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Introduccion

Desde principios del siglo XX y hasta la actualidad, la mayor parte de la demanda
energética mundial ha sido cubierta con el consumo de combustibles fésiles, provocando un
incremento gradual, pero sostenido, del contenido de didxido de carbono y otros gases de efecto
invernadero en la atmdsfera.

La emision de gases nocivos para el medio ambiente, ha estado histéricamente
relacionada con el aumento en el consumo energético mundial, el cual a su vez ha sido impulsado
por los grandes descubrimientos cientificos y tecnoldgicos, por medio de dos efectos actuando en
sinergia; por un lado, dichos descubrimientos han permitido incrementar la expectativa de vida,
acelerando el crecimiento poblacional, y por otro han intensificado el uso de energia per capita en
las actividades cotidianas.

Adicionalmente, la falta de planeacion funcional de las grandes ciudades y la poca o nula
preocupacion de millones de personas por el medio ambiente, han incrementado en las ultimas
décadas la concentracién de componentes contaminantes en la atmdsfera, tanto en el panorama
local como en el global. Produciendo un aumento comprobado en la temperatura global,
relocalizacion de microclimas, mayor incidencia de enfermedades pulmonares y aumento en la
fuerza de fendmenos meteoroldgicos, como tormentas y huracanes.

Los efectos anteriores implican la reduccién en la calidad de vida de las personas que
habitan en las regiones afectadas y en las que consumen o comercian productos desde o hacia
dichas regiones.

Ante lo negativo del actual panorama climatoldgico-energético, es necesario reducir el
consumo de combustibles fésiles en el corto y mediano plazo, ya sea fomentando las acciones de
ahorro de energia o sustituyendo parcialmente a los combustibles fésiles por otros mas limpios.

La energia solar, la edlica y la hidraulica han sido implementadas con gran aceptacion en la
ultima década, logrando, de manera efectiva, la disminucién de emisiones contaminantes en
plantas de generacién de energia eléctrica. Sin embargo, la aplicaciéon del principio de Liebig,
conocido también como la “Ley del Minimo”, a los sistemas energéticos, impone una restriccién a
la reduccién en el consumo mundial de productos derivados del carbdn y del petréleo, toda vez
que la mayoria de los vehiculos en el mundo estan disefiados para utilizar diesel o gasolina y no
pueden utilizar otros combustibles sin modificaciones mayores.

Para superar la “Ley del minimo”, es necesario desarrollar nuevas opciones que sean
capaces de proporcionar energia a los procesos cotidianos, como la necesidad de movilizacion
personal, reduciendo la contaminacién al medio ambiente. Una forma de lograrlo es impulsar la
produccidon de combustibles alternativos y el crecimiento de un mercado automotor que utilice
estos nuevos portadores energéticos.



Con la finalidad de colaborar en la reducciéon de la contaminacion atmosférica, en la
presente investigacion doctoral, desarrollo técnicas, herramientas de calculo y metodologias de
bajo costo, que incrementan la factibilidad energética y econdmica de los procesos de produccidn
de un portador energético practicamente libre de emisiones de gases de efecto invernadero: “el
hidrégeno nuclear”.

Estas metodologias estan orientadas a la optimizacion energética, econdmica y de
seguridad de los procesos acoplados a reactores nucleares de alta temperatura, que emplean agua
como materia prima en ciclos termoquimicos. Debe mencionarse que no sélo se efectua el estudio
de optimizacidn a distintas secciones y tecnologias, también se genera, como se ha mencionado
antes, un conjunto de ecuaciones, parametros, herramientas y software que tienen como objetivo
facilitar a otros investigadores el analisis de este tipo de procesos, sin la necesidad de emplear
programas especializados de alto costo econémico.

De hecho, una de las premisas en la presente investigacion, es la de emplear algoritmos
propios para todas y cada una de las secciones desarrolladas, obteniendo con ello la capacidad de
prescindir de programas de computo con elevados costos de adquisicion y licencia en los andlisis
posteriores. Todos los datos, analisis, tablas y graficos presentados en esta tesis fueron generados
usando como plataforma Microsoft Excel ®.

El uso de programas especializados se limité Unicamente a la generacién de datos para
comparacién, con los datos generados por programas y modelos propios del autor y el comité
tutor.

De los distintos tipos de procesos, se realizé un mayor estudio en aquellos que llevan a
cabo la descomposicién térmica de la molécula de agua, debido a su alta eficiencia tedrica,
producto de la transferencia directa, a altas temperaturas, de energia térmica a procesos.

La oportunidad de realizar optimizacién energética deriva de el estudio real de estos
procesos, pues al considerar todos los factores involucrados, se puede anticipar la reduccion de
eficiencia (comparada a la tedrica) por la incompatibilidad entre secciones para la integracién
térmica, al igual que por la dificultad de concentrar y descomponer las sustancias involucradas.

Adicional a la reduccidn de eficiencia en procesos reales, también se presenta la
oportunidad de mejora en la parte de seguridad al anticipar posibles problemas y accidentes, ya
que estos procesos involucran altas temperaturas y materiales sumamente corrosivos, toxicos e
incluso explosivos.

Los motivos principales por los que elegi estudiar este tipo de procesos quimicos
acoplados a reactores nucleares (nucleo-quimicos), son: desde el punto de vista energético,
porque es posible aprovechar directamente la energia térmica de reactores nucleares, sin la
necesidad de transformarla a electricidad; y desde el enfoque ambiental, debido a que se reducen
en gran medida las emisiones de gases de efecto invernadero, comparando con procesos
acoplados a combustibles fosiles.



En lo relativo a la integracion de los dos tipos de plantas, la nuclear y la quimica, el analisis
de interconexiones y operatividad es complejo, tomando en cuenta que no existen disefos
propuestos para la operatividad eficiente y segura de estos complejos tipo nucleo-quimico
Llamados asi en esta tesis, debido la aplicacién conjunta de procesos de origen nuclear y quimico.

En el primer capitulo se definen los conceptos principales de la produccién de hidrégeno
nuclear, definiendo las secciones genéricas de los complejos nucleo-quimicos orientados a
producir este combustible. Se describen cinco de los principales procesos de produccidn, elegidos
por la abundante cantidad de datos técnicos de cada unos de ellos y por la presencia frecuente de
sus representantes en los congresos internacionales de produccién de hidrégeno nuclear. Al final
del primer capitulo se realiza el acotamiento del alcance de esta investigacién doctoral definiendo
las secciones que fueron estudiadas con mayor detalle.

El segundo capitulo constituye la base para la modelacién termodinamica de los sistemas
seleccionados, sistemas de transferencia de calor nuclear-proceso y sistemas de concentracion y
descomposicion de acido sulfurico. En este capitulo describo los modelos empleados en los analisis
de energia y entropia, asi como las principales fuentes de informacion y los enfoques que se
toman en cuenta para resolver distintos tipos de problemas termodinamicos.

A lo largo del tercer capitulo, realizd una descripcidon detallada de los circuitos de
transferencia de calor, proponiendo ecuaciones especificas para el andlisis de sistemas de turbo-
compresion de helio. La parte medular de este capitulo es el disefio optimizado de los sistemas de
circulacion de helio, en funcion de la configuracién de los circuitos de enfriamiento y la
temperatura de retorno de helio al reactor nuclear.

En el cuarto capitulo describo los modelos desarrollados para el calculo de propiedades,
consumo de energia y equilibrio fisico-quimico del acido sulfurico. Presento una configuracién con
reduccion de consumo energético y optimizada econdmicamente, para la seccién de
concentracién isobarica de dacido sulfurico, comin a 2 procesos de produccion e hidréogeno
nuclear. Expongo distintos enfoques de modelacion de acido sulfurico, comparando los resultados
de una simulacién de destilacion al vacio elaborada con el software desarrollado en esta tesis, con
los datos obtenidos por simulacién en el simulador Aspen Plus 11.1. Al final del capitulo desarrollo
una metodologia para el anadlisis energético del reactor integrado de concentracion-
descomposicion de acido sulfdrico, cominmente conocido como reactor bayoneta, y realizo una
optimizacién energética del mismo.

El capitulo quinto esta dedicado al analisis de operatividad-seguridad de procesos, aunque
se plantea de forma genérica, también se presenta un caso de estudio para produccion de
hidrogeno nuclear, especificamente la seccion de concentracion/descomposicion de &cido
sulfurico.



1 Produccion de Hidrégeno Nuclear

En el presente capitulo se definen los conceptos basicos de la produccién de hidrégeno
nuclear, se presentan las tecnologias consideradas como mejores opciones para ser
implementadas en gran escala, se identifican los retos a superar para su inclusién en el mercado
tecnoldgico y por ultimo se realiza una seleccién de tecnologias para el presente estudio con base
en su representatividad y ventajas previsibles, tanto técnicas como econdémicas.

1.1 Concepto de Hidrégeno Nuclear

Como resultado del evento acontecido en marzo de 2011 en la central nucleoeléctrica de
Fukushima (1; 2; 3), Japdn, la relacidn entre los términos “hidrogeno” y “nuclear” suele ser
asociada con accidentes en plantas nucleares y consecuencias negativas en los complejos quimicos
(4; 5; 6), por ello es conveniente aclarar el término en el sentido que se usa en la presente tesis.

Por produccion de hidrégeno nuclear se debe entender todo proceso destinado a obtener
hidrégeno mediante transformaciones fisico-quimicas a partir de una o varias materias primas,
utilizando para ello energia proveniente de un reactor nuclear, en forma de calor, electricidad o
ambas.

La Figura 1 muestra la produccién de hidrégeno nuclear en su entorno técnico-comercial,

debido a la importancia de vincular los factores que presentan mayor influencia en su desarrollo.
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Figura 1. Produccion de Hidrégeno Nuclear



Los numerales en la figura 1 indican el flujo de corrientes de materia, energia y capital que
pueden existir en el proceso, bajo condiciones normales de operacion:

1 Fuente de materia prima (M.P.).

2 Energia de aprovechamiento de hidrogeno para acondicionamiento de M.P.

3 Energia de central nuclear para acondicionamiento de M.P.

4 Subproductos de procesamiento de M.P.

5 Energia emitida al medio ambiente en procesos de transformacién de M.P.

6 Materia prima a proceso quimico.

7 Energia de central nuclear a planta de hidrégeno.

8 Subproductos emitidos al entorno por planta quimica.

9 Energia emitida al ambiente por produccién de hidrégeno en planta quimica.

10 Hidrégeno a celdas de combustién para electricidad de autoconsumo.

11 Hidrégeno a red de venta y distribucién.

12 Material para combustible nuclear procedente del entorno.

13 Combustible nuclear a central nuclear.

14 Combustible nuclear gastado.

15 Energia emitida al ambiente en proceso de conversion de nuclear a térmica o
eléctrica.

16 Energia neta a interconexién con planta quimica.

17 Energia emitida al ambiente por procesos en interconexién.

18 Combustible nuclear de reprocesamiento.

23 Hidrégeno a consumidor final.

19,21,24 Emisiones de materia en los procesos sefalados.
20, 22,25 Emisiones de energia en los procesos sefialados.
26, 27,28 Flujos simplificados de capital.

28A Flujo de capital especifico de la seccién de produccién (Complejo nucleo-
quimico).

La o las materias primas, pueden ser cualquier sustancia que presente alto contenido de
hidrégeno en su estructura molecular, sean de origen orgdnico o inorganico, destacandose el gas
natural (principalmente metano) entre las orgdnicas y el agua como principal representante de las
inorganicas. Aunque existen opciones como la biomasa y el gas de sintesis, el gas natural y el agua
son las materias primas mas ampliamente estudiadas, debido a su relativa abundancia y a que son
las que ofrecen, al tiempo de escritura de esta tesis, mayores beneficios bajo dos enfoques
distintos: economia del proceso y compatibilidad con el medio ambiente, respectivamente (7; 8).

La naturaleza y magnitud de las corrientes descritas es una funcién de la seleccion de
equipos y sistemas en cada una de las etapas de disefio. La manipulacién adecuada de tales
corrientes en el proceso garantizard su compatibilidad con las actuales politicas energéticas,
ambientales y sociales, observando que: se eviten o disminuyan las emisiones contaminantes, se
aprovechen al maximo los recursos tanto materiales como energéticos y se minimicen los costos
combinados, ofreciendo un combustible alterno a un precio competitivo.



Los subproductos de procesamiento de materia prima en aquellas tecnologias que
empleen agua dulce seran sensiblemente distintos a aquellos que empleen hidrocarburos o
incluso agua de mar. También debe notarse, que la magnitud de cada corriente puede presentar
una fuerte correlacion con la de otras en el mismo sistema, como puede ser la corriente de
producto y la de utilidad con la de costos totales.

A partir de la definicidon y esquema anteriores, se puede realizar una descomposicion en
secciones y etapas genéricas para su mejor estudio y compresion; esta divisién no implica que
cada una de las etapas deba ajustarse a un tipo de proceso especifico, muy por el contrario,
reconoce la variabilidad de las diferentes fases y perspectivas tecnoldgicas a la vez que simplifica
el estudio de los subprocesos involucrados.

1.1.1 Materia prima

En estricto sentido, la materia prima, al igual que la energia, es componente fundamental
del proceso, por esta razén se requiere que su suministro sea confiable tanto en cantidad y calidad
como en costo (9; 10). Ademas, se debe considerar que el extraer las sustancias del medio
ambiente es un proceso que conlleva la alteracion del mismo (11), mediante la posible emisién de
calor y efluentes contaminantes que dafan el equilibrio existente.

La figura 2 muestra los factores humanos y de la industria que amenazan el equilibrio del
medio ambiente (11), de estos factores, al menos la disminucidn de recursos y el incremento en
la contaminacién ambiental pueden incrementarse por la produccion de hidrégeno nuclear, si esta
no se da de forma sustentable.
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Figura 2. Factores que amenazan al medio ambiente

En la produccién de hidrégeno con enfoque sustentable, tanto las materias primas como
las fuentes de energia deben emplearse adecuadamente para maximizar la eficiencia de uso de
recursos y minimizar la emisién de gases de efecto invernadero y otros contaminantes, de hecho
para Dimian y Sorin estas premisas se deben extender a todo proceso que aspire a implementarse
en una economia sustentable (10).



La mayoria de los procesos de produccién de hidrégeno propuestos en la literatura (8; 12;
7), emplean una de las siguientes opciones: desintegracion de la molécula de agua en hidrégeno y
oxigeno, o reformado de compuestos orgdnicos (13; 14; 15).

De acuerdo con lo antes expuesto, las materias primas y procesos de acondicionamiento
son:

a. Organicas (gas natural, hidrocarburos, biomasa, etc.)
i. Extraccion de yacimientos
ii. Proceso de endulzamiento
iii. Desulfuracién profunda
b. Inorganicas (agua)
i. Extraccion de pozos y cuerpos de agua
ii. Tratamiento, desmineralizacién
iii. Desalacion en caso de agua de mar

Para estas sustancias, las reacciones simplificadas de produccion de hidrégeno son:
H,0 <> H, + %0, (1)
CH, + 2H,0 <> 4H, + CO, (2)

Cada una de las dos opciones anteriores presenta implicaciones de caracter técnico,
econdmico y ambiental, cuyas magnitudes son dificiles de evaluar y en cierto sentido resultan
objeto de controversia, como la generaciéon de didxido de carbono a partir de los compuestos
organicos por un lado, y el uso de un recurso vital, que escasea en muchas poblaciones (16), como
lo es el agua, por el otro.

Es importante mencionar que para cada tipo de materia prima, dependiendo de la ruta
guimica (ecuaciones 1y 2), el enfoque que se da a la proteccién ambiental es distinto, siendo para
el grupo de agua y orgdnicos respectivamente:

Proteccion ambiental integrada al proceso: es el tipo de disefio en el que se logra la
proteccion intrinseca a través de la eliminacion de fuentes de riesgo contaminante, o en la que se
reciclan por completo los residuos y subproductos para reducir el consumo de materias primas a
un valor cercano al requerimiento estequeométrico (10; 11) .

Medidas anticontaminantes al final de cabezal: es el tipo de disefio en el que se producen
residuos pero éstos son transformados o tratados para reducir sus efectos nocivos sobre el medio
ambiente. El problema con este enfoque radica en que no se elimina la contaminacion de raiz, sino
que se transfiere a otra etapa en el ciclo de vida del proceso (10; 11).

Con la finalidad de obtener mayor orientacion preliminar, suele emplearse el método de
eficiencia de uso de materia prima (11) y la evaluacion basica de pardmetros de sustentabilidad
(17).



Sin embargo, para los fines de la presente investigacion, dado que uno de los principales
objetivos es la reduccién de emisiones de gases de efecto invernadero, se descartan las
tecnologias que emplean compuestos orgdnicos, dando con esta medida prioridad a los procesos
con proteccién ambiental intrinseca.

1.1.2 Planta quimica para producir hidrégeno (Proceso)

La planta quimica es el conjunto de instalaciones, equipos, sistemas periféricos y
conexiones que tiene por objetivo procesar materias primas para generar un producto en gran
escala (18; 19). En el caso de la produccion de hidrégeno nuclear, tomando en cuenta la seleccién
realizada en la seccidn previa, la materia prima sera agua desmineralizada.

En general este tipo de plantas presentan los siguientes componentes principales:

a. Reactores quimicos: donde se llevan a cabo las reacciones de sintesis/descomposicion;
son considerados como el nucleo del proceso y en la mayoria de los casos definen la
eficiencia energética del sistema.

Teniendo en cuenta la naturaleza del proceso seleccionado, pueden ser del tipo: lecho
fluidizado, tubular, cama catalitica, continuos, o incluso pueden integrar sistemas de
recuperacion de calor y reduccidn de puntos calientes como los reactores tipo bayoneta
(20; 21).

b. Sistemas de separaciéon y purificaciéon: Equipos necesarios para concentrar y/o purificar
los efluentes de reactores quimicos y otros sistemas, en ellos se incluyen los sistemas de
separacion de fases, decantadores, concentradores flash, columnas de extraccion,
columnas de absorcion, torres de destilacion en sus distintas variantes, membranas de
separacién y sistemas no convencionales.

En algunas condiciones, tanto la reaccién quimica como la separacién se llevan en el
mismo equipo, como es el caso de las torres de destilacion reactiva en las que se pueden
superar barreras técnicas como la presencia de puntos azeotrépicos en las mezclas a
purificar (22).

c. Sistemas mecdnicos: son equipos para la modificacién de presién o movilizacion de
sustancias en el proceso incluyendo bombas, compresores, turbinas valvulas, etc.

Normalmente no son incluidos en la evaluacién de la eficiencia energética, pero en
procesos con altas tasas de recirculacion y con configuraciones que requieren elevadas
caidas de presidn, pueden presentar un efecto significativo en la eficiencia global. En
plantas de potencia convencionales el porcentaje de consumo energético en sistemas
auxiliares pude representar de un 5 a un 8% de la electricidad neta producida (23; 24), en
los procesos de produccién de hidrégeno nuclear dicho porcentaje también suele ser
importante (25).



1.1.3

Sistemas eléctricos: incluyen alimentacion eléctrica, sefializacion, control e
instrumentacion. Son de suma importancia para el correcto funcionamiento y seguridad
de la planta y de acuerdo con su configuracién y tecnologia seleccionada pueden influir
ampliamente en el costo de inversion. Por las caracteristicas de este tipo de planta, se
requieren sistemas de control distribuido con adquisicién y gestién de datos en tiempo
real (26).

Sistemas de integracion térmica: son aquellos destinados a la recuperacién vy
administracion de recursos térmicos en el proceso, e incluyen: hornos, calentadores,
enfriadores y cambiadores de calor de proceso.

Su disefio y configuracion varian dependiendo del nivel de integracion térmica deseado en
la planta (27; 28), siendo este ultimo factor fuertemente dependiente de la economia del
proceso y la disponibilidad de materiales y tecnologias para cada situacion.

Sistemas de seguridad: son todos los sistemas dedicados a proporcionar integridad al
proceso, asi como a combatir los efectos negativos de los posibles accidentes o
eventualidades que pudieran ocurrir en la planta (29; 30; 31).

Estos sistemas son responsables de reducir los riesgos asociados a la planta quimica
mediante reduccidn en la frecuencia esperada de eventualidades y mitigacién de
consecuencias de las mismas. El enfoque de seguridad pasiva debe preferirse sobre la
seguridad activa y se debe gestionar desde el disefio de proceso (29).

En el caso particular de produccién de hidrégeno nuclear, los sistemas de seguridad y
flexibilidad operativa deben garantizar la integridad de la planta quimica, de la planta
nuclear y de los correspondientes sistemas de interconexién entre ambas. La posibilidad
de fugas, derrames y/o explosiones, asi como el modelado de eventos transitorios deben
ser tomados en cuenta para un disefio que cumpla con un adecuado nivel de seguridad,
sin sacrificar por ello la economia del proceso (32; 33).

Sistema de aprovechamiento de energia nuclear

El sistema de aprovechamiento se refiere a la tecnologia empleada para transferir
la energia contenida en el combustible nuclear al fluido térmico; las opciones de analisis
principales son:

a. Tipo de reactor
Ciclo de combustible nuclear
i. Ciclo directo
ii. Ciclo con reciclado
c. Sistemas de seguridad



La seleccion del tipo de reactor es funcion de los parametros de proceso y seguridad, con

restricciones econdmicas. Dependiendo de la tecnologia de produccién a analizarse se requiere un

tipo especifico de reactor, por ejemplo, la produccién de hidrégeno por el método Azufre-lodo

requiere altas temperaturas que no pueden ser proporcionadas por un reactor convencional como
el de agua en ebullicion (BWR) (34).

En la gran mayoria de las tecnologias lideres se requiere el uso de reactores de alta

temperatura enfriados por helio por las siguientes razones:

1) Operan a temperaturas superiores a los 900°C

2) Sudisefio se encuentra orientado a la seguridad pasiva

3) Poseen muy bajo nivel de transferencia radioactiva a proceso

1.1.4 Sistema de transferencia de calor nuclear a energia de proceso (interconexion
nuclear-quimica)
Los equipos requeridos para transferir energia y/o calor a proceso dependen del tipo de

reactor seleccionado y del proceso en si. Por ejemplo, la energia requerida para electrélisis es de

tipo eléctrica mientras que para los ciclos quimicos es esencialmente térmica.

A continuacion se citan algunos de los sistemas de transferencia:

d.
e.

Turbogeneradores de vapor de agua en circuito primario de enfriamiento: son
los sistemas de produccién de energia eléctrica en plantas convencionales del
tipo BWR.

Turbogeneradores de vapor de agua en circuito secundario de enfriamiento:
estos sistemas son para generar energia eléctrica en plantas con agua
presurizada.

Turbogeneradores de gas, intercambiador intermedio de calor o combinacion
de ambos: la ventaja principal y la razén por la que se emplean en la presente
tesis es su alta temperatura de operacion, misma que permite eficiencias
termodinamicas mds altas comparadas con las dos opciones anteriores.
Sistemas de circulacién y cambiadores de calor intermedios.

Sistemas de seguridad en interconexion.

La figura 3 muestra un esquema de aprovechamiento mediante turbogenerador y
cambiador de calor intermedio, aplicado al Reactor de Muy Alta Temperatura (VHTR). En
este esquema, el helio caliente y a alta presion proveniente del reactor nuclear se envia a
una turbina donde genera trabajo de flecha y posteriormente es recomprimido y enviado

de nuevo al reactor nuclear, no sin antes recalentarse en el recuperador de calor.
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Figura 3. Reactor VHTR con turbogenerador y cambiador de calor intermedio

1.2 Tecnologias para la produccion de hidrégeno nuclear

Las posibilidades tecnoldgicas para cumplir con el objetivo de producir hidrégeno son
amplias en cantidad y diversas en naturaleza. Tan sélo en disociacién hidrica, mas de 100 ciclos
distintos han sido propuestos (26) (27) y analizados, aunque debido al actual entorno econémico y
tecnolégico sélo algunos de éstos pueden ser considerados como factibles, aun cuando lo anterior
no significa que los otros no puedan ser viables en condiciones futuras.

En lo relativo a los procesos que emplean materias primas distintas al agua, la cantidad de
ofertas tecnoldgicas aumenta alin mas con las tecnologias de reformado de combustibles fésiles
(26) (14) (15), sin embargo, estos procesos producen didxido de carbono como subproducto y
aunque contribuyen parcialmente, no cumplen de manera satisfactoria el objetivo de reducir la
emision de GEI's (13) de manera intrinseca.

Un estudio preliminar de la empresa estadounidense General Atomics ubicd sélo a 25
tecnologias dentro del grupo de procesos que podrian ser factibles para su construccion y
operacion a mediano y largo plazo (26) (22).

En las siguientes secciones se describen brevemente sdlo algunas de las tecnologias que se
encuentran en el grupo anteriormente descrito, ya que describir todas y cada una de ellas no es el
objeto de esta tesis. Para mayor referencia, parametros y detalles técnicos de procesos especificos
se recomienda consultar la literatura especializada y el trabajo previo de Mendoza (34).
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La seleccidn los procesos expuestos en esta tesis, se realizé en funcién de parametros
técnicos y estimaciones econdmicas, aunque debe destacarse el hecho de que ninguna de ellas ha
sido completamente desarrollada en escala industrial y ain quedan muchos aspectos por clarificar
antes de poder emitir decisiones especificas.

1.2.1 Electrolisis de Alta Temperatura

Uno de los procesos mas ampliamente estudiados y considerado actualmente como una
tecnologia madura es la electrdlisis alcalina de agua, la cual, mediante la aplicacién de corriente
eléctrica, produce oxigeno e hidrégeno en el dnodo y catodo respectivamente (ver figura 4).

Anodo +

]
BE

Catodo

_ Diafragma

|| __» Hidrégeno
Oxigeno 4+ ||

Figura 4. Electrdlisis alcalina de agua

Un importante porcentaje del total de la produccidn de hidrégeno mundial se obtiene en
electrolizadores alcalinos, a partir de las siguientes reacciones quimicas:

H,0 -H, + %0,
2H,0 (1) + 2e SH,(g) + 2HO"
2HO S H,0 (1)+%0,(g)+2e”
AG=AH-TAS= 237 kJ/mol @25°C, 1 atm

De acuerdo con las caracteristicas de disefio de los distintos electrolizadores existentes en
el mercado, la temperatura de operacién puede variar en el rango de 350 a 365 K (77-92°C),
mientras que la presion puede variar desde 0.1 hasta 3 MPa (28; 29). Como se explicara en los
siguientes parrafos, estas temperaturas relativamente bajas son inconvenientes para la eficiencia
termodinamica y por tanto para la economia del sistema, por esta razén se requiere desarrollar
tecnologias capaces de operar a temperaturas mas elevadas (30).
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En concordancia con las leyes basicas de la termodinamica, la energia necesaria para llevar

a cabo la descomposicion corresponde a la entalpia de reaccion, sin embargo, en el proceso de

electrélisis esta energia es dividida entre la energia eléctrica y la calorifica, correspondiendo el
requerimiento de la primera a la energia de Gibbs (AG) y la segunda al calor requerido para

mantener el proceso isotérmico (TAS).

Dado que la obtencion de energia térmica a partir de fuentes primarias es un proceso con

menor cantidad de irreversibilidades que la generacidén eléctrica (31), en la cual se deben

considerar la eficiencia combinada (n.) de generacion (ng) y de electrolizador (ne), la configuracion

de proceso que incremente el requerimiento térmico y disminuya el eléctrico, incrementara la

eficiencia de produccion de hidrégeno (valorada por el poder calorifico superior HHV,,,).

HHV,, 77,

= HHV,,
Q+
74le
Dado quea(;-AS) =0yAS =0, se deduce que:

Cc

AG ~ AH -TAS(@-7,)

Eq. 1

i) A mayor temperatura de electrélisis mayor eficiencia de produccion.

ii) A mayor eficiencia combinada mayor eficiencia de produccién.
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* Considerando 77% de eficiencia de electrolizador y 40% de eficiencia en generacién de energia eléctrica.

La figura 5 muestra el efecto de temperatura sobre la eficiencia a presién constante, el
lado izquierdo de la grafica muestra la seccién de agua liquida, donde se realiza la electrdlisis
convencional. Del lado derecho se encuentra la fase vapor y es la region en donde se lleva a cabo
la electrélisis de alta temperatura (EAT). En el eje secundario (derecho) se muestra la escala de la
eficiencia.

El proceso EAT se lleva a cabo mediante las siguientes reacciones quimicas (32):
H,O >H, + %0,
H,0 +2e” >H, + 0*
0% %0,+2e
AG= AH-TAS = f(T,P) < 237 ki/mol

El electrolizador consiste en electrodos permeables y un electrdlito de éxido sélido (33); la
figura 6 muestra la configuracion tipica de un electrolizador para EAT (34).

||
||
2% 7577
%% 0077
"= 7 . = %
7 - 2
¥ .
AP AL
7 // R
////// // O
///,_4// //////// 2
—
H-~ 0" i
//////////// //////f —
200 A=Y/
=777 2- //e/ o
A1 O A O
i’ ) 2
98 AAIA
A Avi 7
HO  Oxido 77
M slido /) &~ L——
HO = [/ solido 77~
2 07 777

Figura 6. Electrolizador para EAT

1.2.1.1 Retos y oportunidades

Debido a las altas temperaturas de operacion y a la alta pureza del oxigeno y del
hidrégeno en los electrolizadores, se generan ambientes fuertemente oxidantes y reductores, los
cuales tienden a atacar quimicamente los materiales en contacto, haciéndolos poco estables y
reduciendo su vida util (35; 36).
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La baja estabilidad quimica de los materiales en estas condiciones es aun un reto a ser
superado mediante investigacion aplicada, y se manifiesta en repercusiones tanto econdmicas
como de seguridad de proceso.

En lo relativo a la seguridad, el riesgo asociado con este tipo de planta es el de explosidon
de hidrogeno (37), el cual puede presentarse como consecuencia del fallo de equipos por estrés
térmico y/o mecanico (14).

Los materiales requeridos en la EAT deben presentar estabilidad quimica en condiciones
de alta temperatura y al mismo tiempo deben mantener un desempeno elevado en cuanto a su
conductividad eléctrica y otras propiedades como su permeabilidad, resistencia mecdanica y su
actividad electro-catalitica (38; 39).

Algunos 6xidos de metales pertenecientes al grupo de las tierras raras poseen una elevada
resistencia a las atmédsferas reductoras, sin embargo, su actividad electro-catalitica no es lo
suficientemente elevada como para operar los procesos con eficiencia satisfactoria, por lo que se
tienen que combinar con otros metales para mejorar dicha actividad (40):

Los materiales en investigacion para esta tecnologia son:

Catodo: Ni-SDC niquel - samario dopado con cerio, LSTO lantano, estroncio y triéxido de
titanio y Ni-YSZ niquel en circonio estabilizado con itrio (35; 36; 40).

Anodo: LSM [(La; -xSrx); - yMnO;] manganita de lantano dopada con estroncio en YSZ ¢
circonio estabilizado con itrio (36; 41).

Electrélito: Circonio dopado con éxido de calcio, magnesio, itrio, estroncio, samario o
iterbio son los mas comunes (CaO, MgO, Y,03, Sc,03, Sm,03y Yb,05) (35; 36; 42).

Actualmente la durabilidad de los electrolizadores es uno de los factores de mayor peso en
la evaluacién econdmica de la tecnologia EAT, al constituir hasta un 50% de costo de capital de
este tipo de plantas; este parametro se puede cuantificar con el coeficiente de degradacién que es
el porcentaje de pérdida de actividad por cada 1000 horas de operacidn. Algo similar y
estrechamente vinculado con esta problematica es lo que ocurre con las celdas de combustible,
cuyo objetivo es superar las 5,000 hrs de operacién para automoviles y 20,000 hrs para autobuses
(43).

La reducida proyeccién de vida util de los equipos y el alto costo de los materiales
especiales que se deben emplear en su construccién, producen un fuerte impacto negativo en la
economia del sistema al elevar el costo de capital y por tanto el costo de inversidn para una planta
de este tipo (44), a pesar de ello, la simplicidad del proceso compensa este efecto situando el
costo del hidrégeno producido por esta tecnologia entre 2 y 3€ /kg (44; 45; 46).
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1.2.1.2 Estado de desarrollo tecnoldégico

La demostracién de la factibilidad técnica del proceso se realizd a principios de la década
de 1980 a través del proyecto aleman “High temperature water vapor electrolysis” (HOT-ELLY) en
el cual se emplearon celdas tubulares y se identificaron los requerimientos técnicos para la
adecuada operacion de dichas celdas (38; 32; 39).

Los siguientes avances importantes en relacion a esta tecnologia se dieron hacia el afo
2004, cuando un equipo de trabajo conformado por Idaho National Laboratories (INL) y Ceramates
Inc. anuncié haber obtenido eficiencias de electrolizador cercanas a 100% (47).

En el afo 2005, la empresa japonesa Toshiba también realizd pruebas experimentales
adoptando la geometria tubular con electrolito de circonio estabilizado con itrio, catodo de niquel-
YSZ y anodo de lantano-estroncio; la capacidad de produccién fue de 100 NL/h (48).

El INL ha realizado pruebas con electrolizadores planos, obteniendo, en 2007, una
produccién promedio de 1300NL/h en un electrolizador de 15kW de potencia eléctrica (con
maximos de 2000NL/h) (49) y mejorando la eficiencia y durabilidad de sus electrolizadores hasta
obtener valores de degradacidn de entre 3.2%/kh y 4.6%/kh en el afio 2012 (50), siendo estos
valores tan altos como 35%/kh en el afio 2009 (51).

A pesar de la reduccion en los valores de degradacion, éstos siguen siendo altos para
poder permitir la inclusion comercial del proceso en una escala industrial, la cual requeriria como
maximo valores de 1%/kh (50).

1.2.2 Ciclo Azufre - Iodo

El proceso S-l, originalmente desarrollado por General Atomics (26; 22), es un ciclo
termoquimico en el que la generacion de hidrégeno se obtiene mediante el uso exclusivo de
energia térmica, esto implica que las irreversibilidades inherentes al proceso no son duplicadas
por una doble conversion de energia primaria (31).

Las ventajas principales sobre otras tecnologias termoquimicas son su elevada eficiencia
tedrica, superior a 50% (20; 52; 53; 54), el estado de agregacion de sus corrientes internas, las
cuales son fluidas en todas las secciones y la nula emision de efluentes ya que el total de las
sustancias distintas al agua son recirculadas para volverse a emplear como reactivos.

En forma simplificada, las reacciones quimicas de cada seccion de proceso son (22):
I, + 2H,0+ 250, -2HI + H,S0,
H,S0, ->H,0 +S0, + %0,
2HI >H, + 1,

La siguiente ecuacion muestra la eficiencia en funcién del calor empleado en proceso en
forma de: calor sensible, calor latente, entalpias de reaccion y calor de integracidn térmica.
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_HHY, HHV,,

T m n p
° 2 mCp +> mA +> glH, -Q,
i i K

Eq. 2

n

Debido a que el cambio neto en la energia libre de Gibbs para la primera reaccion es
positivo (82 kJ/mol) se requiere desplazar el equilibrio quimico mediante el exceso de reactivos
(ley de accion de masas). Agregando yodo y agua en exceso no solo se favorece el desplazamiento
a la derecha de la reaccion (55) sino que también se induce la formacion de poli yoduros (56),
propiciando la separacion espontanea de dos fases liquidas (22): una rica en 4cido sulfurico y otra
rica en acido yodhidrico, yodo y sus poli yoduros.

La figura 7 muestra la inmiscibilidad de las fases producidas en la seccion Bunsen, en ella
se observa dos fases liquidas; la superior, de menor densidad, es rica en acido sulfurico y la fase
inferior, mas densa, es rica en acido yodhidrico, iodo e incluso poli yoduros.

Figura 7. Fases producidas en reaccién Bunsen (57)

Para separar ambas fases se emplean medios mecanicos, aprovechando la fuerte
diferencia de densidades y la inmiscibilidad de los productos.

En las propuestas actuales, la separacion y reaccion se llevan a cabo en el mismo equipo,
constituyendo un reactor separador que opera en modalidad de flujo a contracorriente (58), en
otros modelos propuestos se presentan 3 fases en el reactor, incluyendo las anteriormente
mencionadas y una fase gaseosa rica en oxigeno (59).

La figura 8 muestra la configuracién propuesta por algunos autores para el reactor bunsen
de tipo continuo, operando a contracorriente (67).
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Figura 8. Reactor Bunsen a contracorriente P

El exceso de reactivos que hace posible la reaccién también incrementa la entropia del
sistema y el consumo energético real por la destruccién de exergia implicita en el proceso.

AS,, =-R> Ing* Eq.3
i=1

El efluente rico en acido sulfurico se debe concentrar y descomponer para producir el
diéxido de azufre requerido en la seccidon Bunsen, para ello existen dos enfoques distintos: uno
emplea destilacion al vacio seguida de vaporizadores y reactor de descomposicion (22), y el otro
utiliza descomposicién a partir de concentraciones intermedias de acido sulfurico (40% mol) (20;
21); ambos comparten una etapa inicial consistente en varios concentradores del tipo
vaporizacion instantanea (flash) (59).

Opcionalmente, con la finalidad de incrementar la seguridad y la eficiencia, los
vaporizadores y el reactor de descomposicién de acido sulfarico, se pueden integrar en un
elemento Unico denominado reactor bayoneta (21; 59). La ventaja de este tipo de reactor es que
tiene un mayor aprovechamiento de los recursos térmicos que entran al sistema y que no requiere
de puntos de conexidn de alta temperatura para aquellas corrientes que contienen mezclas de
acido y 6xidos de azufre (60; 61; 62).

Su desventaja es el elevado costo que presenta comparado con el de un sistema no
integral, aunado a la complejidad de su disefio y su limitada flexibilidad de operacion (52) .

La figura 9 muestra un esquema simplificado de un reactor bayoneta, en el que el fluido se
calienta y enfria dentro de la unidad, evitando la formacién de conexiones calientes (comparadas
con un sistema convencional) (21).
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Figura 9. Reactor de descomposicion tipo bayoneta

La concentracidn y descomposicion de la fase rica en dcido yodhidrico se complica debido
a la presencia de un punto azeotrdpico en la mezcla HI-H,0-12 (7.57 mol/L o 13% mol) (63; 64), el
cual imposibilita la concentracion por destilacion convencional e incrementa la cantidad de
energia requerida para esta seccién del proceso (65). La figura 10 muestra la presencia de esta
condicidn (64) mediante la aparicidon de una frontera en la curva de condensacién y un azedtropo.

H,0 (490.50K) (642.32K)

X A/ s Azedtropo binario
/ BV HI-H,0 (518.28K)
G/ /7

Fronterade destilacion
no reactiva

V /POt
SO -GaAAN,
T e AVAVAS

AN e A AN A A

I, (642.32K) HI(344.23K)

Figura 10. Equilibrio ternario Hl-1,-H,0 a 22 bar.
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Por lo anterior, se han propuesto distintas alternativas como lo son la destilacion
extractiva (66), la destilacion reactiva (67; 68), la concentracion mediante membranas (63) y
electrodidlisis (65; 69).

De las opciones propuestas para realizar la concentracién y descomposicion, la destilacion
reactiva ofrece las ventajas de demandar una menor cantidad de energia (64), comparada con las
gue requieren energia eléctrica por las razones anteriormente expuestas, y de realizarse en un
mismo equipo tanto la concentracidn como la descomposicidn (68; 57), con lo que se favorece la
seguridad y la simplicidad tecnoldgica.

1.2.2.1 Retos y oportunidades

La mayor parte de los equipos en el proceso operan bajo condiciones severas de acidez,
presion y temperatura (22; 70), lo que demanda materiales de alta resistencia tanto quimica como
mecanica (71; 72; 73) implicando con ello altos costos de inversion y mantenimiento (52).

La variabilidad de condiciones operativas, actividades quimicas y concentracién de
corrientes a lo largo del ciclo requieren distintos tipos de materiales y sistemas de seguridad para
cada seccion de proceso.

A continuacion se presenta informacion relativa a los materiales para esta tecnologia.

Seccion de concentracidn-descomposicion de acido sulfurico: se ha experimentado con
diversos materiales ceramicos, entre los cuales los carburos de silicio (SiC), silicon recubierto con
carburo de silicio (SI-SiC) y los nitruros de silicio (SisN4) (73; 74; 75) son los que mejor resistencia
guimica presentan, aunque su fragilidad mecanica sigue siendo un reto a superarse para la
fabricacion de equipos de dimensiones adecuadas (59).

Seccion de concentracion-descomposicion de acido yodhidrico: la mayoria de las
aleaciones y materiales ceramicos probados para esta secciéon presentan altos grados de
corrosién, por lo que se requiere mayor investigacién en este tema. En 2006, Wong y otros
evaluaron el desempefio de varios materiales para esta seccidn, encontrando que los metales
tantalio (Ta) y niobio (Nb) y las ceramicas de silicatos de aluminio (porcelanita) son los Unicos que
pueden resistir la corrosidn en niveles aceptables para la construccion de equipos industriales (73).

La toxicidad de las sustancias involucradas en el proceso es otro factor importante en el
disefo y los sistemas de seguridad, debido principalmente a la posibilidad de fuga y formacidn de
nubes toxicas tanto de dxidos de azufre como de compuestos de yodo (76; 77), a este respecto se
han postulado diversos escenarios de accidente y se han propuesto medidas de mitigacion activas
de los mismos (76; 77). En este campo, una oportunidad identificable es la modificacidn de disefio
para asegurar la prevencion operativa y la inclusién de sistemas pasivos de mitigacién.

Otros puntos importantes en el desarrollo de esta tecnologia son:
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a) La poca disponibilidad de informacion experimental acerca del equilibrio fisicoquimico de
la fase rica en acido yodhidrico, a pesar de los recientes avances en la determinacion de
las lineas de ajuste en el equilibrio ternario (78; 79).

b) El desconocimiento de los efectos de la acumulacién de productos de reacciones
colaterales, especificamente la posible formacién de azufre y sulfuro de hidrégeno en el
reactor bunsen (56). Para reducir este problema, Immanuel y Gokul, proponen la
incorporacién de membranas en el reactor bunsen, con la finalidad de eliminar la
presencia de estas reacciones y al mismo tiempo reducir los excesos de reactivos (80).

c) La dificultad para modelar adecuadamente la descomposicion de acido sulfurico (22) en
las condiciones que se requieren en el ciclo azufre-iodo.

El alto grado de los materiales necesarios para los equipos de proceso propicia que el costo
nivelado del hidrégeno producido con esta tecnologia sea fuertemente dependiente del costo de
inversién, por lo que también es dependiente de la capacidad de la planta, beneficidndose de las
economias de escala. En la literatura el costo estimado de hidrogeno varia ampliamente entre 3y
12€ /kg (71; 81).

1.2.2.2 Estado de desarrollo tecnoldégico

El proceso azufre-iodo ha sido probado experimentalmente tanto en sus reacciones
individuales como en su operacion integrada (59).

Las pruebas del proceso integrado terminaron en 2009 en las instalaciones de General
Atomics y fueron el resultado de un proyecto de colaboracién internacional, parte de la iniciativa
INERI (International Nuclear Energy Research Initiative), en el que también participaron los
laboratorios “Sandia National Laboratories” y el “Commissariat & I'Energie Atomique” de Francia
(82).

El sistema experimental funciond adecuadamente, produciendo hidréogeno a razén de
0.075 m*/h. La seccién de descomposicién de &cido sulfdrico se experimentd con un reactor tipo
bayoneta, en tanto que la descomposicién de acido yodhidrico se realizé mediante destilacién
extractiva; a pesar de que se probd la funcionalidad de esta ultima, también se identificé como un
proceso complejo, razén por la cual el grupo de investigacion recomendd redirigir los estudios
ulteriores hacia la destilacion reactiva (82).

21



1.2.3 Ciclo hibrido

El ciclo hibrido, también conocido como Westinghouse por haber sido desarrollado por
esta empresa (83), es otro de los procesos lideres en cuando a eficiencia y posibilidad a mediano
plazo de ser implementado como tecnologia de produccién de hidrégeno a gran escala (84).

A diferencia del ciclo Azufre-lodo, el proceso Westinghouse no utiliza exclusivamente
energia térmica, sino que emplea una etapa de electrélisis (84), por lo que la eficiencia tedrica se
puede expresar como:

HHV,
,7:7EZ Eq. 4
Q+ —
Ndle

Presentando al igual que la EAT la desventaja de requerir doble conversién de energia

primaria para producir el hidrégeno (85).

El proceso se divide en dos secciones: la seccion electrolitica, llevada a cabo en el
electrolizador de didxido de azufre despolarizado (SDE por sus siglas en inglés), donde el aguay
diéxido de azufre reaccionan para producir hidrégeno y acido sulfurico.

En la figura 11 se muestra la configuraciéon del electrolizador para esta tecnologia,

incluidas las reacciones quimicas y secciones principales.

—1|—

Anodo Catodo
H:S0s(aq) Ha(g)
A L4

SOz(Eq:] + 2 Hgo(l) —
H:804aq)+2H +2e

-
-

SO,(aq), 2 HsO()

Campo de Flujo Campo de Flujo
Capa de difusién

Catalizador de catodo

I

Electralito
Sdlido PEM

Capa de difusion
Catalizador de anodo

Figura 11. Electrolizador de dioxido de azufre despolarizado
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La reaccidn quimica electrolitica es:

2Hzo(|) +502(aq) 9H2504 (aq) + Hz(g) E°=-0.156 V

Y la seccién térmica, esencialmente similar a la del proceso S-I, donde el acido sulfirico es
concentrado y descompuesto térmicamente en agua, 6xido de azufre y oxigeno (86).

H,SO;—~>H,0 +S0;
SO; = SO, + %50,

La simplicidad de este proceso ofrece una relativa ventaja con respecto a otras
tecnologias.

1.2.3.1 Retos y oportunidades

En lo relativo a los materiales, el principal reto a ser superado es la eficiencia y durabilidad
del electrolizador (87), en cuanto a la seccién de descomposicion de acido sulfurico, los retos son
los mismos que se presentan en el proceso S-I.

Con respecto a la seguridad, tanto la explosién de hidrégeno como la fuga de éxidos de
azufre deben ser evaluadas.

En lo referente a la modelacién y mejora energética, la seccién de descomposicién de
trioxido de azufre es de particular interés ya que se comparte con otro proceso (S-1) y un avance
en este rubro representa impacto sobre dos tecnologias lideres.

Un estudio reciente y detallado estima el costo de produccion de hidrégeno mediante esta
tecnologia en 6.6€ /kg (88).

1.2.3.2 Estado de desarrollo tecnoldgico

La investigacion conjunta entre el laboratorio “Savannah River National Laboratory”
(SRNL) y la Universidad de Carolina del Sur (USC) ha demostrado experimentalmente el uso de
electrolizadores de membranas de intercambio de protones para la electrélisis de SO,-
despolarizado (89).

La otra seccidn del proceso ha sido demostrada experimentalmente (descomposicion de
acido sulfurico) como se menciond en la seccidn correspondiente del proceso S-I.
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1.2.4 CicloUT-3

El ciclo UT-3 (Ca-Br-Fe), desarrollado por la Universidad de Tokio, consiste en 4 etapas en
las que los productos se encuentran Unicamente en fase gaseosa. Un esquema conceptual se
muestra en la figura 12 (90).
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Figura 12. Proceso UT3

En la primera etapa el bromuro de calcio reacciona endotérmicamente con vapor de agua
para producir 6xido de calcio y gas bromuro de hidrégeno (91); la temperatura requerida para este
proceso debe ser superior a 750°Cy es la que demanda una fuente de calor de alta temperatura.

CaBr; (s) + H,0 (g) - CaO(s) + 2HBr (g)

El vapor excedente y el bromuro de hidrégeno son enviados al reactor que contiene
bromuro de hierro en fase sélida para hidrolizar este ultimo y producir mas bromuro de
hidrégeno, oxido de hierro e hidrdogeno, la reaccién se lleva acabo a 560°C (91).

3FeBry(s) + 4 H,0 (g) >Fe304(s) + 6HBr (g) + H, (g)

El hidrogeno producido en la etapa anterior es separado mediante membranas, es
comprimido y enviado a limite de bateria.

El remanente de la membrana de separacién (HBr y vapor) reacciona en la tercera seccion
con 6xido de hierro, produciendo vapor, gas bromo y bromuro de hierro.

Fes04(s) + 8HBr (g) = 3FeBr,(s) + 4 H,0 (g) + Br, (g)

Finalmente el bromo producido en la tercera seccidén reacciona exotérmicamente (600-
700°C) con oxido de calcio en el ultimo reactor, produciendo oxigeno y bromuro de calcio.

CaO (s) +Br,(g) - CaBr, (s) + %0,
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Cuando se ha completado el ciclo se invierte la direccién de alimentacién de agua y como
se puede constatar en las ecuaciones quimicas mostradas con anterioridad, el proceso funciona
adecuadamente ya que, debido al avance de reacciones, los sélidos presentes en cada uno de los
reactores se han invertido también en direccién.

El calor necesario para llevar a cabo las reacciones endotérmicas es proporcionado por un
reactor nuclear a través de un intercambiador de calor intermedio (ver figura 12).

1.2.4.1 Retos y oportunidades

El proceso UT3 presenta ventajas aparentes por manejar sélo compuestos gaseosos entre
los distintos equipos, sin embargo, se pueden anticipar algunas dificultades para su
implementacion a gran escala, éstas son principalmente (92): sinterizacion, azeotropia y
preparacion de reactivos basados en titanatos u 6xidos de titanio.

Otro factor que limita la posible escalacion del proceso UT3 es la barrera fisica de
eficiencia térmica, ya que la maxima temperatura de operacién se limita a 730°C, debido al punto
de fusién del bromuro de calcio CaBr,, con una eficiencia energética de sélo 40% (93).

1.2.4.2 Estado de desarrollo tecnoldgico

A finales de la década de los 80’s, el proceso fue probado experimentalmente a pequefia
escala (0.003m>/h) en el dispositivo denominado Aparato Modelo para el Estudio de Operacién
Ciclica en Tokio (MASCOT por sus siglas en inglés) (94).

1.2.5 Ciclos de la familia del Cloro

Esta familia de procesos, al igual que los ciclos anteriores, tiene como reaccién neta la
particion de la molécula de agua mediante varios pasos. Para ello emplea la suma de varias
reacciones con productos de cloro intermedios (95).

El motivo de tener varios pasos intermedios es favorecer energéticamente la reaccion
guimica y reducir las condiciones de temperatura y presion en el sistema, de hecho el proceso de
particion directa de la molécula de agua presenta un valor positivo de energia de Gibbs hasta los
4,400°C, punto en el cual se torna negativo (96).

La imposibilidad practica de operar a esas temperaturas y la recombinacion en fase
gaseosa motivan el uso de ciclos termoquimicos como el presente.

Uno de los ciclos mas representativos de esta familia tecnoldgica es el ciclo de 5 pasos,
que se encuentra formado por 3 reacciones termoquimicas, una reaccién electroquimica y un
proceso de secado (96).
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Las ecuaciones quimicas se muestran a continuacién (95; 97):
2CuCl,(s) + H,0 (g) = Cu,0Cl, (s) + 2HCI (g)
Cu,0Cl, (s) = 2CuCl (I) + %50, (g)
4CuCl (s) =2CuClI2 (aq) + 2Cu (s)
2CuClI2 (aqg) = 2CuCl2 (s)
2Cu(s) + 2HCI (g) = 2CuCI (1) + Hz (g)

En la primera reaccion el agua en forma de vapor a media temperatura (400°C) hidroliza el
cloruro de cobre Il proveniente del secador de cloruro acuoso para producir oxicloruro de cobre
sélido y cloruro de hidrégeno gaseoso, mismos que son separados por efecto cicldnico.

El oxicloruro de cobre es calentado para producir cloruro de cobre (I) (cuproso), y oxigeno;
el oxigeno abandona el proceso y el cloruro de cobre (l) es calentado para producir cloruro de
cobre (Il) (cuprico) acuoso y cobre elemental solido.

El cloruro de cobre (ll) es secado para retornarse al primer reactor, en tanto que el cobre
sélido se combina con el cloruro de hidrégeno, una vez que éste ha sido comprimido, para
producir el gas hidrogeno y cloruro de cobre ().

El siguiente esquema, cortesia de Ozbilen, muestra el proceso de forma grafica (97).
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Figura 13. Ciclo Cu-Cl de 5 pasos.

Una de las ventajas aparentes del proceso es su temperatura maxima de 550°C con
adecuado nivel de eficiencia, ya que al operar a temperatura moderada (con respecto a otros
procesos), requiere menor resistencia mecanica y térmica en los materiales para construccién de
Sus equipos.

1.2.5.1 Retos y oportunidades

Al igual que en otros procesos con reacciones electroquimicas, uno de los principales retos
a vencer es la durabilidad y desempefio eficaz de los electrolizadores (98).

La corrosion y la resistencia de materiales también afecta a este proceso como a los
anteriores y de la misma manera incrementa sus costos de capital y por tanto los costos del
hidrégeno producido con esta tecnologia. Naterer y Fowlerb sitian los costos nivelados entre 2 y
3.495/kg dependiendo de la capacidad de produccién de la planta (99).
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Otro factor de riesgo es el manejo de compuestos clorados a condiciones de alta presion y
temperatura, el cual puede implicar riesgos severos de toxicidad en caso de fuga (108).

1.2.5.2 Estado de desarrollo tecnoldégico

Todas las reacciones individuales de esta tecnologia han sido probadas (109). La hidrdlisis
del cloruro de cobre Il y la descomposicion del oxicloruro se demostraron experimentalmente en
los laboratorios Argonne, mientras que la reaccion electrolitica se ha probado exitosamente en las
instalaciones de “Atomic Energy of Canada Limited” e independientemente en el “Gas Technology
Institute” (100).

Naterer reportd, en el mes de febrero de 2014, que estudios experimentales en una celda
de 300 cm2 habian mostrado una densidad de corriente estable, con una eficiencia cercana a 98%
de la eficiencia tedrica. Las pruebas realizadas mostraron estabilidad de la celda en una operacion
de 1600 horas (109).

1.3 Acotacion de la investigacion

En la seccion anterior se han presentado cinco de las tecnologias lideres en produccién de
hidrégeno en cuanto a su factibilidad para implementacién en el mercado comercial. Debe
sefialarse que todas ellas son tecnologias atractivas para distintos grupos de investigacion y que
cualquiera de ellas podria cambiar ampliamente su posicién comercial con respecto a las otras
dependiendo de los avances que se puedan dar en cada una de sus secciones.

Dada la premisa anterior, analizar cada una de las tecnologias es algo recomendable, sin
embargo, debido a las caracteristicas de la presente investigacion doctoral, resulta mas adecuado
orientar los recursos a una tecnologia especifica, o incluso a una seccién especifica de dicha
tecnologia.

En el presente trabajo de investigacion se seleccionan las siguientes secciones para su
estudio y optimizacién:

a) Sistema de transporte de calor: debido a que todas las tecnologias que emplean
reactores nucleares enfriados por helio comparten esta seccién.

b) Seccidon de concentracion-descomposicion de acido sulfurico: debido a que es una
secciéon con un alto requerimiento energético y por tanto un elevado potencial de
optimizacion. Ademas se dispone de suficientes datos experimentales para validar los
modelos a desarrollar (comparado con otras secciones cuyos datos de equilibrio
fisicoquimico aun no estan disponibles) y también porque es una seccién que se
presenta en dos de las cinco tecnologias lideres, entendiendo por esto, que las mejoras
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derivadas de la aplicacion de las metodologias desarrolladas podran tener aplicacién en
mas cantidad de procesos y variaciones de los mismos que si se seleccionara una seccion
distinta.

Adicionalmente al estudio de las secciones seleccionadas, también se propondran
metodologias de aplicacion general que tiendan a mejorar la operatividad y seguridad de los
procesos de produccién de hidrégeno nuclear.
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2 Modelado termodinamico

En el capitulo 1 se presentaron tecnologias de produccion de hidrégeno nuclear y se realizé
un acotamiento del alcance de la presente investigacidn, seleccionando el transporte de calor
nuclear-proceso y las secciones de acido sulfurico, de los procesos que las tienen, como los
sistemas a analizar con mayor detalle.

La parte termodinamica del estudio se desarrollara mediante la generacién y/o aplicacion de
modelos y correlaciones que sean capaces de predecir las coordenadas termodindmicas de los
sistemas fisicoquimicos en cuestion, para ello deberan ser validos en el rango de presion,
temperatura y composicidn de los procesos.

A lo largo del presente capitulo se estableceran las relaciones termodindmicas y se
definiran las ecuaciones y modelos a ser empleados en el analisis de cada uno de los sistemas
definidos en el alcance.

2.1 Relaciones fundamentales

A partir del principio de conservacidn de la energia, aplicado a un volumen de control, se
obtiene que el cambio en la energia interna de un sistema es la suma de tres aportes, los que son:
calor, trabajo y transporte por flujo, es decir que la energia interna dentro del volumen de control
incrementara o disminuira en la medida en que estos parametros lo hagan.

Cuando el sistema es cerrado, el transporte por flujo es nulo y se obtiene la siguiente

ecuacion:
dU") =dQ+dWeq. s
Dada la definicion termodinamica de trabajo y entropia se deriva:
dU") =TdS - pdV'eq.6

La cual de acuerdo con la definicién de diferencial total:

o
dp=3" a(lf) e

Equivale a:

T T
d(UT){dUT} dST+[dUT} dVTEq. 8
ds’ |, avT |
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Por tanto, al ser d(U") una diferencial total y al evaluarse en un sistema cerrado, cuya
composicidn es constante, se obtiene:

o) =TEq.9
s |, . '

EARE

Dado que U" es una propiedad extensiva, se requiere ponderarla en una base molar o

masica para obtener la propiedad intensiva. De esta forma, cuando el sistema es abierto, la
energia interna en el volumen de control se puede expresar como una funcién de entropia,
volumen y cantidad masica o molar de la siguiente manera:

U™ =(nU)=(nS,nV,n )eq. 11

Obteniendo la diferencial total de U" (Eq. 7) en un sistema abierto de composicion variable:

_| a(nv) a(nU) | d(nU)
dnd)= { FIGE) l N9 J{a(nV)L N Zi a(n) Ln ) ) e 22

Combinando con las ecuaciones 9 y 10, definiendo la derivada parcial de la energia interna
llill

con respecto a la composicion (x;) del compuesto
términos obtenemos:

como potencial quimico (W) y reagrupando

n(dU - TdS+ pdV - gdx) +dnU - TS+ pV =Y 1x) = kg, 13

i=1 i=1

Dado que la cantidad de materia y el diferencial de la misma son independientes en el
sistema, ambos términos deben ser cero simultaneamente, por lo que se cumple que:

dU =TdS- pdV + ide Eq. 14
i=1

U=TS- pV+Zc,ui)§ =0 Eq.15

i=1

La ecuacion 15 presenta la energia interna como un potencial termodinamico, el cual puede
ser manipulado mediante transformacién de Legendre (101), para obtener otros que resulten
adecuados para distintas combinaciones de variables independientes.

La aplicacion de transformada de Legendre sobre el volumen recibe el nombre de entalpia
(H) (102)y se expresa como:
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_ _11 _y[oU
H_f(U)V_U V(aV

j=U + pV Eq. 16

Que de acuerdo con las ecuaciones 14 y 15 resulta:
nC
H :TS+Z,UiXi Eq. 17
i=1

dH =TdS+Vdp+ Y gdx ee. 15

i=1

Analogamente, obtenemos la energia de Gibbs (G), la cual es la transformada sobre la
entropia de la funcion entalpia (102).

_ _u_doH
G=é(H), = -5 0

j: H —TSkq. 19

G=H-TS= px cq.20

i=1
dG=-SdT+Vdp+ Zc:,uid)q Eq. 21
i=1

A partir de la ecuacién 15 se pueden definir otras funciones termodindmicas primarias,
como la energia de Helmhotlz (A) y el potencial macrocanénico (Q), sin embargo, ya que los
procesos en la presente tesis ocurren en procesos continuos, la entalpia y la energia de Gibbs son
las mas adecuadas para el calculo de balances de energia y equilibrio de fases.

Tomando como base las ecuaciones anteriores y combinando las segundas derivadas de la
ecuacién 21 se puede expresar la entalpia en funcién de T, P y x;:

oH oH [ oH
dH = dT+| — | dP+)> | — dx Eq.
(6ij,x (6PJT,X Z(axjm,x e

i=1

v

dH = ¢dT+ V—T( j AP+ H d eq.23
aT P,x i=1

e .7 * ’ .
En donde ¢, es el calor especifico a presidn constante y H; es la entalpia molar parcial. En
general la propiedad molar parcial se define como:

M, =(6MJ Eq. 24
6)§ T,P,xj
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Es decir la variacion de la propiedad con respecto al cambio de la sustancia “i”, a presion,

temperatura y cantidad de otras sustancias constante.

De forma similar se puede obtener la funcién de T, P y xi para la entropia:

ov

C nc .
ds=2dT-[ 2| dP+Y Sdx o
T (aij,x 2 S a5

Las ecuaciones anteriores son fundamentales para el presente andlisis, debido a que
establecen las relaciones entre variables termodinamicas y energia del sistema, y al ser de caracter
general, permiten su solucidn a partir de ecuaciones de estado o de andlisis directo sobre datos
experimentales. Ademas establecen la base para el equilibrio fisicoquimico del sistema.

A partir de la entalpia y la entropia, el calculo de exergia (B), o maxima energia utilizable
entre el sistema y un medio de referencia, se expresa como:

B=(H-H,)-T,(S-S)a. 26

Donde el subindice “0” indica las condiciones de temperatura, presién y composicion del
estado de referencia.

AB:jcp(l—_TrO)dnj v—(r—To)(g\T/j X dP+;j(Hi*—1;3*)d>g Eq. 27

P,

Algunos autores optan por separar la exergia en sus componentes térmico, mecanico y
guimico; esta separacion proviene de la independencia de estos factores dada la ecuacion 26,
como se puede verificar en la ecuacién 27.

Las ecuaciones presentadas en la presente seccion son la base para analisis subsecuentes y
serdn referenciadas donde sea pertinente.

33



2.2 Modelado para helio

Los circuitos de helio, o de forma mas precisa: “circuitos de enfriamiento con gas helio”, son
los sistemas encargados de transportar la energia liberada en el reactor nuclear en forma de calor,
desde el nucleo del mismo hasta su disposicidon en un sistema de aprovechamiento de energia. El
cual es la turbina de helio en el caso de sistemas GT-MHR, o en el caso de una planta S-I los
intercambiadores de calor en la planta quimica, en donde se usa esta energia para impulsar las
reacciones quimicas necesarias en la produccién del hidrégeno nuclear, como por ejemplo la
descomposicion del acido sulfurico en agua oxigeno y didxido de azufre (103; 104; 105; 60).

Por seguridad, tanto fisica como operativa, el intercambio de calor no se realiza en un
circuito simple (105; 106; 107; 108; 109; 14), sino que se emplean dos circuitos independientes (en
flujo de masa mas no de energia) interconectados en un cambiador de calor intermedio, o IHX, por
sus siglas en idioma inglés (Intermediate Heat Exchanger), de esta manera se puede reducir o
incluso evitar la contaminacidn entre las plantas quimica y nuclear asi como el riesgo de pérdida
total de sistemas de enfriamiento.

Los circuitos de helio tipicamente se componen de los siguientes subsistemas (Figura 14):

a) Reactor nuclear (RN)

b) Tuberia de conduccién

c) Sistema de circulaciéon (GT)

d) Intercambiador de calor intermedio (IHX)

e) Sistema de entrega energética: turbina en el caso de centrales eléctricas y/o
intercambiadores de calor en el caso de plantas nucleo-quimicas (GT o HX).

- .
C. Secundario -|—
- T (rprseess 1>
T

HX-201

I

wH——T —— "

RI101 [Rrss s>
8
* I GT-201
@ C. Primario
r
GT-101

Figura 14 Circuitos de Helio
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2.2.1 Modelado termodinamico de helio

El modelado de estos circuitos debe representar los cambios energéticos derivados de
incrementos de temperatura y cambios sensibles de presidn, considerando que el rango de
presiones en el disefio de reactores comerciales varia entre 50 y 80 Bar y que las temperaturas a
modelar se encuentran en el rango de ambiente a 1000 K.

La ecuacidn de estado a emplear es especifica para el gas helio y fue obtenida a partir de
ajuste sobre datos experimentales, razén por la cual se prefiere sobre otras ecuaciones generales.
Los ajustes y experimentacidn fueron realizados por la seccidn de tecnologia experimental de la
comision de energia atdmica de Dinamarca (110).

Dado el bajo peso molecular del helio (4.0026 g/mol) y teniendo en cuenta que es un gas
monoatémico, se puede demostrar mediante la teoria cinética de los gases y la mecdnica
estadistica que el valor de su capacidad calorifica a presion constante (Cp) corresponde a (30):

Las desviaciones de esta idealidad han sido estimadas por Petersen y otros autores (110) en
0.5% para presiones superiores de 100 bar a temperatura ambiente y 0.05% para las mismas
presiones a 1000K, por lo que se puede considerar para los propdsitos de esta tesis que el Cp se
mantiene constante y su valor es:

Cp= 20785 Cp= 5193
kmolK 6 kgK

La ecuacion de estado a emplear es (110):

PV =ZRTEq. 28
Donde:
P = Presidn del gas [=] kPa
V = Volumen especifico [=] m*/kmol
Z = Factor de compresibilidad [=] adimensional
R = Constante de los gases [=] 8.314472 kJ/(kmol*K)
T =Temperatura absoluta [=]1 K
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El factor de compresibilidad es una funcidon de presién y temperatura; para el helio, de

acuerdo con la investigacion de Petersen, en un intervalo de 1 a 100 bar y 273 a 1800 K, con
desviacion estandar de 0.03% a 1 bar y 0.3% a 100 bar (110), es:

-1 KP
Z=1+ E Eq. 29
Donde:
K = Factor de proporcionalidad [=] 4.446*10° K'*/kPa

El cual, como se puede ver en la siguiente figura es cercano a la idealidad para bajas
presiones y altas temperaturas, concordando nuevamente con la teoria cinética de los gases (30).

f=2-

Af"-Z.1

f=Z1

rerpe

T:0- 1000 °C
P: 0-100 Barg
f:0-535%

Figura 15 Desviacion de la idealidad para helio

A partir de las ecuaciones 28 y 29 se puede expresar el volumen como una funcién explicita
de presidn y temperatura:

Derivando con respecto a la temperatura a presidon y composicion constante, se obtiene:

(avj _R_02Rk
P,x

oT), TP TE

La funcidén anterior se puede emplear de forma directa en las ecuaciones 23 y 25 para
definir las funciones entalpia y entropia de la siguiente manera:
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AH =Cp(T, T)+j12RKdPEq 32

E -RIn 5 +.[02RKdP Eq. 33
T. P T!

1

As= Cpln(

Que pueden ser aproximadas con una minima desviacién (manipulacion algebraica y
reduccion numérica por exponenciacion fraccionada en el intervalo de operaciéon esperado:
298.15 a 1500 K) mediante las siguientes ecuaciones:

AH = Cp(T, T)+1_|_2RK(P P) kq. 34

As=Cpln| 22 |- Rin 22 |+ OZR’((P P )eq. 35
T R) T

m

Donde

Tm = Temperatura media aritmética [=] K

Como se puede apreciar en las dos ecuaciones anteriores, la desviacidn con respecto de la
idealidad es proporcional a la presién e inversa a la temperatura, es decir que cuando se
incrementa la presién y disminuye la temperatura, la similitud con respecto al comportamiento de
gas ideal serd menor y viceversa, siendo el comportamiento ideal en el rango de altas
temperaturas y bajas presiones como es de esperarse de acuerdo con la teoria cinética de gases.

Las ecuaciones son validadas comparandolas con otros modelos disponibles en simuladores
de proceso y con datos experimentales, para ser empleadas posteriormente como base del
analisis energético de los sistemas de helio en la presente tesis.

2.2.2 Validaciéon de modelo con datos experimentales

Estudios realizados desde comienzos de la década de 1970 permitieron la generaciéon de
datos confiables de entalpias, entropias y otros datos termodindmicos del helio (111), en
intervalos de presién y temperatura que cubren y superan a los esperados en los procesos de
generacion de hidrégeno nuclear.
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Estos datos sirven como punto de referencia para la validacién, y como se encuentran
tabulados para un gran nimero de presiones y temperaturas proveen también la informacion
necesaria, en el andlisis termodinamico, cuando no se dispone de modelos o de las herramientas
necesarias para el uso de los mismos.

En las tablas siguientes se muestra la comparacion entre datos reportados en la literatura
(111) y los obtenidos mediante las ecuaciones 34 y 35, tomando como referencia el valor
reportado para 300 Ky 1 bar de presién’. En la parte inferior de cada tabla se reporta la desviacién
estandar del error en el intervalo completo de temperatura.

Tabla 1 Entalpia del Helio, Reportada Vs Calculada

Presion [bar]
Temp [K] 1 10 50 100
Reportada |Calculada | Reportada | Calculada | Reportada | Calculada | Reportada | Calculada
300 1558 1558 1561 1561 1574 1575 1591 1593
400 2077 2077 2080 2080 2094 2094 2110 2111
500 2597 2597 2600 2600 2613 2613 2629 2630
600 3116 3116 3119 3119 3132 3132 3148 3148
800 4155 4155 4158 4157 4170 4170 4186 4186
1000 5193 5193 5196 5196 5208 5208 5223 5223
1300 6751 6751 6754 6754 6766 6765 6780 6780
Entalpia [ki/kg]
o Error 0.01% 0.013% 0.03% 0.05%

Tabla 2 Entropia del Helio, Reportada Vs Calculada

Presion [bar]
Temp [K] 1 10 50 100
Reportada | Calculada | Reportada | Calculada | Reportada | Calculada | Reportada | Calculada
300 31.55 31.55 26.77 26.77 23.43 23.43 21.99 22.00
400 33.04 33.04 28.26 28.26 24.92 24.92 23.49 23.49
500 34.20 34.20 29.42 29.42 26.08 26.08 24.65 24.64
600 35.15 35.15 30.37 30.36 27.03 27.02 25.59 25.59
800 36.64 36.64 31.86 31.86 28.52 28.52 27.08 27.08
1000 37.8 37.80 33.02 33.02 29.68 29.67 28.24 28.24
1300 39.16 39.16 34.38 34.38 31.04 31.04 29.6 29.60
Entropia [ki/kgK]
o Error 0.01% 0.01% | 0.01% 0.02%

1 . . . . . , ,
A partir de las ecuaciones 34 y 35 se obtienen diferencias de entalpia y entropia, por ello, para calcular
valores puntuales se requiere de un valor inicial de referencia, el cual puede ser definido arbitrariamente.
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Como es de esperarse, al igual que en el caso de la figura 15, se aprecia que la mayor
discordancia ocurre para la regién de altas presiones y bajas temperaturas. Sin embargo, aun en
esta regidn especial, el modelo se ajusta satisfactoriamente con una desviacién maxima de 0.13%
(300 Ky 100 bar) y una desviacién estandar del error de 0.05%.

Tomando en cuenta que todo modelo es, por definicion y naturaleza, inevitablemente
incompleto e inexacto, se define la validacién del mismo como la demostracion de su fidelidad y
exactitud en un intervalo razonablemente confiable, razdn por la cual se puede concluir que:

“El modelo es adecuado para representar la variacion en coordenadas termodindmicas
en los intervalos de presion y temperatura observables en los procesos de produccion de
hidrégeno nuclear”

2.2.3 Validacion en proceso GTMHR

Una vez que se ha realizado la validacién en datos experimentales conviene efectuar una
validacion en un proceso con la finalidad de identificar aspectos criticos y/o posibles mejorias o
simplificaciones en casos practicos, ademas de obtener valores y parametros empleados en la
industria tales como:

e Presiény Temperatura de operacion de reactores nucleares enfriados por helio
e Eficiencias isoentrdpicas de turbinas y compresores

¢ Acercamiento térmico de equipos de intercambio de calor

¢ Eficiencia térmica de recuperadores de calor

e (Caidas de presion de disefio de equipos principales

e Eficiencia de generadores eléctricos

En la presente seccién se simula el comportamiento en estado estacionario de una planta
GT-MHR de Genaral Atomics, de acuerdo con el disefio original (107) y representada en la figura
16, restringido a las siguientes variables fijas.

¢ Temperatura de salida del reactor nuclear: 850°C (1,562°F)

¢ Ciclo con inter-enfriamiento y temperatura de entrada a compresores: 33°C

e Caida de presion en sistema: 6% (3 bar en reactor nuclear, 0.4 bar en recuperador
lado caliente, 0.2 bar en recuperador lado frio y el resto en tuberias).

* Eficiencia de Turbina: 93%

e Eficiencia de Compresores de alta y baja presiéon: 90%

e Eficiencia de generador eléctrico: 99%

Las variables libres son la eficiencia de recuperador de calor (85%, 90% y 95%) y la relacién
de compresion (expansion + caidas de presion).
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Figura 16 Planta GT-MHR Tipo (112)

Tomando como base las ecuaciones 34 y 35 y calculando la variacion en los intervalos de
temperatura de la planta se obtienen las siguientes ecuaciones particulares:

H = 5193r +: ~ 0233 q.36
S= 5193.[‘](1;4) + O.O{Pj +193€q. 37
p° T
Donde:
H = Entalpia [=] ki/kg
S= Entropia [=] kI/kgK
T = Temperatura Absoluta [=]1 K
P = Presién absoluta [=] bar
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De las secciones anteriores se puede demostrar que si X; es la relacion de presién y

wn,
I

temperatura en condiciones

X, = |:->|:i14 Eq. 38

Y fc es un factor de correccién de no idealidad (resultado de igualar la diferencia de
entropia, entre dos condiciones, a cero empleando las ecuaciones 37 y 38):

~a(506_06 ~a [+15_+15
fC:exl(P2 R ):e><12'5(T2 " )Eq. 39

Donde: O es la relacién entre: el coeficiente lineal de presion sobre temperatura de la
ecuacion de entropia (eq. 37) y el valor de capacidad calorifica a presidn constante, en este caso:
0.06/5.193 = 0.0116.

Entonces, para un proceso isoentropico se cumple que:
X, = fcX Eq. 20

Para una expansidn isoentrdpica con relacién de expansion:

_h
lexp = — Eq.41
2

. 044 ¢ 4
Texpiso = Fexp fc* T,Eq. 22
En el caso de compresion:
_PR
rcomp - F Eq. 43
1
_ 04 4 ¢4
Tcomp—iso - r.comp fc Tl Eq. 44

Combinando las ecuaciones anteriores se pueden obtener los valores de temperaturas o
presiones de expansién/compresién a partir de los parametros conocidos, por ejemplo:

Dadas las condiciones de entrada a una turbina y la presidn de salida, la temperatura de
expansion se calcula por:

+7F)1_F)2 1—1 Eq. 45
3*5193\ n

T

exp-real

=T, +7 X, fcR* -T1

En el caso de compresores se puede aplicar la misma ecuacidn, sustituyendo la eficiencia
por su inverso.
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Aplicando las ecuaciones anteriores para una planta GT-MHR, variando la relacion de
compresion desde 1.5 a 4.0 (producto de relaciones individuales de compresores de baja y alta
presion) se obtiene la eficiencia estimada.

La tabla 3, muestra los resultados de aplicar las ecuaciones desarrolladas en el caso de una
efectividad en el recuperador de calor de 95%. Los datos para cada una de las efectividades
analizadas (95%, 90% y 80%) fueron calculados y representados en la figura 17.

Tabla 3 Eficiencia del sistema GTMHR con 95% de efectividad del recuperador de calor

Salida de reactor Relacién de
nuclear Compresion 25 EleE]
T P DP re n
850 70.2 3.4 1.6 42.35%
850 70.2 3.4 1.84 45.46%
850 70.2 3.4 2.08 46.83%
850 70.2 3.4 2.32 47.38%
850 70.2 3.4 2.56 47.51%
850 70.2 3.4 2.8 47.38%
850 70.2 3.4 3.04 47.11%
850 70.2 3.4 3.28 46.73%
850 70.2 3.4 3.52 46.30%
850 70.2 3.4 3.76 45.83%
850 70.2 3.4 4 45.33%
55.00%
50.00%
I‘: e
& 45.00% =<0
.§ /7 . T e 95%
_g 40.00% 7 - = 90%
& / 85%
35.00%
30.00%
1 2 3 4 5
Relacion de compresion

Figura 17 Eficiencia global de un sistema GT-MHR vs relacién de compresion
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Con el fin de validar el modelo en un caso practico, se comparan los resultados obtenidos
con los reportados por General Atomics (107). En la figura 18, se muestra la superposicion de las
curvas calculadas en esta tesis y las reportadas por General Atomics, pudiéndose observar que el
modelo simplificado es adecuado para la representacidn de datos en casos reales de ingenieria.

55~
Initial Design Point
4 for GT-MHR
\
5&- * "7 soies D5
: )W Recuperalof - — 90%
g Ellecliveness  — 85%
E 4 ] / . 0.95
K 5 - N
. 1V~ 1 0.90
- / /’ = oes
=
E 4&- h‘\; EUNEﬂraﬂn In[;
B - ™ aTurbine|Inlel Temp. 850°C
< <Uncooled Tutbine Blades
-Inlemogled Cycle
35‘"- [ «Compressor Elliciency 90%
l -’Il'l.:rl:rin.er|Elﬂr.ilerru::',lr 92%
{ Locus of : *Compressar Inlel Temp. 33°C
Maximum E"II:IEHC}' *System |Pressure Loss %
80} erer——]
1 2 3 4 5
Compressor Pressure Ralio
L132{7)

Figura 18 Comparacion de eficiencia calculada por modelo propio Vs curvas reportadas por General Atomics

Como comprobacion final del modelo, se presenta la reproduccion del diagrama de flujo
de proceso reportado en un estudio del reactor GT-MHR (113); el diagrama de proceso se puede

observar en la figura 19.

Las eficiencias isoentrdpicas y del recuperador de calor se calculan para los datos

disponibles en el diagrama.
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848°C 7.07 MPa
(1558°F) (1025 psia)
e “
Reactor
488°C 7.22MPa
(910°F) (1047 psia)

Inter-enfriador

26°C(79°F)

2.25 MPa (369 psia)

Pre-enfriador

130°C

110°C(230°F)
7.27 MPa (1054 psia)

Recuperador

Generador

(266°F)

2.58 MPa

VAVA

(374 psia)

Figura 19 Diagrama de Flujo GT-MHR

508°C(946°F)
2.63 MPa (381 psia)

En la siguiente tabla se resume el balance de energia del sistema, para un flujo de 321 kg/s

correspondiente a una potencia térmica de 600 MW.

Tabla 4 Balance de energia GT-MHR

Corriente Descripcion T[°C]|T[K]|P[Bar] |H[MW] |Q[MW] w [MW]
1 Salida de RN 8481123 70.7 1379.5 - -
2 Salida de Turbina 508 | 781 26.3 807.9 - -—-
3 Salida 1 de recuperador 130| 403 25.8 177.9 == e
4 Salida de enfriador 26| 299 25.5 4.3 - -
5 Salida de Compr. LP 110| 383 43.2 146.3 = =
6 Salida de Interenfriador 26| 299 42.9 6.2 - -
7 Salida de Compr. HP 110| 383 72.7 149.5 === ==
8 Salida 2 de recuperador 488 | 761 72.2 779.5 - -
9 Calor en RN - 600 -
10 Pérdida de calor en rec. - 0.0 -
11 Enfriamiento 1 — -173.6 -
12 Enfriamiento 2 — -140.1 -
13 Trabajo de Turbina — - 571.6
14 Trabajo a Compr LP --- - -142.0
15 Trabajo a Compr HP --- - -143.3
16 Trabajo a generador --- --- 286.3
17 Calor en gen. Electr. - -2.9 ---
18 Electricidad - - 283.4
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De las ecuaciones anteriores, se obtiene para el diagrama anterior:

* Eficiencia de turbina: 93%
¢ Eficiencia de compresor de baja presion: 83.9%
e Eficiencia de compresor de alta presion: 83.9%
e Eficiencia de recuperador de calor: 95%
e Eficiencia de generador eléctrico: 99%
e Eficiencia neta de planta: 47.2%

Cabe sefialar que al menos dos datos son poco fiables en el diagrama reportado por EPRI,
el primero es la baja temperatura de alimentacién al compresor (26°C vs 33 en el disefio original) y
el segundo es la baja eficiencia isoentrdpica de los compresores de alta y baja presién.

Una vez mas el modelo termodinamico desarrollado en esta tesis muestra ser fiable para
la prediccidn y reproduccion de datos de proceso.
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2.3 Modelos para acido sulfuirico

En el caso de los sistemas de acido sulfurico, los modelos deben ser adecuados para
representar el comportamiento del acido en un intervalo amplio de presiones y temperaturas, ya
que el rango de presiones en el disefio de plantas S-I comerciales varia entre 0.07 y 35 Bar, y que
las temperaturas a modelar se encuentran en el rango de 293 a 1100 K (83; 22).

Los modelos a emplear deben representar no sdélo el acido sulfurico, sino también sus
diluciones en agua y sus estados de equilibrio fisico-quimico con su fase vapor, consecuentemente
deben ser capaces de predecir el comportamiento del sistema multicomponente H,0, H,SO,, O,,
SO; y SO, o ser incluso capaces de representar los equilibrios quimicos en la fase liquida (61).

2.3.1 Enfoques de modelacion de acido sulfiirico
Durante la investigacion doctoral se consideraron inicialmente tres opciones para la
modelacidn de los sistemas de acido sulfurico, las cuales son:

a) Modelacion en simulador de procesos

I Validacién: Con datos presentes en la literatura, contra resultados con modelo
Elec-NRTL y parametros especificos (60).

II.  Ventajas:
* Respaldo técnico de Aspen Tech
* Alta confiabilidad en rutinas de proceso
* Bajo tiempo de resolucion
* lteracion automatica
* Goza de “buen prestigio” entre la comunidad cientifica

1. Desventajas:
* Poca flexibilidad
* Alto tiempo de modificacién de datos en sistemas complejos
* Lenta visualizacion de pardmetros importantes
* Alto costo econdémico

b) Modelacion basada en interpolacion de datos experimentales, en combinaciéon con
ecuaciones de balance

I.  Validacion: Con datos presentes en la literatura y con datos de simulador de
procesos.
II.  Ventajas:
¢ Resultados altamente precisos en el intervalo analizado

* Muy bajo tiempo de resolucion
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* Alta flexibilidad
* Bajo tiempo de modificacion de datos en sistemas complejos
e Rapida visualizacion de parametros importantes
* Cero costo econdmico (una vez desarrollado)
1. Desventajas:
* |teracion no automatica
* No es formalmente un modelo
* No es comunmente vista como “elegante” entre la comunidad cientifica

¢) Modelacion especifica basada en teoria y datos experimentales

I.  Validacion: Con datos presentes en la literatura y con datos de simulador de
procesos.
II.  Ventajas:
* Resultados precisos en el intervalo analizado
Alta flexibilidad
¢ Muy Bajo tiempo de modificacién de datos en sistemas complejos

e Rapida visualizacion de parametros importantes
¢ Es comunmente visto como “elegante” entre la comunidad cientifica
 Cero costo econdmico (una vez desarrollado)
. Desventajas:
* Iteracién no automatica
* Toma mucho tiempo su desarrollo

Cada uno de los enfoques de modelacion fue probado y empleado en calculos; los tres
modelos fueron utilizados inicialmente, sin embargo, hacia el final de la investigacion el mayor
conocimiento técnico de los sistemas y la facilidad de implementacién en rutinas de computacion
favorecieron la modelacion basada en interpolacion y la modelacién especifica sobre la simulacion
en Aspen Plus.

El hecho de haber comprobado varios sistemas con los tres enfoques no debe considerarse
como un sobre-trabajo, ya que en cada una de estas comprobaciones se incrementé el
conocimiento y se permitio el desarrollo de modelos propios, libres de costo por uso de licencias y
qgue pueden ser compartidos con la comunidad universitaria como un producto de nuestra
universidad.

2.3.2 Modelacion en simulador de procesos

Se empled el simulador de procesos Aspen Plus V 7.0 para realizar cdlculos de equilibrio de
fases en sistemas de acido sulfurico, concordando los resultados con los reportados en el manual
del ingeniero quimico (114).
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Figura 20 Equilibrio liquido vapor de acido sulfurico

El modelo termodinamico empleado para la fase liquida es el ELECNRTL, de acuerdo con
las ecuaciones termodinamicas descritas en la literatura de Aspen Tech (115).
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Figura 21 Seleccion del modelo termodinamico en Aspen Plus
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2.3.3 Modelacion basada en interpolacion de datos experimentales
La dificultad de representar adecuadamente el comportamiento de soluciones acido-agua
en el intervalo completo de interés llevd a formularse la siguiente pregunta:

¢Es posible realizar los calculos de energia, propiedades fisicas y
equilibrio fisicoquimico basdndose en los datos reportados de documentos
publicos, como el Manual del Ingeniero quimico?

De ser posible, ése pueden automatizar los calculos para aprovechar las
funciones de optimizacién y busqueda de objetivos, disponibles a bajo costo en
Microsoft Excel, en lugar de seguir empleando un simulador de alto costo?

La respuesta a estas preguntas es:

“Si, se puede, en tanto la busqueda e interpolacion de datos se pueda
efectuar de manera automatica y no existan discontinuidades en las funciones
que imposibiliten su diferenciacion analitica o numérica”.

Con la finalidad de obtener la automatizacién requerida, la primera etapa de la
modelacidn fue desarrollar seis funciones genéricas en Microsoft Excel, con la capacidad de
interactuar con tablas de datos de dos parametros.

Tabla 5 Ejemplo de tabulacion de funciones de 2 parametros

Parametro 1

1 2 3 4 5
1 2 3 4 5 6
2 3 4 5 6 7
3 4 5 6 7 8
3 4 5 6 7 8 9
g 5 6 7 8 9 10
£ 6 7 8 9 10 11
& 7 8 9 10 11 12
8 9 10 11 12 13
) 10 11 12 13 14
10 11 12 13 14 15
Tabla 6 Uso de funciones de interpolacion
Funcion Accion Sintaxis Ejemplo Resultado
Buscuad [Realiza una busqueda cuadratica de dato en unatabla =buscuad(Par. 1, Par. 2, Matriz) |=buscuad(2.5,7.5,Tabla) 10
Buslin  |Realiza una busqueda lineal de dato en una tabla =buslin(Par. 1, Par. 2, Matriz)  |=buslin(2.5,7.5,Tabla) 10
BCCUAD [Busca el valor de Par. 1 (Columna) dados un dato y pardmetro 2 (cuadr) |=BCCUAD(Dato ,Par. 2, Matriz) |=BCCUAD(10,7.5,Tabla) 2.5
BCLIN  |Buscael valor de Par. 1 (Columna) dados un dato y pardmetro 2 (lineal) |=BCLIN(Dato ,Par. 2, Matriz) ~ |=BCLIN(10,7.5,Tabla) 2.5
BFCUAD  [Busca el valor de Par. 2 (Fila) dados un dato y pardmetro 1 (cuadr) =BFCUAD(Dato ,Par. 1, Matriz) |=BFCUAD(10,2.5, Tabla) 7.5
BFLIN  |Busca el valor de Par. 2 (Fila) dados un dato y parametro 1 (lineal) =BFLIN(Dato ,Par. 1, Matriz) =BFLIN(10,2.5, Tabla) 7.5
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El algoritmo de cada una de las funciones fue liberado y hecho publico en internet en el
mes de julio de 2010.

El siguiente paso fue recopilar los datos experimentales necesarios para soportar los
modelos de acido sulfurico, la siguiente tabla muestra el origen y método de recuperacién de los

mismos.
Tabla 7 Fuentes de informacién experimental en sistemas de acido sulfirico
Fenémeno Fase Método Fuente de los
Fisico Datos experimentaleg114)
Calentamiento Liquido Interpolacion cuadratica y FIG. 2-30 Enthalpy-concentration diagram for
de cido modelado numérico para aqueous sulfuric acid at 1 atm.
extrapolacion de presion y
temperatura.
Evaporacion y Liquido— Gas Interpolacion cuadratica y TABLE 2-12 Water Partial Pressure, bar, over
condensacion de acido parametros DPPR paraAqueous Sulfuric Acid Solutions.
extrapolacion i’e przsmn Y TABLE 2-13 Sulfur Trioxide Partial Pressure,
temperaturg, asados eMyar, over Aqueous Sulfuric Acid Solutions.
datos experimentales.
TABLE 2-14 Sulfuric Acid Partial Pressure,
bar, over Aqueous Sulfuric Acid.
TABLE 2-15 Total Pressure, bar, of Aqueous
Sulfuric Acid Solutions
FIG. 2-30 Enthalpy-concentration diagram for
aqueous sulfuric acid at 1 atm.
Descomposicion de acido Liguido — Gas yAnalisis de presiones TABLE 2-220 Heats and Free Energies of
Gas parciales de vapor y Formation of Inorganic Compounds
minimizacién de energia
libre de Gibbs.
Enfriamiento/Calentamiento Gas Andlisis de presiones TABLE 2-194 Heat Capacities of the Elements
de gas parciales, adicion and Inorganic Compounds

polinomial de calores
especificos y correccion
por presion.

La integracion de datos y funciones de interpolacién, permitié realizar calculos muy
rapidos en el intervalo cubierto por las tablas y graficas. Para evitar la modificacidon accidental de
datos experimentales (base para calculos de este enfoque) se ocultaron al usuario de Excel las
hojas que los contenian y se desarrollaron funciones especificas utilizando las funciones genéricas
y los datos especificos.
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Como ejemplo, se presenta en la siguiente figura, la funcidn especifica para presion de
vapor total ejercida por una solucién de acido sulfurico al 99% en peso, en la misma se puede
apreciar el grado de ajuste de la opcidn de interpolacién lineal y la interpolacidn cuadratica con
respecto a los datos experimentales.

5.00E-06 /

4.00E-06

3.00E-06 / === Experimental
== CUAD

/ LIN
2.00E-06 /

7

1.00E-06 /

—

e
0 10 20 30 40 50 60 70 80 90

Presién Parcial Bar
99%W H2504

0.00E+00

Temperatura°C
Figura 22 Comparacion de interpolacion lineal Vs cuadratica

De la figura 22 se puede concluir que la interpolacidn lineal resultaria inexacta para la
representacion de datos experimentales, la interpolacion cuadratica, por el contrario, representa
adecuadamente los datos fisicos.

En lo relativo al calculo de energias de dilucion y entalpias de mezclas liquidas de acido
sulfarico, la fuente primaria de datos es el diagrama “Entalpia concentracién”, como se ha
mencionado en la tabla 7.
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Figura 23 Diagrama “Entalpia Concentracion”

Para la obtencién de datos confiables, la figura 23 fue digitalizada, cuidando aspectos de
proceso, en el software de dibujo AutoCAD®© 2014 de Autodesk. La siguiente figura muestra la
grafica en tercera dimension que sirvié como base de datos de entalpia.

Entalpia

-140

20—

-160

0D 20 40 €0 B0 100

H2S04 %W

>

Temperatura

Figura 24 Funcidn de entalpia de soluciones de acido sulfurico
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El ejemplo de calculo para una solucién con 70% en peso de &cido sulfdrico a 150°F,
utilizando las funciones desarrolladas en Excel, se presenta en la figura 25.

' m 7 b
Argumentos de funcidn | ? &I
ENT
PORCPESO |70 Bl = 7
T |(150-32)/1.8 |B&5] = 65.55555556
= -183.3280036

Mo hay ayuda disponible.

Resultado de |z formula = -183.3230036

Ayuda sobre esta funddn [ Aceptar ]l Cancelar J

Figura 25 Ejemplo de calculo de entalpia con funciones programadas en Excel

El resultado de la férmula se encuentra en kl/kg, al multiplicar por el factor de conversién
de 0.43 (btu/Ib) / (ki/kg), se obtiene -79 btu/lb, valor muy cercano al observado en la figura 23
para esos mismos datos.

La figura 26 muestra graficamente los resultados para la presién de vapor usando las
funciones programadas en Excel.
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Equilibrio Fisico de Acido Sulfurico
Presion - Concentracion - Temperatura

Preslan

By Alexander Mendoza
Figura 26 Diagrama Presion-Concentracion-Temperatura para acido sulftrico

Las concentraciones en fase gas se aproximan mediante la siguiente ecuacion:

- N
S

Donde:

Yi = Fraccion mol de i en fase gas [=]

P; = Presion parcial del compuesto i [=] Bar

Ptotar = Presion del sistema [=] Bar
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La tabla 8 muestra algunos de los parametros calculables a partir de composicion y

temperatura, asi como la funcién que los calcula.

Tabla 8 Parametros calculados para soluciones de acido sulftrico

Parametro Valor Unidades | Formula
Concentracién 70 % -
Temperatura 300 °C ---
Densidad 1.408 kg/L =DENS(70,300)
Entalpia 350.96 ki/kg =ENT(70,300)
P vapor 21.865 Bar =PRES(70,300)
%mol Fase vapor

H,S04 0.026 % mol =CONAS(70,300)
H,O 99.974 % mol =CONAG(70,300)
SO, 0.000 % mol =CONTA(70,300)

Usando los datos desarrollados bajo el enfoque de interpolacion de datos es posible
simular el comportamiento de sistemas tan complejos como el reactor bayoneta o la destilacién a
vacio del acido.

2.3.4 Modelacion basada en teoria y datos experimentales

Presiones parciales: el calculo se realiza mediante la ecuaciéon DIPPR 115

In(P°) = A+$+CIn(I’)+ DT? +TE2 o, 47

La obtencidon de parametros se realizd mediante regresion multiple de acuerdo con la

expresidon general:
LB=(X"X)"X"Y Eq. 28

Los parametros mostrados a continuacién presentan una desviacidon promedio de 0.04% con
respecto a los datos experimentales.
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Tabla 9 Parametros para calculo de presion total sobre soluciones de acido sulfurico

Presion Total
[bar]
%W H,SO, |A C
0 70.22 -7916.41 -8.44 4.61E-06 51325
10 50.10 -6920.68 -5.36 6.02E-07 8883
20 42.69 -6318.36 -4.33 3.37E-07 -39940)
30 49.99 -6853.65 -5.40 1.10E-06) -8768
40 49.09 -6778.26 -5.30 1.47E-06 -28699
50| 44.06 -6568.59 -4.58 1.52E-06 -51119
60 42.73 -6831.39 -4.36) 1.83E-06) -34800)
70 95.73] -11867.88 -11.74 4.60E-06 352618
75 26.60 -7328.13 -1.70 -1.17E-06 28253
80 30.30 -8443.10 -2.05 -1.80E-06 103933]
85 52.15 -9841.74 -5.27, -5.63E-07 65224
90| 69.92| -10614.99 -8.08 2.57E-06 -27699
92 61.25| -10300.60 -6.82 2.30E-06 -50980
94 51.80] -10142.18 -5.38| 1.26E-06) -45047|
96 53.43] -10827.99 -5.57, 1.44E-06) 24955
97| 70.55| -12457.00 -7.99 2.69E-06 155915
98| 88.28] -13926.60 -10.58, 4.78E-06) 255826
98.5 94.000 -14303.85 -11.48 6.25E-06 268229
99 71.12] -12351.83 -8.36) 6.96E-06 96921
99.5 -44.81 -4553.11 8.48| -2.21E-07| -423508
100 56.14| -13779.67 -5.25 3.89E-06 293822

Tabla 10 Parametros para calculo de presidn parcial de agua sobre soluciones de acido

Presion parcial H,0
[bar]
%W H,SO, [A c

0 70.22 -7916.41 -8.44 4.61E-06 51325
10 50.10| -6920.67 -5.36) 6.02E-07 8383]
20 42.68 -6318.30 -4.33 3.37E-07 -39945
30, 49.99 -6853.34 -5.40 1.10E-06) -8790)
40 49.08 -6776.98 -5.30 1.47E-06) -28790)
50| 44.01 -6565.09 -4.57 1.51E-06 -51364
60| 42.58 -6820.43 -4.34 1.81E-06 -35560]
70| 95.26] -11834.07 -11.67 4.56E-06 350314
75 25.63 -7259.98 -1.56] -1.26E-06 23645
80 28.93 -8348.11 -1.85 -1.93E-06 97617
85 47.65 -9529.66 -4.61]  -1.00E-06 44346
90| 65.08] -10297.38 -7.37, 1.93E-06) -48020)
92| 57.96] -10082.01 -6.33 1.77E-06 -65307
94 44,31 -9604.23 -4.30 3.49E-07 -82155|
96 36.93 -9624.78 -3.20|  -2.62E-07 -56883
97 41.33] -10372.88 -3.78]  -2.31E-07 19176
98| 33.78| -10196.05 -2.70 -9.14E-07| 25012
98.5) 41.24] -11007.67 -3.77, -5.22E-07 96474
99 29.74] -10467.97 -2.14]  -1.89E-06 73193]
99.5 22.88| -10295.44 -1.24 -2.89E-06 73485
100 19.92] -10451.75 -0.91 -3.61E-06 100190
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Tabla 11 Parametros para calculo de presiéon parcial de H,SO, sobre soluciones de acido sulfurico

Presion parcial H,SO,
[bar]
%W H,SO, (A B C D E
0l--- - o -
10 47.15] -18971.51 -4.49 9.26E-07 -109708
20 31.57| -17965.32 -1.96 1.31E-06| -84550)
30 15.59] -16435.02 0.40 1.33E-06) -86341]
40 -3.16]  -14328.29 3.04 9.63E-07 -126697
50 8.10] -13831.72 1.31 1.04E-06| -120853
60 50.74] -15090.52 -5.05 4.02E-06 -38570|
70 91.53] -15767.19 -11.23 6.76E-06 -22968|
75 132.51] -17440.03 -17.37 1.06E-05 80882
80 141.67] -17117.97 -18.83 1.11E-05 71101
85 103.40] -14587.89 -13.23 7.96E-06 59465,
90 43.47) -10838.38 -4.34 1.52E-06 -69171]
92 38.71 -10283.11 -3.67, 1.05E-06| -110538
94 51.35 -11085.55 -5.48 1.71E-06 -55696
96 40.85] -10122.53 -3.99 8.72E-07 -133850
97, 49.100 -10717.42 -5.16) 1.30E-06| -91684
98 56.08] -11231.72 -6.14 1.69E-06 -53593
98.5 43.63] -10242.03 -4.37, 8.47E-07 -129027
99 55.81] -11117.26 -6.12 1.71E-06 -68577|
99.5 51.44] -10781.29 -5.49 1.31E-06 -92565
100 131.21] -16625.05 -16.95 7.36E-06 319014

Tabla 12 Parametros para calculo de presidon parcial de SO; sobre soluciones de acido sulfurico

Presidn parcial SO3
[bar]
%W H,SO, |A B C D E
0of--- — _— — —

10 14.85( -23371.21 0.85 1.96E-07 -94620
20 1.37] -22585.01 3.11] 4.35E-07 -46720
30 -20.88 -20629.87 6.40| -2.87E-07 -68737|
40 -55.35( -17252.77 11.29[ -1.96E-06 -193284
50 -24.63| -18165.27 6.81] -1.18E-06 -69640
60 24.47] -19501.45 -0.51 1.94E-06 16475
70 76.37] -20132.63 -8.44 6.00E-06 17222
75 107.58] -20216.98 -13.39 1.05E-05 -10922]
80 129.07| -20053.12 -16.77, 1.26E-05 1195
85 63.56] -15631.32 -7.21 8.13E-06) -14560,
90 -13.33] -11184.21 4.39[ -1.29E-06 -42651]
92 -11.68( -10784.28 4.11f -1.61E-06 -70950,
94 2.72| -11120.84 1.95| -2.92E-07 -72533
96 13.85[ -11223.25 0.31 4.72E-07 -95734
97 18.16| -11172.54 -0.32 7.81E-07 -115910
98 27.72] -11419.18 -1.70 1.64E-06 -122047
98.5 29.55| -11290.62 -1.95 1.83E-06 -145986
99 37.07] -11539.12 -3.00 2.84E-06 -141314
99.5 32.59] -10777.43 -2.30 3.11E-06 -215376
100 42.26] -11124.55 -3.58 4.20E-06) -205191
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Entalpia: Para el cdlculo de entalpia de disoluciones de acido sulfurico, se parte de las
ecuaciones de disociacion siguientes:

H,SO, + H,0 7; H;0" + HSO, Eq. 49

HSO4 +H,0 < —  H;0'+50,” Eq. 50

Teniendo en cuenta las constantes de disociacion dcida para las ecuaciones anteriores
(K1=2.4*10°, K2=1.0¥107) se puede verificar que la primer disociacién se lleva a cabo
practicamente de forma completa, mientras que la segunda no se lleva a cabo en su totalidad.

Dado que los valores reportados para las constantes de disociacién son generalmente para
soluciones muy diluidas y que los procesos de produccion de hidrégeno nuclear cubren un amplio
rango de concentraciones, se realizd una regresion de parametros bajo las siguientes hipotesis.

a) La primera disociacion de acido se lleva acabo al 100% para el reactivo limitante, sea
agua o acido sulfurico.

b) La segunda disociacion es funcién de la temperatura y concentracidn aparente de acido
sulfurico en la disolucién.

c) Los parametros de una ecuacion general deben ser, al igual que en el caso de constantes
de disociacion, funcion Unicamente de la temperatura.

Suponiendo entonces que la entalpia de una mezcla de acido sulfurico, se compone de la
suma de la entalpia del agua y el acido como compuestos puros, mas la entalpia de reaccion de
ambas disociaciones, se puede expresar de la siguiente manera:

hy = XNy + @=X)hy o +Eps  Ea51

H,SQ,

Eois =11 + 14, Eq. 52

Donde:

X = Fraccion mol de dcido en la solucion [=] %mol
h = Entalpia molar [=] kJ/mol
Eps = Energia por disociacion [=] kJ/mol
r = Avance de reaccion en un mol de mezcla [=] mol

{ i = Energia aparente de disociacion i [=] ki/mol
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A fin de ser congruente con las ecuaciones de equilibrio quimico, se plantea el balance en
concentraciones molares y se toma como base un litro de solucion a diferentes concentraciones y
temperaturas.

Se parte de la informacién experimental para hacer la regresion de datos del modelo.
Ademads de los datos sefialados en la seccion 2.3.1.2, se realiza una segunda comprobacidén con la
informacidn proporcionada por la empresa General Chemical, mostrada en la figura 27.

HEAT OF DILUTION, SULFURIC ACID
WITH WATER (LIQ.) AT 77°F

T

'I““ T

|i| 1T

2

HERT ENOLVED 1L FER LA OF bip B0

:::_Hlélti_:_ i _:'i g

Figura 27 Energia de disoluciéon de acido sulfurico (116)
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A partir de las ecuaciones 51 y 52, realizando un tratamiento similar al del equilibrio quimico

por constantes de reaccion y ajustando los datos a las energias reportadas en la literatura (Figura
28), se puede obtener el siguiente modelo para la energia excedente de disociacién, considerando
esto como una forma alternativa de calcular la entalpia en exceso para este sistema, sin la

necesidad de considerar la solvatacién, ya que este modelo simplificado toma en cuenta los

parametros termodinamicos mediante una segunda reaccién hipotética.

70

60

50

Parametros para calculo de entalpia

y =0.103x + 45.708
R? = 0.9984

© 40 ——Fi
é y=0.017x + 28.64 =+ -El
5 R?=0.9987 B2
E 30 Lineal (Fi)
Lineal (E1)
Lineal (E2)
20
10
y =-0.0008x + 0.5221
R?=0.9909
0
20 40 60 80 100 120 140
Parametr
Figura 28 Parametros para el modelo de entalpia de acido sulfurico
Eps =M1 +t0,{, Eass
Con
2 2
o = [H 2504]0 + ¢{H 20]0 B J[stoa,]o + deo]o) B 4(¢_1)¢([H ZSO4]O[H20]O B [stoa,]o ) Eq. 54

2

2(p-1)
{, = 2864+.0017T Eq. 55
¢, = 45708+ 01031 Eq. 56
¢=052210.0008 Eq. 57
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Donde:

[ilo

@
T =

A pesar de

moles aparentes de segunda disociacion

Concentracion molar inicial aparente de

Coeficiente de disociacion

temperatura de la solucion

w:n
]

mol

mol/L

°C

la complejidad aparente del modelo, su implementacién en hoja de calculo no

implica dificultades técnicas y su programacion en la mayoria de los lenguajes de cémputo sélo

toma alrededor de 5 lineas de cddigo, lo cual lo hace un modelo conveniente para el analisis

energético de sistemas de 4acido sulfurico.

La validacién del modelo se realiza comparandolo contra los datos reportados tanto en

sistema inglés como en sistema internacional, solamente se ajustan los valores para cada caso.

La tabla 13 muestra la comparacidn de datos calculados y reportados a una temperatura de

25°C.

Tabla 13 Comparacidn de entalpia en exceso del sistema de acido sulftirico — Calculada Vs Reportada

Entalpia excedente
BTU/L Desviacion
% Peso Calculada Reportada %
0 0 0 0.00%
1 7.6 7.4 2.55%
2 14.8 14.7 0.70%
5 36.7 37.0 0.83%
15 117.3 116.3 0.82%
35 284.7 285.0 0.11%
40 323.9 325.3 0.43%
45 361.6 362.6 0.27%
50 397.2 398.7 0.38%
55 429.8 428.2 0.37%
65 474.0 470.6 0.72%
80 458.0 455.6 0.53%
85 406.4 398.7 1.92%
90 292.2 290.8 0.50%
95 149.7 153.2 2.28%
100 0.0 0.0 0.00%
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La figura 29 muestra el empalme de las gréficas de entalpia vs concentracidn entre los datos
reportados en el manual del ingeniero quimico y los calculados con el modelo desarrollado en esta
tesis.

Enthalpy, B.t.u./Lb of Mixture Including Vapor

Figura 29 Validacion del modelo para entalpia de acido sulfurico

De la grafica mostrada en la figura 29 y los datos de la tabla 13 se puede concluir que el
modelo para cdlculo de entalpia de acido sulfurico es adecuado para el andlisis térmico de los
sistemas de concentracion que incluyan mezclas liquidas de agua y acido sulfurico.

Con respecto al significado fisico de los avances aparentes de reaccién, éstos no parecen
concordar con los predichos por el equilibrio quimico, lo que sugiere que representan una especie
de actividad corregida para efectos energéticos en la disociacién del acido sulfirico o de una
forma simple una medida de la entalpia en exceso.

Una vez obtenida la entalpia base del liquido, la entalpia a distintas condiciones se puede

calcular como:

P 100* (P
Her = Hiaorer I (cp)dt +(pref) Eq. 58

Tref
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Donde:

Hp 1 = Entalpia a presion P y temperatura T [=] ki/kg
Hisaterrer = Entalpia de saturacion a P de referencia [=] ki/kg
Cp = Calor especifico del liquido [=] ki/kgK
P = Presion [=] Bar

0 = Densidad [=] kg/m3
T = Temperatura [=] K

Obteniéndose las propiedades fisicas como ¢, y p mediante ajuste a datos experimentales,
representados por funciones de polinomios del siguiente tipo:

p:ZaTi_l a =F(C,g) Ea.59
i=1

Donde los coeficientes son funciones de la concentracion de acido sulfurico en la solucién
acuosa.

Para las condiciones de equilibrio se combinaron las funciones DIPPR y las funciones de
interpolacién dinamica sobre datos experimentales, obteniendo una funcidon de la presion de
equilibrio, dados la temperatura del sistema y la concentracién de acido sulfurico en la fase liquida

Py = ‘-IJ(Teq,CAS.) Eq. 60

Donde:
Peq Presion de equilibrio de fases del sistema [=] Bar
Teq Temperatura de equilibrio de fases del sistema [=] K
Cas Concentracion de dcido sulfurico en liquido [=] % en peso

La figura 30 muestra una grafica de presion de equilibrio para el acido sulfurico
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Figura 30 Modelado de presion de equilibrio para acido sulfurico

Una vez establecida la funcién de presiéon de equilibrio y siendo esta funcion
continuamente derivable, se establece la ecuacién para el calculo de temperatura de equilibrio,
mediante un método numérico sencillo (Newton Raphson, por ejemplo), la ecuacién empleada en
este estudio es:

T =T - LIJ(T’CAS)_Peq
e Cal 2
aT CasCte
Donde:
Th+sr  Nuevo estimado de temperatura [=] K
Th Estimado anterior de temperatura [=] K
0 Es el simbolo para indicar la derivada parcial a concentracidn constante.
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3  Circuitos de Helio

3.1 Modelo de circuito de helio

En la seccién 2.2 se han mencionado los elementos principales que componen los circuitos
de enfriamiento de helio, en la presente seccidn se analiza el sistema de circulacién desde el punto
de vista de proceso.

Las pérdidas de presidn de helio en los circuitos de enfriamiento, asi como en las lineas de
proceso, son producidas por la resistencia natural al flujo al pasar a través de valvulas, tuberias y
equipos en el sistema. El uso de criterios heuristicos y técnicas de optimizacién reducen a un
minimo dichas pérdidas, sin comprometer la economia del sistema (117), sin embargo, aunque la
reduccion es significativa, nunca se podran eliminar completamente debido a limitaciones fisicas y
termodinamicas.

Como consecuencia de la existencia de pérdidas de presidon en los circuitos de helio, se
deben instalar sistemas de compresion para poder mantener en circulacidon el gas y de esta
manera poder transferir el calor desde el reactor nuclear hasta los equipos que lo requieren, como
servicio de calentamiento en la planta quimica.

Inconvenientemente para la eficiencia global del sistema, los compresores consumen una
elevada cantidad de energia, misma que debe ser suministrada por algin medio y que no
necesariamente sera recuperada en el sistema, reduciendo consecuentemente la eficiencia global
del complejo nucleo-quimico y aumentando los costos de produccion del hidrégeno con respecto
a los modelos que no toman en cuenta las consecuencias econdmicas de la compresion.

3.1.1 Definicion del sistema

Con la finalidad de aportar datos especificos y particulares para la generacién de hidrogeno
nuclear, en la presente tesis el sistema de circulacién de helio (SRH) se disefia para los
requerimientos de una planta de producciéon VHTR-SI con capacidad de 600 MWt y una eficiencia
de conversién de 37.3%, en concordancia con un disefio de planta original de General Atomics
(22).

Se eligié esta planta como base para el analisis debido a que se cuenta con datos
preliminares acerca de las caracteristicas y dimensiones de equipo, asi como los balances de
materia y energia desarrollados por Mendoza y Frangois (118). Los parametros del sistema VHTR-
Sl para el cual se disefia el SRH se presentan en la siguiente tabla.
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Tabla 14 Parametros de planta VHTR-SI

Datos y parametros de disefio
Turbinas Mecdnica 98.0%
Seccion de Compresor Mecdnica 98.0%
eficiencias Turbinas Isoentrdpica 93.5%
Compresor Isoentrépica 93.5%
Reactor N. Bar 0.414
IHX Bar 0.345
Proceso LP Bar 0.655
Seccion

caidas de presién Proceso LS Bar 0.655
Enfriador LC Bar 0.345
Enfriador LF Bar 0.345
Interenfriador | Bar 0.138
T. Salida °C 950.00
Reactor Nuclear P. Ent. Bar 70.41

Pot. MW MwW 600

AT. IHX Sup °C 50

tere::)t::aﬁm AT Rec.calor |°C 40
T. enfto. °C 50.00

T. suministro | °C 900

Datos de helio T. retorno °C 300
a planta S-1 P. suministro | Bar 74.66
P. retorno Bar 74.00

La informacion de la tabla 14 se encuentra organizada en 5 secciones, que son:

a) Seccion de eficiencias: Se detalla la eficiencia mecanica e isoentropica, de
turbinas y compresores. Estos valores son resultado del trabajo previo y la
validacion realizada en la seccidn 2.2.

b) Seccidn caidas de presion: Se especifican las caidas de presion de disefio para
algunos equipos y sistemas, tanto en el lado primario (LP), es decir en el
circuito en contacto con el reactor nuclear, como en el lado secundario (LS) en
contacto con el proceso quimico. También se especifica si las caidas de
presiéon son en el lado caliente (LC) o lado frio (LF) de los equipos de
intercambio de calor.
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c) Reactor nuclear: Se especifica la temperatura de salida, la presién de entrada
y la potencia. Estos datos provienen de trabajo previo y de promedios de
datos reportados para este tipo de reactores (128).

d) Datos de temperatura: Se especifican los acercamientos térmicos para el
cambiador de calor intermedio (IHX), para el recuperador de calor del sistema
y la temperatura de enfriamiento de helio a la salida de equipos de disipacién
de calor.

e) Datos de helio a planta SI: Se especifican las condiciones tanto de suministro
como de retorno desde el IHX al proceso.

Las pérdidas de presion se estiman con base en criterios habituales de diseiio en ingenieria
(119; 120; 121), las eficiencias isoentropicas y mecdnicas de compresores y turbinas se basan en la
validacion de datos para el reactor GT-MHR (122; 103), mediante simulacién del proceso
empleando las ecuaciones desarrolladas en la seccién 2.2.1 y adicionalmente efectuando una
segunda comprobacién en el simulador de procesos Aspen Plus. El diagrama de proceso se
muestra en la siguiente figura.
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Figura 31 Simulacion de GT-MHR en Aspen Plus

3.1.2 Requerimientos de Energia no Térmica en Planta Azufre lodo.

La mayor parte de energia que se suministra al proceso es energia térmica, sin embargo,
para accionar las bombas y compresores de la planta se requiere electricidad o impulso mecanico.
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El disefio de General Atomics del proceso S-1 incluye integracién mecanica (22), en otras
palabras, la mayor parte de la energia empleada en el bombeo es recuperada por turbinas, pero
aun asi, se requiere una cantidad adicional para mantener en operacion el proceso.

Para poder establecer los requerimientos reales de energia mecanica se realizé el cdlculo
de los equipos involucrados en el proceso S-I. La ecuaciéon empleada para la potencia hidraulica es

la siguiente:
HP = @ Eq. 61
pn
Donde:
HP = Potencia de la bomba [=] kW
4P = Carga del sistema [=] Bar
Yo = Densidad del fluido [=] kg/m3
n = Eficiencia mecdnica de bomba (tipica) [=] 85%
F = Flujo mdsico [=] kg/s

La siguiente tabla muestra los resultados de los cdlculos para la planta originalmente
propuesta por General Atomics, para un mayor detalle y referencia de los equipos presentados en
esta seccion se recomienda revisar el trabajo de Brown (22) o alternativamente consultar los
diagramas de flujo de proceso presentados en el anexo 1.0 de esta tesis.
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Tabla 15 Requerimientos de potencia mecanica para equipos en planta VHTR-SI tipo

ID T DP DENSIDAD FLUJO Potencia
°C Bar kg/m’ kg/s kw
P-101 96.45 2.8 1800 2825.7 517.1
P-102 38 3.39 993 4.1 1.6
P-103 111.35 5.15 3050.117 167.6 333
P-104 119.85 3.19 1312.6 45.2 12.9
P-106 95.36 03 1869.6 80.4 1.5
P-201 2121 6.93 832.55 113.4 1111
P-202 120 28 945.59 56.7 197.5
P-203 38 0.94 993 20.5 2.3
P-204 111.35 33.15 952.28 123.1 504.2
P-301 120 20.15 3218 10562.4 7781.0
P-302 25 20.987 1000 13.0 321
TE-101-1 111.25 -2.35 GAS 115 -680.0
TE-101-2 45 -0.84 GAS 7.3 -260.0
TE-102 120 -2.8 GAS 19.5 -660.0
TE-103 119.85 -5.15 944.14 132.3 -61.3
TE-104 120 -5.15 3200 10634.0 -1454.7
TE-201 120 -29.8 941.2 37.0 -99.7
TE-301 95.36 -17.8 2680.1 2680.1 -1513.0
TE-302 120 -15 3340 7735.7 -2953.0
TE-303 120 -15 3957.042 158.2 -51.0
Requerimiento 1461.8
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La potencia demandada por bombas en la planta S-I es practicamente 1.5 MW,
adicionalmente se estiman 0.5 MW para energizar tableros de control y sistemas de iluminacion,
mas 1 MW adicional para el sistema de agua de enfriamiento, incluidos bombeo y accionamiento
de ventiladores para las torres de enfriamiento [1].

Adicionando todos los requerimientos de potencia no térmica en la planta quimica se
obtiene:

WR =Potencia mecdnica/eléctrica necesaria para planta quimica = 3 MW

Por lo que el requerimiento neto es:

NP = 3 MW + Potencia para Compresidn en circuitos de Helio Eqg. 62

En el caso de considerar la potencia del reactor nuclear, asi como los otros parametros de
disefio (Tabla 14) fijos, la potencia requerida para compresion de helio en los circuitos primario y
secundario puede expresarse como funcion de la temperatura de salida de helio del IHX en el lado
del circuito primario (CP).

Mediante la solucion del balance de materia y energia se calculan todos los pardmetros a
partir de la temperatura citada en el parrafo anterior.

3.1.3 Diseiio de sistema de circulacion de Helio SCH

En las secciones anteriores se ha mencionado la necesidad de instalar sistemas de
circulacion para la transferencia de energia entre la seccidon nuclear y la seccidon de proceso
guimico, esencialmente se requiere un sistema capaz de mantener el flujo en circulacién, de ahi el
nombre de dicho sistema.

La forma mas comin de cumplir este requerimiento es mediante la instalacion de
compresores en ambos circuitos; primario (CP) y secundario (CS), pretendiendo en la presente
tesis que el arreglo de tales compresores sea el mdas conveniente desde el punto de vista
econdmico-energético, respetando en todo momento las restricciones de seguridad e impacto
tanto ambiental como social.

Las figuras 32 y 33 presentan los sistemas de forma genérica y muestran que a pesar de las
diferencias en proceso, los sistemas de compresidn se pueden analizar de forma muy similar.
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Figura 33 Sistemas de circulacion de helio VHTR-Seccion Eléctrica (HTE)
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En las figuras 32 y 33 se muestran los esquemas genéricos de reactores nucleares
acoplados a plantas quimicas y de generacidn de energia eléctrica respectivamente.

Para accionar los sistemas de circulacion y producir la energia adicional requerida, o en
otras palabras cubrir el requerimiento neto de energia no térmica, existen las siguientes tres
opciones:

a) Se puede instalar un sistema de turbo-compresion en el circuito primario (TCP)
b) Se puede instalar el sistema de turbo-compresion en el circuito secundario (TCS)
c) Se puede utilizar energia eléctrica externa (EE)

Cada una de las opciones anteriores implica diferencias en los flujos y condiciones de
proceso, lo que produce, a su vez, variaciones en:

a) La eficiencia térmica del complejo nucleo-quimico
b) La economia del proceso

A continuacion se analiza cada una de las distintas opciones.

3.1.3.1 Sistema de Turbo-compresion en Circuito Primario (TCP)

PROCESS

EA-1005

GA-100

104

Figura 34 Turbo-compresidn en circuito primario TCP

Este sistema consta de una linea de derivacién de helio (200) a 950°C (ver figura 34),
posterior al reactor nuclear, y anterior al intercambiador de calor intermedio IHX, hacia una
turbina donde se expande de 70 a 26.5 bar. El efluente (202) es enviado al recuperador de calor
EA-100, donde cede la mayor parte de su calor a la corriente que retorna al circuito (208).
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La corriente que sale fria del recuperador de calor (137.7°C) es enfriada hasta 50°C,
empleando agua de enfriamiento, para ser comprimida en un proceso de tres etapas con inter-
enfriadores (50°C entre etapas), en tanto que la corriente que sale caliente se reintegra al circuito
primario.

Balance de materia y energia TCP

El balance de materia y energia del sistema puede ser calculado mediante un simulador de
procesos, haciendo uso de especificaciones de disefio, o0 mediante el planteamiento y resolucién
de ecuaciones de balance, en la presente tesis se emplearon ambos enfoques encontrandose
adecuada concordancia entre los dos; la diferencia relativa media es 0.12% para la potencia neta
transferida y de 0.08% para los flujos de helio en el circuito primario y secundario.

Los valores de simulacion mediante Aspen Plus fueron reportados en un estudio previo
(25), en este estudio se muestran los resultados calculados mediante las ecuaciones desarrolladas
en la presente tesis.

El balance de materia y energia se puede resolver mediante el planteamiento adecuado de
las ecuaciones de materia, energia y entropia, de acuerdo con los procedimientos indicados en la
literatura, especificamente, en la presente tesis se sigue la notacidn y métodos planteados por
Bazuia-Rueda (123).

Por limitaciones de espacio, no se presenta el total de las ecuaciones de balance en este
texto, solo se presenta el procedimiento (basado en dichas ecuaciones) que define los flujos de
helio en circuitos primarios y hacia el sistema de turbo-compresion; este procedimiento es de
caracter general para cualquier configuracion similar, donde se conoce la demanda de energia, la
potencia del reactor nuclear y se desconocen todos los flujos.

Procedimiento para calculo de flujos en TCP

Eq. 63

1) FiooWsa-100 + Fa00Waa-300 + FaooWre =Waeq

04
TlO2 _T103 ”isoent +r fC B 1

2) a= B, = Bo =Ty~ Th03

T303~ Tano Tisoent GA-100
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AP
Tlos(lgl - 1)Cp + %

_ Cp _
3) '51 - 182 (1_ :81)7 ~ OWgp 300 {2 - ~ OWga-300
mec l7mec
W, _ _ r
4) Iy = ‘CRN [ =T~ T, M =65 i = IT'
P j
5) x= WREQr21 +$,
51 T Wre +WREQr31
_ 1 _ _
6) Fio= o -r.x Fa00 = XFigo Fao=a (1_ X)FlOO
217 X
Donde:
w = Potencia total [=] kW
w = Potencia especifica [=] ki/kg
Nisoent = Eficiencia isoentropica [=] %
Nmec = Eficiencia mecdnica [=] %
APproc = Carga del sistema en proceso [=] Bar
X = Fraccion de flujo a TC [=] -

REQ es requerido, RN es reactor nuclear y TC es sistema de turbo-compresion.

A partir del calculo de los flujos anteriores, la solucion completa del balance de materia 'y
energia se simplifica a un sistema sencillo, en donde los resultados dependen de los pardmetros
especificos del sistema.

La forma ordinaria en que el simulador resuelve este tipo de sistemas es mediante
aproximaciones numéricas en un proceso iterativo.
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En la siguiente tabla se muestran los resultados de la simulacion.

Tabla 16 Resultados de Simulacion de sistema TCP

Temp. He CP He CS Potencia| Potencia| Calora LMTD |Produccion

oC kgl kgl GA-100 | GA-300 |Proceso Sj deOIHX de H

MW MW MW C Kg/h
320 187.1 188.8 2.8 3.4 585.1 30.4 5441
340 193.1 188.7 3.0 3.4 584.9 43.0 5440
360 199.4 188.6 3.2 3.4 584.7 53.3 5438
380 206.2 188.6 3.4 3.4 584.5 62.4 5436
400 213.5 188.5 3.6 3.4 584.3 70.8 5434
420 221.4 188.4 3.9 3.4 584.1 78.7 5432
440 229.8 188.4 41 3.4 583.8 86.2 5430
460 239.0 188.3 4.4 3.4 583.6 93.4 5427
480 248.9 188.2 4.7 3.4 583.3 100.4 5424
500 259.7 188.1 5.0 3.3 583.0 107.1 5422
520 271.4 188.0 5.4 3.3 582.6 113.7 5418
540 284.3 187.8 5.8 3.3 582.2 120.1 5415
560 298.5 187.7 6.2 3.3 581.8 126.4 5411
580 314.2 187.6 6.7 3.3 581.4 132.5 5407
600 331.7 187.4 7.2 3.3 580.9 138.5 5402
620 351.3 187.2 7.8 3.3 580.3 144.5 5397
640 373.3 187.0 8.4 3.3 579.7 150.3 5391

De la tabla anterior se puede observar que reducir la temperatura de retorno al VHTR

tiene los siguientes efectos en el sistema:

a) Aumenta la transferencia de calor a proceso.

b)

c)

d)

Disminuye el requerimiento de potencia en el compresor del circuito primario.

Disminuye la diferencia media logaritmica de temperaturas en el IHX (uno de los

equipos mas costosos de la planta).

Disminuye el flujo de helio en el circuito primario, por tanto el flujo al reactor nuclear

(otro de los equipos mas costosos).
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3.1.3.2 Sistema de Turbo-compresion en Circuito Secundario (TCS)

Figura 35 Turbo-compresidn en circuito secundario TCS

El sistema TCS es esencialmente el mismo que el TCP, la diferencia consiste en que la
derivacién de helio se toma del circuito secundario, teniéndose las siguientes implicaciones:

a) Esperada disminucién en la eficiencia del complejo, debido a dos factores: la menor
temperatura del helio en el circuito secundario y la reducciéon de acercamiento
térmico en el IHX que produce un aumento de flujo en el lado secundario.

b) Disminucion en el riesgo (comparada con TCP), debido a la disminucién de puntos de
fuga en el circuito primario de enfriamiento.

El sistema consta de una linea de derivacién de helio (200) a 900°C, posterior al IHX y
anterior a los intercambiadores de calor de proceso, hacia una turbina donde se expande de 75 a
26.5 bar. El efluente (202) es enviado al recuperador de calor EA-100, donde cede la mayor parte
de su calor a la corriente que retorna al circuito (208).

Dado que ahora el fluido de trabajo se toma del “lado proceso” se puede apreciar cémo el
flujo de helio sube con respecto al sistema TCP en el circuito secundario y baja en el primario.

Balance de materia y energia TCS

Al igual que para el sistema TCP, en el sistema TCS también se realizd la simulacién en
Aspen Plus y el cdlculo mediante las ecuaciones propias. Como es de esperarse los resultados
fueron sumamente coincidentes con las mismas variaciones que las indicadas en el sistema TCP.
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A continuacion se presenta el procedimiento de calculo de las principales variables en el
TCS.

Procedimiento para calculo de flujos en TCS
Eq. 64

1) I:1OOWGA—100 + FSOOWGA—3OO + FZOOWTC :WREQ

— ,7isoen +r o fC - 1 -
2) B= [ : Be =Ty~ T,
,7isoent GA-300

AP
T302 (:31 - 1)C p+ —

_ Cp _ 3 _ Waeo
3) 51 = ,32(1_,31)7 52 - 53 - E ~Wea-100
mec ,7 mec 100
M=T,,-T . r,= i
4) I =ln=le rz = TlOl_ATS,IHX _TSOZﬂl 3~ 181182 rij - F
i
5) x:—<z3'|_21+52 a -1
51 W f3|_31 Mo —TaX
S L Fyo0 = XOF oo = OF
6) Foo=——",— 200 = XAF00 300 — U100
thl - h100
Donde:
w = Potencia total [=] kW
w = Potencia especifica [=] ki/kg
Misoent = Eficiencia isoentropica [=] %
Mmec = Eficiencia mecdnica [=] %
APproc = Carga del sistema en proceso [=] Bar
X = Fraccion de flujo a TC [=] -
h = Entalpia especifica [=] ki/kg

En la siguiente tabla se muestran los resultados de la simulacion.
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Tabla 17 Resultados de simulacién de sistema TCS

Temp. He CP He CS Potencia| Potencia| Calora LMTD | Produccién

oC kgl kgl GA-100 | GA-300 |Proceso S| deOIHX de 1

MW MW MW C Kg/h
320 184.2 197.3 2.7 3.6 584.3 23.2 5434
340 190.3 197.4 2.9 3.6 584.1 38.0 5432
360 196.8 197.5 3.1 3.6 583.9 49.0 5430
380 203.8 197.7 3.3 3.6 583.7 58.4 5428
400 211.3 197.8 3.6 3.6 583.4 67.0 5426
420 219.3 197.9 3.8 3.6 583.2 75.1 5424
440 228.0 198.1 41 3.6 582.9 82.6 5421
460 237.5 198.3 43 3.6 582.6 89.9 5418
480 247.7 198.5 4.7 3.6 582.3 96.9 5415
500 258.8 198.7 5.0 3.6 581.9 103.6 5412
520 271.0 198.9 5.4 3.6 581.5 110.2 5408
540 284.4 199.2 5.8 3.6 581.1 116.5 5404
560 299.2 199.4 6.2 3.6 580.6 122.8 5400
580 315.7 199.8 6.7 3.6 580.1 128.8 5395
600 334.0 200.1 7.3 3.6 579.5 134.8 5390
620 354.6 200.5 7.9 3.6 578.9 140.6 5384
640 377.9 200.9 8.6 3.7 578.1 146.4 5377

De la tabla anterior se pueden realizar conclusiones similares a las del sistema TCP, pero

ademas al comparar ambos sistemas se observa que:

e) Disminuye la transferencia de calor a proceso con respecto a TCP.

f)

g)

h)

Aumenta el requerimiento de potencia en el compresor de ambos circuitos.

Disminuye la diferencia media logaritmica de temperaturas en el IHX (uno de los

equipos mas costosos de la planta), con respecto a TCP.

Aumenta el flujo de helio en el circuito secundario, por tanto el flujo a equipos de

proceso en el lado proceso.

78



3.1.3.3 Sistema de Compresion con Electricidad Externa (EE)

PROCESS

[£]
o

GA-100

A
i

H

HTGR J

Figura 36 Turbo-compresion con electricidad externa

Este sistema emplea electricidad externa a la planta para impulsar los compresores y
equipos de la planta quimica, su principal ventaja es:

a) Reduccion de puntos de fuga en ambos circuitos y la minima inversiéon para su
instalacion, comparada con las otras opciones.

Sus desventajas son:

a) Se requiere energia adicional a la generada en el complejo, lo que implica costos de
adquisicién e incertidumbre en el suministro.

Balance de materia y energia EE

Al igual que para el sistema TCP y el sistema TCS también se realizé la simulacién en Aspen
Plus y el calculo mediante las ecuaciones propias.

Los resultados de la simulacion y analisis de sensibilidad para esta opcidon se muestran en
la siguiente tabla.

En este caso:
FrooWea100 T FaooWoa-s00 T EE =Wgeq

Donde:

EE = Energia eléctrica externa [=] kw
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Tabla 18 Resultados de simulacion sistema EE

. . Calora |LMTD s
Temp. He CP | He CS Potencia| Potencia E. externa| Proceso| de Produccion

°C kols | kgis | CAL00 | GA300 1 sl Hx | detb

MW MW MW °C Kg/h
320 184.2 194.5 2.7 3.5 9.2 602.8 30 5606
340 190.3 194.5 2.9 3.5 9.4 603.0 43 5608
360 196.8 194.6 3.1 3.5 9.6 603.2 53 5610
380 203.8 194.7 33 3.5 9.8 603.4 62 5612
400 211.3 194.7 3.6 3.5 10.0 603.6 71 5614
420 219.3 194.8 3.8 3.5 10.3 603.9 79 5616
440 228.0 194.9 4.1 3.5 10.5 604.1 86 5618
460 237.5 195.0 4.3 3.5 10.8 604.4 93 5621
480 247.7 195.1 4.7 3.5 11.1 604.7 100 5624
500 258.8 195.2 5.0 3.5 11.5 605.0 107 5627
520 271.0 195.3 5.4 3.5 11.8 605.4 114 5630
540 284.4 195.4 5.8 3.5 12.2 605.8 120 5634
560 299.2 195.6 6.2 3.5 12.7 606.2 126 5638
580 315.7 195.7 6.7 3.5 13.2 606.7 133 5642
600 334.0 195.9 7.3 3.5 13.7 607.2 139 5647
620 354.6 196.1 7.9 3.5 14.4 607.9 144 5653
640 377.9 196.3 8.6 3.5 15.1 608.5 150 5659

De la simulacion se puede apreciar que una parte de la energia suministrada se convierte en

calor incrementando la transferencia de energia a proceso. Nuevamente, se podria hacer una
decisién errénea basandose sélo en una parte de la informacién, en lugar de considerar todos los

factores, incluido por supuesto el econémico.
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3.1.4 Comparacion de opciones

En las siguientes secciones se realizard una comparacidon de las opciones propuestas

anteriormente. La informacién empleada para estas comparaciones proviene en su mayoria de
investigaciones anteriores, y por lo tanto muchas de las ecuaciones son propias del autor.

3.1.4.1 Comparativo de eficiencia térmica

Dado que la principal funcidn del reactor nuclear es proveer calor al proceso quimico, se

define la eficiencia de calor transferido de la siguiente manera:

_Q
QNucIear + E
Donde:
nr = Eficiencia de calor transferido
Qg = Calor a proceso S/
Qnuclear = Potencia de disefio de VHTR
E = Energia Externa

=1 %

[[1  Mw
[[1  Mw
[[1  Mw

Con los datos mostrados en las tablas 16, 17 y 18, se obtienen las siguientes eficiencias de

calor transferido.

Tabla 19 Eficiencias de calor transferido por los sistemas de circulacion de helio

Temp. Eficiencia
°C TCP TCS EE EE®
320 97.51% 97.38% 98.96% 97.16%
360 97.45% 97.32% 98.96% 97.09%
400 97.38% 97.24% 98.95% 97.01%
440 97.30% 97.15% 98.95% 96.91%
480 97.21% 97.05% 98.95% 96.80%
520 97.10% 96.92% 98.95% 96.66%
560 96.97% 96.77% 98.94% 96.50%
600 96.81% 96.59% 98.94% 96.30%
640 96.61% 96.36% 98.94% 96.06%
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@ En el caso del sistema con electricidad externa se muestran dos eficiencias,

correspondientes a la eficiencia calculada con base en la energia neta que entra al proceso y con
respecto a la energia primaria para la produccién de la energia eléctrica, considerando una
eficiencia combinada de produccién y transmision de 45%, este valor es congruente con la
eficiencia esperada para una planta tipo GT-MHR, como se muestra en la figura 17.

En la siguiente figura se muestran los resultados de forma grafica.

Eficiencia de Transferencia de Calor
Reactor Nuclear a Planta S-I
99.5%
99.0%
98.5%
98.0%
—TCP
[ o,
& 97.5% Q\ —TCS
\-\
—_ \\\ EE
97.0% \\\\\\\\ —EE*
96.5% \‘\\
96.0% ™~
95.5%
320 370 420 470 520 570 620
Temperatura de retorno IHX CP

Figura 37 Eficiencia de calor transferido

De las graficas anteriores se puede observar que en términos de entrada de energia a la
planta, la opcidon mas eficiente en aprovechamiento de energético es la Electricidad Externa,
superando en promedio en 2 puntos porcentuales a las opciones restantes, de hecho el aumento
en la recuperacion de calor hacia proceso Sl incrementa la produccion de manera benéfica.

La diferencia entre eficiencias para las opciones TCP y TCS es minima y no justificaria
termodinamicamente el uso de la opcién TCP, contra el incremento en riesgo de fugas del circuito
primario de enfriamiento.

Con respecto a la temperatura de salida del IHX (lado nuclear), las graficas indican una clara
relacion entre su aumento con la disminucion de la eficiencia, esto se debe principalmente a la
disminucién de potencia requerida al comprimir un gas a menor temperatura.

82



3.1.4.2 Comparativo econémico

Basar la seleccidn de la mejor temperatura de retorno de helio, en el IHX lado nuclear,
Unicamente en la eficiencia de transferencia de calor, puede resultar en un incremento en los
costos de equipo y adicionalmente también puede incrementar los costos operativos, pues, por
ejemplo, la opcién con mayor eficiencia térmica es la que implica consumo energia externa con su
consecuente gasto de suministro.

Con la finalidad de poder realizar comparaciones econdmicas estandarizadas, el
Departamento de Energia de los Estados Unidos ha establecido los siguientes criterios: las
comparaciones deben realizarse en délares del 2005, debera tomarse 10% en la tasa de retorno
después de impuestos y 4% como valor para la inflacién (124) .

Los siguientes datos y estimados son empleados en el analisis:

a) Como caso base para los célculos se selecciond el proceso de turbo-compresion en circuito
primario con temperatura de salida del IHX lado nuclear de 400°C; esta eleccién se dio
debido a que se cuenta con datos econdmicos para esta base (118).

b) El costo de los sistemas TCP y TCS, estimado en un estudio anterior (25) en $2.4 millones de
ddlares (MMUSD) fue modificado una vez que se contd con informacidn mas detallada (125)
y se consideraron los sistemas especiales para minimizar fugas de helio.

c) El costo del cambiador de calor intermedio IHX para 400°C de salida de helio del lado
nuclear fue calculado mediante el simulador Aspen B-Jac en $38.9 MMUSD (118).

d) El costo de inversion del complejo fue estimado por Mendoza en 400 MMUSD (22; 118; 126)
para una planta con capacidad de produccién (CPr) 5579 kgH,/h, por lo que el costo fijo
nivelado es CFN = $1.61 USD/kg H, (Incluye interés de construccién).

e) El costo nivelado a 20 afios de la energia eléctrica en ddlares de 2005 es, de acuerdo con el
Departamento de Energia de los Estados Unidos (127), $14.6 USD/GJ (CE = $0.0526 USD /
kwh).

f) El factor de disponibilidad de planta se estima en L = 91.78% (30 dias anuales fuera de
operacion) (128).

g) En un estudio previo y menos detallado, se considerd el costo del IHX una funcién lineal del
area de transferencia, en la presente tesis se considera el método modular de Gutrhrie (119)
y directamente para la estimacidn de costos se emplean factores exponenciales de acuerdo
con la ley de Williams (119; 114; 120).
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h) Los costos base y factores de escala econdmica para los equipos involucrados en el proceso,
que sufren modificacién como consecuencia del cambio de temperatura de salida del IHX

(121) se resumen a continuacion:

Tabla 20 Costo base de equipos en sistemas de circulacion de helio

Costo base de equipos
usD
IHX S 38,862,000
Compresor CP S 3,500,000
Compresor CS S 3,500,000
Turbo compresor S 2,000,000
RN Mec. $ 60,000,000

Tabla 21 Factores de escala para costo de equipos de proceso

Factores de escala Williams
Equipo Parametro Factor
IHX Flujo 0.67
IHX Area 0.7
R. nuclear Flujo 0.2
Compresores Flujo 0.76
i) Con la informacidn anterior, la funcién de costos queda de la siguiente manera:
LMTD 067 E 07
CDyx = ( LMTE)S:4OOOCJ (FT j 1% Chx rsa0pc 965
TS=T 400
076
D =|| 1| -1[*C
compr = compr,TS=400°C Eq. 66
400
02
CDg, = Fr -1{*C
RN = RNTS=400Cc  EO- 67
Fa00

Composicién de los costos incrementales

Los costos incrementales para el comparativo econdmico son los siguientes:

a) Costo por energia eléctrica:
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_1000E* C,

Cl
& CPi

Eq. 68

b) Costo por impacto a la relacion Inversidon Vs Capacidad de la planta en kgH.,/h, debido a
gue una mayor o menor produccién repercutiran directamente en dicho valor:

Clirc :CFN(5Cs|;r9—1] Eq. 69

c) Costo de inversidn del sistema:

A

(C|s )E: 2%T R .=1(%,2aﬁo>(PJ
— 10% 20afios
Cl s = Eq. 70

876(* CPr L

El primer término es la actualizacion por flujo de capital con escalacion de 4% por 2 afios de
construccidn de estos sistemas. El segundo distribuye en el tiempo la inversidn total para su
consideracién como precio unitario.

d) Costo incremental del IHX (para comparativo de diferentes temperaturas de salida del
IHX:

A

(CDIHX )E: 2%6T R.:l(I’/o,Zaﬁos[ Pj
Cl _ 10% 20afios
HX — Eq. 71

876(* CPr=L

Combinando las férmulas anteriores con los resultados de la simulacion de procesos
obtenemos la informacidon de costo incremental total. La informacién para varias temperaturas de
descarga del IHX se muestra en la siguiente figura siguiente.
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Costos Incrementales de las Opciones
de Circulacién de Helio
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Figura 38 Incremento en el costo nivelado por kilogramo de hidrégeno

El valor de cero en la gréfica anterior corresponde a no considerar el sistema de
compresion en el analisis econdmico, lo cual ciertamente seria una deficiencia considerable al
representar 7 centavos de délar, es decir 4.3% del costo nivelado antes de tomarlo en cuenta.

Los resultados muestran que los menores costos incrementales se presentan en la region
comprendida en el intervalo de temperatura de 380 a 430°C, con una derivada con respecto a la

temperatura muy cercana a cero.

En el caso de tomar valores distintos para los coeficientes de escalacidn, se puede probar
que la region de temperatura con menor riesgo econdmico de disefio es la comprendida entre 400
y 425°C, lo cual sugiere que los valores de temperatura de retorno al IHX de los proyectos de
General Atomics, se basaron en estudios econdmicos similares al presentado en esta tesis y con

resultados congruentes a los observados en la figura 38.

Con la finalidad de clarificar los cambios de pendiente en la figura anterior, se muestra un
analisis de las contribuciones en la variacién de costos anualizados como funcidon de la

temperatura de retorno del IHX lado nuclear.
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Contribuciones a Sobrecosto
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Figura 39 Composicion de costos incrementales TCP

En la figura anterior se puede apreciar que el aumento en temperatura de retorno del IHX
disminuye el costo del IHX hasta la temperatura de 470°C, donde el aumento en flujo de helio en
el circuito primario contrarresta esta tendencia cambiando la pendiente a positiva.

Para el reactor nuclear se observa que el aumento de la temperatura variable siempre
causa aumento en el costo, debido principalmente al incremento de flujo en el circuito primario.
Los equipos de compresidn en el circuito primario aumentan de precio por la misma razén.

En cuanto a los equipos del circuito secundario, el costo permanece con minima variaciéon
ya que la variacidn de flujo es menor que en el circuito primario.

En relacion a los costos operativos, estos se incrementan al disminuirse la eficiencia de la
planta, por lo cual es de esperarse que aumenten al aumentar la temperatura de retorno, como se
puede apreciar en la siguiente figura.
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Figura 40 Costos incrementales de equipo y operativos para TCP

3.1.5 Conclusiones

Del analisis anterior se puede concluir que la opcidon de compresién por energia eléctrica
externa EE no es recomendable debido a que incrementa el costo en promedio 3.5 centavos de
ddlar sobre la opcién TCP, la cual resulta ser la mas econdmica.

En cuanto a la seleccidn de opcion entre los sistemas TCP y TCS, dado que existe diferencia
significativa en costos, se puede concluir que econémicamente la mejor opcion es la turbo-
compresion en circuito primario, aunque se sugiere un analisis beneficio costo para determinar si
el beneficio econémico, de 1 centavo por kg de hidrégeno, justifica el incremento de riesgo en
fugas del circuito primario.

A favor de lo anterior, cabe sefialar que el sistema GT-MHR cuenta con un sistema similar
al TCP en su disefio.

Se puede concluir también que al realizar un comparativo entre varias opciones, es
necesario tomar en cuenta todas las variables implicadas en el sistema y que no se deben realizar
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decisiones basadas Unicamente en pardmetros energéticos o en econdémicos, sino con base en
ambos.

Finalmente y basandose en una comparacién con un estudio anterior (25), se puede
concluir que los resultados de un analisis pueden presentar variacion significativa dependiendo del
grado de detalle y confiabilidad de la informacion considerada, por lo que es conveniente realizar
estudios completos como el presentado en esta tesis. Aun asi los estudios preliminares son de
mucha utilidad como guia en las decisiones de proceso.
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4 Sistemas de acido sulfarico

En los procesos de produccién de hidrégeno nuclear pueden encontrarse sistemas de
concentracion flash, destilacion, descomposicion y/o procesos integrados concentracion-
descomposicion.

Estos sistemas se modelan con las ecuaciones presentadas en la seccion 2.3, con el enfoque
que resulte mas conveniente por la naturaleza del proceso.

4.1 Concentracion tipo flash

Mediante un estudio energético anterior (134; 22; 34), se determind la seccion de
concentracidn isobarica como una de las mayores consumidoras de energia térmica y por ello el
enfoque de la primera etapa doctoral se centrd en esta parte tan importante del proceso.

1a5(3

Figura 41 Seccion de concentracion descomposicion de acido sulfurico

El calculo de la demanda energética para la concentracidn de acido sulfurico en el proceso
S-1, y en general para cualquier sistema de concentracion por vaporizacién instantanea (flash) se

calcula mediante la siguiente ecuacion:

f=n

AH = ZAH ¢ Eq.72
=1

Donde:

AHse, Demanda energética de concentracion [=] ki/kg

AHs Demanda energética de concentrador (flash) “f” [=] ki/kg

n Numero de separadores flash en serie [=] Adimensional
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Al ser la entalpia una funcién de estado, se puede deducir mediante el analisis
diferencial, de las funciones propuestas, que la derivada parcial de la demanda energética con
respecto a la presion es una funcidn cuyos valores son positivos (ver ecuacion 23). Es decir que al
aumentar la presién se aumenta también la demanda energética.

Para una presion constante y un numero fijo “n” de separadores en serie, la
demanda energética por concentracion, dadas la concentracion inicial y la final (C™ s y C™"s), se
puede minimizar variando las concentraciones intermedias.

La funcién de minimizacién para la demanda energética se define como:

(AH SeP)min = r(C;\;z,CAf;S--. R?) Eq.73

Sujeto a las “n-1" restricciones:
f=i f =i+l
Cus <C, " Eq.74

En presente estudio encontré, que los valores de las concentraciones intermedias (sziSAs)
se pueden inicializar con valores distribuidos aritméticamente y que dichos valores son buen
punto de partida para la minimizacion.

(i-)(C."-Cus'
n-1

f=i f=1
Cuis = +C,g Ea.75

El costo anual de la energia térmica se calcula a partir de las energias minimas de
concentracion de la siguiente manera:

CET=N| S AH, |* f,* PET*8760x.7¢

i=1

Donde:
CET Costo de la energia térmica [=] S/afio
N Numero de trenes de concentracién [=] Adimensional
AH:; Demanda energética de flash “i” [=] ki/kg
n Numero de separadores flash en serie [=] Adimensional
f, Factor de servicio de planta [=] 0.9
PET Precio de la energia térmica [=] S/MWt
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El precio estimado de la energia térmica varia ampliamente dependiendo de la fuente
utilizada (12; 136), razén por la cual propongo una metodologia estandarizada y congruente con
los valores reportados en la literatura, la cual consiste en considerar el costo promedio de la
energia eléctrica (PEE) en ddlares del 2005 por cada megawatt-hora y ponderarlo por la eficiencia
térmica de la planta y por un factor de reduccién para descartar el costo de los equipos no
considerados en una planta no eléctrica.

De acuerdo con la revisidn bibliografica (139; 140; 141; 25), dicho factor de reduccién es
cercano a76%, pudiéndose emplear la siguiente aproximacién para obtener el precio de energia
térmica.

PET = 076* *PEE

,7 térmica

Los separadores flash se disefian mediante ecuaciones de velocidad permisible,
volumétricas y de resistencia por estrés mecdanico, a continuacién se detallan las ecuaciones
empleadas en el simulador SEAS (desarrollado en la primer fase doctoral).

Para la maxima velocidad del vapor permisible se emplea la ecuacién de Souders Brown,
mostrada a continuacion.

V =k PP Eq. 77
2,
Donde:
% Mdxima velocidad del vapor permisible [=] m/s
AL Densidad del liquido [=] kg/m’
Av Densidad del vapor [=] kg/m?
k Factor de disefio (k=0.11-0.003P/7) [=] m/s

La seccion transversal minima para no exceder la velocidad de vapor maxima permisible se
calcula dividiendo el flujo de vapor entre la velocidad permisible, el diametro minimo del tanque
se obtiene a partir del drea transversal minima.

A== Eq. 78

D= |— Eq. 79



Donde:

A Minima seccién transversal [=] m?
Q Flujo de vapor [=] m3/s
\Y Velocidad maxima permisible [=] m/s
D Diametro minimo [=] m

Existen casos en los que, debido a flujos de liquido mayores a flujos de vapor y altas
relaciones de altura a didmetro (L/D), no es conveniente emplear el didmetro minimo requerido,
sino emplear relaciones L/D previamente establecidas y tiempos de residencia del liquido
adecuados para las condiciones del proceso. En estos casos las ecuaciones convenientes son:

Vol =260,  Eq.80

4ol

ng% Eq. 81

Donde:

Vol Volumen del tanque flash [=] m?
Q Flujo de liquido [=] m’/s
0 Tiempo de residencia [=] 3

D Diametro (=] m

El espesor del tanque flash requerido por estrés se calcula mediante la ecuacidon
recomendada por ASME.

Pr

t=—————— Eq.82
S-05P

Donde:
t Espesor de pared cilindrica [=] m

r Radio del recipiente [=] m
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S Maximo estrés permisible del material [=] N/m?
P Presién interna [=] N/m?

Al espesor anterior se agregan 0.003 m para considerar un sobre-espesor por corrosién y
en base al espesor total se calculan los costos de equipo.

Mediante un sencillo analisis geométrico, propongo la siguiente ecuacién para el costo de
equipos de concentracidn por vaporizacidn (flasheo), ya sean de trenes isobdricos o isoentalpicos.

2
R =t +tm)(D . *124)pAcem* Pitdo
Eq. 83
Donde:

F. Costo bruto del tanque flash [=] S

t Espesor de pared cilindrica [=] m

teorr Espesor por corrosion [=] m

D Didmetro del tanque [=] m
Pacero  Densidad del acero empleado [=] kg/m?
Punitacero Precio unitario del acero paileado [=] 10-12 S/kg*

*El precio unitario del acero y otros materiales paileados, como el Monel, el Hasteloy y el
Incoloy ®, es en realidad un factor de costo de recipientes a presion, que expresa la relacién entre
el costo total y el peso en kilogramos del recipiente, de acuerdo a informacién comercial (142;
143), expresada en ddlares del 2005, estos costos para acero inoxidable e Incoloy se situan entre
10y 12 ddlares por kilogramo de material para un recipiente a presion, pudiendo tener una mayor
variacién, dependiendo del area geografica de adquisicidn.

Para un sistema de separacidn consistente de “N” trenes y “n” tanques de separacién por
tren, el costo del equipo se puede estimar como:

CEQ=N*> Fl  eqs
i=1

Anualizando el costo de equipo a 20 afios, se obtiene:
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1X%anual

CEq= N*ZF&(@) Eq. 85
i1

120meses

Combinando las ecuaciones de costos anuales de energia y equipo se obtiene el costo
combinado CC:

CC=CET+CEQq€aq.86

Esta funcion es la funcion objetivo para la optimizacion del proceso. Ya que la optimizacion
independiente de energia y costos no garantiza la optimizacién del costo combinado, la técnica de
optimizacion debe perseguir minimizar el conjunto de costos.

Por ejemplo; un mayor numero de separadores operando en serie incrementa la eficiencia
operativa pero aumenta el costo del equipo como se puede apreciar en la siguiente tabla para una
planta de 300 MWt operando la seccion de concentracidn isobarica a 35 bar.

Tabla 22 Costos del sistema Vs numero de etapas de concentracion isobarica

Costo de concentradores isobaricos para planta S-1 de 300 MWt

No. Costo de energia* Costo de equipo Costo total anualizado
Etapas [USD] [ USD] [ USD]
1 S 15,445,127 S 40,149 S 15,485,276
2 S 15,153,772 S 75,676 S 15,229,448
3 S 15,080,845 S 112,992 S 15,193,837
4 S 15,040,590 S 149,428 S 15,190,018
5 S 15,012,890 S 185,850 S 15,198,740
6 S 14,998,838 S 223,181 S 15,222,019
7 S 14,991,098 S 260,512 S 15,251,609

* Base de cdlculo: 80 USD/Mwe, convertido a 18.4 USD/MW1t

La funcién de minimizacién de los costos combinados se puede definir como:
CCrin=M(P,N,n, C™*ss) (24)

Es decir, que el costo minimo es una funcién de la presidn de operacién, el nimero de
trenes paralelos, el nUumero de equipos en serie por cada tren y las concentraciones intermedias
en las etapas de concentracion. El simulador SEAS muestra graficamente en donde se encuentra el
minimo para cada presién y nimero de trenes paralelos definidos por el usuario.
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4.1.1 Simulacion de costo minimo para un sistema

Empleando las ecuaciones anteriores e incorporandolas en el simulador desarrollado en la
presente tesis, se efectud el analisis para la seccion de concentracion isobarica del proceso Azufre
lodo, con las condiciones inicial y final definidas por General Atomics (19.98% mol a 44.89% mol) y
una capacidad de 300 MWt para la planta.

Se encontré que el aumentar el numero de etapas de separacion reduce la demanda
energética en una tendencia asintdtica y aumenta los costos de equipo en una forma
practicamente lineal.

106.5 $1,600,000
106.0 - $1,400,000
- $1,200,000
105.5
5 - $1,000,000
S 105.0
3 - $800,000
&
€ 104.5
[]
o - $600,000
104.0
- $400,000
103.5 - $200,000
103.0 $-
0 1 2 3 4 5 6 7 8
Etapas Isobaricas de separacion (35 bar) e=gmmEnergia
ahgm|nversion

Figura 42 Demanda energética e inversién anualizada Vs No. de etapas de separacién

Una vez que se toman en cuenta los costos operativos, para los costos promedio de
energia y equipo, el costo anualizado minimo se obtiene para cuatro separadores flash en 10.66
MMUSD (millones de délares de Estados Unidos del afio 2005) anuales, como se muestra en la
siguiente figura.
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Figura 43 Costo total anualizado Vs No. de etapas de separacion

Una opcion mas confiable, en lugar de analizar el comportamiento del sistema para los
valores promedio de costos, es evaluar el sistema para un rango de valores, tanto en el costo del
equipo como en el costo de energia eléctrica (base para el calculo de energia térmica).

Por la razén anterior se evaluaron treinta casos distintos, analizando el nimero de etapas
gue minimizaban el costo total de la seccidon de concentracion. El costo para energia eléctrica se
vario enel intervalo de 85 a 110 ddlares por megawatt-hora, en concordancia con los reportes y
previsiones del Departamento de Energia de los Estados Unidos de América (DOE) (134), mientras
que el rango en el precio unitario del metal, para tanques concentradores, se incrementé del
valor originalmente citado (10-12 USD/kg) al nuevo rango de 9 a 13 ddlares del 2005 por
kilogramo de metal empleado.

Los resultados de este analisis se resumen en la siguiente tabla.
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Tabla 23 Seleccion del numero 6ptimo de etapas para concentracion flash

Resumen de escenarios

Casol Caso2 Caso3 Caso4 Caso5 Casob

2.05% 2.08% 2.12% 2.15% 2.18%

4

Caso9 Casol1l0 Caso1ll Caso 12

2.02% 2.05% 2.08% 2.11%

4 4 4

Caso 13 Caso1l4 Caso1l5 Caso16 Casol1l7 Caso 18

1.92% 1.96% 1.99% 2.02% 2.05%

4 4 4 4 4

Caso 19 Caso20 Caso21 Caso22 Caso23 Caso24

1.90% 1.94% 1.97% 2.00%

4 4 4

Caso 27 Caso28 Caso29 Caso 30

1.81% 1.84% 1.88% 191% 1.95%

4 4 4 4
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4.1.2 Conclusiones del sistema de concentracion isobarico

A partir de los datos mostrados en la tabla 23, se puede observar que la configuracion con
cuatro etapas de separacidn, para el costo minimo, es la que aparece con mayor frecuencia, por lo
que, al igual que en el andlisis con valores promedio, se sugiere esta configuracién como la
configuracién dptima desde el punto de vista econémico-energético.

Debe sefalarse que la optimizacidn termo-econdmica es adecuada para este proceso
siempre y cuando se cuente con datos y modelos confiables para poder realizarla.

El simulador que funciona en Microsoft Excel, con las ecuaciones descritas en la seccidén
2.3, denominado SEAS, es adecuado para realizar la optimizacion de las secciones de
concentracion/descomposicién del proceso Azufre-lodo de manera general, sin limitarse a un
proceso especifico o de patente, ya que cubre un amplio espectro de funciones termodinamicas y
de equipo para los sistemas de acido sulfurico.
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4.2 Destilacion a vacio de acido sulfarico

Mediante el enfoque de interpolacién de datos experimentales se puede realizar el calculo

de etapas de destilacidn para la concentracién de acido sulfurico por medio de destilacion al vacio.

La ventaja de la interpolacidon es que, no sélo define las variables de proceso, sino que

también es capaz de leer automaticamente las concentraciones de equilibrio en la curva de
equilibrio V-L, reduciendo significativamente la complejidad de buscar ecuaciones o realizar

regresiones

de forma manual.

La siguiente figura esquematiza el diagrama de equilibrio para el proceso de destilacidon a

0.07 bar de presidon que se ubica corriente abajo de la concentracion flash en el proceso S-I

disefiado por General Atomics (22) (ver anexo 1).
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Figura 44 Destilacion de acido sulfurico a partir de interpolacion de datos experimentales

En la figura 44 se muestra una alimentacién de 43.56% mol de agua que es destilada en 4
etapas con trazas de acido sulfirico en el destilado y un residuo de 10% mol o, en otras palabras,
acido sulfurico concentrado al 90%.

100




La temperatura predicha para este valor es 239.6°C en fondos, la cual concuerda con la
temperatura predicha por simulacion en Aspen Plus de 240.2 °C, ver extracto del reporte de
simulacion en la figura 46.

[]

B

Ry

Figura 45 Simulacion de destilacion en 4 etapas de destilacion de acido sulfarico
2241 PROFILES 254
#ENOTE*® REPORTED VALUES FOR STAGE LIQUID AND WAPOR RATES ARE THE FLOWS
FROM THE 5TAGE EXCLUDING ANY S5IDE PRODUCT. FOR THE FIRST 5TAGE,
THE REPORTED VAPOR FLOW IS5 THE VAPOR DISTILLATE FLOW. FOR THE
LAST 5TAGE, THE REPORTED LIQUID FLOW IS5 THE LIQUID BOTTOMS FLOW.
ENTHALPY
5TAGE TEMPERATURE PRESSURE KCAL /MOL HEAT DUTY
C BAR LIQUID VAPOR MMECAL /H
1 3B8.937 0.70000e-01 -68. 062 -57.689 -50. 2430
2 105.35 0.70000E-01 -113.04 -57.151
E] 191.74 0. 70000E-01 -153.97 -59.525
4 240,21 0.70000E-01 -174.80 -99.453 93.0799
STAGE FLOW RATE FEED RATE PRODUCT RATE
KMOL /HR KMOL /HR KMOL /HR
LIQUID VAPOR LIQUID VAPOR MIXED LIQUID VAPOR
1 767.5 0. 0000E+00 3B37.27499
2 326.3 4a05. 10.1701
3 0.1059E+05 4153, .10253+05
4 6426, 4161. 6425, 5999
BEER MASS FLOW PROFILES W #®®®
STAGE FLOW RATE FEED RATE PRODUCT RATE
KG/HR KG/HR KG/HR
LIQUID VAPOR LIQUID VAPOR MIXED LIQUID VAPOR
1 0.1383e+05 0.0000E+00 . 69131405
2 0.147BE+05 0.B8296E+05 186.4723
3 0.7BOGE+06 0.8372E+05 .64772+06
4 0.5788E+06 0.2018E+06 . 57877+086
aaded MOLE-X-FROFILE R
STAGE WATER H2504 035
1 1.0000 0.30776E-05 0.10000E-29
2 0.65922 0.34078 0.10000E-29

Figura 46 Reporte de simulacion de destilacién a vacio de acido sulfdrico en Aspen Plus
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Con respecto a la validez del modelo para la prediccidon de concentraciones en sistemas de
destilacion, se puede observar en la figura 47, que la corriente de fondos (corriente 4) es un
efluente con composicidn molar de 90% de 4cido sulfurico, concordando estos resultados con los
calculados en esta investigacion, mostrados en la figura 44.

Material | "ol % Curves ] Wit % Curves ]

Dizplay: BT

n Farmat;
-||

Substream: MIEEED

Muale Flow krnol b
WATER E425718
H2504 5rea.0z8
H30+ 0.0
H504- 0.0

Figura 47 Resultados de flujo por componente en fondos de destilacién de acido sulfurico

Debe notarse que esta temperatura de salida de fondos se selecciond, por General Atomics,
en el proceso original con la finalidad de poder aprovechar el calor proveniente de vapor en
concentradores flash, esta intencién de maximizar la integracién térmica es la que define a su vez
la concentracidn de salida del 4cido sulfurico en la destilacién a vacio.

Por ultimo, debe destacarse que el sistema de destilacién sélo se emplea en sistemas con
concentrador-descomposicién de &cido sulfurico seccionado; en el caso de reactores de
descomposicion de tipo bayoneta, el producto de los concentradores tipo flash pasa directo al
reactor de descomposicion.
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4.3 Modelado de reactores tipo bayoneta

La secciéon de descomposicion de acido sulfurico (DAS) requiere una comprension adecuada
de los fendmenos que la constituyen, para ello se desarrollaron algoritmos y modelos de
representacion de los sistemas ternarios agua, acido y trioxido de azufre. Las siguientes
ecuaciones quimicas representan la descomposicion del acido sulfurico.

H2804 - HZO + 803 Eq. 87
803 — SOZ + 1/202 Eq. 88

En la primera fase de la investigacion doctoral, se modeld el comportamiento en fase liquida
y gas por separado, basandose para ello en la correlacidn de datos reales y en modelos tedricos.
En la segunda etapa se desarrollaron nuevos algoritmos capaces de predecir las condiciones de
equilibrio liquido-vapor, las funciones de entalpia, calores especificos y condiciones de equilibrio;
éstos han sido evaluados y validados con informacién experimental.

Para el comportamiento general del reactor tipo bayoneta se empled la informacion
contenida en el 2009 DOE Hydrogen Program Review con fines de validacién, obteniéndose
resultados satisfactorios.

A continuacion se presentan algunas de las ecuaciones mas relevantes para el balance de
materia en sistemas con equilibrio de fase liquido-vapor.

e

—o

Figura 48 Sistema genérico Liquido-Vapor
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F=V+L-REq.89

Donde:

F = Flujo molar alimentado al sistema [=] kmol/s
V = Flujo molar de vapor [=] kmol/s
L = Flujo molar liquido [=] kmol/s
R =Tasa de conversidon de acido a trioxido de azufre (eq. 87) [=] kmol/s

A partir de la composicién inicial y final de liquido se puede calcular la tasa de conversién R
mediante la siguiente ecuacién; cabe sefialar que esta ecuacién fue desarrollada en la presente
tesis con colaboracidn del comité tutor:

Fx\s/q (X'I:-I LSO, XLH sq)
X SQ, +XH LSO, +(qu 1)* H,SQ

Eq. 90

Donde:

y
X, = Fraccidn mol del compuesto

“_n
z

en la fase “y” [=] -

Suponiendo conocida la presiéon y composicion molar del liquido al equilibrio, los demas
pardmetros se obtienen mediante las ecuaciones indicadas en la seccién 2.3, a saber:

wsq =0 (Xstq1 )

q.91

v o L
Xp,0 _q)z(Xstq’P) Eq. 92
_CD (X|-|zsq1 ) q.93

Xhzo = (1— XI'_-|23Qt )Eq. o
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Donde:

D

I = Funciones de correlacién obtenidas con SEAS V0.1 [=] -

P = Presion total [=] Bar

Si se define la fraccion de vaporizacién como:

V+L Eq. 95

Se cumple que:

Vv
R= a'FxSQ

C1-ax!
SQ Eq. 96

“u_n,

Y mediante un método numérico, definiendo la funcién error “e”:

A%
1-a 1-a*x
Xy +( Xisq T Xg ~Xhsa| — = |=e

HSO, a HSO, HSO, a
Eq. 97
Se obtiene la composicidn del liquido en equilibrio.
—a*yY
N 1-a by yF 1-a% Xsq
H,SQ, a HSG SQ H,SQ, a

L — L
(X H,SQ )n+1 = (X hsa y T

de

ox-
S
S Jpa Eq. 98

Las ecuaciones anteriores asi como otras para la valoracion de energia han sido
desarrolladas como funciones de Microsoft Excel y se han integrado al simulador SEAS.
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En la siguiente figura se muestra un comparativo entre los resultados obtenidos con los
modelos desarrollados y los reportados en el “2009 DOE Hydrogen Program Review” (129).
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Figura 49 Comportamiento térmico reportado del reactor bayoneta
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Figura 50 Comportamiento calculado del reactor bayoneta
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Las figuras 49 y 50 muestran el requerimiento energético para mantener el reactor
bayoneta en operacion, bajo las condiciones del experimento llevado a cabo en los laboratorios
SANDIA (59; 130), a 3 bar de presién y 40°C de temperatura en la alimentacion.

La diferencia que se puede apreciar entre los datos experimentales y los del modelo SEAS
corresponden a la propia definicion de “alimentacidon”; para el caso experimental los datos se
muestran por mol de SO, a la entrada del reactor, mientras que en el caso del modelo se toman a
partir de la alimentacidn al sistema (antes de la recirculacion), ver figura 51.

o . R-100 2009 DOE
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Figura 51 Reactor tipo bayoneta analizado

En SEAS se puede verificar la informacién a la entrada del reactor, la cual coincide con los
datos experimentales en 375 kl/mol de H,SO, alimentado al reactor.

El modelo termodinamico toma en cuenta:

a) El calentamiento de la solucién de acido sulfurico

b) La transicién de fase liquida a vapor

c) Elcalentamiento de la fase gas

d) La descomposicion del trioxido de azufre en didxido de azufre y oxigeno

e) El enfriamiento de la mezcla resultante

f) Todas las reacciones quimicas involucradas en el proceso

g) Las implicaciones termodinamicas de fijar un valor para la fraccion de vapor definida
en la ecuacion 94.
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La siguiente figura muestra una pantalla de simulacién del reactor tipo bayoneta con el
software SEAS en la que se muestra el parametro d como “Vap final”. Este pardmetro es muy
importante ya que define el balance de materia y energia del sistema.

Alimentacion Condici de Proceso a ali idn
Temp 40 °C
Flujo 1 kmol/s Flujo mas. 50.00 kg/fs Presion 3 bar
Concentr. 40 % Mal 78.4 W AP disefio 0.5 bar
Reqgerim. 400 molfs 50,
Entalpia -211.3 klfkg
Vaporizacion de prod. === Ent. Total -10564.5 kJ
75% Vap final

Recirculacidn

Flujo 0.33333 kmol/s Flujo mas. 8896 kg/s Entalpia 72.95872505 kl/kg
Concentr. 14.61% % Mol 48.226 S\ Ent. Total 7215924808 kl
T.retorno 134.833818

Condiciones de entrada a bayoneta

Flujo mol. 1.3333 kmol/s Flujo mas. 59.896 kg/s Entalpia -164.33 kJ/kg
Concentr. 33.65 % Mol Alim H2304 44870 moles Ent. Total -9842.5 kJ
Concentr. 7341 "W P 44922 kgfkmol [
Ent. Calc. -164.33 klfkg -
Pres. salida 2.5 bar Temp: 70.90 *C —
y N
Requerimiento energético 4721.15 ki/mol S0, | ] |Raquerim'|ento energetico ( 375.44 kl/mol HZSdl alimentade a bayoneta

Figura 52 Pantalla de simulacidn del reactor tipo bayoneta

El uso de las ecuaciones desarrolladas en esta tesis, implementadas en hoja de cdlculo,
nombrado como SEAS, también tiene la capacidad de predecir los perfiles de concentracidn
temperatura a lo largo del reactor; esto es util para definir los requerimientos de materiales y para
poder monitorear el desempefio real del reactor en operacion.

£80.00%

85.00% //
80.00%
75.00% /
70.00% /
65.00% A

/ —— Liquido

60.00% /
55.00% /

% HZS04

50.00% //
45.00% //
40.00%
240.00 260.00 280.00 300.00 320.00 340.00 360.00 380.00 400.00

TEMP. °C

Figura 53 Perfil de concentracion Vs T, fase liquida
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Figura 54 Perfil de concentraciéon H,SO, y SO; en fase gas Vs T

4.3.1 Optimizacion energética

Para condiciones de proceso S-1, en el rango de presiones de 10 a 25 bar y temperaturas de
suministro al reactor bayoneta de 200 a 300°C (salida de concentradores flash), el factor a define
el balance de materia y energia, por tanto la eficiencia neta de conversién es funcién de dicho
parametro.
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kJ/mol SO2

420
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412
70% 72% 74% 76% 78% 80% 82% 84% 86% 88%

Outlet stream vaporization fraction

Figura 55 Demanda neta de energia térmica por mol de SO, producido
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La figura 55 muestra claramente que existe un minimo en el requerimiento energético para
un valor de vaporizacion a de aproximadamente 78.8%, esto indica el mejor punto de
aprovechamiento energético, sin embargo, no implica necesariamente el mejor punto de
operacion desde el punto de vista econdmico-operativo.

La grafica fue generada mediante la simulaciéon repetitiva del proceso, variando
Unicamente el factor a, manteniendo los demas valores constantes para las condiciones esperadas
en el proceso S-I.

En la presente seccion se puede concluir que existe un punto en el disefio que muestra un
Optimo en cuanto a eficiencia de conversidén de energia térmica a energia quimica, sin embargo,
debido a la escasez de datos confiables sobre la economia del proceso, no se pueden realizar
afirmaciones concluyentes acerca del punto éptimo de operacion.
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5 Analisis Probabilistico de Operatividad: Metodologia para
mejora econdmica a través de la paralelizacion de plantas de
proceso

Hace mas de 65 afos Giussepe Calabrese describié claramente la interacciéon entre
redundancia o capacidad en reserva y economia de los sistemas (131; 132), en simples palabras su
premisa es:

“Muy poca resulta en interrupcidon excesiva y mucha en costos excesivos. A mayor
incertidumbre en la confiabilidad de cualquier sistema, mayor la inversion desperdiciada”

La anterior premisa es directa en lo que a economia se refiere, postula el dilema que se
enfrenta al disefiar una nueva instalacién:

éInvertir mas en equipos de reserva o aceptar un menor factor de planta?

Y establece las bases para la adopcién de criterios de evaluacion de la confiabilidad al
introducir los términos de costo e interrupciones.

Mucho del trabajo realizado para dar solucion al dilema confiabilidad vs costo ha sido
enfocado a los sistemas de generacidn, distribucién y uso de energia eléctrica (132), la razon es
que este tipo de complejos resultan estratégicos para la economia de un pais (133) y también
porque al no poderse almacenar, la electricidad debe producirse de manera continua con la
minima cantidad posible de interrupciones.

Por otro lado, las plantas industriales normalmente no requieren niveles tan altos de
confiabilidad, al menos en lo que operativamente respecta, debido a que sus productos
normalmente pasan por una etapa de almacenamiento anterior a su disposiciéon final. Esta
condicidon ha propiciado el uso de: factores de sobredisefio (factor miedo) y redundancia de
equipos criticos y division en paralelo de sistemas completos mediante criterios heuristicos
conocidos en el argot de proceso como reglas de dedo.

Siendo producto de afios de experiencia en el disefio de plantas, asi como de una sélida
formacion académica y recopilacion metddica de datos por parte de quienes las elaboran (117), las
reglas de dedo proveen una propuesta rapida para la topologia de planta, proporcionando
aparentemente un adecuado nivel de confiabilidad, sin embargo, existen situaciones en las que las
circunstancias exigen un distinto tipo de analisis para estos fines.

Factores como altos costos de inversién, impacto de paros de planta, filosofia de
distribucion y naturaleza del mercado para el producto son los responsables de los requerimientos
de confiabilidad en cada tecnologia. En ocasiones el requerimiento de confiabilidad puede ser
originado por los costos de paro de planta (134).
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En el caso de la produccion de hidrogeno acoplada a reactores nucleares, y en general a
practicamente todo tipo de complejo nuclear, es claro que el costo de inversion es uno de los
factores mds importantes en la determinacién del precio nivelado del producto, por tanto
pertenecen al grupo de tecnologias que demandan un disefio soportado por criterios
probabilisticos y no solamente por la heuristica.

La necesidad de evaluar el comportamiento operatividad vs costo ha dado origen a algunas
herramientas de evaluacién general, el analisis probabilistico de confiabilidad o el de
mantenimiento son ejemplos claros de estas herramientas, aunque no vinculan directamente el
analisis econdmico en sus metodologias, si se pueden emplear para tales fines (135).

En el presente estudio se propone una metodologia para relacionar los costos y operatividad
de sistemas mediante la evaluacidn de sistemas con redundancias en paralelo denominados en lo
sucesivo paralelizados, mismos que seran generados mediante la construccidn de un universo
practico de analisis.

Al final se presenta un caso de estudio simplificado para ejemplificar el uso y la practicidad
de la metodologia propuesta. El andlisis se efectia sobre la seccién de descomposicidn de acido
sulfarico de un proceso genérico de produccion de hidréogeno nuclear.

5.1 Analisis probabilistico de operatividad

La metodologia propuesta en el presente estudio emplea el indice de operatividad en su
desarrollo, integrando los conceptos de confiabilidad y mantenimiento para hacer énfasis en su
principal objetivo: aprovechar al maximo y de manera econdmica los recursos instalados en una
planta industrial.

5.1.1 Concepto de operatividad

Hasta este momento se ha hablado del término confiabilidad, entendiéndose como la
probabilidad que tiene un sistema, o parte del mismo, de funcionar libre de fallas por un periodo
determinado de tiempo (134), cuando el sistema opera bajo sus condiciones de disefio. Pero
también se puede entender como un componente de un término mas general denominado
efectividad.

Para Barringer (136) la efectividad es una figura de mérito util para evaluar la oportunidad
de producir los resultados esperados del sistema. En este sentido mas amplio, la efectividad es el
producto de cuatro factores distintos, que son: disponibilidad, confiabilidad, mantenimiento y
capacidad.

Dado que estos términos pueden ser ambiguos (134; 136) y que en realidad lo que se

persigue en cada tipo de planta industrial es distinto, en el presente estudio definimos un indice
nuevo denominado operatividad.
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La operatividad es una interpretacion de la efectividad orientada a los tiempos vy
capacidades de produccién y se define de la siguiente manera:

&= T(X) Eq. 99
Donde:
13 = [ndice de operatividad [=] ---
T = Tiempo esperado de operacién (a una capacmatenor de X%) [=] h
X = Capacidad operativa (tipicamente 100% para asjalis [=] %
Y = Tiempo maximo de operacion (8760 h para plactatinuas) [=h

Bajo esta definicién el concepto es similar al término “factor de planta”, sin embargo,
incluye los efectos no tomados en cuenta en metodologias deterministas, como el tiempo
estocastico de operacion.

5.1.2 Necesidad operativa

Como se ha explicado en la introduccidn, las caracteristicas de cada proceso en particular
establecen las necesidades operativas de sus plantas industriales, mientras mayor sea la afectacion
posible, mayor tendra que ser la operatividad, ademas la naturaleza de dicha afectacion es la base
para el andlisis subsecuente.

Por ejemplo, un complejo nucleo-quimico requiere un alto nivel de operatividad en ambas
plantas, la quimica y la nuclear, por las siguientes razones:

e Un paro inesperado en la planta quimica implica la pérdida de enfriamiento del
reactor nuclear, situacién que pone en riesgo la integridad del complejo.

e Paros en cualquiera de las dos plantas reducen la economia del sistema por la
indisponibilidad de los recursos instalados.

e Llas fallas operativas incrementan la probabilidad de fallas de seguridad en el
complejo.

Otro ejemplo de naturaleza distinta es la operacion de una planta municipal de
potabilizacidn de agua, en este caso los requerimientos de operatividad son:

e El paro de agitacidén en la seccién de lodos activos puede provocar la muerte de los
cultivos y por lo tanto una mayor indisponibilidad.

e Elfallo de sistemas de cloracion causa baja calidad en el producto.

e El fallo general de planta produce acumulacion de aguas negras y falta en el
suministro de agua potable a la poblacion. Esto ultimo puede afectar econdmica,
social y politicamente al operador de la planta y causar malestar entre la poblacién.
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De los ejemplos anteriores se puede apreciar que los requerimientos de operatividad
varian ampliamente dependiendo del tipo de planta de proceso; la misma situaciéon ocurre con sus
consecuencias, como se puede apreciar en la figura 56.
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Figura 56 Impacto de la confiabilidad sobre la produccion (134)

(A 'la izquierda proceso vulnerable y la derecha un proceso bien controlado)

La figura 56 (137) muestra el diagrama de Weibull para 2 procesos distintos. En el primero
se aprecian problemas de confiabilidad desde valores tan bajos como 26% y que muestran un
aumento de consecuencias por encima de 30%, hasta llegar a consecuencias criticas en el rango de
90%. El proceso de la derecha no muestra afectacién para una confiabilidad superior a 99.9%. Este
tipo de consecuencias se pueden traducir a términos econdmicos y de esta forma establecer un
parametro de contrapeso para el incremento de operatividad.

5.1.3 Factores para el analisis probabilistico de operatividad

Al ser una metodologia simplificada, el analisis s6lo toma en cuenta las indisponibilidades
por falla independiente y de causa comun de equipos criticos, asi como las indisponibilidades por
mantenimiento preventivo y operativo de los sistemas que asi lo requieran.

Se requiere un estudio previo para la identificacion de secciones de proceso y equipos
criticos, que son aquellos que cumplen con una o mas de las siguientes caracteristicas:

¢ Son susceptibles a falla por sus condiciones de operacién: por ejemplo aquellos
sometidos a altas temperaturas, presiones o ataque quimico por corrosién.

¢ Presentan tiempos elevados de reparacion.

¢ Son parte de un sistema en serie y su principal funcionamiento es de impulsién o
control de flujo: es el caso de bombas, compresores y sistemas de control, entre
otros.

e Requieren mantenimiento periddico para conservar su funcionalidad: reactores
cataliticos, secadores de aire, cambiadores de calor en condiciones de fluidos
sucios e incluso reactores nucleares.
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e Son responsables de sistemas de remocion de calor o de elementos de seguridad
continuos.

Para realizar el analisis probabilistico de operatividad (APO) se emplean arboles de fallas
capaces de cuantificar la probabilidad y el tiempo estimado de operacion de subsistemas.

Los datos acerca de la indisponibilidad de equipos de proceso deben ser obtenidos de
bases de datos de plantas de naturaleza similar (76), sdlo en los casos que no se disponga de dicha
informacion se deberan utilizar datos genéricos (76).

Los modos de falla a tomar en cuanta en el APO son:

*  Falta de suministro eléctrico.

e Seial de paro espuria de detectores y sistema de control.
e Falla de equipos a permanecer funcionando.

e Falla de equipos de respaldo a arrancar.

* Fallas de causa comun.

¢ Indisponible por mantenimiento.

Algunas fallas como el error humano a abrir o a cerrar valvulas no son consideradas debido
a que llegar a un estado de operacién normal implica que este tipo de falla debe haber sido
superada durante el arranque del sistema.

El APO se desarrolla de forma similar al andlisis probabilistico de confiabilidad o al de
seguridad, la diferencia esencial radica en el nivel de detalle y tiempo requerido para su ejecucidn,
mientras el analisis de seguridad requiere tomar en cuenta todos los factores que pueden llevar a
un evento tope, el APO se enfoca solo a aquellos con repercusién econdmica u operativa.

5.1.4 Incremento de nivel de operatividad

La operatividad de los sistemas de proceso se puede incrementar por varios métodos,
desde cambiar la filosofia de operacidn, las especificaciones de equipo o incrementar el nivel de
redundancia y capacidad en reserva de los componentes y equipos.

En el presente trabajo se utiliza la redundancia en paralelo de sistemas para lograr el

objetivo de incremento en operatividad; esta filosofia de mejora garantiza el aumento de
operatividad a cambio del sobrecosto del equipo en paralelo.

5.2 Paralelizacion

Sean “X” e “Y” dos subsistemas de proceso conectados entre si por un tren individual “A”,
formando un sistema no paralelizado (Figura 57), con una probabilidad de falla “F1” y una
magnitud de consecuencias (producto dejado de producir) “M1”.
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O - O
X (F1, M1) Y

Figura 57 Sistema no paralelizado

La particion de flujos, asignando el total a 2 o mas trenes independientes incrementa la
probabilidad de fallas pero al mismo tiempo reduce la magnitud de los efectos negativos
esperados.

Al

(F2. M2)

A2

Figura 58 Sistema paralelizado simple

Si al sistema paralelizado simple se le agrega redundancia, se obtiene un sistema
paralelizado compuesto. Para esta nueva configuraciéon, ambos, la tasa de fallas y la magnitud de
las consecuencias son reducidas.

Al

A2 Y

(F3, M3)

Figura 59 Sistema paralelizado compuesto

Dos formas simples de obtener redundancia en el sistema son: agregar equipo en reserva o
sobredimensionar el equipo para absorber las fluctuaciones y la falla de uno de los componentes.

5.2.1 Efectos econdémicos de la paralelizacion

Operativamente se obtienen ventajas de sistemas paralelos, ya que la planta adquiere una
mayor flexibilidad para funcionar a capacidades menores a la total instalada, esto puede ser
benéfico en aquellas circunstancias en que se requiere una respuesta dinamica a la demanda en el
mercado.
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Las implicaciones econdmicas de paralelizar un sistema simple son varias; debido a que la
escalacion de precios de equipos normalmente obedece un comportamiento potencial, como se
destaco en el capitulo 3, y no uno lineal, el costo de varios equipos de menor tamafo superara el
costo del de uno simple con la misma capacidad instalada. Ademas, la colocacién de varios equipos
en lugar de uno solo incrementa el espacio de planta, costo de instalacién, requerimientos de
instrumentacion, disefio y mantenimiento.

A la diferencia entre el costo de un sistema simple y uno paralelizado se le denominard en lo
sucesivo costo en exceso del sistema, y se define como:

A
Cex =(C,-C,) = Eq. 100

P X%, Zyears
Donde:
Cex = Costo en exceso del sistema [=] $/afio
C, = Costo del sistema paralelizado [=]$
Cw = Costo del sistema simple [=1$
(A/P) = Factor de capital (x% tasa de retorno y z afios de periodo) [=] afio-1

Otro efecto de un sistema paralelizado, como se puede apreciar al evaluarlo mediante un
APO, es que reduce el nimero de horas fuera de operacién del sistema general. La reduccion en
horas fuera de linea se refleja en el aumento de economia del sistema, pudiéndose expresar de la
siguiente manera:

B:C'(HO_H”) Eq. 101
Donde:
B = Beneficio econdmico [=] $/afio
C, = Costo de indisponibilidad [=]1S/h
H, = Horas por aio fuera de operacién del sistema original [=] h/afio
H,, = Horas por aio fuera de operacion del sistema nuevo [=] h/afio

En la practica resulta demasiado complejo tomar en cuenta todos los factores para la
estimacién del beneficio econdmico, sin embargo, debido a que el factor de capital es el que
normalmente presenta mayor influencia en los tiempos fuera de operacion, se puede realizar una
aproximacion razonable correlacionando la efectividad (horas de operacion esperadas entre 8760
horas anuales) y el costo de inversién.

A partir de la ecuacion base para el costo de inversion asignado a un producto:
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oIl
K P X %,Zafios

c= Eq. 102
876(* L

Y su forma manipulada:

el
K P X %,Zafos

C, = Eq. 103
H 876( ’

Donde:

ic = Costo de inversion por unidad de producto [=] S/unidad
| =Valor de la inversidn incluyendo interés de construccién [=] S

K = Capacidad horaria del producto [=] unidad /h
L = Factor de planta esperado [=] %

Cy = Costo de inversidn en base horaria [=]1$/h

Es facil demostrar mediante manipulacién aritmética que el beneficio econdmico por la
diferencia en horas fuera de linea del sistema es:

8760 C,[H,-H, |
8760-r+o—+4|+fidjL
8760 Eq. 104

B=

Expresado en forma mds conveniente en términos de operatividad como:

_8760“C, [, - 4]

B
5152 Eq. 105
Donde:
&1 = Operatividad de sistema original [=]%
&> = Operatividad de sistema paralelizado [=]1%

Dado que el valor maximo para la operatividad es la unidad, a partir de la ecuacién 104 se
puede obtener el beneficio tope (BT), por encima del cual una inversidon no se considera viable, o
en forma similar el valor presente neto para esta inversion.
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I [1_51]

I, =
{1 Eq. 106

Donde:
I, = Valor presente del limite de inversidén para mejoras en operatividad [=] $/h

Al analizar la ecuacidon 106 se puede apreciar que la operatividad, ademas de ser un
indicador del aprovechamiento de las instalaciones en el proceso, también es un parametro de
indicacion econdmica eficaz para la evaluacién de adquisicién de sistemas de redundancia.

Combinando las ecuaciones 99 y 104, se obtiene el beneficio real por cambio en topologia
del sistema.

Bgx =B-Cgy
5.3 Metodologia para la mejora econémica

Una vez introducidos los términos de analisis probabilistico de operatividad y paralelizacion
se procede a establecer la metodologia para mejora econémica de procesos (MEP), vinculando
ambos conceptos y sometiéndolos a una funcidon econémica de evaluacién.

5.3.1 Requerimiento previo a la aplicacién de la metodologia

Antes de proceder al analisis MEP es necesario contar con datos confiables de equipo e
instalaciones, principalmente en lo referente a costos y tasas de falla. El origen de la informacién
depende de la etapa en la que se encuentre el proyecto de ingenieria.

En el aspecto econdmico es deseable que al menos el costo libre a bordo de los equipos esté
disponible por proveedores, de no ser asi, se pueden emplear técnicas de estimacion de costos
como la descrita en el Manual del Ingeniero Quimico, capitulo 9 (114) para plantas y equipos de
proceso. Para las tasas de falla la recopilacion de datos se efectuard como se indica en la seccién
5.1.3.

También se debe contar con el balance de materia y energia, los diagramas de flujo de
proceso, un DTI preliminar de las secciones a evaluar y las restricciones de seguridad vy
confiabilidad de la planta, mismas que pueden provenir de requerimientos no econémicos.

5.3.2 Algoritmo MEP

Para poder realizar el MEP es necesario tomar como base un sistema que al menos cumpla
con el minimo aceptable de operatividad establecido para el proceso.
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Limite econémico para el
aumento de Operatividad
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Costo en exceso viable / Inversién de Planta

Operatividad del sistema

Figura 60 Limite econdmico para el aumento de operatividad

El siguiente paso es evaluar el potencial para la mejora econdmica, es decir si hay equipos a
incluir en el sistema que eleven notoriamente la operatividad y cuyo valor presente se encuentre
por debajo del limite de inversién rentable, como se muestra en la figura 60.

En la figura 61 se presenta de manera esquematica la metodologia para la mejora econémica
basada en paralelizacion de procesos.
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Figura 61 Algoritmo MEP

La generacién de sistemas paralelizados es determinante en la obtencién de resultados
satisfactorios, se debe realizar con base en el criterio y experiencia del ingeniero de proceso. Una
guia sugerida para generar el conjunto de sistemas a analizar es la siguiente.

Bombas, compresores y equipos de impulsién:

e 1 Principal en operacién y 1 secundaria en respaldo, ambas al 100% de disefio.
e En operacién, ambas al 80% de disefio operando al 50% cada una y 1 Respaldo de 20%
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¢ En operacidn , disefiadas al 50% cada una (operacién de 2 de 3 garantiza el flujo
total)

e En operacidn , disefiadas al 33% cada una (operacién de 3 de 4 garantiza el flujo
total)

e Encaso de N trenes paralelos N bombas y una bomba de respaldo general.

Sistemas de control:
¢ Un sistema independiente por tren
¢ Redundancia simple en sistemas individuales
¢ Diversificacion de variables de disparo para sistemas criticos

Cambiadores de calor, reactores y equipos con tiempo prolongado de mantenimiento:

¢ 1enoperacion +1 respaldo general
¢ N trenes con un factor de sobredisefio de N/(N-1)

Equipos en general:

¢ No agregar redundancia a equipos con alto factor de fallas de causa comun
e Agregar redundancia a equipos con alta tasa de fallas

5.4 Caso de estudio en produccion de hidrogeno nuclear

A continuacién se presenta la aplicacién de la metodologia sobre la seccién de
descomposicion de acido sulfurico en un proceso genérico de produccion de hidrégeno acoplado a
un reactor nuclear. El caso ha sido sumamente simplificado y se presenta Unicamente con fines

ejemplificativos.

En la figura 62 se puede observar el sistema preliminar propuesto.
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Figura 62 Sistema preliminar de descomposicion de acido sulfurico

En este sistema se bombea (PA-100) una solucién de acido sulfurico 40% molar hacia el
reactor de descomposicion tipo bayoneta (R-100), donde es evaporado y descompuesto en
oxigeno y didxido de azufre, la fase liquida efluente del reactor es acido sulfirico concentrado que
se bombea (PA-101) y retorna al reactor. El efluente gaseoso es separado (FA-100) y enviado a otra
seccién del proceso.

A partir de la filosofia de operacidn se sabe que el reactor R-100 requiere mantenimiento
periddico de 15 dias anuales para la carga de catalizador y actividades preventivas, y que el
suministro de calor estd supeditado a los mantenimientos y cargas de combustible en el reactor
nuclear.
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Figura 63 Reconfiguraciones propuestas al sistema preliminar

En la figura 63 se muestran tres posibles alternativas al sistema preliminar (generadas
mediante la aplicacion de criterios anteriormente expuestos). En las primeras dos opciones sélo se
agrega redundancia al bombeo mayor, mientras que en la tercera ademas de agregar redundancia
se elimina la bomba PA-101 para aumentar la operatividad del sistema.

Como en este caso se realiza un MEP simplificado, sélo se tomd en cuenta el equipo que

aparece en la figura 63 y se considerara que el suministro de calor es constante y libre de falla. Un
analisis completo del sistema se estd realizando de forma paralela a este trabajo.
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El costo de la bomba de 4cido sulfurico para elevar la presién a 7 bar de 2.5 kmol/s se estima
en $166,000 USD, mediante el software de estimacién de costos CAPCOST versién 2.0, y el costo
de un reactor tipo bayoneta se estima con fines ejemplificativos en 40 millones de ddlares al no
contarse con informacién detallada para tal equipo. Los exponentes para escalacién de costos se
consideran 0.67 para bombas y 0.59 para el reactor bayoneta (114).

El valor del costo horario de produccién se estimé en $9,600/h a partir de los datos de
Mendoza y Bartels (25; 12).

En la tabla 24 se presentan los resultados del analisis MEP para el sistema planteado, en el
que se consideran una tasa de fallas para bombas de 1E-04/h y un factor de fallo por causa comun

de 2E-02.

Tabla 24 Analisis MEP del sistema

Potencial de
Sistema | Operatividad | Costo en exceso | Ahorro supuesto Beneficio neto ahorro
Original 93.49% S $--- $--- 43,814,562
A 95.84% $ 166,000 | $ 16,517,507 | $ 16,351,507 27,297,056
B 95.84% $ 164,843 | $ 16,517,507 | $ 16,352,664 27,297,056
C 95.87% $ 154,843 | $ 16,681,875 | $ 16,527,033 | $ 27,132,687

En la tabla 24 se puede apreciar que las tres opciones presentan beneficios netos muy
cercanos entre si, sin embargo, al tener una mayor operatividad la alternativa C es la mas
econdmica y por tanto la que se seleccionaria en la primera iteracién.

El potencial de ahorro limita la topologia del sistema a operar sin redundancia el reactor
bayoneta ya que su costo de reserva es mayor que el maximo ahorro alcanzable. Posibles ahorros y
aumento en la operatividad se pueden obtener reduciendo los tiempos de mantenimiento de este
equipo.

5.5 Conclusiones

El analisis MEP constituye una forma analitica para el cdlculo econédmico y operativo de
redundancia en sistemas complejos. Ademas respalda formalmente la adquisicidon o no de equipos
criticos en areas de proceso a través de la incorporacién de la funcién de beneficio real.

La precision del analisis depende ampliamente de la calidad de los datos suministrados,
razén por la cual se recomienda emplear datos econdmicos de proveedor y tasas de falla de

equipos reales.
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Debe precisarse que aunque el analisis de seguridad es complementario a esta metodologia,
al incrementar los niveles de operatividad se aumenta implicitamente la confiabilidad y por tanto
se tiene un impacto positivo en la seguridad del proceso.
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6 Conclusiones

En la presente tesis se realizaron estudios energéticos, econémicos y de seguridad-

confiabilidad a las secciones mds representativas y repetitivas de los procesos de produccién de

hidrégeno nuclear, pero mas alla de realizar estudios especificos se desarrollaron métodos y

herramientas de calculo disponibles para la comunidad académica de la universidad.

Es importante no solo investigar acerca de procesos especificos, sino aportar un valor

agregado, sin perder de vista el lado practico de la ingenieria.

De la presente investigacion se concluye:

1)

M)

V)

V)

Vi)

Vi)

Vi)

Se puede encontrar un punto medio entre los modelos 100% tedricos y aquellos
carentes de teoria mediante el adecuado procesamiento de datos experimentales.

Los procesos de produccién de hidrégeno nuclear son fuertemente sensibles a
cambios pequefios en variables de proceso en todos sus aspectos: energético,
seguridad-operatividad y econémico.

Existe un rango optimo de temperatura, desde el punto de vista econdmico y en
concordancia con los criterios energéticos y de seguridad de planta, para el helio de
retorno del intercambiador de calor intermedio (IHX) lado nuclear. Dicho rango de
temperatura es 400 a 425°C.

A pesar de haber cuestionado inicialmente la seguridad del sistema de turbo-
compresion en circuito primario, dado que éste se encontraria dentro del edificio
principal de proceso, se propone este sistema como la mejor opcidn, al ofrecer
ventaja significativa sobre los otros sistemas.

Para el proceso S-I, en la configuracidn inicialmente planteada por General Atomics,
existe un nimero dptimo de concentradores tipo flash isobdricos, dicho nimero,
basandose en la simulacién energético-econdmica es 4. No resulta sorpresivo que
éste sea el niumero seleccionado por G-A.

La temperatura 6ptima de los concentradores isobaricos en los procesos S-I
depende de si presentan o no sistemas de destilacién de acido sulfurico. En tal caso

obedecera a la que provea la maxima integracion térmica con estos sistemas.

Para los reactores tipo bayoneta existe un valor éptimo de fraccion de vaporizacidn
molar, correspondiente a la maxima eficiencia térmica de descomposicién de acido
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sulfdrico. Para un sistema con caracteristicas similares a las del proceso S-l este
valor es 78.8%.

1X) El analisis MEP constituye una forma analitica para el calculo econdmico y operativo
de redundancia en sistemas complejos. Ademds respalda formalmente Ia
adquisicién o no de equipos criticos en dreas de proceso a través de la incorporacion
de la funcion de beneficio real.

X) Todos los modelos y ecuaciones desarrollados en esta tesis resultan validos al
compararse con datos experimentales en los intervalos de proceso esperados para
los procesos de produccion de hidrégeno nuclear.

XI) Los modelos y software desarrollado no sélo son validos para procesos de
produccion de hidrégeno nuclear, sino también para procesos distintos que
manejen helio o acido sulfurico o incluso aquellos que aun siendo de naturaleza
distinta, presenten altos requerimientos de operatividad.

X1) La metodologia POA propuesta en esta tesis ha sido implementada en varios
estudios de disponibilidad y operatividad para la construccién del ducto de gas
natural del noroeste, con la aprobacion de Comisién Federal de Electricidad.

Conclusion personal

Xil) El aislamiento de la comunidad cientifica es el peor error que un investigador pueda
cometer.
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Anexo 1.0

Diagramas de Flujo de Proceso de la planta original, propuesta por G.A.
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