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Resumen

En el proyecto se parte de una breve introduccion en la que se expone de manera general cdmo la
sociedad tiende a emplear cada vez mas las fuentes de energias renovables e intenta desvincularse
de las fuentes fosiles.

Por otra parte, se exponen las diferentes tecnologias en la produccién de hidrégeno, haciendo
énfasis en las diferencias entre el hidrégeno obtenido a partir de fuentes fésiles y todas las
alternativas que se presentan en la obtencion de hidrégeno renovable, destacando tecnologias
como la electrdlisis o la gasificacion.

Una vez planteada la obtencién de hidrégeno a partir de gasificacion de biomasa, se introducen
algunos problemas que presenta el hidrégeno en su combustion, asi como tres modelos de turbinas
capaces de emplear hidrégeno como combustible. En base a estos tres modelos de turbinas, se
desarrolla el estudio que se recoge a lo largo del proyecto, donde, partiendo de un balance de
materia para la obtencion de 400 MWe, se consigue hacer el dimensionado de una planta de
gasificacion capaz de producir el hidrogeno necesario para ello.

Por ultimo, para ver la viabilidad de la construccion de la planta, se realiza un estudio econémico
donde se calcula el precio del kWh segun el modelo de turbina seleccionado.
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1 Introduccidn

Dada la creciente alarma mundial sobre el cambio climatico, en los Ultimos afios se estd apostando
por una sociedad mas descarbonizada en la que el consumo de combustibles fdsiles sea cada vez
menor. El cambio climatico junto con una centralizacion de las reservas de petréleo y gas natural en
unas regiones del mundo muy concretas hace que los paises guien sus politicas energéticas hacia las
energias renovables (1).

Cada vez son mas los paises que apuestan por energias renovables, como son la energia solar, la
edlica o la biomasa, para abastecer a una parte de su poblacidn. Dentro de este cambio energético,
el hidrégeno parece estar creando un cierto interés en el sector energético, destacando,
principalmente el transporte y la produccién de electricidad. Este interés en el hidrégeno es debido
a que se presenta como un combustible limpio, libre de emisiones de efecto invernadero y de
particulas, ya que el Unico producto fruto de su combustién es vapor de agua. Ademas, presenta una
capacidad de almacenamiento muy versatil, pudiendo almacenarse de forma gaseosa, liquida o en
estado sdlido mediante hidruros metalicos (2).

Sin embargo, para obtener una energia eléctrica basada en hidrégeno, la produccién del mismo debe
estar centrada en energias renovables, alejandose de tecnologias como la gasificacién de carbdén o
el reformado del gas natural, las cuales se basan en fuentes de origen fésil. Por ello, en el presente
proyecto se trata de producir hidrégeno renovable haciendo uso de biomasa como materia prima,
la cual, al someterse a un proceso de gasificaciébn con vapor y una serie de etapas de
acondicionamiento y purificacién se logra obtener un hidrégeno de elevada pureza que puede ser
empleado en la produccion de electricidad.






2 Objetivos y alcance

El principal objetivo del proyecto es el estudio técnico-econdmico de la produccion de electricidad a
partir de hidrégeno, el cual se obtiene a través de la gasificacién de biomasa, (la cual puede provenir
de residuos de industrias agroalimentarias, restos de poda agraria o urbana, plantaciones
energéticas, etc.), empleando turbinas de gas adaptadas.

En el alcance del proyecto se recogen los siguientes aspectos:

Exposicidn de las diferentes tecnologias en la produccion de hidrégeno, empleando fuentes
fosiles y fuentes renovables.

Se estudia la influencia de los distintos parametros en la gasificacion de biomasa, ya que es
la tecnologia que se ha seleccionado para la obtencién de hidrégeno a partir del cual se
produce la energia eléctrica.

En lo relativo a la planta de gasificacion, se realiza un estudio detallado de todas las etapas
que presenta la gasificacion de biomasa. Ademas, para cada modelo de turbina y haciendo
la distincidn entre una o dos etapas de WGS, se realizan los balances de materia y energiay
el dimensionado de la planta. Se debe destacar que la integracidon energética de la planta no
se incluye en el alcance del proyecto.

Respecto a la planta de potencia, solamente se tiene en cuenta la turbina de gas, dejando
fuera del alcance los demds elementos propios de la red energética.

Por ultimo, para la evaluacién econdmica, se emplea el VAN para determinar el coste del
kWh empleando los diferentes modelos de turbina. Es importante destacar que los costes
asociados al sistema eléctrico no se han incluido en el estudio.






3 Produccién de hidrégeno a partir de fuentes fdsiles

La produccidn industrial de hidrégeno esta centrada en la utilizacion de materias primas de origen
fosil, destacando los procesos de gasificacion de carbdn, el reformado autotérmico del gas natural o
el reformado con vapor del gas natural (3). Aunque el objetivo final de este proyecto no es la
obtencién de hidrégeno fdsil, a continuacion, se van a describir los procesos anteriormente
nombrados.

3.1 Gasificacion de carbdn

El proceso de gasificacién de carbdn consiste en generar un gas de sintesis rico en hidrégeno y
monoxido de carbono, que, a través de varias etapas de reaccién y purificacién y acondicionamiento
del gas, se obtiene como producto un hidrégeno de alta pureza (3).

Primeramente, la materia prima pasa por una primera etapa de molienda y secado. En este
pretratamiento se buscan tamafios de particula inferiores a 100 um y un contenido en humedad
inferior al 2%. Una vez llevado a cabo el pretratamiento, el carbdn se comprime con nitréogeno y se
introduce en el gasificador (3).

A la entrada del gasificador, el carbon es mezclado con una corriente de oxigeno y vapor de agua,
operando a unas condiciones de 1.500 - 1.600 °C y 41 bar de presion. El oxigeno introducido no lleva
a cabo la combustion completa del carbdn, por lo que genera un gas de sintesis de acuerdo con las
siguientes reacciones quimicas (3):

1 .z
C+§ 0, - CO Reaccion 1

C+ H,0 - CO + H, Reaccion 2

El efluente del gasificador se pone en contacto con gas recirculado para enfriarlo hasta una
temperatura de 800 °C y hacerlo pasar por unos generadores de vapor de alta y media presion,
reduciendo su temperatura hasta los 270 °C. Posteriormente, el gas pasa por un filtro para eliminar
posibles particulas en suspensidn y por una torre de lavado con agua para eliminar acidos organicos
y NHs (3).

Una vez el gas generado en el gasificador ha sido acondicionado y se le han eliminados las particulas
en suspension y otros compuestos que podrian ir mezclados con el CO, es precalentado y mezclado
con vapor de agua para ser introducido en una unidad de transformacién, donde se lleva a cabo la
siguiente reaccion, denominada como Water-Gas-Shift (3):

CO+H,0 - CO, + H, Reaccién 3

La unidad de transformacion consta de tres reactores en serie, donde el efluente de cada uno de
ellos es utilizado para la generacidn de vapor de agua de alta o media presion.

Al primer reactor llega una mezcla de gas de sintesis y vapor de agua a una temperatura de 270 °C.
La salida de dicho reactor se utiliza para generar vapor de agua de alta y media presién y entra en el
segundo reactor a una temperatura de 275 °C. La salida del segundo reactor genera vapor de agua
a media presion, disminuyendo la temperatura del gas hasta los 265 °C e introduciéndose en el tercer
reactor. Una vez el gas de sintesis sale del tercer reactor, se utiliza para calentar hasta los 270 °C el
vapor de agua que se introduce en el primer reactor (3).



A la salida de la unidad de transformacién, los gases se componen principalmente de CO,, H; y H:S,
por lo que se introducen en una unidad de eliminacién de gases acidos, para eliminar, en una primera
etapa el H,S en un absorbedor de alta presion, y posteriormente, en una segunda etapa a menor

presién, se separan el CO, y el Hz (3).

La Figura 1 muestra el proceso anteriormente descrito.
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Figura 1. Descripcién de un proceso de gasificacion de carbdn (3)

3.2 Reformado autotérmico del gas natural

La primera etapa de este proceso consiste en desulfurar el gas para asi evitar el envenenamiento de
los catalizadores empleados en el proceso. Una vez el gas ha sido tratado, es mezclado con una
corriente de vapor sobrecalentado a alta presidn y la mezcla se calienta hasta los 550 °C para ser
introducida en el reformador. El efluente del reformador es llevado a una caldera de generacion de
vapor, donde una parte del vapor generado es alimentado al reformador y el resto se emplea en la

generacién de vapor sobrecalentado de alta presion (3).

Tras la caldera, el gas es conducido hasta la unidad de transformacién, donde ademas de la Water-

Gas-Shift se llevan a cabo las siguientes reacciones (3):

CH, + 0, > CO, + 2 H,0

CH, + H,0 - CO +3H,

CH, + CO, — 2CO + 2H,

Reaccion 4

Reaccién 5

Reaccién 6

Las reacciones anteriores se llevan a cabo en dos reactores en serie. A la salida del primer reactor, el
gas se enfria al pasar, primeramente, por un sobrecalentador de vapor, y posteriormente, por un
calentador de agua de alimentacidn de la caldera, introduciéndose seguidamente en el segundo
reactor a una temperatura de 200 °C. El gas de salida del segundo reactor se utiliza para precalentar
el agua de alimentacién de la caldera y para proporcionar calor en la eliminacion de CO; en la unidad

de eliminacién de gases acidos (3).



En la unidad de eliminacidn de gases acidos, el gas de sintesis generado se pone en contacto con una
solucién de amina para eliminar el CO,, generando de este modo una corriente rica en hidrégeno y
libre de didxido de carbono. El calor necesario en esta unidad es aportado por el propio gas de
sintesis junto con un aporte de vapor de agua a baja presion (3).

En la Figura 2 se muestra de manera general el proceso descrito anteriormente.

Aire
Y
Pretratamiento Reformado de
—Gas natural—| >
de gas natural gas natural
Y
Water-Gas-Shift . Purificacién y
., Separacién de . _
Y recuperacion atl » compresion de [FHidrogeno-m-
syngas s
de calor hidrégeno
CcO2

Figura 2. Proceso de reformado autotérmico de gas natural (3)

3.3 Reformado con vapor del gas natural

Esta ruta de produccién de hidrégeno es muy utilizada industrialmente, sobre todo en las refinerias,
donde el hidrégeno es consumido en las unidades de hidrotratamiento del crudo (3).

El proceso comienza con la desulfuracién del gas natural en un reactor de hidrodesulfuracién, donde
la corriente de gas natural es mezclada con una fraccion de hidrégeno y se hace pasar por un lecho
de catalizador de cobalto y molibdeno, convirtiendo el azufre en sulfuro de hidrégeno (3).

S+ H, - H,S Reaccion 7

El gas natural desulfurado se mezcla con una corriente de vapor sobrecalentado y se precalienta a
620 °C antes de ser introducido en el reformador (SMR), donde se produce un gas de sintesis rico en
hidrégeno y mondxido de carbono mediante la Reaccion 5 (3).

La corriente de salida del SMR es introducida primeramente en una caldera de recuperacion de calor,
donde se genera vapor a 35 bar y, posteriormente, se lleva hasta la seccién de reformado, donde el
CO producido en el reformador es oxidado con una corriente de vapor de agua a CO,, tal como indica
la Reaccion 3 (3).

Una vez se ha llevado a cabo la reaccion de Water-Gas-Shift, el gas compuesto por una mezcla de
CHa, CO, CO, y H; pasa a través de un lecho de adsorcidn para separar el hidrégeno del resto de
componentes y comprimirlo (3).

Para la eliminacién del CO, generado se emplea una unidad de absorcidon de aminas, donde se ponen
en contracorriente el gas proveniente de la unidad de adsorcion y el absorbente. La corriente de
MEA rica en CO; se lleva hasta una columna de desorcion, donde se recupera la amina libre de
didxido de carbono (1).



A continuacidn, la Figura 3 muestra el proceso de reformado con vapor del gas natural.
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Figura 3. Proceso de reformado con vapor del gas natural (3).



4 Hidrdégeno a partir de electrélisis

La electrdlisis consiste en la separacién del agua en hidrégeno y oxigeno mediante la aplicacion de
una corriente eléctrica. El agua se introduce en el dnodo, donde se genera oxigeno, protones y
electrones. Los protones viajan a través de una membrana de intercambio protdnico hasta el catodo,
mientras que los electrones llegan al cdtodo mediante un circuito eléctrico externo. Una vez los
electrones y los protones se encuentran sobre la superficie catddica, se produce la combinacién de
ellos y dan lugar a hidrogeno gaseoso (4).

En la Figura 4 se muestra un esquema de una celda electrolitica de tipo PEM.

Cathode - + Anode

HZ N H+ W l/2()2
e——

X H,0
> «
Cathode ~~ /"‘ ™~ Anode
Membrane

Figura 4. Esquema de una celda electrolitica tipo PEM (4)

A continuacién, se muestran las reacciones que se llevan a cabo en la celda electrolitica (4):

. 1
Anodo H20 —)2H++502+26_
Catodo 2H*+2e” > H,
- 1
Ecuacién global H,0 — H, + 502

El anodo suele estar formado por dxido de rutenio (RuOz) y éxido de iridio (IrO,) soportado sobre
una base de éxido de titanio, mientas que el catodo es de platino soportado sobre carbono o sobre
sulfuro de molibdeno (MoS;) (5).

Entre las variables de operacidn en los electrolizadores PEM, destacan la temperatura, la presion y
el grosor de la membrana de intercambio. Los efectos de cada una de estas variables se veran en
detalle mas adelante.

Otro aspecto importante es el de la potencia de entrada de la celda para llevar a cabo la
desintegracidn de la molécula de agua, ya que a mayor intensidad de corriente la produccién de
hidrégeno aumenta, mientras que la eficiencia de la celda disminuye (6).



4.1 Efecto de la temperatura

En la Figura 5 se puede observar que la demanda total de energia permanece constante, mientras
gue la energia eléctrica disminuye a medida que la temperatura va aumentando. Este aumento de

temperatura es debido al sobrepotencial involucrado en la operacién electrolitica (7).

El aumento de temperatura tiene lugar principalmente en la membrana de intercambio de protones
y en las capas cataliticas de los electrodos. Es de vital importancia mantener la temperatura dentro
de unos valores determinados (80 — 90 °C) para garantizar la estabilidad térmica de los materiales
gue componen la membrana de intercambio, ademas de evitar gradientes de temperatura en los

electrodos y provocar estrés mecanico y la degradacion de la capa catalitica de los mismos (8).

Figura 5. Variacion de la demanda de energia con la temperatura (7)
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Este descenso de energia demandada a medida que aumenta la temperatura va acompafiado de
una mayor eficiencia de la celda electrolitica. En la Figura 6 se muestra la eficiencia a las temperaturas
tipicas de trabajo de 300 K, 323 K y 353 K, lo que se corresponde con 27 °C, 50 °C y 80 °C

respectivamente (7).
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Figura 6. Variacién de la eficiencia con la densidad de corriente eléctrica a distintas temperaturas

(7)
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Las altas temperaturas de operacidn hacen que los electrodos sean mas reactivos y aumenten la
densidad de corriente en las zonas de intercambio, lo que conduce a unos valores mas bajos de
sobrepotencial. Como consecuencia de ello, la diferencia de potencial en la celda disminuye, como
se puede observar en la Figura 7 (7) (9).
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Figura 7. Variacién del potencial en la celda con la temperatura y la densidad de corriente (7)

4.2 Efecto de la presion

La presion de operacion juega un papel importante, ya que a altas presiones de operacion puede
ocurrir la migracién de oxigeno hacia el catodo o bien, la migracidn de hidrégeno hacia el anodo
generando, en ambas ocasiones, genera una pérdida de eficiencia (9).

El cruce de oxigeno hacia el catodo es menos preocupante, ya que, al legar sobre la superficie
de platino, el oxigeno se recombina rdpidamente, limitando el peligro de contener oxigeno en
la corriente de hidrdogeno. Sin embargo, si es mas preocupante el cruce de hidrégeno hacia el
anodo, ya que el alto potencial del anodo requiere una capa protectora del electrodo vy, por
tanto, la recombinacién del hidrégeno esta limitada, pudiendo contener importantes cantidades
de hidrégeno en la corriente de oxigeno, lo cual es sustancialmente peligroso. Este fendmeno
de migracién puede evitarse a costa de aumentar el grosor de las membranas (9). Sin embargo,
esta solucion lleva un efecto contrapuesto, ya que al aumentar el grosor de la membrana la
efectividad del electrolizador disminuye, como se vera posteriormente.

En la Figura 8 se puede observar que a medida que la presién aumenta, la densidad de corriente
Optima también aumenta, a consecuencia de compensar la pérdida de gases por migracion a los
electrodos contrarios (el oxigeno viaja hacia el catodo y el hidrégeno hacia el anodo) (9).
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Figura 8. Variacion de la energia necesaria y de la densidad de corriente con la presidn de
operacion (9)

4.3 Efecto del grosor de la membrana
Las membranas son las que permiten el paso de protones desde el dnodo hasta el cdtodo, donde
se combinan con electrones para dar lugar a hidrégeno gaseoso (4).

Las membranas mds utilizadas son polimeros de 4acido perfluorosulfénico como las
comercializadas por Nafion, Fumapem, Flemion o Aciplex. Entre todas las mencionadas,
destacan las membranas Nafion (Nafion 115, 117 y 212) debido a su operatividad a elevada
densidad de corriente (2 A/cm?), su alta durabilidad, elevada conductividad protdnica, una
buena estabilidad mecdnica, su estabilidad ante cambios de temperatura de operacion y la
limitada permeabilidad de oxigeno e hidrégeno (4) (10).

El grosor de las membranas es un pardmetro importante en el funcionamiento de los
electrolizadores, ya que a mayores grosores la eficiencia disminuye. Esto es debido a un
aumento de la resistencia eléctrica que la membrana experimenta al aumentar el grosor,
llevando a la celda a una operacidn con potenciales eléctricos mas elevados. Este
comportamiento se puede observar en la Figura 9 (7) (10).
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Figura 9. Variacion del potencial de la celda electrolitica con el espesor de la membrana de
intercambio (7)
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A consecuencia de este aumento de potencial, la eficiencia del electrolizador disminuye, tal
como se indica en la Figura 10 (7).
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Figura 10. Variacion de la eficiencia con el espesor de la membrana de intercambio (7)

4.4 Operacién dinamica y vida util del electrolizador
En la operacién de un electrolizador se pueden diferenciar tres estados:

e Cold standby: el electrolizador esta en parada sin producir hidrégeno, pudiendo tardar
varios minutos hasta entrar en operacion (11).

e Hot standby: en este modo el electrolizador no produce hidrégeno, pero esta preparado
para entrar en operacién en cualquier momento. El equipo se encuentra en las condiciones
de presion y temperatura de operacion, con la diferencia de que no se le suministra la
energia eléctrica necesaria para operar el equipo, sino la suficiente para que el equipo se
encuentre en estas condiciones (11).

e Estado de operacidn: es el modo en el que se le suministra la intensidad suficiente para que
el electrolizador genere hidrogeno. El estado de operacidon puede variar en un rango
comprendido entre el 10 y el 100% de su produccidn nominal (11).

Eltiempo requerido para pasar desde un estado de Cold-Standby hasta un estado de plena operacién
puede variar entre 2 y 6 minutos, mientras que el tiempo de parada es de 1 minuto. Es importante
sefialar que la velocidad de respuesta electrolizador puede variar segun el fabricante del mismo (12)
(13).

La operacidn dindmica de un electrolizador, junto con los ciclos de arranque y parada, influyen en la
vida util del mismo (13). De este modo, se tiene una vida util de 10 afos (55.000 — 120.000 horas de
operacidn) para electrolizadores de operacion dinamica, mientras que aquellos que operan en
condiciones estacionarias se tiene una vida util comprendida entre 20 y 50 afios (14). Por otro lado,
cambios rapidos en la carga del electrolizador también influyen sobre la vida util del mismo,
provocando una pérdida anticipada del rendimiento (15).
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El aumento de la vida util lleva asociado un aumento en su coste, ya que se requieren mayores
cantidades de catalizador en los electrodos y mayor grosor de las membranas poliméricas (15).
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5 Alternativas en la gasificacién de biomasa

La conversidn de biomasa a hidrégeno puede realizarse mediante dos rutas diferentes (16):

e Rutas termoquimicas:
- Gasificacién con vapor.
- Pirdlisis.
- Reformado con vapor de bio-crudos.
- Gasificacién con agua en estado supercritico.

e Rutas bioldgicas:
- Biofotdlisis.
- Fermentacion.

Una de las diferencias a destacar entre ambas rutas, ademas de la tecnologia empleada, y los costes
de inversidn, es la eficiencia que consiguen cada una de ellas. Las rutas térmicas tienen una mayor
eficiencia térmica que las bioldgicas, llegando a alcanzar un 52% (16)

5.1 Rutas termoquimicas

5.1.1 Gasificacién con vapor
En este proceso, la biomasa es gasificada en presencia de oxigeno y vapor de agua, operando a unas
temperaturas del orden de 600 — 1.000 °C y a presiones de 30 bares aproximadamente. El producto

es un gas de sintesis compuesto principalmente por hidréogeno y CO, ademas de trazas de otros gases
procedentes de la biomasa (16).

El gas de sintesis es posteriormente tratado en una unidad de Water-Gas-Shift, donde se introduce
vapor de agua para convertir el CO en CO, y generar hidrégeno adicional (16).

5.1.2 Pirdlisis

El proceso de pirdlisis es muy similar al de la gasificacién, con la diferencia de que se lleva a cabo a
menores temperaturas (350 — 50 °C) y presiones (1 -5 bar) (16), ademas de operar en ausencia de
aire (17).

Los productos que se obtienen de pirdlisis es un gas de sintesis, ademas de un bio-crudo o aceite de
pirdlisis y productos sdlidos (cenizas y char de pirdlisis) (16)

5.1.3 Gasificacidon con agua en estado supercritico

En las condiciones de fluido supercritico (375 °C y 220 bares) el agua tiene las mismas propiedades
tanto en estado liquido como en estado gaseoso.

Bajo estas condiciones, el agua es miscible con aquellos compuestos orgdnicos en los que en
condiciones normales de presién y temperatura no lo es. Esto aporta la ventaja que el agua puede
comportarse como reactivo y catalizador con diferentes compuestos de la biomasa, llevando a cabo
las siguientes reacciones (16):

Biomasa + H,0 — CO + H, (Reformado con vapor)
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CO+ H,0 - C0O, + H, (Water — Gas — Shift)
CO+3H,—- CHy+ H,0 (Reaccién de metanacion)

En la primera reaccidn, se genera un gas de sintesis rico en hidrégeno y CO, ademds de otros
compuestos organicos que se encuentran presentes en menor proporcion. Tras la gasificacion, el gas
de sintesis se lleva a un equipo de Water-Gas-Shift, donde el CO se convierte en CO; en presencia de
vapor de agua. Sin embargo, en este equipo también puede llevarse a cabo la reaccion de
metanacidn, reaccion indeseada que puede inhibirse mediante el uso de catalizadores o de vapor de
agua.

Es importante seialar que esta tecnologia no precisa de una etapa de secado previo de la biomasa
antes de ser introducida en el gasificador, pudiendo tratar biomasas con alto contenido en humedad.
Ademas, el hidrégeno es generado a alta presién, por lo que su relacion de compresion para ser
almacenado es relativamente baja (16).

5.2 Rutas bioldgicas
5.2.1 Biofotdlisis

Se puede distinguir entre biofotdlisis directa e indirecta.
e Biofotdlisis directa:

En este proceso, algas y bacterias transforman los carbohidratos presentes en la biomasa en
hidrégeno y acidos organicos mediante enzimas de hidrogenasa y nitrogenasa (18).

Las algas verdes, bajo condiciones practicamente anaerobias, son capaces de separar el agua en
oxigeno e iones de hidrégeno. Posteriormente, mediante enzimas de hidrogenasa estimuladas por
la luz solar, convierten los iones en moléculas de hidrégeno (18).

e Biofotdlisis indirecta:

Esta transformacion es llevada a cabo mediante bacterias y algas que consumen CO; para generar
oxigeno y glucosa que, posteriormente, es convertida en hidrogeno (18):

12 H,0 + 6 CO, + Luz — CgHy,04 + 6 0,

C6H1206+ 12 H20+LuZ - 12 H2+6C02

5.2.2 Fermentacion

La fermentacion es un proceso que se lleva a cabo a través de microorganismos en ausencia de
oxigeno, obteniendo como resultado alcoholes organicos, acetona, hidrégeno y CO, (18).

El proceso puede realizarse en cdmaras oscuras, donde bacterias anaerobias descomponen la
glucosa de la biomasa en hidrégeno y acidos organicos (acido acético y butirico, principalmente) bajo
unas condiciones de pH 4acido (5-6) y en ausencia de luz (18).

Las reacciones implicadas son las siguientes (18):

CeH1206 + 2H,0 - 2CH;CO0H+4H,+2C0, Fermentacion acética
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CeH{206 + 2H,0 - CH3CH,CH,COOH +2H, +2CO0, Fermentacién butirica

Este proceso debe realizarse con bajas presiones parciales de hidrégeno, ya que un aumento en la
concentracion del mismo hace que su produccidn disminuya (18).

5.3 Seleccion de alternativas

Haciendo una primera seleccidn entre las ambas formas de produccion de hidrégeno, es importante
tener en cuenta que las rutas térmicas disponen de un mayor rendimiento a hidrégeno, ademas de
ser tecnologias con suficiente madurez en comparacién con las rutas biolégicas, por lo que son
seleccionadas para la generacidn de hidrégeno a partir de biomasa.

Una vez seleccionada el tipo de ruta, se selecciona la gasificacion con vapor, ya que la gasificacidn
con agua en estado supercritico o la pirdlisis presentan algunos problemas adicionales, los cuales se
comentan a continuacion:

Pirdlisis

Esta tecnologia, aunque supone una operacién a menor temperatura que la gasificacion,
tiene un menor rendimiento a hidrogeno. Ademas, la generacién de char y de aceite de
pirdlisis pueden dificultar la posterior separacién del syngas.

Gasificacidn con agua en estado supercritico

Esta ruta termoquimica supone un gran gasto energético, sobre todo en la compresién del
agua para alcanzar el punto critico. Ademas, el tratamiento del liquido generado también
supone un inconveniente que hace que se descarte esta opcién para la produccién de
hidrégeno.

Gasificacidn de bio-aceites

Esta ruta requiere de un proceso previo que transforme la biomasa en un bio-liquido que
posteriormente es gasificado, por lo que se puede considerar que es una etapa dentro de
un proceso global para la obtencién de hidrégeno, es decir, la gasificacion de bio-aceites
puede integrarse conjuntamente con la pirdlisis o con la gasificacion con agua en estado
supercritico, pero supondria un coste de capital elevado, lo que hace que esta opcién quede
descartada.
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6 Gasificacion. Parametros de operacién

A continuacién, se van a presentar los diferentes parametros de operacion que influyen
significativamente en la generacion de syngas y su posterior procesado en la obtencién de
hidrégeno.

6.1 Materia prima

La composicidon de la biomasa empleada es uno de los principales factores que influyen en su
gasificacion. Por ello, altos contenidos de humedad, de volatiles y de cenizas reducen la eficiencia
del proceso, ademas de suponer un coste adicional en el transporte de la misma (19).

El contenido en cenizas supone un problema adicional, ya que requiere la instalacién de un complejo
tren de limpieza y purificacion del gas que incrementa el coste de operacién. Este problema se ve
aun mas agravado cuando se tienen altos contenidos de humedad, ya que se genera una masa de
cenizas que provoca una dificil separacidn entre el gas y las cenizas, llegando a tener un syngas de
menor calidad (19).

Al realizarse un andlisis elemental de la biomasa, se pueden encontrar carbono, hidrégeno,
nitrégeno, azufre y oxigeno, variando entre los siguientes rangos:

e C:40-50% (p/p).
H:5-7 % (p/p).
N:0,1-1% (p/p).
S:0,1-6% (p/p).
0:40-55% (p/p).

Altos contenidos en azufre o nitrégeno generan amoniaco, HCN, sulfuro de hidrégeno y COS que
deben ser eliminados para evitar efectos de corrosion y el envenenamiento de catalizadores aguas
abajo del gasificador (19).

La composicion de las cenizas también es un factor a tener en cuenta a la hora de realizar la
gasificacion, ya que afecta a la generacién de puntos calientes en el interior del reactor. Dicho esto,
cenizas con altos contenidos en sodio y potasio forman aglomeraciones y resultan muy corrosivas,
debido a la tendencia que tienen a reaccionar con el azufre (19).

6.2 Tipo de gasificador
Entre los tipos de gasificadores se pueden distinguir entre:

e Lechofijo.
e Lecho fluidizado.
e Lecho arrastrado.

6.2.1 Gasificador de lecho fijo
Flujo descendente

La biomasa se introduce por la parte superior del gasificador, mientras que el agente de gasificacién
es introducido en una zona intermedia del mismo. En la zona superior a la inyeccidn del gasificante,
se produce la devolatilizacion de la biomasa. A medida que la biomasa desciende se produce una
primera etapa de oxidacién, donde se lleva a cabo la combustién de los gases de pirdlisis generados
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en la zona de secado, y, por ultimo, la gasificacidn. El gas producto es retirado desde la zona inferior
del reactor (19).

Una de las ventajas que presenta este tipo de gasificador es una elevada conversion de la biomasa
(95 % en peso) y una generacion de tar muy baja (0,0015 — 3 g/Nm? de gas) (19).

En la Figura 11 se muestra el esquema de un gasificador de flujo descendente.

Biomass

Devolatilization

Gasifying
agent

Gasifying ——x
agent

Oxidation

Gasification

Figura 11. Gasificador de flujo descendente (19)

Flujo ascendente

En este reactor la biomasa se introduce por la parte superior, mientras que el gas se introduce por
el inferior de equipo, obteniendo un flujo en contracorriente entre la biomasa y el aire de gasificacion
(19).

En la primera zona de contacto entre el gas y la biomasa se produce la oxidacion del H, y CO generado
en la zona de gasificacion, lo que provoca el calentamiento del gas. Superior a la oxidacion se produce
la gasificacidn. Por ultimo, en la zona superior del reactor se produce una disminucién de la
temperatura del gas, como consecuencia de la etapa de gasificacién (se llevan a cabo reacciones
endotérmicas), provocando de este modo el secado y la devolatilizacion de la biomasa introducida
(19).

A consecuencia de la disminucién de temperatura en la zona superior del gasificador (200 — 400 °C)
se genera una importante cantidad de tar (30 — 150 g/Nm?3) (19).

En la Figura 12 se muestra el esquema de un gasificador de flujo ascendente.

Biomass Gas

Drying
Devolatilization

Gasification

Onxidation

Gasifying
agent

Figura 12. Gasificador de flujo ascendente (19)
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Este tipo de gasificador es capaz de procesar biomasas con alto contenido en humedad (por encima
del 65% en peso) y de cenizas (por encima del 25% en peso).

Flujo cruzado

La biomasa se introduce por la parte superior, mientras que el agente gasificador se introduce a alta
velocidad en una zona intermedia del equipo, opuesta a la zona por donde se retira el gas de sintesis
(19).

Al introducirse el agente gasificador se produce la combustién, aumentando la temperatura del gas
hasta los 1.500 °C aproximadamente. En la zona de gasificacidn los gases generados en la pirdlisis y
la devolatilizacidn se reducen a hidrégeno y mondxido (19).

En la Figura 13se muestra el esquema de un gasificador de flujo cruzado.

Biomass

- Devolatilization

Oxidation

Gasification

\

Gasifying
agent

=> Gas

Figura 13. Gasificador de lecho fluidizado (19)

6.2.2 Gasificador de lecho fluidizado

En esta tecnologia de gasificadores, la biomasa se mantiene fluidizada y mezclada con un catalizador
(normalmente arena, alimina, olivina o dolomita), obteniendo un perfil homogéneo de temperatura
a lo largo de toda la zona de reaccion. Gracias a ello, el secado, la volatilizacién, oxidacion y
gasificacion ocurren de forma simultanea en la zona de reaccién (19).

La temperatura tipica de operacién es de 800 - 900 °C, por lo que la formacién de tar no es muy
elevada (19).

Lecho burbujeante

El agente gasificante se introduce por el fondo del equipo con una velocidad suficiente para
suspender las particulas del lecho y mantener una temperatura adecuada.

Puede introducirse un aire secundario en la zona superior del equipo para eliminar los precursores
de tary las particulas de carbono que no han reaccionado.

Las cenizas son separadas del gas mediante el uso de un ciclén (19).
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En la Figura 14 se muestra el esquema de un gasificador de lecho burbujeante.

Gas

Biomass

‘\Bed

material

Figura 14. Gasificador de lecho burbujeante (19)

Lecho circulante

El gas de gasificacion es introducido desde la parte inferior del reactor a una velocidad mas elevada
que en el lecho burbujeante, ya que debe proporcionar la suficiente energia para que las particulas
de catalizador fluyan a través del lazo de recirculacion (19).

En comparacion con el lecho burbujeante, se tienen un perfil de temperaturas mas uniforme, lo que
permite tener una mayor conversion de los volatiles hacia gas de sintesis, ademas de una menor
formacion de tar (19).

El gas es separado de las particulas sélidas mediante un cicldn, haciendo que las particulas de
biomasa no convertidas tengan un mayor tiempo de residencia en el equipo (19).

En la Figura 15 se muestra el esquema de un gasificador de lecho fluido circulante.

Ash Gasifying
agent

Figura 15. Gasificador de lecho fluido circulante (19)
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6.2.3 Gasificador de lecho de arrastre
Este tipo de gasificador no es muy empleado en la gasificacion de la biomasa.

El principal inconveniente que presentan es que las particulas de biomasa tienen un tiempo de
residencia muy corto, lo que obliga a que tengan un tamafio de particula muy pequefio para obtener
un alto grado de conversion. A veces, la energia necesaria para conseguir los tamafios de particulas
requeridos hace que la eficiencia global del proceso sea muy baja (19).

Pese a ello, entre las ventajas de este tipo de gasificador destaca una conversién del carbono cercana
al 100 %, ademas de generar un gas con muy bajo contenido en tar (19)

En la Figura 16 se muestra el esquema de un gasificador de lecho de arrastre.

Gasifying Oxygen

agent

Gas

Figura 16. Gasificador de lecho de arrastre (19)

6.3 Tamafo de particula

La biomasa suele llegar a la planta con tamafios muy irregulares, por lo que suele someterse a un
proceso de molienda para reducir y homogeneizar el tamafio de particulas, ya que esto ofrece un
perfil homogéneo de temperatura en las particulas, ademas de favorecer la reaccion entre el sélido
y el gas (19).

6.4 Temperaturay tiempo de residencia

El tiempo de residencia, junto con la temperatura influyen conjuntamente en la formacién de chary
de tar derivados de la biomasa. De este modo, tiempos de residencia relativamente bajos y
temperaturas altas o moderadas tienden a generar char, mientras que una operacion a baja
temperatura promueve la formacién de char (19).

En cuanto a la composiciéon del gas, altas temperaturas aumentan la produccién de hidrégeno y
disminuye la de CO. Sin embargo, operar por encima de los 800 °C favorece la formacién de escorias
y la aglomeracidn de cenizas (19).
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6.5 Ratio vapor/biomasa

La ratio oxigeno/biomasa, denominado ER (equivalence ratio), es muy importante para determinar
los productos principales que se van a obtener en la gasificacién. Dicho esto, valores elevados de ER
supone una mayor concentracién de CO; en el gas, mientras que a valores bajos se obtienen mayores
cantidades de H, y CO. Tipicamente, se usan valores de ER comprendidos entre 0,2 y 0,4 (19).

Por otro lado, la ratio vapor/biomasa incrementa la formacién de hidrégeno a través de la reaccion
de Water-Gas-Shift. El valor de este ratio viene determinado por la estequiometria de la reaccidn, ya
que al aumentar demasiado dicho valor puede aparecer vapor de agua en el gas producto, lo cual
dificulta su posterior tratamiento de purificado (19).

Es importante sefalar que la formacién de char estd inhibida a elevados valores de ER y
vapor/biomasa, debido a que hay mayor cantidad de oxigeno y vapor para reaccionar con las
particulas precursoras de tar. Sin embargo, en ratios demasiado bajos se fomenta la formacion de
tar, obteniendo un gas muy pobre en H, y CO (19).

6.6 Agente gasificante

El tipo de agente gasificante influye en la composicién del syngas producido. Los agentes mas
empleados en la gasificacion son (19):

e Oxigeno.
e Aire.
e Vapor de agua.

Cabe destacar que al utilizar oxigeno o aire suele hacerse en un ratio inferior al estequiométrico para
producir una combustién parcial de la biomasa (19).

6.7 Presiéon

El rango de presion en el que se puede llevar a cabo la gasificacion (10 — 100 bar) influye en la
distribucion de componentes que se pueden obtener en el gas producto (19).

A medida que la presién aumenta, se tienen mayores cantidades de metano y CO,, mientras que la
concentracion de hidrégeno y CO disminuye. Del mismo modo, la formacidn de tar se ve inhibida a
altas presiones (19).

Sin embargo, la gasificacion se lleva a cabo a presiones moderadas de unos 30 — 35 bares, llegando
a un equilibrio entre la inhibicién de tar, concentraciones de syngas adecuadas y un tamaio de
equipo no muy grande (19).
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7 Combustidon de hidrégeno

A continuacion, se comentan los principales problemas técnicos que supone la combustion de
combustibles gaseosos con altas concentraciones de hidrégeno. Ademas, se exponen posibles
soluciones, asi como el desarrollo de nuevas tecnologias para la combustion del hidrégeno por parte
del grupo Mitsubishi y Ansaldo Energia.

El principal inconveniente que se presenta al quemar hidrégeno es la alta temperatura de
combustién, generando una cantidad relevante de NOx. Por este motivo, se diluye el comburente
con vapor para generar temperaturas de llamas mas bajas y reducir la generacidon de NOx. Sin
embargo, esto tiene un comportamiento contrapuesto, ya que reduce notablemente la eficiencia de
la combustion (3)

Otro de los problemas que presenta la combustién de hidrégeno es la fluctuacion de la presion de
combustién y el retroceso de llama (20)

El retroceso es un fendmeno ocasionado por la alta reactividad del combustible y unas velocidades
de inyeccion de la mezcla relativamente bajas, haciendo que la llama se aproxime al quemador y
pueda propagarse hacia su interior (21).

7.1 Grupo Mitsubishi

El grupo Mitsubishi ha creado una turbina (701F) capaz de procesar gas natural, combustible rico en
hidrégeno, asi como una mezcla de ambos, obteniendo eficiencias de combustién del 34,9 % (20).

Actualmente, han desarrollado una cdmara de combustién que procesa una mezcla de gas natural
con un contenido del 30 % de hidrégeno, siendo una tecnologia capaz de producir hasta 700 MW
térmicos (20).

Dicha tecnologia utiliza métodos de premezcla de combustible y comburente antes de entrar en la
cdmara de combustion, lo cual favorece las condiciones de retroceso de llama. Sin embargo, el
retroceso se ha eliminado gracias a la reduccion del area de baja velocidad que se produce en el
centro de la boquilla de alimentacién de la mezcla. De este modo se obtiene una combustién de
bajas emisiones de NOx (favorecido por las condiciones de premezcla) y sin retroceso de llama
(debido a la reduccion de las zonas de baja velocidad) (20).

7.2 Grupo Kawasaki Heavy Industries
El grupo Kawasaki Heavy Industries ha desarrollado tres sistemas de combustién de hidrégeno:

El primero de ellos (Figura 17 a) es disefiado para operar tanto con hidrégeno, como con gas natural,
ademads de poder procesar la mezcla de ambos. En una prueba donde solamente se quemd
hidrégeno, las emisiones de NOx registradas eran de 50 ppm (operando con un 16 % en volumen de
oxigeno) (22).

El segundo quemador (Figura 17 b) es un combustor convencional capaz de operar con una entrada
del 30 % de hidrégeno en una mezcla de hidrégeno y gas natural. Al intentar quemar solamente
hidrégeno las emisiones de NOx aumentan, ademas de tener problemas de retroceso de llama (22).

El Gltimo combustor (Figura 17 c) se ha disefiado para generar unas micro llamas con el fin de reducir
las emisiones de NOx debido al bajo tiempo de residencia que presentan los reactivos en el frente
de llama. El combustible gaseoso se introduce a través de unos pequefios inyectores situados
perpendicularmente al flujo de gas, generando una mezcla aire-hidrégeno que se quema de forma
instantanea en unas llamas de 5— 10 mm de longitud. Es importante sefiara que este ultimo modelo
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aun no ha sido operado en combustion de hidrégeno puro y bajas emisiones de NOx (22).

Figura 17. Diferentes tipos de quemadores de hidrégeno desarrollados por Kawasaki Heavy
Industries (22).

7.3 Grupo Ansaldo Energia

Ansaldo Energia y Equinor, tras una colaboracién conjunta, han puesto en marcha pruebas para
determinar que la cdmara de combustién de la turbina de gas clase H GT36 de Ansaldo puede
funcionar quemando solamente hidrégeno. Pruebas recientes muestran que dicha turbina puede
funcionar con una variacion volumétrica de hidrégeno comprendida entre el 0 y el 50 %, pudiendo
operar hasta con un 70 % (23).

Esta tecnologia ha avanzado desde una combustién de premezcla a una secuencial. En un sistema
de combustién de premezcla, los combustibles con alto grado de reactividad, como es el caso del
hidrégeno, pueden desplazar la llama hacia el quemador, provocando el aumento de emisiones de
NOx y sobrecalentando el quemador. Para evitar este problema, Ansaldo ha desarrollado el sistema
de combustién secuencial, donde se dispone de dos cadmaras de combustion relativamente
pequefias para que se pueda producir una mezcla rapida y los tiempos de residencia posteriores a la
llama sean bajos, evitando de este modo la formacién de NOx. En la primera etapa, se produce una
combustién convencional, mientras que en la segunda etapa se produce una autoignicion del
combustible (24).

Alo largo de la primera etapa se produce una disminucidn de la temperatura debido a la entrada de
aire que reaccionard en la segunda etapa. De este modo, la temperatura de entrada a la segunda
camara de combustidn es relativamente baja, lo cual ayuda a posicionar la llama en un lugar
adecuado para lograr una combustion con una pobre formacion de NOx (24).

En la Figura 18 se muestra el comportamiento de la temperatura a lo largo de las dos etapas de
combustion.
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Sequential Combustion

1* combustor Mixer/HP Seq. Burner Seq. Combustor
- H,
H I B
pr
Sfi inlet T Exit T AT
flame
position Full
5 Power and
Less Fuel Efficiency
More
Fuel

Same performance of Natural Gas

Figura 18. Evolucién de la temperatura en un sistema de combustion secuencial (24).

Ademas de la turbina GT36, de la que se ha hablado anteriormente, Ansaldo tiene otros dos modelos
capaces de operar con hidrégeno previamente diluido con vapor. A continuacién, en la Tabla 1 se
muestran las turbinas de hidrégeno que usa Ansaldo y sus especificaciones.

Tabla 1. Especificaciones de las turbinas de hidrogeno de Ansaldo Energia

Modelo AE94.3A (25) Modelo GT 26 (26) Modelo GT 36 (27)
% Hidrogeno (v/v) 25,0 30,0 50,0
Caudal (t/h) 2.718 2.668 2.556
Rendimiento (%) 40,3 41,0 42,3
Potencia (MW) 340 370 369
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8 Planta de gasificacién

En este apartado se describe de forma general el proceso seleccionado para la gasificacién de
biomasa con el objetivo de producir gas de sintesis. Posteriormente, dicho gas se somete a varias
operaciones con el propdsito acondicionamiento y purificacién del hidrégeno obtenido.

El proceso seleccionado se compone de las siguientes etapas:

e Gasificacion con aporte de calor indirecto.

e Reformado de tar.

e Eliminacién de particulas y compresion del gas.
e Desulfuracién.

e Reaccién de reformado y Water-Gas-Shift.

e Purificacién.

Primeramente, antes de entrar en los diagramas de flujo y composicion del gas de sintesis en cada
una de las etapas mencionadas anteriormente, en la Figura 19 se expone un diagrama de bloques
de la planta.
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o ) ———Syngas—-| ——Syngas—m= compresion de - esulfuracion
—Olivina—| biomasa tar P '
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Off-Gas Syngas
. Produccion . L, )
- Flectricidad——| o l—H2—  Purificacién  |=—Syngas—— Water-Gas-Shift
Electricidad

T

Condensado Vapor

Figura 19. Diagrama global de la planta de gasificacion integrada con la planta de generacion de
electricidad.

8.1 Gasificacion

La biomasa es introducida en un gasificador de lecho fluido circulante con aporte de calor externo
mediante la circulacién de olivina entre el gasificador y el combustor. La salida del gasificador se hace
pasar por dos ciclones en serie, donde la fraccion sdlida de olivina y char se separa de la fraccion
gaseosay esintroducida en el combustor, para llevar a cabo la combustidn del char. El calor generado
en la reaccion es absorbido por la olivina, la cual es nuevamente introducida en el gasificador (28).

Tras su paso por el primer cicldn, el gas se hace circular por segundo cicléon, ambos con una eficiencia
del 99,9%, en el que se eliminan sdlidos mas finos que no han podido ser separados en el primer
ciclon.

Tras la eliminacion de particulas de la corriente gaseosa, el gas de sintesis es enviado a la zona de
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reformado de tar.

En la Figura 20 se muestra el diagrama de la zona de gasificacion.
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Figura 20. Diagrama de la zona de gasificacion (28)

Las corrientes principales de la zona de gasificacion son las siguientes:

e Corriente 105: Entrada de biomasa a la planta.

e Corriente 200: Entrada de vapor al gasificador.

e Corriente 208: Entrada de aire al combustor.

e Corriente 212: Gases de combustion.

e Corriente 221: Alimentacion de catalizador fresco.

e Corriente 224: Gas de sintesis hacia la zona de reformado de tar.

Las condiciones en las que opera el gasificador son (28):

e Temperatura: 870 °C.
e Presién: 1,52 bar.
e Ratio vapor/biomasa: 0,4 (kg/kg).

La composicidon masica del gas en la corriente 224 es la siguiente:

H2: 1,28 % C0,: 15,00 % CHa: 6,56 % CoH2: 0,28 %
H,0: 40,65 % H»S: 0,07 % CHe: 0,23 % CsHe: 0,27 %
CO:31,47% NHz3: 0,15 % CoHa: 3,25% Tar: 0,79 %

8.2 Reformado de tar

El objetivo principal de esta etapa es la transformacién del tar en hidrégeno empleando vapor en
presencia de olivina. Sin embargo, ademas de la transformacion del tar, especies como el metano,
eteno, etileno, benceno y amoniaco también reaccionan, aumentando asi el contenido en
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hidrégeno, monéxido y didxido de carbono en el gas de sintesis (28).

A la salida del reformador de tar, el gas circula a través de un ciclén para eliminar la fracciéon sélida
de olivina, la cual es introducida en un regenerador donde un incremento de temperatura provoca
la reactivacion del catalizador. Para alcanzar la temperatura necesaria a la que se lleva a cabo la
reactivacion, en el regenerador se introduce gas natural y una fraccién de off-gas procedente de la
zona de purificacién de hidrégeno. Por ultimo, los gases de combustidn pasan a través de un cicldn
que separa la olivina del resto de gases, y reintroduciéndola en el reformador de tar.

El gas de sintesis procedente del ciclén instalado a la salida del regenerador (C-04) se hace pasar por
el interior de un intercambiador de calor para generar vapor, sufriendo un enfriamiento hasta una
temperatura de 150 °C y es enviado a la zona de compresion.

En la Figura 21 se muestra el diagrama de la zona de reformado de tar
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Figura 21. Diagrama de la zona de reformado de tar (28)

Las corrientes principales de la zona de reformado de tar son las siguientes:

e Corriente 224: Alimentacion de syngas al reformador.

e Corriente 231: Syngas a la salida del reformador.

e Corriente 300: Syngas hacia la zona de lavado y compresion.

e Corriente 426: Alimentacion de off-gas al regenerador de catalizador.

e Corriente 427: Alimentacion de gas natural al regenerador de catalizador.
e Corriente 429: Alimentacion de aire al regenerador de catalizador.

La composicion expresada en porcentaje en masa del gas de la corriente 231 es la siguiente:

H: 5,08 % C02: 27,73 % CHs:1,31% C2H2: 0,03 %
H.0: 23,72 % HS: 0,07% C2He: 0,00 % CsHe: 0,00 %
C0:41,71% NHz: 0,01 % CH4: 0,33 % Tar: 0,00 %
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8.3 Compresion

Una vez el gas de sintesis ha salido del drea de reformado de tar, se somete a un lavado con agua
para eliminar posibles particulas sélidas, amoniaco y tar residual que pueda estar presente en la
corriente gaseosa. Para ello, se emplea un caudal de agua suficiente para que la temperatura del gas
a la salida del scrubber sea de 60 °C (28).

Tras la eliminacidn de particulas en suspension, el gas se comprime hasta una presion de 29 bares.
Para ello, se dispone de un tren de compresidon de cinco etapas con refrigeracion intermedia,
logrando que el gas se enfrie hasta una temperatura de 60 °C. Posterior al cooler encargado de
enfriar el gas entre las etapas de compresion, se tienen unos tanques donde se produce la separacion
entre el gas y los condensados generados debidos al enfriamiento que ha sufrido el gas (28).

En la Figura 22 se muestra el diagrama de la zona de lavado y compresion del gas.
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Figura 22. Diagrama de la zona de lavado y compresion (28).

Las corrientes principales de la zona de lavado y compresién son las siguientes:

e Corriente 300: Alimentacidon de syngas al scrubber.

e Corriente 305: Alimentacion de agua de lavado al scrubber.
e Corriente 312: Alimentacion de syngas a la zona de compresion.

e Corriente 314: Condensado proveniente de las etapas de compresion.
e Corriente 319: Syngas hacia la zona de desulfuracién.
e Corriente 336: Lodos provenientes del lavado de syngas.

La composicion masica del gas de sintesis de la corriente 319 es la siguiente:

H2:6,24 % C02:36,24 %
H.0:0,31 % HS: 0,09 %
CO:54,51 % NHz: 0,02 %

8.4 Desulfuracion

CHs: 1,72 %
CszI 0,00 %

C2H4I 0,42 %

CszI 0,04 %
CeHsI 0,00 %

Tar: 0,00 %

Para evitar problemas de corrosién y la desactivacion de catalizadores empleados aguas abajo, los
compuestos sulfurados deben ser eliminados del gas de sintesis. Para lograr una reduccion de azufre
de 400 ppm, hasta 1 ppm,, la desulfuracién tiene que llevarse a cabo en dos etapas (28):

e Sistema LO — CAT.
e Lechos de ZnO.
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Debido a que la entrada de azufre en los lechos de ZnO debe ser entre 10 y 20 ppm,, vy las
concentraciones son mucho mayores, se instala un sistema de LO-CAT para eliminar la mayor parte
del azufre presente en el gas de sintesis (28).

En el sistema LO-CAT, primeramente, se aumenta la temperatura del gas hasta los 50 °C antes de
introducirse en un lecho de absorcién donde se pone en contacto con una solucién de quelatos de
hierro en presencia de un catalizador. Tras su paso por el absorbedor, el contenido en H,S del gas se
ha reducido a 10 ppm,, pero aun sigue siendo una concentracion alta, por lo que se le hace pasar por
unos lechos de ZnO (28).

Por otro lado, la corriente de absorbente se introduce en un regenerador para obtener el azufre
elemental que se ha eliminado del gas. Tras su paso por el regenerador, la solucién de quelatos de
hierro vuelve a introducirse en la torre de absorcion (28).

Tras eliminar la mayor parte del azufre en la torre de absorcion, el gas se introduce en unos lechos
fijos de oxido de zinc para reducir el contenido de H,S por debajo de 1 ppm,, evitando el
envenenamiento de los catalizadores en la zona de Shift-Conversion (28).

/J_\SB 1 WATER-GAS-SHIFT

En la Figura 23 se muestra el diagrama de la zona de gasificacion.

1

Figura 23. Desulfuracion del gas de sintesis (28)

Las corrientes principales de la zona de desulfuracién son las siguientes:

e Corriente 319: Entrada de syngas a la zona de desulfuracion.
e Corriente 320: Entrada de syngas al absorbedor.

e Corriente 324: Azufre eliminado de la corriente de syngas.

e Corriente 326: Salida de syngas del absorbedor.

e Corriente 327: Entrada de syngas a los lechos de ZnO.

e Corriente 331: Salida de syngas de los lechos de ZnO.

e Corriente S-11: Entrada de aire al regenerador de absorbente.
e Corriente S-12: Recirculacion de absorbente.

e Corriente S-13: Azufre

33



La composicion de la corriente 331 es la siguiente:

H2: 6,25 % C02:36,27 % CH4:1,72 % C2H2: 0,04 %
H.0:0,31 % HS: 0,00 % C2He: 0,00 % CsHe: 0,00 %
CO: 54,56 % NHs: 0,02 % CH4: 0,43 % Tar: 0,00 %

8.5 Water-Gas-Shift

El gas de sintesis generado en la gasificacion de biomasa contiene elevadas cantidades de
hidrocarburos, los cuales pueden disminuir su concentracidn y convertirse en hidrégeno mediante
las reacciones de reformado y Water-Gas-Shift.

La reaccidn de reformado es fuertemente endotérmicay se ve favorecida a bajas presiones, mientras
que la reaccién de WGS es muy exotérmica, por lo que se lleva a cabo a temperaturas bajas y altos
ratios de vapor. Para favorecer estas condiciones de operacidon, se dispone de un primer reactor
(reactor de reformado) el cual se alimenta con una mezcla de vapor y gas de sintesis. Esta mezcla se
realiza con una ratio de 0,75 kg/kg de vapor y gas. Tras la reaccién de reformado, el efluente del
reactor se instala un cooler para disminuir la temperatura de la corriente de 490 °C hasta unos 200
°C. Tras el paso del gas por el segundo reactor, se vuelve a introducir en un cooler para generar vapor
y disminuir su temperatura hasta los 150 °C antes de entrar en la zona de purificacion (28).

En la Figura 24 se muestra el diagrama con dos etapas de reaccion.
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Figura 24. Zona de reaccion (Water-Gas-Shift) (28)

Las corrientes principales de la zona de Water-Gas-Shift son las siguientes:

e Corriente 331: Entrada de syngas a la zona de Water-Gas-Shift.

e Corriente 400: Alimentacion de vapor para la reaccién de Water-Gas-Shift.

e Corriente 401: Alimentacion de syngas y vapor a la primera etapa de Water-Gas-Shift.
e Corriente 406: Salida de syngas de la primera etapa de Water-Gas-Shift.

e Corriente 407: Alimentacion de syngas a la segunda etapa de Water-Gas-Shift.

e Corriente 409: Salida de syngas de la segunda etapa de Water-Gas-Shift.

e Corriente 411: Salida de syngas de la zona de Water-Gas-Shift.

La composicion masica del gas de sintesis en la corriente 409 es la siguiente:

H2:5,92 % C0,: 67,02 % CH4: 0,98 % C2H2: 0,02 %
H,0: 24,07 % H,S: 0,00 % C2He: 0,00 % CsHe: 0,00 %
C0:1,73% NHz: 0,01 % CoH4: 0,24 % Tar: 0,00 %
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Ahora bien, en el actual proyecto se ha introducido un caso de estudio en el que no se tiene en
cuenta la segunda etapa de reaccion, es decir, solamente se lleva a cabo la reaccién de reformado.

En la Figura 25 se muestra el esquema de la zona con una sola etapa de reaccion:
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Figura 25. Zona de reaccidn con una sola etapa (28)

%

Las condiciones de operacidn son las mismas que las descritas anteriormente, por lo que la Unica
diferencia se encuentra en la composicidon de la corriente gaseosa que se dirige hacia la zona de
purificacion.

La composicidon masica del gas de sintesis en la corriente 407 es la siguiente:

H2:5,23 % C02:51,94 % CH4: 0,98 % C2H2: 0,02 %
H.0: 30,24 % H,S: 0,00 % C2He: 0,00 % CsHe: 0,00 %
C0:11,33% NHs: 0,01 % CoH4: 0,24 % Tar: 0,00 %

8.6 Puirificacion

Tras la zona de reaccion, el gas de sintesis se lleva a la zona de purificacion. Primeramente, es
sometido a una disminucidn de temperatura para condensar el agua presente en el gas. Una vez
eliminada gran parte del agua, el gas se hace pasar a través de unos lechos de adsorcién donde
impurezas como el CO, CO, y CH4 son eliminadas, teniendo como producto una corriente de
hidrégeno con una pureza del 99,99 % (28).

Previo a los lechos de adsorcion, para que la purificacion sea viable econdmicamente, el gas debe
tener un porcentaje de hidrégeno del 70 %, por lo que se produce una recirculacién de hidrégeno
producto para lograr alcanzar dicho porcentaje. (28).

Es importante sefialar que el off-gas generado en la regeneracion de los lechos de adsorcién es
enviado a la zona de reformado de tar, donde se utiliza como combustible para la regeneracion de
la olivina (28).
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En la Figura 26 se muestra el esquema de la zona de purificacion.
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Figura 26. Purificacion de hidrégeno

En la entrada al cooler se hace la diferencia entre la corriente 407, en el caso de que solamente se
tenga una etapa de WGS, y la corriente 411, en el caso que se tengan dos etapas de WGS.

Las corrientes principales de la zona de purificacion de hidrégeno son las siguientes:

Corriente 407: Entrada de syngas a la zona de purificacién (una sola etapa de reaccion).
Corriente 411: Entrada de syngas a la zona de purificacidn (dos etapas de reaccion).

e Corriente 417: Entrada de syngas al tanque de condensado.

e Corriente 420: Salida de off-gas.

e Corriente 424: Salida de hidrégeno producto.

La composicién masica del off-gas de la corriente 426 puede variar entre los siguientes valores,
dependido si se tiene una o dos etapas de reaccion:

H2:5,23-5,92 % C0,:51,94-67,02 % CH4:0,98-0,98 % C:H2: 0,02 -0,02 %
H,0: 30,24 - 24,07 % H,S: 0,00 - 0,00 % C2He: 0,00-0,00 % CsHs: 0,00 —0,00 %
C0:11,33-1,73 % NHz3:0,01-0,01 % CH4:0,24-0,24% Tar: 0,00-0,00 %

36



9 Planta de potencia

Con el fin de poder utilizar el hidrégeno obtenido mediante la gasificacion y generar una electricidad
libre de emisiones de gases de efecto invernadero, se ha acoplado una planta de potencia de 400
MWe a la planta de gasificacidon de biomasa.

Para la generacién de electricidad se dispone de turbinas de hidrégeno, a las cuales se les alimenta
una mezcla de hidrégeno y vapor de agua, ademas de otra entrada de aire para aportar el oxigeno
necesario en la combustién del hidrégeno. Una parte del agua que sale de la turbina es introducida
en unas calderas de biomasa, las cuales se emplean para generar el vapor que, posteriormente, es
nuevamente introducido en la turbina. La parte restante es una purga de agua, ya que en la
combustién de hidrégeno se lleva a cabo la generacion de agua. Ademas, existe una alimentacion de
agua de red al ciclo del vapor, puesto que se asumen unas pérdidas del 1%.

A continuacion, la Figura 27 muestra un diagrama de bloques de la planta de potencia.

Aire ¢

Hidrogeno Turbina de gas Purga de agua—»

—Agua—
Vapor— Caldera

~4-Agua de red—

Figura 27. Diagrama de bloques de la planta de potencia.

Pensando en la posibilidad de tener que alimentar la turbina con gas natural como alternativa al
hidrogeno, se ha empleado el IW para medir la intercambiabilidad de la mezcla gaseosa y del gas
natural, entendiendo como intercambiabilidad la posibilidad de sustituir un gas combustible por otro
sin que se produzcan cambios sustanciales en la operacion segura del equipo de combustion (29).

El indice de Wobbe se define mediante la siguiente ecuacion (30):

. PCS
Indice de Wobbe = —— Ecuacion 1

VSD

Donde:

e PCSes el poder calorifico del gas combustible.
e SDes la densidad especifica del gas, definida como el cociente entre la densidad del gas y la
densidad del aire, ambas en las mismas condiciones de presion y temperatura (31).

Los valores del IW para las turbinas AE94.3A, GT 26 y GT 36 empleando hidrégeno como combustible
es de 4,58, 5,67 y 10,85 MJ/Nm?3, respectivamente.

Debido al elevado valor del IW que presenta el gas natural (52,68 MJ/Nm3), se tiene que realizar una
dilucién del mismo para lograr el mismo IW que se tiene en cada turbina al emplear hidrégeno como
combustible. De este modo se obtiene una correcta intercambiabilidad de combustible.
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La Tabla 2 muestra el caudal de gas natural, la cantidad de vapor y el IW en cada una de las turbinas

estudiadas.

Tabla 2. Resultados al emplear gas natural como combustible.

Modelo AE94.3A Modelo GT 26 Modelo GT 36
Gas natural (t/h) 73,82 72,56 70,33
Vapor (t/h) 774,08 601,82 271,04
% Gas natural (v/v) 8,70 10,76 20,60
IW (MJ/Nm?3) 4,58 5,67 10,85

Es importante sefialar que estos datos de intercambiabilidad y consumo de gas natural no se han
tenido en cuenta en la evaluacién econdmica, sino que solamente se ha tenido en cuenta como una
posibilidad de emplear un combustible alternativo de forma puntual debido a algtn problema en la
planta de gasificacion, como puede ser una cantidad insuficiente de biomasa o bien, algun fallo
operacional de los equipos principales que impidan obtener hidrégeno como producto.
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10Balance de materia

En el calculo del balance de materia, se parte de una potencia eléctrica de 400 MW a partir de la cual
se realizan los calculos de biomasa necesaria para generar un caudal comprendido entre 29,6 y 28,2
t/h de hidrégeno para conseguir dicha potencia.

En la Tabla 3 se muestran los valores de las materias primas (biomasa, gas natural y agua) para
generar el hidrégeno necesario en cada escenario de estudio. Ademas, también se incluye la
produccién de azufre como producto secundario.

Tabla 3. Resumen de productos y materias primas

1 ETAPAWGS 2 ETAPAS WGS
Modelo Modelo Modelo Modelo Modelo Modelo
AE94.3A GT26 GT36 AE94.3A GT26 GT36
Biomasa (kg/h) 683.661 | 646.702 | 577.808 | 552.868 | 518.142 | 453.199
Gas natural (kg/h) 10.171 9.997 9.690 7.828 7.695 7.458
Agua (m3/h) 587 575 554 453 444 427
Azufre (kg/h) 427 420 407 329 323 313

En la tabla anterior se observa que la cantidad de biomasa necesaria es menor en una planta
disefiada con dos etapas de WGS. Concretamente, esta diferencia es de unas 135 toneladas/hora
aproximadamente. Lo mismo ocurre con el resto de las materias primas (gas natural y vapor), ya que
cuanto menor es la cantidad de biomasa a gasificar, menor es el consumo de vapor, ademas de tener
una menor generacion de tar, lo que hace que se requiera un menor consumo de gas natural en la
zona de reformado de tar. Asi mismo, la cantidad de azufre que se genera también va disminuyendo
paralelamente con la disminucién de biomasa a gasificar.

Por otro lado, el rendimiento HZ/Biomasa (kg/kg) se mantiene constante en 0,05 para una sola
etapa de WGS, mientras que al tener dos etapas de WGS, el rendimiento sube a 0,07.

Otro aspecto importante es la relacién de HZ/CO (kg/kg) que existe en ciertos puntos concretos de
la planta como pueden ser en el reformado de tar y en la zona de WGS. En el reformado de tar, el

valor de HZ/CO es tres veces mayor a la salida que a la entrada, aumentando de un 0,04 hasta un
0,12. Sin embargo, el aumento es mas significativo en la zona de reaccion, donde el valor de dicha
relacion se ve afectada al tener una o dos etapas de WGS. Es por ello que, para una etapa, la relacién
entre el hidrégeno y el mondxido es unas cuatro veces mayor a la salida respecto a la entrada,
mientras que, para dos etapas de reaccion, esta relacion es 28 veces mayor a la salida, pasando de
0,12 a 3,42.

Por otro lado, en el Anexo Il y Anexo lll se muestran los balances de materia en cada corriente
haciendo distincidn entre las diferentes turbinas que se estan estudiando.

Para el caso de estudio en el que se opera Unicamente con una etapa de reaccion de Water-Gas-
Shift, las Tabla 12, Tabla 13 y Tabla 14 corresponden al balance de materia calculado para el empleo
de la turbina AE94--3A. Los resultados obtenidos empleando la turbina GT-26 se muestran en las
Tabla 15, Tabla 16 y Tabla 17. Por ultimo, las Tabla 18, Tabla 19 y Tabla 20 son las referentes al
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balance de materia para la turbina GT-36.
Por otro lado, la Tabla 21,

Tabla 22 y Tabla 23 muestran el balance de materia para la turbina AE94-3A en el escenario de
operacidn con dos etapas de Water-Gas-Shift. En el caso de utilizar la turbina GT-26, los resultados
se muestran en las Tabla 24, Tabla 25 y Tabla 26.Por ultimo, los resultados obtenidos con la turbina
GT-36 se muestran en las Tabla 27, Tabla 28 y Tabla 29.

Ademas de los caudales masicos, se pueden observar los porcentajes en masa de las corrientes
principales en las Tabla 30, Tabla 31 y Tabla 32. Las tablas anteriormente nombradas donde se
muestran la composicién masica de las corrientes son validas para cada una de las turbinas que son
materia de estudio en este proyecto. De igual modo, las composiciones madsicas en el caso de
disponer de una o dos etapas de Water-Gas-Shift se mantienen constantes, sin embargo, hay que
tener en cuenta la siguiente distincidon a la hora de interpretar los resultados de la Tabla 32:

e Una etapa de Water-Gas-Shift: la corriente de syngas que sale de la zona de Water-Gas-Shift
para entrar a la zona de PSA corresponde a la corriente 407, siendo, en este caso, inexistente
la corriente 411.

e Dos etapas de Water-Gas-Shift: la corriente de syngas que sale de la zona de Water-Gas-

Shift para entrar a la zona de PSA corresponde a la corriente 411, siendo, en este caso, la
corriente 407, la salida de la corriente de syngas de la primera etapa de Water-Gas-Shift.
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11 Dimensionado de la planta de gasificacion

Para hacer el dimensionado de la planta de gasificacidn, se ha realizado un escalado a partir de una

planta con una capacidad de 2.000 toneladas de biomasa seca al dia (28).

Por otro lado, debido a la gran cantidad de equipos que se presentan en la construccion de una
planta de gasificacidn, solamente se han seleccionado los equipos mds importantes para llevar a
cabo la gasificacion. Estos equipos han sido el gasificador, el reformador de tar, los lechos de ZnO
para la eliminacion de azufre, los reactores de Water-Gas-Shift y la unidad de PSA.

El factor de dimensionamiento de la planta se ha calculado haciendo uso de la Ecuacién 2, mientras
que la Ecuacién 3 ha sido empleada en el calculo del nimero de equipos necesarios (28).

Factor de escala =

N2 Equipos = N® Equipos planta original x Factor de escala

Capacidad de la planta (t/dia biomasa seca)

2.000 (t/dia biomasa seca)

Ecuacion 2

Ecuacion 3

En la Tabla 4 se recogen los factores de escala calculados para los distintos escenarios de estudio

Tabla 4. Factor de escala de la planta de gasificacion segun los diferentes modelos de turbina

Modelo AE94.3A Modelo GT 26 Modelo GT36
1 Etapa WGS 6,55 6,43 6,24
2 Etapas WGS 5,04 4,95 4,80

Como se puede comprobar mediante los resultados anteriores, al emplear solamente una etapa de
reaccion el escalado de la planta aumenta un 30 % respecto a la instalacion de dos etapas. Este
aumento es debido a que se necesita una mayor cantidad de biomasa para producir la misma
cantidad de hidrégeno, el cual viene impuesto para obtener una potencia de 400 MW.

A continuacion, la Tabla 5 muestra el nimero de equipos necesarios en cada escenario de estudio,

haciendo uso de cualquier modelo de turbina del grupo Ansaldo Energia.

Tabla 5. N2 de equipos necesarios para cada escenario de estudio

Modelo AE94.3A Modelo GT26 Modelo GT36
1 Etapa 2 Etapas 1 Etapa 2 Etapas 1 Etapa 2 Etapas
WGS WGS WGS WGS WGS WGS
Gasificador 14 10 13 10 13 10
Reformado Tar 7 5 7 5 6 5
Lecho ZnO 14 10 13 10 13 10
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1¢ reactor WGS 7 5 7 5 6 5

22 Reactor WGS - 5 - 5 - 5

PSA 7 5 7 5 6 5

Como es de esperar, cuando solamente se tiene una etapa de Water-Gas-Shift, el nimero de equipos
necesarios es mayor. Los principales equipos que acentlan este comportamiento son los
gasificadores, los lechos de ZnO y la unidad e PSA.

11.1 Generacion de vapor

La generacién de vapor para diluir el hidrégeno a la entrada de la turbina se lleva a cabo mediante
calderas de biomasa, mientras que el vapor necesario tanto en la gasificacion y en la etapa de WGS
es producido mediante integracidn energética de la planta.

Las calderas de biomasa presentan las siguientes caracteristicas (32):

Caudal de vapor: 75 t/h.

e Temperatura del agua de entrada: 150 °C.
e Temperatura del vapor a la salida: 450 °C.
Presion de operacion: 25 bar.

Con el empleo de residuos agroalimentarios (hueso de aceituna, cascara de almendra, etc.) como
biomasa, la cual presenta un PCI medio de 18,5 MJ/kg y la Ecuacién 4 y Ecuacién 5 se obtiene el
caudal necesario de biomasa para la alimentacién de una sola caldera.

Prermica (MW
Pt (MW) = Prérmica(MW) Ecuacion 4
Ncaldera
: kg MJ g
PTérmica (MW) = Mpiomasa (%) ' PCIBiomasa (E) Ecuacion 5

Es importante sefialar que para el rendimiento de la caldera se ha supuesto un valor de 0,9.

Por otro lado, el valor de la potencia util de la caldera (56,4 MW) se ha tomado de un equipo que
opera en las mismas condiciones para la obtencién del mismo caudal de vapor, con la diferencia que
emplea como combustible carbén en lugar de biomasa (33).

A continuacion, en la Tabla 6 se muestra el nimero de calderas y la cantidad de biomasa necesaria
en funcién de los diferentes modelos de turbina.

Tabla 6. NUmero de calderas necesarias y caudal de biomasa de alimentacién

Modelo AE94.3A Modelo GT26 Modelo GT36
N¢ Calderas 11 8 3
Biomasa (t/h) 121 99 44
Vapor (t/h) 791 605 251
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11.2 Turbinas para la generacién de electricidad

Para el dimensionamiento de la generacion de electricidad, se ha tenido en cuenta la potencia
térmica capaz de soportar cada turbina y la potencia térmica para la generaciéon de 400 MW

eléctricos.

Tanto la potencia térmica de cada turbina, asi como la potencia térmica necesaria para generar los
400 MW eléctricos se encuentran en la Tabla 7.

Tabla 7. Potencia térmica y nimero de turbinas

Modelo AE94.3A (25) Modelo GT 26 (26) Modelo GT 36 (27)
Potencia térmica de 340 370 369
turbina (MW)
Potencia térmica 993 976 946
necesaria (MW)
N2 Equipos 3 3 3

Al dividir la potencia necesaria para la obtencién de electricidad entre la potencia térmica de cada
turbina, se obtiene que el nimero de turbinas es de 3, independientemente del modelo de turbina

seleccionado.
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12 Evaluacién econdmica

Con la evaluacién econdmica se pretende calcular el precio de la electricidad (€/kWh) para que la
planta sea econdmicamente rentable. Para ello, se ha empleado la herramienta del valor actual neto
(VAN), el cual, igualado a cero ofrece el valor buscado del kWh.

Como se viene haciendo a lo largo del proyecto, se han diferenciado dos escenarios de estudio. Uno
donde solamente se tiene una etapa de reaccién en la WGS vy, otro, con dos etapas de reaccién.
Ademas, en cada caso de estudio, se ha evaluado cada una de las turbinas de hidrégeno materia de
estudio en el actual proyecto.

Para calcular la rentabilidad econdmica, se han tenido en cuenta los siguientes aspectos:

e Escalado de la planta de gasificacion.
e Numero y coste de los equipos.
e Coste de las materias primas.

En el cdlculo de los flujos de caja involucrados en el VAN se ha tenido en cuenta conceptos como la
amortizacion, el valor residual de la planta de gasificacién y el terreno donde se ubica. Por ultimo, el
numero de horas de operacion se ha calculado en base al precio de la electricidad. Es importante
afiadir que, los costes del sistema eléctrico no estan incluidos en el actual proyecto.

12.1 Coste de los equipos

Para calcular el coste de los equipos principales, se ha utilizado la siguiente ecuacion (28):

CEPCl4s6 2019
CEPCIAﬁo base

Costeso 2019(€) = Costeyso pase (€) - Factor de escala’t -

El afio base puede variar para cada equipo entre 2002, 2003 y 2009.
El valor de SE (Scaling Exponent) es un valor que se impone para calcula el coste de cada equipo (28).
Es importante sefialar que el coste del reformador de tar se calcula junto con el gasificador.

Para el coste de los equipos secundarios (ciclones, intercambiadores de calor, depdsitos de
condensados, etc.) y de la red de tuberias, se ha asumido que son un 30% y un 20%, respectivamente,
del coste total de los equipos principales (34).

En la Tabla 8 se muestra el coste de los equipos principales para los diferentes casos de estudio:

Tabla 8. Coste de equipos principales

Modelo AE94.3A Modelo GT26 Modelo GT36
1 Etapa 2 Etapas 1 Etapa 2 Etapas 1 Etapa 2 Etapas
WGS WGS WGS WGS WGS WGS
Gasificador (€) 14.925.784 | 12.890.614 | 14.782.538 | 12.766.900 | 14.526.379 | 12.545.669
Lecho ZnO (£) 166.440 143.745 164.842 142.366 161.986 139.899
1¢" reactor WGS (€) 2.095.658 1.809.909 2.075.545 1.792.539 2.039.579 1.761.477
22 Reactor WGS (€) - 1.256.561 - 1.244.501 - 1.222.936
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PSA (€) 21.839.999 | 18.862.057 | 21.630.396 | 18.681.035 | 21.255.574 | 18.357.320

Caldera (€) 2.302.306 1.988.380 2.280.210 1.969.297 2.240.697 1.935.172
Turbina (€) 506.903 437.785 502.038 433.583 493.338 426.070

Equipos secundarios (€) | 12.551.127 | 11.216.716 | 12.430.671 | 11.109.067 | 12.215.266 | 10.916.563

Tuberias (€) 8.367.418 7.477.810 8.287.114 7.406.044 8.143.511 7.277.709

TOTAL (€) 62.755.637 | 56.083.581 | 62.153.359 | 55.545.337 | 61.07.6333 | 54.582.818

Como se puede observar en la Tabla 8, los costes totales de inversidn para una sola etapa de reaccién
varian entre 63 y 61 M€ aproximadamente, mientras que en el caso de tener dos etapas de reaccion,
la inversion varia entre 56 y 55 M€,

12.2 Coste de materias primas

Para calcular el coste de las materias primas se ha tenido en cuenta la biomasa necesaria tanto en la
gasificacion como en la generacién de vapor con el que se diluye el hidrégeno a la entrada de la
turbina, el agua para generar vapor y el gas natural que se emplea en el reformador de tar.

Como se viene haciendo a lo largo del documento, se ha vuelto a distinguir entre los dos casos de

estudio y los diferentes modelos de turbina.

La Tabla 9 recoge la informacion respecto al coste de las materias primas.

Tabla 9. Coste de materias primas

Modelo AE94.3A Modelo GT26 Modelo GT36
1 Etapa WGS | 2 Etapas WGS | 1 Etapa WGS | 2 Etapas WGS | 1Etapa WGS | 2 Etapas WGS
Biomasa (€) 717.843.851 | 580.511.758 | 679.036.952 | 544.049.553 | 606.698.125 | 475.859.275
Agua (€) 6.448.967 4.983.862 6.319.738 4.879.647 6.088.441 4.692.608
Gas natural (€) 957.204 740.466 940.829 724.185 911.937 701.880
TOTAL (€) 725.250.023 586.236.086 | 686.297.520 | 549.653.385 | 613.698.503 | 481.253.764

Haciendo un andlisis de los resultados obtenidos, se comprueba que al tener una sola etapa de
reaccion y hacer una comparativa entre el caso mas favorable (turbina GT-36) y el caso mas
desfavorable (turbina AE94.3A) el coste de operacidon varia en unos 111 M€. Al hacer la misma
comparativa, teniendo ahora dos etapas de reaccidn, la diferencia entre el caso mas favorable y el
menos es de 105 M€,
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12.3 Coste de la electricidad

El coste de la electricidad se ha determinado en funcién de las horas de operacion de la planta,
puesto que el precio del kWh es menor a medida que las horas de operacidon aumentan. Esto se
puede comprobar en la Figura 28 y Figura 29.

Coste kWh - 1 Etapa WGS

0,32
0,30
0,28

0,26 =@=Turbina AE94.3A
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Figura 28. Variacion del precio de la electricidad con las horas de operacion al afio (1 etapa WGS)

Coste kWh - 2 Etapas WGS
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Figura 29. Variacion del precio de la electricidad con las horas de operacion al afio (2 etapas WGS)
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La Tabla 10 muestra los resultados mas favorables para el precio de la electricidad, los cuales se

obtienen para operacién de 8000 horas al afo.

Tabla 10. Precio del kWh

Modelo AE94.3A Modelo GT26 Modelo GT36
Precio kWh (€)
1 Etapa WGS 0,26 0,25 0,22
Precio kWh (€) 021 0,20 0,18

2 Etapas WGS
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13 Conclusidon

Llegados al final del proyecto, la conclusién obtenida al instalar una o dos etapas de WGS es la
siguiente:

Para obtener la misma potencia eléctrica, el consumo medio de materias primas es 30%
mayor al tener solamente una etapa de WGS. Esto es debido a que, necesariamente la
ausencia de la segunda etapa tiene que ser compensada con una mayor cantidad de
biomasa a la planta. Por lo tanto, el coste del kWh con una sola etapa de WGS es de 25%
mayor que si se instalan dos etapas de WGS. Es por ello que, ante esta primera comparativa,
el hecho de tener instaladas dos etapas de WGS sea la mejor opcién desde el punto de vista
del coste del kWh.

Ahora bien, una vez se ha identificado que la opcidon de instalar dos etapas de WGS es mejor, desde
el punto de vista econdmico, se estudian las diferentes turbinas:

A la hora de determinar las horas de operacién que tiene la planta, se comprueba que, a
medida que el nimero de horas de operacién aumentan a lo largo del afio, el coste de la
electricidad disminuye, por lo que se determina una operacién de 8.000 horas al afo.

Cuanto mayor es el porcentaje en hidrégeno que la turbina puede asimilar en la mezcla
gaseosa, menor es el consumo de materia prima de la planta. Concretamente, comparando
los dos casos extremos (el modelo AE94.3A y el GT36), el consumo aumenta un 21%. Esto
supone que el coste de la electricidad pase de 0,18 €/kWh a 0,22 €/kWh, lo que hace ver
gue el modelo GT36 es el mas rentable desde el punto de vista econémico.

Haciendo una comparativa en el precio del kWh que se ha obtenido en el presente estudio

y el precio real en el afio 2.019 (0,24€/kWh (35)) se comprueba que la planta es
econémicamente admisible.
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Anexo |. Propiedades de componentes

En este Anexo se recogen propiedades como la densidad, el peso molecular o el poder calorifico
correspondientes a los diferentes componentes del syngas. Estos datos se han obtenido a partir de
Aspen Plus. La densidad esta calculada para unas condiciones de 25 bary 250 °C.

Tabla 11. Propiedades de los compuestos (36)

PM Densidad PCI PCS PCI PCS
(kg/kmol) (kg/m?) (MJ/kg) (MJ/kg) (MJ/Nm?) (MJ/Nm?)
H, 2 1,16 120,9 142,9 10,79 12,76
H.O 18 10,35 - - - -
CcoO 28 16,1 10,11 10,11 12,64 12,64
N, 28 16,1 - - - -
0, 32 - - - - -
Ar 40 - - - - -
CO, 44 25,3 - - - -
H,S 34 - - - - -
SO, 64 - - - - -
NH; 17 - 18,6 14,11 14,12 10,71
NO; 46 - - - - -
CH,4 16 9,22 50,16 55,66 35,83 39,76
C2Hs 30 17,28 47,61 52,01 63,76 69,66
CaHq4 28 16,12 47,24 50,39 59,05 62,99
CH2 26 14,97 48,34 50,03 56,11 58,07
CsHs 44 25,35 46,44 50,44 91,22 99,08
CsH1o 58 33,41 45,8 49,56 118,59 128,33
Cs+ - - 45,8 49,59 - -
CeHs 78 - 40,63 42,32 141,48 147,36
Tal"(CloHs) 128 - - - - -
S 32 - - - - -
Biomasa - - - - - -
Aire 28,95 16,64 - - - -
Para determinar la densidad de una mezcla gaseosa se ha utilizado la Ecuacion 6
Pmezcla = % Ecuacion 6

Donde:

e P:eslapresion.

®  PMwezca: €s el peso molecular medio de la corriente.
e Res laconstante de los gases ideales.

e Teslatemperatura.
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Anexo Il. Balance de materia para una etapa de WGS

Para determinar la entrada de biomasa a la planta, se parte de la potencia eléctrica que se quiere
generar, imponiendo un valor de 400 MW.

A partir de la potencia eléctrica, se calcula el caudal de hidrégeno y de gas natural necesarios para
obtener dicho valor. Para ello, se hace uso de la Ecuacién 7 y Ecuacién 8.

m (t> — PTérmica(MW) . 3600

h PCI (g) 1000 Ecuacion 7
g
Potenciagizcrrica (MW
Prérmica (MW) = Electnca( ) Ecuaciéon 8

NTurbina

Otros datos importantes a la hora de calcular el caudal masico de biomasa es la humedad de la

misma y la relacién que hay entre el hidrégeno producido y la cantidad de biomasa seca requerida
para ello.

Las toneladas de biomasa y biomasa seca se calculan mediante la Ecuacion 9 y la Ecuacién 10jError!
No se encuentra el origen de la referencia., respectivamente.

. t
. t Mpiomasa seca (E) i6n 9
Mpiomasa (E) - 1 — % Humedad Ecuacion
100
. t
) t\  Muiarégeno(p) Ecuacién 10
Mpiomasa seca (E) = D

Siendo D la relacion existente entre las toneladas de hidrégeno producido y las toneladas de biomasa
seca necesarias.

55



Tabla 12. Balance de materia para un reactor de Water-Gas-Shift. Turbina AE94-3A

Corriente 105 Corriente 200 Corriente 208 Corriente 212 Corriente 221 Corriente 224 Corriente 300
P=1,72 bar P=1,72 bar P =1,01 bar P=1,52 bar P=1,72 bar P=1,52 bar P=1,17 bar
T=105°C T=126°C T=30°C T=982°C T=16°C T=870°C T=70°C
H, (kg/h) 0 0 0 0 0 8.411 33.366
H,0 (kg/h) 68.147 198.900 23.468 83.835 0 267.046 155.618
CO (kg/h) 0 0 0 0 0 206.715 273.709
N, (kg/h) 0 0 890.613 890.656 0 0 715
0; (kg/h) 0 0 272.884 29.154 0 0 0
Ar (kg/h) 0 0 15.190 15.189 0 0 0
CO; (kg/h) 0 0 593 289.097 0 98.514 181.985
H,S (kg/h) 0 0 0 0 0 438 438
SO; (kg/h) 0 0 0 73 0 0 0
NHs (kg/h) 0 0 0 0 0 966 95
NO; (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
CH4 (kg/h) 0 0 0 0 0 43.115 8.623
C,He (kg/h) 0 0 0 0 0 1.540 16
CoHa (kg/h) 0 0 0 0 0 21.348 2.135
CzH, (kg/h) 0 0 0 0 0 1.858 185
CsHs (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Cs+ (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
CeHe (kg/h) 0 0 0 0 0 1.741 16
Tar (kg/h) 0 0 0 0 0 5.220 5
S (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Olivina (kg/h) 0 0 0 13.473 14.798 1.344 1.346
Cenizas (kg/h) 0 0 0 4.597 0 0 0
Char (kg/h) 0 0 0 0 0 11 11
Biomasa (kg/h) 499.747 0 0 0 0 0 0
TOTAL 567.894 198.900 1.202.749 1.326.075 14.798 658.266 658.266
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Tabla 13. Balance de materia para un reactor de Water-Gas-Shift. Turbina AE94-3A

Corriente 305 Corriente 314 Corriente 319 Corriente 324 Corriente 331 Corriente 336 Corriente 400
P =1,03 bar P =2,90 bar P =2,39 bar P=1,01 bar P =27,58 bar P =2,39 bar P =27,58 bar
T=60°C T=65°C T=50°C T=43°C T=360°C T=60°C T=377°C

H, (kg/h) 0 0 33.360 0 33.360 0 0

H,0 (kg/h) 19.463 133.232 1.570 0 1.570 1.356 375.885
CO (kg/h) 8 0 273.705 0 273.705 0 0
N2 (kg/h) 0 0 715 0 715 0 0
0; (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Ar (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
CO; (kg/h) 22 0 181.964 0 181.964 0 0
H,S (kg/h) 0 0 438 0 0 0 0
SO; (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
NHs (kg/h) 8 5 82 0 82 0 0
NO; (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
CH4 (kg/h) 3 0 8.620 0 8.620 0 0
C,He (kg/h) 0 0 16 0 16 0 0
CoHa (kg/h) 3 0 2.133 0 2.133 0 0
CzH, (kg/h) 0 0 185 0 185 0 0
CsHs (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Cs+ (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
CeHe (kg/h) 0 0 16 0 16 0 0
Tar (kg/h) 5 0 0 0 0 0 0
S (kg/h) 0 0 0 427 0 0 0
Olivina (kg/h) 0 0 0 0 0 1.345 0
Cenizas (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Char (kg/h) 0 0 0 0 0 11 0
Biomasa (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0

TOTAL 19.512 133.237 502.804 427 502.366 2.712 375.885
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Tabla 14. Balance de materia para un reactor de Water-Gas-Shift. Turbina AE94-3A

Corriente 407 Corriente 418 Corriente 424 Corriente 426 Corriente 427 Corriente 429 Corriente 432
P = 26,89 bar P = 25,51 bar P =24,82 bar P =1,04 bar P=1,01bar P=1,01bar P=1,01 bar
T=200°C T=43°C T=43°C T=43°C T=16°C T=30°C T=980°C

H, (kg/h) 45,902 0 29.555 13.567 0 0 0

H,0 (kg/h) 265.367 208.882 0 2.320 0 16.041 154.618
CO (kg/h) 99.419 0 0 15.206 0 0 0

N, (kg/h) 715 0 0 715 182 608.756 611.019

0; (kg/h) 0 0 0 0 0 186.523 14.752

Ar (kg/h) 0 0 0 0 0 10.383 10.406

CO; (kg/h) 455.795 103 0 588.007 131 405 672.235
H,S (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
SO; (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
NHs (kg/h) 82 65 0 16 0 0 0
NO; (kg/h) 0 0 0 0 0 0 49
CH4 (kg/h) 8.620 0 0 8.620 9.015 0 0
C,He (kg/h) 16 0 0 16 555 0 0
CoHa (kg/h) 2.133 0 0 2.133 0 0 0
CzH, (kg/h) 185 0 0 185 0 0 0
CsHs (kg/h) 0 0 0 0 131 0 0
Cs+ (kg/h) 0 0 0 0 158 0 0
CeHe (kg/h) 16 0 0 16 0 0 0
Tar (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
S (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Olivina (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Cenizas (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Char (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Biomasa (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0

TOTAL 878.251 209.051 29.555 630.802 10.171 822.108 1.463.080
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Tabla 15. Balance de materia para un reactor de Water-Gas-Shift. Turbina GT-26

Corriente 105 Corriente 200 Corriente 208 Corriente 212 Corriente 221 Corriente 224 Corriente 300
P=1,72 bar P=1,72 bar P =1,01 bar P=1,52 bar P=1,72 bar P=1,52 bar P=1,17 bar
T=105°C T=126°C T=30°C T=982°C T=16°C T=870°C T=70°C
H, (kg/h) 0 0 0 0 0 8.267 32.796
H,0 (kg/h) 66.984 195.504 23.067 82.403 0 262.487 152.962
CO (kg/h) 0 0 0 0 0 203.186 269.036
N, (kg/h) 0 0 875.407 875.450 0 0 703
0; (kg/h) 0 0 268.225 28.657 0 0 0
Ar (kg/h) 0 0 14.931 14.930 0 0 0
CO; (kg/h) 0 0 583 284.161 0 96.832 178.878
H,S (kg/h) 0 0 0 0 0 430 430
SO; (kg/h) 0 0 0 72 0 0 0
NHs (kg/h) 0 0 0 0 0 949 94
NO; (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
CH4 (kg/h) 0 0 0 0 0 42.379 8.476
C,He (kg/h) 0 0 0 0 0 1.513 16
CoHa (kg/h) 0 0 0 0 0 20.984 2.099
CzH, (kg/h) 0 0 0 0 0 1.826 182
CsHs (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Cs+ (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
CeHe (kg/h) 0 0 0 0 0 1.711 16
Tar (kg/h) 0 0 0 0 0 5.131 5
S (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Olivina (kg/h) 0 0 0 13.243 14.545 1.321 1.323
Cenizas (kg/h) 0 0 0 4,519 0 0 0
Char (kg/h) 0 0 0 0 0 11 11
Biomasa (kg/h) 491.215 0 0 0 0 0 0
TOTAL 558.198 195.504 1.182.214 1.303.435 14.545 647.027 647.027
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Tabla 16. Balance de materia para un reactor de Water-Gas-Shift. Turbina GT-26

Corriente 305 Corriente 314 Corriente 319 Corriente 324 Corriente 331 Corriente 336 Corriente 400
P =1,03 bar P =2,90 bar P =2,39 bar P=1,01 bar P =27,58 bar P =2,39 bar P =27,58 bar
T=60°C T=65°C T=50°C T=43°C T=360°C T=60°C T=377°C

H, (kg/h) 0 0 32.791 0 32.791 0 0

H,0 (kg/h) 19.131 130.957 1.543 0 1.543 1.333 369.467
CO (kg/h) 8 0 269.032 0 269.032 0 0
N2 (kg/h) 0 0 703 0 703 0 0
0; (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Ar (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
CO; (kg/h) 21 0 178.857 0 178.857 0 0
H,S (kg/h) 0 0 430 0 0 0 0
SO; (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
NHs (kg/h) 8 5 80 0 80 0 0
NO; (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
CH4 (kg/h) 3 0 8.473 0 8.473 0 0
C,He (kg/h) 0 0 16 0 16 0 0
CoHa (kg/h) 3 0 2.096 0 2.096 0 0
CzH, (kg/h) 0 0 182 0 182 0 0
CsHs (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Cs+ (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
CeHe (kg/h) 0 0 16 0 16 0 0
Tar (kg/h) 5 0 0 0 0 0 0
S (kg/h) 0 0 0 420 0 0 0
Olivina (kg/h) 0 0 0 0 0 1.322 0
Cenizas (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Char (kg/h) 0 0 0 0 0 11 0
Biomasa (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0

TOTAL 19.179 130.963 494.220 420 493.789 2.666 369.467
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Tabla 17. Balance de materia para un reactor de Water-Gas-Shift. Turbina GT-26

Corriente 407 Corriente 418 Corriente 424 Corriente 426 Corriente 427 Corriente 429 Corriente 432
P = 26,89 bar P = 25,51 bar P =24,82 bar P =1,04 bar P=1,01bar P=1,01bar P=1,01 bar
T=200°C T=43°C T=43°C T=43°C T=16°C T=30°C T=980°C

H, (kg/h) 45.119 0 29.050 13.335 0 0 0

H,0 (kg/h) 260.837 205.316 0 2.281 0 15.767 151.978
CO (kg/h) 97.722 0 0 14.946 0 0 0

N, (kg/h) 703 0 0 703 179 598.362 600.587

0; (kg/h) 0 0 0 0 0 183.339 14.500

Ar (kg/h) 0 0 0 0 0 10.206 10.229

CO; (kg/h) 448.013 102 0 577.968 128 398 660.758
H,S (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
SO; (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
NHs (kg/h) 80 64 0 16 0 0 0
NO; (kg/h) 0 0 0 0 0 0 48
CH4 (kg/h) 8.473 0 0 8.473 8.861 0 0
C,He (kg/h) 16 0 0 16 545 0 0
CoHa (kg/h) 2.096 0 0 2.096 0 0 0
CzH, (kg/h) 182 0 0 182 0 0 0
CsHs (kg/h) 0 0 0 0 128 0 0
Cs+ (kg/h) 0 0 0 0 155 0 0
CeHe (kg/h) 16 0 0 16 0 0 0
Tar (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
S (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Olivina (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Cenizas (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Char (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Biomasa (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0

TOTAL 863.256 205.482 29.050 620.032 9.997 808.072 1.438.101
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Tabla 18. Balance de materia para un reactor de Water-Gas-Shift. Turbina GT-36

Corriente 105 Corriente 200 Corriente 208 Corriente 212 Corriente 221 Corriente 224 Corriente 300
P=1,72 bar P=1,72 bar P =1,01 bar P=1,52 bar P=1,72 bar P=1,52 bar P=1,17 bar
T=105°C T=126°C T=30°C T=982°C T=16°C T=870°C T=70°C
H, (kg/h) 0 0 0 0 0 8.013 31.788
H,0 (kg/h) 64.925 189.496 22.358 79.871 0 254.420 148.261
CO (kg/h) 0 0 0 0 0 196.941 260.768
N, (kg/h) 0 0 848.504 848.545 0 0 682
0; (kg/h) 0 0 259.982 27.776 0 0 0
Ar (kg/h) 0 0 14.472 14.471 0 0 0
CO; (kg/h) 0 0 565 275.428 0 93.856 173.381
H,S (kg/h) 0 0 0 0 0 417 417
SO; (kg/h) 0 0 0 70 0 0 0
NHs (kg/h) 0 0 0 0 0 920 91
NO; (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
CH4 (kg/h) 0 0 0 0 0 41.076 8.215
C,He (kg/h) 0 0 0 0 0 1.467 16
CoHa (kg/h) 0 0 0 0 0 20.339 2.034
CzH, (kg/h) 0 0 0 0 0 1.770 176
CsHs (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Cs+ (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
CeHe (kg/h) 0 0 0 0 0 1.659 16
Tar (kg/h) 0 0 0 0 0 4973 5
S (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Olivina (kg/h) 0 0 0 12.836 14.098 1.280 1.283
Cenizas (kg/h) 0 0 0 4.380 0 0 0
Char (kg/h) 0 0 0 0 0 10 10
Biomasa (kg/h) 476.118 0 0 0 0 0 0
TOTAL 541.043 189.496 1.145.881 1.263.376 14.098 627.142 627.142
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Tabla 19. Balance de materia para un reactor de Water-Gas-Shift. Turbina GT-36

Corriente 305 Corriente 314 Corriente 319 Corriente 324 Corriente 331 Corriente 336 Corriente 400
P =1,03 bar P =2,90 bar P =2,39 bar P=1,01 bar P =27,58 bar P =2,39 bar P =27,58 bar
T=60°C T=65°C T=50°C T=43°C T=360°C T=60°C T=377°C

H, (kg/h) 0 0 31.783 0 31.783 0 0

H,0 (kg/h) 18.543 126.933 1.495 0 1.495 1.292 358.112
CO (kg/h) 8 0 260.764 0 260.764 0 0
N2 (kg/h) 0 0 682 0 682 0 0
0; (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Ar (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
CO; (kg/h) 21 0 173.361 0 173.361 0 0
H,S (kg/h) 0 0 417 0 0 0 0
SO; (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
NHs (kg/h) 8 5 78 0 78 0 0
NO; (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
CH4 (kg/h) 3 0 8.213 0 8.213 0 0
C,He (kg/h) 0 0 16 0 16 0 0
CoHa (kg/h) 3 0 2.032 0 2.032 0 0
CzH, (kg/h) 0 0 176 0 176 0 0
CsHs (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Cs+ (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
CeHe (kg/h) 0 0 16 0 16 0 0
Tar (kg/h) 5 0 0 0 0 0 0
S (kg/h) 0 0 0 407 0 0 0
Olivina (kg/h) 0 0 0 0 0 1.282 0
Cenizas (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Char (kg/h) 0 0 0 0 0 10 0
Biomasa (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0

TOTAL 18.589 126.938 479.031 407 478.614 2.584 358.112
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Tabla 20. Balance de materia para un reactor de Water-Gas-Shift. Turbina GT-36

Corriente 407 Corriente 418 Corriente 424 Corriente 426 Corriente 427 Corriente 429 Corriente 432
P = 26,89 bar P = 25,51 bar P =24,82 bar P =1,04 bar P=1,01bar P=1,01bar P=1,01 bar
T=200°C T=43°C T=43°C T=43°C T=16°C T=30°C T=980°C
H, (kg/h) 43.732 0 28.158 12.925 0 0 0
H,0 (kg/h) 252.821 199.006 0 2.211 0 15.282 147.308
CO (kg/h) 94.718 0 0 14.487 0 0 0
N, (kg/h) 682 0 0 682 174 579.973 582.130
0; (kg/h) 0 0 0 0 0 177.704 14.054
Ar (kg/h) 0 0 0 0 0 9.892 9.914
CO; (kg/h) 434,244 98 0 560.205 124 386 640.451
H,S (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
SO; (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
NHs (kg/h) 78 62 0 16 0 0 0
NO; (kg/h) 0 0 0 0 0 0 47
CH4 (kg/h) 8.213 0 0 8.213 8.588 0 0
C,He (kg/h) 16 0 0 16 529 0 0
CoHa (kg/h) 2.032 0 0 2.032 0 0 0
CzH, (kg/h) 176 0 0 176 0 0 0
CsHs (kg/h) 0 0 0 0 124 0 0
Cs+ (kg/h) 0 0 0 0 150 0 0
CeHe (kg/h) 16 0 0 16 0 0 0
Tar (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
S (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Olivina (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Cenizas (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Char (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Biomasa (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
TOTAL 836.726 199.167 28.158 600.976 9.690 783.237 1.393.904

64



Anexo lll. Balance de materia para dos etapas de WGS

Tabla 21. Balance de materia para dos reactores de Water-Gas-Shift. Turbina AE94-3A

Corriente 105

Corriente 200

Corriente 208

Corriente 212

Corriente 221

Corriente 224

Corriente 300

P=1,72 bar P=1,72 bar P =1,01 bar P=1,52 bar P=1,72 bar P=1,52 bar P=1,17 bar
T=105°C T=126"°C T=30°C T=982°C T=16°C T=870°C T=70°"C
H: (kg/h) 0 0 0 0 0 6.474 25.681
H:O (kg/h) 52.452 153.091 18.063 64.527 0 205.542 119.778
CO (kg/h) 0 0 0 0 0 159.106 210.671
Nz (kg/h) 0 0 685.495 685.528 0 0 551
02 (kg/h) 0 0 210.036 22.440 0 0 0
Ar (kg/h) 0 0 11.692 11.691 0 0 0
CO: (kg/h) 0 0 456 222.514 0 75.825 140.072
Hz5 (kg/h) 0 0 0 0 0 337 337
S0: (kg/h) 0 0 0 57 0 0 0
NHs (kg/h) 0 0 0 0 0 743 73
NO: (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
CH. (kg/h) 0 0 0 0 0 33.185 6.637
CzHe (ka/h) 0 0 0 0 0 1.185 13
CzH. (kg/h) 0 0 0 0 0 16.431 1.644
CzHz (kg/h) 0 0 0 0 0 1.430 142
CsHs (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Ca + (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
CsHs (kg/h) 0 0 0 0 0 1.340 13
Tar (kg/h) 0 0 0 0 0 4.018 4
S (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Olivina (kg/h) 0 0 0 10.370 11.390 1.034 1.036
Cenizas (kg/h) 0 0 0 3.538 0 0 0
Char (ke/h) 0 0 0 0 0 8 8
Biomasa (kg/h) 384.650 0 0 0 0 0 0
TOTAL 437.102 153.091 925.742 1.020.665 11.390 506.660 506.660

65



Tabla 22. Balance de materia para dos reactores de Water-Gas-Shift. Turbina AE94-3A

Corriente 305 Corriente 314 Corriente 319 Corriente 324 Corriente 331 Corriente 336 Corriente 400
P =1,03 bar P =2,90 bar P =2,39 bar P=1,01 bar P =27,58 bar P =2,39 bar P =27,58 bar
T=60°C T=65°C T=50°C T=43°C T=360°C T=60°C T=377°C

H, (kg/h) 0 0 25.677 0 25.677 0 0

H,0 (kg/h) 14.980 102.547 1.208 0 1.208 1.044 289.314
CO (kg/h) 6 0 210.668 0 210.668 0 0
N2 (kg/h) 0 0 551 0 551 0 0
0; (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Ar (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
CO; (kg/h) 17 0 140.056 0 140.056 0 0
H,S (kg/h) 0 0 337 0 0 0 0
SO; (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
NHs (kg/h) 6 4 63 0 63 0 0
NO; (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
CHq4 (kg/h) 2 0 6.635 0 6.635 0 0
C,He (kg/h) 0 0 13 0 13 0 0
CoHa (kg/h) 2 0 1.641 0 1.641 0 0
CzH, (kg/h) 0 0 142 0 142 0 0
CsHs (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Cs+ (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
CeHe (kg/h) 0 0 13 0 13 0 0
Tar (kg/h) 4 0 0 0 0 0 0
S (kg/h) 0 0 0 329 0 0 0
Olivina (kg/h) 0 0 0 0 0 1.035 0
Cenizas (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Char (kg/h) 0 0 0 0 0 8 0
Biomasa (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0

TOTAL 15.018 102.551 387.003 329 386.666 2.087 289.314
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Tabla 23. Balance de materia para dos reactores de Water-Gas-Shift. Turbina AE94-3A

Corriente 411 Corriente 418 Corriente 424 Corriente 426 Corriente 427 Corriente 429 Corriente 432
P =26,20 bar P = 25,51 bar P =24,82 bar P =1,04 bar P=1,01bar P=1,01bar P=1,01 bar
T=156°C T=43°C T=43°C T=43°C T=16°C T=30°C T=980°C
H, (kg/h) 39.997 0 22.748 10.442 0 0 0
H,0 (kg/h) 162.560 160.774 0 1.786 0 12.347 119.008
CO (kg/h) 11.704 0 0 11.704 0 0 0
N, (kg/h) 551 0 0 551 140 468.552 470.295
0; (kg/h) 0 0 0 0 0 143.565 11.354
Ar (kg/h) 0 0 0 0 0 7.992 8.010
CO; (kg/h) 452.662 80 0 452.582 100 312 517.412
H,S (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
SO; (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
NHs (kg/h) 63 50 0 13 0 0 0
NO; (kg/h) 0 0 0 0 0 0 38
CHq4 (kg/h) 6.635 0 0 6.635 6.939 0 0
C,He (kg/h) 13 0 0 13 427 0 0
CoHa (kg/h) 1.641 0 0 1.641 0 0 0
CzH, (kg/h) 142 0 0 142 0 0 0
CsHs (kg/h) 0 0 0 0 100 0 0
Cs+ (kg/h) 0 0 0 0 121 0 0
CeHe (kg/h) 13 0 0 13 0 0 0
Tar (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
S (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Olivina (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Cenizas (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Char (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Biomasa (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
TOTAL 675.980 160.904 22.748 485.521 7.828 632.767 1.126.116
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Tabla 24.Balance de materia para dos reactores de Water-Gas-Shift. Turbina GT-26

Corriente 105 Corriente 200 Corriente 208 Corriente 212 Corriente 221 Corriente 224 Corriente 300
P=1,72 bar P=1,72 bar P =1,01 bar P=1,52 bar P=1,72 bar P=1,52 bar P=1,17 bar
T=105°C T=126°C T=30°C T=982°C T=16°C T=870°C T=70°C
H, (kg/h) 0 0 0 0 0 6.363 25.243
H,0 (kg/h) 51.557 150.477 17.755 63.425 0 202.033 117.733
CO (kg/h) 0 0 0 0 0 156.390 207.074
N, (kg/h) 0 0 673.791 673.824 0 0 541
0; (kg/h) 0 0 206.450 22.057 0 0 0
Ar (kg/h) 0 0 11.492 11.491 0 0 0
CO; (kg/h) 0 0 449 218.715 0 74.531 137.680
H,S (kg/h) 0 0 0 0 0 331 331
SO; (kg/h) 0 0 0 56 0 0 0
NHs (kg/h) 0 0 0 0 0 731 72
NO; (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
CH4 (kg/h) 0 0 0 0 0 32.618 6.524
C,He (kg/h) 0 0 0 0 0 1.165 12
CoHa (kg/h) 0 0 0 0 0 16.151 1.615
CzH, (kg/h) 0 0 0 0 0 1.406 140
CsHs (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Cs+ (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
CeHe (kg/h) 0 0 0 0 0 1.317 12
Tar (kg/h) 0 0 0 0 0 3.949 4
S (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Olivina (kg/h) 0 0 0 10.193 11.195 1.017 1.019
Cenizas (kg/h) 0 0 0 3.478 0 0 0
Char (kg/h) 0 0 0 0 0 8 8
Biomasa (kg/h) 378.082 0 0 0 0 0 0
TOTAL 429.639 150.477 909.937 1.003.239 11.195 498.009 498.009
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Tabla 25. Balance de materia para dos reactores de Water-Gas-Shift. Turbina GT-26

Corriente 305 Corriente 314 Corriente 319 Corriente 324 Corriente 331 Corriente 336 Corriente 400
P =1,03 bar P =2,90 bar P =2,39 bar P=1,01 bar P =27,58 bar P =2,39 bar P =27,58 bar
T=60°C T=65°C T=50°C T=43°C T=360°C T=60°C T=377°C

H, (kg/h) 0 0 25.239 0 25.239 0 0

H,0 (kg/h) 14.725 100.796 1.187 0 1.187 1.026 284.375
CO (kg/h) 6 0 207.071 0 207.071 0 0
N2 (kg/h) 0 0 541 0 541 0 0
0; (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Ar (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
CO; (kg/h) 16 0 137.664 0 137.664 0 0
H,S (kg/h) 0 0 331 0 0 0 0
SO; (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
NHs (kg/h) 6 4 62 0 62 0 0
NO; (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
CH4 (kg/h) 2 0 6.522 0 6.522 0 0
C,He (kg/h) 0 0 12 0 12 0 0
CoHa (kg/h) 2 0 1.613 0 1.613 0 0
CzH, (kg/h) 0 0 140 0 140 0 0
CsHs (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Cs+ (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
CeHe (kg/h) 0 0 12 0 12 0 0
Tar (kg/h) 4 0 0 0 0 0 0
S (kg/h) 0 0 0 323 0 0 0
Olivina (kg/h) 0 0 0 0 0 1.018 0
Cenizas (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Char (kg/h) 0 0 0 0 0 8 0
Biomasa (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0

TOTAL 14.762 100.800 380.395 323 380.064 2.052 284.375
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Tabla 26. Balance de materia para dos reactores de Water-Gas-Shift. Turbina GT-26

Corriente 411 Corriente 418 Corriente 424 Corriente 426 Corriente 427 Corriente 429 Corriente 432
P =26,20 bar P = 25,51 bar P =24,82 bar P =1,04 bar P=1,01bar P=1,01bar P=1,01 bar
T=156°C T=43°C T=43°C T=43°C T=16°C T=30°C T=980°C
H, (kg/h) 39.314 0 22.360 10.264 0 0 0
H,0 (kg/h) 159.785 158.029 0 1.755 0 12.136 116.976
CO (kg/h) 11.504 0 0 11.504 0 0 0
N, (kg/h) 541 0 0 541 138 460.553 462.265
0; (kg/h) 0 0 0 0 0 141.114 11.161
Ar (kg/h) 0 0 0 0 0 7.855 7.873
CO; (kg/h) 444933 78 0 444.855 99 307 508.578
H,S (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
SO; (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
NHs (kg/h) 62 49 0 12 0 0 0
NO; (kg/h) 0 0 0 0 0 0 37
CH4 (kg/h) 6.522 0 0 6.522 6.820 0 0
C,He (kg/h) 12 0 0 12 420 0 0
CoHa (kg/h) 1.613 0 0 1.613 0 0 0
CzH, (kg/h) 140 0 0 140 0 0 0
CsHs (kg/h) 0 0 0 0 99 0 0
Cs+ (kg/h) 0 0 0 0 119 0 0
CeHe (kg/h) 12 0 0 12 0 0 0
Tar (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
S (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Olivina (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Cenizas (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Char (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Biomasa (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
TOTAL 664.439 158.157 22.360 477.231 7.695 621.964 1.106.890
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Tabla 27. Balance de materia para dos reactores de Water-Gas-Shift. Turbina GT-36

Corriente 105 Corriente 200 Corriente 208 Corriente 212 Corriente 221 Corriente 224 Corriente 300
P=1,72 bar P=1,72 bar P =1,01 bar P=1,52 bar P=1,72 bar P=1,52 bar P=1,17 bar
T=105°C T=126°C T=30°C T=982°C T=16°C T=870°C T=70°C
H, (kg/h) 0 0 0 0 0 6.168 24.467
H,0 (kg/h) 49.972 145.853 17.209 61.476 0 195.824 114.114
CO (kg/h) 0 0 0 0 0 151.583 200.710
N, (kg/h) 0 0 653.084 653.115 0 0 525
0; (kg/h) 0 0 200.105 21.379 0 0 0
Ar (kg/h) 0 0 11.139 11.138 0 0 0
CO; (kg/h) 0 0 435 211.994 0 72.240 133.449
H,S (kg/h) 0 0 0 0 0 321 321
SO; (kg/h) 0 0 0 54 0 0 0
NHs (kg/h) 0 0 0 0 0 708 70
NO; (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
CH4 (kg/h) 0 0 0 0 0 31.616 6.323
C,He (kg/h) 0 0 0 0 0 1.129 12
CoHa (kg/h) 0 0 0 0 0 15.654 1.566
CzH, (kg/h) 0 0 0 0 0 1.362 136
CsHs (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Cs+ (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
CeHe (kg/h) 0 0 0 0 0 1.277 12
Tar (kg/h) 0 0 0 0 0 3.828 4
S (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Olivina (kg/h) 0 0 0 9.880 10.851 985 987
Cenizas (kg/h) 0 0 0 3.371 0 0 0
Char (kg/h) 0 0 0 0 0 8 8
Biomasa (kg/h) 366.463 0 0 0 0 0 0
TOTAL 416.435 145.853 881.972 972.406 10.851 482.704 482.704
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Tabla 28. Balance de materia para dos reactores de Water-Gas-Shift. Turbina GT-36

Corriente 305 Corriente 314 Corriente 319 Corriente 324 Corriente 331 Corriente 336 Corriente 400
P =1,03 bar P =2,90 bar P =2,39 bar P=1,01 bar P =27,58 bar P =2,39 bar P =27,58 bar
T=60°C T=65°C T=50°C T=43°C T=360°C T=60°C T=377°C

H, (kg/h) 0 0 24.463 0 24.463 0 0

H,0 (kg/h) 14.272 97.699 1.151 0 1.151 994 275.635
CO (kg/h) 6 0 200.707 0 200.707 0 0
N2 (kg/h) 0 0 525 0 525 0 0
0; (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Ar (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
CO; (kg/h) 16 0 133.434 0 133.434 0 0
H,S (kg/h) 0 0 321 0 0 0 0
SO; (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
NHs (kg/h) 6 4 60 0 60 0 0
NO; (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
CH4 (kg/h) 2 0 6.321 0 6.321 0 0
C,He (kg/h) 0 0 12 0 12 0 0
CoHa (kg/h) 2 0 1.564 0 1.564 0 0
CzH, (kg/h) 0 0 136 0 136 0 0
CsHs (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Cs+ (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
CeHe (kg/h) 0 0 12 0 12 0 0
Tar (kg/h) 4 0 0 0 0 0 0
S (kg/h) 0 0 0 313 0 0 0
Olivina (kg/h) 0 0 0 0 0 986 0
Cenizas (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Char (kg/h) 0 0 0 0 0 8 0
Biomasa (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0

TOTAL 14.308 97.703 368.705 313 368.384 1.989 275.635
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Tabla 29. Balance de materia para dos reactores de Water-Gas-Shift. Turbina GT-36

Corriente 411 Corriente 418 Corriente 424 Corriente 426 Corriente 427 Corriente 429 Corriente 432
P =26,20 bar P = 25,51 bar P =24,82 bar P =1,04 bar P=1,01bar P=1,01bar P=1,01 bar
T=156°C T=43°C T=43°C T=43°C T=16°C T=30°C T=980°C
H, (kg/h) 38.106 0 21.673 9.949 0 0 0
H,0 (kg/h) 154.874 153.173 0 1.701 0 11.763 113.381
CO (kg/h) 11.150 0 0 11.150 0 0 0
N, (kg/h) 525 0 0 525 134 446.398 448.059
0; (kg/h) 0 0 0 0 0 136.777 10.818
Ar (kg/h) 0 0 0 0 0 7.614 7.631
CO; (kg/h) 431.259 76 0 431.184 96 297 492.948
H,S (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
SO; (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
NHs (kg/h) 60 48 0 12 0 0 0
NO; (kg/h) 0 0 0 0 0 0 36
CH4 (kg/h) 6.321 0 0 6.321 6.610 0 0
C,He (kg/h) 12 0 0 12 407 0 0
CoHa (kg/h) 1.564 0 0 1.564 0 0 0
CzH, (kg/h) 136 0 0 136 0 0 0
CsHs (kg/h) 0 0 0 0 96 0 0
Cs+ (kg/h) 0 0 0 0 116 0 0
CeHe (kg/h) 12 0 0 12 0 0 0
Tar (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
S (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Olivina (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Cenizas (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Char (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
Biomasa (kg/h) 0 0 0 0 0 0 0
TOTAL 644.019 153.296 21.673 462.565 7.458 602.849 1.072.872
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Anexo IV. Composicidn de corrientes

Tabla 30. Composicidn de las corrientes principales

Corriente 105

Corriente 200

Corriente 208

Corriente 212

Corriente 221

Corriente 224

Corriente 300

P=1,72 bar P=1,72 bar P=1,01 bar P=1,52 bar P=1,72 bar P=1,52 bar P=1,17 bar
T=105°C T=126°C T=30°C T=982°C T=16°C T=870°C T=70°C

Hz (% m/m) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 1,28 5,07
Hz0 (% m/m) 12,00 100,00 1,95 6,32 0,00 40,57 23,64
CO (% m/m) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 31,40 41,58
MNz (% m/m) 0,00 0,00 74,05 67,16 0,00 0,00 0,11
0z (% m/m) 0,00 0,00 22,69 2,20 0,00 0,00 0,00
Ar (% m/m) 0,00 0,00 1,26 1,15 0,00 0,00 0,00
COz (% m/m) 0,00 0,00 0,05 21,80 0,00 14,97 27,65
H:5 (% m/m) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,07 0,07
S0z (% m/m) 0,00 0,00 0,00 0,01 0,00 0,00 0,00
MHs (% m/m) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,15 0,01
MOz (% m/m) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
CHa (% m/m) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 6,55 1,31
CzHs (% m/m) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,23 0,00
CzHa (% m/m) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 3,24 0,32
CzHz (% m/m) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,28 0,03
CzHz (% m/m) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Ca+ (% m/m) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
CsHs (% m/m) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,26 0,00
Tar (% m/m) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,79 0,00
5 (% m/m) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Olivina (% m/m) 0,00 0,00 0,00 1,02 100,00 0,20 0,20
Cenizas (% m/m) 0,00 0,00 0,00 0,35 0,00 0,00 0,00
Char (% m/m)] 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Biomasa (% m/m) 28,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00

TOTAL 100,00 100,00 100,00 100,00 100,00 100,00 100,00
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Tabla 31. Composicidn de las corrientes principales

Corriente 305 Corriente 314 Corriente 319 Corriente 324 Corriente 331 Corriente 336 Corriente 400
P =1,03 bar P =2,90 bar P =2,39 bar P=1,01 bar P =27,58 bar P =2,39 bar P =27,58 bar
T=60°C T=65°C T=50°C T=43°C T=360°C T=60°C T=377°C

H2 (% m/m) 0,00 0,00 6,63 0,00 6,64 0,00 0,00

H,0 (% m/m) 99,75 100,00 0,31 0,00 0,31 50,00 100,00
CO (% m/m) 0,04 0,00 54,44 0,00 54,48 0,00 0,00
N2 (% m/m) 0,00 0,00 0,14 0,00 0,14 0,00 0,00
02(% m/m) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Ar (% m/m) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
CO; (% m/m) 0,11 0,00 36,19 0,00 36,22 0,00 0,00
H2S (% m/m) 0,00 0,00 0,09 0,00 0,00 0,00 0,00
S02(% m/m) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
NHs (% m/m) 0,04 0,00 0,02 0,00 0,02 0,00 0,00
NO; (% m/m) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
CH4(% m/m) 0,01 0,00 1,71 0,00 1,72 0,00 0,00
C2He (% m/m) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
CoH4 (% m/m) 0,01 0,00 0,42 0,00 0,42 0,00 0,00
CoH2 (% m/m) 0,00 0,00 0,04 0,00 0,04 0,00 0,00
CsHg (% m/m) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Cs+ (% m/m) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
CeHe (% m/m) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Tar (% m/m) 0,03 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
S (% m/m) 0,00 0,00 0,00 100,00 0,00 0,00 0,00
Olivina (% m/m) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 49,60 0,00
Cenizas (% m/m) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Char (% m/m) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,40 0,00
Biomasa (% m/m) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00

TOTAL 100,00 100,00 100,00 100,00 100,00 100,00 100,00
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Tabla 32. Composicidn de las corrientes principales

Corriente 407 | Corriente 411 Corriente 418 Corriente 424 Corriente 426 Corriente 427 Corriente 429 Corriente 432
P =26,89 bar P =26,20 bar P =25,51 bar P =24,82 bar P =1,04 bar P=1,01 bar P=1,01 bar P=1,01bar
T=200°C T=156°C T=43°C T=43°C T=43°C T=16°C T=30°C T=980°C

H2 (% m/m) 5,23 5,92 0,00 100,00 31,60 0,00 0,00 0,00
H,0 (% m/m) 30,22 24,05 99,92 0,00 0,60 0,00 1,95 10,57
CO (% m/m) 11,32 1,73 0,00 0,00 2,53 0,00 0,00 0,00
N2 (% m/m) 0,08 0,08 0,00 0,00 0,12 1,79 74,05 41,76
02(% m/m) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 22,69 1,01
Ar (% m/m) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 1,26 0,71
CO; (% m/m) 51,90 66,96 0,05 0,00 62,25 1,28 0,05 45,95
H2S (% m/m) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
S02(% m/m) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
NHs (% m/m) 0,01 0,01 0,03 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
NO; (% m/m) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
CH4(% m/m) 0,98 0,98 0,00 0,00 2,51 88,63 0,00 0,00
C2He (% m/m) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 5,46 0,00 0,00
CoH4 (% m/m) 0,24 0,24 0,00 0,00 0,35 0,00 0,00 0,00
CoH2 (% m/m) 0,02 0,02 0,00 0,00 0,03 0,00 0,00 0,00
CsHg (% m/m) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 1,28 0,00 0,00
Cs+ (% m/m) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 1,55 0,00 0,00
CeHe (% m/m) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Tar (% m/m) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
S (% m/m) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Olivina (% m/m) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Cenizas (% m/m) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Char (% m/m) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Biomasa (% m/m) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00

TOTAL 100,00 100,00 100,00 100,00 100,00 100,00 100,00 100,00
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Anexo V. Evaluacion econdmica

En este Anexo, se muestran los calculos que se han realizado para la evaluacidn econdmica de la
planta.

Los dados a partir de los cuales se han calculado los costes son los siguientes (37):

e Elcoste del terreno es el 5% del inmovilizado.

e El capital circulante es igual al coste de operacion de un mes.

e Elvalorresidual de la planta es un 10% del capital inmovilizado sin incluir el terreno.

e Lavida util de la planta es de 20 afios.

e Los gastos de operacidn que no corresponden a consumibles son el 4% del capital fijo.
e Elperiodo de depreciacion es de 10 afios.

e Latasade impuestos es del 30%.

e Seasume unaTIR del 10%

El VAN se calcula mediante la Ecuacion 11:
= CF
_ i Ecuacion 11 (38)
VAN = —I, + E —
07 4 (1+TIR)!
1=

Por otro lado, los flujos de cajas anuales se han dividido en cinco periodos:
e Periodo 1: corresponde al afio cero, es decir, al momento en el que adquiere el terreno.

CF, = Terreno Ecuacion 12

e Periodo 2: corresponde al afio en el que se construye la planta, suponiendo que la
construccién solamente dura un afio.

CF, = (Inmovilizado + Circulante) - Ecuacion 13

1+TIR

e Periodo 3: corresponde al periodo de tiempo en el que se tiene en cuenta la amortizacién
de la planta.

CF, = [(Ventas — Gastos — Amortizacion) - (1 — Impuestos)]
i 1
L. (1+TIR)!
i=1

e Periodo 4: corresponde a los afios siguientes de la planta en los que no se ha de tener en
cuenta la amortizacion ni depreciacidn de la planta.

Ecuacion 14

CF; = [(Ventas — Gastos — Amortizacion) - (1 — Impuestos)]
i 1
i
£i L+ TIR)

e Periodo 5: es el ultimo afio de vida util de la planta.

Ecuacion 15
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CF, = [(Ventas — Gastos) - (1 — Impuestos) + Circulante

+ Terreno + Residual] -W

Ecuacion 16
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