. Para

el disefio de las etapas de compresion se asume un rendimiento adiabatico del 80 % para
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cada una de las etapas. Ademas, se considera que el gas se enfria hasta la temperatura

inicial (30°C) en cada uno de los enfriamientos intermedios propuestos [19].

A6.2. Resultados obtenidos

Las temperaturas y presiones intermedias de cada una de las etapas, asi como los
consumos de compresion asociados y el consumo de compresion total, se recogen en la
siguiente tabla (Tabla A6-1). Tal y como se puede ver, el consumo eléctrico total del

compresor de H, es 5312.4 kW.

Presion salida Temperatura salida Consumo eléctrico
etapa i (bar) etapa i (°C) etapa i (kW)
Etapa 1 2.24 127.17 1307.10
Etapa 2 5.00 129.00 1332.42
Etapa 3 11.18 129.04 1334.22
Etapa 4 25.00 129.156 1338.66
5312.40

Tabla A6.1. Resultados obtenidos en las distintas etapas de compresor de H, implementado en el modelo
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