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COP Coeficiente de desempefio del sistema de enfriamiento
Cpi Calor especifico de la especie i, kl/kg-K
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D, Cargos por depreciacion, US$/afio

DC Costos directos, US$

AHyap Calor latente de evaporacion. kl/kg

AThin Diferencia minima de temperatura de proceso, °C o K
APcc Caida de presién del combustor
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E Costos por equipo eléctrico, US$

EG Costos por ingenieria, US$
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N Tiempo de vida util de los equipos, anos

Naux Numero de equipos de enfriamiento auxiliar requeridos
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NPV Valor presente neto, US$

OH Tiempo anual de operacion, h/afio

OL Costos por mano de obra, US$/afio

P Presion, bar o kPa

PC Costos por tuberia, US$

PE Costos por compra de equipo, US$

T, Razén de compresion
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Resumen

Resumen

En este trabajo se presentan un andlisis técnico-econdmico enfocado al andlisis de sistemas de
cogeneracion y trigeneracion con fines industriales. Se tomdé como caso de estudio una
biorefineria la cual produce bioetanol de primera generacion a partir de cafia de azicar. Durante
la produccion de bioetanol se genera una gran cantidad de bagazo, subproducto que ha
demostrado tener un alto potencial energético en la generaciéon tanto de vapor como de

electricidad.

Dado que el proceso requiere electricidad, calentamiento y enfriamiento pues posee corrientes
por debajo de la temperatura del agua de torre de enfriamiento propuesta (23 °C) se analizardn

esquemas de trigeneracion para la produccion simultdnea de calor, potencia y frio.

En ese sentido, se evaluaron dos vias de trigeneracion: la primera via consiste en la quema
directa de bagazo para producir vapor a altas presiones, el cual es suministrado a turbinas de
vapor para proveer de potencia y energia térmica a proceso, asi mismo, se provee de
enfriamiento auxiliar (agua helada) a partir del uso de sistemas de enfriamiento por absorcién

(LiBr-H>O) el cual, utiliza vapor exhausto procedente de la turbina para generar el enfriamiento.

La segunda via que se considera consiste en la gasificacion del bagazo para para obtener
combustible gas (syngas) el cual se alimenta a una turbina de gases para producir electricidad, un
generador de vapor (HRSG) para producir vapor y un sistema de enfriamiento por compresion de

amoniaco para proveer de enfriamiento auxiliar a proceso.

Los andlisis termodindmicos de cada esquema se desarrollaron a través de simulaciones y
modelos matemadticos, los cuales fueron programados en el software Engineering Equation

Solver (EES) dada a su flexibilidad y la amplia base de datos termodindmicos que posee.

El andlisis econémico se desarrollé a partir de la metodologia del valor presente neto (NPV)
tomando en cuenta las ganancias por venta de insumos como electricidad y bagazo como materia
prima. Asi mismo, se utiliza la economia de escala para analizar el impacto del nivel de
produccién sobre la rentabilidad de cada esquema propuesto, para ello se varia la capacidad de

produccién de la biorefineria.
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Capitulo 1: Introduccion

Titulo del trabajo: Potencial para la aplicacién de sistemas de
cogeneracion y trigeneracion en procesos industriales.

Capitulo 1: Introduccion

En este capitulo se introduce y se describe el contenido del trabajo, se presenta la
Justificacion, objetivos e hipdtesis del trabajo, asi mismo, se presenta la forma en como se
abordo el problema y algunas conclusiones.

1.1 Relevancia de los sistemas de cogeneracion y trigeneracion

El consumo energético ha crecido dristicamente en las dltimas décadas. De acuerdo con datos de
Bilgen (2014) durante el afio 2010 se tuvo un consumo total energético de aproximadamente 524
QBTU (153,532 TWh) y se espera que para el afio 2040 alcance la cifra de 820 QBTU (240,260
TWh) en donde destaca que América y Asia son los principales consumidores energéticos a nivel

global con un 22.3 y 30.34 por ciento, respectivamente.

La electricidad juega un papel sumamente importante en el aspecto industrial, residencial y
comercial por lo que su desabasto es promotor de problemas tanto econdmicos como sociales e
inclusive ambientales. En ese sentido, es importante el continuo desarrollo de vias que permitan
suplir de manera eficiente la creciente demanda energética ya que es sélo cuestion de tiempo
para que las energias por fuentes fosiles sean incapaces de suplir la creciente demanda energética
tanto en combustibles como en electricidad. Algunos sistemas capaces de suplir la alta demanda
energética actual son las plantas hidroeléctricas, plantas de energia nuclear y las plantas
termoeléctricas, en donde estdn involucrados los sistemas de ciclo combinado y de cogeneracion

(Boyce, 2010).

La poligeneracion energética se define como el uso de multiples energias primarias para crear
multiples energias de salida de varios tipos, las cuales son utiles para una o varias actividades en

especifico (Picon-Nuifiez & Medina-Flores, 2013).

Sin embargo, para interés industrial podemos dividir parte del campo de la poligeneracion en

cogeneracion y trigeneracion (Figura 1.1).
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El término cogeneracion (Combined Heat and Power o CHP, por sus siglas en inglés) se refiere
a la produccién simultdnea de calor y potencia para su uso en sitio (Boyce, 2010; Picén-Nufez
& Medina-Flores, 2013; Schneider & Jacobs III, 2009) estos sistemas utilizan una mdquina
térmica con el fin de proveer de potencia (electricidad) y calor (vapor) a proceso. Por lo regular
las méquinas térmicas utilizadas en sistemas de cogeneracion o trigeneracion de interés industrial
son motores de combustion interna, turbinas de gases calientes y turbinas impulsadas por vapor a
altas presiones. A comparacion de los ciclos por separado para calentamiento y potencia, los
sistemas de cogeneracion son energéticamente mds eficientes y se estima que entre los afios de
1996 y 2006 el 3% de la energia usada en el planeta provenia de sistemas de cogeneracion y el
20% de la electricidad producida en Estados Unidos de Norteamérica el 20% provenia de

sistemas de cogeneracién (Boyce, 2010).

Un ejemplo de ello son los sistemas de ciclo combinado (Figura 1.2) los cuales estdn
esencialmente compuestos en dos partes: ciclo superior e inferior. El ciclo superior, conformado
principalmente por turbinas de gases calientes (ciclo Brayton) producen potencia eléctrica y el
ciclo inferior, conformado por sistemas de generacidon de vapor (ciclo Rankine) el cual utiliza la
energia de los gases calientes a la salida de la turbina para generar vapor a altas presiones y
producir ain mds energia tras expandir el vapor hasta hacerlo condensar por medio de una

turbina de vapor (Boyce, 2010).

. —>’ Energia térmica ‘
Fuente primaria gl

de energia Cogeneracion —
) ’ Electricidad ‘
VY ’ Energia térmica ‘
Fuente primaria . N
de encrgia Trigeneracion [————| Electricidad \
J > ’ Enfriamiento ‘

Figura 1.1 Diagrama representativo de sistemas de cogeneracion y trigeneracién con respecto a la energia
de salida de cada esquema.
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Figura 1.2: Esquema simplificado de una planta de ciclo combinado (turbina de gas + turbina de vapor)
de una planta termoeléctrica.

El vapor a la salida puede llevarse a condensacién para producir integramente energia eléctrica
(por ejemplo, en las termoeléctricas) o bien a condiciones de proceso para suministro térmico

para dmbitos de cogeneracion (Boyce, 2010; Eriksen, 2017).

Por otro lado, los sistemas de trigeneracion son aquellos en donde se producen simultdneamente
calor, potencia y enfriamiento a partir de una sola fuente energética primaria o combustible
(Picén-Nunez & Medina-Flores, 2013; Schneider & Jacobs III, 2009). Los sistemas de
trigeneracion pueden clasificarse de varias formas. La primera clasificacion es de acuerdo con su
capacidad energética y es dividido en micro (<20 kW), pequeia (< 1 MW), mediana (<10 MW)
y gran escala con capacidades superiores a los 10 MW (Sonar, 2021). Asi mismo, los sistemas de
trigeneracion también pueden clasificarse de acuerdo con su aplicacion ya sea a gran escala:
aplicaciones industriales o en plantas de generacion de potencia, o micro/pequefias escalas ya sea

para dmbito residencial, comercial e industrias pequefias (Sonar, 2021).

El calor y potencia son producidos de manera similar que los sistemas de cogeneracion y el
enfriamiento es generalmente producido a partir de sistemas de compresion u absorcién. Los
sistemas de compresion utilizan energia eléctrica para conseguir enfriamiento mientras que los
sistemas por absorcion utilizan soluciones acuosas de Bromuro de Litio (LiBr/Agua) u
Amoniaco (Amoniaco/Agua) para lograr el enfriamiento (Herold et al., 2016; Picon-Nuiez &

Medina-Flores, 2013).
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Los sistemas de enfriamiento por absorcién son considerados como una solucién 6ptima en
aplicaciones de enfriamiento a tal punto de que se pueden alcanzar eficiencias energéticas de
hasta un 75% cuando son incorporados en sistemas de cogeneracién (Schneider & Jacobs III,

2009).

Los sistemas LiBr/Agua han sido ampliamente utilizados en Estados Unidos de Norteamérica
desde los anos 1950s inicialmente para fines residenciales, aunque dada su popularidad fueron
expandiéndose diferentes areas, en donde se incluye el drea industrial. Las temperaturas maximas
de enfriamiento que ofrecen se encuentran por arriba de los 0°C, mientras que los sistemas
Amoniaco/Agua ofrecen temperaturas de enfriamiento de hasta -77°C. No obstante, los sistemas
LiBr/Agua poseen capacidades que van desde 10 hasta 1500 toneladas de refrigeracion (1 ton =
3.517 kW) en contraste con los sistemas Amoniaco/Agua los cuales se encuentran en rangos mas

reducidos que van desde las 3 a 25 toneladas (Herold et al., 2016).

De acuerdo con Boyce (2010) las mdquinas térmicas utilizadas con mds frecuencia para dmbitos
de cogeneracién y trigeneracién son los motores de combustién interna, turbinas de gases

calientes y turbinas impulsadas por vapor.

No obstante, es necesario remarcar el tipo de combustible que puede usar cada maquina térmica
y su capacidad de escalamiento, por ejemplo, las turbinas de gases poseen una alta flexibilidad
en el uso de combustibles tanto en fase gas como liquida. De acuerdo con Schneider & Jacobs III

(2009) y Soares (2015) los principales combustibles usados en turbinas de gas son:

e Fase gas: gas natural, syngas (gas de sintesis) derivado de la gasificacioén de carbén o de
biomasa, gases de fundidora (Steel mill gases, por su traduccion literaria del inglés),
gases derivados de procesos petroquimicos y gases con alto contenido en hidrégeno

e Fase liquida: destilados ligeros del petréleo, nafta, keroseno, crudos pesados

En términos de escalabilidad, las turbinas de gas poseen un amplia variedad de capacidades, los
cuales abarcan desde unos cientos de kW (microturbinas) hasta varios MW de potencia bruta

(turbinas industriales) (El-Sayed, 2017).
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Asi mismo, estos equipos poseen la capacidad de trabajar a carga total o parcial y asi se puedan
ajustar a las necesidades de proceso cuando no existe la posibilidad de exportar el remanente de

potencia eléctrica para su venta (Boyce, 2010; Soares, 2015).

Cabe destacar que la produccién de vapor de este tipo de turbina estd intrinsecamente
relacionada con su capacidad energética puesto que, a mayor potencia, mayor flujo mésico y por

ende mayor capacidad de generacion de vapor.

Si bien son evidentes los beneficios que brindan los sistemas de cogeneracion y trigeneracion
desde el punto de vista energético, por lo regular estos sistemas requieren altos flujos de
inversién (y por ende, largos periodos de retorno de capital) y la variacién de los precios de los
combustibles hace que sea tediosa la estimacién econdmica de este tipo de sistemas, provocando

desconfianza entre las compaiiias para su aplicacion (Picon-Nufez & Medina-Flores, 2013).

En ese contexto, Boyce (2010) recomienda poseer los siguientes datos durante la evaluacién de

sistemas de cogeneracion:

e Demanda de potencia con sus respectivas variaciones

e Demanda térmica de proceso

e Demandas pico de calor y potencia

e Demandas energéticas de equipos especiales de proceso (por ejemplo, los sistemas de
refrigeracion)

e Disponibilidad de combustibles

e Impacto ambiental

Asi mismo, el uso de biomasa constituye un drea de oportunidad para los sistemas de
cogeneracion y trigeneracion, ya que por lo regular estos son subproductos de proceso y pueden
utilizarse como combustibles, reduciendo significativamente los costos de operacién por compra
de combustible y permite la disminuciéon de los gases de efecto invernadero por el uso de
combustibles fdsiles como el petréleo y el carbon. Ejemplos de ello se encuentran en la industria
papelera y en la produccién de biocombustibles de primera generacién en donde destaca el

bioetanol de primera generacion.
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1.2 Justificacion del trabajo

Los sistemas integrados de energia, lldmese poligeneracion, representan una solucién en el uso
eficiente de la energia, dada la escasez de combustibles convencionales y la creciente demanda
energética actual. Estos sistemas brindan la posibilidad de utilizar de manera mads eficiente los
recursos energéticos ya que a partir de una sola fuente energética se pueden obtener dos
(cogeneracion) o hasta tres tipos de energia (trigeneracion). Inclusive, son considerados sistemas
altamente flexibles puesto que su aplicabilidad abarca desde amplios complejos industriales

hasta unidades de cardcter residencial o civil como son escuelas u hospitales (Dincer & Rosen,

2015).

Asi mismo, dado el creciente interés en la aplicaciéon de bioprocesos en la producciéon de
quimicos y/o combustibles y la alta cantidad de residuos que éstos generan durante su
produccion, se siguen proponiendo alternativas que permitan usar de manera maés eficiente estos
residuos en la produccién de energia, lo cual incentiva la implementacién de sistemas de
poligeneracién puesto que se reducen los costos de operacién por compra de combustible, asi
mismo, se le da un uso més eficiente a estos subproductos ya que por lo regular se consideran

como desechos y no se les da un tratamiento adecuado.

No obstante, es necesario tomar en cuenta si la cantidad de subproductos generados por el
proceso es suficiente para cubrir la demanda energética de proceso y de ser asi, considerar el
producir energia extra para su venta; también es necesario analizar los costos y la disponibilidad
de la tecnologia que permita utilizar dichos residuos como combustibles ya que por lo regular los
costos por inversion y operacion son las principales limitantes en la aplicacion de sistemas

energéticos integrados o de poligeneracion.

En consecuencia, para el éxito en la ejecucion de sistemas de este tipo es pertinente analizar
esencialmente la demanda energética del sistema, los costos por inversién de equipos, costos de

operacion y la cantidad de subproductos que pueden ser utilizados como combustibles.
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1.3 Objetivos e hipotesis

Objetivo general

Desarrollar esquemas de cogeneracion y trigeneracion de cardcter industrial a partir de un
andlisis termo-econdmico considerando los requerimientos energéticos de proceso, la presencia

de subproductos con alto contenido energético y la factibilidad econémica de cada esquema.
Objetivos particulares

e Desarrollar los esquemas de cogeneracion y/o trigeneracion a partir de ecuaciones de
disefio, balances de materia y balances de energia.

e Analizar el desempefo energético de los esquemas de cogeneracion y trigeneracion
desarrollados.

e Analizar la factibilidad econémica de cada esquema de cogeneracidén y/o trigeneracion

con base en el método del valor presente neto (NPV) y la economia de escala.
Hipotesis

El nivel de produccion de proceso, la seleccion de maquina térmica y la disponibilidad de
subproductos de alto valor energético en un proceso determinarén la factibilidad econémica en la
implementacion de sistemas de poligeneracion energética, de los cuales la cogeneracion y

trigeneracion son casos especificos.

1.4 Metodologia

Se analizara el potencial en la aplicacion de sistemas de cogeneracion y trigeneracion a procesos
industriales considerando principalmente los siguientes puntos: tipo fuente primaria energética

(combustible) disponible, razén calor/potencia del proceso y el nivel de produccién de proceso.

Para ello, se seleccionara un caso de estudio de ambito industrial, se identificara la existencia de
subproductos con alto potencial energético y las demandas de calentamiento (vapor), potencia
(electricidad) y si es necesaria la implementacion de sistemas de enfriamiento alternos (sistema
de absorcion o compresion de vapor) tomando la razon calor/potencia (Rpower) como referencia

en la seleccion de la maquina térmica adecuada.
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El andlisis energético de cada esquema se analizard mediante el uso de ecuaciones de disefio,
balances de materia y balances de energia los cuales serdn resueltos mediante la programacion de
los modelos en el software Engineering Equation Solver (EES) dada su flexibilidad y la amplia

base de datos termodindmicos que posee.

Dicho software, ha sido utilizado en mudltiples estudios para el andlisis de sistemas de
cogeneracion por biomasa (Dias, Modesto, et al., 2011; Puig-Arnavat et al., 2012; Vellini et al.,
2020). Asi mismo, Herold et al. (2016) recomienda este software en el analisis de sistemas de
absorcién por LiBr/agua, dado que cuenta con una biblioteca precargada para calcular las

propiedades de esta mezcla

Seguido, se analizard su rentabilidad econémica de cada esquema. Para ello se utilizard la
metodologia propuesta por Machin et al. (2021) y Sinnot et al. (2019) en donde se empleara el
método del valor presente neto (NPV) considerando los costos por inversion, costos por
operacién y ganancias por ventas de insumos (electricidad o subproductos), asi mismo, se
analizara el impacto de la economia de escala sobre la rentabilidad de los esquemas propuestos a

partir de la variacion del nivel de produccién de los esquemas propuestos para el caso de estudio.

1.5 Conclusiones preliminares

e Los sistemas por turbina de gas generan mayor electricidad con respecto a aquellos basados
en turbina de vapor, aun llevando el vapor a condiciones de condensacion.

e FEl desempefio de la turbina de gases empleando combustibles gaseosos de bajo poder
calorifico implica el ajuste de parametros de disefio y operacion de la turbina de gases, en
donde destacan la razén de compresion y el flujo mésico circulante a través del expansor (o
turbina).

e Las ganancias por ventas de electricidad generan un mayor impacto econdémico a
comparacion de la venta de materia prima para la fabricacion de materiales y/o la produccién
de biocombustibles.

e Los costos por inversion de capital y de operacion de sistemas por gasificaciéon son
considerablemente més altos que aquellos en donde ocurre la quema directa del combustible
sOlido (biomasa), a tal grado que las ganancias por ventas de electricidad no cubren toda los

costos que conllevan su aplicacion.
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1.6 Organizacion de la Tesis

Capitulo I: Introduccion. En este capitulo se sensibiliza al lector del contenido de la tesis y
se presentan los objetivos, hipdtesis y algunas conclusiones preliminares.

Capitulo II: Antecedentes. En este capitulo se presentan algunos trabajos previos y
aportaciones relacionados con la Tesis actual y que funcionan como soporte para seguir
desarrollado otros trabajos de la misma indole.

Capitulo III: Caso de estudio. En este capitulo se presenta el caso de estudio y se cuantifican
los servicios de calentamiento, potencia eléctrica y refrigeracion (si aplica) requeridos por el
caso de estudio.

Capitulo IV: Andlisis técnico. En este capitulo se presenten la estructura de los esquemas a
desarrollar, los balances de materia y energia y las ecuaciones de disefio utilizadas para la
evaluacion técnica de los esquemas propuestos.

Capitulo V: Andlisis Econémico. En este capitulo se presenta la metodologia adoptada para
evaluar el desempefio econdmico de cada esquema desarrollado en el margen de la economia
de escala y el método por flujos de efectivo descontados (o trasladados), también
denominado valor presente neto (NPV).

Capitulo VI: Andlisis de resultados. En este capitulo se discuten los resultados obtenidos de
los andlisis técnico (Capitulo 1V) y econdmico (Capitulo V) de cada esquema (o sistema)
propuesto para el caso de estudio.

Capitulo VII: En este capitulo se presentan las conclusiones de esta tesis y algunas

recomendaciones para futuros trabajos.
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Capitulo 2: Antecedentes

En este capitulo se muestran algunas aportaciones de trabajos anteriores y se justifica
porque es necesario continuar investigaciones relacionadas al trabajo desarrollado.

La cogeneracién es una técnica que ha sido utilizada desde el afio de 1880 en Europa donde
varias industrias generaban su propia electricidad a partir de quemadores de carbén en conjunto
con turbinas de vapor y era frecuente que utilizaran el vapor exhausto procedente de las turbinas
con fines de calentamiento. Hasta el afio de 1900 casi el 58% de la energia usada en la industria
de Estados Unidos provenia de sistemas de cogeneracion, sin embargo, debido a la reduccién en
los precios de la electricidad y la mejoria del sistema de distribucion eléctrica se abandonaron

gran parte de estos proyectos.

A pesar de ello, industrias como la petroquimica continuaron la operacién de sus sistemas de
cogeneracion debido a la alta demanda de vapor que requerian sus procesos y a la presencia de
productos secundarios que eran utilizados como combustibles. No fue sino hasta el afio de 1970
cuando ocurrié un subito incremento en los precios de los combustibles (aunada la incertidumbre
en el suministro de estos) lo que provocé un repentino interés en los sistemas de cogeneracion
de tal manera que su aplicacién se extendidé a escalas mds reducidas como la industria de
alimentos, la industria farmacéutica y su aplicaciéon sobre recintos comerciales, hoteles y

espacios residenciales (Dincer & Rosen, 2015).

En la actualidad, se siguen utilizando sistemas de cogeneracion en el dmbito industrial para
solventar las necesidades de calentamiento y potencia de proceso de manera mas eficiente; tal es
el caso de la planta de sales perteneciente a CYDSA (ubicada en el parque industrial Pajaritos al
sur de México) el cual posee un sistema de cogeneraciéon conformado por una turbina de gases
calientes y un generador de vapor, produciendo en conjunto 60 MW de electricidad y 70

toneladas de vapor por hora para suministro a proceso.
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En el mismo parque industrial, el corporativo CRYOINFRA utiliza una planta de cogeneracion,
conformada por una turbina de gases calientes y un generador de vapor por gases calientes,
generando en conjunto 142 MW de electricidad y 46 toneladas por hora de vapor de baja presién
para su uso en sitio. La primera planta descrita inicié sus operaciones en el afio 2013 y la

segunda en el 2016. Ambos proyectos utilizan gas natural como combustible.

En ese contexto, Vellini et al. (2020) publicé un trabajo en donde analiza la viabilidad de
diferentes configuraciones de cogeneracion (motor de combustion interna, turbinas de gases y
turbinas de vapor) aplicados sobre la industria de alimentos considerando aspectos energéticos,

econdémicos y ambientales.

Dado al creciente interés en el uso de combustibles renovables se han realizado trabajos en los
cuales se utiliza biomasa como combustible. En ese contexto, Shabbir et al. (2016) presentaron
alternativas para el uso de sistemas hibridos de cogeneraciéon (gas natural y biomasa) en la
industria papelera de Pakistdn con el objetivo de reducir las emisiones en la atmdsfera por la

quema exclusiva de combustibles fésiles.

Deshmukh et al. (2013) presentan una comparacion del potencial de sobreproduccién eléctrica
entre sistemas de cogeneracion por combustion directa y gasificacion, empleando bagazo de caina
como materia prima. Bajo ese contexto Michailos et al. (2017) presentaron un andlisis tecno-
econdémico de cogeneracion a partir de ciclo combinado por gasificacion de bagazo de cafia en
donde destaca el uso de la economia de escala a partir de la variacién en la disponibilidad de
bagazo para ser gasificado sobre la produccién de electricidad y los costos de operacién, dando
como resultado una reduccién en los costos de produccién conforme el flujo de bagazo aumenta.
Pedroso et al. (2017) presentan un andlisis técnico para el uso de bagazo de cafia como
combustible en procesos de gasificacion y ciclo combinado (BIGCC) e impulsar la
sobreproduccion eléctrica en la industria del azicar y Machin et al. (2021) presentan un anélisis
técnico, econdmico y ambiental para la consideraciéon de plantas termoeléctricas que utilizan

bagazo de cafia como combustible en procesos de gasificacion y ciclo combinado a gran escala.
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En escalas mds reducidas, Alexis et al. (2013) presentan un andlisis de viabilidad econdmica de
sistemas de cogeneracion los cuales utilizan motores de combustién interna para proveer de

electricidad y vapor de forma mds eficiente a un hospital ubicado en Grecia.

Dado al éxito que representa la cogeneracién, se ha buscado aprovechar ain mads los
combustibles disponibles mediante la implementacion de sistemas de trigeneracidn para proveer

de calor, potencia y enfriamiento a partir de una sola fuente de energia.

Las primeras aplicaciones de esta técnica se enfocaron en el suministro de electricidad, agua
caliente y aire acondicionado a pequefios establecimientos como supermercados (Maidment et

al., 2001).

No obstante, conforme fueron aumentando las capacidades de los equipos de enfriamiento y a la
frecuente necesidad de servicios de vapor, electricidad y enfriamiento en procesos industriales,
su aplicaciéon se extendid a procesos quimicos y petroquimicos utilizando principalmente
turbinas de gas, recuperadores de calor y sistemas de enfriamiento por absorcién o compresion
de vapor para proveer de los tres servicios a proceso (Dharmadhikari, 1997). Algunas de esas

aportaciones se describen a continuacion.

Calva et al. (2005) utilizaron la metodologia pinch en conjunto con modelos termodindmicos
simplificados de turbinas de gases y sistemas de enfriamiento por compresion para modelar
esquemas de trigeneracion aplicados sobre una planta de compresion de gas natural. En ese
sentido, Picon-Nufiez & Medina-Flores (2013) presentaron un modelo alternativo de
trigeneracion para la misma planta a partir de un esquema de trigeneracion conformado por
turbinas de vapor y sistemas de enfriamiento por absorciéon por soluciones de bromuro de

litio/agua (LiBr-H>O).

Asi mismo, es comun que se utilicen sistemas de trigeneracién en la industria de alimentos,
como el caso de la produccién de cerveza (Dumbliauskaite et al., 2010) y la industria cafetalera

(A. C. C.daSilvaetal., 2019).

Actualmente, se busca implementar sistemas de trigeneracién a partir de combustibles

renovables, como lo es el uso de la biomasa y energia solar.
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Lian et al. (2010) presenta un andlisis termo-econdmico en donde se plantean esquemas de
trigeneracion por turbinas de vapor a partir de la combustién de biomasa y el empleo de sistemas

de enfriamiento por absorcién y compresion de vapor.

Puig-Arnavat et al. (2014) presentan un andlisis termo-econémico de un sistema de trigeneracion
de mediana escala (250 kW — 2MW) el cual funciona a partir de gas de sintesis producto de la

gasificacion de biomasa para aplicaciones de cardcter industrial.

Singh (2019) presenté un andlisis de trigeneracion por combustion de bagazo de cafa para
proveer de electricidad, vapor y enfriamiento a una planta en donde se procesan azucar y

vegetales, a partir de turbinas de vapor y sistemas de enfriamiento por absorcion.

Por otra parte, los sistemas que utilizan energia solar como fuente primaria energética han
ganado popularidad y su uso abarca desde aplicaciones de carécter residencial hasta aquellas de

tipo industrial (Sonar, 2021).

En ese sentido, Kasaeian et al. (2020) presenta un modelo de trigeneracion el cual utiliza energia
solar como fuente de energia primaria; dicho sistema estd conformado por colectores solares, un
ciclo Rankine orgénico y un sistema de enfriamiento por absorcion (LiBr-H>O) para suministrar

electricidad, calefaccion y aire acondicionado a un complejo residencial.
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Capitulo 3: Caso de estudio

En este capitulo se presenta el caso de estudio analizar y se cuantifican las demandas
energéticas de proceso.

3.1 Potencial de la cafia de azdcar como materia prima

3.1.1 Papel historico de la cafia de azicar y el bioetanol

La cafa de azicar es conocida en todo el mundo por su alta productividad, participacién en
procesos de alta tecnologia, como materia prima de alta calidad y principalmente por su alto
potencial en la producciéon de azicar y etanol. Originaria de zonas tropicales de Asia, su
principal uso a lo largo de la historia ha sido la obtencion de azicares, principalmente sacarosa,

glucosa y fructosa.

La parte aérea de la cafia de azicar (Figura 3.1) estd conformada por el tallo, hojas verdes y hojas
secas. Las hojas verdes se encuentran en la parte superior de la planta como resultado de una alta
presencia de humedad, mientras que en la parte inferior de la planta se concentran las hojas secas
(o muertas) como resultado de la baja humedad presente en ese punto. Acorde con Santos et al.
(2020) la planta tiene aproximadamente 57% de su peso de agua y el remanente estd conformado

por paja, fibra (bagazo) y azicar.

Zona verde: 80 — 88% de humedad

. . 0,
Rastro adherido: 18 — 30% de humedad Zona molible : 70 —75% de humedad

Rastro desprendido: 15 — 18% de humedad

Figura 3.1: Ilustraciéon de la planta de cafia de azdcar. Extraido de (Santos et al., 2020).
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Si bien en un principio la cosecha de cafia era dedicada integramente a la produccion y
exportacion de la cafa de azicar, con el paso del tiempo se encontré que al fermentar azdcar se
podria producir alcohol. La fermentacion del azicar para producir bebidas alcohdlicas data de
técnicas empleadas en China desde hace 9000 afios. La técnica de fermentacion fue distribuida a

lo largo de los afios, siendo usada en multiples bebidas como la cerveza, vino y sake.

No obstante, desde el descubrimiento de la destilacion a cargo del quimico drabe Al-Kindi, se ha
reportado que a lo largo de los siglos XII a XIV se ha utilizado esta técnica en la preparacion de
diferentes bebidas alcohdlicas, como lo es el vino. No fue sino hasta el siglo XVIII cuando el

quimico Germano-ruso, Johan Tobias, obtuvo etanol puro a partir de sintesis quimica.

En los afios siguientes, con avances en el drea de quimica se hizo posible la produccién de
alcohol a grandes escalas, en el afio de 1840 era comin que en Estados Unidos se utilizara
alcohol en las linternas. Sin embargo, no fue sino hasta principios de 1990 que fue utilizado por
primera vez etanol en motores de combustion de automdviles; tal es el caso del modelo T de

Ford el cudl podria funcionar por gasolina y etanol.

Tras el éxito del etanol en el drea de transporte, Brasil siguié el modelo de Estados Unidos e
inicio una campafia para usar bioetanol de cafa de azicar en motores de automéviles. Esto dio
como resultado investigacion en la produccién y uso del alcohol, asi como, el nacimiento de
programas como pro-alcohol el cudl incentivé la cosecha de cafia y la produccién de bioetanol a
escalas industriales. Esto propici6 que Brasil se convirtiera en unos de los principales

productores de bioetanol; titulo que sigue manteniendo hasta hoy en dia (Santos et al., 2020).

3.1.2 Escenario actual de la cafia de azicar y del bioetanol

Brasil, India, China y Tailandia son los responsables de producir el 70% de toda la cafa de
azucar en el planeta (Tabla 3.1) donde Brasil representa el 30% de la produccion global,
convirtiéndolo en el principal productor de cana de azuicar en el planeta. En ese contexto, se
estima que en los proximos afios la produccién de cafa de azicar siga en incremento

considerando que el 80% del azicar proviene de esta planta.
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Tabla 3.1: Produccién global de cafia de azicar. Adaptado de (Santos et al., 2020).

Afio 1961 1974 2000 2014
TA Toneladas de cafa (x103)
Brasil 59,377 95,624 3,27,705 7,36,109
India 1,10,001 1,40,805 2,99,325 3,52,142
China 12,416 25,578 69,299 1,26,153
Tailandia 2000 13,339 54,052 1,03,697

Global 4,47,977 6,48,516 12,558,88  18,842,46

Tabla 3.2: Estimacion en la produccién global de cafia de azicar. Adaptado de (Santos et al., 2020).

Afo Miles de toneladas Incremento
2015 169

2016 173 2.4
2017 175 1.2
2018 178 1.7
2019 182 2.2
2020 186 2.2
2021 190 2.2
2022 194 2.1
2023 197 1.5
2024 201 2
2025 205 2

La produccion estimada de cafia en Brasil durante la cosecha de 2018/2019 fue de
aproximadamente 615 millones de toneladas, una reduccién del 2.8% con respecto al afio pasado,
de acuerdo con Santos et al. (2020) también ocurrié una reduccién en la produccién de azicar,

destinando una mayor parte de la produccién en la industria del bioetanol.

En ese sentido, de acuerdo con Santos et al. (2020) se estima que la produccién de azicar
durante la temporada 2018/2019 fue de aproximadamente 31.73 millones de toneladas; una
reduccion del 16% con respecto a la temporada pasada (2017/2018). Por otro lado, la produccion
de bioetanol en esta temporada superé en 18.6% la produccién de la temporada pasada

(2017/2018) con un total de 21.31 billones de litros de bioetanol producidos.

Los productos de la cafia de azicar (como el bioetanol) ofrecen la premisa de reducir los gases
de efecto invernadero al reducir el consumo de recursos fosiles. Ademas, la gran mayoria de los
residuos en el procesamiento de la cafia son frecuentemente utilizados para otras actividades
donde se destaca su uso energético. Esto convierte a Brasil en un caso de éxito en el campo de

las biorefinerias al utilizar casi por completo la biomasa de la cafia de aztcar.
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Otra peculiaridad en Brasil es la alta participaciéon de los recursos renovables (en donde se
incluye la cafa de azidcar) sobre la matriz de distribucién energética, siendo una de las mds
grandes en el mundo con aproximadamente el 42.9% de la energia total. No obstante, la cafia de

azucar representa el 17% del flujo energético para uso doméstico (Figura 3.2).

Esto indica que existe la posibilidad en la reduccién del uso de combustibles fosiles,
reemplazandolos con combustibles renovables, en consecuencia, reducir las emisiones de gases

de efecto invernadero.

Actualmente, el bioetanol de cafia de azicar es uno de los biocombustibles con la suficiente
capacidad de cubrir gran parte de la demanda energética global y se estima que las emisiones a la
atmosfera se reducirfan en un 60% si se sustituyera a la gasolina por etanol, puesto que el 82%

de las emisiones de gases de efecto invernadero provienen de la quema de combustibles fésiles

(Santos et al., 2020).

Carbén Uranio Otros no
6% 1% renovables -
1% Biomasa de la
Gas natural (;2;13721
13%
Hidraulica
12%
Madera
8%

Aceites y Otros
derivados renovables
36% 6%

Figura 3.2: Suministro energético interno en Brasil para uso doméstico en el afio 2018. Adaptado de
(Santos et al., 2020).
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A pesar los claros beneficios que ofrece el uso del bioetanol, ain se tienen controversias con
respecto al balance entre el suministro de cafia para producir combustibles y alimentos, asi como
el uso del agua, ya que por lo regular la produccién de bioetanol por cafia consume

aproximadamente 15 veces mds agua a comparacion del bioetanol de maiz.

No obstante, se espera que en un futuro el proceso de produccién de bioetanol a partir de caia de
azucar mejore desde el punto de vista energético y econdémico mediante la constante innovacioén
tecnoldgica e investigacion. Se estima que alrededor del 70% de los costos de produccion de
bioetanol se debe al proceso de cosecha. En ese sentido, uno de los retos més grandes data en la
mejora del proceso de cultivo y cosecha, dando como resultado un incremento en la

productividad y, en consecuencia, la reduccién de los costos de produccion.

En conclusién, con la precepcion de un futuro en donde progresivamente se estdn sustituyendo
los combustibles fosiles con los renovables y la ampliacion del mercado actual a favor de los

procesos sostenibles, la cafia de aziicar es un claro ejemplo de transicién de tecnologias.

3.1.3 Proceso tradicional de produccién de azucar y bioetanol de primera generacion

Los principales productos de la industria de la cafia son el azicar, el cual abastece el mercado de
alimentos, seguido del bioetanol para el mercado de los combustibles y el transporte. En el
siguiente apartado se describird de manera breve el proceso convencional para la obtencién de
bioetanol y azicar a partir de la cafia de azicar (Dias, Modesto, et al., 2011; Rein, 2007; Santos

et al., 2020).

Primero, la cafia es transportada y lavada para ser llevada a una serie de molinos, en estos
molinos ocurre la extraccion del azdcar de la cafa. El residuo de la extraccion del azucar,
denominado como bagazo, es transportado para otros usos. El jugo resultante es utilizado ya sea

para producir azicar o etanol.

En frecuente que, durante la produccién de azicar, el caldo (o jugo) de la cana circule a través de
etapas de tratamiento fisico y quimico, de tal forma que se puedan eliminar la mayor cantidad
posible de impurezas y asi obtener una mayor cantidad de sacarosa (Dias et al., 2009; Santos et

al., 2020).
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Después del tratamiento quimico, el caldo es calentado para eliminar microorganismos por
esterilizacidn, se completan las reacciones quimicas con un agente alcalino, son sedimentadas las
impurezas insolubles y son removidos gases contenidos dentro del caldo. En ese sentido, el caldo
es llevado a clarificacién donde las particulas decantadas (también conocidas como lodo) son
separadas del caldo. El lodo resultante es mezclado con bagazo y filtrado para recuperar sacarosa
que hay contenida en él. El lodo resultante queda empalmado y es conocido como torta de
filtrado (Filter cake, por su traduccién del inglés). La torta de filtrado es cominmente utilizada

como abono en los plantios de caiia.

El jugo tratado es después concentrado en un sistema de evaporadores multi efecto y es pasado
por un proceso de cristalizacion de sacarosa. Sin embargo, en este proceso no es recuperada toda
la sacarosa y la solucion residual (adn rica en azicar) es retornada al proceso hasta llegar a un
caldo final rico en fructuosa y glucosa, denominado molasa. Las molasas son frecuentemente
usadas en la produccién de etanol mediante fermentacién. Finalmente, el azicar es llevado a una

zona de secado y enfriado para su posterior almacenamiento.

En contraste, la produccién de bioetanol estd basada en el proceso de fermentacion del jugo de
cafia junto con las molasas. No obstante, el proceso de produccion de azicar y bioetanol inician
de manera similar. En ese contexto, el jugo previamente tratado es evaporado en un sistema
multi efecto de evaporacién y es eventualmente mezclado con las molasas. Después, esta mezcla
denominada mosto (wort, de su traduccién del inglés) es mezclada con levadura y llevada a un

area de fermentacion para lograr vino con un margen de entre 7-10% de alcohol.

El método de fermentaciéon mds utilizado en las destilerias de Brasil es el método de Melle-
Boinot, donde su principal atributo es la recuperacion de la levadura del vino por centrifugacion.
Tras la fermentacion, las levaduras son recuperadas y tratadas para usos posteriores y el vino es

transportado a la etapa de purificacion por destilacion.

El bioetanol es inicialmente recuperado con un contenido de aproximadamente 6% en peso de
agua. Durante la etapa de destilacion es generado entre 10 — 13 L de vinaza, alcohol de segundo

grado y aceite de Fusel.
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Finalmente, el alcohol resultante puede ser almacenado o deshidratado mediante destilacion
extractiva, ya sea a través del uso de ciclohexano o mono etilenglicol (MEG) como agente
extractivo. En consecuencia, el alcohol alcanza purezas de aproximadamente 99.6-99.7% en
peso. La deshidratacion del alcohol puede ser llevada a cabo por otros métodos como lo es la
adsorciéon por tamices moleculares. El procedimiento tradicional para obtener azucar y/o
bioetanol de primera generacion a partir de la cafia de aziicar se encuentra representado en la

Figura 3.3.
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Figura 3.3: Proceso convencional en produccién de azicar y bioetanol de primera generacién. Adaptado
de Santos et al. (2020).

3.1.4 Subproductos de la caia de azicar

Durante la produccion de bioetanol y azicar se generan gran cantidad de subproductos
con un alto potencial de uso en otras actividades, algunas de las mds relevantes se muestran en la
Figura 3.3. No obstante, las actividades que destacan son la produccién de vapor/electricidad y
etanol de segunda generacion (Etanol 2G) a partir de los residuos lignocelulésicos de la caiia,

que comunmente son el bagazo y la paja (Straw, por su traduccién del inglés).
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Khatiwada et al. (2016) presentan un andlisis en el cual nos brinda una idea del potencial
econdmico, energético y ambiental que adquiere una biorefineria de primera generacién a partir
del uso de residuos lignocelulésicos para producir bioetanol de segunda generacion o bien
producir electricidad a partir de la combustién de estos residuos operando sistemas avanzados de

cogeneracion.

Otros subproductos que poseen un alto potencial para generar quimicos de alto valor agregado
son las molasas, vinazas, levaduras y la torta de filtrado. Algunos de los potenciales productos

derivados de estos residuos se muestran en la Figura 3.4 y en la Tabla 3.3.

El diéxido de carbono es resultado del proceso de fermentacion alcohdlica y generalmente
desechado a la atmosfera, sin embargo, con el avance tecnolégico se ha podido capturar y
purificar para ser utilizado en la produccién de bebidas, hielo seco, bicarbonato de sodio y en el
tratamiento de efluentes. Por otra parte, el dcido citrico es utilizado en utilizado en la industria
de alimentos como saborizante y preservador, también, es utilizado con frecuencia en detergentes

y productos de higiene y de limpieza (Santos et al., 2020).
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Figura 3.4: Potenciales productos y subproductos de la cafia de azicar. Adaptado de (Santos et al., 2020).
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En conclusion, el uso de la biomasa en adicidon con los avances tecnoldgicos de los procesos

industriales conlleva a un nuevo concepto en el marco de las biorefinerias a partir de la

producciéon de energia, quimicos y materiales de alto valor agregado, las posibilidades de

crecimiento y desarrollo en la industria del azicar son grandes a futuro e impactan directamente

en los aspectos econdmicos y ambientales. Por lo que la cafa de azucar podria ser el inicio hacia

un fututo mas sostenible en el drea de la economia circular y los biocombustibles.

Tabla 3.3: Principales productos derivados de los residuos de la industria de la cafia

Subproducto Categoria/Tecnologia

Producto final

Molasas Biotecnologia

Acido Citrico
Aminoacidos
Pesticidas

Fijador de nitrégeno
Ensilaje

Molasas Quimicos
Bagazo

Vinaza

Gluconato de calcio

sorbitol

Surfactantes biodegradables

Furfural

Plésticos

Aditamentos para la industria del papel
Vinaza concentrada

Molasas Productos veterinarios

Bagazo

Compuestos antidiarreicos
Complejos a basa de dextrano

Bagazo Alimentos

Levadura, fructosa y derivados de la
glucosa
Fructooligosacéridos

Jarabes por ruta enzimaética
Hongos comestibles

Bagazo Bio-estructural

Fertilizantes
Aglomerados cemento/bagazo
Aglomerados MDF
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3.2 Descripcion del caso de estudio

3.2.1 Descripcién del proceso

El caso de estudio a analizar fue obtenido de un trabajo desarrollado por Dias et al. (2011). En
donde a partir de simulaciones computacionales se comparan los efectos del uso de columnas de
destilacion optimizadas y la integracion térmica de corrientes (andlisis pinch) sobre una
biorefineria tradicional de primera generacion, la cual produce tnicamente bioetanol a partir de
cafia de azicar. Dicha biorefineria se encuentra ubicada en Brasil, pais considerado como uno de

los principales productores de cafia de azicar y del bioetanol.

El proceso de produccion de bioetanol tradicional descrito por Dias et al. corresponde en esencia
al definido en el apartado 3.1.3 y estd compuesto por las etapas de recepcién y limpieza,
extraccion de azucares, tratamiento y esterilizacion de los jugos, fermentacion, destilacién y

deshidratacion (Figura 3.5).

La planta procesa alrededor de 493 toneladas de cafia por hora (2 millones de toneladas por afio)
y produce 1 millén de litros de bioetanol por dia. Cabe destacar, que esta es la escala industrial
tipica (o nominal) en la produccién de bioetanol en la zona. Sin embargo, Khatiwada et al.
(2016) destaca que algunas zonas cafieras (especialmente aquellas cercanas a Sao Paulo) tienen

el potencial de procesar hasta 8 millones de toneladas de cafa por afio.

‘ Cafia de azucar }—»‘ Limpieza H Arena, suciedad, metales ‘

‘ Extraccion de azlcar }—»‘ Bagazo ‘

‘ Tratamiento del jugo }—»‘ Arena, fibras, impurezas ‘

Concentracion del jugo

Esterilizacion del jugo
[

Fermentacion y )
. —>| Gases de fermentacion
centrifugado
Levadura

¥
Tratamiento de la ‘ Absorcion }—»‘ Dioxido de carbono ‘
levadura
Destilacion y N Vinaza, Etanol de 2do
Vino rectificacion grado

¥
‘ Deshidratacion )—0‘ Etanol anhidro ‘

Figura 3.5: Etapas del proceso en el caso de estudio (Biorefineria de primera generacién). Adaptado de
(Dias, Modesto, et al., 2011).
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3.2.1.1 Cuantificacion de la demanda de servicios auxiliares por el método pinch

Por lo regular, las biorefinerias de este tipo consumen una gran cantidad de vapor, especialmente
en la etapa de concentracién del jugo por el uso de evaporadores multi efecto y en la de
destilacién. Sin embargo, estos consumos pueden reducirse a partir de la optimizacién de las

columnas de destilacion y la integracion térmica de corrientes de proceso (andlisis pinch).

El proceso de destilacién y deshidratacion descrito en el caso de estudio para un proceso
convencional (Figura 3.6) consiste en una serie de tres columnas de destilacién y dos de
rectificacion, las cuales estdn definidas como las columnas A, Al, D, B y B1, respectivamente.
El vino obtenido de la fermentacién es precalentado y alimentado a la columna Al. Las
presiones de las columnas de destilacion estdn en el rango de 133.8 a 152.5 kPay de 116 a 135.7

kPa para el caso de las columnas de rectificacion.

Las corrientes a la salida de estas columnas poseen 40% en peso (phlegm), también se obtiene
vinaza y etanol de segundo grado. En ese contexto, las corrientes a la salida de las columnas de
rectificacién son etanol hidratado, etanol en fase acuosa (phlegmasse) y aceite de fusel. Sin

embargo, el alcohol hidratado generado egresa de la columna B en fase vapor (Figura 3.6).

Debido a que el etanol forma un azeétropo con concentracion de 95.6% en peso y a 1 atm, el
alcohol es deshidratado a partir de destilaciéon extractiva con mono etilenglicol como agente
extractivo. En este proceso se utilizan dos columnas: una columna extractiva y de recuperacion
del solvente. La columna de extraccion opera a presion atmosférica (101.325 kPa) mientras que
la columna de recuperacién opera al vacio (20 kPa) con el propdsito de evitar la descomposicion

térmica del solvente.

Bajo este contexto, Dias et al. presentan una alternativa para reducir el consumo de vapor en la
etapa de separacion la cudl denominaron doble destilacion. Para ello, se propone que las
columnas de destilacion operen a presiones de vacio (19 — 25 kPa) mientras que la columna de
rectificacion opere a presiones atmosféricas. Permitiendo que las temperaturas del domo y de

fondos de las columnas A y B sean de 65y 78 °C, respectivamente.
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En consecuencia, es posible integrar el condensador de la columna B con el rehervidor de la
columna A y asi, el condensador de la columna de rectificacién B pueda trabajar como el

rehervidor de la columna de destilacién A (Figura 3.6).
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Figura 3.6: Etapa de separacién del etanol empleando el proceso convencional (izquierda) y de destilacién
doble (derecha). Extraido de Dias et al. (2011)

Sin embargo, la integracion del rehervidor de la columna A con el condensador de la columna B
no provee de todo el flujo calor para la adecuada operacion de las columnas de destilacion, sin
embargo, es posible usar los vapores del etanol anhidro para proveer del calor faltante para la

adecuada operacién de la columna A.

Otro punto importante en este proceso es el hecho de que la corriente de vapor a la salida de la
columna A (phlegm) deben ser comprimida antes de entrar a la columna B a partir de un

compresor de vapor, lo cual resulta en un consumo extra de potencia eléctrica de proceso.

En un estudio mas reciente, Palacios-Bereche et al. (2015) hacen énfasis a partir de una anélisis
técnico y econdmico en el uso de esta tecnologia para la reduccidon del consumo de vapor en

plantas convencionales de bioetanol de primera generacion.
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La integracion térmica de corrientes es una herramienta util en la reduccién de los servicios
auxiliares requeridos a proceso. Esto se logra por medio de la interaccién de corrientes de
proceso calientes con las frias a través de redes de recuperadores de calor, dando como resultado
un consumo minimo en servicios auxiliares externos (Klemes, 2013). Este tipo de técnicas han
sido utilizadas con frecuencia en biorefinerias para la optimizacion de servicios auxiliares

(Cortes-Rodriguez et al., 2018; Dias et al., 2009; Palacios-Bereche et al., 2015).

En ese contexto, Dias et al. realizaron una recopilacion de las corrientes del proceso
convencional y por destilacién doble con el potencial suficiente para lograr una integracion
térmica. No obstante, en este trabajo solo se considerard el proceso en donde se emplea la
destilacion doble, describiéndolo como el proceso “Optimo” energéticamente hablando. Las
corrientes del proceso con destilacion doble utilizadas en la integracion térmica se describen en

la Tabla 3.4.

Las curvas compuestas y cantidades minimas de calor a remover (Qc-min) y suministrar (Qn-min) S€
determinaron a partir del software Hint. De la misma manera que Dias et al., se utilizd un ATmin

de 10 °C.

Tabla 3.4: Corrientes con potencial para integracion térmica del proceso con destilacion doble. Extraido
de (Dias, Modesto, et al., 2011)

Corriente Descripcion Tipo  Tipo de calor Ts (°C) T:(°C) H (MW)
1 Esterilizacion de jugo Caliente Sensible 130.00 28.00 -27.60
2 Jugo fermentado Caliente Sensible 28.00  24.00 -5.06
3 Tratamiento de vinaza Caliente Sensible 65.00 35.00 -10.55
4 Enfriamiento de etanol Caliente Sensible 78.00  35.00 -8.98
5 Condensados de vapor Caliente Sensible 109.00 50.00 -12.42
6 Condensador de columna B Caliente Latente 82.00 82.00 -23.66
7 Condensador de columna extractiva Caliente Latente 78.00 78.00 -13.73
8 Condensador de Columna D Caliente Sensible 41.00  26.00 -4.48
9 Condensador de columna recuperadora Caliente Sensible 78.00  63.00 -0.30
10 Jugo sin tratar Fria Sensible 30.00 70.00 21.10
11 Jugo limpio Fria Sensible 74.00 105.00 20.67
12 Jugo para esterilizacién Fria Sensible 96.00 130.00 9.31
13 Vino centrifugado Fria Sensible 28.00  48.00 8.64
14 Rehervidor columna A Fria Latente 65.00 65.00 37.39
15 Rehervidor columna B Fria Latente 108.00 108.00 5.25
16 Rehervidor de columna extractiva Fria Sensible 111.00 137.00 12.88
17 Rehervidor de columna recuperadora Fria Latente 150.00 150.00 1.79

18* Sistema de evaporacion multi efecto Fria Latente 127.50 127.50 36.78
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Las curvas compuestas del proceso se presentan en la Figura 3.7, asi mismo, los valores de Qn-min
y Qc-min Obtenidos por Hint son de 32.19 MW y 21.95 MW, respectivamente. Sin embargo, estos
objetivos de calentamiento y enfriamiento corresponden al proceso sin tomar en cuenta las
corrientes de sistema de evaporacion multi efecto, es decir, son consideradas unicamente las

corrientes de la 1-17 en la Tabla 3.4.

De acuerdo con el autor, el sistema de evaporacion es considerado como un sistema aparte y es
integrado en un segundo paso al proceso base (corrientes 1-17). No obstante, dado que no son
proporcionadas las corrientes del sistema de evaporacidon para integrarlo al proceso base, es
utilizado el flujo de vapor del sistema de evaporacion determinado por el autor para estimar la
demanda total de vapor. Dicho flujo corresponde a 16.863 kg/s de vapor saturado a 2.5 bar de
presion. En ese contexto, el sistema de evaporacion serd considerado como un sumidero de calor

anexo a la integracion térmica del proceso base.

A partir de la Ecuacién 3.1 es estimada la demanda térmica del sistema de evaporacién multi

efecto considerando que se utiliza vapor saturado como medio de calentamiento.

Qcalentamiento = Invapor ' AHvap 3.1

Temperatura (°C)
o0
(e}

0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100 110 120 130 140 150
H (MW)

Figura 3.7: Curvas compuestas de la biorrefineria con destilacién doble (ATmin = 10 °C).
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Esto da como resultado una demanda total de calentamiento de 68.97 MW y de enfriamiento de

21.95 MW.

El siguiente aspecto por analizar es la cantidad de vapor que debe suministrarse al proceso base
(sin sistema de evaporacion). Una herramienta util para determinar la cantidad de servicios
auxiliares es a través de la gran curva compuesta (Figura 3.8). La gran curva compuesta se
obtiene a partir de la modificacion de las temperaturas de las corrientes frias y calientes mediante

las siguientes Ecuaciones 3.2 y 3.3 (Klemes, 2013).

Tatiente = Treal = /9 * ATmin 3.2

Thria = Treal + 1/ * ATmin 3.3
Los asteriscos sobre las temperaturas indican que han sido modificadas. Cabe destacar que esta
modificacién en las temperaturas aplica tanto para las corrientes de proceso como para servicios

auxiliares de calentamiento y enfriamiento. Asi mismo, esta modificacion asegura que siempre se

mantendra el ATwmin entre las corrientes de servicios y de proceso.

La gran curva compuesta resulta una herramienta muy préctica en la estimacién de servicios
auxiliares a proceso, ya que nos indica la cantidad (eje horizontal) y la calidad (eje vertical) de

servicios de calentamiento u enfriamiento requerido por el proceso (Ng, 2021).
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Figura 3.8: Gran curva compuesta del proceso base, ATmin = 10 °C.
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En este caso se utilizardn dos niveles de presiéon de vapor para cubrir la demanda térmica de
proceso: 2.5 y 6.5 bar. El vapor a 6.5 bar serd utilizado principalmente en los rehervidores de las
columnas de destilacién y en la etapa de esterilizacion del jugo (Dias, Modesto, et al., 2011);

mientras que el vapor a 2.5 bar serd utilizado para calentamiento general a proceso.

Cabe destacar que estos niveles de presion de vapor han sido utilizados como propuesta en otros
trabajos en los que se involucra un andlisis pinch sobre una biorefineria de primera generacion

(Cortes-Rodriguez et al., 2018; Dias et al., 2009; Palacios-Bereche et al., 2015).

Posicionando estos dos niveles de vapor sobre la gran curva compuesta como se muestra en la
Figura 3.9 podemos encontrar la cantidad de energia que puede suministrar cada nivel de vapor.
Una vez hecho esto se puede obtener el flujo de vapor de cada nivel de presién a partir de la

Ecuacion 3.1, considerando que se utiliza vapor saturado.

Originalmente, Dias et al. utilizaron 6 y 2.5 bar como niveles de presién en su andlisis, sin
embargo, al realizar el desplazamiento de las temperaturas y posicionarlas sobre la gran curva
compuesta del caso base se observé que la temperatura modificada del vapor a 6 bar (T* = 153.9
°C) no cubria toda la demanda térmica de proceso, por lo que se opté en utilizar una mayor

presion de vapor y asi asegurar el suministro de toda la carga térmica requerida.
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Figura 3.9: Posicionamiento de los niveles de vapor sobre la gran curva compuesta del caso base.
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A pesar de esta modificacion, los flujos totales de vapor requeridos (caso base + sistema de
evaporacion multi efecto) difieren un 2.3 % con respecto a la estimacion original realizada por

Dias et al. (Tabla 3.5).

Tabla 3.5: Flujos totales de vapor del caso de estudio.

Trabajo actual Dias et al.
kg/s Vapora2.5bar Vapora6.5Sbar | Vapora?2.5Sbar Vapora 6 bar
Sistema de evaporacion 16.86 -
Proceso base 8.16 6.932 2294 8.29
Total 31.95 31.23

Por otro lado, la cantidad de calor minima que debe ser removida es representada por la parte
inferior de la gran curva compuesta (corrientes por debajo del pinch). Para ello, utilizaremos en

primera instancia agua procedente la torre de enfriamiento.

Dado que no se especifica una temperatura del agua de enfriamiento; ésta serd determinada
suponiendo una temperatura del aire de 25 °C (temperatura de bulbo seco), una humedad relativa
del 60% y una presién atmosférica de 1.013 bar (1 atm); como resultado se obtiene una
temperatura de bulbo humedo de 19.47 °C, en ese contexto, Boyce (2010) recomienda que el
agua que provee una torre de enfriamiento no debe poseer una temperatura inferior a 2.8 °C de la
temperatura de bulbo humedo del aire ambiente. En consecuencia, la temperatura de agua que
proviene de la torre se fij6 en 23 °C, asi mismo, se asume que el agua regresa a la torre con una

temperatura real de 35 °C.

En ese sentido, la cantidad de agua de enfriamiento que debe proveer la torre se puede estimar a

partir de la Ecuacion 3.4.

Qtorre

34

Mtorre =
Cpagua ' (Tobjetivo - Tsuministro)

Sin embargo, la capacidad del agua de la torre para remover calor se ve limitada por las
temperaturas de proceso. En la Figura 3.10 se observa que la pendiente del agua de enfriamiento
hace contacto con la curva de proceso y solo es posible remover aproximadamente 13.4 MW de

energia.
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Esto es debido a que los nuevos procesos de fermentacion operan a temperaturas por debajo de
los 28 °C (los sistemas tradicionales operan a temperaturas de 34 °C) y asi obtener un vino con

altas cantidades de etanol (Dias, Modesto, et al., 2011).

En consecuencia, es necesario que se utilice un sistema auxiliar de enfriamiento que opere a
temperaturas por debajo de los 23 °C. Tal es el caso de los sistemas de enfriamiento por
absorcion (Herold et al., 2016) o por compresion de vapor (Aminyavari et al., 2014), los cuales

poseen la facultad de operar y generar enfriamiento a condiciones cercanas y por debajo de los 0
°C.

En ese contexto, se propone una temperatura de suministro y de retorno de 7 y 12 °C
(temperaturas reales), respectivamente; siendo estas temperaturas estdndar para sistemas de

enfriamiento por encima de los 0 °C (Lian et al., 2010).

En consecuencia, la cantidad de energia a remover por el sistema de enfriamiento auxiliar es de

aproximadamente 8.55 MW o bien 2432 toneladas de refrigeracion (1 ton = 3.517 kW).
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Figura 3.10: Posicionamiento de los servicios auxiliares en el proceso base.
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Como resultado, las demandas térmicas totales suministradas por los servicios de calentamiento

y enfriamiento distribuidos en la Figura 3.10 y por el sistema de evaporacion son:

Qh-total = Qevaporacién + Qh-min = 36.784 + 32.19 = 68.97 MW 3.5

Qc-total = Qc-min = Qtorre + Qaux = 13.4 + 8.55 = 21.95 MW 3.6

3.2.1.2 Cuantificacion de la demanda de potencia de proceso
La potencia eléctrica requerida por el proceso es proporcionada como dato por el autor, el cual
corresponde a una razoén de 28 kWh por tonelada de cafia procesada. De acuerdo con multiples

autores este es un valor tipico en biorrefinerias convencionales de primera generacion.

No obstante, Dias et al. reportan un consumo extra de 4328 kW para el caso en donde se utiliza
destilacion doble debido al uso de compresores de vapor en la etapa de separacién (Ensinas et al.,
2007; Dias et al., 2009; Walter & Ensinas, 2010; Palacios-Bereche et al., 2013; Cortes-Rodriguez
et al., 2018).

En consecuencia, el consumo de potencia eléctrica de proceso es estimado a partir de la siguiente

expresion:

Wproceso = 28 * M¢apa—ton + 4,328 3.7

Dado que la biorefineria procesa 493 toneladas de cafia por hora, el consumo eléctrico total es de
aproximadamente 18,132 kW o 18.132 MW, este valor considera el uso de motores de alta

eficiencia en el proceso de extraccion del jugo (Deshmukh et al., 2013).

Cabe destacar que este valor asume un consumo constante durante todo el periodo de operacion
del proceso y serd tomado como el valor energético promedio durante un afio de operacién
continua; el cual consiste aproximadamente de 4464 horas de operacion continua por afio. De
acuerdo con Alves et al. (2015) este es el periodo tipico de operacién de una biorefineria de

primera generacién y corresponde al de cosecha de cafia de azdcar en Brasil.

32



Capitulo 4: Analisis técnico

Capitulo 4: Anadlisis técnico

En este capitulo se presentan los esquemas a desarrollar, los modelos termodindmicos
utilizados y las consideraciones técnicas empleadas para el desarrollo de los esquemas.

4.1 Potencial del bagazo como fuente de energia

4.1.1 Propiedades combustibles del bagazo

Durante la produccion de azicar o de bioetanol se obtienen gran cantidad de subproductos que
por medio de procesos secundarios dan como resultado diferentes tipos de sustancias de alto

valor agregado (Figura 3.4); sin embargo, para fines energéticos destaca el bagazo de cana.

El bagazo es un subproducto fibroso generado durante la etapa de extraccion del jugo de caia y
es considerado de alto valor en el sector energético puesto que se ha empleado como sustituto de
los combustibles fosiles para la produccion de energia eléctrica y vapor, asi mismo, ha sido
utilizado en la produccion de quimicos de alto valor agregado, como el furfural y combustibles

como el bioetanol de segunda generacion.

El bagazo es un material compuesto principalmente por fibra (solidos insolubles), agua y
pequeiias cantidades de Brix (azicar y sustancias solubles); Mann (2016) describe que la fibra
del bagazo estd conformada por celulosa (45-55%), hemicelulosa (20-30%) y lignina (15-26%).
Tipicamente la cafia de azucar contiene un 14% en peso de fibra y es frecuentemente asociado
como la cantidad de bagazo seco contenido dentro de la cafia (Dias, Cunha, et al., 2011), (Alves
et al., 2015). En ese contexto, Rein (2007) menciona que la fibra de la cafia de azicar esta
constituida principalmente por celulosa (40-58%), hemicelulosa (24-32%), lignina (13-22%) y
pequefias porciones de inorganicos o cenizas (1-4%). Sin embargo, por lo regular el bagazo a la

salida de proceso contiene un 50% de humedad y hasta 1 o 2 porciento de Brix.

Para este trabajo consideraremos tnicamente la presencia de humedad y cenizas en el bagazo ya
que tipicamente son los principales factores que afectan el rendimiento durante la combustién de

bagazo (Hugot, 1987; Rein, 2007).
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Desde un punto de vista energético, es conveniente expresar la composicion la biomasa que serd
utilizada como combustible en su forma elemental en conjunto con la cantidad de humedad y
compuestos inorgdnicos presentes dentro de esta. Este tipo de representacion de la biomasa es

conocido como analisis dltimo (Basu, 2010):

C+H+0+N+S + Cenizas + Humedad = 100% 4.1

Donde: C, H, O, N, S son los porcentajes en peso de carbono, hidrégeno, oxigeno, nitrégeno y
azufre de la biomasa. Cabe mencionar que la humedad (o cantidad de agua) contenida en la
biomasa es expresada de manera separada, por lo que el oxigeno e hidrégeno representado en el

andlisis ultimo corresponden al de la parte orgdnica de la biomasa.

Es posible expresar el andlisis dltimo del bagazo en diferentes bases dependiendo de la situacion.
Cuando la biomasa es descrita en su andlisis dltimo tal y como sale de proceso es definida como

base humeda (si este posee humedad), base inicial o “como se recibe” (traducido de as-received).

En ese contexto, es posible derivar la composicién del bagazo sin tomar en cuenta la cantidad de

agua, también conocido como base seca (DB), a partir de la Ecuacién 4.5.

X
Xpg = -1
DB (100 — Humedad)

00 4.2

Asi mismo, es frecuente que se elimine la presencia de cenizas en la biomasa. En consecuencia,
la biomasa se encuentra expresada en una base seca y libre de cenizas (DAF) y se obtiene a partir

de la Ecuacién 4.3

X

Xpar = -100 4.3
DAF (100 — Humedad — Cenizas)

En ambos casos X representa el porcentaje del elemento contenido en la biomasa.

En la Tabla 4.1 se presenta el andlisis dltimo del bagazo himedo, en base seca y base seca libre

de cenizas obtenido de la biografia (Cavalcanti et al., 2020; Singh, 2019).
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Tabla 4.1: Anélisis ultimo del bagazo en base hiimeda (como se recibe), base seca y base seca sin cenizas
(Cavalcanti et al., 2020; Singh, 2019).

Unidades Base humeda Base seca Base seca y sin
cenizas

C % 24.32 48.64 49.86

H % 2.935 5.87 6.02

0] % 21.425 42.85 4392

S % 0.02 0.04 0.04

N % 0.08 0.16 0.16
Humedad % 50 - -
Cenizas % 1.22 2.44 -

El andlisis ultimo es resulta bastante 1til en cdlculos de combustién de biomasa, ya que permite
determinar la cantidad de aire minimo necesario para la combustion completa u aire
estequiométrico, asi mismo, permite determinar la composicion de los gases de combustion de la

chimenea (Basu, 2010; Hugot, 1987; Rein, 2007).

El aire teérico de combustién por kilogramo de combustible (biomasa) puede ser estimado a

partir de la siguiente expresion (Basu, 2010):

_ 1 32
Alreesteq=(—0.233_100)[E-C+8-H+S—0 4.4

Donde: C, H, O y S son los porcentajes de carbono, hidrégeno, oxigeno y azufre contenidos en

la biomasa provenientes del andlisis utltimo.

El aire estequiométrico también es definido como la razén aire/combustible estequiométrico.
Cabe mencionar que la Ecuacion 4.4 considera el calculo de aire seco por unidad de biomasa y

esta basada en las siguientes reacciones de combustion:
C+ 0, » CO,
2H2+02_>2H20

S+ 0, - SO,
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Otro aspecto importante en la combustion es el poder calorifico y se divide en dos tipos: poder
calorifico superior (también conocido como poder calorifico bruto, HHV) e inferior (también
conocido como poder calorifico neto, LHV). En el primer tipo, se considera que el agua
resultante del proceso de combustion es condensada, mientras que el poder calorifico inferior

considera que el agua a la salida del proceso se mantiene en forma de vapor (Moran et al., 2014).

Tipicamente el poder calorifico inferior del bagazo seco ronda entre los 17,000 a 20,000 kJ/kg,
sin embargo, un valor estdndar seria aproximadamente de 17,500 kJ/kg (Deshmukh et al., 2013;
Rodrigues et al., 2007). Para el caso del bagazo hiimedo, el poder calorifico inferior disminuye
debido a que parte del calor liberado lo absorbe el agua de la biomasa, un valor tipico es de

aproximadamente 7500 kJ/kg (Dias et al., 2009; Walter & Ensinas, 2010).

El poder calorifico inferior del bagazo puede ser estimado a partir de correlaciones empiricas,
una ellas fue deducida por Wienese (Rein, 2007) donde describe el poder calorifico inferior en

funcién del porcentaje de humedad, cenizas y brix contenido en el bagazo (Ecuacién 4.5).

LHVpagazo [K]/kg] = 18260 — 207.01 - W — 182.60 - A — 31.14 - B 4.5
Donde: W es el porcentaje de humedad, A es el porcentaje de cenizas y B el brix del bagazo.

A pesar de que la correlacion de la Ecuacidn 4.4 estd basada en el andlisis fisico del bagazo en
donde se considera el contenido de fibra, humedad, cenizas y Brix es posible determinar el poder
calorifico usando el andlisis dltimo, ya que por lo regular el contenido de humedad y de cenizas
entre el andlisis fisico y ultimo son similares, en ese sentido, Rein (2007) determiné el poder
calorifico del bagazo humedo a partir de la Ecuacion 4.5 considerando el andlisis ultimo sin
tomar encuentra la cantidad de brix contenida en el bagazo, dando un poder calorifico de

aproximadamente 7130 kJ/kg para un bagazo con 52% de humedad.

En la Tabla 4.2 se muestran el poder calorifico inferior del bagazo en base himeda y base seca
obtenido de la biografia en comparacién con el determinado por la Ecuacién 4.5 considerando
Unicamente la presencia de humedad y cenizas en el bagazo con respecto al andlisis ultimo

(Tabla 4.1).
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Tabla 4.2: Poder calorifico inferior del bagazo himedo y seco.

Literatura Correlacion Unidades Referencia
Base humeda 7565 7686 kJ/kg (Dias, Cunha, et al., 2011)
Base seca 17,500 17814 kJ/kg (Deshmukh et al., 2013)

Las diferencias del poder calorifico del bagazo seco y himedo con respecto al valor en la

literatura son del 1.80% y 1.79%, respectivamente.

El relativamente alto poder calorifico del bagazo y su baja cantidad de cenizas lo hace un
candidato idoneo para los procesos termoquimicos de biomasa con el propdsito de obtener
combustibles y sustancias de alto valor agregado, como la pirdlisis y gasificacion (Anukam et al.,

2016; Deshmukh et al., 2013; Santos et al., 2020).

4.1.2 Estimacion en la produccién de bagazo

De acuerdo con Santos et al. (2020) la produccién tipica de bagazo en los molinos resulta en un
rendimiento de 250 kg de bagazo por tonelada de cafia procesada Sin embargo, multiples autores
(Alves et al., 2015; Dias, Cunha, et al., 2011; Khatiwada et al., 2016) sefialan una produccion de

280 kg de bagazo por tonelada de cafia procesada en biorefinerias e ingenios azucareros.

La Ecuacién 4.6 derivada de los trabajos de Mann (2016) presenta una forma bastante practica en
la estimacién de la cantidad de bagazo en funcién de su humedad en conjunto con el porcentaje
de fibra y el flujo mésico de la cafia procesada. Una Ecuacién similar es presentada por Dias et

al. (Dias, Modesto, et al., 2011).

F

Mpagazo = m Mcafa 4.6

Donde: F es el porcentaje en peso de la fibra en la cana, Xm el porcentaje de humedad del

bagazo y measa s el flujo mésico de la cafia procesada.
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El uso de la Ecuacion 4.6 considerando un 14% de fibra en la cafia coincide con las estimaciones
de 280 kg de bagazo hiimedo (50%) por tonelada de cafna procesada (Alves et al., 2015) y 140 kg
de bagazo seco por tonelada de cafia procesada (Dias, Cunha, et al., 2011; Walter & Ensinas,
2010). Asi mismo, la Ecuacién 4.6 resulta bastante ttil en procesos de secado puesto que la
cantidad de agua removida por el secado es estimada por la diferencia entre el bagazo himedo a

la entrada y el seco a la salida.

4.1.3 Uso del bagazo en sistemas de cogeneracion

Histéricamente, el bagazo ha sido utilizado como combustible para proveer de vapor a proceso
por medio de su quema directa. Sin embargo, se quemaba de manera ineficiente con el propdsito
de evitar su acumulaciéon en los ingenios azucareros y en las primeras biorefinerias. Estos
quemadores se fueron modernizando a tal punto a tal punto de que las condiciones de vapor eran
suficientes (22 bares de presion y 250-300°C) para usarse en la generacién de potencia y
electricidad para suministro a proceso a partir de sistemas de cogeneracion por turbinas de vapor
basados en ciclos Rankine (Alves et al., 2015). Como resultado, los ingenios azucareros y las

primeras biorrefinerias alcanzaron la independencia energética.

En la actualidad, estos sistemas de cogeneracion producen vapor con presiones por encima de los
60 bares y poseen la capacidad suficiente para exportar energia eléctrica (también denominada
bioelectricidad) para su venta al sistema de distribucién energético nacional (SIN) (Khatiwada et
al., 2016). No obstante, para alcanzar el estado de sobreproduccion eléctrica es pertinente utilizar
equipos de grandes dimensiones fabricados con materiales especiales, lo cual refleja un alto

costo por inversion (Deshmukh et al., 2013).

Acorde con Santos et al. (2020) en el afo 2017 la capacidad de sobreproduccion eléctrica de las
plantas de cogeneracion ubicadas en Sao Paulo alcanzé la cifra de 11,086 MW y se espera que
esta aumente con la mejora del sistema de cableado y la actualizacidn tecnoldgica de los sistemas
de cogeneracion ya en operacion. Asi mismo, se estima que una tonelada de bagazo es capaz de
generar hasta 300 kWh de electricidad a través de sistemas de cogeneracion basados en turbina

de vapor (Santos et al., 2020).
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En adicién, se ha evaluado la posibilidad de utilizar sistemas de ciclo combinado por
gasificacion de biomasa (BIGCC, por sus siglas en inglés) para alcanzar un mayor nivel de
sobreproduccién eléctrica en las plantas de bioetanol. A pesar de que adn existen limitaciones
técnicas/econdmicas que impiden su total aplicacion en las plantas actuales, multiples estudios
han sefialado a los sistemas de ciclo combinado por gasificacion como la tecnologia con mayor
potencial a futuro en la produccion de bioelectricidad en biorefinerias e ingenios azucareros
(Copa Rey et al., 2021; Llerena Pizarro et al., 2015; Michailos et al., 2017; Modesto et al., 2016;
Pedroso et al., 2017).

Cabe mencionar, que los nuevos sistemas de fermentacién utilizados en la produccién de
bioetanol presentan corrientes por debajo de los 28 °C que deben ser enfriadas, y es dificil para
las torres de enfriamiento remover todo el calor ya que tipicamente la cafa de azicar es

cosechada en zonas con climas subtropicales.

En ese contexto, Dias et al. (2009) propuso el uso de sistemas de enfriamiento por absorcion los
cuales utilizan calor de corrientes integradas térmicamente en redes de recuperacién de calor
para proveer de agua fria; en otra alternativa Dias et al. (2011) consider6 el uso de purgas de

vapor del sistema de evaporacion para producir dicho enfriamiento.

Es pertinente remarcar que a pesar de que este ultimo caso sea denominado como un sistema de
cogeneracion, es en esencia uno de trigeneracion, puesto que a partir de una sola fuente de

energia (en este caso, el bagazo) se produce vapor, potencia y enfriamiento para su uso en sitio.

4.2 Esquemas propuestos para el caso de estudio

4.2.1 Razoén calor/potencia como parametro en la toma de decisiones

Un criterio bastante ttil en la seleccion del tipo de maquina térmica correcta para el proceso es la
razén calor/potencia (Rpower), dicho pardmetro es definido como la cantidad de calor o energia
térmica requerida (Qural) por el proceso con respecto a la cantidad de potencia neta o promedio
(Wiota) requerida por el mismo (Ecuacién 4.7).

_ Qtotal

R = — 4.7
power Wtotal
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En ese contexto, en la Figura 4.1 se presentan algunos criterios en la seleccion de la mdquina
térmica correcta (prime mover) asi como del sistema de enfriamiento para el caso de que el
proceso necesite un suministro de agua helada o en condiciones muy por debajo de la

temperatura ambiente (Picon-Nufiez & Medina-Flores, 2013; Puig-Arnavat et al., 2014).

Razoén calor/potencia (R ,ye;)

|
[ | ]

Rpower =5 Rpower =3 Rpower =1
Turbina de Turbina de Motor de
vapor gases combustion
Sistema de Sistema de .
enfriamiento por enfriamiento por nfS!stel.na e
absorcion compresién de vapor enfriamiento por
absorcion

Figura 4.1: Criterios para la seleccién de la maquina térmica (prime mover) con respecto a la razén
calor/potencia.

Cabe destacar que la seleccion de un sistema u otro dependerd también de disponibilidad
energética a utilizar, ya que por lo regular los sistemas de enfriamiento por absorcién son
utilizados cuando la disponibilidad de energia térmica es superior a comparacion de la potencia
eléctrica; en el caso de que ocurriera lo contrario, es recomendable utilizar un sistema por

compresion de vapor.

Para el caso de estudio:

Qtotal _ 68.97 _
Wtotal 18. 13

Rpower -

3.80 4.8

En consecuencia, una turbina de gases seria la mdquina térmica adecuada para el sistema. No

obstante, la seleccion del sistema dependera de su viabilidad técnica y econdmica.

En este caso consideraremos el uso del bagazo como la tnica fuente de energia puesto que la
mayoria de los ingenios azucareros y biorefinerias se encuentran en zonas rurales donde es baja
la disponibilidad de combustibles convencionales como el gas natural, aunado de los elevados

precios de este en Brasil y también para mantener la independencia energética del proceso.
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En ese contexto, los esquemas de trigeneracion propuestos para este trabajo se dividirdn en dos

vias, haciendo énfasis en la Figura 4.1:

Combustién directa del bagazo himedo: uso de turbinas de vapor (ciclo Rankine) y
sistema de enfriamiento por absorcién (LiBr-H>O).
Gasificacion del bagazo: uso de turbinas de gases calientes en ciclo combinado y

sistemas enfriamiento por compresion de vapor (amoniaco).

No se consider6 la opciéon de motores de combustion interna ya que por lo regular estos equipos

encuentran mayor viabilidad en sistemas de escalas mds reducidas, como uso residenciales o

comerciales; para fines industriales es recomendable utilizar sistemas basados en turbinas de

vapor o turbinas de gases (Sonar, 2021).

Sin embargo, son escasos los trabajos que escalen estos sistemas a trigeneracion en biorefinerias

de primera generacién a pesar de que los procesos mds recientes utilicen servicios de vapor,

electricidad y enfriamiento auxiliar simultdneamente (Dias et al., 2009).

Para este trabajo serdn disefiados los esquemas con base en las siguientes consideraciones en

general:

1
2
3.
4

Operacion en estado estable.

No se considerardn pérdidas térmicas en las tuberias.

Los equipos podran ser escalables de acuerdo con las necesidades de proceso.

La demandas de servicios por vapor, electricidad y agua helada son constantes en todo el
periodo de operacion de la planta, en consecuencia, la razén calor/potencia se mantiene
constante.

Las condiciones atmosféricas (25°C, 1 atm) se mantendran constantes durante todo el

periodo de operacién de la planta.

En la siguiente seccidn se describirdn de manera general los esquemas propuestos, seguido del

andlisis termodindmico y las ecuaciones utilizadas de cada equipo involucrado en el proceso

junto con algunas consideraciones bdsicas de diseno.
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4.2.2 Esquema por combustion directa y turbina de vapor (Ciclo Rankine)

Los sistemas de cogeneracion basados en la quema directa del bagazo y el uso de turbinas de
vapor han sido utilizados desde hace ya bastante tiempo en plantas procesadoras de cafia, ya sea
para producir azicar, bioetanol u ambos, por lo que la tecnologia de este rubro es lo

suficientemente madura para escalarse y adaptarse a las necesidades de proceso.

Sin embargo, la mayoria de las plantas de cogeneracién por bagazo ya instaladas operan con
vapor a 22 bares y 300 °C y emplean turbinas de contrapresion (Back Pressure o BPT por sus
siglas en inglés) solo para solventar las demandas de vapor y de electricidad a proceso (Alves et

al., 2015).

Actualmente, los equipos disponibles para generacién de vapor por bagazo disponen de vapor
con presiones por encima de los 40 bares de presion y 400 °C de temperatura, no obstante,
algunos investigadores reportan la existencia de equipos de hasta 100 bares de presién y 530 °C
basados en datos de equipos comercialmente disponibles (Alves et al., 2015; Cortes-Rodriguez et

al., 2018; Palacios-Bereche et al., 2015).

Asi mismo, se ha implementado el uso de turbinas que expanden el vapor a condiciones
subatmosféricas en donde el vapor a la descarga de la turbina se condensa. Este tipo de turbinas
son conocidas como turbinas con condensacion (Condensing Turbines o CT por sus siglas en
inglés) y son utilizadas principalmente con el propdsito de producir electricidad para su venta o

uso en sitio (Boyce, 2010).

Bajo ese contexto, para este trabajo consideraremos el uso de dos vias de trigeneracion por
turbina de vapor. La primera estard conformada tinicamente por una turbina de contrapresién con
extracciones laterales para solventar la demanda térmica y eléctrica de proceso; la segunda via
estard conformada por la operacién en paralelo de una turbina de contrapresién para solventar la
demanda térmica de proceso y una turbina con condensador para producir Unicamente

electricidad.

En ambas vias se utilizarad vapor a 83.8 bares de presion y 520 °C como fluido de trabajo, asi
mismo, la disponibilidad del bagazo serd solo del 95% del producido en los molinos ya que parte
de este serd resguardado si ocurriera un paro de planta y para arranque de operaciones al iniciar

la temporada de cosecha.
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Dado que la demanda de vapor de proceso es reducida (con respecto al proceso tradicional o
convencional) como resultado de la integracién térmica de corrientes y la destilacién doble, en el
primer caso se propone que el remanente de bagazo no quemado serd exportado para otros usos,
ya sea para la produccién de bioetanol de segunda generacidn, materiales o quimicos de alto
valor agregado; sin embargo, existe la posibilidad de obtener un excedente eléctrico menor para
exportacion. En el segundo caso se utilizard todo el bagazo disponible para cubrir la demanda

energética de proceso y generar un excedente eléctrico para su exportacion.

En las Figura 4.2 y Figura 4.3 se presentan los diagramas de flujo de las alternativas (o vias)
propuestas para sistemas basados en turbina de vapor. Asi mismo, la distribucidon de los servicios

de vapor, electricidad y agua helada de ambas alternativas se presenta en la Figura 4.4.

T Gases exhaustos

Vapor de alta presién

lTurbina con condensador l Turbina de contrapresion

elli-e ..

T.
T, > T, A’I Generador |—> Q.
P, Ps P, ! 8
Biorefineria v 3 4
Bomba de g O O SL—IX

Bagazo P,

caldera 1 5
1 6 Evaporador
10
Ts | Absorbedor |<—| Q.
P; :
Make-up T Agua helada |
Desgasificador Tanque de
condensados

Figura 4.2: Esquema de trigeneracién por turbina de vapor (Ciclo Rankine): Turbina con condensador +
turbina de contrapresion.

43



Capitulo 4: Analisis técnico

Otros usos T Gases exhaustos
Vapor de alta presién
— T . L
Bagazo 1 Turbina de contrapresion
aga. P,

Condensador

4>| Generador |—7>| Q.

. . 8
Biorefineria %4_‘

Bomba de SHX s

caldera 02 X E
1 6 vaporador 9
10
T, | Absorbedor |<—| Qe
P,
Make-up T Agua helada J
e J
Desgasificador Tanque de
condensados

Figura 4.3: Esquema de trigeneracion por turbina de vapor (Ciclo Rankine): Turbina de contrapresion.

Combustion
directa
Vapor a 83.8
bar y 520 °C
Alternativa 1 Alternativa 2
I
[ |
Turbina de Turbina con Turbina de
contrapresion condensador contrapresion
| |
[ | [ |
Electricidad Su1:nini'stro Electricidad Electricidad SUI’I]iIli.Stl'O
térmico térmico
| [
| | [ |
Vapor a 6.5 bar Vapora2.Sbar Vapor a 6.5 bar Vapor a 2.5 bar
I [
[ | [
. Sist. de . Sist. de
Desgasificador enfriamiento Proceso Desgasificador enfriamiento
Proceso Agua a 7°C Proceso Aguaa7°C

Figura 4.4: Distribucion de servicios en cada alternativa propuesta en el esquema por combustién directa
y turbina de vapor.
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4.2.3 Esquema por gasificacion y ciclo combinado (BIGCC)

Los sistemas por gasificacion y ciclo combinado (BIGCC, por sus siglas en inglés) han sido
estudiados desde hace aproximadamente 30 afios sobre las biorefinerias e ingenios azucareros
con el propoésito de brindar una alternativa mds eficiente en términos energéticos y ambientales
de los sistemas de cogeneracion por combustion directa (Consonni & Larson, 1994; Copa Rey et
al., 2021; Deshmukh et al., 2013; Larson & Williams, 1990; Llerena Pizarro et al., 2015; Pedroso
et al., 2017; Rodrigues et al., 2007).

A diferencia de la combustion directa, la gasificacién del bagazo produce gas de sintesis y tras
haber sido limpiado o “tratado” este puede ser utilizado en la generacion de energia por
combustién o bien, almacenado para producir quimicos de alto valor agregado (Santos et al.,
2020). Tipicamente son utilizados gasificadores atmosféricos, sin embargo, en escalas
industriales es preferible emplear gasificadores presurizados, puesto que requieren equipos de
menor tamafio, aunque los costos por operaciéon pueden ser considerablemente mayores con

respecto a los equipos atmosféricos (Deshmukh et al., 2013; Worley & Yale, 2012).

Para este trabajo se propone el uso de gasificacion a una presion relativamente alta (10 bar)
utilizando Unicamente aire como agente gasificador y asi obtener gas de sintesis (también
conocido como gas sintético) que tras haber sido purificado es suministrado a una turbina de
gases calientes para generar potencia eléctrica, en ese contexto, multiples fabricantes han
modificado sus turbinas de gases para hacerlas flexibles en una amplia variedad de gases
combustibles, en donde se incluye el gas de sintesis (Copa Rey et al., 2021). Sin embargo, es

necesario el ajuste de las turbinas en un proceso de retrofit (E. B. Silva et al., 2012).

Los gases calientes a la salida de la turbina son utilizados para generar vapor por medio de un
generador de vapor (HRSG, por sus siglas en inglés). Asi mismo, los gases a la salida del
generador son utilizados para reducir la humedad del bagazo proveniente de los molinos hasta un

15% como requisito del sistema de gasificacién (Pedroso et al., 2017).

El vapor generado es después expandido por una turbina de contrapresion para generar potencia

extra y el vapor exhausto a la salida de la turbina es utilizado como suministro térmico a proceso.
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El enfriamiento auxiliar es generado por medio de un sistema de enfriamiento por compresion de
vapor (amoniaco) con base en la clasificacién de la Figura 4.1. En la Figura 4.5 y Figura 4.6 se
presentan los diagramas de flujo simplificado propuesto y de distribucién de servicios para el

esquema de trigeneracidn por gasificacion y ciclo combinado.

Syngas
Enfriamiento por compresion
Sist. De [
limpieza \)
Condensador
Gasificador Ggses i
calientes w

Evaporador

N ~ g

Turbina de
Bagazo seco T gases
Gases
exhaustos HRSG
I Vapor

‘—( Secador /

Bagazo humedo

Biorefineria

Tanque de
Make-up  condensados

Figura 4.5: Esquema por gasificacién y ciclo combinado.

[ Gasificacion a 10 bar ]
T

l Syngas

[ Turbina de gases 1

Electricidad [ Gases calientes J
f_l—

l SEELE enfr|am.|fento por ] l Secado del bagazo 1 HRSG
com;l)resmn |

[

Aguaa?7°C Vapor de alta
presion

l Electricidad [Suministrotérmico

[ Vapor a 6.5 bar ] [ Vapor a 2.5 bar

Figura 4.6: Distribucién de servicios del sistema por gasificacion y ciclo combinado.
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4.3 Modelos termodinamicos
Los modelos termodindmicos utilizados para este trabajo estin compuestos por ecuaciones de
disefio de los equipos en conjunto con balances de materia y energia en estado estacionario, sin

tomar en cuenta los cambios por energia cinética y potencial en el proceso (Moran et al., 2014):

zmizzmo 4.9
i

0
Q_W+Zmi'hi_zmo'h0=0 4.10
i 0

Asi mismo, se incluyen algunos criterios basicos y comentarios respecto al empleo de los
modelos, especialmente para el disefio del quemador de bagazo, el gasificador y la turbina de gas

donde se utilizan ecuaciones caracteristicas (o propias) del equipo o proceso.

Las ecuaciones fueron desarrolladas y resueltas mediante el software Engineering Equation
Solver (EES) dada su flexibilidad, a su algoritmo que permite resolver hasta 5000 ecuaciones no

lineales y la amplia base de datos termodindmicos que posee.

4.3.1 Esquema por combustion directa y turbina de vapor

4.3.1.1 Modelo del quemador de bagazo

Las ecuaciones utilizadas para el disefio del quemador del bagazo fueron obtenidas de Hugot
(1987) las cuales han sido ampliamente utilizadas en multiples estudios para estimar el
comportamiento de quemadores de bagazo de una forma practica (Mohamed Abdalla et al.,
2018; Mtunzi et al., 2012; Munir et al., 2004). Estas ecuaciones fueron desarrolladas
considerando una composiciéon promedio del bagazo seco de 47% de carbono, 6.5% de
hidrégeno, 44% de oxigeno y 2.5% de cenizas (contenido inorgdnico) siendo esta un

composicién no muy diferente de la presentada en la Tabla 4.1.

En ese sentido, Hugot presenta una Ecuacion para determinar el poder calorifico del bagazo en

funcién de la humedad y contenido de Brix del bagazo.

LHV gy garo[k0/kg] = [17782 — 20292-w — 5020-s | 4.11

Donde: w es el contenido de humedad por kg de bagazo y s es el contenido de azdcar (Brix)

contenido en el bagazo.
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A diferencia de la Ecuacidn 4.5, esta ecuacidn esta calculada utilizando como referencia 0°C. Sin
embargo, el valor numérico que arrojan ambas ecuaciones es bastante cercano, tomando en

cuenta tnicamente la presencia de la humedad y cenizas del bagazo (Tabla 4.1).

Tabla 4.3: Poder calorifico del bagazo humedo y seco con ambas correlaciones.

Ecuacion 4.5 Ecuacion 4.11 Unidades
Base himeda 7686 7636 kJ/kg
Base seca 17814 17782 kJ/kg

La variacion del poder calorifico del bagazo obtenido por la Ecuacién 4.11 con respecto a la
Ecuacion 4.4 es de aproximadamente 0.65% para el caso del bagazo humedo y del 0.18% para el

caso del bagazo seco.

Durante el proceso de combustién del bagazo ocurren pérdidas que disminuyen la cantidad de
energia suministrada al agua para producir vapor, en donde destaca principalmente las pérdidas

de calor por gases exhaustos a la salida de la caldera:

q [KJ/Kebagazo] = 4.184 - [(1 - w) - (1.4'm - 0.13) + 0.5]t 4.12

Donde: q es la cantidad de energia no aprovechada de los gases de combustion por kg de bagazo,
w es la cantidad de humedad contenida en el bagazo por kg de bagazo, m es la razén de aire real
suministrado con respecto al aire tedrico para combustion del bagazo y t es la temperatura de los

gases a la salida de la caldera de bagazo en °C.

La Ecuacién 4.12 fue desarrollada a partir de un balance energético donde se involucran los
flujos masicos de los gases de combustion a la salida del quemador (Ecuaciones 4.13-4.16)
tomando en cuenta Gnicamente la presencia de diéxido de carbono, agua, nitrégeno y oxigeno en
exceso (sin reaccionar) con base en 1 kg de bagazo quemado y los calores especificos de cada
gas evaluados a una temperatura promedio de 100 °C, ya que por lo regular la temperatura de los

gases a la salida del quemador se encuentran en el rango de 150 a 250 °C.
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my, =443-(1—w)'m 4.13
mp, = 1.33 - (1 —w) - (m — 1) 4.14
my,o = 0585 (1 —w) +w 4.15
Por consiguiente:
q=qn, * 90, * qu,0 t+ dco, = Z qi 4.17
i
qi =m;-Cp;-t 4.18

Cabe destacar que la temperatura de referencia de la Ecuacién 4.12 es de 0 °C puesto que a esta
temperatura fue determinado el poder calorifico del bagazo con la ecuacién de Hugot, en
consecuencia, todo el balance de energia (Ecuacion 4.20) debe de estar a la misma temperatura

de referencia.

Para este trabajo se considerd que se suministra 30% de aire en exceso al quemador (m = 1.3);
esta cantidad de aire en exceso se tomé como referencia de Cavalcanti et al. (2020) y Singh
(2019) donde se describen las caracteristicas de una quemador de bagazo operativo en plantas de
cogeneracion por bagazo. Asi mismo, Hugot presenta una ecuacion basada en la composicion del
bagazo previo a la Ecuacién 4.11 para determinar la cantidad de aire por unidad de bagazo en

funcién de la humedad contenida dentro de éste y el aire en exceso suministrado al quemador

(m):

Maire [kgaire/kgbagazo] =576-(1-w)'m 4.19
Bajo ese contexto, la cantidad de aire suministrada al quemador por kg de bagazo utilizando la

ecuacion proporcionada por Hugot et al. (Ecuacion 4.19) y el andlisis dltimo de la Tabla 4.1 es

de 3.744 y 3.738, respectivamente.

Dado que las cantidades de azufre y de nitrégeno son considerablemente mdas pequeiias con
respecto a los otros componentes presentes dentro del bagazo himedo, es posible comparar las
emisiones generadas por la combustion del bagazo humedo con base en el andlisis dltimo del
bagazo de la Tabla 4.1 y las Ecuaciones 4.13 a la 4.16. Dicha comparacion se presenta en la

Tabla 4.4.
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Tabla 4.4: Flujo de gases exhaustos por kg de bagazo hiimedo quemado (30% de aire en exceso).

Emision Analisis altimo Ecuaciones 4.13-4.16 Diferencia
CO; 0.893 0.863 0.03
H,O 0.764 0.793 -0.029
Nz 2.868 2.88 -0.012
0, 0.21 0.2 0.01
Total 4.735 4.736 -0.001

En consecuencia, es posible utilizar la Ecuacion 4.12 sin gran margen de error y estimar un
disefio base para el quemador de bagazo. Para una explicacién mds detallada en la obtencién de

la Ecuacion 4.12 se recomienda leer a Hugot (1987).

Una vez obtenido el poder calorifico (Ecuacion 4.11) y las pérdidas por gases a la salida del

equipo (Ecuacién 4.12), se obtiene la cantidad de calor util por kg de bagazo quemado (My).

Mv[k]/kgbagazo] = (LHVbagazo - q) “aBry 4.20
Donde: a son las pérdidas menores por s6lidos no quemados, 3 son las pérdidas por radiacién y y
son las pérdidas por combustion incompleta. Un valor razonable para estos coeficientes es de

0.975, 0.995 y 0.99, respectivamente.

La cantidad de calor transferida al agua considerando un exceso de aire del 30% (m = 1.3),
bagazo con 50% de humedad (w = 0.5) y una temperatura de los gases a la salida es de 170 °C

es de 6415 kJ por kg de bagazo quemado.

La cantidad de vapor generado por unidad de bagazo quemado es calculada a partir de la
siguiente expresion:
My
o [kgvapor/kgbagazo] = 4.21

(hvapor - halimentacién)

Donde: hy.por €s 1a entalpia del vapor a la salida del quemador y hajimentacisn €s 1a entalpia del agua

de suministro a la caldera.

La condicién de vapor deseada a la salida del quemador es de 83.77 bares de presion y 520°C de
temperatura, el agua en la alimentacién del quemador es bombeada a 118°C y 1.2 veces la

presion del vapor.

50



Capitulo 4: Analisis técnico

En ese sentido, la entalpia del agua en la alimentacion y del vapor de salida es de 503.6 kJ/kg y
3444 kJ/kg, respectivamente. En consecuencia, la cantidad de energia requerida para producir 1

kg de vapor a 83.77 bares y 520 °C es de 2940.4 kJ.

En consecuencia, la cantidad de vapor generada por kg de bagazo quemado (o) es de 2.182.
Estos valores coinciden con los reportados por Dias et al. (2013) para un quemador de bagazo
comercial que produce vapor a 82 bar y 520 °C. Cabe destacar que el principal objetivo de usar
una temperatura relativamente baja en los gases a la salida de la cadera (170 °C) fue para igualar
el flujo de vapor por kg de bagazo quemado de los equipos comercialmente disponibles e

inclusive es posible enfriar ain mds lo gases dado el bajo contenido de azufre del bagazo.

En la Tabla 4.5 se presenta un resumen de los calculos realizados para estimar el disefio del

quemador de bagazo. Asi mismo, se presentan algunos estimados para el caso base (493 ton/h).

Tabla 4.5: Resultados del disefio del quemador de bagazo (m =1.3, w=0.5, t =170 °C).

Poder calorifico del bagazo himedo (LHV) kJ/kgbagazo 7636
Energia perdida por los gases exhaustos (q) kJ/Kgpagazo 956.7
Energia transferida al agua kJ/kgbagazo 6415
Vapor producido (o) Kgvapor/K@pbagazo 2.182
Caiia procesada (Proceso base: 493 ton/h) kg/s 136.94
Flujo de bagazo (Ecuacion 4.6; 95% del total) kg/s 36.43
Flujo de vapor generado (83.8 bar y 520 °C) kg/s 79.48

4.3.1.2 Modelo de turbina de vapor
Una turbina de vapor es un dispositivo que produce potencia a partir de la expansién de vapor a

altas presiones y temperaturas, tipicamente en condiciones de sobrecalentamiento.

Dependiendo del tipo de aplicacion se pueden dividir principalmente en dos tipos: turbina de
contrapresion (Back Pressure Turbine, BPT) o turbina con condensador (Condensing Turbine,

CT).

Las turbinas de contrapresion son comunmente utilizadas para proveer de calentamiento a
proceso puesto que el vapor exhausto estd a condiciones por encima de la temperatura
atmosférica. Tipicamente estas turbinas poseen extracciones laterales de vapor, lo cual permite

suministrar vapor a diferentes presiones segin conforme a la demanda de proceso (Medina-

Flores & Picén-Nuiez, 2010).
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Por otro lado, las turbinas con condensador expanden el vapor a presiones subatmosféricas por
efecto de cambio de fase que ocurre dentro del condensador; tipicamente estas turbinas son
utilizadas en plantas termoeléctricas para producir elevadas cantidades de potencia eléctrica,

raramente son utilizadas para proveer de suministro mecénico a proceso (Boyce, 2010).

La potencia que produce una turbina de vapor sencilla (una sola descarga u extraccion) puede ser
determinado mediante balances de materia y energia (Ecuaciones 4.9 y 4.10) considerando que

no ocurren pérdidas térmicas alrededor del equipo:

Wt = Myapor * (hy —hy) 4.22

Donde: myapor s el flujo mésico circulante a través de la turbina, h; es la entalpia especifica a las
condiciones del vapor a la salida de la caldera y h2 son las condiciones del vapor exhausto a las

condiciones de descarga de la turbina.

La Ecuacién 4.22 puede ser aplicada en turbinas de contrapresién y con condensador. Bajo este
contexto, las turbinas experimentan ciertas irreversibilidades o pérdidas durante el proceso de
expansion lo cual reduce considerablemente la cantidad de trabajo util. Estas irreversibilidades
estdn consideradas en la eficiencia isentrdpica, la cual es definida como la razén de trabajo real

desempefiado por la turbina con respecto al trabajo en condiciones isentrdpicas o trabajo maximo

obtenible (Ecuacién 4.23).

WST—real/m hl - h2

WST—isentrépico/m hl - hZS

4.23

Nturbina =

Donde: h; es la entalpia isentropica a condiciones de descarga de la turbina.

Turbinade contrapresid Turbinacon condensador
T, T
) l Py

T, |
Py i

Extraccién

lateral

T;

: <

Descarga l

Liquido saturado

Figura 4.7: Esquema bdsico de turbina de contrapresién y con condensador.
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En ese contexto Forsthoffer (2011) presenta una serie de curvas de eficiencia con respecto a la
presion de vapor de entrada y la potencia nominal para turbinas de contrapresion o con
condensador en conjunto con factores de correccion por vapor sobrecalentado y vacio. Si bien
son valores genéricos, funcionan bien como referencia para estimar el comportamiento de las

turbinas de vapor bajo diferentes condiciones.

La Ecuacion 4.22 puede ser expandida para el caso en el que la turbina posea una extraccion

lateral; con referencia a la turbina de contrapresion de la Figura 4.7:

Wiotal = my * (hy —hy) + m3 - (hy — h3) 4.24
mq; = m, + ms 425
Si se desea que la turbina tenga un numero mayor de extracciones, Medina-Flores et al. (2010)

presenta una ecuacion genérica para determinar el trabajo total de una turbina con N extracciones

laterales:

N N N
Wiotat = (hy =) ) iyt > 43" mi| - (e = ) 4.26
k=1 i=2 |\ |5

Una forma alternativa de evaluar el desempefio de una turbina de vapor es a partir del flujo
tedrico de vapor (TSR, por sus siglas en inglés) es cual es definido como la cantidad de vapor
requerido en kg/h (o Ibw/h) para producir 1 kW (o 1 HP) de potencia considerando una expansion

isentrépica, en unidades del SI (Forsthoffer, 2011):

TSR [kg/kW - h] = 3600 4.27
s (hy — hzy) ‘
Y en unidades inglesas (Bloch & Singh, 2009):
TSR[Ib,,/HP - h] = 2547 4.28
" (hy —hys) '

Si se consideran las pérdidas internas de la turbina se divide el TSR entre la eficiencia de la
turbina (Myurbina)- Una vez hecho esto, se obtiene el flujo actual (o real) de la turbina,

denominado Actual Steam Rate o ASR.
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En consecuencia, es posible determinar el flujo de vapor requerido con base en la potencia de

salida deseada y el ASR:

TSR
Myapor [kg/ho Iby/h] = ——— Wgr 4.29

Nisentrépica

El método de TSR es frecuentemente utilizado para estimar el desempefio de las turbinas de una
forma prictica a partir de tablas de vapor o diagramas de Mollier (Bloch & Singh, 2009).
Tipicamente los disefiadores de turbinas utilizan este criterio para cuantificar la demanda de

vapor de proceso.

Cabe destacar que el flujo de vapor (mvapor) de la turbina para las ecuaciones 4.22 a 4.29 depende

principalmente de la demanda de proceso ponderada partir de la Ecuacién 3.1.

No obstante, también debe tomarse en cuenta el flujo de vapor para el desgasificador y para
suministro al generador en el sistema de enfriamiento por absorcién. Dependiendo de la presion

de vapor utilizada se adicionard en la extraccion o descarga de turbina en la Ecuacién 4.24.

Asi mismo, las ecuaciones 4.22, 4.24 y 4.26 describen el trabajo bruto realizado por la turbina;
para que este sea transformado en energia eléctrica es necesario el uso de un generador eléctrico
y por lo regular existen pérdidas mecénicas y al transformar la energia mecdnica en energia

eléctrica (Cengel & Boles, 2015).

Por lo cual se multiplica el trabajo de eje (o bruto) a la salida de la turbina por la eficiencia
mecénica y de generador a la salida de la turbina para obtener la potencia eléctrica generada por

la misma:

Welsctrica = WSsT * NMmecanica " Ngenerador 4.30

En el caso del método por TSR tipicamente es al revés, es decir, la potencia objetivo ya debe
incluir las pérdidas mecdanicas y de generador por lo que se debe dividir la potencia entre estas
eficiencias para obtener el flujo masico de vapor requerido. Sin embargo, en el caso de que se

tenga como dato el flujo mésico de vapor de la turbina se debe utilizar la Ecuacién 4.30.

Para este trabajo consideraremos una eficiencia mecdnica y de generador de 99.5 y 98.5 por
ciento, dando como resultado una eficiencia combinada del 98%, el cual es un valor

comercialmente disponible (Dias et al., 2013).
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Para los esquemas por combustion directa y gasificacion se considerd el uso de una turbina de
contrapresion con una extraccion lateral a 6.5 bar y descarga a 2.5 bar para suministro a proceso.
En el caso de la turbina con condensador para el esquema por combustion directa se considerd
una turbina con una presion de descarga de 0.14 bar con referencia al sistema reportado por

Cavalcanti et al. (2020) para un sistema de cogeneracion operativo en un ingenio azucarero.

4.3.1.3 Modelo del condensador de turbina

El balance de energia del condensador se presenta en la Ecuacion 4.31 y con ella se puede
determinar la cantidad de agua necesaria para remover el calor del vapor hasta las condiciones de
salida deseadas. En este caso, se consideré que el vapor a la entrada del condensador se lleva a

condiciones de subenfriamiento a 2 °C por debajo de la temperatura de saturacion de éste.

Qcond = Mygapor * (hvapor - hliq.sat) = magua ’ (hsalida - hentrada) 4.31

De acuerdo con Boyce (2010) la calidad del vapor en la entrada del condensador se encuentra
normalmente ente un 92 a 96 por ciento. Aunque puede ser tan baja como de un 85% (Flatebg,
2012). No obstante, una baja calidad de vapor podria causar problemas de erosion en los dlabes

de la turbina por lo que es recomendable un valor limite del 90% (Boyce, 2010).

4.3.1.4 Modelo de bomba
El modelo utilizado para el comportamiento de la bomba fue extraido de (Moran et al., 2014),
considerando estado estacionario y descartando los efectos de la energia cinética, potencial asi
como las pérdidas térmicas alrededor del dispositivo:

v- (P, —Py) _

Whomba = Magua " —— = Magua * (h; —hy) 4.32
NMbomba

Donde: mgu, es el flujo mésico del agua a través de la bomba, v es el volumen especifico a la

entrada de la bomba (succién), P> es la presion de descarga y P es la presion de succion.

Al igual que la turbina, las bombas presentan irreversibilidades, pero a comparacién de las
turbinas, el trabajo de bombeo aumenta. En ese sentido, la eficiencia de bomba (o eficiencia
isentrépica) se describe a partir de la siguiente expresion:

_V'(PZ_P1)

= 4.33
nbomba (h2 _ hl)
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4.3.1.5 Modelo del tanque de condensados y desgasificador

Un desgasificador (Dearator, en inglés) es un dispositivo utilizado para remover gases disueltos
en el agua de alimentacién en calderas o cualquier equipo utilizado en la generacién de vapor
(Boyce, 2010). Estos equipos son de suma importancia en plantas que utilizan vapor para generar
potencia puesto que reducen el peligro por corrosion en las tuberias de los equipos debido a

gases disueltos (como el oxigeno) en el agua de retorno.

Para ello, es utilizado vapor a presiones en el rango de 6 a 10 bares para precalentar el agua de
suministro a caldera hasta temperaturas cercanas o igual a la temperatura de saturacién con el fin
de obtener cero solubilidad dentro del agua. Asi mismo, Lian et al. (2010) destacan la necesidad
de purgar entre el 5 a 14% del vapor suministrado al desgasificador para extraer los gases

disueltos del agua.

Vapor venteado

Vapor
Make-up

Agua del tanque de condensados { ‘

‘ Agua a caldera

Figura 4.8: Esquema tipico de un desgasificador.

Bajo este contexto, para evaluar el desgasificador se utilizé un enfoque basado en balances de
materia y energia sobre la Figura 4.8 basado en el criterio de calentadores abiertos, es decir, es
mezclado vapor exhausto de la turbina con los flujos provenientes del tanque condensados y con
agua de repuesto (Make-up) hasta obtener un flujo en condiciones de liquido saturado. Asi
mismo, se asume que no ocurren pérdidas térmicas del equipo con los alrededores. Por

consiguiente, los balances de materia y energia en el desgasificador son:

Mcondensados T Myapor + Mmakeup = Myenteo + Mcaldera 4.34

Mcondensados hcondensados + Myapor * hvapor + Mmakeup * hmakeup

4.35

= Myenteo * hVenteo + Mcaldera hcaldera
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Cabe senalar que el vapor purgado del desgasificador se encuentra en el mismo estado que el
vapor a la entrada de éste y se tom6 como el 5% del flujo masico del vapor suministrado al

desgasificador (o proveniente de la extraccion de turbina).

Condensados de Condensador de  Liquido sat. del
proceso turbina sistema de
enfriamiento

Abomba de
desgasificador

+— <

Figura 4.9: Esquema del tanque de condensados.

Para el tanque de condensados previo al desgasificador se realizé un andlisis con un enfoque

similar al de las Ecuaciones 4.34 y 4.35 con base en la Figura 4.9:

Myroceso + myigr + McT = Mcondensados 4.36

Myproceso * hproceso + myip; - hyigr + Mcr * hturbina = Mcondensados * Neondensados 4.37

Donde: mproceso son los condensados del vapor de proceso, mrisr son los condensados
provenientes del generador del sistema de enfriamiento por absorcién, mcr son los condensados
provenientes del condensador de turbina y mMcondensados €S €l flujo de condensados totales

suministrados al desgasificador.

Cabe destacar que son omitidos los flujos del condensador para el caso del sistema conformado
unicamente por turbina de contrapresion. En el caso del sistema por ciclo combinado se omiten

los flujos por condensados del sistema de absorcién y del condensador de turbina.

Los valores fijos utilizados para la evaluacion del sistema de condensados y del desgasificador se

presentan en la Tabla 4.6.

57



Capitulo 4: Analisis técnico

Tabla 4.6: Valores fijos del tanque de condensados y del desgasificador.

Tanque de condensados

Porcentaje de condensados de proceso recuperados 85 %
Temperatura de los condensados de proceso a la entrada del tanque 50 °C
Subenfriamiento del liquido a la salida del condensador 2 °C
Desgasificador
Presién del desgasificador 1.8 bar
Temperatura del liquido a la salida del desgasificador 117 °C
Presién del vapor a desgasificador 6.5 bar
Porcentaje de vapor venteado 5 %
Temperatura del agua de repuesto (Make-up) 23 °C

Una de las ventajas que provee EES radica en la posibilidad de resolver balances de materia y
energia utilizando como objetivo propiedades termodindmicas como la entalpia o entropia (EES

Themophysical Functions Manual, 2021).

En ese contexto, la temperatura promedio de los condensados a la salida del tanque (Figura 4.9)
es determinada por un método iterativo al igualar a cero la Ecuacion 4.37 dado que se conocen
los flujos mésicos, temperaturas y presiones de los flujos alrededor del tanque (Ecuacion 4.36).
Por simplicidad, se asume que la presion a la salida del tanque de condensados y de descarga de

la bomba del condensador de turbina, se encuentran a presion atmosférica (1.013 bar).

El flujo mésico de vapor suministrado a desgasificador y del agua de repuesto (Make-up) son
determinados de una manera similar al resolver simultdneamente las Ecuaciones 4.34 y 4.35;
dado que se conoce el flujo mdsico a la salida del desgasificador (correspondiente al flujo de
vapor generado por la caldera), el flujo proveniente del tanque de condensados y las
temperaturas de estos flujos (Tabla 4.6). Por simplicidad, se asume que la presion del agua de
repuesto (Make-up) se encuentra a la presion del desgasificador y los condensados provenientes

del tanque de condesados se presurizan a la misma presion por accioén de una bomba.

Finalmente, se suma el flujo de vapor demandado por el desgasificador con la demanda de vapor
de proceso. Este flujo mésico resultante corresponde a la cantidad total de vapor a extraer de la

extraccion lateral de la turbina de contrapresion (Figura 4.7):

My = Myapor-desgasificador + Mproceso 4.38

58



Capitulo 4: Analisis técnico

4.3.2 Esquema por gasificacion y ciclo combinado

4.3.2.1 Modelo del sistema de gasificacion

El proceso de gasificacion es definido como la oxidacién parcial de un combustible sélido o
liquido mediante un agente gasificador con el principal objetivo de producir gases combustibles
compuestos principalmente por Hp, CO, CO,, CHs y N> denominado gas producto, gas de

sintesis o syngas (Ansa, 2017).

Este proceso puede llevarse a cabo en el rango de temperaturas de entre los 700 y 1200 °C y a

presion atmosférica o a condiciones de presurizacion de hasta 70 bares (Ansa, 2017; Basu, 2010)

Ademds del gas, también pueden generarse subproductos en estado sélido conformados
principalmente por cenizas y carbono no converso en gas (char, por su traduccion del inglés) y
en estado liquido denominado alquitrdn (tar, por su traduccion al inglés) resultado de la

condensacion de sustancias orgdnicas en el gas producto (Basu, 2010).

Para este trabajo serd aproximado el desempeiio del sistema de gasificaciéon con base en la
metodologia propuesta por Pedroso et al. (2017) y Basu (2010) en donde se estima el flujo de
gas, el grado de conversion de carbono a gas producto (CCE) y el aire a suministrar al
gasificador (ER) a partir de una composicion conocida de gas producto y la suposicion de una
eficiencia de gas frio (CGE) de entrada. Estos pardmetros de disefio y su influencia en la

estimacion del desempeiio del gasificador serdn descritos en los siguientes apartados.

4.3.2.1.1 Eficiencia de conversion de carbono (CCE)
La eficiencia de conversiéon de carbono (CCE) es definida como la razén del carbono convertido
en gas producto (syngas) con respecto al carbono suministrado por el combustible con base en el

analisis ultimo (Arena, 2013):

Mgys * Cgas

CCE (%) = -100 4.39

Meombustible * Ccombustible

Este pardmetro es de suma importancia puesto que brinda una perspectiva del rendimiento de

gasificacion e indica la cantidad de carbono (char) que debe ser tratado tras la gasificacion.
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Ansa (2017) menciona que los residuos solidos de la gasificacion son frecuentemente
clasificados de acuerdo con su cantidad de carbono, si estos poseen mds del 75% de carbono
serdn conjuntamente denominados como char. Por otro lado, si poseen una mayor cantidad de

residuos inorgdnicos y minerales a comparacién de carbono se les denomina cenizas.

4.3.2.1.2 Razén de equivalencia (ER)

Los principales agentes de gasificacion (u agente oxidante) utilizados son el aire, vapor, oxigeno
puro o una mezcla de estos. No obstante, por cuestiones econdmicas casi siempre es empleado
aire como agente gasificador. Como promedio, el aire seco contiene entre 76.7% en peso de

nitrégeno y 23.3% en peso de oxigeno.

Cuando se habla de combustion, por lo regular el aire suministrado se encuentra en exceso con
respecto a la cantidad de aire estequiométrico necesario para quemar completamente 1 kg de
combustible (EA). Para el proceso de gasificacion ocurre lo contrario, es decir, el aire

suministrado es solo una fraccién del aire estequiométrico.

A esta fraccion se le denomina razon de equivalencia (ER) y es definido como la razén del aire
suministrado al gasificador con respecto al aire estequiométrico y es igual a la razén

aire/combustible suministrada (o real) con respecto a la razén aire/combustible estequiométrica.

Aire suministrado

(< 1)gasificaci()n ER =EA (> 1)combusti(’)n 4.40

Aire estequiométrico

De acuerdo con Basu (2010) la razén de equivalencia prictica durante la gasificacion se

encuentra en el rango de 0.2 a 0.3.

La calidad del gas producto es dependiente de la razén de equivalencia y este debe ser inferior a
1 para garantizar un proceso de gasificaciéon y no de combustién, no obstante, razones de
equivalencia inferiores a 0.2 indican una baja conversion de carbono y un gas producto con un
poder calorifico muy bajo; por otro lado, razones de equivalencia superiores a 0.4 indican una
elevada concentracién de productos indeseables como diéxido de carbono y vapor de agua en el
gas producto; en la Figura 4.10 se muestra el efecto de la razén de equivalencia sobre la

eficiencia de conversion de carbono para un gasificador de lecho fluidizado (Basu, 2010).
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En ese sentido, la cantidad de aire suministrada al gasificador por unidad de combustible

gasificado es determinada mediante la siguiente expresion:

maire(gasificacién) [kgaire/kgbiomasa] = Mesteq * ER 4.41

Donde: megeq €s la cantidad de aire estequiométrico para quemar 1 unidad de combustible y ER
es la razén de equivalencia. La cantidad de aire estequiométrica es obtenida a partir del andlisis

altimo.

1004
901
801
701
60 1

501

40 . y 3
0.15 0.2 0.25 0.3

Eficienciade conversion de carbono (%)

Razén de equivalencia

Figura 4.10: Eficiencia de conversion de carbono en funcién del razén de equivalencia para un gasificador
de lecho fluidizado. Adaptado de (Basu, 2010)

Asumiendo que el nitrogeno suministrado con el aire y en el combustible (biomasa) al
gasificador es inerte y no participa en las reacciones de gasificacion; y que la composicion del
gas producto es conocida, entonces, el flujo mésico del gas producto es determinado mediante la

siguiente expresion (tomando en cuenta que el gas producto es un gas ideal):

nNZ
Mgyngas = y : PMsyngas 4.42
N2

Donde: ny, es el flujo molar del nitrégeno a la entrada del gasificador (nitrégeno del aire +
biomasa), yy, es la fraccion mol de nitrégeno en el gas producto y PMyngas €s €l peso molecular

promedio del gas producto o syngas.
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4.3.2.1.3 Eficiencia de gas frio (CGE)
La eficiencia energética de gasificacion es definida como la razén de la energia contenida en el
gas producto a la salida del gasificador, con respecto a la energia suministrada por el combustible

s6lido (Basu, 2010). También es conocida como la eficiencia de gas frio (CGE):

Mgyngas * LHVsyngas

CGE = 4.43

Mcombustible * LHVcombustible

Donde: mgyneas es el flujo mésico del gas producto, meombusivle €5 €l flujo mdsico del sélido
gasificado o combustible (biomasa), LHVygs es el poder calorifico del gas producto y

LHV combustivle €s €l poder calorifico inferior del combustible (biomasa).

El poder calorifico del gas producto puede ser calculado a partir de la composicién del gas

producto y la Ecuacion 4.44 (Sanchez et al., 2010; Weiland et al., 2013).

4.44

LHVayngas [/ kg] = [Zy LHY;

syngas

Donde: y; es la fraccion mol del componente 1 y LHV; es el poder calorifico del componente i en

kJ/kmol y PMgyngas €s el peso molecular promedio del gas producto.

La Ecuacién 4.43 es definida como la eficiencia de gas frio puesto que solo considera la cantidad
de energia quimica presente en el gas (por ejemplo, durante la combustién) y no la energia por

calor sensible contenida en éste.

La capacidad térmica del gasificador (Qgasificador) NOs da un indicio de la cantidad de biomasa a

gasificar y cuando gas producto debe producirse para satisfacer los requerimientos energéticos de

proceso, la capacidad térmica del gasificador es calculada a partir de la siguiente expresion:
ansificador [MWth] = Mgyngas * LHvsyngas = Vsyngas ' LHVN—syngas 4.45

Donde: Vgynes es el flujo volumétrico en Nm® del gas producto y LHVv.gyneas €s €l poder

calorifico del gas producto en kJ/Nm?®, donde Nm?® es un metro ciibico a condiciones normales.
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4.3.2.1.4 Metodologia de ajuste para el gasificador
Como se menciond con anterioridad, la metodologia utilizada en este trabajo consiste en el ajuste
de una composicioén de gas producto para determinar los pardmetros bésicos del gasificador, los

cuales son: la raz6n de equivalencia, eficiencia de conversion de carbono y eficiencia de gas frio.

La composicién de gas utilizada para este trabajo se obtuvo de Karamarkovic et al. (2010) en
donde se realiza un estudio paramétrico de gasificaciéon de biomasa a 1 y 10 bares de presion

utilizando aire como agente gasificador.

En dicho estudio se utiliza biomasa lignoceluldsica genérica con una representacion quimica

similar a la del bagazo de cafia en base seca y libre de cenizas (Tabla 4.7)

La representacion quimica del bagazo en la Tabla 4.7 fue corroborada en un estudio realizado
por Foreno-Rodrigez et al. (2011) donde se estudia la gasificacién del bagazo de cafia usando
una mezcla aire/vapor como agente gasificador.

Tabla 4.7: Representacion quimica de la biomasa utilizada por Karamarkovic et al. y la del bagazo de la
Tabla 4.1 en base seca y libre de cenizas.

Biomasa (DAF) Representacion quimica Referencia

(Karamarkovic &
Karamarkovic, 2010)
(Foreno-Rodriguez &
Gordillo-Ariza, 2011)

Biomasa genérica CH.400.59No.0017

Bagazo de cafa CH, 4500.66N0.0028

Asi mismo, Karamarkovic también analizé el impacto de la humedad de la biomasa sobre la
composicion del gas a la salida del gasificador y, por ende, sobre el poder calorifico que este

posee.

En ese sentido, para esta Tesis, se fijo la humedad contenida en la biomasa a gasificar en un 15%
dando como resultado una composiciéon en mol% del gas producto seco de 3.69% CHi, 21.98
CO, 11.37% CO2, 20.340% H> y 42.67% N». Esta composicién se encuentra cerca del rango
reportado por Deshmukh et al. (2013) para gasificacién de biomasa utilizando aire como agente

gasificador (Tabla 4.8).
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Tabla 4.8: Rango de composiciones tipicas para gasificacion de biomasa utilizando aire como agente
gasificador (Deshmukh et al., 2013).

Especie Rango (mol%)
Cco 15-20
Ho 15-20
CO, 8-12
CH4 1-3
N> 45-50

En consecuencia, el poder calorifico del gas producto seco obtenido por la Ecuacién 4.44 es de
5848 klJ/kg tomando en cuenta que los gases combustibles contenidos dentro del gas producto
son metano, hidrogeno y mondxido de carbono y sus respectivos poderes calorificos molares son

de 802,519 kJ/kmol, 241,811 kJ/kmol y 282,957 kJ/kmol, respectivamente.

El poder calorifico del gas producto se asemeja al valor reportado por Llerena Pizarro et al.
(2015) de 5176 kl/kg; resultado de un proceso de gasificacién por bagazo de cana con 20% de

humedad utilizando aire a 19 bares de presién como agente gasificador.

Este bajo poder calorifico es resultado de la alta concentracién de nitrégeno dentro del gas y es
caracteristico del gas producto de la gasificacion por aire, como regla general, el gas de sintesis

posee 1/5 parte del poder calorifico del gas natural (50 MJ/kg).

Una vez obtenido el poder calorifico del gas seco, se procede a estimar el aire estequiométrico
del bagazo y el poder calorifico de éste a partir del andlisis ultimo del bagazo (con 15% de

humedad) y las Ecuaciones 4.4 y 4.5. Ambos resultados se presentan en la Tabla 4.9.

Tabla 4.9: Anélisis dltimo, poder calorifico (LHV) y aire estequiométrico del bagazo con 15% de

humedad.
C 41.34
H 4.989
0 36.42
S 0.034
N 0.14
Humedad 15
Cenizas 2.07
LHV (kJ/kg)
14,771
Aire estequiométrico (kg/kg)
4.89
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Por consiguiente, se utiliza la Ecuacién 4.41 con respecto al nitrogeno para determinar el flujo de
nitrégeno por unidad de bagazo, tomando en cuenta el nitrégeno ya contenido dentro del bagazo.

En consecuencia:

my, [ngz /kgbiomasa] =0.767 - Mesteq ER + Npiomasa 4.46

Al sustituir la Ecuacion 4.46 en la Ecuacion 4.42 se obtiene la cantidad de gas producto seco por

unidad de bagazo alimentado al gasificador (Rsyngas):

I'I’IN2
PMy,/ | 4.47

Rsyngas [kgsyngas/kgbiomasa] =

Donde: PMy;, es el peso molecular del nitrégeno y yy,es la fraccion mol de nitrégeno en el gas

producto seco. El flujo masico de gas producto (msyngas) se obtiene al multiplicar la Ecuacién

4.47 por el flujo de biomasa alimentado al gasificador.

Si se desea obtener el flujo molar del gas producto seco por kg de bagazo alimentado se omite el

peso molecular del gas en la Ecuacién 4.47:

(P)
PMy, 4.48

YN,

Rsyngas(molar) [km()lsyngas/kgbiomasa] =

Hasta el momento, el tnico valor desconocido es la razoén de equivalencia. Para determinar este
parametro se utiliza como objetivo la eficiencia de gas frio considerando que el gasificador es de

tipo lecho fluidizado burbujeante (BFB) y que la eficiencia fria es del 80%.

Esta eficiencia es considerablemente alta con respecto a datos experimentales (76%) de
gasificacion por biomasa en un reactor este tipo (Zaccariello & Mastellone, 2015). Sin embargo,
de acuerdo con Pedroso et al. (2017) y Thomson et al. (2020) este valor se encuentra actualmente

dentro de los valores comerciales para este tipo de gasificadores.

Asi mismo, de acuerdo con un reporte de Worley & Yale (2012) se encuentran disponibles
gasificadores de lecho fluidizado con la presion de operacion propuesta para este trabajo (10

bares).
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Los gasificadores de lecho fluidizado han sido ampliamente utilizados en la generacion de
energia y/o quimicos dada su flexibilidad de operacién con multiples combustibles (en donde se
incluyen materiales lignocelulésicos) y la posibilidad de escalamiento a capacidades superiores a

1 MWy, (Arena, 2013; Puig-Arnavat et al., 2010).

Al resolver simultineamente las ecuaciones de la eficiencia de gas frio (Ecuacién 4.43) y la
razén de gas producto por kg de biomasa alimentada (Ecuaciones 4.46 y 4.47) se obtiene la razon
de equivalencia (ER) cuyo valor es de 0.267. Dicho valor se encuentra dentro del rango préctico

reportado por Basu (2010) mencionado en apartados anteriores.

La eficiencia de conversion de carbono se calcula mediante la Ecuacion 4.39 considerando el
flujo molar del gas producto (Rsyngasimotar)) ¥ que el metano, mondxido de carbono y diéxido de

carbono poseen un dtomo de carbono. Por consiguiente:

Rsyngas(molar) ' (YCH4 +Yco + YCOZ) * PMcarbono

CCE = - 100 4.49

W¢(biomasa)
Donde: Rgyngasimotar) €s €l flujo molar del gas producto seco por kg de biomasa alimentada al
gasificador, PMcamono €s €l peso molecular del carbono elemental (12 kg/kmol) y Wcbiomasa) €S 1a

fraccion masica del carbono en la biomasa proveniente del analisis dltimo.

Esto da como resultado una conversién de carbono del 90.27%. De acuerdo con Timmer &
Brown (2019) entre el 5y 15% del carbono a la entrada un gasificador de lecho fluidizado puede

quedar inconverso y debe ser tratado para un uso posterior o en su defecto, desecharlo.

Debido a que el bagazo posee una cantidad considerable de humedad, es de esperarse que no
todo el hidrégeno suministrado al gasificador se encuentre presente en el gas producto, en

consecuencia, el gas producto posea cierta cantidad de vapor de agua (humedad).

La cantidad de vapor presente en el gas producto se obtiene a partir de un balance de materia
sustrayendo el hidrégeno contenido en el gas seco con respecto del hidrégeno suministrado al

gasificador en la alimentacion (andlisis ultimo).
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En ese sentido, el hidrogeno contenido en el combustible se obtiene a partir de la siguiente

expresion:
2
Hentrada = Hbiomasa + Mbagaz0 ' (ﬁ> 4.50
Donde: Hbiomasa €s la cantidad de hidrogeno elemental contenido en la biomasa y Mbagazo €S la

humedad contenida de la biomasa, ambos valores con respecto al andlisis tltimo.

e Y el hidrogeno contenido en el gas producto por kg de biomasa alimentada:

Hsalida = (YHZ + 2 'YCH4) ’ Rsyngas(molar) ’ PMHZ 4.51

Donde: yy, es la fraccion molar de hidrégeno en el gas seco y ycy, es la fraccion molar del

metano en el gas SecCo.

e Por consiguiente, la humedad (o vapor) asociado con la diferencia de hidrégeno a la

entrada y a la salida es:

18

Msyngas [kgvapor/kgbiomasa] = (Hentrada - Hsalida) ' (7) 4.52

Donde: Miyngas €s la humedad o vapor de agua en el gas producto por kg de biomasa alimentada.

En consecuencia, la cantidad de vapor por kg de biomasa alimentada (Mgyngas) es de

aproximadamente 0.1785. En ese sentido, la composicién del gas producto debe de actualizarse

considerando la presencia de vapor de agua (humedad) a la salida del gasificador.

Para ello, se suman los flujos molares del gas seco de la Ecuacion 4.48 y del flujo del vapor de la
Ecuacién 4.52 dividido por el peso molecular del vapor. Una vez hecho esto, se obtienen las
fracciones mol de cada especie presente en el gas seco con respecto al gas humedo (gas seco +

vapor).

Para el caso del nitrégeno:

_ YN, (gas seco) * Rsyngas(molar)
YN, (himedo) = Miyngas 4.53
R +
syngas(molar) PMagua
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Para el caso del vapor de agua, la fraccion a la salida del gasificador se obtiene mediante la

siguiente expresion:

Msyngas
PMagua

= 4.54
Y0 Msyngas

Rsyngas(molar) + Wagua

En consecuencia, el flujo de gas himedo a la salida del gasificador Rgsyngas (hamedo) €S de

aproximadamente 2.199 kg de gas por kg de biomasa.

Debido a los cambios en las fracciones molares del gas, el peso molecular y su poder calorifico
son también modificados. En ese sentido, tanto el peso molecular como el poder calorifico
disminuyen, pero la eficiencia de conversion de carbono, la razén de equivalencia y la eficiencia

de gas frio se mantienen constantes tanto para el gas seco como para el gas himedo.

Cabe mencionar que el gas producto debe pasar por un sistema de limpieza previo a que este sea
utilizado en la turbina de gases. En gasificadores de lecho fluidizado es comiin que el gas
producto pase en primera instancia por ciclones en donde se recuperan los subproductos s6lidos

conformados por carbono no converso y cenizas tal como se ilustra en la Figura 4.11.

Después, el gas debe atravesar un sistema de limpieza més riguroso para remover contaminantes
presentes en el gas producto, donde destaca el alquitrdn. El alquitrdn resulta sumamente
perjudicial en los equipos corriente abajo cuando el gas se enfria, ya que puede ocasionar

problemas de obstruccién de tuberias.

Sin embargo, cuando el gas se usa en miquinas térmicas (como motores de combustion interna y

turbinas) es preciso que este sea enfriado previo a su uso (Arena, 2013; Basu, 2010).

Si bien, este contaminante es intrinseco durante la gasificacion, su presencia en el gas producto
puede reducirse desde un punto de vista operativo cuando la temperatura y la presion del
gasificador son altas, asi mismo, el uso de aire como agente gasificador reduce
considerablemente la presencia de este contaminante, especialmente cuando la razén de
equivalencia es igual o superior a 0.27. Sin embargo, se ve reducido el poder calorifico del gas

producto como resultado de la elevada presencia de nitrégeno en éste.
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Asi mismo, es posible reducir la concentracion de este contaminante tras la gasificacion a partir
de métodos fisicos de limpieza como el uso de filtros, depuradores (scrubbers, por su traduccién
al inglés) y precipitadores electroestaticos (ESP). Por otro lado, existen métodos quimicos que
involucran la ruptura de moléculas grandes en moléculas pequefias (Craqueo o Cracking). Es de
esperarse que gran parte de la humedad del gas producto sea condensada durante las etapa de
limpieza por el enfriamiento del gas producto, especialmente cuando se emplean métodos fisicos
de limpieza como depuradores en donde ocurre un “lavado” del gas por accion de un solvente

(Basu, 2010; Rodrigues et al., 2007).

No obstante, en el modelo propuesto por Karamarkovic no se considera la presencia de alquitran
en el gas producto, en ese sentido, se asume que los contaminantes son removidos por completo
durante el proceso de limpieza. Y con base en los sistemas de gasificacion reportados por
Rodrigues et al. (2007) y Consonni & Larson (1994), en donde se utiliza gasificacién de biomasa
por aire a 2 bares de presion, se propone que el 80% de la humedad contenida en el gas producto

se condensa.

Ademads, se toma una caida de presion del 15% con respecto a la presion del gasificador y se
asume que el gas producto es suministrado al compresor a una temperatura de 2 °C por encima

de su temperatura de saturacion.

En ese contexto, Pedroso et al. (2017) reporta condiciones similares en donde el gas producto es
enfriado a temperaturas por debajo de los 100 °C manteniendo una alta presion de
aproximadamente 19 bares empleando gasificadores de flujo arrastrado (Entrained Flow

Gasifiers, por su traduccion del inglés).

Es de esperarse que parte que el flujo masico del gas se reduzca debido a la condensacion parcial
del agua, sin embargo, tanto el poder calorifico como el peso molecular de gas aumentan ya que
se considera que las demds especies gaseosas (como Hz y CO) presentes en el gas no sufren

modificacién alguna.

69



Capitulo 4: Analisis técnico
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Figura 4.11: Esquema del sistema de gasificacion propuesto.

El principal inconveniente en la adaptacion de datos se ocurre durante el balance de materia
general del gasificador. Al hacer el recuento de la materia que ingresa con respecto a la que
egresa del gasificador, se obtiene que aproximadamente el 98.1% de la materia a la entrada del

gasificador egresa de éste.

Esto, tomando en cuenta que la cenizas no participan en el proceso de gasificacion y egresan del
gasificador por completo. Dicho evento ha sido demostrado experimentalmente por Qian et al.

(2013) y Klinghoffer et al. (2015).

En ese contexto, Puig-Arnavat et al. (2014) considera que las cenizas pueden considerarse inertes
durante el modelado de gasificadores. Asi mismo, Hernandez et al. (2016) menciona que gran

parte de las cenizas de la biomasa son recolectadas en los residuos tras gasificacion.

Asi mismo, resulta frecuente el hecho que los balances de materia no cierren por completo
cuando se utilizan datos experimentales puesto que los errores de mediciéon pueden irse
acumulando y recaer sobre andlisis posteriores, especialmente en procesos complejos como la

gasificacion (Zaccariello & Mastellone, 2015).

70



Capitulo 4: Analisis técnico

En ese sentido, para lograr cohesion del balance de materia en el gasificador (Ecuacién 4.55) se
considerd que la cantidad de materia faltante recaerd sobre la cantidad de ceniza, es decir, la

cantidad de ceniza a la salida del gasificador serd superior de la que ingresa.

Mypagazo + Majre = Mgas(himedo) + Mcenizas T Mcarbono (char) 4.55

Como resultado, la mezcla de ceniza y carbén no converso a la salida del gasificador constituye
aproximadamente del 10.5% de la biomasa alimentada y tipicamente estos residuos s6lidos son
recuperados simultdneamente en ciclones o durante el proceso de filtrado del gas producto

(Ansa, 2017; Balat, 2009; Hernandez et al., 2016; Timmer & Brown, 2019).

Asi mismo, esta mezcla puede llegar a representar entre el 5 y 10% de la cantidad de materia

alimentada de acuerdo con datos de Puig-Arnavat et al. (2014) y Benedetti et al. (2018).

Finalmente, en la Tabla 4.10, se presenta el panorama general de los cdlculos realizados para

estimar el comportamiento del gasificador.

Tabla 4.10: Resultados del andlisis del gasificador considerando bagazo con 15% de humedad y aire
como agente gasificador

Unidades Gas seco Gas himedo | Gas tras limpieza
Fracciones molares (Karamirkovic et al.) | (Calculado) (Calculado)
CH,4 mol% 3.69 3.30 3.60
CcO mol% 21.98 19.66 21.48
H» mol% 20.34 18.19 19.87
CO, mol% 11.37 10.16 11.10
N> mol% 42.67 38.16 41.69
H,O mol% - 10.58 2.31
Rgas Kgoas/KEbiomasa 2.02 2.20 2.06
LHV g kJ/Kggas 5848 5373 5747
PMgas kg/kmol 24.11 23.47 23.97
ER - 0.267
CCE % 90.27
CGE % 80.00
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De acuerdo con estos resultados, por cada kg de bagazo alimentado al gasificador se producen
aproximadamente 2.06 kg de gas limpio. Este resultado es consistente con los datos reportados
por Consonni & Larson (1994), Ensinas et al. (2007), Dias et al. (2011) y Pedroso et al. (2017)
donde mencionan flujos de gas en el rango de 2 a 2.3 kg de gas por kg de biomasa alimentada en

gasificadores de biomasa lignoceluldsica que utilizan aire como agente gasificador.

Cabe mencionar que el flujo de bagazo seco a la entrada del gasificador se obtiene a partir de la
Ecuacion 4.6 considerando bagazo con 15% humedad (Xm). No obstante, dado que las
Ecuaciones 4.46 a 4.54 estan con base en 1 kg de biomasa alimentada al gasificador, es posible

omitir el flujo de bagazo en las estimaciones.

Si bien esta metodologia resulta un tanto forzada, se adapta bien a los datos practicos reportados
en la literatura para procesos de la misma indole y nos brinda una estimaciéon del
comportamiento del gasificador. Asi mismo, los datos de la Tabla 4.10 estan expresados de tal
forma de que es posible escalar los flujos de gas producto (syngas), aire y s6lidos con respecto a

la biomasa disponible.

Para un mejor entendimiento del proceso de gasificacion y de todos los criterios que conlleva

este proceso termoquimico (con enfoque en la biomasa) se recomienda leer a Basu (2010).

4.3.2.2 Modelo de la turbina de gases
Una turbina de gases calientes es un dispositivo utilizado para la generaciéon de potencia a partir

de la expansion de gases calientes (producto de la combustion) a alta presion y temperatura.

Una turbina de gases debe contener al menos los siguientes elementos: 1) compresor, 2) cimara
de combustion y 3) una turbina o expansor; una turbina de gas que posee estos tres componentes
basicos es denominada como una turbina de ciclo simple o una turbina de un solo eje (single
shaft turbine, por su traduccion al inglés). En la Figura 4.12 se ilustra la estructura basica de un

ciclo simple.

Bajo ese contexto, Razak (2007) describe que el proceso de operacion bdsico de una turbina de
gases inicia cuando el compresor succiona aire de la atmdsfera e incrementa su presion. El aire a
la salida del compresor es luego llevado a una cdmara de combustion en donde se adiciona calor

por efecto de la quema de un combustible.
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Los gases calientes a la salida de la camara de combustion son luego expandidos en una turbina
para producir potencia, no obstante, parte de la potencia producida es absorbida por el compresor
a través de un eje conectado desde la turbina hacia el compresor. La potencia remanente es luego

transferida a un generador para producir electricidad o bien, para fines mecanicos.

Combustible
—I_, Gases calientes
Ty T3
P2 P3
s
Generador
T4 TAire T4

Pg

Figura 4.12: Turbina de gases de ciclo simple o de un solo eje (Single shaft turbine).

Otra configuracion comin de las turbinas de gases son las turbinas de dos ejes (Two shaft

turbine, por su traduccién del inglés) en donde se incorporan dos expansores (o turbinas).

La primera turbina es utilizada para proveer de energia al compresor de aire y la segunda es para
generar potencia que serd transmitida a un generador o para fines mecanicos (Figura 4.13). Este
ultimo expansor o turbina es conocida como turbina libre y puede operar a velocidades diferentes
de la turbina utilizada para proveer de energia al compresor, también llamada turbina generador.
En el caso de una turbina de un solo eje sucede lo contrario y el compresor junto con la turbina

operan a una misma velocidad (Razak, 2007).

Combustible
—L, Gases calientes
To T3
Py P3
@ Generador
T IAire Ty
P4 Py

Figura 4.13: Turbina de dos ejes (Double shaft turbine).

73



Capitulo 4: Analisis técnico

Existen modelos que incorporan sistemas complejos de hasta tres turbinas, sistemas de
enfriamiento del aire a la entrada del compresor y de precalentamiento del aire previo a
combustién (ciclo regenerativo), sin embargo, por lo regular en aplicaciones industriales solo se

utilizan turbinas de uno o dos ejes (Boyce, 2010; El-Sayed, 2017; Soares, 2015).

En términos de escalabilidad, las turbinas poseen capacidades que abarcan desde unos cuantos
kW de potencia (Microturbinas) hasta varios MW de potencia (Turbinas industriales de trabajo

pesado).

Las turbinas aero-derivadas son aquellas turbinas que provienen de aplicaciones en el transporte
aéreo; tipicamente poseen configuraciones de dos ejes y ofrecen entre 5 a 50 MW de potencia.

Este tipo de turbinas destacan por su compacto tamaiio y su flexibilidad operativa.

Una descripcién més detallada de los tipos de turbinas de acuerdo a su aplicacién (aire, tierra o

mar) y de las capacidades actuales de estds, es presentada por El-Sayed (2017).

Desde un punto de vista termodindmico, las turbina de gases pueden ser consideradas como una
maquina térmica puesto que trabajan en un ciclo intercambiado calor desde una fuente de calor
hacia un sumidero de calor. Este ciclo es denominado ciclo Brayton ideal y consta de los

siguientes procesos:

1) Compresion isentropica
2) Adicion de calor a presion constante
3) Expansion isentrdpica

4) Rechazo de calor a presion constante

En la Figura 4.14 se proyecta el comportamiento de esta serie de procesos sobre un diagrama T-s

con base en la configuracion bésica de la Figura 4.12 (compresor + combustor + expansor).

La eficiencia térmica del ciclo es la razén de la energia resultante (potencia) con respecto a la

energia que ingresa (calor) y para el caso de una turbina de gases:

Energiag,jida _ Wheto

Energlaentrada Qentrada

Nth = 4.56

Donde: Wieo es el trabajo neto realizado por la maquina térmica y Qenwada €s €l calor

suministrado por la cdmara de combustion.
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Adicioén de calor a
presion constante

|

Trabajo neto

Expansion
A isentropica

2 1-2 Compresion isentropica

2-3 Adicion de calor a presion constante
3-4 Expansién isentrépica
T 4-1 Rechazo de calor a presion constante

Temperatura

Compresion »
isentropica

Rechazo de calor a
presiéon constante

Entropia

Figura 4.14: Representacién de un ciclo Brayton ideal en un diagrama T-s. Adaptado de Razak (2007).

Cabe destacar que el ciclo Brayton de la Figura 4.14 representa un ciclo cerrado en donde los
gases retornan a las condiciones de inicio, sin embargo, en la realidad los gases son descargados
de la turbina a altas temperaturas por lo que el ciclo es abierto. Estos gases representan una
fuente de energia térmica y pueden ser utilizados directamente para suministro térmico a
proceso, tal como describe Picon-Nufiez & Medina-Flores (2013). Aunque también pueden ser
utilizados en la produccion de vapor a partir de un ciclo combinado o en su defecto, descargados

a la atmosfera.

No obstante, en la practica cada equipo involucrado en las etapas del ciclo Brayton posee
pérdidas las cuales afectan su funcionamiento. Este hecho se presenta en la Figura 4.15 en donde
tanto el compresor como la turbina no operan en condiciones isentropicas y la presion de
descarga de la turbina se encuentra sutilmente por encima de la presion atmosférica. Esto
impacta directamente en la cantidad de potencia producida y en la eficiencia térmica del ciclo

(Boyce, 2010; El-Sayed, 2017; Razak, 2007).

También es de esperarse caidas de presion en la succién del aire en el compresor por efecto de
filtros que evitan la introduccién de particulas al equipo y durante el proceso de combustién por
efecto de la adicién de aire y mezclado. Por lo tanto, la presion a la salida de la cdmara de

combustion es solo una parte de la presion estética en la descarga del compresor.
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\J

Figura 4.15: Ciclo Brayton real (con pérdidas). Adaptado de (El-Sayed, 2017).

Tipicamente los fabricantes proveen de datos bdsicos para la estimacién del desempeifio de la
turbina, los cuales son: la razén de compresion (1), el flujo mésico total de la turbina (aire +
combustible), la temperatura de los gases exhaustos, el flujo de calor (heat rate o HR), la
eficiencia térmica y la potencia neta de la turbina. Todos estos datos se encuentran
estandarizados a ciertas condiciones atmosféricas, denominadas condiciones ISO. Las cuales
son: temperatura ambiente de 15 °C, una presion atmosférica de 1.013 bar y una humedad
relativa del 60%. Asi mismo, algunos fabricantes ya consideran las pérdidas por caidas de
presion de las etapas de compresion y de expansion sobre el desempefio de las turbinas a

condiciones ISO.

En la Tabla 4.11 se muestran los datos desempefio de las turbinas General Electrics 6F.03,
General Electrics 6B.03 y Ansaldo Energia AE94.2K provistos por el fabricante a condiciones
ISO.

Tabla 4.11: Datos de desempefio de turbinas a condiciones ISO (Gas Turbine World Handbook, 2018).

Pardmetro Unidades GE 6F.03 GE 6B.03 AE9%4.2K
Potencia neta (Wyet) kW 87,000 44,000 170,000
Flujo de calor (Heat Rate) BTU/kW-h 9340 10180 9348
Radio de compresion (T..) - 16.4 12.7 12
Flujo de gases exhaustos (aire + comb.) kg/s 222.3 145.15 539.8
Temperatura de gases exhaustos °C 620 550 545
Eficiencia térmica (M) % 36.5 335 36.5
Velocidad de rotacion rpm 5231 5163 3000
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Para este trabajo, el modelado de las turbinas de gas se llevard a cabo a partir de datos de
turbinas comercialmente disponibles (Gas Turbine World Handbook, 2018) en conjunto con la
metodologia propuesta por Razak (2007) empleando balances de materia y energia aundado del

criterio de eficiencias isentrépicas para las etapas de compresion y expansion.

En el caso del andlisis de la cdimara de combustién (o combustor) se empleard el método por
avance de reaccion (Felder, 2004) y balances de energia con resepecto a ecuaciones reportadas

en la literatura para el andlisis de cdmaras de combustion en turbinas de gas.

Ademads se propone que todas las especies gaseosas presentes en cada etapa de la mdquina
térmica (ciclo) se comportan como gases ideales y mantienen una composicién uniforme
(excepto en la etapa de la cdmara de combustion) por lo que las propiedades termodindmicas (a

excepcion de la entropia) son tinicamente dependientes de la temperatura (Moran et al., 2014).

Por lo tanto:

T,
Ahpezcla = Z yi - Ahy(T) = Z Vi* f Cpi(T)dT 4.57
i 1 Ty

ASmezcla = 2 yi® Asi(T' pi) 4.58
i

Donde: y; es la fracciéon molar (o mésica) del gas i, T es la temperatura de la mezcla, pi es la

presion parcial del gas 1y Cpies la capacidad calorifica de la especie 1.

Asi mismo, en los modelos solo se considera el uso de turbina de tipo single shaft (Figura 4.12)
como el caso de las turbinas GE 6E.03, GE 6B.03 y Ansaldo Energia AE94.2K las cuales poseen

la capacidad de utilizar combustibles de bajo poder calorifico.

4.3.2.2.1 Modelo del compresor de aire

En la primera etapa del ciclo, es succionado aire atmosférico y llevado a presiones de entre 10 a
35 veces la presion atmosférica. Asi mismo, como resultado en el aumento de la presion también
ocurre un aumento en la temperatura del aire. La razén de compresion (1) es definida como la
razon entre la presion de descarga del compresor con respecto a la de succion.

= 4.59
Py

T

Donde: P; es la presion de succidn y P» es la presion de descarga del compresor (Figura 4.12)
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Las turbinas industriales poseen relaciones de compresion considerablemente inferiores de las
turbinas aero-derivadas. Tipicamente, las turbinas aero-derivadas poseen relaciones de
compresion de 25-35 mientras que las turbinas industriales (en las que se incluyen las de trabajo

pesado) poseen relaciones de compresion de 10-18 (Flatebg, 2012).

Sin embargo, es frecuente que los compresores de las turbinas posean filtros de aire y se presenta
una caida de presion en el drea de succion del compresor. El valor tipico de la caida de presion
en la succion del compresor es de 10 mbar (Olav, 2010). Aunque también puede ser tomado

como el 1% de la presion atmosférica como un valor practico (Soares, 2015).

Para evaluar el desempefio del compresor primero se asume que este actia en un proceso
isentrépico o sin pérdidas. Para ello se utiliza la Ecuacién 4.58 ya que el aire seco es una mezcla

de gases, cominmente representada por 21% oxigeno y 79% nitrégeno en base molar.

En consecuencia, se obtienen la siguientes expresiones:

ASaire = 0.21 - Asg, + 0.79 - Asy, 4.60
o o PZ

ASi = Si (Tz) - Si (Tl) —R- ln (P_) 461
1

Donde: s° es la entropia del gas ideal i (en este caso el nitrégeno u oxigeno) a la temperatura T y

P1 y P> representan las presion de succion y descarga del compresor, respectivamente.

Dado que se asume un proceso isentropico (As,ire = 0) la Ecuacidn 4.60 queda expresada como:

0.21- Asg, + 0.79 - Asy, = 0 4.62

La temperatura de descarga isentrépica del compresor se obtiene a partir de un método iterativo
tomando en cuenta que las presiones son valores fijos y la entropia estdndar para gas ideal (s°) es

dependiente tnicamente de la temperatura (Ecuacién 4.63).

] TC, (T)dT
s;(T) = f p‘T 4.63
0

En consecuencia, se utilizan valores de entropia estdndar para el oxigeno y el nitr6geno a una

temperatura T de tal forma que se cumpla con el requisito descrito en la Ecuacién 4.62.
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Este método es denominado como andlisis exacto puesto que involucra variacion en los calores

especificos para los cambios de entropia (Cengel & Boles, 2015).

Tipicamente en los andlisis de ciclos Brayton se asume que los calores especificos en todo el
sistema (tanto para el aire como para los gases producto de combustién) se mantienen constantes
en todo el ciclo y se utilizan expresiones con calores especificos constantes promedio para
aproximar los procesos de compresién y de expansion. Sin embargo, Razak (2007) menciona que

“para andlisis mds precisos” se recomienda utilizar entropias con calores especificos variables.

Cabe mencionar que en paquetes computacionales como EES los valores de entropia estan
calculados con respecto a la terca ley de la termodindmica, sin embargo, dado que en las etapas
de compresién y expansion los gases mantienen una composicién constante y se manejan
diferencias de propiedades termodindmicas, resulta es indiferente el punto de referencia tomado

para el calculo de las entropias (Razak, 2007).

En ese sentido, una vez obtenida la temperatura isentropica de descarga, definida como Tas, se
obtiene la entalpia del aire a esta temperatura a partir de la Ecuacién 4.57 considerando una
referencia arbitraria de entalpia cero a 25 °C. El uso de una referencia arbitraria es indiferente
durante la compresion puesto que la composicion del aire permanece constante y se utilizan

diferencias de entalpias (Razak, 2007).

Por consiguiente, la entalpia especifica (o molar) de la especie i (nitrégeno u oxigeno en este

caso) a la tempera de la mezcla T se obtiene a partir de la siguiente expresion:

T

Tref

De acuerdo con Moran et al. (2014) las entalpias especifica y molar de un gas o mezcla de gases

se pueden relacionar a partir del peso molecular (Ecuacién 4.66).

h;[kJ/kmol] = h;[k]/kg] - PM; 4.65
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Como en el caso de la turbina de vapor, el compresor presenta irreversibilidades internas que
desplazan su comportamiento de las condiciones isentrépicas. Dichas irreversibilidades se ven
reflejadas en la eficiencia isentrdpica, la cual es definida como:

_ Wc (isentrépico)/m _ th - hl

= = 4.66
e Wc (real)/m h2 - hl

Donde: el subindice s en la entalpia indica un proceso isentropico.

Dado que las condiciones de entrada (hi) son las mismas para los procesos isentrépico y real (las
cuales corresponden a la temperatura ambiente y la presion tomando en cuenta las pérdidas por
el filtro de aire) se puede determinar la entalpia real de descarga a partir de Ecuacion 4.66 y la

asignacion de un valor a la eficiencia isentrépica.

Baakeem et al. (2015) presenta una correlacién para aproximar la eficiencia isentrépica de un

compresor para uso en turbinas de gas en funcién de la razén de compresién (Ecuacion 4.67).

m.—1
nc=1—ko4+ %0] 4.67

Como resultado, se obtiene la entalpia de descarga real hz a partir de las Ecuaciones 4.66 y 4.67.

La temperatura real de descarga, definida como T», se obtiene mediante un método iterativo

utilizando la entalpia real de descarga (h2) y la Ecuacion 4.64 para la mezcla gaseosa del aire:

hz(Tz) =0.21- hoz (Tz) + 0.79 - th (Tz) 468

Finalmente, se obtiene la potencia requerida por el compresor mediante la siguiente expresion:

Wcomp [KW] = myjpe - (hy — hy) 4.69

Otra expresion frecuentemente usada en el andlisis de turbinas es la razén de la potencia
absorbida por el compresor con respecto a la potencia total producida por la turbina (o expansor)

denominada back work ratio o BWR:

BWR = —vcomp_ 470

Wturbina
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Esta misma metodologia es empleada para evaluar al compresor de gas de sintesis, pero en este
caso, se utilizan la composiciones del gas producto y las condiciones de succién corresponden a
las del gas tras el sistema de limpieza (8.5 bar de presion) y la presion de descarga es la misma

que la del compresor de aire.

Asi mismo, se fijaron los valores de las eficiencias isentrépica y por conversidon de energia

eléctrica a mecdnica en un 85 y 95 por ciento, respectivamente.

4.3.2.2.2 Modelo de cdmara de combustién

Como se menciond anteriormente, el modelo adoptado para la evaluacion de la camara de
combustion estd basado en la metodologia de avances de reaccion (Ecuacién 4.71) debido a que
resulta més sencilla la interpretacion de los flujos a la entrada y salida de la cdmara, ya que el
principal interés es determinar las fracciones molares a la salida de la cdmara. El esquema de

referencia utilizado para la camara de combustion se presenta en la Figura 4.16.

n; = njo + Z Vij&j 4.71
T

Asi mismo, se considera que las reacciones de combustion se llevan a cabo de manera completa
y se utiliza aire seco como agente oxidante. Para el caso del gas de sintesis propuesto en este

trabajo, las principales especies combustibles son el metano, monéxido de carbono e hidrégeno.

CH,

Co, Combustible

Hy | T

N,
H,0 Pcomb {

comb

W Gases calientes CO;
J T; N,

Figura 4.16: Esquema de la cdmara de combustidn con base en la Figura 4.12 (Single shaft turbine).
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En ese sentido, las reacciones consideradas en la cadmara de combustion (LIU & WENG, 2009)

SOon:
CH,+2-0, - CO, +2-H,0
CO + 0.5-0, - CO,
H, + 0.5-0, - H,0

Si consideramos que la reaccion de combustion del metano es la reaccion niimero 1, la reaccion
de combustion del mondxido de carbono es la numero 2 y la reaccion de combustion del
hidrégeno es la nimero 3 y se llevan a cabo de manera paralela, entonces los flujos molares a la

salida de la cdmara de combustion para cada especie con respecto a la Figura 4.16 son:

NcH, (salida) [(KMOl/s] = ncy, (entrada) — &1 4.72

Nco, (salida) [KMOl/S] = n¢o, (entrada) + &1 + &2 4.73

N (salida)[KMOI/S] = N¢o (entrada) — §2 4.74

Ny, 0 (salida)[KMOl/S] = Ny, 0 (entrada) + 2 &1 + &3 4.75

Ny, (salida)[KMOI/S] = Ny, (entrada) — &3 4.76

Ny, (salida) [KMol/s] = ny, (entrada) 4.71

N, (salida)[KMol/s] = no, (entrada) — 28§ — 0.5-& — 0.5 &3 4.78

Las alimentaciones de cada especie en las Ecuaciones 4.72 a 4.78 estdn compuestas por los flujos
masicos de cada especie en el gas de sintesis y en el aire. Para el caso del nitrégeno se considera

que es inerte y no participa en ninguna reaccion.

Dado que las reacciones de combustién son completas, se considera que las tinicas especies a la
salida de la camara son CO2, H>0O, N2 y Oz no quemado (o en exceso). En consecuencia, los
avances de reaccion (§) para las reacciones 1, 2 y 3 son los flujos molares de entrada (o
alimentados) del metano, monéxido de carbono e hidrégeno, respectivamente; provenientes del

gas de sintesis. En ese sentido, el flujo molar total a la salida de la cdmara de combustion es:

Ncc (total) = NcO, (salida) T NH,O0 (salida) T NN, (salida) T 10, (salida) 4.79
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Por consiguiente, las fracciones molares de cada especie a la salida de la cdmara de combustion
se obtienen a partir de la siguiente expresion:
nj
Vi=—— 4.80
N (total)
Hasta el momento, se ha considerado que las reacciones se llevan a cabo con aire en exceso. Este
es el modo de operacion tipico de las cdmaras de combustion en las turbinas de gases, ya que
solo una fraccién de todo el aire alimentado a la cdmara se utiliza para la combustion y el

remanente es utilizado para diluir y enfriar los gases hasta una temperatura adecuada para la

etapa de expansion (turbina) (Boyce, 2010).

En ese sentido, la cantidad de aire minima (o estequiométrica) puede ser estimada al igualar a
cero la Ecuacion 4.78 siempre y cuando se conozca el flujo masico y la composicion del

combustible.

Dado que el aire seco contiene 21% mol de oxigeno, el aire minimo requerido para quemar 1

unidad de gas de sintesis en funcion de los avances de reaccion es:

plv[aire 1
Maire[Kgaire/Kggas] = (2-& + 0.5 - + 0.5 &) - ( o). 481
: syngas

Dicho pardmetro también es conocido como razén aire/combustible estequiométrico o (A/F)s.

Esto se puede corroborar al asumir que el gas combustible es 100% metano (principal
constituyente del gas natural) por lo que, los avances de reaccién de las reacciones 2 y 3 son
cero. En ese sentido, si se asume que se suministra 1 mol/s de metano y los pesos moleculares
del metano y del aire son 16.04 kg/kmol y 28.85 kg/kmol respectivamente, entonces, se
suministran 0.06234 kmol/s de metano a la cdmara de combustion y razon aire/combustible es de
aproximadamente 17.13. Este valor coincide con la razén aire/combustible estimada por Moran

et al. (2014) para la combustién completa de metano con aire seco.

Es posible estimar el flujo de combustible suministrado a la turbina dado que la eficiencia
térmica y la potencia nominal de la turbina son tipicamente provistos como datos por el
fabricante. No obstante, estos datos de desempefio son estimados utilizando gas natural (o gas

metano) como combustible.

83



Capitulo 4: Analisis técnico

Asi mismo, es frecuente que los fabricantes expresen el calor o energia suministrada a la cimara
de combustion considerando Unicamente la energia liberada por combustién, es decir, con base

en el poder calorifico del combustible (LHV).

En ese contexto, Silva et al. (2012) presenta una ecuacion para estimar el flujo mdsico del
combustible con base en la eficiencia térmica y la potencia nominal de la turbina empleando gas

natural (o gas metano) como combustible.

w

e v 4.82
mcombustlble[ g/S] Neh * LHVeomb

Donde: n, es la eficiencia térmica de la turbina, W es la potencia nominal de la turbina en kW 'y

LHVcomb es el poder calorifico del combustible en kJ/kg.

Por consiguiente, dado que el fabricante también provee del flujo total (aire
+ combustible) el flujo de aire a la entrada de la turbina se obtiene al restar el flujo de

combustible suministrado al combustor del flujo total reportado por el fabricante.

Es preciso destacar que tanto los flujos de aire, de combustible y de gases exhaustos provistos
por el fabricante, se encuentran evaluados a condiciones estindar (condiciones ISO) y por lo
regular las turbinas no operan siempre en estas condiciones, sin embargo, sirven como margen de

referencia para el ajuste de la turbina a las condiciones reales de operacion.

Una vez que se conocen los flujos masicos de la cdmara de combustion, es posible realizar un
balance de energia alrededor de la cdmara de combustion. Una ecuacién generalizada (con base

en la Figura 4.16) se presenta a continuacion:

Maire * hy + Meomp * heomb + Nee * Meomb * LHVeomp = Mgases “h3 4.83

Donde: 1. es la eficiencia de combustion o eficiencia de la cdmara de combustion, hz es la

entalpia a la descarga del compresor y h3 es la entalpia de los gases a la salida de la cdmara.

De acuerdo con Razak (2007) la eficiencia de combustion es definida como la razon del calor

emitido con respecto del maximo posible por efecto de combustion.
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En ese contexto, Boyce (2010) menciona que la eficiencia de combustién es un pardmetro
indicador de combustién completa, es decir, cuanta energia contenida en el combustible se
exterioriza en forma de calor. Por otro lado, Klaus & Rainer (2019) describen que la eficiencia
de combustién es la capacidad que posee la cdmara de combustiéon para convertir la energia

quimica en calor.

Tipicamente la eficiencia ronda entre un 95 y 99% aunque es posible superar el 99.5% en las

camaras de combustion modernas (Klaus & Rainer, 2019).

Comunmente el término de la entalpia del combustible (hcomp) €s omitido de la Ecuacion 4.83
cuando se emplea gas natural como combustible, a menos que éste sea precalentando a
temperatura lo suficientemente alta. De otra forma, la contribuciéon de la energia sensible del
combustible “frio” es considerablemente inferior a comparacién de la energia liberada por efecto
de la combustion. Asi mismo, se habla de combustible frio cuando éste se alimenta a la camara

de combustién a temperaturas igual o cercanas a los 25 °C.

En consecuencia, si inicamente se toman en cuenta la contribucion del poder calorifico del gas

(o la energia quimica liberada) la Ecuacion 4.83 queda expresada de la siguiente manera:

Nee " Meomb * LHVeomp + Majre - hy = Mgases h; 4.84

Cabe destacar que, debido al alto poder calorifico del gas natural, los flujos maésicos de
combustible a la cdmara de combustién son considerablemente menores a comparacioén de los
flujos de aire. Y como el gas de sintesis posee un poder calorifico considerablemente bajo, es de

esperarse que se requiera mds combustible para igualar la misma cantidad de energia emitida.

Al conocer los flujos masicos, las entalpias del aire, del combustible (si aplica) y la eficiencia de
combustion es posible determinar la temperatura de los gases a la salida de la cdmara (T3) a
partir de un método iterativo teniendo como objetivo la entalpia a la salida de la cdmara de

combustién. Por consiguiente, la Ecuacion 4.83 queda expresada de la siguiente forma:

h3 (T3) _ Majre * h2 + Meomb * hcomb + Nee " Meomb * LHVeomp 4.85

Mgases
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Si se considera tUnicamente la contribucion del poder calorifico del combustible (gas frio)
entonces la Ecuacién 4.85 queda expresada como:
Majre * Nz + Nee " Meomb * LHVeomb

h3(T3) = -~ 4.86
gases

Como se menciond con anterioridad, la cimara de combustién presenta una caida de presién por
efecto del mezclado y de la resistencia del aire. Tipicamente, la caida de presion se expresa como
una fraccion (o porcentaje) con respecto a la presion de descarga del compresor. A esta fraccion

también le denomina fraccién de pérdida de presion (FPL) (El-Sayed, 2017).

P, — P
APcc = FPL = (ZP—S) 4.87
2

En consecuencia, la presion a la salida de la cdmara de combustion es:

P, =P, - (1 —FPL) 4.88

También es posible emplear las Ecuaciones 4.87 y 4.88 como porcentajes. Esto se obtiene al

multiplicar la Ecuacién 4.87 por 100 y al dividir el término FPL entre 100 en la Ecuacion 4.88.

De acuerdo con Boyce (2010), tipicamente la caida de presiéon dentro de la cdmara de
combustién se encuentra en el rango del 2 al 8% con respecto a la presion de descarga del

compresor. Es decir, una FPL de 0.02 a 0.08.

4.3.2.2.3 Modelo de la turbina de gases (expansor)
De manera similar al modelo de compresion, la turbina (o expansor) es modelado considerando
el modelo exacto de entropias o con calores especificos constantes. No obstante, la mezcla estd

compuesta por los gases a la salida de la cdmara de combustién (CO2, H2O, N> y O).

Por consiguiente, para una expansion isentropica a composicion constante:

YCOZ ) ASCOZ + YHZO ) ASHZO + YNZ ) ASN2 + yO2 . ASO2 =0 4.89
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Por lo regular, la presion a la descarga de la turbina se encuentra sutilmente por encima de la
presion atmosférica. El-Sayed (2017) menciona que la presion de descarga de la turbina se
encuentra aproximadamente entre el 1 a 4 por ciento por encima de la presiéon ambiente. Para

este trabajo, se considera un valor fijo del 1.5% sobre la presién ambiente.

Andlogo al proceso de compresion, primero se determina la temperatura isentrépica de
expansion (definida como Tys) a partir de un método iterativo empleando las Ecuaciones 4.61,

4.63y 4.89.

Con esta temperatura se obtiene la entalpia isentropica a la descarga de la turbina. Dado que las
condiciones a la entrada de la turbina (T3 y P3) son constantes y corresponden a las condiciones a
la salida de la cdmara de combustién (Figura 4.16); es posible calcular la entalpia real de
descarga de la turbina al fijar un valor de eficiencia isentrdpica y la ecuacion de la eficiencia

isentrépica de turbina (Ecuacion 4.23).
h3 - h4
Nturbina = 7. 4.23
urboina h3 _ h4_s
Bajo este contexto, Baakeem et al. (2015) presentan una correlacién que permite calcular la
eficiencia isentropica de una turbina con respecto a la razén de expansion de ésta. La razén de

expansion (1) (andlogo a la razén de compresion) es la razon entre la presion a la entrada de la

turbina con respecto a la presion de descarga. En consecuencia:

m—1
Nturbina = 1 — [0-03 + 180 ] 4.90

No obstante, estd ecuacion es opcional y para este trabajo se tomaron como referencia las

eficiencias isentropicas reportadas por Rodrigues et al. (2007) para turbinas industriales.

De manera andloga al proceso de compresion, la temperatura de descarga real, definida como Ty,
se obtiene a partir de un método iterativo teniendo como objetivo la entalpia real de descarga de

la turbina:

hy(T4) = yco, *hco, (T4) + yu,0 * hu,o(Ts) + yn, - N2(Ts) + yo, ho, (Ts) 491

Tipicamente los gases a la descarga de turbinas de gas industriales poseen temperatura de entre

los 500 y 650 °C, por lo que estos gases representan una fuente de energia térmica considerable.
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En ese sentido, es posible utilizar estos gases para proveer de energia térmica al usarlos

directamente o bien, mediante la generacion de vapor de alta presion.
Finalmente, la potencia resultante por el proceso de expansion se obtiene a partir de la siguiente
expresion:

Wiurbina = Mgases * (hz —hy) 4.92

Dado que parte de la potencia producida por la turbina (expansor) es utilizada por el compresor

de aire, la potencia neta que es transmitida a proceso es:

Wneta = Wturbina - Wcompresor 4.93

De la misma forma que la turbina de vapor, la turbina requiere de un sistema mecdnico y un
generador para que la potencia bruta sea transformada en energia util y es de esperarse que
ocurran pérdidas durante la transformacién de la energia. Por consiguiente, la energia eléctrica

producida por la turbina es:

Weltctrica = Wheta " Nmecanica * Ngenerador 4.94

Asi mismo, si tomamos en cuenta que la energia suministrada a la turbina proviene unicamente

del calor de combustidn, la eficiencia térmica de la turbina queda expresada como:

_ Welsctrica
Meompb * LHVeomp

Nth 4.95

4.3.2.2.4 Consideraciones en la operacion a condiciones fuera de disefio (Off-design)
Por lo regular los fabricantes proveen de la informacién de desempeiio de las turbinas a
condiciones estdndar (Tabla 4.11) y son frecuentemente designadas como las condiciones de

disefo.

Sin embargo, en la prictica las turbinas no suelen operan siempre bajo estas condiciones y es de
esperarse cambios sobre el desempeno de la turbina; principalmente sobre la potencia neta, el

flujo mésico de los gases y temperatura de los gases a la salida de la turbina (Flatebg, 2012).
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Las condiciones ambientales como la temperatura y la presion atmosférica (por efecto del
cambio de altura) son los principales factores que modifican el desempefio de la turbina (Flatebg,
2012; Hannemann, 2009). Cuando la temperatura del aire aumenta, la densidad disminuye y
dado que las turbinas de gases son maquinas de volumen fijo, el flujo mdsico de aire a través del
compresor disminuye. En consecuencia, la turbina genera menor potencia. Un efecto similar

ocurre con la disminucion en la presion atmosférica al operar a altitudes muy elevadas.

Sin embargo, en frecuente que solo se considere a la temperatura atmosférica como parametro en
la evaluacion del desempefio en condiciones fuera de disefio (Baakeem et al., 2015; Erdem &

Sevilgen, 2006; Ibrahim & Rahman, 2012; E. B. Silva et al., 2012).

De acuerdo con un estudio realizado por De Sa & Al Zubaidy (2011) en donde se evaldan los
efectos del aumento de la temperatura ambiente sobre el desempefio de una turbina industrial:
por cada grado Celsius sobre la temperatura a condiciones ISO, la turbina presenta una reduccion
del 0.1% en la eficiencia térmica y una disminucién del 0.554% en la potencia de salida con

respecto al desempefio sobre las condiciones de disefio (Condiciones ISO).

En ese contexto, la revista Gas Turbine World Handbook (2018) provee de algunos factores de
ajuste rapido para predecir el desempefio de la turbina de gases a condiciones de sitio (o fuera de

disefio) los cuales se presentan a continuacion:

e Por cada °F (0.56°C) de aumento en la temperatura atmosférica sobre las condiciones
ISO (15 °C) ocurre una reduccién del 0.4% en la potencia de salida y un aumento del
0.1% en el flujo de energia (Heat Rate).

e Por cada 1000 pies de altura sobre el nivel de mar, ocurre una reduccién del 3.5% en la

potencia de salida de la turbina.

La eficiencia térmica de la turbina puede ser calculada al dividir 3412 BTU/kWh entre el flujo de
calor (Heat Rate) expresado en BTU/kWh (Tabla 4.11).

Estos factores resultan bastante ttiles como referencia para el desempefio de la turbina en general
a condiciones diferentes a las de disefio. Sin embargo, para un anélisis mds riguroso se emplean
diagramas caracteristicos (o de desempeiio) para el compresor y la turbina de gases (expansor).

Ejemplos de estos diagramas se encuentra representados en la Figura 4.17 y la Figura 4.18.
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Estos diagramas pueden encontrarse expresados en pardmetros pseudo-adimensionales como el
flujo no-dimensional (Ecuacién 4.96), la velocidad no-dimensional (Ecuacién 4.97) y la razén de

compresion (1) (El-Sayed, 2017).

m,/T; /Py 4.96
N/JT, 4.97
Donde: m es el flujo mésico, T: es la temperatura a la entrada del compresor y N la velocidad

rotacional.

También pueden ser representados con respecto las condiciones atmosféricas estandar (15°C y
1.013 bar) denominados flujo mésico corregido (Ecuacién 4.98) y la velocidad angular corregida

(Ecuacion 4.99).

my/(T;/To)/(P/Po) = mve/s 4.98
N//(T,/T,) = N/V6 4.99

O bien, normalizados con respecto a las condiciones de disefio (Ecuaciones 4.100 y 4.101). En

este ultimo caso los pardmetros son adimensionales.

(myTy/Py)/(myTy /Py oo 4.100
(N/YTD/N/TD 4o 4.101
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Figura 4.17: Diagramas de desempefio o caracteristicos de un compresor axial. Adaptado de Flatebg
(2012).
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Para el caso del compresor, el diagrama se encuentra dividido por dos lineas de operacion. La
primera, que se encuentra del lado izquierdo, representa la zona de Surging o la linea de Surge
(por su traduccién del inglés). Es altamente recomendable no operar cerca de estas zona,
caracterizada por un flujo violento y pulsante, que podrian ocasionar dafios irreversibles a la
turbina e incluso su destruccién total (Boyce, 2010; El-Sayed, 2017; Flatebg, 2012; Razak,
2007). Esto ocurre frecuentemente cuando se opera a velocidad constante (lineas verticales) y el
flujo masico disminuye demasiado a tal punto que el compresor no puede proveer de la presion

de descarga deseada (Klaus & Rainer, 2019).

Los diagramas de desempefio para la turbina (o expansor) son similares a los del compresor, sin
embargo, en este caso se utilizan las condiciones a la entrada de la turbina (o salida de la cdmara
de combustién) y se cambia la razén de compresion por la expansion (1;). Asi mismo, la turbina

no presenta el inconveniente del surging por lo que la razén de expansion no se ve limitada.

No obstante, en la turbina ocurre un fenémeno en donde el flujo no dimensional se mantiene
practicamente constante a cierta razon de compresion, también denominada condicién ahogada o
choked (por su traduccion del inglés). Un ejemplo de este estado de operacion se presenta en la
Figura 4.18 en donde las hojas fijas de la turbina (nozzles o stators, por su traduccion del inglés)

se encuentran bajo esta condicidn.
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Figura 4.18: Diagrama caracteristico de una turbina (expansor). Adaptado de Flatebg (2012).
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Para una explicacion mds detallada en el uso de estos diagramas, se recomienda leer a Razak

(2007), Flatebg (2012), El-Sayed (2017) y Klaus & Rainer (2019).

Los mapas caracteristicos del compresor y de la turbina son normalmente obtenidos por
experimentacién y se encuentran raramente disponibles en la literatura abierta. No obstante, es
posible predecir el comportamiento fuera de disefio de la turbina a partir de modelos

matematicos sencillos y algunas suposiciones.

En ese sentido, Olav (2010) presenta dos modelos mateméticos para predecir el desempefio de
una turbina a condiciones fuera de disefio, tomando como referencia las condiciones estandar de

disefio provistas por el fabricante y las siguientes suposiciones:

e La turbina es de un solo eje (single shaft).
e Las eficiencias isentrépicas del compresor y la turbina permanecen constantes
(independientemente de la carga).

e Las lineas de velocidad reducida son verticales (Figura 4.17), dicho comportamiento es

caracteristico de compresores axiales de gran tamafio.

e Se asume que la turbina se encuentra en estado ahogado (choked) (Figura 4.18).

Las turbinas son dispositivos con un volumen constante y es posible asumir que el flujo
volumétrico y la velocidad axial como constantes. Con esta suposicidn, se obtiene la siguiente
relacion para las condiciones de succion en el compresor:

Mactual Pactual . Ruiseiio . Tdiseno . Aactual 4.102

Mgisefio lDdiseﬁo Ractual Tactual Adiseﬁo
Donde: R es la constante del gas especifica (constante universal dividida entre el peso molecular

del aire), P es la presion, T la temperatura en Kelvin y A el drea transversal.

Esta ecuacion estd basada en la ecuacion del gas ideal y la ecuacién de la continuidad, y es usada
para relacionar la condicion actual de operacién con las de disefio (tipicamente las condiciones

ISO). Esta ecuacion puede simplificarse al considerar un drea transversal constante (Olav, 2010).
En consecuencia:

Mactual Pactual _Tdiseﬁo

4.103

Myjsefio l:)diseﬁo Tactual
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Esta ultima ecuacion es importante de tal forma que se puedan entender la sensibilidad de varios
pardmetros con respecto al flujo del compresor, tomando en cuenta que la potencia generada por
la turbina es proporcional al flujo mésico incidente. En ese sentido, una reduccién en la presion
atmosférica (por efecto de un cambio en la altura local) provocaria una reduccién en el flujo

masico; lo mismo ocurriria si la temperatura atmosférica aumentara.

Una expresion similar es presentada por Saturday & Promise (2020) en funcién tnicamente de la

temperatura considerando flujo volumétrico constante:

Tdiseﬁo

4.104

Mjctual = Mdjsefio * T l
actua

Para el caso de la turbina. Dado que se asumié que opera a flujo ahogado (choked) entonces es

posible predecir el comportamiento en condiciones fuera de disefio a partir de la siguiente

expresion:

ms Ts

T o= Constante 4.105

Donde: m es el flujo masico en kg/s, T es la temperatura en Kelvin, P es la presién en bar y PM
el peso molecular. Todos estos pardmetros evaluados a las condiciones de salida de la cdmara de

combustién (o entrada de la turbina).

Estéd ecuacion es conocida como la ecuacion de flujo ahogado (Choked Nozzle Equation, por su
traduccién del inglés) y es ampliamente utilizada para evaluar el desempefio de las turbinas de
gas a diferentes condiciones de operacion (Boyce, 2010; Chacartegui et al., 2013; Flatebg, 2012;
Kim et al., 2010, 2011; Olav, 2010; Rodrigues et al., 2007; Sanchez et al., 2010).

En ese sentido, dado que el flujo no dimensional permanece constante, es posible predecir las
condiciones de operacién con base en las de disefio a partir de la siguiente expresion

generalizada:

l)3actual _ M3, ctual T3actual _PMdiseﬁO
1:’Mactual

4.106

P3diseﬁo M3 iserio T3diser"1o
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Esta ecuacion permite determinar el cambio en la presion de la turbina con respecto a la
temperatura, flujo mésico y peso molecular de los gases de combustién. Y dado que la turbina se
encuentra conectada con el compresor por medio de la cdmara de combustién es posible

determinar la presion de descarga del compresor, asi como, la razén de compresion (Olav, 2010).

A este procedimiento de conexién entre la turbina y el compresor mediante la cdmara de
combustion se le conoce como Component matching (Flatebg, 2012; Saturday & Promise, 2020).
Sin embargo, cuando se utiliza este procedimiento es comin que se empleen diagramas
caracteristicos del compresor y la turbina como los presentados anteriormente, pero dada su
escasez de estos en la literatura abierta y por el hecho de que no son del todo explicitos,
multiples investigadores recurren a modelos simplificados como los presentados en las

Ecuaciones 4.103 y 4.106.

Otro aspecto importante en la operacion de la turbina es el combustible empleado. Por lo regular,
los fabricantes presentan los datos de desempefio empleando gas natural (o gas metano) como
combustible estdndar (a menos que se especifique lo contrario). Sin embargo, dado que no
siempre se encuentra disponible gas natural, los fabricantes han optado por modificar sus
turbinas para ser mds flexibles en cuestion de combustibles, en donde se incluye el gas de
sintesis. Ejemplos de ello son las turbinas 6F.03 y 6B.03 de General Electrics y la AE94.2K de
Ansaldo Energia. No obstante, a pesar de la flexibilidad de estas turbinas, el combustible

estandar sigue siendo el gas natural (o gas metano).

El gas de sintesis es un combustible con un poder calorifico sumamente bajo como resultado de
la alta presencia de gases inertes contenidos dentro de éste. Como regla general, el gas de sintesis
producto de la gasificacion por aire posee 1/10 parte del poder calorifico del gas natural (50
MJ/kg) e incluso menos (Sanchez et al., 2010). Por consiguiente, es de esperarse que se requiera
una mayor cantidad de combustible para alcanzar la misma temperatura a la entrada de la turbina
(T3) cuando se utiliza gas natural. Este hecho resulta benéfico desde un punto de vista energético,
puesto que el fluyjo mésico a la entrada de la turbina aumenta considerablemente y como

resultado, se obtiene una mayor cantidad de potencia de salida.

En ese contexto, E. B. Silva et al. (2012) presentan un analisis del desempefio de una turbina de

gas al utilizar gas natural y dos tipos de gas de sintesis con poderes calorificos de alrededor de 5

MJ/kg.
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En dicho analisis se concluy6 que la potencia de salida en todos los casos que se utilizé gas de

sintesis como combustible era superior a comparacién de la turbina que utilizaba gas natural.

Un hecho similar es reportado por Sanchez et al. (2010) en donde se analiza el desempefio de una
turbina de gas a condiciones ISO utilizando gas de sintesis como combustible con respecto al
desempeiio al desempefio obtenido al emplear gas natural. En dicho andlisis se utilizaron 9 tipos
diferentes de gas de sintesis con poderes calorificos de entre 17 a 3 MJ/kg y en todos los casos, la
potencia neta producida era superior con respecto al gas natural. En este ultimo, se utilizé la

Ecuacion 4.106 para predecir el desempefio de la turbina con gas natural y gas de sintesis.

Sin embargo, tomando en cuenta que por lo regular las turbinas se encuentran en condiciones de
ahogamiento (choked), el aumento del flujo masico recaeria sobre un incremento en la presion de

descarga del compresor y, por ende, en la razén de compresion.

Esto resulta riesgoso desde un punto de vista operativo, puesto que los compresores se llevan a
presiones por encima de su valor maximo permisible, es decir, recaen en condiciones muy
cercanas e inclusive superiores a la linea de surging (Chacartegui et al., 2013; Hannemann, 2009;

Kim et al., 2011; Rodrigues et al., 2007; E. B. Silva et al., 2012).

Para sobrellevar este problema, multiples investigadores destacan la extraccion de aire para
reducir el riesgo por surging cuando se utiliza gas de sintesis como combustible (Hannemann,

2009; Rodrigues et al., 2007; E. B. Silva et al., 2012).

Es decir, se extrae una porcion de aire de la descarga del compresor de tal forma que el flujo
madsico a la entrada de la turbina (expansor) sea equivalente al flujo mdsico cuando se utiliza gas
natural como combustible. Esta estrategia ha sido empleada en procesos de gasificacion en donde
el aire extraido es redirigido a sistemas de separacion de aire en plantas donde se gasifica carbon
con oxigeno a altas presiones (Hannemann, 2009; Kim et al., 2010; Olav, 2010; E. B. Silva et al.,

2012).

Bajo ese contexto, para este trabajo se plantea una metodologia similar. Sin embargo, en este
caso el aire extraido de la turbina es suministrado directamente al gasificador (Figura 4.19). Una
propuesta similar es presentada por Consonni & Larson (1994) para un sistema de ciclo

combinado por gasificacion de biomasa lignoceluldsica empleando gasificadores de alta presion.
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Figura 4.19: Esquema del sistema de gasificacion integrado con el compresor de turbina.

Por lo regular, es posible extraer hasta un 20% de todo el aire succionado sin requerir una
modificacién exhaustiva en el compresor (Brooks J., n.d.). E. B. Silva et al. (2012) consideraron
la extraccion de entre el 11-13% del aire succionado por el compresor con el fin de alcanzar las
condiciones de disefio de la turbina de gases a diferentes temperaturas ambientales. En otro
andlisis, Rodrigues et al. (2007) consideraron la extraccion de entre el 6-8% del aire succionado

para reducir el peligro por surging al utilizar gas de sintesis como combustible.

Como se menciond en apartados anteriores, el disefio de la turbina de este trabajo parte de datos
de turbinas comercialmente disponibles. La turbina selecta para la planta con capacidad base
(493 ton/h de cafia procesada) es la GE 6F.03, ya que esta turbina ha sido utilizada anteriormente
en procesos donde se involucran plantas de ciclo combinado por gasificacion (Copa Rey et al.,
2021; Olav, 2010). Las caracteristicas de disefio a condiciones ISO de esta turbina se presentaron

en la Tabla 4.11.
Por consiguiente, la metodologia de ajuste de la turbina estd compuesta de tres etapas:

1. Ajuste de la turbina a condiciones de disefio (Condiciones ISO)
2. Ajuste a condiciones de sitio (25 °Cy 1.013 bar)
3. Ajuste por cambio de combustible (Syngas)

En la primera etapa, aproxima el desempefio de la turbina a partir de los datos de fabricante a
condiciones ISO. Para ello, se utilizan los modelos del compresor, la cimara de combustion y la

turbina descritos en apartados anteriores (Ecuaciones 4.60 a 4.95).
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Como resultado, se obtienen la temperatura de los gases a la salida de la cdmara de combustion
(T3), la caida de presion en la cdmara de combustion, las eficiencias isentrépicas del compresor,

del expansor, y la eficiencia del generador de turbina.

En esta primera etapa es utilizado como combustible un gas conformado 100% por gas metano y
es suministrado frio (25 °C) a la cdmara de combustién; por lo que tinicamente se toma en cuenta
la energia liberada por el proceso de combustion y son utilizadas las Ecuaciones 4.84 y 4.86 para
analizar el comportamiento de la cimara de combustion. En ese contexto, el flujo de combustible
es aproximado a partir de la Ecuacion 4.82, el flujo de aire estequiométrico es calculado por la
Ecuacion 4.81 y la cantidad de aire real se obtiene al sustraer el flujo de combustible del flujo

total provisto como dato por el fabricante (Tabla 4.11).

En la segunda etapa se predice el desempefio condiciones de sitio (25 °C y 1.013 bar) a partir de
los pardmetros obtenidos en la etapa 1. Primero es calculado el flujo de aire en el compresor por
la Ecuacién 4.103. La cantidad de combustible se obtiene a partir de la Ecuacién 4.84 tomando
como referencia el flujo de combustible obtenido por la Ecuacién 4.82 y los factores de ajuste
provistos por Gas Turbine World previo a la Ecuacion 4.96. Finalmente, se ajusta el
comportamiento de la turbina con la Ecuacion 4.106 manteniendo la temperatura de salida de la

camara de combustion (T3) igual a la obtenida en la etapa 1.

En la tercera etapa es evaluado el desempefio de la turbina utilizando gas de sintesis con los
parametros obtenidos en la etapa 2. Sin embargo, en este proceso se considera la energia sensible
contenida del gas alimentado a la cdmara de combustién. Por consiguiente, se utiliza la Ecuacién
4.83 para la evaluacion a la cdmara de combustion y asi, estimar el syngas requerido por la
turbina hasta alcanzar la temperatura de los gases a la salida de la cdmara de combustién de la

etapa 1.

El flujo de aire a través del compresor de la etapa 2 (sin extracciones) se mantiene constante en
la etapa 3. En ese sentido, se extrae parte del aire a la descarga del compresor y es redirigido al
proceso de gasificacion, lo que implica una pérdida parcial de potencia. Sin embargo, este
procedimiento reduce el riesgo por surging. Asi mismo, se utiliza la Ecuacion 4.106 para evaluar
los cambios en la presion de descarga del compresor por efecto del cambio de combustible y por

el aumento del flujo masico a la entrada del expansor por el uso de gas de sintesis.
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Asi mismo, en las etapas 2 y 3 se mantienen constantes las eficiencias isentrdpicas, la caida de
presién de la cdmara de combustion y la eficiencia de combustién con respecto a los valores
obtenidos en la etapa 1. La eficiencia de combustor se fijé en un valor del 99.9% tomando en

cuenta que las reacciones de combustion son completas (Boyce, 2010).

En la Figura 4.20 se presenta un esquema del procedimiento de ajuste de la turbina desde las
condiciones de disefio (etapa 1), seguido del ajuste a las condiciones de sitio (etapa 2) y

finalmente por cambio de combustible (etapa 3).

__________________________________________________________________________________________________________________

Flujo de : .. .. . :

combustible i Condiciones fuera de diseflo (Off-design) ;

Flujo de aire : :

— (real y ; !

tedrico) i i

: Etapa 2 i

Temperatura : Fluio mési Potencia neta

de los gases ; __ I'lujo masico otencia neta ;

(T3) \; / del aire \ (Wneto ) !

- . i o Flujo de los : 5
Condiciones Eficiencias [ Condiciones o p Fluyjode
de diseno isentropicas : de sitio gases de combustible syngas i
/ ! \ combustion / i

. i Temperatura :

prggg§$61 w ! __ Potencia neta __ delos gases

combustor i Wheto) exhaustos !

i (Ty) H

Potencia neta : Parametros constantescon respecto a las condiciones de disefio: :

(Wheto ) i |+ Eficiencias isentropicas del compressory turbina :

L i |+ Caida de presion en el combustor :

Eficiencia ; . !

_ del _I i |+ Temperatura de los gases a la salida del combustor (T;) !

generador ! |+ Eficiencias mecanicas y de generador i

i |+ Eficiencia de combustion i

Figura 4.20: Esquema general para el ajuste y modelado de la turbina de gas a partir de datos comerciales.

4.3.2.3 Generador de vapor por recuperacion de calor (HRSG)

Una desventaja en el uso de turbinas de gas resulta en que solo una fracciéon de la energia
provista por el combustible es transformada a potencia por la turbina. Gran parte de la energia se
encuentra contenida en los gases a la salida de la turbina, cuyas temperaturas se encuentran

tipicamente por encima de los 500 °C (El-Sayed, 2017).

Estos gases representan una importante fuente de suministro térmico, y es posible utilizarlos
directamente para proveer energia térmica o bien, para la produccién de vapor a partir de

generadores de vapor por recuperacion de calor o HRSG (por sus siglas en inglés).
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La ventaja en el uso de generadores de vapor radica en la posibilidad de producir vapor a altas
presiones y temperaturas para uso en turbinas de vapor. Como resultado, se obtiene un extra de
potencia eléctrica y el vapor exhausto puede ser utilizado para suministro térmico a proceso
(cogeneracion), o en su defecto, ser llevado a condiciones de condensacion para la produccién

integra de potencia eléctrica (Hannemann, 2009). Favoreciendo la eficiencia energética del ciclo.

A este proceso, en donde se combina una turbina de gases, un generador de vapor (HRSG) y una
turbina de vapor se le conoce como ciclo combinado, puesto que involucra la operacién en
conjunto de dos ciclos: ciclo Brayton (ciclo superior) y ciclo Rankine (ciclo inferior). En la

Figura 1.2 se present6 una ilustracion de un ciclo combinado basico de una planta termoeléctrica.

Un generador de vapor (HRSG) es un equipo conformado por una serie de intercambiadores de
calor. En su forma mds sencilla se encuentra compuesto por un economizador, un evaporador y

un sobrecalentador para producir vapor a una sola presion (Flatebg, 2012; Hannemann, 2009).

El proceso de operacién de un generador de vapor de una sola presion inicia con el
precalentamiento del agua proveniente del desgasificador en el economizador, hasta alcanzar una
temperatura cercana a la temperatura de saturacién. En el evaporador, el agua proveniente del
economizador es evaporada a presion y temperatura constantes. Por tltimo, en el sobrecalentador
se utiliza energia de alto valor (temperatura) de los gases de combustién provenientes de la
turbina para sobrecalentar el vapor a la salida del evaporador. Este vapor sobrecalentado es

después suministrado a una turbina de vapor.

En la Figura 4.21 se presenta el esquema de un ciclo combinado conformado por una turbina de

gas y un generador de una sola presiéon (economizador, evaporador y sobrecalentador).

En arreglos mds complejos es posible producir hasta dos o tres niveles de presion diferentes e
inclusive aumentar la temperatura de los gases exhaustos a la entrada con fuego suplementario
(Eriksen, 2017). Sin embargo, es preferible el uso de generadores sin fuego suplementario puesto

que son mas econémicos y de disefio mas simple (Nkoi & Lebele-Alawa, 2015).

En la Figura 4.22 se muestran los perfiles de temperatura tipicos de un generador de vapor de
una sola presion sin fuego suplementario. La linea roja representa el perfil de temperatura de los
gases a la salida de la turbina y la linea azul representa el perfil del agua/vapor circulante a través

del generador de vapor.
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Figura 4.21:

Temperatura

A

Combustible

Ciclo superior

Turbina de gas

Economizador

Camara de comb.

Generador de

Sobrecalentador Turbina
de vapor

Generador

Gases calientes

|

Generador ||

Condensador

Ciclo inferior

Sistema de ciclo combinado utilizando un generador de vapor de una sola presiéon. Adaptado
de (El-Sayed, 2017).
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Energia transferida

Figura 4.22: Perfil de temperatura de un generador de vapor de una sola presién sin fuego suplementario,
la temperatura T4 corresponde a la temperatura de descarga de la turbina con respecto a la Figura 4.12.
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Multiples investigadores destacan el uso de generadores de una sola presion en procesos de
gasificacion por biomasa en donde parte de la energia de los gases a la salida de la turbina es
utilizada para el secado de la biomasa (Dias, Modesto, et al., 2011; Ensinas et al., 2007; Pedroso

et al., 2017; Rodrigues et al., 2007).

Asi mismo, es recomendable una temperatura de al menos 200 °C en los gases a la salida del
generador de vapor con el fin de obtener un secado adecuado. Por consiguiente, para este trabajo

se consider6 el uso un generador de vapor de una sola presion (Figura 4.21).

Los modelos termodindmicos utilizados en la evaluacion del generador de vapor (HRSG)

basados en la Figura 4.21 y la Figura 4.22 se presentan a continuacion.

La cantidad médxima de calor que puede ser recuperada de lo gases a la salida de la turbina se

aproxima a partir de la siguiente expresion:

Qtotal = Mgases * Ahgases = Mgases Cp (gases) * (Tgl - Trocio) 4.107

Donde: mgases es el flujo mdsico a la salida de la turbina de gas, Ahg,ses €s la diferencia de

entalpia de los gases evaluada desde la temperatura de descarga de la turbina hasta la
temperatura de rocio de los gases, Cp (gases) €S €l calor especifico promedio de los gases, Tg1 es la

temperatura a la salida de la turbina y Trocio €5 1a temperatura de rocio de los gases exhaustos.

El calor especifico de los gases es calculado a partir de la siguiente expresion (considerando que

los productos a la salida de la turbina son gases ideales) (Moran et al., 2014):

hgases (21 yi Ahy)

I‘OCIO) ( roc1o)

p (gases) — Z yi- pl( rom) ( 4.108

Donde: Ah; es la diferencia de entalpia de la especie i presente en los gases de combustion
evaluada desde la temperatura a la salida de la turbina hasta la temperatura de rocio y Tprom €5 la

temperatura promedio para obtener el calor especifico de los gases (Cp (gases))-

En ese sentido, la cantidad de energia recuperada por el generador de vapor es:

Qursg = Mgases * Cp (gases) * (Tgl - Tg4) = Myapor * (hws — hy1) 4.109
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Durante el disefio bdsico de recuperadores de calor se destacan dos parametros de disefio
fundamentales: el punto pinch y el punto de acercamiento (approach point, por su traduccién del

inglés). Ambos se encuentran representados de manera grafica en la Figura 4.22.

El punto pinch se refiere a la diferencia entre la temperatura de los gases a la salida del

evaporador y de la temperatura de saturacion (Ts) en el evaporador.

Tpinch = Tg3 — Tws 4.110

El punto de acercamiento (o approach point) se refiere a la diferencia de temperatura entre el
agua a la salida del economizador y la temperatura de saturacion de la mezcla agua/vapor en el
evaporador. Esta diferencia de temperatura es utilizada para evitar que ocurra evaporacion dentro

del economizador y se presenten bloqueos en el flujo de agua (Boyce, 2010; Flatebg, 2012).

Tapp = Twz — Tw2 4.111

De acuerdo con Boyce (2010) la temperatura pinch y de acercamiento se encuentran

comunmente en el rango de 8 a 22 °Cy 5.5 a 11 °C, respectivamente.

Bajo este contexto, la cantidad de vapor producida es calculada a partir de un balance de energia

alrededor del evaporador y sobrecalentador:

m _ Mgases * Cp (gases) * (Tgl - Tg3) 4.112
vapor (hw4- - th)

Alternativamente, es posible analizar el calor suministrado al evaporador y sobrecalentador de
manera separada puesto que las ecuaciones 4.112, 4.113 y 4.114 son equivalentes (EI-Sayed,

2017). En consecuencia:
Qevaporador = Myapor * (hw3 - hwz) = Mgases Cp (gases) * (ng - g3) 4.113

Qsobrecalentador = Myapor * (hw4 - hWS) = Mgases Cp (gases) * (Tgl - ng) 4.114

El flujo de vapor es determinado a partir de la Ecuacién 4.113. Estas ecuaciones resultan utiles
cuando se analiza el comportamiento del generador de vapor desde un punto de vista grafico. Ya
que permite distribuir cada componente del generador de vapor y graficar un perfil de

temperatura similar al mostrado en la Figura 4.22 (Nkoi & Lebele-Alawa, 2015).
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Para el caso del economizador, el balance es el mismo para ambas vias:

Qeconomizador = Mgases * Cp (gases) * (Tgl - ng) = Myapor * (hwz —hwy) 4.115

Asi mismo, en ambas vias se debe de cumplir el criterio de las ecuaciones 4.109 y 4.116.

QHRSG = Qeconomizador + Qevaporador + Qsobrecalentador 4.116

Cabe destacar que la temperatura, presion y flujo masico del vapor a la salida del generador estan

en funcién de la temperatura y flujo masico de los gases a la salida de la turbina.

Ademads, los modelos de turbina de vapor, desgasificador y bombas descritos en el esquema por
combustion directa son utilizados también para el ciclo combinado. Sin embargo, dado que el
proceso definido en el caso de estudio requiere un elevado flujo mésico de vapor, tinicamente se
considera el uso de turbinas de contrapresion. Asi mismo, se asume que el agua entra al

generador de vapor a una presion de 1.2 veces la presion de vapor.

4.3.2.4 Secador de biomasa por gases exhaustos

Como se menciond en apartados anteriores, uno de los requisitos del sistema de gasificacion
radica en que la humedad contenida dentro de la biomasa debe estar entre el 10 y 20%. Esto
permite que el bagazo adquiera un mayor poder calorifico y el gasificador posea eficiencias de
gas frio por encima del 70% (Pedroso et al., 2017). Para ello se utilizan los gases exhaustos
provenientes del generador de vapor (HRSG). Esta forma de operacién es frecuente cuando se

utiliza biomasa con un alto contenido de humedad en procesos de gasificacién y turbina de gases.

Asi mismo, se menciond que la temperatura de los gases a la entrada del secador (o salida del
generador de vapor) deben de estar a temperaturas no menores de 200 °C con el fin de obtener un
secado de biomasa completo. En ese contexto, la temperatura minima permisible de enfriamiento
de estos gases corresponde a la temperatura de rocio, sin embargo, esto reflejaria equipos de

grandes dimensiones.

El modelo para describir el comportamiento del secador fue desarrollado a partir de balances de
materia y energia considerando el volumen de control de la Figura 4.23. Un modelo similar es
descrito por Shrivastav & Hussain (2013) en donde se analiza el impacto del secado de bagazo

por gases exhaustos para aplicaciones en cogeneracion.
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Gases exhaustos Vapor

Bagazo humedo

Secador 5
agazo seco

Gases de recuperador

Figura 4.23: Volumen de control propuesto para el secador de bagazo.

En este modelo se asume que el contenido de bagazo seco (fibra) se mantiene constante y solo
adquiere calor sensible. Asi mismo, se considera que parte del agua del bagazo a la entrada del
secador se evapora y el remanente de agua es precalentado a la misma temperatura de salida que
el bagazo seco. Dicha temperatura fue fijada en 70 °C con referencia a los datos reportados por
Rodrigues et al. (2007) donde utilizan gases exhaustos para el secado de biomasa. Ademads, se

asume que el vapor a la salida del secador estd en condiciones de sobresaturacion (calidad = 1).

El calor especifico del bagazo seco (fibra) corresponde a un valor de 1.4 kJ/kg-K y fue tomado
de un trabajo publicado por Myers & Mitchell (2016). El balance de energia propuesto para el

secador se presenta en las Ecuaciones 4.117 y 4.118.

Mygya(entrada) * hagua(entrada) + Qsecador

4.117

= Mpagazo(seco) * Cpbagazo(seco) “AT + Myapor h, + Mygya(salida) © hagua(salida)
Qsecador = mgases ' Cp(gases) ' (Trecuperador - Texhausto) 4.118

Donde: Qsccador €s €l calor transferido por los gases provenientes del generador de vapor (HRSG)

y AT es la diferencia de temperatura del bagazo a la salida y entrada del secador.

Los flujos de bagazo a la entrada y salida del secador son calculados a partir de la Ecuacién 4.6 y
el flujo de vapor a la salida del secador corresponde a la diferencia entre los flujos masicos de

bagazo a la entrada y salida del secador:

Myapor = Mpagazo(h=50%) — Mbagazo(h=15%) 4.119
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En el apartado del generador de vapor se definid que el calor especifico de los gases exhaustos es
evaluado desde la temperatura de descarga de la turbina hasta la temperatura de rocio (Ecuacién
4.108). Esto se hizo con el propdsito de obtener un calor especifico constante durante toda la
transferencia de energia de los gases y mantener un perfil de enfriamiento constante (Figura
4.24). Al relacionar esto con la Ecuacion 4.107 y la Ecuacion 4.108, obtenemos que:

Ty
Z Vi Cpi dT = Cp(gases) ' (T4 - T3) + Cp(gases) ’ (TB - Tz) + Cp(gases) ’ (TZ - Trocio) 4.120
i

Trocio

En consecuencia, la cantidad de calor total (Qtal) corresponde a la suma de la cantidad de calor

transferida al generador de vapor, al secador y de los gases a la salida del secador:

Qtotal = Qambiente + Qsecador + QHRSG 4.121

Donde: La cantidad total de calor (Qar) se defini6é en la Ecuacion 4.107, la energia recuperada
por el generador de vapor (Qursg) en la Ecuacién 4.116 y la energia transferida al secador

(Qsecador) en la Ecuacion 4.118.

Finalmente, la energia cedida al ambiente tras el secado de la biomasa (con respecto a la Figura

4.23 y la Figura 4.24) es:

Qambiente = mgases ' Cp(gases) ' (Texhausto - Trocio) 4.122

T
Calor tedrico total recuperable ( Qa1 )
A

T4(turbina )

// Cp (gases ) = Cte.

Trocio
Ambiente Secador | Recuperador de calor
(HRSG)
\ 1 ) \ Y J\ Y ) Q
Qambiente Qsecador QHRSG

Figura 4.24: Trayectoria de enfriamiento de los gases a la salida de la turbina.
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Cabe mencionar que la temperatura a la descarga del generador de vapor estd sujeta a la
temperatura de los gases a la entrada del secador. Es decir, primero se obtiene la temperatura de

los gases requerida por el secador y estd serd después utilizada sobre el generador de vapor.

4.3 .3 Sistemas de enfriamiento auxiliar

4.3.3.1 Sistema de enfriamiento por compresion de vapor

El propésito de los sistemas de refrigeracion es mantener una regién fria a una temperatura
inferior a la temperatura de sus alrededores (Moran et al., 2014). El sistema de enfriamiento por
compresion es un equipo basado en un ciclo termodindmico en donde se utiliza un fluido de
trabajo, denominado refrigerante, para remover energia de una corriente externa. Estos equipos
son ampliamente utilizados para acondicionamiento de aire de grandes espacios, aunque también

de manera industrial con propésitos de refrigeracion (Lian et al., 2010; Marechal et al., 2013).

Existe una amplia variedad de refrigerantes utilizados para lograr este efecto, en general estos
son seleccionados de acuerdo con su desempeio, seguridad de manejo e impacto ambiental. Los
refrigerantes pueden ser sintéticos como el R-11 y el R-12 los cuales estin conformados por
clorofluorocarbonos (CFC) y el R-134a conformado por hidrofluorocarbonos (HFC). Sin
embargo, pese a su buen desempeiio y seguridad de uso, estos refrigerantes representan un riesgo
atmosférico sobre la capa de ozono y también son precursores del cambio climético (Moran et

al., 2014).

Por otra parte, se encuentran los refrigerantes naturales como el Amoniaco (R-717), diéxido de
carbono (R-744) y el propano (R-290); estos refrigerantes destacan por el hecho de que poseen
un bajo potencial de cambio climatico (GWP, por sus siglas en inglés). No obstante, el amoniaco
resalta por ser uno de los refrigerantes naturales més antiguos y ha sido ampliamente utilizado en

multiples dreas industriales, como la industria de alimentos (Moran et al., 2014).

El ciclo de refrigeracion por compresion estd conformado esencialmente por 4 etapas (Figura

4.25):

1. Evaporacion del refrigerante (Proceso 1-2)
2. Compresion del refrigerante (Proceso 2-3)
3. Condensacion del refrigerante (Proceso 3-4)
4

Expansién adiabética a entalpia constante del refrigerante (Proceso 4-1)
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Figura 4.25: Esquema bésico de un sistema de enfriamiento por compresion.

En la etapa de evaporacion, el refrigerante adquiere energia del entorno y ocurre un cambio de

fase hasta alcanzar la condicién de vapor sobresaturado (calidad = 1):

Qe = mR * (hz - hl) 4123
El vapor a la salida del evaporador es llevado a altas presiones por acciéon de un compresor, asi
mismo, ocurre un aumento en la temperatura del vapor hasta alcanzar la condicién de vapor
sobrecalentado:

1
Wgc = mg - (h; —h,) ‘1_ 4.124

e

Donde: 1, es la eficiencia por conversion de energia eléctrica a mecdnica y mr es el flujo mésico

del refrigerante en el ciclo.

De manera andloga al compresor de aire y de gas de sintesis, el desempefio del compresor de

refrigerante se evalia con respecto a la compresion isentropica:

h;s — h,
R L R—— 4.125
"Irc h; —h,

En la literatura existen correlaciones empiricas para estimar las eficiencias isentropicas de
compresores de refrigerante en funcion de la razén de compresion (mgc) y el tipo de refrigerante

utilizado. Dopazo et al. (2009) presentan la siguiente correlacion para el caso del amoniaco:

Nrc = 0.83955 — 0.01026 - Ttre — 0.00097 - T 4.126
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El flujo de energia a través del condensador es calculado por la siguiente expresion:

QC = mR " (h3 - h4) 4127

Para el caso del restrictor de flujo (vdlvula de expansion):

h, =h; 4.128
Para el trabajo desarrollado en cuestion, se consideré un sistema de compresiéon de vapor
utilizando amoniaco como refrigerante. Se tom6 como base de cdlculo una capacidad de
refrigeracion de 500 toneladas (1 ton = 3.517 kW) con respecto a la capacidad de modelos
comercialmente disponibles. Asi mismo, la demanda de proceso es ajustada de acuerdo con el
nimero de equipos que requiera. Por consiguiente, el nimero de equipos de enfriamiento auxiliar
necesarios para cubrir la demanda térmica de proceso se obtiene mediante la siguiente expresion:

Enfriamiento requerido  Qaux[kW]

Nyux—ve = = 4.129
aux-VC ™ Capacidad base del equipo  1758.5 [KW]

Donde: Q.ux es el enfriamiento auxiliar requerido por el proceso.

Finalmente, el coeficiente de desempeiio (COP) del sistema de enfriamiento por compresion se

obtiene a partir de la siguiente expresion (Moran et al., 2014):

Qe

COP =
Wre

4.130

En la Tabla 4.12 se presentan los resultados del modelo del sistema de enfriamiento por
compresion con capacidad de 500 toneladas de refrigeracion. Los pardmetros de operacion
(presién y temperaturas) del sistema desarrollado fueron adaptados de Calva et al. (2005). Asi
mismo, en la Figura 4.26 se presenta el diagrama T-s del sistema de enfriamiento en cuestion.

Tabla 4.12: Datos de desempefio del sistema de enfriamiento por compresién de vapor (500 ton de
capacidad) con respecto a la Figura 4.25.

Etapa Presion (bar)  Temperatura (°C) Entalpia (kJ/kg) Entropia (kJ/kg-K)

1 5.16 5 390.6 1.69

2 15.5 5 1467 5.557

3 15.5 99.2 1663 5.66

4 5.16 40 390.6 1.64

Wgre kW) 319.7 mp (kg/s) 1.633
Qe (kW) 1758 Nrc (%) 80
Q. kW) 2078 COP 6.5
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Figura 4.26: Diagrama T-s del ciclo de enfriamiento por compresion de vapor propuesto (Tabla 4.12).
Diagrama adaptado de la base de datos de EES.

Es preciso mencionar que las temperaturas de entrada y salida del agua de enfriamiento en el
condensador son de 23 y 45 °C respectivamente. Asi mismo, las temperaturas del agua a enfriar a
la entrada y salida del evaporador corresponden a 12 y 7 °C con respecto a los estimados de la
gran curva compuesta presentados en el capitulo 3. Las propiedades termodindmicas del

amoniaco (R-717) se obtuvieron de la base de datos de EES.

4.3.3.2 Sistema de enfriamiento por absorciéon
Los sistemas de enfriamiento por compresion requieren una alta cantidad de electricidad para
desplazar el refrigerante alrededor del circuito de trabajo. Este consumo se ve dristicamente

reducido al sustituir un compresor por una bomba y el gas por una solucion.

Estos sistemas utilizan principalmente energia térmica para lograr el efecto de enfriamiento.
Entre algunas fuentes de calor se encuentra la energia geotérmica, calor residual (gases
exhaustos) y la energia solar. El intercambio de energia se logra mediante la aplicacién de pares
de sustancias (mezclas binarias) que fluyen alrededor de un circuito en donde constantemente

intercambian calor con el entorno.
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Algunos pares de sustancias tienen una afinidad tal, que cuando hacen contacto una absorbe
completamente a la otra: la sustancia que absorbe se llama absorbente, puede ser sélida, liquida o
gaseosa, y el fluido que es absorbido es el sustrato (Espinoza, 2007). El par sustrato-absorbente
es frecuentemente referido como par absorbente-refrigerante (Parsons, 1997). Aunque también

es genéricamente denominado como fluido de trabajo (Herold et al., 2016).

Parsons (1997) y Espinoza (2007) destacan que la volatilidad del refrigerante debe ser mucho
mas alta que la del absorbente y que €ste debe de tener un calor latente elevado, esto ultimo con
el propésito de reducir el flujo de refrigerante por el ciclo. Asi mismo, destacan que es
recomendable que el par (o mezcla) debe ser quimicamente estable para no producir sustancias
corrosivas o dafiinas para la salud, y que la mezcla no forme sélidos en las condiciones de

temperatura y composicion a las que serd sometida.

En ese sentido, los pares de sustancias mas ampliamente utilizados en sistemas de absorcidén son
el par Agua-Amoniaco (H2O/ NH3) y Bromuro de Litio-Agua (LiBr/H>0). En sistemas donde se
utiliza el par Agua/Amoniaco el amoniaco es utilizado como refrigerante y su aplicacién es
recomendable cuando se operan a temperaturas por debajo de los 0 °C puesto que la temperatura
de congelacién del amoniaco es de -77.7 °C. Sin embargo, la toxicidad del amoniaco limita la

aplicacion de estos sistemas a zonas con buena ventilacion.

Por otro lado, los sistemas Bromuro de Litio/Agua utilizan el agua como refrigerante por lo que
su aplicacion se limita a temperaturas por encima de los 0 °C y la mezcla presenta una tendencia
a cristalizarse a concentraciones moderadas, especialmente cuando la solucién es enfriada por
aire. Sin embargo, la capacidad de enfriamiento de estos sistemas es remarcablemente superior a
los sistemas Agua/Amoniaco. Los sistemas Bromuro de Litio/Agua poseen capacidades que
abarcan desde 10 hasta las 1500 toneladas de refrigeracion, mientras que los sistemas
Agua/Amoniaco se encuentran disponibles en capacidades de 3 a 25 toneladas de refrigeracién
(Herold et al., 2016). En la Tabla 4.13 se presentan las propiedades mas destacables de ambos

pares de mezclas (o fluidos de trabajo).

Asi mismo, los sistemas de enfriamiento pueden ser de uno o dos efectos. Sin embargo, para el
trabajo en cuestion, se limitard al uso de un sistema efecto simple (o un efecto) utilizando el par
Bromuro de Litio/Agua como fluido de trabajo. Las etapas del circuito de enfriamiento para un

sistema de absorcién de efecto simple por Bromuro de Litio/Agua se ilustran en la Figura 4.27.
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Tabla 4.13: Principales propiedades de los fluidos de trabajo de uso comun en sistemas por absorcion
(Espinoza, 2007; Herold et al., 2016).

Propiedad Agua/Amoniaco Bromuro de Litio/Agua
P (H,O/NH3) (LiBr/H,0)
Refrigerante Amoniaco Agua
Calor latente de vaporizacion (1.013 bar) 1369.03 kl/kg 2256.66 kl/kg
Bueno Excelente
. o 8.58 bar 0.023 bar
Presién de vapor (20 °C) Muy alta Muy baja
Temperatura de congelacién -71.7 °C 0°C
. . o 0.0098 cP 1cP
Viscosidad (20 °C y 1.013 bar) Buena Buena
Absorbente
Presién de vapor Baja Excelente
Viscosidad Buena Buena
Mezcla
- - Excelente, rara vez Aplicacion limitada por la
Formacién de sélidos - .
ocurre concentraciéon y presion
Toxicidad Alta. Irritante y corrosivo Baja
Afinidad entre el refrigerante y el absorbente Buena Buena

16
1 15 Agua 12 1 111 Vapor
] 7

Condensador < Desorbedor
J (Generador)
8
Intercambiador
Valvula de de solucion
expansion
Bomba de
9 solucion

14

Absorbedor

v

10
P
| 18 1 171 Agua fria a 13 1 Agua
T proceso

Figura 4.27: Sistema de enfriamiento por absorcion de efecto simple (fluido de trabajo: LiBr-H,O).

Evaporador J
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Una mdquina de enfriamiento simple estd compuesta esencialmente por cuatro elementos que
intercambian energia con el entorno (absorbedor, desorbedor, condensador y evaporador), un

intercambiador de calor interno, dos restrictores de flujo (valvulas) y una bomba de solucion.

El proceso de operacion de una méquina de ciclo simple inicia cuando la solucién es bombeada
desde el absorbedor hasta el desorbedor (generador). En el generador es suministrado calor desde
una fuente externa de alta temperatura. Como valor rdpido, en una mdquina que utiliza Bromuro
de Litio/Agua como fluido de trabajo, el calor suministrado hacia el generador debe encontrarse

por encima de los 90°C (Herold et al., 2016).

Una vez iniciada la transferencia de calor en el generador por el medio de calentamiento externo,
parte de la sustancia volétil (refrigerante) se evapora. En el caso del par Bromuro de Litio/Agua
la sustancia evaporada consistird esencialmente de agua pura y el vapor resultante se dirige al

condensador.

El liquido remanente fluird de regreso al absorbedor y dado que el vapor a la salida del generador
se encuentra esencialmente libre de sal (Bromuro de Litio) la solucién que retorna al desorbedor
estd concentrada en sal. La solucién concentrada en sal es frecuentemente referida como la

“solucion fuerte”.

Una vez que la soluciéon concentrada en sal deja el generador, esta circula a través del
recuperador de calor, intercambiado calor con la solucién procedente del desorbedor, también
definida como la “solucion débil”, puesto que contiene una mayor concentracion de refrigerante

a comparacion de la solucién procedente del generador.

Con respecto a esto, es frecuente que las concentraciones en el circuito de refrigeracién estén
expresadas en fracciones madsicas, considerando la cantidad de sal (Bromuro de Litio) presente
en la solucion, es decir:

masa de LiBr

o 4.131
¥solucion = 11125 total de la solucion (LiBr + H,0)

Donde: Xsowcion €s la concentracion de la solucién en el circuito de refrigeracion.
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Retomando el proceso de operacion de la mdquina; en el intercambiador de calor ocurre
Unicamente transferencia de calor sensible. Esto con el propdsito de disminuir el flujo de calor

externo en el generador; el calor por remover en el absorbedor también se ve reducido.

Tras haber dejado el intercambiador de calor, la solucién concentrada se encuentra tipicamente
como liquido subenfriado y adquiere el estado de liquido saturado tras el paso sobre el restrictor
de flujo. Por consiguiente, la solucion (con una fraccion de vapor) ingresa nuevamente al

absorbedor donde se pone en contacto con el refrigerante a la salida del evaporador.

El proceso de absorcion inicia ocurre cuando el absorbedor es enfriado por efecto de una
corriente externa (agua procedente de una torre de enfriamiento, por ejemplo) y la solucién
concentrada adquiere la concentraciéon original puesto que la solucién absorbe el vapor
procedente del evaporador. En consecuencia, el flujo mésico a la salida del absorbedor es mayor

a comparacion del flujo a la entrada de éste.

El proceso descrito con anterioridad se refiere al proceso llevado a cabo en el circuito de
solucion, es decir, el proceso donde se involucra la operacion del absorbedor, desorbedor
(generador) y el intercambiador de solucion. El efecto de refrigeracion se lleva a cabo entre el

condensador y el evaporador; referidos como la pierna (o columna) de enfriamiento.

El vapor procedente del generador se redirige al condensador en donde es enfriado por accion de
un sumidero de calor. En una instalacion tipica, el absorbedor y el condensador transfieren calor
a un mismo sumidero (aproximadamente a un mismo nivel de temperatura). El liquido
procedente del condensador es circulado a través de un restrictor de flujo a una presion inferior.
Como resultado, parte del liquido se evapora, es decir, ocurre un flasheo. Un proceso similar
ocurre en los sistemas de enfriamiento por compresién de vapor, sin embargo, el agua posee un
alto calor latente de vaporizacion por lo que la calidad de vapor a la salida del restrictor es
considerablemente inferior a comparacion de los refrigerantes convencionales utilizados en

sistemas por compresion de vapor.

Finalmente, la mezcla vapor-liquido es circulada al evaporador donde ocurre una transferencia
de calor desde un fluido externo hacia el evaporador, provocando el enfriamiento del medio
externo. Es preciso destacar que la maquina opera con presiones de vacio, sin embargo, las

presiones del absorbedor y evaporador son menores a las del condensador y desorbedor.
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Como valor practico, se puede asumir que en el evaporador ocurre una evaporacion completa, es

decir que el refrigerante adquiere una calidad del 100%. Sin embargo, en la realidad el

refrigerante a la entrada del absorbedor suele contener pequefias gotas de agua.

Para el trabajo en cuestion, se consideran las siguientes suposiciones en el disefio del sistema por

absorcion de efecto simple, con base en la metodologia propuesta por Herold et al. (2016):

El sistema opera en estado estacionario.

El refrigerante es tinicamente agua.

Los restrictores de flujo son adiabdticos.

La maquina opera solo a dos presiones (alta y baja, respectivamente).

No se consideran las pérdidas térmicas en las tuberias.

Las condiciones de cada corriente del sistema de absorcidon con respecto a la Figura 4.27 se

presentan en la Tabla 4.14. Los balances de materia y energia utilizados para evaluar el sistema

de enfriamiento por absorcién de simple efecto, desarrollados con respecto a las Ecuaciones 4.9

y 4.10, y la Figura 4.27 son presentados en la Tabla 4.15.

Tabla 4.14: Condiciones de las corrientes del sistema de absorcién utilizando el par LiBt/H>O como
fluido de trabajo.

Punto Estado Suposiciones
1 Solucién liquida saturada Calidad de vapor igual a 0
2 Solucién liquida subenfriada Estado calculado del modelo de bomba
3 Solucién liquida subenfriada Estado calculado del modelo del intercambiador de calor
4 Solucién liquida saturada Calidad de vapor igual a 0
5 Solucién liquida subenfriada Estado calculado del modelo del intercambiador de calor
6 Mezcla vapor-liquido Parte del vapor se evapora por el cambio de presion
7 Vapor de agua sobrecalentado El contenido de Bromuro de Litio es igual 0
8 Agua liquida saturada Calidad de vapor igual a 0
9 Mezcla vapor-liquido Parte del vapor se evapora por el cambio de presion
10 Vapor de agua sobresaturado Calidad de vapor igual a 1
11 Vapor sobresaturado Calidad de vapor igual a 1 (presién de 2.5 bares)
12 Liquido saturado Calidad de vapor igual a 0
13 Agua de torre de enfriamiento Temperatura de 23 °C
14 Agua de salida del desorbedor Se asume el mismo flujo que 13
15 Agua a la entrada del condensador Se asume el mismo flujo y temperatura que 14
16 Agua recirculada a la torre de enfriamiento Temperatura de retorno de 32 °C
17 Agua a la entrada del evaporador Se asume una temperatura de 12 °C
18 Agua fria a proceso Se asume una temperatura de 7 °C

114



Capitulo 4: Analisis técnico

Tabla 4.15: Balances de materia y energia para el sistema de absorcion de efecto simple.

Balances de materia Balances de Energia
Bomba: Bomba (Ver Ecuacion 4.32):
m; =m; X; =X 4.132 myhy + Wpompa = myh, 4.140
Intercambiador de solucién: Intercambiador de solucidn:
m, = mz Xp; =X
mj _ mz Xj _ Xz 4.133 myh, + myh, = mshy + mghy 4141
Vilvula de expansion de solucién: Vilvula de expansién de solucidn:
Mg = Mg X5 = Xg 4.134 hs = hg 4.142
Absorbedor: Absorbedor:
Mio ¥ Me = My 4.135 myohyo + mghg = myhy + Q,  4.143
m;pX10 + MeXe = MyXq
Desorbedor (generador): Desorbedor (generador):
M3 = M7+ my 4.136 mzh; + Qg = myh, + m;h, 4144
M3X3 = M;X7 + MyX,
Condensador: Condensador:
m; = mg X; = Xg 4.137 m;h; = mghg + Q, 4.145
Vilvula de expansion de refrigerante: Vilvula de expansion de refrigerante:
Mg = Mg Xg = Xg 4.138 hg = hg 4.146
Evaporador: Evaporador:
Mg = M4y Xg = Xqp 4.139 mghg + Q. = myhyg 4.147

El modelo del intercambiador de calor utilizado corresponde al modelo de efectividad térmica.

Este modelo es definido como el intercambio actual de energia con respecto del mdximo posible:

€= Qactual _ T4 - T5
Qméximo T4 - T2

Es frecuente que al evaluar una mdquina de enfriamiento se tome la efectividad como un valor de

4.148

entrada. Sin embargo, es pertinente mencionar que la efectividad es una medida indirecta en el
tamafio del intercambiador de calor y conforme ésta sea mayor, el tamafio del intercambiador
también lo serd. Un valor de 0.7 resulta apropiado como valor practico para propésitos de disefio

(Asgari et al., 2020; Herold et al., 2016).
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Finalmente, el coeficiente de desempefio de la maquina es definido por la siguiente expresion:

COP = % 4.149

Qq
De acuerdo con la metodologia presentada por Herold et al. (2016), es recomendable considerar

las siguientes variables como pardmetros de entrada durante el disefio de un sistema por

absorcion de efecto simple utilizando el par LiBr/H,0 como fluido de trabajo:

e Temperatura del absorbedor.

e Temperatura del desorbedor (generador).

e Temperatura del condensador.

e Temperatura del evaporador.

e Efectividad del intercambiador.

e Eficiencia isentrépica de la bomba.

¢ Flujo mésico a la salida del desorbedor.

e (Capacidad de enfriamiento requerida (Flujo de calor del evaporador).

e Temperaturas de los flujos externos para calentamiento/enfriamiento.

Dado que la maquina es modelada respecto a unicamente dos niveles de presion, la presion
inferior (presion baja) del sistema se obtiene con respecto a la temperatura en el evaporador. Por
otro lado, la presién superior (presion alta) se obtiene con respecto a la temperatura del

condensador. Cabe destacar que este tipo de mdquinas opera tipicamente a presiones de vacio.

Las propiedades termodindmicas de cada punto en el sistema de refrigeracion se obtuvieron de la
libreria de propiedades para la mezcla LiBr/H>O de EES (extension .LIB). La cual estd basada en
las correlaciones desarrolladas por Patek & Klomfar (2006) para la mezcla LiBr/H2O. Esta base
de datos incluye funciones para la entalpia, concentracion y temperatura de la mezcla LiBr/H>0O

con respecto a la temperatura y presion de la mezcla, principalmente.

Una vez conocidas las presiones del sistema, se calculan la concentraciones de LiBr a la salida
del absorbedor y del desorbedor utilizando las funciones provistas por EES. Dado que el flujo
madsico a la salida del absorbedor es un pardmetro de entrada, es posible calcular los flujos
masicos a la salida del desorbedor y hacia el condensador a partir de la Ecuacion 4.136 tomando

en cuenta que la concentracion de LiBr en el vapor a la salida del desorbedor es cero.
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De manera anéloga al sistema de enfriamiento por compresion de vapor, el sistema por absorcion
fue modelado respecto a una capacidad base. Para este caso en particular se consideré una
capacidad de 1000 toneladas de enfriamiento con respecto a sistemas de absorcién de efecto
simple disponibles comercialmente (Europe, n.d.). Por consiguiente, la cantidad de equipos
requeridos estard en funcion de la carga térmica a remover por el sistema de enfriamiento

auxiliar (Ecuacion 4.150 ) considerando que los equipos operan de forma paralela.

_ Qaux[kW]

o SawEW] 4.150
Naux-abs = 3577 [KW]

Los datos del sistema de enfriamiento desarrollado en cuestion, con respecto a la Figura 4.27 se
presentan en la Tabla 4.16; el medio de calentamiento utilizado en el generador es vapor
sobresaturado a 2.5 bar de presion, procedente de la descarga de turbina. Cabe destacar que el
sistema de la Tabla 4.16 posee caracteristicas similares a los sistemas reportados por Florides et
al. (2003), Picon-Nuifiez & Medina-Flores (2013), Herold et al. (2016) y Asgari et al. (2020) para

sistemas de enfriamiento de efecto simple utilizando el par LiBr/H>O como fluido de trabajo.

Tabla 4.16: Datos del sistema de enfriamiento por absorcion desarrollado (capacidad de 1000 toneladas).

Punto en la Presion Temperatura  Fraccion masica  Flujo masico Entalpia

Figura 4.27 [kPa] [°C] [kgLin/Kgso1] [kg/s] [kJ/kg]
1 0.8136 35 0.5587 14.88 87.59
2 7.381 35 0.5587 14.88 87.59
3 7.381 66.87 0.5587 14.88 152.1
4 7.381 90 0.6215 13.38 224.4
5 7.381 51.5 0.6215 13.38 152.7
6 0.8136 48 0.6215 13.38 152.7
7 7.381 76.29 0 1.503 2642
8 7.381 40 0 1.503 167.5
9 0.8136 4 0 1.503 167.5
10 0.8136 4 0 1.503 2508
11 250 127.4 2.159 2717
12 250 127.4 2.159 535.5
13 101.3 23 218.5 96.48
14 101.3 27.93 218.5 117.1
15 101.3 27.93 218.5 117.1
16 101.3 32 218.5 134.1
17 101.3 12 167.9 50.46
18 101.3 7 167.9 29.51
Q. (kW) 3,517 Qspx (kW) 959.6 P, (kPa) 7.381
Qc (kW) 3,719 Whomba (kW) 0.075 Ppaja (kPa) 0.8136
Qg (kW) 4,710 COP 0.747 Nbomba (%) 80
Q. (kW) 4,508 e 0.7
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Una herramienta util durante el disefio del sistema de enfriamiento consiste en representar el
ciclo de absorcién sobre un diagrama de Diihring. Un diagrama de Diihring es un diagrama
Presion-Temperatura donde las lineas diagonales proyectadas representan concentracion de LiBr
constante. La linea limite del lado izquierdo del diagrama de Diihring corresponde a la linea del
refrigerante (agua pura) y la linea limite del lado derecho corresponde a la linea de cristalizacion.
La estructura del ciclo por absorcion de efecto simple de la Figura 4.27 corresponde a la forma
en como se proyectaria el ciclo sobre este diagrama. Sin embargo, solo es posible representar la

estructura del ciclo interno, es decir, sin las corrientes externas.

La proyeccion de los datos del ciclo interno (puntos 1-10) desarrollado en cuestion (Tabla 4.16)
sobre un diagrama de este tipo se presenta en la Figura 4.28. El circuido de solucién (absorbedor-
desorbedor) es representado por la linea roja, mientras que la pierna de enfriamiento
(condensador-evaporador) es representado por la linea azul. El diagrama base fue adaptado de

Gilani & Ahmed (2015).

Por lo regular, las maquinas de enfriamiento por LiBr/H>O operan a condiciones cercanas a la
linea de cristalizacién. Por esa razén, es importante el uso del diagrama de Diihring en la
evaluacion de las condiciones de operacion durante la etapa de disefio del ciclo de enfriamiento

(Gilani & Ahmed, 2015; Herold et al., 2016).
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Figura 4.28: Sobreposicion del ciclo de enfriamiento (puntos 1-10) de la Tabla 4.16 sobre el diagrama de
Diihring.
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4.3.4 Eficiencias globales de los esquemas propuestos

4.3.4.1 Esquema por combustion directa

La eficiencia global para el esquema por combustion directa es evaluada a partir de la Ecuacién
4.151. Considerando dnicamente el suministro energético del sistema de trigeneracion, es decir,
potencia, calor suministrado a proceso y el calor removido por el sistema de enfriamiento
auxiliar, con respecto a la energia provista por la quema de bagazo con 50% de humedad (Lian et
al., 2010):

WSP + Wproceso + Qh—total + Qaux

Nglobal-cD = 4.151
Mpagazo-50 ° LHVbagazo—SO

Donde: Wsp se refiere sobreproduccion eléctrica o la potencia exportada para su venta, Mbagazo-50
es el flujo mésico del bagazo con 50% de humedad al quemador y LHVagazo-50 €s el poder

calorifico de este bagazo.

La potencia eléctrica exportada es la cantidad total de energia eléctrica producida por las turbinas
de vapor menos la potencia utilizada por proceso y la utilizada en el sistema de trigeneracion

(bombas del sistema de refrigeracion y de condensados de proceso):

WSP = Wtotal - Wproceso - Wbomba (condensados) — Wbomba(LiBr) 4.152

4.3.4.2 Esquema por gasificacion y ciclo combinado

La eficiencia global del esquema por gasificacion es calculada a partir de la Ecuacion 4.153. En
este caso la potencia suministrada al compresor del refrigerante es considerada como energia de
salida. Y la eficiencia es calculada con base al bagazo a la entrada del gasificador con 15% de

humedad (Copa Rey et al., 2021; Picon-Nifiez & Medina-Flores, 2013):

WSP + Wproceso + Qh—total + WRC

Nglobal-cC = 4.153
Mpagazo-15 ° LHVbagazo—lS

La potencia eléctrica (Wsp) exportada es calculada a partir de la Ecuacién 4.154. La potencia
eléctrica total es la suma de potencia generada por la turbina de gases y la turbina de vapor
menos la potencia utilizada por proceso, por el compresor de gas de sintesis, por el sistema de

enfriamiento y por la bomba de suministro del generador de vapor.

WSP = Wtotal - Wproceso - WRC - WSC - Wbomba(condensados) 4.154
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Capitulo 5: Andlisis economico

En este capitulo se presenta la metodologia utilizada para la evaluacion econéomica de los
esquemas de trigeneracion propuestos.

5.1 Evaluacion econémica de los esquemas propuestos

5.1.1 Metodologia empleada para la evaluacién econémica

Unos de los principales criterios en la toma de decisiones de cualquier proyecto es el analisis
econdmico y consiste principalmente en la cuantificacion de la inversion requerida, costos de
operacion y las ganancias por ventas de energia y/o insumos. Para este trabajo se utilizara la
metodologia propuesta por Machin et al. (2021) en donde se utiliza el método del valor presente
neto (NPV) para analizar la factibilidad econémica de plantas de cogeneracion por gasificacion
de biomasa. Sin embargo, es posible emplear esta metodologia para la evaluacion econémica de

plantas basadas en la combustién directa de biomasa (Caputo et al., 2005).

El método de valor presente neto (NPV) es un método que considera el “valor del dinero en el
tiempo” y consiste en analizar los flujos de efectivo que ocurren durante un periodo de tiempo y
traerlos a su “valor actual” (o en el mismo periodo en donde se desembolsa el capital invertido) a
partir del ajuste del flujo de efectivo mediante una tarifa de interés compuesto; también
denominada tarifa de descuento (Ray Sinnot, 2019). Para este trabajo, el periodo de tiempo
corresponde al tiempo de vida dtil de los equipos en afios y los flujos de efectivo son evaluados
por cada afio de operacion de la planta. Por consiguiente, el valor presente neto (NPV) es

calculado a partir de la siguiente expresion:

N
CF
NPV:Z—‘T—TIC 5.1
] (1+1)k

Donde: N es el tiempo de via util de la planta, CFy es el flujo de efectivo (valor futuro) en el afio
k, 1 es la tasa de interés anual (tasa de descuento) y TIC es la inversion inicial total. El término

1/(1 + 1)K también es referido como factor de descuento (Ray Sinnot, 2019).

Cabe destacar que todo el andlisis econdmico en este trabajo se encuentra expresado en dolares

estadounidenses (US$ o $); incluyendo los flujos de efectivo y costos por inversion de capital.
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Desde un punto de vista generalizado, un valor presente neto positivo indica que el proyecto es
rentable, un valor presente neto cero indica que el proyecto no genera ni ganancias ni pérdidas y
un valor presente negativo indica que los flujos de capital (o de efectivo) no son suficientes para
cubrir la inversion inicial. Asi mismo, es de esperarse que el valor futuro de los flujos de efectivo
sea mayor a comparacion de los flujos de efectivo presentes (o actuales) puesto que el flujo de

capital es descontado bajo una tasa de interés (Ray Sinnot, 2019).

En los siguientes parrafos se desglosaran los parametros de la Ecuacion 5.1 utilizados para el
andlisis econdmico. En primera instancia se discutirdin los aspectos involucrados para la

cuantificacidn de los costos de inversion inicial o totales.

Los costos por inversion (TIC) corresponden al capital invertido en la construcciéon de la planta.

Estos estdn compuestos por costos directos (DC) e indirectos (IC).

TIC =DC + IC 5.2
Los costos directos estdn conformados por los costos por compra de equipo (PE), costos
asociados por tuberia (PC), equipo eléctrico (E), obra civil (CW), instalacién de equipos (DIC),

servicios auxiliares (AS) y los costos por instrumentacion y preparacion del sitio (SIC). Es decir:

DC =PE +PC+ E + CW + DIC + AS + SIC 5.3
Los costos indirectos estdn conformados por aquellos destinados a la labor de ingenieria (EG) y

por arranque de planta (SU). Es decir:

IC=EG+ SU 5.4
Los costos por compra de equipo (PE) son la base de la mayoria de los métodos utilizados para
estimacion de los costos de inversion inicial y es frecuente que se utilicen correlaciones para

estimar los costos de los equipos utilizando los principales parametros del equipo.

Para este trabajo, los costos por compra de equipo (PE) estardn conformados por tres secciones:
1) los equipos principales que conforman la planta de trigeneracion (caldera, gasificador,
turbinas, sistemas de enfriamiento), 2) los equipos utilizados para el pretratamiento/manejo de la

biomasa y 3) los equipos involucrados en el tratamiento de efluentes de la planta.

Es frecuente que los costos de los equipos cambien con el tiempo, principalmente por efecto de
la inflacién. Por consiguiente, es necesario actualizar los costos de los equipos desde el afio

original (o de la correlacién) al afio en cuestion (2019, en este caso).
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Los costos de los equipos pueden ser actualizados a partir del uso de indices de costos y la
Ecuacién 5.5. En este caso utilizaremos los indices CEPCI (Chemical Engineering Plant Cost

Index) para actualizar los costos de los equipos al afio en cuestién (2019).

2019 referencia CEPCIreferencia
Donde: Cxi9 es el costo actual del equipo y Creferencia €S €l costo original resultado de la

correlacion utilizada.

Los indices correspondientes al afio de 1987, 2003, 2010, 2013, 2015, 2017 y 2019 son 324, 402,
551, 567, 557, 567.5 y 607.5, respectivamente (Dehghani & Kyoo Yoo, 2020; Machin et al.,
2021; Seider D. et al., 2017; Turton et al., 2018).

En la Tabla 5.1 se presentan las correlaciones utilizadas para estimar los costos de los principales
equipos que conforman la planta de trigeneracion. En la Tabla 5.2 se presentan las correlaciones
utilizadas para la estimacion de los costos de la seccién de pretratamiento/manejo de biomasa y
para el tratamiento de efluentes de la planta. Las correlaciones de estas dos secciones se
encuentran en funcién del flujo de electricidad total producida por la planta (Wng) (Machin et al.,

2021). Es decir, la potencia total producida por las turbinas de vapor y de gas, segun el esquema.

Tabla 5.1: Correlaciones de los principales equipos que conforman la planta de trigeneracion.

Parametros de la | Referencia de

Equipo Correlacion P .
correlacion origen

Q: Energia
liberada por

. L oss combllllstién (109

: BTU/h) (Enviromental,

7.5663-1078-Q + 4.7611 - 10—5) <1 1,800) H: Poder 1980)
calorifico del
combustible
(BTU/Ib)

Caldera Ipoiler = (

Wsr: Potencia de
salida de la
turbina.

0.05 )3] ns: Eficiencia

Turbina de
vapor

T =gy isentropica de la (Roosen et al.,
Tin — 866 turbina. 2003)
W)] Tin: Temperatura

del vapor a la
entrada de la
turbina (K)

-[1+5-exp<
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Qcong: Calor

Condensador Qeond removido del (Cara.lpellucci
de turbina Ieona = 248+ (m) + 659 - mcw vapor (W) . & Giordano,
In CW: Flujo mdsico 2013)
del agua (kg/s)
P,: Potencia de
0.2 entrada de la (Carapellucci
Bomba Ipump = 940 - PY7% - (1 + T ) bomba & Giordano,
~Tp np: Eficiencia 2013)
isentrdpica
P Potencia a .
Alternador Iy = 60 - PJY° través del (lezigle(;)al.,
alternador
Mbiomass: Flujo de .
Gasificador Igasifier = 2076 * (Mpjomass)***” biomasa al (Maczt(l)lgle)tt al,
gasificador (kg/h)
0.67 Weomn: Potencia )
Compresor leomp = 91562 - (V\:;Zr;p) adicignada al (Ozgoli et al.,
de syngas compresor (kW) 2017)
Turbina de Wery*7 Wer: Potencia (Michailos et
gases lgr = 56" (ﬁ) neta de salida al., 2017)
MW) i
Q: Calor
Q \° transferido en
Inrsg = C1 - Z fi £y f5- (AT ) +C, cada
T Ini intercambiador
’ Z fy - Msteam,j Cs- mégs calor (kW)
5 Pi: Presion de
vapor generada
P, (bar)
f; =0.0971- 30 bar + 0.9029 Miieam: Flujo
Generador mdsico del vapor
de vapor Toutsteam — 830K generado (kg/s) | (Roosen etal.,
(HRSG) f,=1+exp ( 550K ) Mg es el flujo 2003)
madsico de gas en
el generador de
Toutgasi — 990K vapor (kg/s)
f; =1+exp (W) AT, Media
logaritmica de
C, = 41318 temperatura
C, = 13380
C; = 1489.7
Enfriador Q.: Capacidad de .
por Ipbs,Chiller = 2647 - Q26° enfriamiento (ton) (nggleé al.,
absorcion )
Enfriador Q.: Capacidad de
por _ 071 enfriamiento (Lian et al.,
compresién lvecniter = 1308 Qe (kW) 2010)
de vapor
Secador de Vgaso'8 Vi F%UJ.O (Holmgren,
biomasa Igryer = 0.0211 - volumétrico de 2015)
1000 gas (m*/h)
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Tabla 5.2: Correlaciones de costos de equipos para las secciones de pretratamiento/manejo de biomasa y
tratamiento de efluentes. Adaptadas de Machin et al. (2021).

Equipos para manejo y almacenamiento de la biomasa
Almacenamiento de biomasa 148047 - W3g57°
Manejo de biomasa 60465 - Wog>>*
Combustible de emergencia (Diesel) 46970 - W3L98°

Equipos para manejo de efluentes
Equipo para remocién de SOx y NOx 163488 - Wag882
Purificacién de efluentes 86415 - W37565
Almacenamiento de cenizas 114571 - WQE13°
Extraccion de cenizas 121318 - W§§425
Ventiladores 36979 .WIQI.E5575
Tuberias de gases exhaustos 66822 - Ws1%°
Descarga de gases (stack) 36979 - W3E%75

Cabe destacar que las correlaciones de la Tabla 5.2 ya se encuentran actualizadas al afio 2019,
por lo que es posible utilizarlas directamente. La correlacion original del secador se encontraba
expresada en corona suecas (SEK) y se utiliz6 la equivalencia de 1 SEK = 0.1057 US$ como

divisa (valor promedio del afio 2019) para la correlacion expresada en la Tabla 5.1.

Los costos por tuberia (PC), equipo eléctrico (E) y de instalaciones por obra civil (CW) presentes
en la Ecuacién 5.3 también son estimados a partir de correlaciones con respecto a la electricidad
total (o neta) producida por la planta (Wng). Las correlaciones se presentan en la Tabla 5.3 y ya

se encuentran actualizadas al afio 2019.

Por otra parte, los costos por instalacion de equipos (DIC), servicios auxiliares (AS),
instrumentacion y preparacion de sitio (SIC), asi como, los costos indirectos (IC) por labor de
ingenieria (EG) y arranque de planta (SU) son calculados a partir de la consideracién de que
estos son una fraccién (o factor) de los costos totales por compra de equipo (PE). Estos costos y

sus respectivos factores son presentados en la Tabla 5.4.

Los flujos de efectivo (CF) de la Ecuacién 5.1 estan conformados por una serie de pardmetros
donde se incluyen los costos de operacion (TOC), las ganancias por venta de insumos (bagazo

y/o electricidad) (R¢), impuestos (Tx) y cargos fiscales por préstamos de capital (FC):

CF = R, + P, — T, — TOC — FC 5.6
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Tabla 5.3: Correlaciones para la estimacion de costos por tuberia (PC), instalacion eléctrica (E) y obra

civil (CW). Adaptadas de Machin et al. (2021).

Costos por tuberia (PC)

Tanque contra incendio

111198 - WRg4?

Componentes contra incendio

6870 - Wy °%°

Sistema contra incendio

8564 - Wi >

Tanques de agua industriales

12067 - Wgg°%

Tanques

13364 - Wgt%°

Intercambiadores de calor

44375 - W32>°

Desgasificador

22188 - Wpg57®

Valvulas de baja presion

26729 - Wyg '*°

Vilvulas de alta presion

36979 - Wg57°

Valvulas de control

13105 - Wg7°¢

Valvulas

36979 - Wyg>'®

Tuberias

54885 - W885

Rack de tuberias

15700 - W3£8¢

Costos por equipo eléctrico (E)

Interruptores

17387 - Wyz 7

Protecciones eléctricas

57999 - W9Z266

Transformadores

83820 - W5 28?

Transformador auxiliar

18165 - Wig*2°

Equipo eléctrico

530816 - W™

Montaje

242507 - WQg 137

Instalaciones por obra civil (CW)

Patio de edificios

90956 - W25

Aire acondicionado y ventilacién

30362 - We328

Obra civil

1735306 - WQ5%"2

Patio de personal

173479 - Wg%72

Patio de edificios de complejos

17257 - W7 >6°

Tratamiento de aguas residuales

8953 - Wi’

Tabla 5.4: Factores para la estimacién de los costos totales por inversion.

Aspecto Factor
Instalacién de equipos (DIC) 0.3-PE
Servicios auxiliares (AS) 0.15 - PE
Instrumentacién y preparacién se sitio (SIC) 0.2 -PE
Labor de ingenieria (EG) 0.12 - PE
Arranque de planta (SU) 0.1-PE
Total 0.87 - PE
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En primera instancia, los costos por operaciéon (TOC) son determinados a través de la Ecuacion
5.7 y estidn conformados por los costos por mano de obra (OL), costos por transporte de cenizas
(AT), costos por tratamiento de cenizas (AR), costos por mantenimiento (M) y los costos
generales y aseguramiento (IG). Todos estos componentes de los costos por operacién se

encuentran desglosados en la Tabla 5.5.

TOC=O0OL+ AT +AR+ M+ IG 5.7

Tabla 5.5: Componentes individuales de los costos de operacion. Adaptados de Machin et al. (2021).

Componente de costo Unidades Ecuacién
Mano de obra (OL) US#$/afio OL = Cper * Nempleados
Transporte de cenizas (AT) US$/aiio AT = Cpr - My
Tratamiento de cenizas (AR) US$/afio AR = Cpp - M,
Mantenimiento (M) US$/aiio M = Mpjanta " TIC

Aseguramiento y costos generales (IG) US$/afio IG = 0.01-TIC

Asi mismo, los factores involucrados para el célculo de los costos por operacion se presentan en
la Tabla 5.6. El flujo masico de los costos por transporte y manejo de cenizas, Ma se refiere al
flujo mésico de cenizas por afio. Para el caso de la gasificacion, este pardmetro representa los
residuos de sélidos totales a la salida del gasificador (cenizas + carbono inconverso) ya que por
lo regular estos son recuperados en conjunto. En ese sentido, el flujo de cenizas M para el caso
de combustion directa representa el 1.22% de la biomasa a la entrada de la caldera,
correspondiente al valor reportado por el andlisis tltimo del bagazo con 50% de humedad (Tabla
4.1). Mientras que el flujo de residuos sélidos a la salida del gasificador corresponde al 10.5% de
la biomasa alimentada al secador, con respecto al andlisis del gasificador realizado en el apartado
4.3.2.1.4. Ademas, los costos por mantenimiento (M) corresponden al 1 y 3 por ciento del TIC

para los esquemas de combustién directa y gasificacion, respectivamente.

Tabla 5.6: Valores numéricos de los factores adoptados en la evaluacién de los costos por operacion.

Descripcion Unidades Valor numérico
Costo de personal (Cper) US$/persona-afio 26,000
Niimero de empleados (Nempicados) - 18
Transporte de cenizas (Cart) US$/ton 62
Manejo de cenizas (Cap) US$/ton 24
Mpianta (combustién directa) - 0.015
Mpianta (gasificacion) - 0.03
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Los impuestos (Tx) son calculados a partir de la siguiente expresion:

Ty = tg * (R — Do) 5.8
Donde: R; son las ganancias netas por ventas de electricidad y/o bagazo, D, son las deducciones

por depreciacion y tg es la tasa de impuestos.

Bajo este contexto, las ganancias de los esquemas de trigeneracién estdn conformados por la

venta de electricidad o bagazo.

R, =R, + R, 5.9
No obstante, el unico esquema en donde se consideran ganancias por venta de bagazo es el
esquema por combustiéon directa conformado por una sola turbina de vapor (Alternativa 1)
representado en la Figura 4.3. En consecuencia, el término Ry es cero para los esquemas de

combustién directa por dos turbinas (contrapresion + condensacion) y por ciclo combinado.
Las ganancias por venta de electricidad (Re) se obtiene a partir de la siguiente expresion:

Re = Wsp - OH * Eprecio 5.10
Donde: Wsp es la electricidad en exceso disponible para venta, OH es el periodo anual de

operacion de la planta y Eprecio €s €l costo de la electricidad.
Para el caso de las ventas por bagazo:

Rp = Byenta " OH " Bprecio 5.11
Donde: Byeni s el flujo mésico de bagazo disponible para venta y Bprecio € €l precio del bagazo

para venta.

El término P. de la Ecuacién 5.6 se refiere al flujo de efectivo por ahorro de electricidad. Para
este trabajo se consideré como un flujo positivo para ayudar en la factibilidad econémica de la
planta de trigeneracion. Este flujo procede de las ganancias de la planta por venta de bioetanol y
no es considerado dentro de los flujos de capital por venta de electricidad y/o bagazo, por lo que

no es deducible para impuestos por ventas de la planta de trigeneracion.

El célculo de este flujo de efectivo se realiza de manera andloga a las ganancias por venta de
electricidad (Ecuacién 5.10), pero en este caso se reemplaza el excedente de electricidad
disponible para venta por la potencia de electricidad destinada en la operacién de la biorefineria,

calculada a partir de la Ecuacién 3.7.
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El término depreciacion se refiere a la disminucion en el valor de los activos con el paso del
tiempo tras su uso. Este término es también cominmente referido como amortizacion, sin
embargo, estrictamente hablando, la amortizacion se refiere a activos intangibles y la

depreciacion se refiere a activos tangibles como equipos 0 maquinaria.

La depreciaciéon de los activos es utilizada frecuentemente como estimulo por parte de
organismos gubernamentales para incentivar a que las compaiiias inviertan en nuevos proyectos,

con el fin de generar empleos y desarrollo econdmico sobre una comunidad (Ray Sinnot, 2019).

La forma mds sencilla de depreciacion consiste en la deduccién del capital fijo de inversion
sobre un periodo de tiempo, también referido como depreciacion en linea recta (straight line
depreciation). En este procedimiento el valor depreciable es depreciado linealmente sobre un

periodo de n afios:

_ Inversion de capital fijo — Valor derescate  TIC -0 510
= - = .

El valor de rescate de la Ecuacién 5.12 es referido como el capital que se puede recuperar cuando

C

se quiera vender la planta tras el periodo de depreciacion. Este valor es tipicamente O en plantas
quimicas, tomando en cuenta que la planta puede seguir operando después del periodo de

depreciacién (Ray Sinnot, 2019).

Para este trabajo, se considera una depreciacion lineal y se tomara el tiempo de vida util de los
equipos (N) como periodo de depreciacion. Asi mismo, los cargos fiscales por préstamo de

capital (FC) corresponden al valor por depreciacion del TIC obtenido mediante la Ecuacion 5.12.

Finalmente, los valores fijos utilizados en la evaluacién econdmica para los esquemas de
trigeneracion se presentan en la Tabla 5.7. Estos valores fueron adaptados de multiples trabajos

publicados en la literatura para evaluar sistemas de cogeneracion por bagazo de cafa.

El tiempo de operacion anual (OH) representa al periodo de operacion efectivo de una planta de
cogeneracidn por bagazo y corresponde al periodo de cosecha. Este periodo también corresponde

al periodo tipico de operacién de una biorefineria de primera generacion (Alves et al., 2015).

Por otra parte, el tiempo de vida 1til de los equipos (N) se consider6 de 20 afios y corresponde a
un valor intermedio con respecto a los reportados por Machin et al. y Cortes-Rodriguez et al. de

15 y 25 afios, respectivamente, para plantas de cogeneracion por bagazo en biorefinerias.
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Tabla 5.7: Valores fijos para la evaluacién econémica de los esquemas de trigeneracién propuestos.
Valores adaptados de (Alves et al., 2015; Cortes-Rodriguez et al., 2018; Machin et al., 2021).

Parametro Unidades Cantidad
Tiempo de vida titil de los equipos (N) afios 20
Tasa de impuestos (tg) Y% 35
Factor de descuento (i) % 4
Precio de la electricidad US$/kWh 0.13
Precio del bagazo (50% humedad) US$/ton 18
Precio del etanol USS$/L 0.702
Tiempo de operacién anual (OH) horas/afio 4464

Los precios de la electricidad y del bagazo (50% de humedad) fueron adaptados de Machin et al.
(2021). Con respecto al precio del bagazo humedo, los precios varian de entre los 15 a 27 USS$

por tonelada; para este caso se considerd un valor de venta de 18 US$ por tonelada.

El precio de la electricidad corresponde al precio reportado por Machin et al. (2021) y el precio
del etanol fue tomado de Global Petrol Prices, correspondiente al precio del mes de abril del

2021 (Global Petrol Prices: Brazil Ethanol Prices, 2021).

5.1.2 Efecto de la economia de escala sobre la factibilidad econémica de los esquemas
Es conocido que mientras mas grande sea un producto, mayor es el precio de éste. Algo similar
ocurre con los equipos industriales, y dado que una planta (o proceso) es un conjunto de equipos

industriales, es de esperarse que la inversion total también incremente con la capacidad.

Sin embargo, a partir de un tamafio minimo y sobre un cierto rango de razonabilidad, es de
esperarse que el costo de inversiéon de capital por unidad de capacidad disminuya cuando la
capacidad de proceso aumente, es decir, “por cada vez mds, se pagaria menos”. Esta relacion
entre la reduccion de la inversion de capital por unidad de capacidad con respecto al aumento
sobre la capacidad de un proceso, es referido como la economia de escala (Castro Tato &

Portuondo, 2009).

En ese sentido y con respecto a las ventajas en la instalacién de procesos de gran tamafio, pueden
oponerse en algunos casos los costos por transportaciéon de materias primas, insumos y/o el
producto final, por lo que también es importante considerar la localizacion de la planta o proceso

a desenvolver (Castro Tato & Portuondo, 2009).
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Cuando se busca aplicar el concepto de la economia de escala, es frecuente que se utilicen
ecuaciones exponenciales para un lograr una estimacién de los costos por inversion de capital
con respecto a una planta con tecnologia similar (Castro Tato & Portuondo, 2009; Khatiwada et

al., 2016).

5.13

I » I » (Capacidad deseada)“
nversion = Inversion ia " .
deseada referencia Capac1dad base

Por lo regular, los costos extrapolados que utilizan la ecuacion anterior corresponden a los costos

dentro de los limites de bateria de la planta, es decir, no se consideran los servicios auxiliares.

En la industria quimica, se suelen utilizar exponentes en el rango de 0.6-0.9, aunque en
biorefinerias (especialmente en Brasil) es comin que se utilice un exponente de 0.7 para

extrapolar los costos por inversion (Castro Tato & Portuondo, 2009; Khatiwada et al., 2016).

En ese sentido, para este trabajo se plantea utilizar el criterio de la economia de escala con el
propo6sito de analizar el efecto del tamano de planta sobre la factibilidad econémica de los
esquemas. Para ello, se parte de una variacion lineal de la capacidad de planta con respecto al

nivel de produccion base de ésta:

Nobjetivo) 514

100

Donde: Nopjetivo €s €l nivel de produccion relativa a la produccién base (%).

Capa(:id‘r:‘d-objetivo = Capacidadp,se - (

Para el caso de estudio propuesto, la capacidad base (O nivel de produccién del 100%) consiste
en procesar 493 ton/h de cafia de azicar y producir 1 millén de litros de etanol por dia (85 L de
etanol por tonelada de cafia procesada). Por consiguiente, un nivel de produccion del 120%
consiste en una sobreproduccion del 20% con respecto al caso base. De manera similar, un nivel
de produccién del 60% consiste en la reduccion del 40% con respecto al caso base. Dado que la
produccidn de bagazo estd en funcién de la cantidad de cana procesada (Ecuacion 4.6) el flujo de

bagazo disponible para la planta de trigeneracién también varia linealmente.

En ese sentido, también se considera que la demanda en los servicios de calentamiento, potencia
y enfriamiento auxiliar de la biorefineria varian linealmente con respecto a la capacidad de la

planta:

Nob'etivo
Serviciogpjetivo = Serviciopase - (fT) S5.15
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Es decir, la demanda de calor, enfriamiento y potencia obtenidos en el capitulo 3 se extrapolan a
capacidades por encima o por debajo de la produccién base. Por ejemplo, el flujo de vapor de 6.5

bares requerido por el proceso a un nivel de produccién del 120% es:

120
) 5.16

Myapor (objetivo) — Myapor (base) (m
Si se aplica el mismo criterio al vapor de 2.5 bares requerido por proceso y se calcula el calor

total suministrado a proceso (Qroral) S€ obtiene como resultado la misma demanda térmica total

que al extrapolar directamente la demanda térmica total del caso base. Es decir:

120
) 5.17

Qtotal (objetivo) = Mz5 " AHp 5 +mg 5 - AHg 5 = Qtotal (base) * (ﬁ

Una vez que ha sido actualizado el nivel de produccion y los objetivos de servicios a suministrar,
se realiza el andlisis técnico de acuerdo con el tipo de esquema: combustién directa o
gasificacion, a partir de las ecuaciones y criterios de disefio presentados en el capitulo 4. Esto da
como resultado, diferentes potenciales de sobreproduccion eléctrica y de bagazo para su venta,

asi como, del tamafio (o capacidad) de cada equipo involucrado en los esquemas.

Finalmente, con estos nuevos potenciales de sobreproduccion eléctrica, flujos de bagazo y
capacidad de los equipos, es analizada la factibilidad econémica de cada esquema extrapolado a

partir de la metodologia presentada en el apartado 5.1.1.

En términos generales, el andlisis de cada esquema con respecto a la variacién del nivel de

produccién (economia de escala) consiste en tres partes o secciones:

e Parte 1: Extrapolacién de las demandas de calor, electricidad y enfriamiento auxiliar a
partir de las ecuaciones 5.14 y 5.15 con respecto a los datos calculados en el Capitulo 3
para el caso base.

e Parte 2: Se efectia el andlisis técnico presentado utilizando los objetivos de
calentamiento, electricidad y enfriamiento auxiliar de la parte 1. El analisis técnico sera
desarrollado utilizando los modelos presentados en el Capitulo 4 considerando el tipo de
sistema a analizar, ya sea combustion directa o gasificacion.

e Parte 3: Se realiza el andlisis econdmico de los esquemas extrapolados utilizando la

metodologia presentada en apartado 5.1.1.

En la Figura 5.1 se presenta un esquema general de este proceso de escalamiento.
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Flujo de cafia
a procesar Costo total
— de inversion
Parte 1 Fluio de Parte 2 Potencia Parte 3 (TIC)
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— enfriamiento — IP
0s equipos
aux. __ Flujos netos
de efectivo
D da d i f A .
— ;n;f;;ae _ El analisis técnico depende' del tipo de
eléctrica. esquema a escalar: combustion directa o
gasificacion .

Figura 5.1: Esquema generalizado del proceso de escalamiento con respecto al nivel de produccion.

Para este trabajo se propone evaluar el impacto del nivel de produccién en un 120 y 60 por ciento
con respecto al caso base para el esquema por combustion directa y posteriormente analizar los
potenciales de sobreproduccion eléctrica, flujos de bagazo (si aplican) y la capacidad de los

equipos.

En el caso del esquema por gasificacion, se propone un nivel de produccién del 185 y 55 por
ciento con respecto del nivel de produccion base. De manera andloga, se obtienen los potenciales
de sobreproduccion eléctrica y la capacidad de los equipos. En ese sentido, las turbinas a utilizar
son la Ansaldo Energia AE94.2K para el nivel de produccién del 185% y la General Electrics
6B.03 para el nivel de produccion del 55%; las caracteristicas de estas turbinas se presentaron en
la Tabla 4.11. Asi mismo, se utilizan los modelos del esquema por ciclo combinado presentados
en el Capitulo 4 y la metodologia de ajuste de turbina a condiciones de sitio y por uso de gas de

sintesis como combustible.

De manera similar, los sistemas de enfriamiento son ajustados de acuerdo con el nivel de
produccion objetivo. Para ello, primero se extrapola la capacidad de enfriamiento auxiliar
requerida por proceso a partir de la Ecuacién 5.15, considerando un aumento lineal del nivel de

produccidn:

objetivo) 518

N
Qaux (objetivo) = Qaux (base) * ( 100
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Finalmente, se utilizan las Ecuaciones 4.129 y 4.150 para calcular el nimero de equipos
requeridos, tomando en cuenta la capacidad base de cada sistema de enfriamiento: 500 ton para

el sistema por compresion de vapor y 1000 ton para el sistema de enfriamiento por absorcion.

Cabe destacar que el sistema de enfriamiento por compresion es propio del esquema por ciclo

combinado, mientras que el sistema por absorcién es utilizado en el esquema de combustion

directa.
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Capitulo 6: Andlisis de resultados

En este capitulo se presentan y discuten los resultados obtenidos del andlisis técnico y
economico de los esquemas propuestos.

6.1 Resultados del analisis técnico

En la Tabla 6.1 se presentan las demandas ponderadas de calentamiento (vapor), potencia y
enfriamiento auxiliar de proceso de acuerdo con los niveles de produccion propuestos. En esta
tabla se incluyen las demandas de los esquemas por combustion directa y gasificacion. Asi
mismo, se considerd un sobre disefio del 2.75% en la capacidad de los sistemas de enfriamiento

por compresion de vapor y absorcion.

El caso base estd representado por un nivel de produccién del 100% y corresponde a la capacidad

original de la biorefineria (493 ton/h de caiia).

Tabla 6.1: Demandas de servicios para todos los esquemas propuestos (combustion directa y
gasificacion).

Nivel de Demanda Vapor a 6.5 Vapor a2.5 Enfriamiento Enfriamiento Potencia

pror(lll;oc)c ion térl?l\lg%oml bar (kg/s) bar (kg/s) auxiliar MW) auxiliar (ton) el(islt‘l;‘l,;a
185 127.69 12.82 46.3 15.82 4625 33.54
120 82.77 8.32 30.02 10.26 3000 21.76
100 68.97 6.93 25.02 8.55 2500 18.13
60 41.38 4.16 15 5.13 1500 10.88
55 37.93 3.81 13.76 4.7 1375 9.97

Asi mismo, los flujos masicos de cafia procesada y de bagazo humedo (50%) a la salida de los

molinos con respecto a cada nivel de produccion se presentan en la Tabla 6.2.

Tabla 6.2: Flujos masicos de cafia procesada y de bagazo a la salida de los molinos.

Nivel de produccion Caia procesada (ton/h) Flujo de bagazo (kg/s)

185% 912 70.93
120% 591.6 46
100% 493 38.34
60% 295.8 23
55% 271.15 21.08
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El andlisis técnico de cada esquema y los potenciales de sobreproduccion eléctrica y de bagazo
para exportacion se basan en los datos de la Tabla 6.2 . Los resultados de los andlisis técnicos de

cada esquema se presentan en los siguientes apartados.

6.1.1 Esquema por combustion directa

En este primer apartado se presentan y discuten los resultados del andlisis técnico de los

esquemas por combustién interna y turbina de vapor.

Para simplificacion en la presentacion de resultados, en la Tabla 6.3 se detalla la nomenclatura
optada para la clasificacion de los resultados de los esquemas por combustién directa, con

respecto a la configuracion de turbina de vapor utilizada.

Tabla 6.3: Nomenclatura adoptada para los esquemas analizados.

Configuracion de turbinas Nivel de produccién (%) Nomenclatura

empleada (Esquema)
Contrapresion 120 BPT-120
Contrapresion 100 BPT-100
Contrapresion 60 BPT-60
Contrapresiéon + Condensador 120 CT-120
Contrapresion + Condensador 100 CT-100
Contrapresion + Condensador 60 CT-60

Para el caso del esquema en conformado por dos turbinas (contrapresion + con condensador) se
establecio que el 95% del bagazo seria utilizado en la generacion de energia, mientras que, para
el esquema conformado por una sola turbina de contrapresion, el flujo de bagazo utilizado para la
generacion de energia es dependiente del nivel de produccién, aunque el 5% del bagazo total
generado se sigue reservando para arranque y paro de planta. Los flujos de bagazo quemado (o

utilizado para generar vapor) por nivel de produccién y esquema, se presentan en la Tabla 6.4.

Tabla 6.4: Flujos de bagazo utilizados como combustible para los esquemas por combustion directa.

Esquema Porcentaje de bagazo Bagazo utilizado para
utilizado para energia (%) energia (kg/s)
CT-120 95 43.71
CT-100 95 36.43
CT-60 95 21.86
BPT-120 49.5 22.78
BPT-100 49.5 18.98
BPT-60 49.5 11.39
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El nimero de equipos por absorcion requeridos para cubrir la demanda de enfriamiento auxiliar
para los esquemas por combustién interna para los niveles de produccién de 120, 100 y 60 por
ciento es de 3, 2.5 y 1.5, respectivamente. Y cada equipo consume aproximadamente 2.159 kg/s

de vapor saturado a 2.5 bares de presion.

El flujo mésico de vapor generado por la quema de bagazo por esquema es calculado a partir de
los resultados de la Tabla 4.5, correspondientes al disefio conceptual del quemador de bagazo.
Asi mismo, la distribucion de vapor hacia proceso, desgasificador y para el sistema de

enfriamiento por absorcidn se presentan en la Tabla 6.5.

Tabla 6.5: Distribucién de vapor de acuerdo con el esquema propuesto.

Vapor total Vapor hacia Vapor hacia Vapor hacia Flujo de vapor a

Esquema producido P (kg/s) turbina con d It)" dor (kg/s) sistema LiBr/H20

(kes) proceso ) condensador (kgs) esgasificador S (kes)
CT-120 95.38 38.34 40.75 9.81 6.48
CT-100 79.48 31.95 33.97 8.16 5.4
CT-60 47.69 19.17 20.4 4.88 3.24
BPT-120 49.7 38.34 - 4.87 6.48
BPT-100 41.41 31.95 - 4.05 5.4
BPT-60 24.85 19.17 - 2.42 3.24

La distribucién de condensados de cada esquema se presenta en la Tabla 6.6. En el andlisis se
consideré que el flujo mésico de los condensados de proceso corresponde al 85% del vapor
destinado a proceso y que no existen pérdidas de materia en los condensados de retorno del
generador del sistema de enfriamiento y tampoco de los condensados de la turbina con
condensador. Asi mismo, en esta tabla se incluyen los flujos por agua de repuesto (o Make-up) y

los flujos de agua para enfriamiento hacia el condensador de turbina.

Tabla 6.6: Flujos mésicos de condensados por esquema. La temperatura del agua a la entada del
condensador y del agua de repuesto es de 23 °C, el agua sale del condensador a 45 °C.

Condensados Condensado Condensados del

Agua a condensador Agua de repuesto

Esquema de ([l)(l:g(;:)eso de(tlzlgr/ls);na de turbina (kg/s) s1stem?k1;g})r/H20 o Make-up (kg/s)
CT-120 32.59 40.75 1039 6.48 6.24
CT-100 27.16 33.97 868.9 54 5.2
CT-60 16.29 204 526.8 3.24 3.12
BPT-120 32.59 - - 6.48 6
BPT-100 27.16 - - 54 5
BPT-60 16.29 - - 3.24 3
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En la Tabla 6.7 se presentan las eficiencias isentropicas de las turbinas, calculadas a partir del
ajuste de las curvas de eficiencias (Forsthoffer, 2011) y la calidad del vapor a la entada del
condensador de turbina. Asi mismo, se consideré que la eficiencia isentrépica de la turbina de
contrapresion se mantiene constante durante todas las etapas de expansion, y que las eficiencias
mecanica y del generador de las turbinas son del 99.5 y 99 por ciento, respectivamente.

Tabla 6.7: Calidad del vapor a la entrada del condensador de turbina y eficiencias isentrépicas de las
turbinas de vapor por esquema. BPT: Turbina de contrapresién, CT: Turbina con condensador

Esquema Eficiencia isentropica - Eficiencia isentropica - Calidad del vapor a la entrada
BPT CT del condensador (%)
CT-120 0.781 0.872 89.41
CT-100 0.776 0.866 89.72
CT-60 0.757 0.85 90.56
BPT-120 0.778 - -
BPT-100 0.772 - -
BPT-60 0.753 - -

Los resultados de la distribucion de energia en cada esquema se muestran en la Tabla 6.8. En
esta tabla se presentan las cantidades de energia liberada por la combustién del bagazo y la
potencia eléctrica producida por cada turbina. Asi mismo, se incluye la energia removida por el
condensador y la sobreproduccion eléctrica de cada esquema al deducir el consumo por servicios

auxiliares (bombas) y por el uso a proceso en la biorefineria.

Tabla 6.8: Distribucién de energia térmica (calor) y eléctrica por esquema

. Energia Electricidad  Electricidad Energia cedida en ‘. s

liberada por . . Sobreproducciéon  Eficiencia
Esquema combustién producida - producida - el condensador eléctrica (MW)  global (%)

(MW) BPT (MW) CT (MW) MW)

CT-120 333.8 33.5 4391 86.9 54.4 50.77
CT-100 278.2 27.72 36.36 72.69 4491 50.62
CT-60 166.9 16.26 21.44 44.07 26.2 50.17
BPT-120 173.9 30.86 - - 8.5 71.02
BPT-100 144.9 25.54 - - 6.87 70.90
BPT-60 86.96 14.98 - - 3.78 70.51

Cabe mencionar que la eficiencia isentropica de las bombas de proceso es del 85% mientras que
la eficiencia isentropica de la bomba de suministro a caldera es del 80%. Estos son valores
tipicos de equipos industriales, sin embargo, la eficiencia de bomba puede ser tan hasta de un

90%.
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De acuerdo con los datos de la Tabla 6.8, la sobreproduccion eléctrica de todos los esquemas
cambia con una tendencia casi lineal. Para el caso base (representado por el esquema CT-100) se
obtuvo una produccién eléctrica bruta de 64 MW (sin contar las deducciones por servicios
auxiliares o suministro a proceso) y un nivel de sobreproduccion eléctrico de casi 45 MW. En
este contexto, Alves et al. (2015) reporta una produccion eléctrica bruta de 60 MW y 46 MW de
sobreproduccion eléctrica de un sistema cogeneracion de una biorefineria de primera generacion
por cafia de azicar, el cual utiliza 35 kg/s de bagazo con 50% de humedad para producir vapor a
530 °C y 100 bares de presiéon y cuya demanda de electricidad es de 28 kWh por tonelada de
cafla procesada (TC). En dicho sisttma de cogeneracion se emplea una turbina de
extraccion/condensacion (CEST, por sus siglas en inglés) la cual posee una extraccion a 2.5

bares de presion y una descarga a condensador de 0.135 bar.

Una ventaja que posee el uso de dos turbinas en paralelo (BPT + CT) radica en el hecho de que
la turbina con condensador puede operar en periodos donde la biorefineria no estd activa, es
decir, en una periodo fuera de la temporada de cosecha. Sin embargo, para esta tesis el andlisis se

limitar4 al periodo de maxima disponibilidad de bagazo, es decir, a la temporada de cosecha.

Dias et al. (2011) reporta una sobreproduccion eléctrica de aproximadamente 39.8 MW (79.61
kWh/TC) para la misma biorefineria del caso de estudio (destilacion doble + integracion térmica)
pero en este ultimo se utiliza vapor a 80 bares y 480 °C, por lo que es de esperarse una
sobreproduccion eléctrica inferior. Asi mismo, en dicho trabajo se utilizé el 93% del bagazo
disponible y se asumi6 un 13% de fibra en la cafia de azucar, lo cual refleja un menor flujo
masico de bagazo disponible para fines de cogeneracién y, por ende, una menor produccion

eléctrica.

Por otra parte, Dias et al. (2011) reporta una sobreproduccion de bagazo (o bagazo no utilizado
para generar energia) del 54% para un sistema conformado uUnicamente por turbina de
contrapresion, mientras que en la Tabla 6.4 el bagazo resultante para otros usos del esquema
BPT-100, es del 45.5% del bagazo total generado. No obstante, la sobreproduccién eléctrica
reportada por Dias et al.,, (2011) para el sistema por turbina de contrapresion es de
aproximadamente 3 MW (6.23 kWh/TC) y para el esquema BPT-100 es de aproximadamente 6.8

MW debido al flujo de vapor extra requerido sobre la demanda de proceso.
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En ese sentido Alves et al. (2015) reporta una produccion eléctrica total de casi 28 MW y una
sobreproduccion eléctrica de 13.88 MW para un consumo de vapor de aproximadamente 39 kg/s
a 2.5 bares de presion. En este dltimo se utiliza vapor a 530 °C y 100 bares de presion, y dado
que la demanda de vapor es superior a la del caso de estudio de este trabajo (31.94 kg/s), es de
esperarse una mayor cantidad de potencia eléctrica de salida, puesto que el flujo de vapor de
estos sistemas es dependiente de la demanda térmica del proceso. No obstante, el uso de sistemas
por una sola turbina de contrapresion estd especialmente dirigido hacia la produccién de bagazo
para otros usos, como resultado de la reduccién en la demanda de vapor por integracion térmica

y/o columnas de destilacion doble.

En la Tabla 6.6 se observa que los flujos mésicos de agua de enfriamiento para condensador de
turbina son considerablemente altos. Esto sucede por el hecho de que la mayoria de la energia
suministrada por el vapor a la entrada de la turbina es absorbida por el agua del condensador de

turbina. Este comportamiento es tipico de este tipo de turbinas (Boyce, 2010).

Como resultado, la eficiencia global de los esquemas por una sola turbina (BPT-120, BPT-100 y
BTP-60) es superior a comparacion de los esquemas conformados por dos turbinas (CT-120, CT-
100 y CT-60) a pesar de que la sobreproduccién eléctrica de estos esquemas es muy baja. Sin
embargo, como se menciond algunas lineas arriba, una gran parte de la energia del vapor es
absorbida por el agua del condensador. Estas eficiencias globales coinciden con las obtenidas por
Lian et al. (2010) para sistemas de trigeneracion por una sola turbina de contrapresion (72.8%) y
turbina con condensador (55.2% y 35.5%). La eficiencia de 35.5% corresponde al caso en donde
se produce un excedente de electricidad y la de 55.2% para el caso en donde unicamente se cubre
la demanda de proceso. Asi mismo, el flujo de agua de repuesto de todos los esquemas es
practicamente el mismo, ya que el flujo de condensados provenientes del proceso (biorefineria)

es el mismo en ambas alternativas cuyo valor corresponde al 85% del vapor usado para proceso.

6.1.2 Esquema por gasificacion y ciclo combinado

De manera similar a los esquemas por combustion directa, se opta por el uso de una
nomenclatura propia para la clasificacién de los esquemas por gasificacion analizados. Dicha
nomenclatura se presenta en la Tabla 6.9. Cabe destacar que en las etapas de disefio y ajuste a
condiciones de sitio de la turbina (etapas 1 y 2) se utiliza gas metano como combustible cuyo

poder calorifico es de 50 MJ/kg (Baakeem et al., 2015).
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Tabla 6.9: Nomenclatura empleada para los esquemas por gasificacion y ciclo combinado.

Nivel de Modelo de turbina Nomenclatura
produccion (%) empleado (Esquema)
185 AE94.2K GT-185
100 6F.03 GT-100
55 6B.03 GT-55

Los flujos de bagazo hiimedo, bagazo seco y flujo mésico de gas de sintesis limpio a la salida del
gasificador se presentan en la Tabla 6.10. En esta misma tabla se muestra el porcentaje de bagazo

a la salida de los molinos a gasificador. El remanente (si aplica) es resguardado para otros usos.

Tabla 6.10: Flujos de bagazo hiimedo, bagazo seco y de syngas limpio por esquema.

Porcentaje de

Esquema bagazo a Flujo masico de Flujo masico de Flujo masico de
gasificador (%) bagazo hiimedo (kg/s) bagazo seco (kg/s) syngas limpio (kg/s)

GT-185 100 70.94 41.73 85.82

GT-100 92.5 35.47 20.86 4291

GT-55 91.3 19.25 11.33 23.29

Como se describi6 en apartados anteriores, el modelado de las turbinas inicia con ajuste de la
turbina a condiciones de disefio, las cuales corresponden a las condiciones ISO (15 °C y 1.013
bar). Los resultados de los parametros utilizados para el ajuste de las turbinas a partir de los datos
provistos por el fabricante (condiciones de disefio) y los modelos mateméticos descritos en el
apartado 4.3.2.2 se describen en la Tabla 6.11. Asi mismo, en la Tabla 6.12 se muestra la
comparacién del desempefio de la turbina calculado comparado con los datos de desempeiio de la

turbina provistos por el fabricante (Gas Turbine World Handbook, 2018).

En la segunda etapa del modelado, se ajustan las turbinas a las condiciones de sitio (25 °C y
1.013 bar) a partir de las Ecuaciones 4.103 y 4.106 y los balances de materia y energia de cada
componente de la turbina, tomando como referencia los ajustes provistos por Gas Turbine World
descritos en el apartado 4.3.2.2.4. Los valores de desempeio de la turbina a condiciones fuera de
disefio (o de sitio) se presentan en la Tabla 6.13. Finalmente, en la tercera etapa, se evalda el
desempeiio de la turbina utilizando gas de sintesis como combustible (Tabla 6.14). En esta dltima
etapa se considera que el combustible ingresa precalentado a la cAmara de combustién, mientras
que en las etapas 1 y 2 el gas metano entra “frio” a la camara de combustién (25 °C), por

consiguiente, en las etapas 1 y 2 s6lo se considera la energia liberada por la combustion.
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Cabe mencionar que en las etapas a condiciones fuera de disefio (etapa 2 y 3) varian Unicamente
la potencia de salida de la turbina, el flujo de aire hacia la cdmara de combustidn, el flujo de
combustible, el flujo de gases exhaustos, la razén de compresion del compresor y de la turbina,
la temperatura de los gases exhaustos a la salida de la turbina y el peso molecular de los gases de

combustion. Los demds parametros se mantienen constantes con respecto a los valores de disefio.

Bajo este contexto, tnicamente la eficiencia isentrépica del compresor de aire fue calculada a
partir de los modelos provistos por Baakeem et al. (2015) ya que la eficiencia calculada por la
Ecuacién 4.90 era demasiado alta con respecto a datos publicados en la literatura para turbinas
con caracteristicas similares (Kim et al., 2010; Rodrigues et al., 2007; E. B. Silva et al., 2012).
Por consiguiente, las eficiencias isentrépicas del expansor de la Tabla 6.11 fueron adaptadas con
respecto a los datos de turbinas industriales reportados por Rodrigues et al. (2007).

Tabla 6.11: Parametros utilizados para el modelado y ajuste de las turbinas de gas en sus valores a
condiciones 1SO.

Parametro Unidades | AE94.2K 6F.03 6B.03
Compresor de aire
Caida de presion en el filtro de aire % 1 1 1
Presion de entrada al compresor bar 1.003 1.003 1.003
Flujo masico del aire kg/s 530 217.5 142.5
Temperatura isentrépica de descarga °C 306 357.3 315.1
Eficiencia isentrépica del compresor - 0.887 0.857 0.882
Temperatura real de descarga °C 342.1 412.1 353.9
Potencia suministrada al compresor MW 178.9 89.74 49.91
Camara de combustion
Flujo de combustible kg/s 9.75 4.763 2.625
Caida de presion en el combustor % 3 4 6
Presion a la salida de la cdmara bar 11.67 15.79 11.972
Temperatura de entrada de turbina °C 1082 1261 1090
Eficiencia de combustién % 99.9 99.9 99.9
Peso molecular de los gases a la salida del combustor | kg/kmol 28.44 28.37 28.44
Turbina (expansor)

Flujo mésico de gases exhaustos kg/s 539.8 222.3 145.15
Aumento de presion a la descarga % 1.5 1.5 1.5
Presion de descarga bar 1.028 1.028 1.028
Temperatura isentropica de descarga °C 478 528.6 4779
Eficiencia isentrdpica de la turbina - 0.895 0.882 0.885
Temperatura real de descarga °C 544.7 619.9 551.9
Potencia eléctrica de la turbina (terminales) MW 171.7 86.96 44.16
Eficiencia mecdnica % 99.5 99.5 99.5
Eficiencia de generador eléctrico % 99 98.7 98
Eficiencia térmica final % 35.2 36.51 33.645

141



Capitulo 6: Analisis de resultados

Tabla 6.12: Comparacion del desempefio de turbina calculado y con respecto al reportado por el
fabricante (Gas Turbine World Handbook, 2018).

AE94.2K

Parametro Unidades | Calculado Fabricante Error (%)
Potencia eléctrica neta en terminales MW 171.70 170.00 1.00
Flujo de combustible kg/s 9.75 9.32 4.67
Flujo de gases exhaustos kg/s 539.80 539.80 0.00
Temperatura de gases exhaustos °C 544.770 545.00 -0.06
Eficiencia térmica % 35.20 36.50 -3.56

6F.03

Parametro Unidades | Calculado Fabricante Error (%)
Potencia eléctrica neta en terminales MW 86.96 87.00 -0.05
Flujo de combustible kg/s 4.76 4.76 0.00
Flujo de gases exhaustos kg/s 222.30 222.30 0.00
Temperatura de gases exhaustos °C 619.90 620.00 -0.02
Eficiencia térmica % 36.51 36.50 0.03

6B.03

Parametro Unidades | Calculado Fabricante Error (%)
Potencia eléctrica neta en terminales MW 44.16 44.00 0.36
Flujo de combustible kg/s 2.63 2.63 -0.02
Flujo de gases exhaustos kg/s 145.15 145.15 0.00
Temperatura de gases exhaustos °C 551.90 550.55 0.25
Eficiencia térmica % 33.65 33.50 0.43

Tabla 6.13: Desempefio de la turbina a condiciones de sitio junto con el desempefio predicho a partir de
los ajustes provistos por Gas Turbine World.

AE%4.2K

Parametro

Unidades

Calculado Ajuste GTW Error (%)

Potencia eléctrica neta en terminales MW 159.60 157.86 1.10
Flujo de combustible kg/s 9.25 8.80 5.11
Flujo de aire kg/s 512.3 -
Razén de compresion - 11.59 -
Potencia consumida por el compresor MW 175.40 -
Temperatura de gases exhaustos °C 550.10 -
Peso molecular de los gases exhaustos | kg/kmol 28.45 -
Eficiencia térmica % 34.51 35.90 -3.87
6F.03
Parametro Unidades | Calculado Ajuste GTW Error (%)
Potencia eléctrica neta en terminales MW 81.10 80.79 0.39
Flujo de combustible kg/s 4.53 4.50 0.52
Flujo de aire kg/s 210.2 -
Razén de compresion - 15.85 -
Potencia consumida por el compresor MW 88.08 -
Temperatura de gases exhaustos °C 625.80 -
Peso molecular de los gases exhaustos | kg/kmol 28.37 -
Eficiencia térmica % 35.84 35.90 -0.17
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6B.03
Parametro Unidades | Calculado Ajuste GTW Error (%)
Potencia eléctrica neta en terminales MW 41.00 40.86 0.35
Flujo de combustible kg/s 2.50 248 0.54
Flujo de aire kg/s 137.7 -
Razén de compresion - 12.27 -
Potencia consumida por el compresor MW 48.93 -
Temperatura de gases exhaustos °C 557.40 -
Peso molecular de los gases exhaustos | kg/kmol 28.45 -
Eficiencia térmica % 32.87 32.90 -0.09

De acuerdo con los datos presentados en la Tabla 6.12 y la Tabla 6.13 el principal efecto del
cambio en la temperatura ambiente sobre la turbina es la reduccién del flujo mésico del aire
circulante por el compresor, considerando que el compresor succiona un volumen constante de
aire del ambiente. Ademads, ocurre una reduccién del flujo de combustible ya que se necesita
menos energia hacia la cdmara para alcanzar la temperatura de turbina objetivo (o de salida de
camara). Dado que la potencia generada por la turbina es proporcional al flujo mésico que circula
a través de ella, la reduccion en el flujo mésico se refleja directamente sobre la potencia generada

por el expansor (turbina), asi como; sobre la potencia neta producida por la turbina de gases.

En ese contexto, también se presenta una reduccion en la razén de compresién del compresor de
aire por el ajuste de la presién a la entrada de la turbina. Asi mismo, ocurre un aumento en la
temperatura de los gases de combustion exhaustos a la salida de la turbina y la reduccién en la
eficiencia térmica de la turbina. Todos estos cambios descritos anteriormente sobre el desempefio
de la turbina coinciden con aquellos reportados por Hannemann (2009), Olav (2010), Ibrahim &
Rahman (2012) y Baakeem et al. (2015), donde evalian el desempefio de turbinas de gases a
diferentes condiciones de operacion, destacando los efectos por la modificacién en las

condiciones ambientales.

Para la simulacién de las turbinas en las etapas 1 y 2, no se consideraron las deducciones por
compresion del gas metano hacia la cdmara de combustion. Esta suposicion es frecuente cuando
se hacen célculos de disefio en turbinas de gases de ciclo simple y por ciclo combinado,
utilizando gas natural o gas metano como combustible (Baakeem et al., 2015; Boyce, 2010;

Flatebg, 2012; Olav, 2010).
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En la Tabla 6.13 se presenta la comparacion del desempefio de la turbina calculado a partir de los
modelos de turbina con respecto al desempeio utilizando los factores de ajuste provistos por Gas
Turbine World. Por consiguiente, el error mdximo entre ambos valores es de aproximadamente
5% con respecto a los valores obtenidos por los ajustes de Gas Turbine World, dicho porcentaje
de error corresponde al flujo mdsico de combustible de la turbina AE94.2K. El flujo de
combustible de las condiciones de referencia (o por los ajustes de GTW) fue calculado a partir de
la Ecuacion 4.82 y los datos de fabricante. Este flujo también fue utilizado como valor inicial
para el cdlculo del flujo de combustible en los balances de materia y energia de la cdmara de

combustion.

Como se mencioné en apartados anteriores, una ventaja del uso de gas de sintesis como
combustible radica en un aumento considerable en el flujo de combustible y, por ende, del flujo
mdsico de gases a la salida de la turbina, lo que refleja una mayor potencia neta de salida. Sin
embargo, el aumento del flujo masico de los gases conlleva a un aumento de la presién de
descarga de turbina y, en consecuencia, a un aumento en la razén de compresion en el compresor
de aire a valores por encima de la razén de disefio, lo que implicaria una operacién un tanto

riesgosa del compresor.

Este comportamiento ha sido reportado por varios autores, en los que destaca Sinchez et al.
(2010) en donde analizaron el desempeiio de la turbina utilizando gas natural y 9 tipos diferentes
de gas de sintesis. Sdnchez et al. (2010) concluyeron que mientras mds bajo sea el poder
calorifico del gas de sintesis, mayor es el fluyjo de combustible a emplear para alcanzar la
temperatura de turbina con respecto al uso del gas natural como combustible, y mayor es la razén
de compresion del compresor, obteniendo razones muy por encima de los valores de disefio o
cuando se utiliza gas natural como combustible. Esto implicaria un modo de operacién riesgoso

para la turbina.

En ese sentido, se propuso reducir el fluyjo masico de los gases a la entrada de la turbina
(expansor) a partir de la extraccion de una parte del aire a la descarga de la turbina, de tal forma
que la razén de compresion se asemeje a las condiciones de sitio, o en su defecto, a las de disefio.
Esta opcidn ha sido utilizada por multiples autores para aliviar la tensién sobre la turbina cuando
se utilizan gases de bajo poder calorifico como combustible (Kim et al., 2010; Olav, 2010; E. B.

Silva et al., 2012).
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La porcidn de aire extraida es dirigida al proceso de gasificacion, ya que este se ejecuta a una
presion relativamente alta (10 bar). Un modo de operacién similar es reportado en un trabajo de
Consonni & Larson (1994). En la Tabla 6.14 se presentan los datos de desempeio de la turbina

utilizando gas de sintesis como combustible.

Tabla 6.14: Desempeiio de las turbinas de gases utilizando syngas como combustible.

Parametro Unidades | AE94.2K 6F.03 6B.03
Compresor de syngas
Potencia consumida por el compresor de syngas MW 4464 4564 1.459
Temperatura del syngas a la salida del compresor °C 100.25 140.05 108.05
Compresor de aire
Flujo maésico del aire a combustor kg/s 452.8 183 1229
Flujo maésico de aire extraido kg/s 54.2 2721 1477
Flujo madsico de aire extraido a la atmdsfera kg/s 5.123 - -
Razén de compresion - 11.846 16461 12.66
Temperatura de descarga del compresor de aire °C 360 435 3739
Potencia consumida por el compresor de aire MW 177.5 89.93 49.77
Camara de combustiéon
Flujo maésico de syngas al combustor kg/s 85.82 4291 2329
Peso molecular de los gases a la salida del combustor | kg/kmol 29.06 29.1  29.06
Turbina (expansor)
Flujo maésico de gases exhaustos kg/s 538.58 2259 146.2
Temperatura de descarga de turbina °C 555 631 560
Potencia eléctrica de la turbina (terminales) MW 165.3 86.74 4341
Eficiencia térmica (base LHV, sin precalentamiento) % 33.53 35.18 3243

En esta tercera etapa se ajust6 el flujo de syngas y de aire extraido de tal forma que se alcanzara
la misma temperatura de los gases a la salida de la cdmara de combustion. También se considerd
el calor sensible del gas a la salida del compresor de syngas, reduciendo en un 2% el flujo de
combustible requerido por la cdmara de combustién si s6lo se tomara en cuenta la energia

liberada por la combustién (poder calorifico).

Los resultados presentados en la Tabla 6.14 son consistentes con los reportados por Chacartegui
et al. (2013), E. B. Silva et al. (2012) y Sanchez et al. (2010) en donde ocurre un incremento en
la produccion eléctrica y en la razén de compresion del compresor de aire por uso de gas de
sintesis como combustible. Asi mismo, ocurre un aumento en el peso molecular de los gases a la
salida de la cdmara de combustiéon que oscila entre un 2 a 2.5 por ciento con respecto a los

valores de la turbina utilizando gas natural a condiciones de sitio, presentados en la Tabla 6.13.
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Para el caso de la turbina AE94.2K se tuvo que extraer el 1% del aire succionado por el
compresor (5.123 kg/s) para alcanzar la temperatura de turbina cuando se utiliza gas natural, ya
que la cantidad de bagazo disponible no era suficiente para cubrir todo el syngas requerido por la

turbina, utilizando inclusive el 100% del bagazo disponible por la biorefineria.

Asi mismo, las razones de compresion de las turbinas a condiciones de sitio (etapa 2) y al usar
syngas (etapa 3) difieren aproximadamente en un 2.5-3.8 por ciento con respecto a los valores de
la etapa 2. Estos valores podrian considerarse como valores de operacion seguros, tomando en
cuenta que la razén de compresion puede aumentar hasta un 15% del valor de disefio cuando se
cambia el gas natural por syngas, y a partir de un 12.5% es considerado como una zona de
operacion insegura para la turbina, y requeriria de la modificacion en la geometria del compresor
de aire (Chacartegui et al., 2013; Rodrigues et al., 2007; Sanchez et al., 2010; E. B. Silva et al.,
2012). Lo recomendable seria utilizar los diagramas caracteristicos del compresor y turbina para
estimaciones mucho mads precisas, sin embargo, estos no se encuentran disponibles en la

literatura abierta y su lectura a veces resulta un poco ambigua.

Por otra parte, los resultados de los cdlculos de los balances de materia y energia de los otros
componentes que conforman el esquema de ciclo combinado y gasificaciéon (HRSG, turbina de

vapor, secador, sistema de enfriamiento y bombas) se presentan en la Tabla 6.15.

Un aspecto importante por destacar es la temperatura a la salida del generador de vapor (HRSG).
Estos gases pueden ser enfriados a temperaturas cercanas a los 100 °C, no obstante, el grado de
enfriamiento dependerd en primera instancia del punto de rocio dcido de los gases, como
resultado del contenido de azufre presente en el combustible (Mohammed, 2019). En los tres
esquemas propuestos (GT-185, GT-100 y GT-55) la temperatura de los gases se encuentra por
encima de los 200 °C, esto con el proposito de garantizar un secado completo de la biomasa, sin

embargo, esta temperatura restringe el flujo de vapor a la salida del generador de vapor.

En consecuencia, para garantizar que toda la demanda de vapor es cubierta por la planta, el
balance de energia del generador de vapor se hizo dependiente de la temperatura de los gases en
el secador. Es decir, primero se calcul6 la demanda térmica del secador, asi como, la temperatura
de los gases a la entrada y salida de éste. Una vez hecho esto, la temperatura a la entrada del
secador es usada en el balance de energia del generador de vapor y asi obtener la energia

disponible para generar vapor a alta presion.
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Tabla 6.15: Resultados de los cdlculos de balances de materia y energia de los otros componentes del
esquema por ciclo combinado y gasificacion.

Pardmetro Unidades GT-185 GT-100 GT-55
Generador de vapor (HRSG)
Temperatura pinch °C 15 25 15
Temperatura de acercamiento (approach) °C 10 10 10
Temperatura de los gases a la entrada del generador de vapor °C 555 631 560
Temperatura de los gases a la salida del generador de vapor °C 225 211.6 2094
Temperatura de los gases a la entrada del evaporador °C 480.9 5354 4933

Flujo masico de gases exhaustos
Presién de vapor generado
Temperatura de vapor generado
Flujo maésico del vapor generado
Temperatura del agua a la entrada del economizador °C 118.3 118.3 118
Energia recuperada de los gases (Qyrsg)

kg/s 538.58 2259 146.2
bar 83.77 83.77 63
°C 504.3 5099 4604

kg/s

67 36.13 1991

MW  194.365 105.328 56.209

Bomba a alimentacion del generador de vapor
Eficiencia isentrépica
Potencia consumida

0.8 0.8 0.8

MW 0.8735 04711 0.1943

Bomba de condensados

Eficiencia isentrépica
Potencia consumida

0.85 0.85 0.85

MW 0.0047 0.002545 0.0014

Turbina de vapor

Eficiencia isentrépica de turbina
Potencia eléctrica generada por la turbina

- 0.7853  0.7675 0.7534
MW 40.46 2157  10.25

Secador de biomasa

Flujo de vapor a la salida del secador

Temperatura de rocio de los gases exhaustos

Energia recuperada de los gases (Qgecador)

kg/s 29.21 14.6 7.928
°C 35.67 38.92  35.66
Temperatura de los gases a la salida del secador °C

91.7 552 76.2

MW 78.506 39.253  21.309

Sistema de enfriamiento por compresion
Nuimero de equipos de enfriamiento requeridos -
Potencia total consumida por los compresores MW 3.113 1.683  0.925

9.25 5 2.75

Desgasificador

Flujo masico de vapor a desgasificador (6.5 bar de presion) kg/s 7.811 4179 2317
kgls 9.334 5 2.774

Flujo mésico de agua de repuesto (Make-up)

En la Tabla 6.16, se presentan las fracciones molares de las especies a la salida de la cdmara de

combustion en las etapas 1, 2 y 3 del andlisis de las turbinas.

Tabla 6.16: Composicion molar de los gases a la salida de la cdmara de combustion.

Etapa 1 (condiciones de disefio)

Etapa 2 (Condiciones de sitio)

Etapa 3 (Uso de syngas) |

Especie
CO;
H,0O

0,
N>

GT-185 GT-100 GT-55
0.032 0.038 0.032
0.064 0.076 0.064
0.139 0.126 0.139
0.764 0.760 0.765

GT-185 GT-100 GT-55
0.031 0.037 0.032
0.063 0.075 0.063
0.141 0.128 0.140
0.765 0.761 0.765

GT-185 GT-100 GT-55
0.070  0.083 0.070
0.057 0.068 0.057
0.124  0.107 0.124
0.749  0.742  0.749
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La temperatura a la salida del secador para los esquemas GT-185 y GT-55 se encuentran dentro
del rango técnico reportado por Sosa-Arnao et al. (2006) de aproximadamente 75 °C para
secadores que utilizan gases exhaustos como medio de secado. Sin embargo, para el esquema
GT-100 la temperatura se encuentra unos 20 °C por debajo de este rango. A pesar de esto, la
temperatura de los gases a la salida del secador para este esquema se encuentra aproximadamente

16 °C por encima de la temperatura de rocio de los gases.

En ese contexto, Mohammed (2019) menciona que es posible reducir la temperatura de estos
gases hasta los 65 °C siempre y cuando los combustibles utilizados en la turbina contengan un
bajo (o nulo) contenido de azufre; tal es el caso del gas natural y el gas de sintesis. Sin embargo,
desde un punto de vista econémico, el enfriamiento de los gases por debajo de los 100 °C

implicaria el uso de equipos de grandes dimensiones.

Con respecto al generador de vapor, se utiliz6 un pinch de 15 °C como valor minimo. La
reduccién de este pardmetro permitiria una mayor produccién de vapor a costa de un aumento en
el tamafio del equipo. De acuerdo con Eriksen (2017), la reduccién en 3 °C en la temperatura
pinch implicaria un aumento en el 10% del 4rea de transferencia requerida por el equipo y solo el
1% de incremento en el flujo de vapor. Asi mismo, en los tres esquemas se implement6 una

temperatura de acercamiento (approach) de 10 °C.

Para el caso del esquema GT-100 se utiliz6 una temperatura pinch de 25 °C debido a que la
pendiente de los gases resultaba considerablemente pronunciada, como resultado de la alta

temperatura de estos a la salida de la turbina (630 °C).

En este contexto, para poder reducir la temperatura pinch era necesario aumentar la presion del
vapor o bien, reducir la temperatura de los gases a la salida del generador de vapor. Sin embargo,
dado que los gases a la salida del secador ya se encontraban por debajo del limite técnico
permisible (55 °C) esta opcion era poco recomendable y el aumentar la presiéon de vapor
implicaria el uso de materiales especiales que resistieran presiones por encima de los 80 bares de
presion, asi mismo, se requeriria un mayor flujo de calor de los gases para precalentar el agua en
el economizador, lo que implicaria un mejor flujo de vapor generado por el evaporador. A esto se
le suma el incremento sobre del drea de transferencia y, por ende, del tamafio del equipo en
general por la reduccion en el pinch. En consecuencia, la mejor opcion resultaba en mantener el

pinch a una temperatura de 25 °C.
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Los perfiles de temperatura (diagramas T-Q) de los esquemas GT-185, GT-100 y GT-55 se

presentan en la Figura 6.1, Figura 6.2 y Figura 6.3, respectivamente.

Figura 6.1:

Temperatura (°C)

Figura 6.2:
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Figura 6.3:

Temperatura (°C)

580
550
520
490
460
430
400
370
340
310
280
250
220
190
160
130
100

0 15 30 45 60 75 90 105 120 135 150 165 180 195
Calor recuperado (MW)

Perfil de temperatura del generador de vapor para el esquema GT-185.

660
625
590
555
520
485
450
415
380
345
310
275
240
205
170
135
100

0 6 12 18 24 30 36 42 48 54 60 66 72 78 84 90 96 102108
Calor recuperado (MW)

Perfil de temperatura del generador de vapor para el esquema GT-100.

610
580
550
520
490
460
430
400
370
340
310
280
250
220
190
160
130
100

0 4 8 12 16 20 24 28 32 36 40 44 48 52 56 60
Calor recuperado (MW)

Perfil de temperatura del generador de vapor para el esquema GT-55.
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Finalmente, en la Tabla 6.17 se presenta la produccion eléctrica total (Turbina de gas + turbina
de vapor), la sobreproduccién eléctrica (electricidad disponible para venta) y la eficiencia global

calculada por cada esquema.

Tabla 6.17: Produccién eléctrica total, sobreproduccion eléctrica y eficiencia global por esquema.

Pardmetro Unidades GT-185 GT-100 GT-55
Produccién eléctrica total (GT + ST) MW 207.76  108.31 53.66
Sobreproduccioén eléctrica MW 163.8 8346 41.11
Eficiencia global % 5322 5589 538

Con respecto a estos datos, la produccién eléctrica total para el esquema GT-185 es de
aproximadamente 207.76 MW vy corresponde a un 24.3% superior al sistema de cogeneracion
por gasificacion reportado por Pedroso et al. (2017) el cual produce 167 MW de potencia total.
Este ultimo utiliza una turbina con caracteristicas similares a la usada en el esquema GT-185. Sin
embargo, en el sistema reportado por Pedroso et al. (2017) el flujo de bagazo himedo procesado

(50% de humedad) es de aproximadamente 80.58 kg/s, un 12% superior al esquema GT-185.

En ese contexto, el sistema de cogeneracion reportado por Machin et al. (2021) el cual utiliza la
misma turbina que Pedroso et al. (2017) produce alrededor de 186 MW de potencia eléctrica, no
obstante, el sistema de gasificacion utilizado por Machin et al. (2021) consiste en un gasificador
de flujo arrastrado presurizado, mientras que Pedroso et al. (2017) utiliza en primera instancia un

gasificador de lecho fluidizado atmosférico.

Otro factor importante radica en el hecho de que el flujo mésico de gases exhaustos del esquema
GT-185 es superior al flujo mésico de la turbina a condiciones de sitio utilizando gas natural
como combustible. Mientras que los sistemas reportados por Pedroso et al. (2017) y Machin et
al. (2021) mantienen los flujos mésicos de los gases exhaustos como si se empleara gas natural
como combustible. En consecuencia, es de esperarse una mayor produccion eléctrica por parte
del esquema GT-185. Asi mismo, la demanda de vapor del esquema GT-185 es 37% superior

con respecto al sistema reportado por Pedroso et al. (2017).

Por consiguiente, es de esperarse una mayor produccién eléctrica por parte de las turbinas de
vapor, aunado de que la condiciones del vapor generado de este tltimo son de 64 bares y 503 °C,

mientras que las condiciones del vapor del esquema GT-185 son de 83.77 bares y 504 °C.
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Ademas, la eficiencia global para el sistema reportado por Pedroso et al. (2017) y Machin et al.
(2021) (la cual es calculada de una forma similar a esta tesis) es del 39.1 y 39.86 por ciento,
respectivamente. Estas eficiencias son menores a la obtenidas por los esquemas de esta tesis,
principalmente por el hecho de que no se consideran las contribuciones por enfriamiento auxiliar
y la demanda térmica de los sistemas reportados por Machin et al. (2021) y Pedroso et al. (2017)

es inferior a la del esquema GT-185.

Un comportamiento similar es presentado en el esquema GT-100 en donde la produccion
eléctrica por parte de la turbina de gases es de 86.74 MW al utilizar syngas como combustible.
En ese contexto, Copa Rey et al. (2021) reporta una produccién total de 74.2 MW de potencia
eléctrica para dos sistemas de cogeneracion por gasificacién y ciclo combinado, los cuales
utilizan un gasificador a condiciones atmosféricas y bajo presurizacion. En ambos sistemas se
emplea la misma turbina que el esquema GT-100, la GE 6F.03. No obstante, en el andlisis
realizado por Copa Rey et al. (2021) las condiciones atmosféricas son diferentes a la del esquema
GT-100 y el flujo masico se mantiene a las mismas condiciones como si se utilizara gas natural,

es decir, no aumenta a pesar de que se utiliza gas de sintesis como combustible.

Ademais, en los sistemas reportados por Copa Rey et al. (2021) se procesan alrededor de 30.2
kg/s de bagazo himedo (50% de humedad) para el gasificador en condiciones atmosféricas y
29.3 kg/s en el sistema de gasificacion presurizado, mientras que en el esquema GT-100 se
procesan 35.47 kg/s de bagazo huimedo, es decir, se procesan un 17% y 21% extra,
respectivamente. Cabe destacar que, en los sistemas reportados por Copa Rey et al. (2021)
Pedroso et al. (2017) y Machin et al. (2021) se gasifica bagazo con 20% de humedad, mientras

que en esta tesis la humedad del bagazo es del 15%.

Si bien en todos los esquemas desarrollados se cubren las demandas de vapor, potencia eléctrica
y enfriamiento auxiliar requeridas por el proceso, es preciso destacar que la sobreproduccion
eléctrica juega un papel importante en las plantas tanto de cogeneraciéon como de trigeneracion
debido a que ésta puede ser exportada para su venta, y asi, lograr amortiguar los costos por
inversion y operacion, que por lo regular, suelen ser altos (Caputo et al., 2005; Lian et al., 2010;

Shabbir & Mirzaeian, 2016).

En ese sentido, en la Figura 6.4 se muestran los potenciales de sobreproduccion eléctrica de

todos los esquemas por combustion directa y gasificacion analizados.
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Figura 6.4: Potenciales de sobreproduccion eléctrica de los esquemas desarrollados: combustién directa y
gasificacion.

Los potenciales de sobreproduccion eléctrica de los esquemas por gasificacion son
considerablemente superiores a los de combustién interna, inclusive el sistema mas pequeio
(GT-55) presenta una sobreproduccion eléctrica superior al esquema CT-60 y muy cercana a la
generada por el esquema CT-100. Esta tendencia es consistente con la reportada por multiples
autores (Alves et al., 2015; Consonni & Larson, 1994; Copa Rey et al., 2021; Deshmukh et al.,
2013; Dias, Modesto, et al., 2011; Llerena Pizarro et al., 2015; Machin et al., 2021; Pedroso et
al., 2017) en donde destacan que los sistemas por gasificacion y ciclo combinado presentan una
mayor sobreproduccién eléctrica que aquellos basados en combustion directa y ciclos Rankine,

independientemente de que estos utilicen vapor a muy altas presiones (>60 bar) y temperaturas
(>480 °C).

Otra de las razones por la que se esta optando por el uso de sistemas de gasificacion sobre los
sistemas por combustion directa radica en el hecho de que emiten menos gases de efecto
invernadero sobre la atmoésfera, independientemente de que ambos emiten diéxido de carbono
neutro, ambos sistemas emiten gases como metano, 6xidos de azufre y 6xidos de nitrégeno, los

cuales son altamente nocivos para la salud y el medio ambiente.

En la Tabla 6.18 se presenta una comparacion de las emisiones generadas por combustion directa
(con 30% de exceso de aire) y gasificacion del bagazo de cafia mediante un gasificador de lecho
fluidizado en donde se destaca un menor flujo de gases nocivos a la atmdsfera al gasificar el

bagazo.
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Tabla 6.18: Emisiones por combustidn directa y gasificacién con respecto por kg de biomasa fresca.
Adaptado de (Machin et al., 2021).

Combustion directa Gasificacion

Emisiones kg/kgpagazo kg/Kgbagazo
CO 4.61x10° 9x107
CH4 5.76x10° 9x107
SO, 2.9x107 2x107
NOy 7x10° 7x107
Particulas < 2.5 pym 6.07x107 5.7x107

Si bien son mudltiples las ventajas que ofrecen los sistemas por gasificacion y ciclo combinado
aun existen limitaciones técnicas que impiden su aplicacién a grandes escalas, principalmente en
las etapas de pretratamiento de la biomasa. Sin embargo, multiples autores destacan que es
cuestiéon de tiempo para que estos desplacen parcial o totalmente a los sistemas tradicionales
basados en combustién directa y turbinas de vapor (Copa Rey et al., 2021; Machin et al., 2021;
Michailos et al., 2017; Pedroso et al., 2017; Santos et al., 2020; Thomson et al., 2020).

6.2 Resultados del analisis econémico
En los siguientes apartados se presentan los resultados del andlisis econdmico por esquema. Se
presentan los costos totales por inversion, operacion y flujos de efectivo con base en la

metodologia desarrollada en el Capitulo 5.

6.2.1 Esquema por combustion directa

En este apartado se presentan los resultados del andlisis econdémico de los esquemas por
combustién interna. En primera instancia, se desglosan los resultados de los costos totales por
inversion (TIC). En la Tabla 6.19 se presentan los costos de los equipos (PE), asi como los costos
de equipos auxiliares conformados por tuberia (PC), equipo eléctrico (E) y por obra civil (CW)
por esquema. Cabe destacar que todos los costos de los equipos fueron actualizados al afio 2019
a partir de los indices de costos CEPCI. En ese sentido, como se describié en el capitulo 5, los
costos por equipos se encuentran divididos en tres categorias: 1) Costos de los equipos de la
planta, 2) Costos de los equipos de pretratamiento y 3) Costos de los equipos para tratamiento de
efluentes. No obstante, en las ultimas dos categorias se suman todos los costos de las

correlaciones descritas en la Tabla 5.2 en un costo neto por categoria.
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Tabla 6.19: Costos de los equipos (PE) y por sistemas auxiliares (tuberias, equipo eléctrico y obra civil)
para los esquemas por combustion directa. Costos en millones de délares (M$).

CT-120 CT-100 CT-60 | BPT-120 BPT-100 BPT-60
Costos por equipos (PE)
1. Equipos de la planta de trigeneracion
Quemador de bagazo (caldera) 24910 23.260 18.390| 18.780 17.030 12.410
Turbina de contrapresiéon 8.769  7.647 5.271 8.275 7.242 4.974
Turbina con condensador 11.090 9.665 6.575 - - -
Generador de turbina de contrapresion 1.342  1.121 0.676 1.241 1.037 0.625
Generador de turbina con condensador 1.735 1450 0.878 - - -
Condensador de turbina 1.326 1.109 0.672 - - -
Sistema de enfriamiento por absorcién 0.836 0.697 0418 | 0.836 0.697 0.418
Bomba de alimentacion a caldera 0.317 0.279 0.194 | 0.200 0.176 0.122
Bomba a la salida del tanque de condensados 0.010  0.009 0.006 | 0.006 0.005 0.004
Bomba de condensador de turbina 0.007  0.006 0.004 - - -
2. Pretratamiento de la biomasa 5.640 4.832 3.156 | 2.696 2.327 1.553
3. Tratamiento de efluentes 7.169  6.404 4.681 4.164 3.730 2.745
Costos por tuberias (PC) 6.008 5.249 3.617 3.151 2.769 1.941
Costos por equipo eléctrico (E) 14950 13.220 9.369 | 8.230 7.283 5.169
Costos por obra civil (CW) 11.120 10.310 8.344 | 7.709 7.156 5.808
Costos totales por equipos y auxiliares 95.229 85.257 62.251| 55.288  49.452 35.769

Los costos por instalacion (DIC), ingenieria (EG), servicios auxiliares (AS), instrumentacién y
preparacion del sitio (SIC) y por arranque (SU) se presentan en la Tabla 6.20. En ese sentido, en

la misma tabla se muestran los totales de inversion (TIC) por esquema.

Tabla 6.20: Costos totales de inversion (TIC) de los esquemas por combustion directa. Costos en millones

de dédlares (M$).

CT-120 CT-100 CT-60 | BPT-120 BPT-100 BPT-60
Costos directos por instalacién (DIC) 18.948 16.950 12.276| 10.860 9.675 6.855
Costos por disefio e ingenieria (EG) 7.579  6.780 4910 | 4.344 3.870 2.742
Costos por servicios auxiliares (AS) 9.474 8.475 6.138 | 5.430 4.838 3.428
Costos por instrumentacion y preparacién del sitio (SIC) 12.632  11.300 8.184 | 7.240 6.450 4.570
Costos por arranque (SU) 6.316  5.650 4.092 | 3.620 3.225 2.285
Costos totales de inversion (TIC) 150.178 134.412 97.851| 86.782 77.509 55.648

De acuerdo con la Tabla 6.19, los equipos con mayor impacto en la inversién son la caldera y las
turbinas. El precio de la caldera de bagazo del esquema CT-100 coincide con el reportado por
multiples autores, el cual ronda alrededor de los 19.7 M$ para una capacidad de planta de 500

toneladas de cafia por hora (Cortes-Rodriguez et al., 2018; Palacios-Bereche et al., 2015).
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Bajo este contexto, los precios de las turbinas de vapor coinciden con los reportados por la EPA
(United States Environmental Protection Agency, 2007) para la evaluacién econdmica de plantas
de cogeneracion y generacion de potencia por biomasa, los cuales son de aproximadamente
3.250 MS$ para las turbinas de contrapresiéon con capacidad de 8 MW y de 7.525 M$ para
turbinas con condensador con capacidad de 23.3 MW. Asi mismo, Lian et al. (2010) y Sartori da
Silva & Matelli (2019) reportan que el precio de una turbina de vapor con capacidad de 1 MW
ronda alrededor de 1.1 MS$. Los costos por compra de equipos (PE) para el esquema CT-100
coinciden con los costos reportados por Palacios-Bereche et al. (2015) para la planta de
cogeneracion de una biorefineria con capacidad de 500 TC/hora, los cuales son de
aproximadamente 83.2 M$. Los costos del sistema de enfriamiento fueron calculados a partir del

producto del nimero de equipos por el valor de la correlacion con respecto a la capacidad base.

Los costos operativos (TOC) de los esquemas por combustion directa se muestran en la Tabla
6.21. En estos se incluyen: los costos por mantenimiento (M), manejo de residuos sélidos (como
cenizas) y la mano de obra (OL).

Tabla 6.21: Costos operativos (TOC) por esquema de combustidn directa. Costos representados en
millones de délares (M$).

CT-120 CT-100 CT-60|BPT-120 BPT-100 BPT-60

Mano de obra (OL) 0.468 0.468 0.468 | 0.468 0.468 0.468
Transporte de cenizas (AT) 0.523 0436 0.261 | 0.272 0.227 0.136
Tratamiento de cenizas (AR) 0.202 0.169 0.101 | 0.105 0.088 0.053
Mantenimiento (M) 2.252 2.017 1467 | 1.302 1.163 0.835

Aseguramiento y costos generales (IG) 1.501  1.345 0.978 | 0.868 0.776 0.557
Costos totales de operacion (TOC) 4947 4.434 3.275| 3.016 2.722 2.049

Finalmente, en la Tabla 6.22 se presentan los pardmetros de los flujos de efectivo de cada
esquema. En ese sentido, también se presenta el valor presente neto (NPV) de cada esquema,
tomando en cuenta que los flujos de efectivo son constantes cada afio y que los impuestos son
calculados con respecto a las ganancias del afio anterior. Por consiguiente, los impuestos en el
afio 1 son cero (Ray Sinnot, 2019). Dado que los flujos de efectivo son descontados bajo un
interés compuesto (tasa de descuento), los flujos de efectivo que se encuentran en los dltimos
aflos de operacion son considerablemente inferiores a aquellos que surgen en los primeros afios
de operacidn, es por ello por lo que es mds relevante el capital ganado durante los primeros afios

de operacion de la planta. A esto se le conoce como “el valor del dinero en el tiempo”.
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Tabla 6.22: Elementos de los flujos de efectivo para los esquemas por combustion directa. Todos los
elementos estan representados en millones de délares (M$).

Elemento CT-120 CT-100 CT-60 | BPT-120 BPT-100 BPT-60

Ganancias por venta de electricidad (Re.) 31.569 26.062 15.204 | 4.905 3.984 2.192
Ganancias por venta de bagazo (Ry) - - - 6.056 5.047 3.028
Flujo de efectivo por ahorro de electricidad (P.) 12.627 10.522 6.313 | 12.627 10522  6.313

Incentivos por depreciacion (D) 7.507  6.723  4.890 4.340 3.878 2.784
Impuestos (T) 8422  6.769 3.610 | 2317 1.803 0.853
Valor presente neto (NPV) [i =4%] 174.881 125.642 38.071 | 104.545 75.708 24.616
Valor presente neto (NPV) [Sin incentivo] 3.278 -17.360 -47.730 | -67.058 -67.294 -61.186

Ganancias directas por venta de bioetanol 157.583 131.319 78.791 | 157.583 131.319 78.791

Otro punto importante es el efecto de la economia de escala sobre los esquemas. Esto es, al
aumentar el nivel de produccién o la cantidad de cafia a procesar, también aumentan los costos
totales por inversion, sin embargo, también aumentan las ganancias por ventas de electricidad y

bagazo. Lo contrario deberia ocurrir al reducir el nivel de produccion.

Bajo este contexto, los esquemas por combustion directa presentan un NPV positivo en todos los
casos, inclusive para el nivel de produccion del 60%. Cabe destacar que el NPV de los esquemas
conformados por dos turbinas (CT) es considerablemente mayor al de los esquemas conformados
por una sola turbina (BPT) a pesar de que los costos por inversion de estos son casi el doble de

los esquemas conformados por solo una turbina.

En ese sentido, el flujo de efectivo por ahorro de electricidad a proceso (P.) juega un papel
importante en la factibilidad de los esquemas, destacando el hecho de que este flujo de capital
representa el 8% de las ganancias directas por venta de bioetanol (Tabla 6.22). En la Figura 6.5
se muestra la comparacion del impacto del flujo de efectivo por ahorro de electricidad a proceso
sobre los flujos acumulativos actuales de los esquemas CT-120, CT-100 y CT-60. Asi mismo, en
la Figura 6.6 se muestra la misma comparacion, pero ahora evaluando a los esquemas BPT-120,
BPT-100 y BPT-60. En ambos graficos se utiliza una tasa de descuento del 4% y el valor
presente neto corresponde al flujo de efectivo sobre el eje vertical en el afio 20. Asi mismo, se
asume que la inversion total de capital se efectta en el afio cero. En ambas figuras se observa que
en todos los esquemas ocurre una reduccion considerable en el valor presente neto al no
considerar el flujo de efectivo por ahorro de electricidad, destacando que sélo el esquema CT-
120 presenta un valor presente neto positivo, pero mucho mds reducido, Por otra parte, el

esquema BPT-60 presenta una tendencia econémica negativa.
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Esto ultimo es indicativo de que las ganancias por venta de bagazo y de electricidad no son
suficientes para solventar los costos por operacidn, préstamos de capital e impuestos. Si bien los
esquemas CT-100 y CT-60 presentan NPV negativos, estos muestran una tendencia positiva, es
decir, las ganancias por ventas de electricidad reflejan un mejor impacto econdémico que la venta
de bagazo, a pesar de que los costos por inversion de capital y de operacidon sean mayores a

comparacion de los esquemas donde se involucra la venta de bagazo.
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Figura 6.5: Flujos de efectivo actuales acumulados por afio para los esquemas CT-120, CT-100 y CT-60.
Esquema con incentivo por ahorro de electricidad (izquierda), esquema sin incentivo por ahorro de
electricidad (derecha).
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Figura 6.6: Flujos de efectivo actuales acumulados por afio para los esquemas BPT-120, BPT-100 y BPT-
60. Esquema con incentivo por ahorro de electricidad (izquierda), esquema sin incentivo por ahorro de
electricidad (derecha).
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En consecuencia, a pesar de que los esquemas conformados por dos turbinas (CT-120, CT-100 y
CT-60) requieren de un capital superior de inversion, este se puede recuperar siempre y cuando
el nivel de produccién se encuentre por encima del nivel de produccion base (100%) para el caso

en donde no se consideren los flujos de efectivo por ahorro de electricidad a proceso.

No obstante, al considerar los incentivos por ahorro de electricidad sobre los esquemas
conformados por una y dos turbinas, el capital invertido se recupera en un periodo no mayor de
13 afos para el caso del nivel de produccion del 60%. Una vez que el capital invertido sea
recuperado, la venta por insumos como la electricidad o bagazo lograrian cubrir los costos por
operacion, impuestos y aquellos derivados por préstamos de capital (costos fiscales) sobre la
mayoria de los esquemas. Esto se puede corroborar con los flujos de efectivo de la Figura 6.5 y
la Figura 6.6 en conjunto con los datos de la Tabla 6.21 y la Tabla 6.22. Asi mismo, tras haber
cubierto los costos por inversiéon o cuando la curva de flujos de efectivo acumulativos cruza el
eje horizontal (Figura 6.5 y Figura 6.6), los flujos de capital por ahorro de electricidad a proceso

retornarian sobre las ganancias por venta de etanol y el NPV de la planta seria positivo.

Esto ultimo con referencia Ray Sinnot (2019) donde describe que cuando los flujos de efectivo
por periodo (valor futuro) son sumados (o acumulados) y graficados sobre todo el periodo de
operacion de la planta, se forma una curva o linea recta, y si esta curva cruza el eje horizontal se
alcanza la factibilidad econémica, o bien, los costos por inversion de capital son cubiertos en su
totalidad. Este punto también es definido como “Punto de quiebre”. En ese contexto, Machin et
al. (2021) y Pazuch et al. (2017) describen un comportamiento similar pero utilizando flujos de
efectivo descontados, o trasladados al valor actual (valor presente) y destacan que cuando la
curva de flujos de efectivo actuales cruza el eje horizontal, se logra la factibilidad econdmica y
las ganancias por ventas son lo suficientemente altas para sobrellevar los costos por operacion.
En consecuencia, el punto de quiebre de los esquemas por una y dos turbinas en donde se

consideran los flujos de efectivo por ahorro de electricidad, Pe, ronda entre los 7 y 13 afios.

Sin embargo, para el esquema BPT-60 las ganancias por venta de bagazo y electricidad no son
suficientes para solventar los costos por operacion, préstamos de capital e impuestos, y, por
consiguiente, este esquema es dependiente de los flujos de capital por ahorro de electricidad a

proceso (Pe).
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Por consiguiente, para este esquema es requisito que se consideren los flujos de efectivo por

ahorro de electricidad para obtener factibilidad econémica y un valor presente positivo.

A pesar de que los costos por inversion de capital y de operacién son menores a comparacion del
esquema CT-60, las ganancias por ventas de electricidad de este dltimo si logran cubrir los
costos por operacion, impuestos y por préstamos de capital. Por consiguiente, la tendencia es
positiva atn sin tomar en cuenta los flujos de capital por ahorro de electricidad. Sin embargo, al
no considerarse los flujos de efectivo por ahorro de electricidad a proceso, las ventas de
electricidad no cubren los costos por inversion y el valor presente neto es negativo, por ende, no
se alcanza la viabilidad econdémica en todo el periodo de evaluacién econdémico, es decir, durante

el tiempo de vida util de los equipos.

Una tendencia similar se presenta en los esquemas CT-100, BPT-100 y BPT-120 en donde
ocurre una tendencia econdmica positiva, pero no se logran cubrir a los costos totales de

inversién cuando no se incluyen los flujos de capital por ahorro de electricidad a proceso.

6.2.2 Esquema por gasificacion y ciclo combinado

De manera andloga a los esquemas por combustion directa, en la Tabla 6.23 se presentan los
costos de los equipos que conforman las plantas de trigeneracién por gasificacion y ciclo
combinado calculados a partir de las correlaciones presentadas en el capitulo 5. En esta tabla
también se incluyen los costos por equipo auxiliar (pretratamiento de biomasa y tratamiento de

efluentes).

Con respecto al secador de bagazo, este no se incluyo6 en la clasificacion del pretratamiento de
biomasa, esto con el propdsito de mantener la homogeneidad en las correlaciones proporcionadas
por Machin et al. (2021) y aquellas obtenidas de otras fuentes. Bajo este contexto, el flujo
volumétrico de los gases calientes a la entrada del secador fue calculado a partir de la densidad
del gas y la ecuacion de los gases ideales (Felder, 2004).

PMgases * P

= 6.1
Pgas R-T

159



Capitulo 6: Analisis de resultados

Tabla 6.23: Costos por compra de equipos y equipos auxiliares de los esquemas por gasificacion y ciclo
combinado. Los costos estdn descritos en millones de délares (M$).

GT-185 GT-100 GT-55

Costos por equipos (PE)
1. Equipos de la planta de trigeneracion

Gasificador 116.000 61.410 35.070
Secador de biomasa 4417  2.168 1.527
Compresor de syngas 0.459 0466 0.217
Turbina de gas 44.645 27934 17.333
Generador de turbina de gas 6.158 3.259 1.705
Generador de vapor (HRSG) 18.260 8.480 5.211
Turbina de contrapresion 9.977 6412  3.797
Generador de turbina de contrapresion 1.575 0.867 0.428
Sistema de enfriamiento por compresion 4206 2274 1.251
Bomba de alimentacién a HRSG 0.247  0.159  0.085
Bomba a la salida del tanque de condensados 0.007  0.005  0.003
2. Pretratamiento de la biomasa 12.830  7.451 4.184
3. Tratamiento de efluentes 12970 8.773  5.763
Costos por tuberias (PC) 12.300 7.660 4.629
Costos por equipo eléctrico (E) 28.370 18.620 11.780
Costos por obra civil (CW) 16.540 12.730 9.600

Costos totales por equipos y auxiliares 288.961 168.668 102.582

De acuerdo con los resultados de la Tabla 6.23 las turbinas de gas, los gasificadores y el
generador de vapor (HRSG) son los equipos que mds impacto producen en la inversion de
capital. En ese sentido, los precios de las turbinas AE94.2K, 6F.03 y 6B.03 calculados a partir de
la correlacion reportada por Michailos et al. (2017) coinciden con los reportados por Gas Turbine
World (Gas Turbine World Handbook, 2018), los cuales son de 47.4 M$, 31.1 M$ y 17.650 MS$,
respectivamente. Los precios reportados por GTW corresponden al precio de los equipos bajo
condiciones ISO y a carga total (o de disefio). En ese sentido, los costos de turbina mostrados en
la Tabla 6.23 fueron calculados utilizando la potencia neta de salida a condiciones ISO (Tabla

4.11).

Andlogo a los esquemas por combustion directa, el sistema de enfriamiento por compresion fue
calculado a partir del producto del nimero de equipos y el valor de la ecuacidén de costos con

respecto a la capacidad base del equipo.

Con respecto al sistema de gasificacion, la correlacién utilizada estd basada en la prediccion del
costo de un sistema de gasificacion de lecho fluidizado operando a 15 bares de presién (Caputo

et al., 2005; Machin et al., 2021).
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Bajo este contexto, Worley & Yale (2012) reportan que el costo de un sistema de gasificacion de
lecho fluidizado presurizado (10 bar) con una capacidad de alimentacién de 11.57 kg/s de
biomasa con 20% de humedad y de produccién de 21.67 kg/s de syngas himedo, ronda alrededor
de los 21.93 MS$ (ddlares del 2011). Por consiguiente, si extrapolamos este costo considerando
una tendencia lineal en la alimentacion de bagazo seco y también actualizar este valor al 2019
por los coeficientes CEPCI, obtenemos que el costo del sistema de gasificacion para los niveles
de produccién de esquemas GT-185, GT-100 y GT-55 es de 81.99, 4098 y 22.26 MS$,
respectivamente. Bajo este contexto, Holmgren (2015) reporta que el costo de un sistema de
gasificacion de lecho fluidizado presurizado con una capacidad térmica de 485 MW (con base en

el poder calorifico de la biomasa himeda) es de aproximadamente 208 M$ (délares del 2007).

Es preciso destacar que la correlacion utilizada para estimar el costo del gasificador estd basada
en una tecnologia que no es totalmente similar a la reportada por Worley & Yale (2012) o por
Holmgren (2015). En consecuencia, es de esperarse que los costos del extrapolados de la
literatura no coincidan completamente con los predichos por la correlacién. Sin embargo, los
costos extrapolados de la literatura fungen como referencia del costo real del equipo. Y a pesar
de que los costos de los sistemas por gasificacion calculados por la correlacion y los
extrapolados de Worley & Yale (2012) difieren hasta en un 57% el orden de magnitud de ambos

valores es similar, es decir, de 10°.

El costo del generador de vapor (HRSG) para el esquema GT-185 coincide con el reportado por
Keshavarzian et al. (2015) para una turbina con caracteristicas similares, es cual es de

aproximadamente 25 M$ (ddlares del 2015) para un generador con 3 niveles de presion.

En la Tabla 6.24 se presentan los costos por instalacion de quipos, ingenieria, servicios auxiliares

y por arranque, asi mismo, se muestran los costos de totales de inversion (TIC) de cada esquema.

Tabla 6.24: Costos totales de inversién de los esquemas por gasificacidn y ciclo combinado. Los costos
estan descritos en millones de délares (M$).

GT-185 GT-100 GT-55 |

Costos directos por instalacién (DIC) 69.51 3891 22974
Costos por disefio e ingenieria (EG) 27.804 15.564 9.1896
Costos por servicios auxiliares (AS) 347755 19.455 11.487
Costos por instrumentacion y preparacion del sitio (SIC) 4634 2594 15316
Costos por arranque (SU) 23.17 1297  7.658

Costos totales de inversion (TIC) 490.540 281.507 169.207
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Los costos totales por inversion del esquema GT-185 son cercanos a los reportados por Machin
et al. (2021) para una planta con caracteristicas similares, los cuales son de 413 M$. No obstante,

la produccién eléctrica neta de esta dltima es de 186 MW, mientras que la potencia eléctrica neta

del esquema GT-185 es de 207 MW (Tabla 6.17).

En consecuencia, es de esperarse que los costos totales de inversion del esquema GT-185 sean un
poco mds elevados que aquellos reportados por Machin et al. (2021). En ese sentido, la
diferencia entre ambos costos totales es del 18.8% y la diferencia de potencia eléctrica neta entre
ambos sistemas es del 11.3%, aproximadamente. Por consiguiente, la relacién costos/potencia es

congruente.
En la Tabla 6.25 se presentan los resultados de los costos de operacién por esquema.

Tabla 6.25: Costos de operacién de los esquemas por gasificacién y ciclo combinado. Los costos estdn
descritos en millones de délares (M$).

GT-185 GT-100 GT-55

Mano de obra (OL) 0.468 0.468 0.468
Transporte de residuos sélidos (cenizas + carbén) (AT) 4.357  2.178 1.183
Tratamiento de cenizas (AR) 1.687 0.843 0.458
Mantenimiento (M) 14.714 8.446 5.077
Aseguramiento y costos generales (IG) 4905 2815 1.692
Costos totales de operacion (TOC) 26.131 14.751 8.878

Los elementos que conforma los flujos de efectivo se presentan en la Tabla 6.26. Asi mismo, se
presenta el valor presente neto (NPV) de cada esquema considerando una tasa de descuento del
4% y un tiempo de vida qtil de la planta de 20 afos.

Tabla 6.26: Elementos de los flujos de efectivo para los esquemas por gasificacion y ciclo combinado.
Todos los elementos estdn representados en millones de délares (M$).

Pardmetro GT-185 GT-100 GT-55
Ganancias por venta de electricidad (R.) 95.057 48.434 23.857
Ganancias por venta de bagazo (Rp) - - -
Flujo de efectivo por ahorro de electricidad (P.) 19.466 10.522  5.787

Incentivos por depreciacion (D.) 24.524 14.077 8.461
Impuestos (Tx) 24.686 12.025 5.389
Valor presente neto (NPV) [i =4%] 65.743 -23.948 -70.046
Valor presente neto (NPV) [i =2%] 174.392 26.264 -50.847

Ganancias directas por venta de bioetanol 242940 131.319 72.225
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En ese sentido, en la Figura 6.7 se presentan las curvas de los flujos de efectivo acumulados en
su valor presente para una tasa de descuento del 4% y 2%. El valor presente neto corresponde al

flujo de efectivo acumulado en el afio 20.
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Figura 6.7: Flujos de efectivo actuales acumulados para los esquemas por gasificacién y ciclo combinado.
Izquierda: tasa de descuento (i) = 4%, derecha: tasa de descuento (i) =2%.

Con respecto a los datos de la Tabla 6.26, el valor presente neto de los esquemas GT-100 y GT-
55 es negativo para el caso en donde se utiliza una tasa de descuento del 4%. Esto es indicativo
de que las ganancias por venta de electricidad no son suficientes para solventar los costos por
inversion de capital (TIC), los costos por operacién, impuestos y cargos fiscales, ain si se
incluyen los incentivos por suministro de electricidad a proceso (Pe). En ese sentido, sélo el
esquema GT-185 presenta un NPV positivo. Sin embargo, las ganancias netas no justifican la

gran inversion de capital requerido por el esquema (490 M$).

Por otro lado, cuando se utiliza una tasa de descuento del 2%, el valor presente neto de los
esquemas GT-185, GT-100 y GT-55 aumenta considerablemente, a tal grado que el esquema

GT-100 presenta un valor positivo.

Esto sucede por efecto de la sensibilidad que presenta el valor presente neto con la tasa de
descuento (1). Por consiguiente, cuanto mas se reduzca la tasa de descuento, mayor es el valor
presente neto y la tendencia se asemeja cada vez mds al valor futuro. Este comportamiento ha
sido expuesto por mdltiples trabajos en donde se analiza la factibilidad econémica de sistemas de
generacion de potencia por combustion, gasificacion y digestion anaerobia (Johnson & Solomon,

2010; Machin et al., 2021; Ozgoli et al., 2017; Pazuch et al., 2017; Rouf et al., 2013).
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En el caso del esquema GT-55, el valor presente neto se mantiene negativo, por lo tanto, este
esquema no es econdmicamente factible atin con el uso de tasas de descuento reducidas (i = 2%)

y la presencia de incentivos por suministro eléctrico a proceso (Pe).

Bajo este contexto, el capital invertido de los esquemas GT-185 y GT-100 es recuperado en un
periodo de 14 y 18 afios, respectivamente al emplear una tasa de retorno del 2%. Cuando se
emplea una tasa de retorno del 4% sobre el esquema GT-185, el capital invertido es recuperado
en un periodo de aproximadamente 17 afios, esto quiere decir que se requiere mas de la mitad del
tiempo de vida util de los equipos para recuperar el capital invertido, por lo tanto, el esquema no
es econdmicamente viable en esta situacion, a pesar de tener un valor presente neto positivo

(Tabla 6.26).

En la Tabla 6.27 se muestran los elementos mas destacables de los andlisis técnico-econdmicos
los esquemas por combustion directa. De manera andloga, en la Tabla 6.28 se muestran los

resultados mds destacables de los esquemas por gasificacién analizados.

Tabla 6.27: Elementos mds destacables del anélisis técnico y econdmico de los esquemas por combustion

directa.

Elemento Unidades | CT-120 CT-100 CT-60|BPT-120 BPT-100 BPT-60
Sobreproduccién eléctrica MW 5440 4491 26.20 8.50 6.87 3.78
Sobreproduccién de bagazo ton/h - - - 75.37 62.81 37.68
Eficiencia global (bagazo hiimedo) % 50.77 50.62 50.17 | 71.02 70.9 70.51
Inversién de capital (TIC) M$ 150.18 134.41 97.85| 86.78 77.51 55.65
Valor presente neto (NPV) [i=4%] M$ 174.88 125.64 38.07 | 104.55 75.71 24.62
Valor presente neto (NPV) [i=2%] Ms$ - - - - - -
Tiempo de retorno de capital [i=4%] afios 8 9 13 8 9 13
Tiempo de retorno de capital [i=2%] | afios - - - - - -

Tabla 6.28: Elementos mds destacables del anélisis técnico y econdmico de los esquemas por gasificacion
y ciclo combinado.

Elemento Unidades | GT-185 GT-100 GT-55
Sobreproduccion eléctrica MW 163.80 83.46 41.11
Sobreproduccién de bagazo ton/h - - -
Eficiencia global (bagazo tras secado) % 5322 5589 538
Inversién de capital (TIC) MS$ 490.54 281.51 169.21
Valor presente neto (NPV) [i=4%] M$ 65.74 -23.95 -70.06
Valor presente neto (NPV) [i=2%] M$ 17439 26.26 -50.85
Tiempo de retorno de capital [i=4%] afios 17 - -
Tiempo de retorno de capital [i=2%] afios 14 18 -
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De acuerdo con estos resultados, destaca un mayor potencial de sobreproduccion eléctrica de los
sistemas por gasificacién y ciclo combinado sobre los esquemas por turbina de vapor. Para el
caso de los esquemas GT-100 y CT-100 la diferencia de sobreproduccion eléctrica es del 85%,
inclusive para el esquema GT-55 el nivel de produccién eléctrica es superior al esquema CT-60.
Esta tendencia ha sido discutida por varios autores, los cuales reportan hasta una diferencia del
70% de sobreproduccidn eléctrica entre sistemas por gasificacion/ciclo combinado y combustion
directa del bagazo, donde en este dltimo se ha empleado vapor a condiciones por encima de los
60 bares y 480 °C y turbinas de vapor de tipo condensacion-extraccion (Alves et al., 2015; Copa
Rey et al., 2021; Deshmukh et al., 2013; Dias, Modesto, et al., 2011; Ensinas et al., 2007;
Modesto et al., 2016).

No obstante, atn existen limitaciones técnicas que impiden la total aplicacion de los sistemas por
gasificacion en las plantas procesadores de cafia, ya sean biorefinerias o ingenios azucareros. La
principal barrera técnica es el sistema de secado y alimentacién de biomasa hacia el gasificador,
destacando el hecho de que el bagazo posee una estructura fisica un tanto dificil de manejar

(Anukam et al., 2016; Pedroso et al., 2017; Rodrigues et al., 2007).

Sin embargo, dado los beneficios energéticos que implican los sistemas por gasificacion en las
zonas procesadoras de cafia, se han estado realizando esfuerzos para implementar estos sistemas
de manera comercial y es cuestidon de tiempo para que estos sistemas desplacen de forma parcial
o total a aquellos sistemas basados en combustion directa (Copa Rey et al., 2021; Machin et al.,

2021; Santos et al., 2020).

A diferencia de la gasificacion, la combustion directa del bagazo es una tecnologia bastante
madura y comercialmente disponible a diferentes escalas desde hace varios afios (Dias et al.,
2013). En ese sentido, la limitante de este tipo de tecnologia es el material requerido por las
calderas para sobrellevar las altas presiones de vapor objetivo, las cuales pueden ser de hasta 100
bares (Alves et al., 2015; Deshmukh et al., 2013). Por otra parte, las turbinas de vapor son
equipos sumamente flexibles, pueden soportar vapor con presiones de hasta 130 bares y 560 °C
de temperatura y se encuentran en una gran variedad de rangos que van desde los 10 hasta los
200 MW de potencia eléctrica neta, asi mismo, pueden trabajar como turbinas de extraccion-
condensacién o sélo condensacién, inclusive existen turbinas de vapor disefiadas especialmente

para la industria azucarera (Siemens: Steam Turbines for Sugar Industry, n.d.).
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En ese sentido, los fabricantes de las turbinas de gases también han modificado los combustores
de sus turbinas, de tal forma que estas posean flexibilidad ante diferentes tipos de combustibles
tanto liquidos como gaseosos, en los que se incluyen gases de bajo poder calorifico como el gas
de sintesis (syngas). Sin embargo, es necesario que las turbinas pasen por un proceso de retrofit o
de ajuste previo para poder usar este tipo de combustibles (Copa Rey et al., 2021; Kim et al.,
2010; Rodrigues et al., 2007). Cabe destacar que las turbinas de gases son sumamente sensibles a
los cambios ambientales, por lo tanto, el comportamiento de una turbina varia de sitio a sitio

especialmente en zonas con climas tropicales (Flatebg, 2012).

Otro punto importante es el beneficio econdmico que ofrece cada esquema. De acuerdo con los
datos obtenidos en esta tesis (Tabla 6.27 y Tabla 6.28) la inversion requerida por cada sistema en
el marco de la economia de escala varia considerablemente. Es decir, los sistemas por
combustion directa requieren de una menor inversion de capital comparado con los esquemas por
gasificacion y ciclo combinado, por lo tanto, los sistemas por combustion directa tienden a ser
mas econdmicamente viables a pesar de la menor sobreproduccion eléctrica para venta que estos

presentan.

Asi mismo, los esquemas en donde Unicamente se generan ingresos por venta de electricidad
presentan un valor presente neto mayor sobre aquellos en donde se exporta el remanente de
bagazo para otros usos, a pesar de que los costos por inversibn y operacién son
considerablemente mayores (Tabla 6.20 y Tabla 6.21). Esto implica que la venta de electricidad
posee un mayor impacto econdmico sobre la venta de bagazo para producir materiales y/o

biocombustibles de segunda generacion.

Estos resultados se encuentran en contraste con la razon calor/potencia del sistema calculada al
inicio del capitulo 4, cuyo valor es de 3.8, dando a entender de primera mano que un sistema por
turbina de gases resultaria apropiado para el caso de estudio. No obstante, el sistema con mejor
eficiencia global result6 ser aquel en donde s6lo se implementd una turbina de vapor de
contrapresion (BPT) cuyas eficiencias globales se encuentran alrededor del 70% con respecto a
la energia del bagazo hiimedo alimentado a la caldera (Tabla 6.8 y Tabla 6.27). Mientras que las
eficiencias globales de los esquemas por gasificacién y ciclo combinado se encuentran alrededor
del 50% con respecto a la energia provista por el bagazo seco alimentado al gasificador (Tabla

6.17 y Tabla 6.28).
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Cabe destacar que esta razon calor/potencia es resultado de la reduccion de la demanda térmica
del proceso por efecto de la integracion entre las columnas de destilacion (destilaciéon doble) y la

integracion térmica de corrientes de proceso (andlisis pinch).

En caso contrario, la razén calor/potencia (y la demanda térmica) aumentaria y la
implementacién de los sistemas por gasificacion y ciclo combinado seria mds complicada ya que
la cantidad de vapor generada por los gases a la salida de la turbina no cubririan la demanda de
vapor impuesta por el proceso (Copa Rey et al., 2021; Deshmukh et al., 2013; Dias, Modesto, et
al., 2011). Por consiguiente, otro requisito para la aplicacién de los sistemas por gasificacion y
ciclo combinado radica en la reduccion de la demanda térmica del proceso, que puede ser de

hasta de 400 kg de vapor por tonelada de cafia procesada.

A pesar de la alta sobreproduccién eléctrica que proveen los sistemas por ciclo combinado, asi
como, los beneficios econdmicos que ofrece la venta de electricidad, estos se ven severamente
opacados por los altos costos de inversién y de operacién que conllevan sobre plantas de gran
tamafio, como el esquema GT-185 y la planta reportada por Machin et al. (2021) con una
capacidad de 186 MW, los cuales pueden ascender hasta los 490 M$ y 26 MS$, respectivamente,
esto puede llevar a tiempos de retorno de capital por encima del tiempo de vida medio de los
equipos, o en su defecto, no poder recuperarse el capital invertido en todo el tiempo de vida util

de los equipos que conforman la planta.

Lo contrario ocurre en los esquemas por combustion directa y turbinas de vapor, en donde el
capital invertido es recuperado en un periodo no mayor de 13 afos para un nivel de produccién
del 60%, siempre y cuando se consideren los incentivos econdmicos por el suministro de
electricidad a proceso, de lo contrario la aplicacién de sistemas de trigeneracién en niveles de

produccion cercanos o igual al 60% seria poco atractiva.

Asi mismo, en el andlisis de esta tesis se considerd que la misma biorefineria brinda todo el
bagazo requerido para el sistema de gasificacién con base en la economia de escala. No obstante,
es frecuente que en gran parte de las zonas de cosecha de cafia s6lo se procese la cafia azucarera
suficiente para poder implementar el esquema GT-100, aunque miltiples investigadores han
adoptado la opcion de importar el bagazo faltante en sistemas de gran capacidad (Copa Rey et

al., 2021; Pedroso et al., 2017).
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Sin embargo, esto implicaria un aumento sobre los costos de operacion por la compra de bagazo
a los productores locales, complicando atin més la aplicacién de sistemas por gasificacién y ciclo

combinado a grandes escalas, tal y como presenta Machin et al. (2021).

De acuerdo con las proyecciones descritas por Santos et al. (2020) y Khatiwada et al. (2016), es
probable que la demanda tanto de biocombustibles como de azicar sigan en aumento con el paso
de tiempo, lo que promueve el incremento en la capacidad de las zonas de cosecha y, por ende,

en el tamafio de las plantas de cogeneracion y/o trigeneracion segun aplique.

Asi mismo, de acuerdo con la informaciéon de Khatiwada et al. (2016) algunas de las zonas
cafleras actuales en Brasil poseen la capacidad de procesar hasta tres veces mds cafa con
respecto al nivel de produccion del 100% (493 TC/hora) lo que implica la posibilidad de escalar
el nivel de produccién de las biorefinerias y no depender de la importacién externa del bagazo

para producir energia.

No obstante, ain se requiere mas investigacion y desarrollo para dar una respuesta concisa que
permita asegurar un correcto desempefio para los esquemas de cogeneracion/trigeneracion
alternos a aquellos en basados en combustién directa y turbinas de vapor, en los que se destaca

los sistemas por gasificacion y ciclo combinado.
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Capitulo 7: Conclusiones y trabajo futuro

7.1 Conclusiones

Los resultados de los andlisis técnicos de los esquemas por combustion directa destacan que
cuando en los esquemas conformados por una sola turbina de contrapresion (BPT-120, BPT-100
y BPT-60) se requiere utilizar menos de la mitad del bagazo generado por los molinos (49.5%)
para cubrir la demanda térmica y eléctrica del proceso y en ese sentido, también cubrir la
demanda de enfriamiento auxiliar mediante sistemas de absorcién por Bromuro de Litio-Agua.
Incluso es posible obtener un discreto nivel de sobreproduccion eléctrica, el cual oscila entre los

3.78 hasta los 8.50 MW.

En ese sentido, los esquemas por combustion conformados por dos turbinas en paralelo (CT-120,
CT-100 y CT-60) utilizan el 95% del bagazo disponible por la planta y con ello, obtener un nivel
de sobreproduccion eléctrica superior sobre los esquemas por una turbina, los cuales se
encuentran entre los 26 hasta los 54 MW. Dicho potencial coincide con los potenciales de
sobreproduccion eléctrica de sistemas con caracteristicas similares reportados en la literatura.
Bajo este contexto, la principal diferencia entre ambas vias radica en que los esquemas por una
sola turbina exportan el remanente de bagazo para otros usos, mientras que los esquemas por dos

turbinas en paralelo utilizan casi todo el bagazo para generar electricidad de manera integra.

Con respecto a los esquemas por gasificacion y ciclo combinado, a pesar de que se utiliz6 una
metodologia un tanto simplificada en el disefio del gasificador, los resultados de los flujos de gas
producto y la razén de equivalencia son satisfactorios con respecto a los datos reportados en la
literatura. Bajo este contexto, el algoritmo de ajuste de las turbinas de gases a partir de datos de
fabricante también se ajusta de manera satisfactoria con respecto a datos reportados en la
literatura abierta, sin embargo, ain queda pendiente el comprobar estos resultados con respecto a
software especializado. En ese sentido, es posible cubrir las demandas de vapor, electricidad y
enfriamiento requeridas por la planta. No obstante, para poder solventar la alta demanda de vapor
requerida por el proceso es necesario enfriar los gases de turbina exhaustos a temperaturas
relativamente cercanas a las temperaturas de rocio, especialmente sobre el esquema GT-100
donde la temperatura de los gases a la salida del secador se encuentra a menos de 20 °C de la
temperatura de rocio (55°C). Por consiguiente, la cantidad de vapor que se puede generar estd un

tanto restringida.
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A pesar de ello, los niveles de sobreproduccion eléctrica resultantes de los esquemas por
gasificacion (GT-185, GT-100 y GT-55) son considerablemente superiores sobre los sistemas
por combustién directa, los cuales se encuentran entre los 41 y 163 MW de potencia eléctrica.
Cabe destacar que inclusive el esquema de menor capacidad (GT-55) ofrece una mayor
sobreproduccion eléctrica a comparacion del esquema CT-60 y una sobreproduccion eléctrica

similar al esquema CT-100.

En términos de eficiencia energética, los esquemas por combustion directa conformados por una
sola turbina de contrapresion (BPT) presentan eficiencias globales de alrededor del 70%,
mientras que los esquemas conformados por dos turbinas de vapor, asi como aquellos por

gasificacion y ciclo combinado, presentan eficiencias globales de alrededor del 50%.

Con respecto a los resultados del andlisis econdmico, todos los esquemas por combustion directa
presentaron un desempefio econdmico positivo y un valor presente neto (NPV) también positivo
bajo una tasa de descuento del 4%. Asi mismo, los tiempos de retorno de capital se encuentran
entre los 8 y 13 afios, éste dltimo correspondiente a los esquemas con nivel de produccién del
60% (CT-60 y BPT-60). No obstante, el valor presente neto de los esquemas conformados por
dos turbinas de vapor casi duplica el obtenido por los esquemas conformados por una sola

turbina, a pesar de que estos expresan costos por inversion de capital y de operacién més altos.

Es preciso destacar que, para lograr este desempefio econdmico positivo en los esquemas por
combustion directa, es necesaria la presencia de los incentivos por suministro eléctrico a proceso
(Pe), de lo contrario sélo, el esquema CT-120 presenta un NPV positivo. Esto es indicativo que la
venta de electricidad posee un mayor impacto econdmico sobre la rentabilidad de la planta que la

venta del bagazo para otros usos, atin con costos de inversion y de operacion menores.

Para el caso de los esquemas por gasificacién y ciclo combinado, el desempefio econémico es
poco favorable tomando en cuenta la elevada inversion de capital y los costos de operacion
requeridos por los esquemas, los cuales pueden llegar hasta los 490 M$ y 26 MS,
respectivamente. Bajo ese contexto, sélo el esquema GT-185 presenta NPV positivos bajo la
aplicacion de tasas de descuento del 2 y 4 por ciento. Por otro lado, el esquema GT-100 presenta
un NPV positivo sélo en el caso donde la tasa de descuento es del 2%, mientras que el esquema
GT-55 presenta NPV negativos aun con una tasa de descuento del 2%, por consiguiente, este

esquema es econdmicamente inviable.
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En ese sentido, el tiempo de retorno de capital de los esquemas GT-185 y GT-100 bajo una tasa
de descuento del 2% es de 14 y 18 afios, respectivamente, y corresponde a mds de la mitad del
tiempo de vida util de los equipos (20 afios). Asi mismo, el NPV resultante de estos esquemas es
considerablemente inferior comparado con la inversién requerida, por consiguiente, el NPV

resultante no justifica la elevada inversion de capital requerida.

En conclusién, atn con los beneficios energéticos y ambientales que ofrecen los esquemas por
gasificacion y ciclo combinado, la mejor alternativa para el caso de estudio, desde un punto de
vista tanto técnico como econdmico, corresponde a aquellos basados por combustiéon directa en
conjunto con dos turbinas de vapor en paralelo (CT + BPT), en contraste con la razén
calor/potencia calculada (Rpower = 3.8) la cual indica de primera mano que un sistema por turbina
de gases deberia ser el adecuado para el caso de estudio. Asi mismo, para los esquemas por
combustion directa no es necesario que la planta posea un tamafio muy grande para alcanzar un
desempefio econdmico positivo, caso contrario para los esquemas por gasificacion en donde el
nivel de produccién casi fue duplicado (GT-185) y el desempefio econémico ain es muy bajo

comparado con la inversién de capital requerida.

7.2 Recomendaciones y trabajo futuro

e En los esquemas por combustion directa se recomienda utilizar otra metodologia para el
disefio del quemador de bagazo con base en la normativa ASME o bien utilizar coeficientes
de desempefio externos, es decir, basados en las temperaturas exteriores del quemador.

e Evaluar el potencial energético y econémico de los esquemas por turbina de vapor cuando la
planta se encuentra activa (temporada de cosecha) y cuando esta se encuentra operando a
carga parcial (temporada de paro o fuera de operaciones).

e Para el caso de los esquemas por gasificacién y ciclo combinado, se recomienda realizar
simulaciones rigurosas del gasificador y del sistema de limpieza para obtener resultados mas
consistentes y ajustados a la estructura del bagazo. Asi mismo, se recomienda realizar un
andlisis de sensibilidad con respecto a los pardmetros cruciales del desempefio del
gasificador, como lo son: la eficiencia de gas frio (CGE), la presién de operacién y

temperatura de operacion del gasificador.
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Evaluar el desempefio del gasificador al emplear otros agentes de gasificacion, tales como
mezclas aire/vapor, vapor y oxigeno puro. Asi mismo, considerar el uso de otros
subproductos de la industria azucarera como la paja (Straw) y la vinaza como combustibles.
Evaluar del desempefio energético de otras turbinas de gases y realizar andlisis de
sensibilidad de los pardmetros cruciales en la turbina, los cuales son: eficiencias isentrépicas
del compresor y expansor (turbina), eficiencia térmica de la turbina, flujos masicos de aire y
combustible, y evaluar los efectos de la operacion a carga parcial.

Utilizar otros métodos de pretratamiento de la biomasa para suministro al gasificador como
el caso de la torrefaccion y también evaluar el comportamiento del secador de bagazo a partir
de ecuaciones basadas en la conservacion de la densidad energética de la biomasa, algunas de
ellas han sido reportadas por Pedroso et al. (2017) y Copa Rey et al. (2021).

Evaluar el desempefio energético y econémico de los esquemas al sustituir los sistemas de
absorcion de simple efecto por sistemas de multiple efecto.

Automatizar el algoritmo para la prediccion del comportamiento de la turbina a condiciones
fuera de disefio, y compararlos con las predicciones hechas por software especializado, tales
como GasTurb, Gate Cycle y Thermoflow GT pro.

Comparar otros andlisis econdmicos en donde se consideren los incentivos por emisiones
neutras a la atmdsfera, asi mismo, evaluar el comportamiento econémico de los sistemas al

variar la tasa de descuento, el precio de la electricidad y el precio del bagazo.
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Anexos

Anexos

Anexo 1: Tabla de cdlculo del valor presente neto (NPV) para el esquema CT-120 (i = 4%).

- Costos por Depreciacion Cargos Ganancias Ahorro.por Flujo neto de  Factor de FluJO. de Ingresos
Ao .. Impuestos de los . . por venta de electricidad . efectivo
operacién . financieros .. efectivo descuento acumulados
activos electricidad  a proceso descontado
US$/afio  US$/afio US$/afio US$/afio US$/afio US$/aiio US$/aiio US$ US$

0 - -$150,149,200 1 -$150,149,200 -$150,149,200
1 $4,946,689 - $7,507,460 $7,507,460 $31,569,408 $12,626,835 $31,742,093 0.96 $30,521,244 -$119,627,956
2 $4,946,689 $8,421,682 $7,507,460 $7,507,460 $31,569,408 $12,626,835 $23,320,411 0.92 $21,561,031 -$98,066,925
3 $4946,689 $8,421,682 $7,507,460 $7,507,460 $31,569,408 $12,626,835 $23,320,411 0.89 $20,731,761  -$77,335,164
4 $4,946,689 $8,421,682 $7,507,460 $7,507,460 $31,569,408 $12,626,835 $23,320,411 0.85 $19,934,385  -$57,400,779
5 $4,946,689 $8,421,682 $7,507,460 $7,507,460 $31,569,408 $12,626,835 $23,320,411 0.82 $19,167,678  -$38,233,100
6  $4,946,689 $8,421,682 $7,507,460 $7,507,460 $31,569,408 $12,626,835 $23,320,411 0.79 $18,430,460 -$19,802,640
7 $4,946,689 $8,421,682 $7,507,460 $7,507,460 $31,569,408 $12,626,835 $23,320,411 0.76 $17,721,596  -$2,081,044
8  $4,946,689 $8.421,682 $7,507,460 $7,507,460 $31,569,408 $12,626,835 $23,320,411 0.73 $17,039,996  $14,958,952
9 $4,946,689 $8,421,682 $7,507,460 $7,507,460 $31,569,408 $12,626,835 $23,320,411 0.7 $16,384,612  $31,343,564
10 $4,946,689 $8,421,682 $7,507,460 $7,507,460 $31,569,408 $12,626,835 $23,320,411 0.68 $15,754,434  $47,097,998
11 $4,946,689 $8,421,682 $7,507,460 $7,507,460 $31,569,408 $12,626,835 $23,320,411 0.65 $15,148,495  $62,246,493
12 $4,946,689 $8,421,682 $7,507,460 $7,507,460 $31,569,408 $12,626,835 $23,320,411 0.62 $14,565,860  $76,812,353
13 $4,946,689 $8,421,682 $7,507,460 $7,507,460 $31,569,408 $12,626,835 $23,320,411 0.6 $14,005,635  $90,817,988
14 $4,946,689 $8,421,682 $7,507,460 $7,507,460 $31,569,408 $12,626,835 $23,320,411 0.58 $13,466,957 $104,284,944
15 $4,946,689 $8,421,682 $7,507,460 $7,507,460 $31,569,408 $12,626,835 $23,320,411 0.56 $12,948,997 $117,233,941
16 $4,946,689 $8,421,682 $7,507,460 $7,507,460 $31,569,408 $12,626,835 $23,320,411 0.53 $12,450,958  $129,684,899
17 $4,946,689 $8,421,682 $7,507,460 $7,507,460 $31,569,408 $12,626,835 $23,320,411 0.51 $11,972,075 $141,656,975
18 $4,946,689 $8,421,682 $7,507,460 $7,507,460 $31,569,408 $12,626,835 $23,320,411 0.49 $11,511,611  $153,168,586
19 $4,946,689 $8,421,682 $7,507,460 $7,507,460 $31,569,408 $12,626,835 $23,320,411 0.47 $11,068,857 $164,237,442
20  $4,946,689 $8,421,682 $7,507,460 $7,507,460 $31,569,408 $12,626,835 $23,320,411 0.46 $10,643,131 174,880,574
NPV $174,880,574
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Anexos

Anexo 2: Tabla de calculo del valor presente neto (NPV) para el esquema CT-100 (i=4%).

Depreciacién Ganancias  Ahorro por . Flujo de
Afo Costos por Impuestos de los .Carg.os por venta de electricidad Flujo nf’:to de  Factor de efectivo Ingresos
operacion . financieros .. efectivo descuento acumulados
activos electricidad  a proceso descontado
US$/ano  US$/afio US$/afio US$/afio US$/afio US$/afio US$/afio US$ US$
0 - -$134,455,000 1 -$134,455,000 -$134,455,000
1 $4,433,508 - $6,722,750 $6,722,750 $26,062,171 $10,522,362  $25,428,276  0.96 $24,450,265 -$110,004,735
2 $4,433,508 $6,768,797  $6,722,750 $6,722,750 $26,062,171 $10,522,362  $18,659,478 0.92 $17,251,736  -$92,752,999
3 $4,433,508 $6,768,797  $6,722,750 $6,722,750 $26,062,171 $10,522,362  $18,659,478 0.89 $16,588,208 -$76,164,790
4 $4,433,508 $6,768,797  $6,722,750 $6,722,750 $26,062,171 $10,522,362  $18,659,478 0.85 $15,950,200 -$60,214,590
5  $4,433,508 $6,768,797  $6,722,750 $6,722,750 $26,062,171 $10,522,362  $18,659,478 0.82 $15,336,731 -$44,877,859
6  $4,433,508 $6,768,797  $6,722,750 $6,722,750 $26,062,171 $10,522,362  $18,659,478 0.79 $14,746,857 -$30,131,003
7 $4,433,508 $6,768,797  $6,722,750 $6,722,750 $26,062,171 $10,522,362  $18,659,478 0.76 $14,179,670 -$15,951,333
8  $4,433,508 $6,768,797  $6,722,750 $6,722,750 $26,062,171 $10,522,362  $18,659,478 0.73 $13,634,298 -$2,317,035
9 $4,433,508 $6,768,797  $6,722,750 $6,722,750 $26,062,171 $10,522,362  $18,659,478 0.7 $13,109,902  $10,792,867
10 $4,433,508 $6,768,797  $6,722,750 $6,722,750 $26,062,171 $10,522,362  $18,659,478 0.68 $12,605,675 $23,398,542
11 $4,433,508 $6,768,797  $6,722,750 $6,722,750 $26,062,171 $10,522,362  $18,659,478 0.65 $12,120,841 $35,519,383
12 $4,433,508 $6,768,797  $6,722,750 $6,722,750 $26,062,171 $10,522,362  $18,659,478 0.62 $11,654,655 $47,174,038
13 $4,433,508 $6,768,797  $6,722,750 $6,722,750 $26,062,171 $10,522,362  $18,659,478 0.6 $11,206,399 $58,380,437
14 $4,433,508 $6,768,797  $6,722,750 $6,722,750 $26,062,171 $10,522,362  $18,659,478 0.58 $10,775,384  $69,155,821
15 $4,433,508 $6,768,797  $6,722,750 $6,722,750 $26,062,171 $10,522,362  $18,659,478 0.56 $10,360,946  $79,516,767
16 $4,433,508 $6,768,797  $6,722,750 $6,722,750 $26,062,171 $10,522,362  $18,659,478 0.53 $9,962,448 $89,479,215
17 $4,433,508 $6,768,797  $6,722,750 $6,722,750 $26,062,171 $10,522,362  $18,659,478 0.51 $9,579,277  $99,058,492
18 $4,433,508 $6,768,797  $6,722,750 $6,722,750 $26,062,171 $10,522,362  $18,659,478 0.49 $9,210,843 $108,269,335
19 $4,433,508 $6,768,797  $6,722,750 $6,722,750 $26,062,171 $10,522,362  $18,659,478 0.47 $8,856,580 $117,125,915
20 $4,433,508 $6,768,797  $6,722,750 $6,722,750 $26,062,171 $10,522,362  $18,659,478 0.46 $8,515,942 $125,641,857
NPV $125,641,857
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Anexo 3: Tabla de calculo del valor presente neto (NPV) para el esquema CT-60 (i=4%).

Af Costos por Depreciacion ~ Cargos Ganancias Ahon.ro.por Flujo neto de Factor de FIUJO. de Ingresos
o by Impuestos . . . por venta de electricidad . efectivo
operacion de los activos financieros .. efectivo descuento acumulados
electricidad  a proceso descontado
US$/afio  US$/afio US$/aiio U$/aiio US$/afio US$/aiio US$/aiio US$ US$

0 - -$97,800,400 1 -$97,800,400 -$97,800,400
1 $3,275,490 - $4,890,020  $4,890,020 $15,204,384 $6,313,417 $13,352,292 0.96 $12,838,742 -$84,961,658
2 $3,275,490 $3,610,027 $4,890,020 $4,890,020 $15,204,384 $6,313,417  $9,742,264 0.92 $9,007,271  -$75,954,387
3 $3,275,490 $3,610,027 $4,890,020 $4,890,020 $15,204,384 $6,313,417  $9,742,264 0.89 $8,600,837  -$67,293,550
4 $3,275,490 $3,610,027 $4,890,020 $4,890,020 $15,204,384 $6,313,417  $9,742,264 0.85 $8,327,728  -$58,965,821
5  $3,275,490 $3,610,027 $4,890,020 $4,890,020 $15,204,384 $6,313,417  $9,742,264 0.82 $8,007,431 -$50,958,390
6  $3,275,490 $3,610,027 $4,890,020 $4,890,020 $15,204,384 $6,313,417  $9,742,264 0.79 $7,699,453  -$43,258,937
7 $3,275,490 $3,610,027 $4,890,020 $4,890,020 $15,204,384 $6,313,417  $9,742,264 0.76 $7,403,320 -$35,855,617
8  $3,275,490 $3,610,027 $4,890,020 $4,890,020 $15,204,384 $6,313,417  $9,742,264 0.73 $7,118,577 -$28,737,040
9  $3,275,490 $3,610,027 $4,890,020 $4,890,020 $15,204,384 $6,313,417  $9,742,264 0.7 $6,844,786  -$21,892,255
10 $3,275,490 $3,610,027 $4,890,020 $4,890,020 $15,204,384 $6,313,417  $9,742,264 0.68 $6,581,525 -$15,310,730
11 $3,275,490 $3,610,027 $4,890,020 $4,890,020 $15,204,384 $6,313,417  $9,742,264 0.65 $6,328,389  -$8,982,341
12 $3,275,490 $3,610,027 $4,890,020 $4,890,020 $15,204,384 $6,313,417  $9,742,264 0.62 $6,084,990  -$2,897,351
13 $3,275,490 $3,610,027 $4,890,020 $4,890,020 $15,204,384 $6,313,417  $9,742,264 0.6 $5,850,951  $2,953,600
14 $3,275,490 $3,610,027 $4,890,020 $4,890,020 $15,204,384 $6,313,417  $9,742,264 0.58 $5,625915  $8,579,515
15  $3,275,490 $3,610,027 $4,890,020 $4,890,020 $15,204,384 $6,313,417  $9,742,264 0.56 $5,409,534  $13,989,049
16  $3,275,490 $3,610,027 $4,890,020 $4,890,020 $15,204,384 $6,313,417  $9,742,264 0.53 $5,201,475  $19,190,523
17 $3,275,490 $3,610,027 $4,890,020 $4,890,020 $15,204,384 $6,313,417  $9,742,264 0.51 $5,001,418  $24,191,941
18  $3,275,490 $3,610,027 $4,890,020 $4,890,020 $15,204,384 $6,313,417  $9,742,264 0.49 $4,809,056  $29,000,996
19  $3,275,490 $3,610,027 $4,890,020 $4,890,020 $15,204,384 $6,313,417  $9,742,264 0.47 $4,624,092  $33,625,088
20 $3,275,490 $3,610,027 $4,890,020 $4,890,020 $15,204,384 $6,313,417  $9,742,264 0.46 $4,446,242  $38,071,331

NPV $38,071,331
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Anexo 4: Tabla de calculo del valor presente neto (NPV) para el esquema BPT-120 (i=4%).

L Ganancias  Ahorro por  Ganancias . Flujo de
Afo Costos por Impuestos Depremaglon . Cargos por venta de electricidad a  por venta Flujo neto de Factor de efectivo Ingresos
operacion de los activos  financieros .. efectivo descuento acumulados
electricidad proceso de bagazo descontado

US$/afio  US$/afio US$/afio US$/afio US$/aio US$/afio US$/afio US$/afio US$ US$
0 - -$86,794,000 1 -$86,794,000 -$86,794,000
1 $3,015,592 - $4,339,700  $4,339,700 $4,904,865 $12,626,835 $6,056,117 $16,232,525 0.96 $15,608,197 -$71,185,803
2 $3,015,592 $2,317,449 $4,339,700 $4,339,700 $4,904,865 $12,626,835 $6,056,117 $13,915,076 0.92 $12,865,270  -$58,320,533
3 $3,015,592 $2,317,449 $4,339,700 $4,339,700 $4,904,865 $12,626,835 $6,056,117 $13,915,076 0.89 $12,370,452  -$45,950,081
4 $3,015,592 $2,317,449 $4,339,700 $4,339,700 $4,904,865 $12,626,835 $6,056,117 $13,915,076 0.85 $11,894,665 -$34,055,416
5  $3,015,592 $2,317,449 $4,339,700 $4,339,700 $4,904,865 $12,626,835 $6,056,117 $13,915,076 0.82 $11,437,178 -$22,618,238
6 $3,015,592 $2,317,449 $4,339,700 $4,339,700 $4,904,865 $12,626,835 $6,056,117 $13,915,076 0.79 $10,997,287 -$11,620,951
7 $3,015,592 $2,317,449 $4,339,700 $4,339,700 $4,904,865 $12,626,835 $6,056,117 $13,915,076 0.76 $10,574,314  -$1,046,637
8  $3,015,592 $2,317,449 $4,339,700 $4,339,700 $4,904,865 $12,626,835 $6,056,117 $13,915,076 0.73 $10,167,610  $9,120,973
9 $3,015592 $2,317,449 $4,339,700 $4,339,700 $4,904,865 $12,626,835 $6,056,117 $13,915,076 0.7 $9,776,548  $18,897,521
10 $3,015,592 $2,317,449 $4,339,700 $4,339,700 $4,904,865 $12,626,835 $6,056,117 $13,915,076 0.68 $9,400,527  $28,298,047
11 $3,015,592 $2,317,449 $4,339,700 $4,339,700 $4,904,865 $12,626,835 $6,056,117 $13,915,076 0.65 $9,038,968  $37,337,015
12 $3,015,592 $2,317,449 $4,339,700 $4,339,700 $4,904,865 $12,626,835 $6,056,117 $13,915,076 0.62 $8,691,315  $46,028,331
13 $3,015,592 $2,317,449 $4,339,700 $4,339,700 $4,904,865 $12,626,835 $6,056,117 $13,915,076 0.6 $8,357,034  $54,385,365
14 $3,015,592 $2,317,449 $4,339,700 $4,339,700 $4,904,865 $12,626,835 $6,056,117 $13,915,076 0.58 $8,035,610  $62,420,974
15  $3,015,592 $2,317,449 $4,339,700 $4,339,700 $4,904,865 $12,626,835 $6,056,117 $13,915,076 0.56 $7,726,548  $70,147,522
16 $3,015,592 $2,317,449 $4,339,700 $4,339,700 $4,904,865 $12,626,835 $6,056,117 $13,915,076 0.53 $7,429,373  $77,576,895
17 $3,015,592 $2,317,449 $4,339,700 $4,339,700 $4,904,865 $12,626,835 $6,056,117 $13,915,076 0.51 $7,143,628  $84,720,523
18 $3,015,592 $2,317,449 $4,339,700 $4,339,700 $4,904,865 $12,626,835 $6,056,117 $13,915,076 0.49 $6,868,873  $91,589,396
19  $3,015,592 $2,317,449 $4,339,700 $4,339,700 $4,904,865 $12,626,835 $6,056,117 $13,915,076 0.47 $6,604,685  $98,194,081
20 $3,015,592 $2,317,449 $4,339,700  $4,339,700 $4,904,865 $12,626,835 $6,056,117 $13,915,076 0.46 $6,350,659  $104,544,740

NPV $104,544,740
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Anexos

Anexo 5: Tabla de calculo del valor presente neto (NPV) para el esquema BPT-100 (i=4%).

Ganancias

~ Costos por Depreciacion ~ Cargos por venta Ahorr.o.por Ganancias Flujo neto de  Factor de Fluj ° de Ingresos
Afo ) Impuestos . . f electricidad  por venta . efectivo
operacion de los activos  financieros de efectivo descuento acumulados
. . a proceso de bagazo descontado
electricidad
US$/afio US$/aiio US$/afio US$/afio US$/aio US$/afio US$/afio US$/afio US$ US$
0 - -$77,557,500 1 -$77,557,500 -$77,557,500
1 $2,721,723 - $3,877,875  $3,877,875 $3,983,897 $10,522,362 $5,046,764 $12,953,426 0.96 $12,455,217 -$65,102,283
2 $2,721,723  $1,803,475 $3,877,875 $3,877,875 $3,983,897 $10,522,362 $5,046,764 $11,149,951 0.92 $10,308,756 -$54,793,526
3 $2,721,723  $1,803,475 $3,877,875 $3,877,875 $3,983,897 $10,522,362 $5,046,764 $11,149,951 0.89 $9,912,266  -$44,881,261
4 $2,721,723  $1,803,475 $3,877,875 $3,877,875 $3,983,897 $10,522,362 $5,046,764 $11,149,951 0.85 $9,531,025  -$35,350,236
5 $2,721,723  $1,803,475 $3,877,875 $3,877,875 $3,983,897 $10,522,362 $5,046,764 $11,149,951 0.82 $9,164,447  -$26,185,789
6 $2,721,723  $1,803,475 $3,877,875 $3,877,875 $3,983,897 $10,522,362 $5,046,764 $11,149,951 0.79 $8,811,968 -$17,373,821
7 $2,721,723  $1,803,475 $3,877,875 $3,877,875 $3,983,897 $10,522,362 $5,046,764 $11,149,951 0.76 $8,473,046  -$8,900,775
8 $2,721,723  $1,803,475 $3,877,875 $3,877,875 $3,983,897 $10,522,362 $5,046,764 $11,149,951 0.73 $8,147,160 -$753,615
9 $2,721,723  $1,803,475 $3,877,875 $3,877,875 $3,983,897 $10,522,362 $5,046,764 $11,149,951 0.7 $7,833,808  $7,080,193
10 $2,721,723 $1,803,475 $3,877,875 $3,877,875 $3,983,897 $10,522,362 $5,046,764 $11,149,951 0.68 $7,532,507  $14,612,700
11 $2,721,723 $1,803,475 $3,877,875 $3,877,875 $3,983,897 $10,522,362 $5,046,764 $11,149,951 0.65 $7,242,795  $21,855,495
12 $2,721,723 $1,803,475 $3,877,875 $3,877,875 $3,983,897 $10,522,362 $5,046,764 $11,149,951 0.62 $6,964,226  $28,819,722
13 $2,721,723 $1,803,475 $3,877,875 $3,877,875 $3,983,897 $10,522,362 $5,046,764 $11,149,951 0.6 $6,696,372  $35,516,093
14 $2,721,723 $1,803,475 $3,877,875 $3,877,875 $3,983,897 $10,522,362 $5,046,764 $11,149,951 0.58 $6,438,819  $41,954,912
15 $2,721,723 $1,803,475 $3,877,875 $3,877,875 $3,983,897 $10,522,362 $5,046,764 $11,149,951 0.56 $6,191,172  $48,146,084
16 $2,721,723 $1,803,475 $3,877,875 $3,877,875 $3,983,897 $10,522,362 $5,046,764 $11,149,951 0.53 $5,953,050  $54,099,134
17 $2,721,723 $1,803,475 $3,877,875 $3,877,875 $3,983,897 $10,522,362 $5,046,764 $11,149,951 0.51 $5,724,086  $59,823,220
18 $2,721,723 $1,803,475 $3,877,875 $3,877,875 $3,983,897 $10,522,362 $5,046,764 $11,149,951 0.49 $5,503,929  $65,327,150
19  $2,721,723 $1,803,475 $3,877,875 $3,877,875 $3,983,897 $10,522,362 $5,046,764 $11,149,951 0.47 $5,292,240  $70,619,389
20 $2,721,723 $1,803,475 $3,877,875 $3,877,875 $3,983,897 $10,522,362 $5,046,764 $11,149,951 0.46 $5,088,692  $75,708,081
NPV $75,708,081
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Anexos

Anexo 6: Tabla de calculo del valor presente neto (NPV) para el esquema BPT-60 (1=4%).

Ganancias

Abhorro por

Ganancias

Flujo de

Af Costos por Depreciacion Cargos .. Flujo neto  Factor de . Ingresos
no operacion Tmpuestos de los activos financieros Do Ve'nFa de electricidad  por venta de efectivo  descuento efectivo acumulados
electricidad  a proceso de bagazo descontado
US$/afio  US$/afio US$/aiio US$/afio US$/afio US$/afio US$/afio US$/afio US$ US$
0 - -55,679,500 1 -$55,679,500 -$55,679,500
1 $2,048,859 - $2,783,975  $2,783,975 $2,191,869  $6,313,417 $3,028,059 $6,700,511 0.96 $6,442,799  -$49,236,701
2 $2,048,859 $852,583  $2,783,975 $2,783,975 $2,191,869 $6,313,417 $3,028,059 $5,847,928 0.92 $5,406,738  -$43,829,963
3 $2,048,859 $852,583  $2,783,975 $2,783,975 $2,191,869 $6,313,417 $3,028,059 $5,847,928 0.89 $5,198,787  -$38,631,176
4 $2,048,859 $852,583  $2,783,975 $2,783,975 $2,191,869 $6,313,417 $3,028,059 $5,847,928 0.85 $4,998,833  -$33,632,343
5  $2,048,859 $852,583  $2,783,975 $2,783,975 $2,191,869 $6,313,417 $3,028,059 $5,847,928 0.82 $4,806,570  -$28,825,773
6 $2,048,859 $852,583  $2,783,975 $2,783,975 $2,191,869 $6,313,417 $3,028,059 $5,847,928 0.79 $4,621,702  -$24,204,070
7 $2,048,859 $852,583  $2,783,975 $2,783,975 $2,191,869 $6,313,417 $3,028,059 $5,847,928 0.76 $4,443,945  -$19,760,126
8  $2,048,859 $852,583  $2,783,975 $2,783,975 $2,191,869  $6,313,417 $3,028,059 $5,847,928 0.73 $4,273,024  -$15,487,102
9  $2,048,859 $852,583  $2,783,975 $2,783,975 $2,191,869 $6,313,417 $3,028,059 $5,847,928 0.7 $4,108,677 -$11,378,425
10 $2,048,859 $852,583  $2,783,975 $2,783,975 $2,191,869  $6,313,417 $3,028,059 $5,847,928 0.68 $3,950,651  -$7,427,775
11 $2,048,859 $852,583  $2,783,975 $2,783,975 $2,191,869 $6,313,417 $3,028,059 $5,847,928 0.65 $3,798,702  -$3,629,073
12 $2,048,859 $852,583  $2,783,975 $2,783,975 $2,191,869 $6,313,417 $3,028,059 $5,847,928 0.62 $3,652,598 $23,526
13 $2,048,859 $852,583  $2,783,975 $2,783,975 $2,191,869  $6,313,417 $3,028,059 $5,847,928 0.6 $3,512,114  $3,535,640
14 $2,048,859 $852,583  $2,783,975 $2,783,975 $2,191,869  $6,313,417 $3,028,059 $5,847,928 0.58 $3,377,033  $6,912,673
15 $2,048,859 $852,583  $2,783,975 $2,783,975 $2,191,869 $6,313,417 $3,028,059 $5,847,928 0.56 $3,247,147  $10,159,819
16  $2,048,859 $852,583  $2,783,975 $2,783,975 $2,191,869  $6,313,417 $3,028,059 $5,847,928 0.53 $3,122,256  $13,282,076
17  $2,048,859 $852,583  $2,783,975 $2,783,975 $2,191,869 $6,313,417 $3,028,059 $5,847,928 0.51 $3,002,170  $16,284,245
18  $2,048,859 $852,583  $2,783,975  $2,783,975 $2,191,869  $6,313,417 $3,028,059 $5,847,928 0.49 $2,886,702  $19,170,947
19  $2,048,859 $852,583  $2,783,975 $2,783,975 $2,191,869  $6,313,417  $3,028,059 $5,847,928 0.47 $2,775,675  $21,946,622
20  $2,048,859 $852,583  $2,783,975 $2,783,975 $2,191,869  $6,313,417 $3,028,059 $5,847,928 0.46 $2,668,918  $24,615,540
NPV $24,615,540
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Anexos

Anexo 7: Tabla de calculo del valor presente neto (NPV) para el esquema GT-185 (1=2%).

~ Costos por Depreciacion Cargos Ganancias por Aho#? por Flujo neto de  Factor de Flyj ° de Ingresos

operacion Impuestos de los activos  financieros venta d ¢ electricidad a efectivo descuento efectivo acumulados

electricidad proceso descontado

US$/aiio US$/afio US$/afio US$/afio US$/afio US$/afio US$/afio US$ US$
0 - -$490,479,000 1 -$490,479,000 -$490,479,000
1 $26,131,304 - $24,523,950  $24,523,950 $95,056,416  $19,466,370  $63,867,532 0.98 $62,615,228  -$427,863,772
2 $26,131,304 $24,686,363 $24,523,950 $24,523,950 $95,056,416  $19,466,370  $39,181,169 0.96 $37,659,716  -$390,204,056
3 $26,131,304 $24,686,363 $24,523,950 $24,523,950 $95,056,416  $19,466,370  $39,181,169 0.94 $36,921,291  -$353,282,765
4 $26,131,304 $24,686,363 $24,523,950 $24,523,950 $95,056,416  $19,466,370  $39,181,169 0.92 $36,197,344  -$317,085,422
5 $26,131,304 $24,686,363 $24,523,950 $24,523,950 $95,056,416  $19,466,370  $39,181,169 0.91 $35,487,592  -$281,597,830
6  $26,131,304 $24,686,363 $24,523,950 $24,523,950 $95,056,416  $19,466,370  $39,181,169 0.89 $34,791,757  -$246,806,073
7 $26,131,304 $24,686,363 $24,523,950 $24,523,950 $95,056,416  $19,466,370  $39,181,169 0.87 $34,109,565  -$212,696,507
8  $26,131,304 $24,686,363 $24,523,950 $24,523,950 $95,056,416  $19,466,370  $39,181,169 0.85 $33,440,750  -$179,255,757
9  $26,131,304 $24,686,363 $24,523,950 $24,523,950 $95,056,416  $19,466,370  $39,181,169 0.84 $32,785,049  -$146,470,707
10 $26,131,304 $24,686,363 $24,523,950 $24,523,950 $95,056,416  $19,466,370  $39,181,169 0.82 $32,142,205  -$114,328,502
11 $26,131,304 $24,686,363 $24,523,950 $24,523,950 $95,056,416  $19,466,370  $39,181,169 0.8 $31,511,966  -$82,816,536
12 $26,131,304 $24,686,363 $24,523,950 $24,523,950 $95,056,416  $19,466,370  $39,181,169 0.79 $30,894,084  -$51,922,452
13 $26,131,304 $24,686,363 $24,523,950 $24,523,950 $95,056,416  $19,466,370  $39,181,169 0.77 $30,288,318  -$21,634,134
14 $26,131,304 $24,686,363 $24,523,950 $24,523,950 $95,056,416  $19,466,370  $39,181,169 0.76 $29,694,429 $8,060,296
15 $26,131,304 $24,686,363 $24,523,950 $24,523,950 $95,056,416  $19,466,370  $39,181,169 0.74 $29,112,186 $37,172,482
16  $26,131,304 $24,686,363 $24,523,950 $24,523,950 $95,056,416  $19,466,370  $39,181,169 0.73 $28,541,359 $65,713,840
17 $26,131,304 $24,686,363 $24,523,950 $24,523,950 $95,056,416  $19,466,370  $39,181,169 0.71 $27,981,724 $93,695,564
18  $26,131,304 $24,686,363 $24,523,950 $24,523,950 $95,056,416  $19,466,370  $39,181,169 0.7 $27,433,063  $121,128,627
19 $26,131,304 $24,686,363 $24,523,950 $24,523,950 $95,056,416  $19,466,370  $39,181,169 0.69 $26,895,160  $148,023,787
20  $26,131,304 $24,686,363 $24,523,950 $24,523,950 $95,056,416  $19,466,370  $39,181,169 0.67 $26,367,804  $174,391,590

NPV $174,391,590
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Anexos

Anexo 8: Tabla de calculo del valor presente neto (NPV) para el esquema GT-100 (1=2%).

- Costos por Depreciacién Cargos Ganancias AhOI.T(.) Por Flujo neto de  Factor de Flujo. de Ingresos
Afio operacion Impuestos de los activos  financieros Po. Ve'nFa de electricidad a efectivo descuento efectivo acumulados
electricidad proceso descontado
US$/ano US$/aiio US$/aiio US$/aiio US$/ano US$/aiio US$/aino US$ US$
0 - -$281,539,000 1 -$281,539,000 -$281,539,000
1 $14,750,908 - $14,076,950 $14,076,950 $48,433,507 $10,522,362  $30,128,012 0.98 $29,537,266  -$252,001,734
2 $14,750,908 $12,024,795 $14,076,950 $14,076,950 $48,433,507 $10,522,362  $18,103,217 0.96 $17,400,247  -$234,601,487
3 $14,750,908 $12,024,795 $14,076,950 $14,076,950 $48,433,507 $10,522,362  $18,103,217 0.94 $17,059,065  -$217,542,422
4 $14,750,908 $12,024,795 $14,076,950 $14,076,950 $48,433,507 $10,522,362  $18,103,217 0.92 $16,724,574  -$200,817,848
5 $14,750,908 $12,024,795 $14,076,950 $14,076,950 $48,433,507 $10,522,362  $18,103,217 0.91 $16,396,641  -$184,421,207
6  $14,750,908 $12,024,795 $14,076,950 $14,076,950 $48,433,507 $10,522,362  $18,103,217 0.89 $16,075,138  -$168,346,069
7 $14,750,908 $12,024,795 $14,076,950 $14,076,950 $48,433,507 $10,522,362  $18,103,217 0.87 $15,759,939  -$152,586,129
8  $14,750,908 $12,024,795 $14,076,950 $14,076,950 $48,433,507 $10,522,362  $18,103,217 0.85 $15,450,921  -$137,135,208
9  $14,750,908 $12,024,795 $14,076,950 $14,076,950 $48,433,507 $10,522,362  $18,103,217 0.84 $15,147,962  -$121,987,246
10 $14,750,908 $12,024,795 $14,076,950 $14,076,950 $48,433,507 $10,522,362  $18,103,217 0.82 $14,850,943  -$107,136,303
11 $14,750,908 $12,024,795 $14,076,950 $14,076,950 $48,433,507 $10,522,362  $18,103,217 0.8 $14,559,748  -$92,576,555
12 $14,750,908 $12,024,795 $14,076,950 $14,076,950 $48,433,507 $10,522,362  $18,103,217 0.79 $14,274,263  -$78,302,293
13 $14,750,908 $12,024,795 $14,076,950 $14,076,950 $48,433,507 $10,522,362  $18,103,217 0.77 $13,994,375  -$64,307,917
14 $14,750,908 $12,024,795 $14,076,950 $14,076,950 $48,433,507 $10,522,362  $18,103,217 0.76 $13,719.976  -$50,587,942
15 $14,750,908 $12,024,795 $14,076,950 $14,076,950 $48,433,507 $10,522,362  $18,103,217 0.74 $13,450,957  -$37,136,985
16  $14,750,908 $12,024,795 $14,076,950 $14,076,950 $48,433,507 $10,522,362  $18,103,217 0.73 $13,187,212  -$23,949,773
17 $14,750,908 $12,024,795 $14,076,950 $14,076,950 $48,433,507 $10,522,362  $18,103,217 0.71 $12,928,640  -$11,021,133
18  $14,750,908 $12,024,795 $14,076,950 $14,076,950 $48,433,507 $10,522,362  $18,103,217 0.7 $12,675,137 $1,654,004
19 $14,750,908 $12,024,795 $14,076,950 $14,076,950 $48,433,507 $10,522,362  $18,103,217 0.69 $12,426,605 $14,080,608
20 $14,750,908 $12,024,795 $14,076,950 $14,076,950 $48,433,507 $10,522,362  $18,103,217 0.67 $12,182,946 $26,263,554
NPV $26,263,554
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Anexos

Anexo 9: Tabla de calculo del valor presente neto (NPV) para el esquema GT-55 (i=2%).

Depreciacién Ganancias  Ahorro por . Flujo de
Afo Costos por Impuestos de los 'Cargos por venta de electricidad Flujo neto de  Factorde efectivo Ingresos
operacion . financieros .. efectivo descuento acumulados
activos electricidad  a proceso descontado
US$/afio  US$/aiio US$/afio US$/afio US$/afio US$/afio US$/afio US$ US$
0 - -$169,224,600 1 -$169,224,600 -$169,224,600
1 $8,878,013 - $8,461,230 $8,461,230 $23,856,955 $5,787,299 $12,305,011 0.98 $12,063,736 -$157,160,864
2 $8,878,013 $5,388,504 $8,461,230 $8,461,230 $23,856,955 $5,787,299  $6,916,507 0.96 $6,647,931 -$150,512,933
3 $8,878,013 $5,388,504 $8,461,230 $8,461,230 $23,856,955 $5,787,299  $6,916,507 0.94 $6,517,579  -$143,995,353
4 $8,878,013 $5,388,504 $8,461,230 $8,461,230 $23,856,955 $5,787,299  $6,916,507 0.92 $6,389,784  -$137,605,570
5 $8,878,013 $5,388,504 $8,461,230 $8,461,230 $23,856,955 $5,787,299  $6,916,507 0.91 $6,264,494  -$131,341,076
6 $8,878,013 $5,388,504 $8,461,230 $8,461,230 $23,856,955 $5,787,299  $6,916,507 0.89 $6,141,661 -$125,199,415
7  $8,878,013 $5,388,504 $8,461,230 $8,461,230 $23,856,955 $5,787,299  $6,916,507 0.87 $6,021,236  -$119,178,179
8 $8,878,013 $5,388,504 $8,461,230 $8,461,230 $23,856,955 $5,787,299  $6,916,507 0.85 $5,903,172  -$113,275,007
9 $8,878,013 $5,388,504 $8.461,230 $8,461,230 $23,856,955 $5,787,299  $6,916,507 0.84 $5,787,424  -$107,487,583
10 $8,878,013 $5,388,504 $8,461,230 $8,461,230 $23,856,955 $5,787,299  $6,916,507 0.82 $5,673,945 -$101,813,638
11 $8,878,013 $5,388,504 $8,461,230 $8,461,230 $23,856,955 $5,787,299  $6,916,507 0.8 $5,562,691  -$96,250,947
12 $8,878,013 $5,388,504 $8,461,230 $8,461,230 $23,856,955 $5,787,299  $6,916,507 0.79 $5,453,619  -$90,797,328
13 $8,878,013 $5,388,504 $8,461,230 $8,461,230 $23,856,955 $5,787,299  $6,916,507 0.77 $5,346,685  -$85,450,643
14 $8,878,013 $5,388,504 $8,461,230 $8,461,230 $23,856,955 $5,787,299  $6,916,507 0.76 $5,241,848  -$80,208,795
15 $8,878,013 $5,388,504 $8,461,230 $8,461,230 $23,856,955 $5,787,299  $6,916,507 0.74 $5,139,067  -$75,069,728
16 $8,878,013 $5,388,504 $8,461,230 $8,461,230 $23,856,955 $5,787,299  $6,916,507 0.73 $5,038,301  -$70,031,427
17 $8,878,013 $5,388,504 $8,461,230 $8,461,230 $23,856,955 $5,787,299  $6,916,507 0.71 $4,939,511  -$65,091,917
18 $8,878,013 $5,388,504 $8,461,230 $8,461,230 $23,856,955 $5,787,299  $6,916,507 0.7 $4,842,657  -$60,249,259
19 $8,878,013 $5,388,504 $8,461,230 $8,461,230 $23,856,955 $5,787,299  $6,916,507 0.69 $4,747,703  -$55,501,556
20 $8,878,013 $5,388,504 $8,461,230 $8,461,230 $23,856,955 $5,787,299  $6,916,507 0.67 $4,654,611  -$50,846,945
NPV -$50,846,945
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