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RESUMEN

En el presente TFG se ha realizado el estudio y andlisis del funcionamiento de un sistema PSA. La
finalidad es purificar el hidrégeno presente en una corriente de gas de sintesis proveniente de un

proceso de reformado de metano con vapor, usando gas natural como materia prima.

En primer lugar, se ha realizado un estudio del estado del arte relativo a la importancia del
hidrégeno, incluyendo aspectos como caracteristicas fisicoquimicas, su transporte y
almacenamiento, sus principales aplicaciones y los diferentes métodos que existen para su
produccién y para su purificacién, centrando la atencidn en el sistema PSA. De él, se han detallado
el principio fisico que utiliza, los principales materiales adsorbentes, las caracteristicas del sistema

y las diferentes etapas que sigue el ciclo.

Por otro lado, se ha llevado a cabo la descripcién de la planta de purificacion de H; en la que se
encuentra el conjunto de lechos. Para ello, se ha definido la corriente a purificar y explicado el
método de producciéon (reformado de metano con vapor). A continuacion, se ha descrito el
funcionamiento del sistema con mas profundidad, y se ha realizado una memoria de calculo
relativa al disefio de los equipos y dispositivos del sistema descrito, partiendo de un balance de

materia y energia de la planta.






ABSTRACT

In this TFG the study and analysis of the operation of a PSA system has been carried out. The aim
is to purify the hydrogen present in a syngas stream from a steam methane reforming process

fed by natural gas

First, a study of the state of the art regarding the importance of hydrogen has been performed,
including aspects such as physicochemical characteristics, transport and storage, main
applications and the different current methods for production and purification, focusing on the
PSA system. For this the physical principle, main sorbents, characteristics of the system and the

different stages of the cycle f have been detailed.

Likewise, a H2 purification plant with a set of beds has been described, defining the stream to be
purified and explaining the production method (steam reforming of methane). Next, the
operation of the system has been further described, and a the design of the equipment and

devices has been properly made, starting from a material and energy balance of the plant.
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1 OBJETIVOS Y ALCANCE

El objetivo principal de este proyecto es el disefio de un sistema PSA para la purificacion de
hidrégeno contenido en una mezcla gaseosa procedente de una planta de steam reforming de

gas natural.

En el alcance del TFG, se incluye el disefio de la ingenieria basica de una planta a tal efecto,
incluyendo los equipos principales y auxiliares necesarios. Para ello, se han adoptado una serie

de hipétesis de calculo y simplificaciones. Asimismo, hay una introduccion sobre el hidrégeno.

Con relacion al proceso de purificacidn, se realizara el disefio de los equipos mas importantes: el
tren de intercambiadores de calor, el separador liquido-gas, el adsorbedor de silica gel y los
adsorbedores que conforman el sistema PSA. Se ha omitido el diseo las valvulas, datos sobre la

descripcidn de las tuberias y de equipos de almacenamiento.

La parte relativa al control e instrumentacion de la planta, la ingenieria de detalle, las hojas de
datos, asi como las medidas, presupuestos y analisis econdmico quedan fuera del alcance del

trabajo.






2 INTRODUCCION

El hidrégeno puro es un gas que, debido a su baja densidad, apenas se encuentra en la atmdsfera
terrestre. Al ser uno de los compuestos quimicos mas utilizados y demandados en la industria
guimica y no poder extraerse directamente de la naturaleza, se han desarrollado procesos para
su obtencién por bastantes empresas. En funcién de las necesidades de pureza requeridas para
un determinado uso, pueden usarse distintos métodos de purificacién una vez producido. Uno

de ellos es el sistema PSA, objeto de estudio de este TFG y que se detallara mas adelante.

Con respecto a su uso, estd muy presente en una gran variedad de procesos. Puede actuar como
compuesto intermedio para la obtencién de otros productos importantes en la industria y de
gran uso, como amoniaco o metanol. Puede ser usado como combustible, que al tener como gas
de combustién vapor de agua, es mas limpio y dafia menos al medio ambiente, ademas de
disponer de un elevado poder calorifico. Por ultimo, una aplicacién muy importante que esta en
desarrollo y que puede hacer que en el futuro el H; juegue un papel fundamental en la transicion

energética es su uso como vector energético.

2.1 CARACTERISTICAS DEL HIDROGENO

El hidrégeno es un gas inodoro, incoloro, insipido e inocuo, con lo cual su inhalacién no supone

un riesgo para la salud humana.

A continuacién, en la Tabla 1 se recogen algunas de las propiedades mds importantes de este gas

1, 2].

Estas propiedades son importantes para la utilizacién, almacenamiento y transporte del

hidrégeno.
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Tabla 1. Propiedades fisicoquimicas del hidréogeno

Propiedades Valor

Punto de fusidn (°C) -259,1

Punto de ebullicion (°C) -252,7
Densidad del liquido (kg/m?3) 70,9

Densidad del gas en condiciones normales (kg/m?3) 0,0899

Coeficiente de difusion en el aire en condiciones normales (m?/s) 0,000061

Rango de inflamabilidad en el aire (%vol) 4-75
Temperatura de ignicidn en el aire (°C) 585
Temperatura de la llama en el aire (°C) 2045
Capacidad calorifica especifica a 25 °Cy 1 bar (kJ/kg-K) 14,3
Conductividad térmica a 25 °Cy 1 bar (W/m-K) 0,186

Otro dato interesante es su coeficiente de difusidon en el aire. Si se compara frente a otros
combustibles como el butano o el vapor del tolueno, se puede comprobar que es
considerablemente superior. Esto es algo beneficioso ya que, en caso de una posible fuga, se
propagaria rapidamente por el aire y ascenderia debido a su baja densidad, provocando
situaciones menos peligrosas que los combustibles mencionados con anterioridad que, por el
contrario, se depositarian en la superficie. Los valores del coeficiente de difusion para los

diferentes sistemas se muestran en Tabla 2.

Tabla 2. Valores de difusividad [3].

Sistema Difusividad (m?/s)
Aire - H, 6,1-10°
Aire - C4H1o 8,6:10°
Aire- CgHsCH3 7,0310°

Por otro lado, el hidrégeno tiene una energia minima de ignicion muy baja, de unos 0,017 mJ en
las proximidades de la concentracidon estequiométrica [4] y una simple chispa puede

desencadenar la reaccion de combustion en fase gas que se presenta a continuacion:
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1
Hy+50, > H0  AH® = 2416 k] /mol

La reaccion (1) es altamente exotérmica, liberando 241,6 kJ por cada mol reaccionado, que
equivale a 120,8 kJ por gramo que reacciona, muy superior a otros combustibles empleados en

la industria, como se observa en la Tabla 3.

Tabla 3. Comparacion de la energia aportada por unidad de masa.

Combustible | Energia aportada (kJ/g)

H> 120,8
CHa 50,12
CsH1o 45,9

Ambos factores hacen que el hidrogeno sea tan explosivo y que se tengan que extremar los

cuidados en su transporte y almacenamiento.

2.2 TRANSPORTE Y ALMACENAMIENTO

El hidrégeno se puede almacenar de diferentes formas [5, 6, 7]:

. Almacenamiento en estado gaseoso, que es el método mas empleado. Consiste

en introducir el hidrégeno comprimido en tanques o bombonas a una presidn segun los
estandares de 200 o 350 bar, e incluso 700 bar en pilas de combustibles para vehiculos.
La mayor parte, suelen estar fabricados de acero o aluminio, aunque los mas
desarrollados estan compuestos por fibra de carbono, que reduce considerablemente su
peso. A mayor presion, mas hidrogeno es posible almacenar debido a la disminucion de
su volumen, aunque supondria un mayor coste de operacion por el consumo eléctrico

de los compresores.

. Almacenamiento en estado liquido, consistente en almacenar el hidrégeno

licuado en tanques a temperaturas inferiores a -252,7 °C. El problema fundamental de
utilizar este método reside en el elevado coste econdmico y aporte energético que se
requiere para mantener los equipos a esa temperatura durante el tiempo que sea

necesario, consumiendo una enorme cantidad de energia. Ademas, los tanques deben
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estar protegidos y sellados de manera muy estricta mediante materiales aislantes para

preservar la temperatura en su interior, lo cual conlleva una alta complejidad técnica.

. Almacenamiento en hidruros metalicos y nanotubos de carbono, que

actualmente esta en investigacion y desarrollo. El primero de ellos consiste en la reaccidn
quimica del hidrégeno gaseoso y un compuesto metdlico para formar hidruros,
liberandose de la estructura simplemente aplicando calor. Tiene varias ventajas, como
que son procesos reversibles, por lo que no existiria problemas en utilizar el mismo metal
para un numero indefinido de procesos; almacena mds cantidad de hidrégeno por
unidad de volumen en comparacién con el almacenamiento gaseoso y liquido, donde es
limitado debido a la baja densidad del hidrégeno en estos estados. En cambio, en los
hidruros metdlicos sdlidos, la densidad es mayor y, por tanto, se almacena mas
hidrégeno. Por ultimo, es un método mas seguro, debido a que no se manejan presiones
demasiado altas y temperaturas muy bajas (0-10 bar; 0-100 °C), ademas de reducirse el
riesgo de fuga. Por el contrario, el elevado peso que hay que manejar al ser un sdlido
metalico es uno de los aspectos a mejorar para su utilizacién, ademas de reducir los
costes. Con respecto a los nanotubos de carbono, se caracterizan por ser muy porosos y
con una alta capacidad para adsorber el hidrogeno (+10 % peso). Su principal problema
es que para que la adsorcidn se maximice, hay que trabajar en un rango de temperaturas
muy bajo, en torno a -196 °C. En laboratorios se ha demostrado su viabilidad, pero

faltaria desarrollarlo para corroborar si es factible técnicamente en la industria.

El objetivo referente a los sistemas de almacenamiento es conseguir retener la mayor cantidad
posible de hidrégeno en el menor volumen y con el menor peso, teniendo en cuenta que, a pesar
de que aporta una gran cantidad de energia por unidad de masa, con respecto a su volumen
ocurre exactamente lo contrario debido a su bajisima densidad tanto en estado liquido como

gaseoso. Esto dificulta el proceso y requiere avances para maximizar su almacenamiento.

Por lo tanto, para lograr que el hidrégeno se convierta en un futuro en el principal vector
energético y combustible mas utilizado, es necesario que, ademas de conseguir un
almacenamiento seguro y rentable, los sistemas de transportes sean los adecuados para cada
situacion, permitiendo su traslado de la manera mas rdpida y, de nuevo, mas econdmica, en

funcién de la cantidad que se quiera transportar.

Con respecto al transporte, este deberia hacerse mediante gasoductos cuando las demandas de

hidrégeno son demasiado elevadas, siempre y cuando existan infraestructuras que lo permitan.
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Este método permite desplazar una gran cantidad de hidrégeno desde el punto de produccion
hasta el punto de entrega, con costes de operacién relativamente bajos. El principal
inconveniente que se presenta es que hay que disponer de la infraestructura adecuada y llevar a
cabo su construccién tiene unos costes muy elevados. Cabe destacar que, al ser similares a los de
gas natural, si las demandas de mercado subiesen, estos podrian reutilizarse para transportar

hidrégeno.

Por otro lado, el desplazamiento mas empleado es por carretera en camiones o mediante
ferrocarril, o por mar a través de barcos. Este caso lo determina tanto la distancia como la
cantidad a transportar y el recorrido a seguir, comprimiéndose el hidrégeno en tanques para
trayectos cortos o licudndose en cisternas criogénicas para trayectos mds largos. Esta eleccion se
fundamenta en las propiedades del hidrégeno que se comentaron anteriormente, de modo que
para que sea rentable un desplazamiento largo, es necesario desplazarla mayor cantidad de
energia especifica por unidad de volumen, que se consigue con el hidrogeno liquido (a expensas

de los avances en las tecnologias para el transporte en estado sélido) [8, 9].

2.3 APLICACIONES DEL HIDROGENO

La extraordinaria versatilidad del hidrégeno es algo que no pasa desapercibido y lo demuestran
las innumerables aplicaciones que puede llegar a tener. Pese al esperado aumento en la
produccién y el consumo generalizado del hidrégeno en las préximas décadas consolidandose
como potencial alternativa a los combustibles fosiles y vector energético para almacenar energia,
actualmente es empleado casi en exclusiva (en torno al 90%) en la industria quimica y
petroquimica [10]. Dentro de sus aplicaciones industriales mas demandadas se encuentran la
produccién de amoniaco y metanol, el hidrocracking, la hidrogenacion de grasas y aceite o la

hidrodesulfuracién. A continuacidn, se detallan brevemente estos procesos.

SINTESIS DE AMONIACO [11]

El amoniaco es uno de los productos quimicos mas utilizados a nivel industrial en todo el mundo,
produciéndose anualmente unos 220 millones de toneladas en 2018 [12].Para producirlo, es
necesario disponer de hidrégeno y nitrdgeno como reactivos y de un catalizador para que
aumente la velocidad de la reaccién en estado gaseoso. La reaccion (2) muestra la sintesis de

amoniaco:
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N, + 3H, » 2NH;  AH® = —92,4 kJ/mol 2)

Este proceso de produccidon de amoniaco es conocido como proceso Haber-Bosch. Sin entrar en
detalles sobre la obtencidn de nitrégeno (que se separa del aire) y del hidrégeno (que se discutira
mas adelante), se hacen reaccionar ambos compuestos en un reactor a temperaturas
comprendidas entre 650 y 750 K y presiones de entre 50 y 200 bar. Todo ello, en presencia de un
catalizador en base hierro y trazas de éxido de aluminio y potasio, para reducir la temperatura
del proceso y alcanzar una velocidad de reaccidn que haga viable el proceso a escala industrial.
Aun asi, la conversién de la reaccién es baja, por lo que es necesario recircular la corriente al
reactor. A la salida, el amoniaco gaseoso es separado mediante un proceso de absorcion en agua

debido a su elevada solubilidad en él.

SINTESIS DE METANOL

El metanol tiene una gran cantidad de usos: materia prima para obtener otros compuestos como
formaldehido o acido acético; anticongelante en tuberias de gas o en automdviles; disolvente,
facilitando la produccién de colorantes o productos farmacéuticos; o como combustible,
combinandose con gasolina y permitiendo reducir la contaminacion ambiental. El proceso de

produccién de metanol se lleva a cabo utilizando gas de sintesis, como se muestra en la reaccion

(3):

CO + 2H, - CH;0H AH® = —91 kj /mol (3)

Las temperaturas y las presiones dependen del método utilizado para su sintesis, estando
actualmente vigentes dos: proceso Lurgi [13, 14] y proceso ICI [15]. En el primer caso, la reaccion
se lleva a cabo a una temperatura cercana a los 250 - 260 °C, mientras que la presion suele estar
comprendida entre 50 y 60 bar; en el segundo caso, la reaccion se lleva a una temperatura de
entre 200 y 300 °C, y una presion de 35 - 54 bar. Para aumentar su velocidad, la reaccién estd

catalizada con éxido de zinc (ZnO) o de cromo (Cr,0s).

HIDROCRACKING [16]

Es una técnica ampliamente utilizada en la industria petroquimica. Consiste en romper las
moléculas de las fracciones mas pesadas del crudo o gasdleo de vacio en otras mas pequefias, de
menor peso molecular y cadenas mas cortas, que tienen mas interés y mayor valor econémico.

Se lleva a cabo dos fases simultdaneamente: por un lado, un cracking catalitico, en el que el
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catalizador rompe la molécula y permite la formacion de olefinas y aromdticos; por otro, una

hidrogenacidn, que rompe los dobles enlaces para formar parafinas y naftenos.

Los productos formados serdn distintos en funcion de la presion y temperatura, de la carga y del
tipo de catalizador. Este debe tener un caracter acido asociado al cracking catalitico y un caracter
metalico para la hidrogenacion de modo que satisfaga las dos fases de este proceso. La parte
acida estd formada por zeolitas mientras que la metalica por algunos metales como molibdeno,
wolframio o niquel. El reparto en las cantidades de los componentes del catalizador depende de
la calidad de los productos, la selectividad del proceso y de su estabilidad, relacionada
directamente con la temperatura. A su vez muestra grandes ventajas con respecto al cracking
catalitico simple ya que no precisa una desulfuracion previa y reduce la formacién de coque y

alquitran.

HIDROGENACION DE GRASAS Y ACEITES [17]

Otro campo en el que el hidrégeno juega un papel primordial es en la industria oleoquimica.
Mediante una reaccion de hidrogenacion es posible obtener acidos grasos saturados a partir de
los insaturados, obteniendo asi grasas sdlidas empleadas en la industria alimentaria, como
margarina, grasas para freir o para su uso en pasteleria. Este proceso evita la oxidacion de las

grasas y aceites, mejorando su estabilidad quimica y conservacion.

HIDRODESULFURACION [18]

La ultima aplicacion del hidrégeno que se comenta a nivel industrial es la hidrodesulfuracién. Este
proceso es utilizado principalmente al tratar con el petrdleo crudo antes de entrar en la torre de
destilacién y que se separe en los diferentes subproductos o, en su defecto, desulfurando en la
salida. El objetivo es eliminar el azufre para que no dafie los catalizadores en operaciones
posteriores y disminuya su vida util o rendimiento. Por otro lado, es necesario también
eliminarlos de las fracciones destinadas a combustibles, ya que puede suponer una importante
complicacion en el momento de la combustién, porque aparte de provocar corrosion en el motor,

los gases que emitirian tras la combustidn serian contaminantes.

Son reacciones catalizadas generalmente por una aleacidon de cobalto y molibdeno y cuyo

producto son principalmente acido sulfhidrico (H,S) y compuestos organicos.

Por otro lado, aunque minoritarias en la actualidad, también existen aplicaciones del hidrégeno

como las que se indican a continuacién:
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. Combustibles de transbordadores espaciales: son de los primeros vehiculos en
los que se ha consolidado el hidrégeno liquido como combustible, haciéndolo reaccionar
con oxigeno liquido. Esta es la combinacidn mas efectiva, ya que los motores necesitan
una elevada energia especifica masica para la mayor parte se transforme en energia

cinética en de los gases de salida y se consiga el mayor empuje posible [19].

. Combustible para automdviles: aunque actualmente el mercado del
combustible de los automdviles esta dominado por el uso de la gasolina y el diésel, se
estima que, en las proximas décadas con los avances en las tecnologias de produccidn
del hidrégeno, éste juegue un papel fundamental. Su relevancia se fundamenta en que
el producto de su combustion es agua vapor vy, si se obtuviera a partir de energias

renovables, seria considerada una energia limpia [20].

. Enfriamiento de generadores eléctricos: se utilizan en centrales para disipar el
calor producido por el movimiento del rotor en su intento de superar el rozamiento con
el aire en su interior. Su alta conductividad térmica y baja viscosidad lo hacen ser el

refrigerante mas utilizado para estas labores [21].

. Reaccion de fusidn: en ellas, se hacer reaccionar los isétopos de hidrégeno
deuterio y tritio haciéndolos chocar a una gran velocidad. Se obtiene helio y se libera un
neutrén, ademas una enorme cantidad de energia. Este mecanismo es el que se da en
las bombas de hidrégeno, mas potentes que las atémicas, y en el Sol, irradiando una gran

cantidad de energia electromagnética [22].

2.4 METODOS DE PRODUCCION

El hidrogeno gaseoso no es un recurso natural, es decir, no se encuentra en la naturaleza de
forma libre ni en yacimientos como ocurre con otros combustibles, por lo que hay que obtenerlo
de otros compuestos. Actualmente, se estima que se producen mas de 65 millones de toneladas
anuales [23] de hidrégeno gaseoso para satisfacer las crecientes demandas de la poblacién. En
esta ocasion, el analisis se centra en los diferentes métodos que existen en la industria para
producirlo. De nuevo, hay que tener en mente una serie de factores, como son la rentabilidad

econdmica y energética del proceso, la viabilidad técnica y el medio ambiente.
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De toda la cantidad producida, el 96% es obtenido a partir de combustible fdsiles, como metano
extraido del gas natural (48%), petréleo (30%) y carbon (18%) y tan sélo un 4% mediante energias

renovables [24]. Esta seleccién de materias primas para la produccidn se muestra en la Figura 1.

Materias primas utilizadas para la
produccion de H,

B Gas natural
H Petroleo
Carbén

W Agua

Figura 1. Materias primas utilizadas para la produccion de H..

Aunque existen una gran variedad de métodos para producir hidrégeno, los que tienen mayor

interés son los que utilizados industrialmente. Los mas importantes son:

° Reformado con vapor (steam reforming): es el proceso mas empleado a nivel

industrial ya que es el mds econdmico y el que cuenta con una tecnologia mas
desarrollada, avalada por los afios que lleva en uso. Un hidrocarburo gaseoso,
generalmente metano presente en una corriente de gas natural (aunque también
pueden ser gases licuados del petréleo o efluentes de refinerias) reacciona con vapor de
agua para producir gas de sintesis, como se muestra en la reaccion (4). El proceso se lleva
a cabo a unas temperaturas muy elevadas, entre 700 °C y 1000 °C, y a presiones
moderadas de entre 3y 25 bar [25], si bien suele darse a presiones mas proximas al rango
superior dado al verse favorecida la cinética con presiones mas altas. Al ser un proceso
catalizado, es posible que antes sea preciso hacer una desulfuracién para que el azufre
no dafie el catalizador y alargue su vida util. El gas a la salida estd formado por mondxido

de carbono e hidrégeno por lo que sera necesario separarlos. A su vez, el mondxido
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puede ser tratado de nuevo con vapor para producir diéxido de carbono e hidrégeno

(reaccidn de water-gas shift), maximizando asi su produccion [25].

CH, + H,0 > CO+3H,  AH® = 2058 kJ/mol 4)

. Oxidacion parcial: en este caso, la molécula del hidrocarburo (generalmente
metano) se oxida en presencia de una cantidad limitada de oxigeno, que es inferior a la
estequiométrica, produciendo asi una combustidon incompleta. Es una reaccidon
catalizada que ocurre a una temperatura mayor de 800 °C y que, entre sus principales
ventajas frente al reformado con vapor, destaca que es una reaccidon exotérmica,
liberando calory no consumiéndolo. No obstante, la conversién de metano en hidrégeno
es menor en este proceso que en el anterior, aunque sigue siendo bastante elevada si se
compara con otros procesos de produccién de hidrégeno, especialmente los no
industriales [25]. La reaccidn (5) muestra este proceso.

1
CHy+50, > CO+2H,  AH®=—36k/mol )

° Reformado autotérmico (autothermal reforming): en este proceso,
representado por la reaccidon (6), se combinan los principios de los dos procesos
anteriores. Por un lado, se introduce en el reactor oxigeno para producir una oxidaciéon
parcial del hidrocarburo, mientras que, por otro, se introduce vapor de agua para romper
la molécula. La principal caracteristica de este proceso es que el calor generado por la
combustién es transferido al proceso de reformado por vapor, reduciendo la energia que
hay que suministrar al mismo. Por lo tanto, con respecto a la oxidacion parcial, tiene una
produccién de hidrégeno superior, mientras que, con respecto al reformado con vapor,
tiene un consumo energético inferior [26, 27].

(6)

1 1 5
CHy 4702 +5H,0 > CO+5H,  AH® =849 kJ /mol

° Gasificacion del carbén y biomasa: consiste fundamentalmente la obtencion de
un combustible gaseoso a través de carbdn sélido. Se hace en presencia de oxigeno y de
un agente gasificante como aire o vapor de agua. Con este ultimo se obtiene hidrégeno.
Dependiendo del compuesto que se emplee y sus cantidades con el que se haga

reaccionar el carbén, es decir, de su estequiometria, los productos obtenidos son
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diversos como puede observarse en las reacciones (7) y (8). Es una tecnologia madura y

cuyo rendimiento se encuentra en torno al 70%-80% [28].

C+H,0-C0O+H, AH = 131,3 k] /mol (7)
C+2H,0 - CO, + 2H, AH = —151,7 k] /mol (8)
. Electrolisis del agua: es un proceso cuyo objetivo radica en la descomposicién

de la molécula de agua para producir oxigeno e hidrogeno en estado gas mediante la
aplicaciéon de una corriente eléctrica. El sistema esta compuesto por dos electrodos, uno
positivo (dnodo) y otro negativo (catodo) que es hacia donde se dirigen los protones para
formar posteriormente hidrégeno. La reaccién suele darse en presencia de electrolitos
para aumentar la conductividad eléctrica del agua. En la industria, este proceso se
emplea en aplicaciones donde la cantidad de hidrégeno requerida no es demasiado
elevada. Actualmente, existen tres métodos que se utilizan en la industria o estdn en
estudio para ser mejorados e implantados, que son: electrolizadores alcalinos (muy
desarrollados y avanzados tecnoldgicamente), membranas de intercambio de protones
(utilizados a menor escala, aunque el hidrégeno obtenido tiene una mayor pureza), y
membrana de estado sdlido (actualmente en investigacion, y podria conseguir una

eficiencia energética 80% - 90%, siendo mayor incluso que el reformado con vapor) [29].

En las préximas décadas, estas tecnologias de produccién de hidrégeno deberan mejorarse y
otras podran desarrollarse de modo que tengan un menor impacto medioambiental y una
elevada eficiencia energética, como ocurre con la electrolisis. Utilizando energia eléctrica
generada mediante fuentes naturales como la energia solar, edlica o mareomotriz podra

considerarse al hidrégeno como una fuente de energia limpia [30].

Hay otros métodos no implantados en la industria como la produccidn biolégica empleando
algas, que dejan de producir oxigeno en ausencia de azufre para producir hidrégeno, o los
basados en el uso de celdas electroquimicas que captan directamente la radiacion solar para

producir una electrolisis en su interior.

2.5 METODOS DE PURIFICACION

Para la purificacion y recuperacion del hidrégeno presente en una corriente gaseosa, en la

actualidad existen principalmente tres tecnologias basadas en diferentes principios fisicos. La
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Tabla 4 muestra una comparativa entre los distintos métodos usados en la industria donde

pueden apreciarse sus ventajas y sus inconvenientes.

Estos mecanismos son utilizados poniendo el foco en la separacién del hidrégeno para lograr una
maxima pureza. Puede observarse como el sistema PSA es el método que logra los valores de
pureza mas alto. Dependiendo de su aplicacidn, serdn necesarios unos requerimientos mas
elevados que otros. Por ejemplo, cuando se utiliza hidrégeno para enfriamiento de rotores, se
exigird al menos una pureza del 90% [31], mientras que para otras aplicaciones resulta
significativamente insuficiente. Para procesos hidrodesulfuracién o formacién de otros
compuestos como metanol o amoniaco es necesario una pureza muy alta del H; ya que, de otra
manera, ciertas impurezas pueden dafiar y envenenar los catalizadores utilizados en los reactores
de estos procesos. Otro caso para el que se requiere una pureza muy elevada es en el uso del
hidréogeno como combustible, porque las impurezas disminuyen su poder calorifico mientras que
si la reaccion se produce en una celda electroquimica (pila de combustible), la potencia ofrecida
por la celda es menor para un mismo valor de voltaje debido a que la densidad de corriente es
menor existe presencia de contaminantes [32]. En ambos casos, el efecto apreciado es una
disminucién del rendimiento del proceso, que se traduce en un mayor consumo de producto para

obtener el mismo resultado y, por tanto, mayor coste.

Tabla 4. Comparacion de los distintos procedimientos [33].

Pardmetro SHPEIREEN P2 PSA De'stll?\c!on
membranas criogenica
Pureza del H, (%) 90-98 >99,9 95-99
Recuperacion del H (%) 85-95 75-92 90-98
Con'fenldo d.e'Hz enla 595.50 40 510
alimentacion (%)
Presion de la alimentacion (bar) 20-160 10-40 5-75
Presién del producto con
. ., Menor Igual Igual o menor
respecto a la de alimentacion
Capacidad (Nm>/h) 1000-50000  1000-200000  10000-75000
Coste Bajo Medio Alto
Tiempo de arranque Minutos Minutos Horas
Principio fisico Difusion Adsorcion Condensacion

A continuacion, se explican brevemente estos procesos haciendo especial énfasis en el sistema

PSA, que se explicara en una seccion aparte al ser el objeto principal de estudio de este proyecto.
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SEPARACION CRIOGENICA

Es una tecnologia basada en la destilacion de una mezcla de gases a muy bajas temperaturas, de
entre -150 °Cy -200 °C. Se centra en la separacion de los compuestos en funcion de los distintos
puntos de ebullicién, con lo que las condiciones de operacidon dependerdn de la mezcla a separar.
El hidrégeno, al tener un punto de ebullicidon significativamente mas pequeiios que el resto de
componentes (solo superior al del helio), permanecera en estado gaseoso, mientras que los
demas condensardn. De esta manera, puede conseguirse una pureza del hidrégeno bastante

elevada [34].

Con respecto a su uso para separar hidrégeno, actualmente no estda muy implantado en la
industria, debido a que tiene unos costes de inversidn y de operacion bastante elevados al tener
gue operar con temperaturas tan bajas. Ademads, aunque tienen una alta recuperacién del
hidrégeno con respecto a la corriente de entrada al equipo, existen otros procesos que logran
una pureza superior. Es por ello que no suele utilizarse para separar hidrégeno, aunque la
tecnologia no ha caido en desuso. Se utiliza para separar otros componentes en mezclas gaseosas
como por ejemplo el CO, como paso previo en plantas de purificacién de hidrégeno antes de que
la corriente entre al sistema PSA [35]. También puede usarse para separar O, y N2 de una mezcla
de aire, método ampliamente desarrollado por varias empresas del sector como Linde Gas,
Carburos Metalicos o Air Liquide. Esta ultima, ademas, incluye este sistema para una gran
cantidad de procesos, como extraccién y licuefaccién de helio o produccién de una mezcla de
kriptén y xenén concentrada a mas del 98%. Estos procesos quedan recogidos en su Manual de

Tecnologia [36].

SEPARACION POR MEMBRANAS [37]

Otra forma de separar el hidrégeno gaseoso de una corriente es emplear una membrana, que
deja pasar unas moléculas y otras no en funcién de su tamafio o de la afinidad quimica que exista
entre el material del que esté compuesta la membrana y el compuesto que quiere atravesarla.
La ventaja que tiene este proceso es su ahorro en cuanto a costes econdmicos se refiere, ya que
no hay que invertir tanta energia en su proceso de separacidn al ser las condiciones de presiény

temperaturas bastante mas moderadas.

Lo Unico que se requiere para separar el hidrogeno del resto de componentes es una fuerza
impulsora que potencie la difusidon a través de la membrana. Esta fuerza impulsora serd un

gradiente de presiones entre el lado de la alimentacién y el lado del permeado, siendo la
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separacidn mayor cuanto mayor sea esa diferencia de presiones, consiguiendo asi un mejor

rendimiento de la operacién.

Una parte fundamental es la eleccion del material de la membrana porque determina parte del
coste econdmico, no solo en su inversién a la hora de fabricarse, sino en su operacion, al tener
gue realizarse mas o menos pasos por la membrana para conseguir una eficiencia deseada.

Aunque existen, varios tipos de membranas, las dos mas empleadas son:

. Membranas de paladio: son las de mejor calidad al presentar una permeabilidad
del hidrégeno mucho mas elevada que el resto de componentes gaseosos. Esta formada
por una aleacién de paladio, generalmente con una composicién de en torno al 90%, y
otro elemento metalico como plata o cobre. Consiguen purezas y recuperaciones muy

altas, superiores al 99,999% y 99% respectivamente.

° Membranas poliméricas: suelen estar compuestas por varias capas y son mas

resistentes a la humedad, ademas de ser mas baratas.

SEPARACION MEDIANTE EL SISTEMA PSA

Es el proceso de separacion de hidrégeno mas empleado en la industria y es el que se va a utilizar
para el disefio de la planta en el presente proyecto. Por su relevancia, se detallarad en una seccién

aparte.

2.6 EL SISTEMA PSA

La adsorcién es una operacion de separacion mediante la cual las moléculas, &tomos o iones
(adsorbato) de una mezcla de gases o una disolucion quedan retenidas en la superficie de un
sélido (adsorbente). Para el caso de la adsorcion fisica, esta operacidn de separacion se basa en
las fuerzas de atraccion débiles entre la superficie del adsorbente y las moléculas circundantes.
También existe la adsorcidon quimica, en la que el adsorbato reacciona con el adsorbente,
produciendo otro compuesto y manteniendo una diferencia de concentraciones respecto al

elemento a separar muy alto, aunque su estudio queda fuera del alcance de este proyecto.

La fuerza impulsora en este proceso seria el gradiente de concentraciones existente entre el
fluido que traviesa el adsorbente y el propio sélido. Cuando se alcanza la maxima concentracién
superficial del adsorbato para las condiciones operativas establecidas, es necesario hacer una

regeneracion que permita su reutilizacion del adsorbente. El proceso inverso a la adsorcion y
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mediante el cual las particulas se liberan de la superficie del adsorbente es conocido como
desorcidn, y se lleva a cabo generalmente con variaciones en la presidn y en la temperatura del

sistema.

Con respecto al material adsorbente, debe ser elegido cuidadosamente prestando atencién a una

serie de factores, como son [38]:

° La capacidad selectiva con respecto al adsorbato que se quiere separar.

. Que sea mecanica, quimica y térmicamente resistente, para que sea duradero.
. Coste moderado.

° Capacidad de adsorcidn, que cuanto mayor sea, mas sera capaz de captar para

una misma cantidad de adsorbente o, visto desde otro punto de vista, con un mismo
objetivo de adsorcién, menos cantidad debera emplearse (y, por tanto, se ahorra en el

coste de operacién).

Una vez comentado el fundamento fisico en el que se basa la separacidon de gases mediante
adsorcion, se puede explicar el proceso asociado a un sistema PSA (Pressure Swing Adsorption),
gue es una tecnologia que permite conseguir purezas del 99,999%. En cuanto a purificacién de
hidrégeno se refiere, es el mas empleado. La carga y regeneracién del adsorbente se hace
mediante oscilaciones en la presidon del recipiente donde ocurre la transferencia de masa
mientras que si se utilizara la temperatura como agente separador se llamaria sistema TSA

(Temperature Swing Adsorption). Sus principales ventajas son [39]:

. Facil instalacion.

. Operacion completamente automatizada.
. Tiempo de arranque y parada bajos.

. Bajos costes de operacién.

° Larga vida util.

En la industria, para conseguir maximizar la produccion, se lleva a cabo un proceso ciclico y en
continuo con una serie de recipientes conectados entre si llamados adsorbedores, de manera
gue cuando uno esté realizando una fase, el otro estara haciendo justamente la contraria. Es por
ello que se explicara simultdneamente para la serie de adsorbedores, y no como si actuaran de

manera independiente, ya que asi estd implantado en la industria. A continuacion, se describen
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brevemente las diferentes etapas en un sistema PSA bdsico, si bien en la memoria descriptiva se

ampliara y desarrollard mas [34, 40, 41]:

. Presurizacion y despresurizacion: antes de empezar con la adsorcién y
desorcidn, es necesario mantener los adsorbedores en unas condiciones de presion
Optimas. Para el caso de adsorcidon, a alta presidon para aumentar asi la cantidad
adsorbida, mientras que, para la desorcion, a baja presidn para liberar al adsorbato y que
salga por la corriente de purga. Para ello, la presurizacién suele hacerse en isocorriente
con el gas de la alimentacién, haciéndolo entrar en la columna mientras se impide su
salida por el otro extremo; la despresurizacidon, por su parte, se suele hacer en
contracorriente con respecto al gas de la alimentacién, abriendo dicho extremo y

permitiendo que salga por purga los gases residuales.

° Adsorcidn y desorcidn: una vez que ambos equipos se encuentran en sus
condiciones éptimas de presion, comienza la adsorcién de uno de ellos y la desorcion
por parte del otro. Para el primer caso, el gas entra en el lecho por la cola del adsorbedor
y sale por la cabeza el elemento purificado, en este caso, el hidrogeno. Los gases
residuales de la mezcla quedan retenidos en la superficie del adsorbente.
Simultdneamente, se estd regenerando el otro adsorbedor, es decir, se eliminan las
impurezas que quedan retenidas en los poros del sélido adsorbente. Para ello, se hace
pasar una cierta parte corriente de gas purificado que ha salido por la cabeza del

recipiente que donde se estd llevando a cabo la adsorcién.

. Igualacion de presion: para reducir el consumo energético por parte de los
equipos de impulsion, se aprovecha el gradiente de presiones que existe entre los dos
adsorbedores para igualarlas. Una vez que se han equilibrado, comienza el proceso de
presurizacion y despresurizacion comentado anteriormente, pero en este caso en el
equipo contrario. De esta manera, se van alternando los procesos en ambos

adsorbedores, consiguiendo una produccidn constante.
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Figura 2. Esquema de una planta PSA [42].

Figura 3. Planta PSA industrial [43].

La Figura 2 muestra una representacion esquematica del sistema PSA utilizado para la
purificacidon. Mediante el uso de diferentes valvulas se va variando la presidn, de modo que por
cabeza sale H, puro mientras que el off-gas que sale por cola hacia un tanque de
almacenamiento. La Figura 3 representaria la extension del esquema anterior a una planta real,
en el que puede observarse los diferentes adsorbedores, valvulas e incluso el tanque de

almacenamiento de H; puro.






3 MEMORIA DESCRIPTIVA

Como se ha comentado en el capitulo anterior, el proceso que se estudia en este trabajo consiste
en la separacién del hidrégeno contenido en una mezcla gaseosa que procede del reactor de

steam reforming de metano.

3.1 PLANTA DONDE SE INTEGRA EL PROCESO DE PURIFICACION DE
H.

A continuacidn, se describe brevemente el proceso de produccion de H; que posteriormente
tendrd que separarse. Cabe destacar que, mientras que este proceso solo se va a describir
brevemente, serd el de la purificacidn del compuesto el que si se desarrollard mas en

profundidad. Por tanto, queda descartado el disefio del proceso de produccién.

La corriente de gas de sintesis que contiene H; que se ha elegido para el disefio del sistema PSA
es la que se produce en una planta de reformado de metano con vapor para producir hidrégeno,
a partir de gas natural, conformado en su mayoria por metano, siendo el resto otros
hidrocarburos ligeros como etano o propano. Dependiendo del lugar donde se extraiga el gas
natural, tendrd una composicién determinada y estara mas o menos enriquecido en ciertos
componentes. Este hecho también puede observarse en la Tabla 5, que recoge algunos lugares

de extraccién del gas natural y su composicion.

Tabla 5. Diferente composicién del gas natural seguin su lugar de extraccién [44].

Localizacién %CH4 %Csz %C3H8 %C4+ %Nz
Egipto (Dammietta) 97,25 2,49 0,12 0,12 0,02
Lybia 81,39 12,44 3,51 0,64 2,02

Oman 90,69 5,75 2,12 1,24 0,20
Nigeria 91,70 5,52 2,17 0,58 0,03
Russia (Sakhalin) 92,54 4,47 1,97 0,95 0,07
EEUU (Alaska) 99,70 0,09 0,03 0,01 0,17

Como se puede comprobar, los valores de las composiciones mostrados en la tabla anterior estan
expresados en porcentaje volumétrico y estan ausentes de didxido de carbono, por lo que serian

valores comerciales en condiciones para ser exportados. Ademas, tampoco se ha tenido en
21
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cuenta que pueden contener pequeiias trazas de gases nobles y derivados del azufre, que, como

se vera a continuacion, sera necesario separarlo del conjunto de gases.

La Figura 4 es un diagrama basico de la instalacién, que recoge tanto el proceso de produccién
como el de purificacién. Sera este Ultimo el que se disefiard en este proyecto, quedando el
primero sujeto solamente a una breve descripcién del proceso para situar el contexto en el que
se encuadra la corriente de gas de sintesis, que sera la alimentacién a la unidad principal de la

planta PSA.

El proceso de purificacién comienza, por tanto, con la corriente de salida reformador, que servird
como alimentacioén al sistema, como se muestra en la figura de abajo. De esta manera, la planta
a disefar comprende desde el intercambiador posterior al reactor hasta las corrientes de salida

del sistema PSA.

FEED H2

| f

PRE- . REFORMING GAS . PURI-
TREATMENT CONVERSION FICATION

w Al 4
\ : |
S I %o ol & WASTE
S | Yoii 3 3
\ 'o. 4 + .:
S| K
FURNACE STEAM
FUEL w——p s "
P cenerator [P EXPORT
/ * PROCESS
WASTE FUEL

Figura 4. Diagrama de flujo bdsico de un proceso de reformado por vapor [45].

En primer lugar, una vez que el gas natural llega a la planta, debe ser pretratado antes de
reformarse con vapor de agua en el reactor principal. Como paso previo a la hidrodesulfuracion,
la corriente debe hacerse pasar por un tanque flash para eliminar los compuestos en fase liquida
y asegurar gue ninguno de ellos se condense durante el proceso. A continuacion, una vez que se
han separado los compuestos condensables, se lleva a cabo un proceso de eliminacién de los
compuestos de azufre que contiene el gas natural. Para ello, se llevan a cabo dos procesos: una

hidrogenacidn y una desulfuracion.
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A la corriente que sale del tanque flash, se le adiciona una corriente de hidrégeno para que los
compuestos organicos del azufre (tioles) se transformen en sulfuro de hidrégeno gaseoso (H.S).
El hidrégeno que se utiliza en esta etapa es recirculado del final de la planta. Es decir, cuando se
lleva a cabo la purificacién de H,, la mayor parte se envia a almacenamiento para su posterior uso
en la industria o comercializacidn, pero una cierta cantidad se recircula y se utiliza al principio de
la planta de produccidn para llevar a cabo este proceso. Segun autores como Molburg [45] o la
enciclpedia Ullmans [46], este porcentaje corresponde aproximadamente entre un 2% y un 5%

del hidrégeno total purificado a la salida del sistema PSA.

A su vez, el sulfuro de hidrégeno gaseoso (H,S) obtenido se hace reaccionar en un lecho de
adsorcion de oxido de zinc (ZnO) para obtener sulfuro de zinc (ZnS), que puede eliminarse como
residuo sdlido. La eliminacién del H,S se lleva a cabo mediante este proceso al tener una
concentracion baja en toda la corriente, si bien existen otros métodos mas efectivos en la
industria que logran separar cantidades superiores, aunque, para este caso, éste es valido.
También pueden utilizarse varios lechos en paralelo [45]. Tanto la etapa de hidrogenacién como

de desulfuracién se lleva a cabo a una temperatura de en torno a 350 °C — 400 °C [46].

El gas procedente de la etapa de desulfuracién se introduce en un mezclador junto con vapor de
agua a una temperatura de alrededor de 510 °C y una presién de 30 bar, aproximadamente [45].
Esta corriente pasa primero por un primer reactor donde se logra la conversién de los
hidrocarburos mas pesados en metano, para conseguir, de esta manera, un mejor rendimiento y
mas obtencidn de hidrégeno. Este pre-reformador trabaja a unas condiciones operativas de
temperatura comprendidas entre 350 °C y 550 °C [47]. La reaccion (9) de reformado con vapor,
gue se expone a continuacion (aunque también fue mostrada en la ecuacion (4) y explicada en la
seccion 2.4), es altamente endotérmica y se lleva a cabo a una temperatura de entre 700 °Cy
1000 °C, ya que se ve favorecida a altas temperatura, mientras que la presion suele estar

comprendida entre 3y 25 bar [25].

CH, + H,0 > CO+3H,  AH® = 205,38 kJ/mol 9)

Segun Nazir (2019) [48], se consigue una conversion del metano en este reformador de en torno
al 80%. El aporte de energia necesario para alcanzar esas temperaturas se consigue con el que
aporta un horno. En él, se quema una parte del gas natural de la entrada (en torno al 3% de la
corriente de entrada [48]) y la corriente de purga del sistema PSA, que tiene un poder calorifico

gue se puede utilizar y reducir asi el consumo de materia prima. Esta corriente esta compuesta
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principalmente por el metano no reaccionado, diéxido de carbono y el hidrégeno que no se ha
conseguido recuperar. Este hidrogeno es el que se ha tenido que emplear para regenerar los
lechos una vez que se ha llevado a cabo el proceso de adsorcién, aunque estos detalles se

ampliaran mds adelante cuando se explique el funcionamiento del sistema PSA.

El calor que proporciona el horno sirve para abastecer de la energia requerida en todos los
equipos de la instalacién: reactor de desulfuracién, pre-reformador y generador de vapor.
Ademas, la corriente de salida del reformador principal contiene todavia mucho calor residual

gue puede utilizarse en otras partes de la instalacion.

La corriente de salida del reformador estd compuesta por una mezcla de gases rica en hidrégeno
y mondxido de carbono, que es conocida como gas de sintesis. Para maximizar la produccion de
hidrégeno, que es el principal compuesto que se quiere obtener y purificar en todo el proceso, la
corriente se hace pasar por una serie de reactores, donde se produce la reaccidon conocida como
water-gas shift (WGS) [recogida en la ecuacién (10)] con la Unica intencién reducir la cantidad de

monoxido de carbono en favor de hidrogeno.

CO+H,0 - CO, + H,  AH® = —41,2 kJ/mol (10)

Aungque el equilibrio de la reaccién favorece a los reactivos a baja temperatura, para que tenga
una buena velocidad de reaccidn que sea practica para un proceso industrial, ésta se lleva a cabo
a altas temperaturas en presencia de un catalizador y divido en dos etapas. En la primera de ellas
(WGS de alta temperatura), la reaccidn ocurre a una temperatura comprendida entre 300 °C y
400 °C mientras que en la segunda (WGS de baja temperatura) los valores rondan los 200 °Cy

300 °C [49].

3.2 DESCRIPCION DEL PROCESO DE PURIFICACION DE H,

En esta seccidn, se expone la descripcion del disefio que se ha realizado a la planta de purificacion
de H; que esta formada por los siguientes equipos: intercambiadores de calor, separador liquido-

gas, torre de adsorcidn para la eliminacién del vapor de agua, y sistema PSA.

La Figura 5 muestra el diagrama de flujo del proceso. En él, aparecen los principales equipos de

la instalacion, asi como las diferentes corrientes que intervienen en el proceso de purificacion.
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La corriente de entrada a la planta procede del reactor principal del proceso de reformado, donde
se lleva a cabo la obtencion de hidrégeno a partir de gas natural y vapor de agua. Se encuentra a
una temperatura que ronda los 200 °C - 250 °C, por lo que, antes de que entre en los diferentes
equipos para separar los componentes de la mezcla gaseosa, es necesario enfriarla. Por lo tanto,
para el disefio del proceso, se especifica la temperatura de la corriente de alimentacién en 200

°Cy la presién en 15 bar.

Por otro lado, esta corriente contiene una composicidon determinada, en la que destacan los altos
valores del H; producido y de vapor de agua incorporado en el proceso de steam reforming, que
se encuentra en exceso. Ademds de esta agua, como en los reactores no hay una conversion del
100%, la corriente de salida tiene también metano, asi como pequenas cantidades de etano,
propano e hidrocarburos mas pesados que no han reaccionado. Estos compuestos no se han
tenido en cuenta en el balance de materia porque las concentraciones de los mismos son
despreciables (ademas de reaccionar el prereformador y reformador, las cantidades presentes

en el gas natural ya son pequeiias) y quedaran retenidas en los adsorbentes usados.

Los valores de la concentracién de los componentes de la corriente usados para el disefio de la

planta se muestran en la Tabla 6.

Tabla 6. Composicion de la corriente de gas de sintesis a la entrada de la etapa de purificacion.

Compuesto Concentracion (%molar)

H> 39,48
CHq 18,62
CO, 2,17

Cco 5,88
10) 30,00
N2 3,85

Es importante resaltar que estos valores de concentracién (especialmente de H,, que es el
compuesto principal) son algo diferentes que los que suelen tener estas corrientes procedentes
del reformador en este punto, porque no se incluyen etapas de water-gas-shift. Es debido a que,
como se vera mas adelante, para el disefio de las columnas de adsorcion del sistema PSA,
realizado por escalado técnico, es necesario obtener unos valores de operacién similares a los de

algun experimento tomado como referencia.
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Estos valores estan determinados dependen de varios aspectos. En primer lugar, de la
composicion del gas natural que se alimenta al proceso, puede tener mayor o menos cantidad de
metano, asi como de otros hidrocarburos gaseosos o incluso nitrogeno. Este hecho puede
observarse en la Tabla 5. Por otro lado, también influye las distintas etapas del proceso de
reformado de metano de vapor. Una mayor conversion del reactivo principal en los distintos
reactores hara que la cantidad de hidrégeno sea mayor a la entrada de la unidad de purificacién,
mientras que, por el contrario, la cantidad de agua vapor en exceso y metano no reaccionado

sera menor.

A continuacién, como se puede observar en la Figura 5, esta corriente se hace pasar por un tren
de intercambiadores de calor, que emplean agua de refrigeracién como corriente de servicio,
para reducir la temperatura de la corriente del proceso hasta una temperatura de 35 °C, que es

a la que opera el sistema PSA.

Aguas abajo, se encuentra un separador liquido-gas para retirar el agua condensada formada tras
el paso de la corriente por el intercambiador. Aunque se logra eliminar casi toda el agua que
entra, ya que pasa a estado liquido, una pequefia cantidad permanece en fase vapor, que sale
por cabeza. Por ello, antes de entrar en el sistema principal, se hace pasar por un lecho de

adsorcion altamente selectivo al agua, empleando silica gel como adsorbente.

Luego, la corriente gaseosa se dirige al sistema principal del proceso (PSA) donde se obtendra
hidrégeno con mas del 99,999 % de pureza y una recuperacién del 90% [42]. Este Ultimo valor
varia segun el nimero de lechos utilizados en la operacién, que suelen ser entre 4 y 12, aunque
actualmente los planes de mejora y los mas avanzados sistemas llegan a emplear hasta 16. Cabe
destacar que, a mayor nimero de columnas, mayor sera la recuperacion, ya que se aumenta el
numero de veces que se igualan las presiones, con lo cual disminuye la cantidad de hidrégeno
perdido en la regeneracion de los lechos [50]. Como inconveniente principal, destaca que el
nimero de columnas empleadas en el proceso es directamente principal al coste de la
instalacion, con lo cual cuantas mds columnas se utilizan mayor es el dinero que hay que invertir
en él [40]. Ademas, en relacion al control del sistema, su complejidad aumenta al haber un mayor
nuimero de columnas trabajando simultdneamente. Como podrd comprobarse mas adelante
cuando se detalle el funcionamiento de la PSA, la relacién entre la recuperacion, la pureza y el

numero de columnas elegidos es congruente.

La corriente que entra en un sistema PSA tiene unas condiciones operativas de presion y

temperaturas moderadas alrededor de 20-40 °C y 7-31 bar [41]. En este disefio, las condiciones
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especificadas han sido 35 °C y 15 bar. En el conjunto de adsorbedores, el hidrogeno puro se
separa por cabeza, mientras que por cola sale una mezcla de diferentes gases. El hidrégeno puro
obtenido es enviado a almacenamiento casi en su totalidad. Esta produccion de hidrégeno
normalmente se encuentra en valores que van desde 5.000 a 200.000 Nm?3/h [42]. En el disefio
de esta planta se ha tomado un valor de 100.000 Nm?/h, al ser habitual en la industria. Como se
indicd en la descripcidn del proceso de produccion, una pequeiia parte de este H, producido es
recirculada al principio del proceso de reformado para llevar a cabo la hidrodesulfuracién de los

tioles. En este caso, se ha especificado un valor de un 3% del total purificado.

La mezcla de gases de purga contiene principalmente metano no reaccionado, mondxido de
carbono e hidrégeno no recuperado, por lo que es combustible y se envia al horno para aportar
calor al proceso y reducir el consumo de gas natural. Previamente, esta corriente puede tratarse
en otro equipo para separar el didxido de carbono de la corriente con el objeto de almacenarlo

para ser utilizarlo o comercializado en otros procesos de la industria.



Memoria descriptiva

28
V-101 T-101 7-102 T-103 T-103 T-105 T-106 T-107 T-108 T-109 T-110 T-111
Separador gas-  Lechode l.edu?de Lecho de Lecho de Lecho de lechode  Llechode Lechade Lecho de Lechode Lecho de
liquido adsorcién 1 adsorcién 2 adsorcién 3 adsorcion 4 adsoroon 5 adsorcion 6 adsorddn 7 adsorcion 8 adsorddn 9  adsorcion 10 adsordién 11
£y (5]
| = | | o |

al 2
¥y e ™-100 i
Hyreoradado
1 ) fax]
| » |
£ 8N
>—D
Pugs
Vi e e—
T-112 T-113 TK-101 TK-102 E-101 £-102 E-103
Lechode Lecho de Tanque de Tanque de Intercamiiador  Intercambiader  Intercambiador [:] Temperatura (°C)
adsorcén 12 adsorcién 13 almacena- almacena- de calor 1 de calor 2 de calor 3
miento de H;  miento del gas D Presidn (bar)
de purga

Figura 5. Diagrama de flujo de proceso de la unidad de purificacion.
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3.3 DESCRIPCION DE EQUIPOS

En esta seccion se incluye una descripcidn de los equipos que conforman la unidad de purificacion
de hidrégeno. Se mostraran sus principales caracteristicas, especificaciones y valores operativos

a los que trabajan.

3.3.1 INTERCAMBIADORES DE CALOR

Se disponen tres intercambiadores de calor en serie a la entrada de la planta para conseguir una
reduccién de su temperatura de 200 2C a 35 2C, produciéndose la casi total condensacion del

vapor de agua contenido en la corriente a una presién de 15 bar.

Los tres intercambiadores son de carcasa-tubo, aunque con diferentes especificaciones de disefio
en funcion de las condiciones del proceso en cada uno de ellos. Este tipo de intercambiador
puede operar con rangos elevados de temperatura, ademas de trabajar con todo tipo de sistemas
(liquido-liquido, gas-gas, liquido-gas y bifasico). En los tres equipos, el intercambio de energia
entre los fluidos se produce a contracorriente, aumentando de esta manera la cantidad

transferida.

La corriente de servicio utilizada en estos intercambiadores de calor es agua de refrigeracién que
circulara por la carcasa y experimentara un salto térmico de 15 2C, entrando a 25 2Cy saliendo a
40 2C en cada uno de ellos. Para contrarrestar los efectos de la pérdida de carga, el agua entra a
2 bar aunque dicha caida de presion sea despreciable y no se tenga en cuenta en los cdlculos.
Esta corriente ha sido previamente tratada para evitar dafiar el equipo y por tanto tenga un valor

de ensuciamiento mas bajo, permitiendo un mayor intercambio de calor.

La Figura 6 muestra un esquema de un intercambiador de calor de tipo carcasa y tubo.

Figura 6. Intercambiador de calor.
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Intercambiador de calor 1

El primer intercambiador seleccionado tiene dos pasos por los tubos y uno por la carcasa. El fluido
de proceso experimenta el primer salto de temperatura desde 200 °C hasta 147 °C, que es cuando
el agua contenida en la corriente comienza a condensar. Esto provoca que el calor cedido de una

corriente a otra sea de 6441 kW.

Estd compuesto por 180 tubos dispuestos en 16 hileras, siguiendo una configuracidn cuadrada
en 1” con un espaciado de un 25% superior al diametro exterior y con placa tubular flotante. El
diametro exterior de los tubos, compuestos por acero inoxidable AISI 304 es 3/4”, mientras que
el espesor esta disefiado segun el calibre 12 BWG, valores que han sido escogidos siguiendo la
norma TEMA y el sistema BWG inglés. Convertido en unidades del SI, el diametro interior de los

tubos seria de 0,014 m mientras que el exterior es de 0,019 m.

El diametro de la carcasa es de 457 mm vy la longitud del intercambiador es de 4,356 m, valores

gue se justifican en la memoria de célculo.

Con respecto a la corriente de servicio, el caudal masico de agua de refrigeracion utilizado para
absorber el calor que se cede en el intercambiador es de 102,66 kg/s, que circula a una velocidad

de 1,68 m/s por la carcasa.

En la Tabla 7 se muestran las especificaciones del primer intercambiador.

Tabla 7. Especificaciones del intercambiador 1.

Especificaciones del IC-1
Nib 180
De, b (m) 0,019
Diw (m) 0,014
Npasos 2
Dearcasa (M) 0,457
Nfilas 16
L (m) 4,356

Intercambiador de calor 2

El segundo intercambiador tiene una configuracion de la placa tubular igual que el anterior:
cuadrada en 1” con 25% del didametro exterior de los tubos como espaciado. En este caso, esta

compuesto por 950 tubos distribuidos en 35 hileras, en los que el fluido experimenta un paso por
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carcasa y dos por los tubos. Segun esta relacién, se ha elegido un valor del didmetro de la carcasa

de 965 mm.

Este intercambiador es el que experimenta la mayor transferencia de calor de los tres. Esto es
debido a que la temperatura pasa de 147 °C a 90 °C, produciéndose la mayor parte de la
condensacion del vapor de agua en él. Por ello, el consumo de agua de refrigeracién es mucho
mas alto en este equipo, llegando a un valor de 723,08 kg/s, justificado con la alta cantidad de
calor (45369 kW) que debe absorber tras la condensacién del vapor de agua. Su velocidad es de

2,04 m/s.

Con respecto al diametro de los tubos, se ha seleccionado un valor del didmetro exterior de 5/8”
con un calibre de 20 BWG segun la norma TEMA vy el sistema BWG inglés. Estos valores,
corresponden con un didmetro interior de 0,016 m y exterior de 0,014 m en el Sl. Por ultimo, la

longitud del intercambiador es de 7,754 m.

En la Tabla 8 se muestra las especificaciones del segundo intercambiador.

Tabla 8. Especificaciones del intercambiador 2

Especificaciones del IC-2
Nto 950
De, (m) 0,016
Db (M) 0,014
Npasos 2
Dearcasa (M) 0,965
Nfitas 35
L (m) 7,754

Intercambiador de calor 3

El Ultimo intercambiador disefiado, como se indico anteriormente, también es de tipo carcasa-
tubo. En este caso, la corriente de proceso fluye por el interior de 1085 tubos repartidos en 37
hileras, con un didmetro exterior de 1” y un espesor definido por un calibre de 20 BWG, segun la
norma TEMAYy el sistema BWG inglés. Estos valores, en Sl corresponden con un didametro exterior

de 0,025 m e interior de 0,024 m.

Con respecto al disefio de la placa tubular es igual que el de sus predecesores: flotante, de

configuracidn cuadrada en 1” y un espaciado de un 25% del didmetro exterior de los tubos. La
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longitud del intercambiador es de 8,115 m, con didmetro de la carcasa de 1,016 m. Esto permite

que el fluido de la corriente de proceso pase por los tubos y por la carcasa una sola vez.

En cuanto a las temperaturas que maneja este intercambiador, el fluido pasa de 90 °C a los 35 °C
necesarios para la entrada al conjunto de adsorbedores del sistema PSA. En este rango de
temperatura, se experimenta una ligera condensacion del vapor, pero considerablemente menor
gue en el intercambiador anterior. El caudal masico de agua circula por la carcasa para hacer
frente a la absorcién de los 13653,956 kW que cede el gas de sintesis es de 217,61 kg/s, que lo

hace a una velocidad de 0,837 m/s.

En la Tabla 9 se muestra las especificaciones del tercer intercambiador.

Tabla 9. Especificaciones del intercambiador 3

Especificaciones del IC-3
Nto 1085
De, t(m) 0,025
Dib (m) 0,024
Npasos 1
Dearcasa (M) 1,016
Nitas 37
L (m) 8,115

3.3.2 SEPARADOR LiQUIDO-GAS

Una vez que se ha enfriado la corriente de proceso hasta 35 °C, se dispone un separador liquido-

gas para separar el alto contenido de agua condensada.

El equipo utilizado funciona por accién de la gravedad, de modo que las gotas de liquido mas
densas caen al fondo mientras que el gas mas ligero sale por cabeza exento de liquido, con la
ayuda de un demister o eliminador de niebla/aerosoles. Cabe destacar que este gas tiene una
cierta cantidad de agua vapor correspondiente al equilibrio termodinamico de ambas fases bajo
las condiciones de operacion. Por otro lado, el liquido esta formado casi totalmente por agua,

aunque también contiene cantidades muy pequefias del resto de gases disueltos.

El separador es de tipo vertical, con una altura total de 6,76 m y un didmetro interno de 2,46 m.

Se ha especificado un tiempo de retencion del liquido de 10 minutos, con un volumen ocupado
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por del liquido de 11,28 m?3. Este volumen es controlado por un interruptor de nivel, pero su

especificacion queda fuera del alcance de este TFG.

La corriente de entrada tiene un caudal masico de 26,16 kg/s de gas y de 18,69 kg/s de liquido.

Los valores de sus densidades son 6,27 kg/m?®y 993,3 kg/m3, respectivamente.

La caracterizacion de la corriente de entrada puede verse en la Tabla 10.

Tabla 10. Caracteristicas de la corriente de entrada.

Caracteristicas de la corriente de entrada
me (kg/s) 26,16 pe (kg/m?3) 6,27
mv(kg/s) 18,69 oL (kg/m?3) 993,73
Qg (M3/s) 4,17 Q. (m3/s) 0,019
T (2C) 35,00 p (bar) 15,00

La Figura 7 ilustra un esquema de un separador liquido -gas vertical.
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Figura 7. Separador vertical liquido-gas [51].
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3.3.3 LECHOS DE ADSORCION DE VAPOR DE AGUA

La corriente gaseosa que sale por la cabeza del separador L-G entra en un conjunto de lechos de
adsorcion con el objetivo de eliminar el vapor de agua remanente, debido al equilibrio liquido-

vapor del separador.

El adsorbente empleado en las columnas de adsorcidn es silica gel, con las mismas caracteristicas

que las del adsorbente usado en el experimento tomado como referencia para el disefio [52].

Se trata de silica gel ZEObeads 720, un material con mas de un 99% de SiO; y que representa unos
de los mejores adsorbentes de humedad que existen. El tamafio de cada particula es de 2 mm de
didmetro, mientras que el tamafio de los poros es de 20 A. Por otro lado, la densidad de la
particula es de 1312 kg/m3y la densidad aparente del lecho es de 854 kg/m?3, lo que representa
una porosidad del lecho igual a 0,349. Con respecto su superficie especifica, tiene un valor de
769,34 m?/g segun el fabricante, un valor suficientemente elevado para llevar a cabo el proceso

de adsorcion del vapor de agua.

Tras realizar el escalado desarrollado en la memoria de célculo, se concluye que la longitud de la
columna necesaria para eliminar el agua contenido en la corriente es de 1,64 m mientras que el
didmetro requerido para mantener la velocidad superficial del experimento es de 7,96 m. Las
condiciones de operacién en la planta industrial, como se ha comentado en explicaciones
anteriores, llegado a este punto es de 35 °Cy 15 bar. Por Gltimo, el tiempo de ruptura establecido

esde 24 h.

Por ultimo, para satisfacer las necesidades del proceso y garantizar que sea en todo momento
continua, se han colocado 5 lechos de adsorcion. De esta manera, al tener un adsorbedor un ciclo

completo 30 h, de las cuales, 6 horas esta adsorbiendo y 24 h esta regenerandose.

3.34 SISTEMA PSA

3341  COLUMNAS DE ADSORCION DEL SISTEMA PSA

Son los equipos principales del proceso, donde se lleva a cabo la separacién del hidrégeno del

resto de componentes que se adsorben en un material adsorbente.

El primer sistema PSA, patentado en el aifio 1960 por Charles W. Skarstrom, consistia en un

sistema de dos lechos de adsorciéon que realizaba cuatro etapas: presurizacién, adsorcion,
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despresurizacién y regeneracién. El sistema original ha ido experimentando mejoras en su
concepcidn y desempefio. Asi, primero se introdujo la despresurizaciéon en paralelo, que
incrementaba la concentracién de las impurezas antes purgarse. Mas adelante, con la igualacidn
de presiones, se consiguié un ahorro econémico significativo al evitar usar equipos de impulsién
para presurizar la columna, reduciendo el consumo energético. Como Ultima modificacion
importante, se incorporan mas lechos al sistema, pudiendo estar formado por hasta 16 columnas,
en algunos casos actuales. Estas mejoras permitieron aumentar la recuperacion del producto, el
ahorro de capital y la utilizacidn de caudales de gas mas grandes, promoviendo la tecnologia PSA

en la industria quimica, especialmente, en procesos de purificacién de gases.

En este proyecto se propone un sistema PSA formado por 12 columnas, con bajos valores de
pérdida de H; por el gas de purga, como puede observarse en la Figura 8, donde se expone una

grafica en la que se relaciona el nimero de columnas con los valores de recuperacion y pureza

obtenidos.
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Figura 8. Relacion entre la recuperacion, la pureza y el nimero de columnas [53].

También puede observarse como, sacrificando levemente la pureza del H,, se consigue perder

menos cantidad de producto.

El funcionamiento del conjunto de 12 lechos es una extension del ciclo de Skarstrom. En el disefio
se ha asumido el funcionamiento descrito en la patente de Xu et al (2003) [54], en el que en todo

momento hay tres columnas adsorbiendo simultdneamente, dos columnas purgando y
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proporcionando purgay cuatro etapas de igualacion de presién, como se muestra en la secuencia

gue aparece en la Figura 9.
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Figura 9. Secuencia del sistema PSA [53].

Si se analiza el ciclo de, por ejemplo, la columna nimero 1, puede observarse como comienza
adsorbiendo impurezas hasta el punto de saturarse. En este momento (a maxima presion, es
decir, la de la corriente de alimentacidn al sistema), comienza a despresurizarse en favor de otras
columnas, igualandose las presiones de ambas. El primer equilibrio de presiones lo hace con la
columna numero 2, que seria la préxima en adsorber y asi sucesivamente hasta que termina las
4 etapas de igualacion de presiones, en las que la relacidn entre la pérdida de presion y el tiempo
es aproximadamente constante, como se puede observar en la Figura 10. A continuacién, se lleva
a cabo otra despresurizacidn en favor de la columna columna niimero 5 con la diferencia de que
parte de esta corriente tendra que desecharse al no conseguir mas equilibrio de presiones. Hasta
este punto, las igualaciones de presion se han realizado en paralelo mientras que, en el siguiente
paso, debera purgarse en contracorriente hasta conseguir la presion minima, que seria la del off-

gas.

En este punto, comienza la regeneracion del lecho, haciendo pasar una cierta cantidad de H, puro
para liberar las impurezas retenidas en los poros. Este proceso se lleva a cabo a presidn constante.

Cuando el lecho estd completamente limpio, debe prepararse para cuando tenga que adsorber
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de nuevo una vez finalizado el ciclo. Para ello, se presuriza de la misma manera que se ha
explicado en el parrafo anterior, usando el exceso de presién de las columnas que han terminado
su proceso de adsorcidn y que posteriormente tendran que regenerarse. Es decir, comienza el
camino inverso: 4 etapas de igualacion de presiones y una etapa de presurizacién para alcanzar
el valor adecuado, que se hace bloqueando la valvula superior e introduciendo el gas de
alimentacién. Una vez alcanzada la presién de trabajo, el lecho se encuentra en condiciones de

llevar a cabo la adsorcién y empezar de nuevo el ciclo.

35
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Figura 10. Diagrama p-t del ciclo que sigue una columna [53].

En cuanto a su disefio, los valores experimentales que se han tomado como referencia son los

del articulo publicado por Lee et al (1998) [52], en el que se comparan dos adsorbentes distintos

en una adsorcidon multicomponente.

Por un lado, uno de los adsorbentes empleados es carbén activado (AC). El tamafio nominal de
la particula se encuentra entre 1,19 - 3,36 mm, respectivamente. En cuanto a su densidad, tiene
un valor de 850 kg/m3mientras que la aparente del lecho es de 482 kg/m?, lo que hace que tenga

un valor de porosidad de 0,433.

Por otro lado, también se utiliza un lecho de Zeolita 5A (Z5A). Las particulas de este adorbentes

tienen un tamafio nominal de entre 2,38 y 4,76 mm. La densidad de este tipo de particula es de
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1160 kg/m?y la aparente del lecho es de 764 kg/m?3, siendo la porosidad de este 0,357.

El caudal masico a tratar tiene un valor de 93584,72 kg/h, y la adsorcién tiene lugar a 15 bary 35
°C. El didametro de las columnas es de 6,33 my su altura igual a 8,99 m. Cada lecho estd compuesto
de varias capas de distintos adsorbentes: 0,28 m de Zeolita 5A para eliminar CO; y 8,71 m de

carbdn activo para eliminar CHs, CO y N,. El tiempo de ruptura se ha definido en 1050 s.

3.34.2 VALVULAS

En un sistema PSA, el conjunto de valvulas juega un papel fundamental en su funcionamiento,
demostrandose que su eleccion puede ser determinante en las cantidades de hidrégeno
recuperado vy, por tanto, en la economia del proceso. Un buen sistema de control y un buen
mantenimiento son fundamentales para la optimizacién del proceso [55, 56], si bien estos

aspectos quedan fuera del alcance de este TFG.

Mediante las valvulas se da paso o no a la circulacién de gas entre las distintas columnas que
conforman el sistema, y deben disponer de una elevada resistencia mecdnica ya que se esperan
gue realicen muchos ciclos en periodos de tiempo de pocos minutos, ademds de permitir flujos

bidireccionales, que aumenta la probabilidad de que haya dafios y rupturas en sus componentes.

En el sistema PSA se van a utilizar dos tipos de valvulas distintas seguin su uso. Por un lado, se
utilizan vélvulas de mariposa para las corrientes de alimentacién a las columnas, la de off- gas y
la corriente de hidrégeno puro, mientras que se usaran valvulas de globo en las lineas que unen
unas columnas con otras para equilibrar presiones. Por otro lado, se dispondran de valvulas de

alivio de presion en cada columna, para que, en caso de fallo, liberen parte del gas de su interior.

Valvulas en corriente de alimentacion, off- gas y la corriente de H, puro [57]

La valvula rotativa 8580 de Fisher™ sera la empleada en estas corrientes. Es una valvula de corte
gue limita su posicidn a dos estados: abierto o cerrado. Se ha elegido este tipo de valvulas porque,
como se recoge en el documento de la referencia [56], no solo aumentan la produccion de H,,
sino que también son vélvulas mas fiables que permiten funcionar durante un gran nimero de
ciclos sin necesidad de ser reemplazadas, suponiendo un importante ahorro econémico. Con
respecto a su nivel de estanqueidad, puede conseguirse un cierre hermético tanto si el sello es
blando o metalico, independientemente de la caida de presion, que tiene un valor maximo de

51,7 bar.
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El tamano del cuerpo de la valvula que se utiliza en la instalacién es de 8”, seguin la norma ASME
(DN 200, norma I1SO), con un didmetro el eje de 31,8 mm y un rating de presién CL 300, que
corresponde una presiéon nominal de 51,1 bar a la temperatura del proceso. Los materiales
usados son:

- Cuerpo de la valvula: AISI 316L

- Eje: NITRONIC® 50

- Camisa y revestimiento de rodamientos: PTFE

- Sello: PTFE

- Empaque: PTFE

La valvula de la Figura 11 utiliza el actuador rotativo de resorte y diafragma Fisher™ 2052.

Figura 11. Vdlvula Fisher 8580 con actuador 2052.

Valvulas para equilibrar presiones [58]

Para llevar a cabo esta tarea, se instalaran las valvulas de globo Fisher™ GX de 3 vias, que
disponen de un sistema de empaque de teflén que permite el cierre del vadstago con grandes

caidas de presion.

El tamafio del cuerpo de la valvula que se utilizara en el proceso es de 4”, segln la norma ASME
(DN 100, norma ISO), con un rating de presion de CL300, es decir, tienen una presién nominal de
51,1 bar en las condiciones de temperatura del proceso, con una caida maxima de presion de 4

a 10 bar. Los materiales empleados en la construccion de estas valvulas son:
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- Cuerpo de la valvula: AISI 316L
- Vastago: AISI 316L endurecido por deformacién
- Obturador: AlISI 316L cromado

- Asiento inferior: AISI 316L

Este tipo de valvula, representada en la Figura 12, trae incorporado un actuador de diafragma

neumatico multirresorte con posicionador.

Figura 12. Vdlvula de control Fisher GX de 3 vias con actuador.

Valvulas de alivio [59]

Es el ultimo tipo de valvula del conjunto de ella que componen el sistema PSA. Es una valvula de
seguridad que se encuentra tarada a una cierta presidn a partir de la cual se abre y libera parte

del gas de dentro de la columna para evitar sobrepresiones.

La vélvula incorporada la Anderson Greenwood serie 60 Tipo 63B. Se utiliza principalmente por
su rango de presion de disparo, ya que es suficiente para las condiciones en las que opera el

sistema PSA.

La vélvula que puede observarse en la Figura 13 pequefia y resistente, hecha de cobre y con un
tamafio nominal de 1/2” en la entrada y 1/4” en la salida, segin la norma ASME (DN 15 en la
entrada y DN 20 en la salida, seguiin la norma ISO). Se tara a una presion de 25 barg, puesto que
el sistema trabaja a 15 bar (16 barg). Por otro lado, el tamafio de los orificios puede ser de 0,497

cm? 0 0,968 cm?, segun el valor de la constante de caudal de la valvula K.
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Figura 13. Vdlvula Anderson Greenwood serie 60 Tipo 63B



4 MEMORIA DE CALCULO

En este capitulo se incluyen el balance de materia y energia, asi como el disefio de los equipos

gue intervienen en el proceso de purificaciéon del hidrégeno, cuyo diagrama de bloques se

8 9 —
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muestra en la Figura 14.
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Figura 14. Simplificacién esquemdtica del proceso de purificacion de H.

41 BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA

La planta se ha disefiado para producir 100.000 Nm?3/h de hidrégeno con una pureza del 99,999

%, que corresponde con la corriente 8. Este es el punto de partida para la resolucidn del balance

de materia.

A continuacién, con el valor de la recirculacidn de la corriente final de hidrogeno (especificado en
un 3%), se puede conocer el valor del caudal volumétrico de hidrégeno de la corriente 10y, por

tanto, también de la corriente 9 mediante el uso de las ecuaciones (11) y (12) .

42
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Qu,10 = Quy10° T (11)
Qn,,9 = Qu,9 — Qn, 10 (12)
donde:
. Qi caudal volumétrico de H; en la corriente numero i (Nm3/h).
. r: valor de la recirculacion (0,03).

Para el célculo de las corrientes 6 y 7, es necesario hacer uso del valor de la recuperacién de
hidrégeno que se obtiene al pasar por el sistema PSA. Este valor, al seleccionarse 12 columnas,

se ha fijado en 90%, que es conservador. Las ecuaciones (13) y (14) muestran el calculo de estos

valores.
Qu,6 = Qn,s/R (13)
Qu,7 = Qu,6 — Qn, 38 (14)
donde:
° R: valor de la recuperacion (0,90).

Aguas arriba del sistema PSA se encuentra un tren de intercambiadores, un separador liquido-
gasy unaserie de columnas de adsorcidn para separar el vapor de agua remanente en la corriente
de entrada al sistema PSA. En todas las corrientes que circulan por ellos, la cantidad de H»
permanece constante ya que no existen mas divisores de corrientes, excepto en la corriente 3y
5. En estos casos, solo circula H,O al ser la corriente de salida del separador liquido-gas y del

adsorbedor de agua. Esto queda reflejado en las ecuaciones (15) y (16).
Qu,1 = Qu,2 = Qn,a = Qu,5 = Qn,,7 (15)

Quy3 = Qn,5 =0 (16)

Una vez conocido el valor del caudal volumétrico de H, en todas las corrientes y teniendo en
cuenta la composicion de la corriente 1 (indicada en la Tabla 6) se pueden calcular los caudales
volumétricos del resto de todos los componentes en todas las corrientes, como se indica en la

ecuaciones (18) - (19).
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_ Cin
Qj1=0uy1- (C ) (17)
Hy1
Qj1=0j2=0j4=0Qj6=0j7 (18)
Qj3=0Q;5s =0 (excepto H,0) (19)
donde:
. Q;;: caudal volumétrico del componente j en la corriente nimero i (Nm3/h).
. C;,1: composicion del componente i en la corriente 1 (%)

Como se indicd anteriormente, las corrientes 3 y 5 son los efluentes de los equipos que se han
empleado para separar agua, ya sea en forma liquida o vapor. Por ello, una de las simplificaciones
gue se ha usado es que por dichas corrientes solo sale este componente, estando exento del

resto.

Por lo tanto, al llegar al separador liquido-gas, la gran mayoria del agua que entra en el equipo
sale en forma de condensado. Para realizar el balance de materia en este equipo se ha hecho uso
del simulador de procesos quimicos DWSIM. Conocidos los valores de presion, temperatura y
composicion de la corriente de entrada, asi como la temperatura y la presion a la que trabaja el
separador, el simulador calcula los flujos masicos, molares y volumétricos que salen tanto por la
parte superior como por la inferior. La ecuacidn de estado que se ha utilizado es la de Peng-
Robinson. Ademas, DWSIM proporciona las propiedades termodindmicas de las diferentes

corrientes.

Por lo tanto, se separa el agua previamente condensada para que sea eliminada en forma liquida.
En realidad, existe una pequefia disolucion de los gases en el condensado, pero al ser tan pequefia

(del orden de 10 a 10®) pueden considerarse despreciable.

En la Tabla 11 se muestran los valores de entrada y salida del separador liquido-gas obtenidos

mediante DWSIM.
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Tabla 11. Valores de las corrientes de entrada y salida al separador liquido-gas.

Valores obtenidos de DWSIM Corriente2  Corriente 3 Corriente 4
Fraccidon molar total en fase vapor 0,70 0 1
Fraccién molar total en fase liquida 0,30 1 0

Flujo masico total (kg/s) 44,84 18,69 26,16
Flujo molar total (kmol/s) 3,48 1,04 2,45
Flujo volumétrico total (m3/s) 4,19 0,02 4,17
Fraccion molar total de H; 0,39 3,71E-06 0,56
Fracciéon molar total de CH,4 0,19 4,88E-06 0,27
Fraccién molar total de CO; 0,02 2,15E-04 0,03
Fraccion molar total de CO 0,06 2,11E-07 0,08
Fraccion molar total de H,O 0,30 1,00 3,60E-03
Fraccion molar total de N, 0,04 1,32E-07 0,05
Fraccidon molar en fase vapor de H; 0,56 0 0,56
Fraccion molar en fase vapor de CH,4 0,27 0 0,27
Fraccién molar en fase vapor de CO; 0,03 0 0,03
Fraccion molar en fase vapor de CO 0,08 0 0,08
Fraccién molar en fase vapor de H,O 3,60E-03 0 3,60E-03
Fraccién molar en fase vapor de N, 0,05 0 0,05
Fraccién molar en fase liquida de H; 3,71E-06 3,71E-06 0
Fraccion molar en fase liquida de CH4 4,88E-06 4,88E-06
Fraccion molar en fase liquida de CO; 2,15E-04 2,15E-04 0
Fraccidon molar en fase liquida de CO 2,11E-07 2,11E-07 0
Fraccion molar en fase liquida de H,0 1,00 1,00 0
Fraccion molar en fase liquida de N, 1,32E-07 1,32E-07 0

A la salida del separador L-G, se dispone un adsorbedor de agua, cuya finalidad es separar la
fraccién de agua vapor que ha quedado en equilibrio con el liquido en el separador L-G y que sale

con la corriente gaseosa del mismo.

El adsorbente usado es silica gel, que es altamente selectivo hacia el agua, y se asume que esta
gueda adsorbida en su totalidad y no sale por la corriente de salida nimero 6. Esto implica que
las sucesivas corrientes estan exentas de agua, como indica la ecuacion (20). A su vez, a pesar de
que el lecho puede retener una pequeiia cantidad del resto de componentes, no se tienen en

cuenta en este diseno al ser una cantidad despreciable.

Qu,0,6 = Qn,0,7 = Qn,0,8 = Qn,09 = Qu,0,10 =0 (20)
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donde:

. Qnz0,: caudal volumétrico de H,0 en la corriente nimero i (Nm3/h).

Para cerrar el balance de materia, se ha hecho otra simplificacién. El valor de la pureza que se ha
escogido es 99,999% de hidrégeno en la corriente 8, siendo éste el producto listo para
comercializarlo o utilizarlo en la misma industria donde se ha producido. A efectos practicos, un
0,001% de impurezas en la salida del sistema es despreciable y se puede suponer que no estan

presentes en la corriente de salida del conjunto de lechos, sino que se separan completamente.

Por lo tanto, las cantidades del resto de gases de la mezcla distintos a H, de las corrientes 8,9y

10 son nulas, como se indica en la ecuacion (21).

Qjs =0Qjo=0Qj10=0 (21)

donde:

. Q;: caudal volumétrico del componente j en la corriente nimero i (Nm3/h).

Por ultimo, también se han calculado los caudales masicos y molares de todos los componentes
en cada una de las corrientes. Para el calculo del caudal molar, se ha usado la conversidon de Nm?
a kmol. En condiciones normales (273,15 K; 1 atm), 1 kmol ocupa 22,4 (N)m?3. El célculo queda

definido con la ecuacién (22).

Qj
nj; = — (22)
© conv
donde:
° n;i: caudal molar del componente j en la corriente nimero i (kmol/h).
. Q;;: caudal volumétrico del componente j en la corriente nimero i (Nm3/h).

° conv: valor de la conversién 1 kmol=22,4 Nm?3.
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Por otro lado, para calcular el caudal masico solamente es necesario conocer el peso molecular

de cada compuesto y el caudal molar, como relaciona la ecuacién (23).

mj,l- = le,i . PM] (23)
donde:
. m;;i: caudal masico del componente j en la corriente nimero i (kg/h).
. n;i: caudal molar del componente j en la corriente nimero i (kmol/h).
. PM;: peso molecular del componente j (kg/kmol)

La Tabla 12 muestra el balance de materia global de la instalacion tratada en este TFG. En ella, el
valor del caudal molar de agua de la corriente 4 corresponde con un valor obtenido a partir de la

simulacion realizada con DWSIM.
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Tabla 12. Balance de materia.

Numero de
corriante 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Caudal
volumétrico | 281436,45 | 28143645 | 8371937 | 19771708 | 711,56 | 19700552 | 9700552 | 100000,00 | 97000,00 | 3000,00
(Nm’/h)
ca(‘::::):;:;ar 1256508 | 1256508 | 373776 8827,33 31,77 879556 | 4330,93 446462 | 433069 | 13394
ma':i::‘:z;/h) 161436,16 | 161436,16 | 67279,60 | 9415656 | 571,84 | 9358472 | 8465547 | 892925 | 866137 | 267,88
Caudal
- 2 3 4 5 6 7 8 ) 10
H, 11111111 | 111111,11 0,00 11111111 0,00 111111,11 | 11111,11 | 100000,00 | 97000,00 | 3000,00
CH, 5240347 | 5240347 0,00 52403,47 0,00 5240347 | 5240347 0,00 0,00 0,00
o, 610717 | 610717 0,00 6107,17 0,00 610717 | 6107,17 0,00 0,00 0,00
co 1654846 | 1654846 0,00 16548,46 0,00 1654846 | 1654846 0,00 0,00 0,00
H,0 84430,94 | 8443094 | 8371937 | 711,56 711,56 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
N, 1083530 | 1083530 0,00 10835,30 0,00 1083530 | 1083530 0,00 0,00 0,00
Caudal 1 2 3 4 5 6 7 8 ) 10
(kmol/h)
H, 496069 | 4960,69 0,00 4960,69 0,00 4960,69 496,07 446462 | 433069 | 13394
CH, 233962 | 233962 0,00 2339,62 0,00 233962 | 233962 0,00 0,00 0,00
o, 272,66 272,66 0,00 272,66 0,00 272,66 272,66 0,00 0,00 0,00
co 738,83 738,83 0,00 738,83 0,00 738,83 738,83 0,00 0,00 0,00
H,0 376952 | 376952 | 3737,76 31,77 31,7687 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
N, 483,76 483,76 0,00 483,76 0,00 483,76 483,76 0,00 0,00 0,00
Caudal (kg/h) 1 2 3 4 5 6 7 8 ) 10
H, 992139 | 9921,39 0,00 9921,39 0,00 9921,39 992,14 892925 | 866137 | 267,88
CH, 3743389 | 3743389 0,00 37433,89 0,00 3743389 | 37433389 0,00 0,00 0,00
o, 11997,14 | 1199714 0,00 11997,14 0,00 1199714 | 11997,14 0,00 0,00 0,00
co 20687,15 | 20687,15 0,00 20687,15 0,00 20687,15 | 20687,15 0,00 0,00 0,00
H;0 6785144 | 67851,44 | 6727960 | 571,8367 | 571,8367 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
N, 1354516 | 13545,16 0,00 13545,16 0,00 1354516 | 1354516 0,00 0,00 0,00

En relacion al balance de energia, se han asumido algunas hipétesis y simplificaciones debido a
las limitaciones del simulador empleado. En el primer adsorbedor, se ha definido una separacion
del 100% de agua vapor, mientras que los correspondientes al sistema PSA se ha establecido una

separacidn del 90% de hidrégeno, saliendo puro.

Con respecto a la corriente 5, al estar a 35 °Cy 1 atm compuesta por vapor de agua (humedad)
contenido en el gas inerte empleado en la regeneracién (helio en este caso), el simulador, al
definir que separa solo agua y en su totalidad, ofrece los valores en estado liquido. Para ello, se
ha calculado el caudal de gas inerte que deberia llevar la corriente para que el agua se encuentre
en estado vapor contenido en ella, de manera que la presidn parcial del agua sea igual o menor
a la presion de saturacion, que segun el software EES tiene un valor de 0,05627 bar. Este cdlculo
del caudal se ha realizado de una manera independiente a los valores obtenidos tanto en la
simulacién por DWSIM, como en el balance de materia. Por lo tanto, asumiendo que la presién
parcial es igual a su composicion molar en la corriente, para un valor de 0,05625 bar que es

ligeramente inferior a la presién parcial y cambidandose a valores de composicién masica, se
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obtiene un caudal masico de 0,76 kg/s.

El trabajo intercambiado en el proceso esta relacionado Unicamente con las bombas de impulsion
del agua de refrigeracion de los intercambiadores de calor, asi como con la impulsién del gas de
salida del adsorbedor de silica gel usando un ventilador. El calculo se muestra a modo orientativo,
ya que en la simulacién no se han empleado equipos de impulsién por lo que se ha realizado
aparte. Estos consumos eléctricos se han estimado asumiendo un rendimiento del 80% por cada
equipo y multiplicando el incremento de presién por el caudal a desplazar. Para el caso de las
bombas, el salto de presion es de 1 bar, al haber definido que entra a 2 bar al equipo y estando a
presién atmosférica en el tanque del cual se succiona, mientras que para el caso del ventilador
se ha especificado un valor de 0,07 bar, al considerarse un valor normal para este tipo de trabajo.

Estos valores de intercambio de calor y de trabajo puede observarse en la Tabla 13.

Tabla 13. Intercambio energético del proceso.

Intercambio de calor Intercambio de trabajo n=0,8

IC1 (kW) 6441,49 V1 (kW) 28,31 35,38

IC2 (kW) 45369,40 B1 (kW) 10,30 12,88

IC3 (kW) 13654,10 B2 (kW) 72,70 90,88

Sep L-G (kW) 0,00 B3 (kW) 21,90 27,38
Ads SG (kW) 17,80
Ads PSA (kW) 56,63

Por otro lado, en la Tabla 14, se muestran los valores termodinamicos mdas relevantes
relacionados con el balance de energia de la unidad de purificacidon de hidrégeno por cada
corriente. Los valores, en su mayoria, se ha obtenido de la simulacion obtenida en DWSIM, si bien

existen las limitaciones comentadas anteriormente.

Tabla 14. Valores correspondientes al balance de energia segtin Peng-Robinson.

PENG-ROBINSON

Propiedades

1

2

3

4

5

6

7

8

9

10

p (bar) 15 15 15 15 1,01325 15 1,01325 15 15 15
T(°C) 35 35 35 35 35 35 35 35 35 35
H (kJ/kg) 435,72 -1024,14 -2489,33 22,46 -26,69 22,70 7,75 140,78 140,78 140,78
Cp (ki/(kg-K)) 2,70 3,35 3,92 2,95 1,90 2,95 1,71 14,32 14,32 14,32
u (kg/(m-s)) 1,60E-05 2,23E-04 7,24E-04 1,14E-05 1,02E-05 1,14E-05 1,34E-05 9,17E-06 9,17E-06 9,17E-06
p(kg/m®) 4,95 10,71 993,73 6,27 0,04 6,26 0,79 1,18 1,18 1,18
K (kW/(m-K)) 2,67E-04 1,26E-04 6,24E-04 1,16E-04 1,92E-05 1,17E-04 4,78E-05 1,83E-04 1,83E-04 1,83E-04
m (kg/s) 44,84 44,84 18,69 26,16 0,76 26,00 23,50 2,50 2,41 0,09
m-H (kW) 19538,94 -45925,92 -46513,38 587,47 -20,41 590,09 182,05 351,40 338,71 12,70
Estado ﬂe Vapor Bifasico Liquido Vapor Vapor Vapor Vapor Vapor Vapor Vapor
agregacion
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Por lo tanto, usando los valores de entalpia y caudales mostrados en la Tabla 14, asi como la suma
del calor cedido al exterior por todos los equipos y la potencia mecanica que entra al sistema
propio del consumo eléctrico de los motores de las bombas y ventilador, se puede completar el

balance de energia, cuyos resultados se muestran en la Tabla 15.

Tabla 15. Balance de energia.

(Zmi-Hi)e (kW) 19538,94
(Zmi-Hi)s (kW) -46000,34

Qced (kW) 65539,41

Waport (kW) 166,51

Descuadre BE (kW) 166,38

Como se puede observar, existe un descuadre energético en el sistema, relacionado con el
numero de cifras significativas utilizadas en los calculos, asi como la incorporacién del consumo

eléctrico de los motores, que no estd contemplado en la simulacion.

4.2 DISENO DE EQUIPOS

En esta seccion se realiza el dimensionamiento de los equipos de la instalacidn, especificamente,
el tren de intercambiadores de calor (coolers), el separador liquido-gas, los lechos de adsorciény
los tanques de almacenamiento. Ademas de las ecuaciones y el procedimiento de disefio, los

datos y resultados se mostrardn mediante tablas.

421 TREN DE INTERCAMBIADORES DE CALOR

La corriente de entrada a la unidad de purificacién de hidrégeno tiene una temperatura de 200
°C y debe disminuir hasta 35 °C antes de entrar en el conjunto de los lechos adsorbedores del
sistema PSA. Esto se hace mediante un tren de intercambiadores en serie descritos en el capitulo
anterior. El procedimiento de disefio se hara a un solo intercambiador ya que, al ser del mismo
tipo, la manera en la que se han calculado los parametros es la misma. Por tanto, se explicara
para el primer intercambiador, siendo el proceso extrapolable a los demas, de los que solo se

incluiran algunos detalles particulares.
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En primer lugar, hay que calcular el caudal que circula por cada tubo, que puede hacerse
mediante la ecuacidn (24). Para aplicarla, basta con conocer el nimero de tubos, el nimero de

pasos por ellos y el valor del caudal total que circula, que tiene un valor de 44,84 kg/s.

(7%)
: Nip 24
Mgth = N (24)
pasos
donde:
. mg, 1 caudal masico del gas de sintesis que pasa por cada tubo (kg/s)
° me¢: caudal masico total del gas de sintesis (kg/s)
. Ni: nimero de tubos
. Npasos: NUMero de pasos por tubos

El didametro interno y externo de los tubos, nimero de pasos, nimero de tubos, diametro de la
carcasa y numero de hileras por cada intercambiador, se ha calculado en funcion del calor
transferido y usando las relaciones que se exponen en el libro de la asignatura de Tecnologia
Energética [60] de tal manera que den valores de longitud y velocidades que se asemejen a la
realidad. Las tablas de las cuales se han obtenido estos valores han quedado recogidas en el

Anexo lll: Tablas de Tecnologia Energética (18/19, GIQ-US).

Las propiedades termodinamicas de la corriente de proceso se han obtenido de la simulacion del
proceso realizada en el programa DWSIM, mientras que la corriente de servicio a partir del
programa EES. Los niUmeros adimensionales que aparecen en las correlaciones experimentales
se obtienen a partir de las propiedades de las corrientes que proporciona DWSIM. Asi, por

ejemplo, el nimero de Prandtl se calcula a partir de su definicién, expresado en la ecuacién (25).

_ UG med * CpG,med

Pr (25)
KG,med
donde:
. Pr: nimero de Prandtl
. Ucmed: Viscosidad media del gas de sintesis (kg/(m-s))
. Cpa med: calor especifico medio del gas de sintesis (kJ/(kg:K))

. Kgmed: conductividad térmica del gas de sintesis (kW/(m-K))
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En las Tabla 16 — 18 se encuentran recogidos todos los valores de las propiedades de la corriente

de proceso que circula por cada intercambiador:

Tabla 16. Propiedades de la corriente de proceso en el intercambiador 1

Propiedades de la corriente del proceso (por tubos)
me (kg/h) 161436,16 Valores medios
me (kg/s) 44,84 Ug, med (kg/(m:-s)) | 1,52E-05
M (kg/s) 0,12 Cpomed (kI/(kgK)) | 2,68
Te (2C) 200 Kg,med (KW/(m-K)) | 1,20E-04
Ts (2C) 147 Pr 0,34

Ue (kg/(m-s)) 1,60E-05
Us (kg/(m-s)) 1,45E-05
Cpe (kJ/(kg'K)) 2,70
Cps (kJ/(kg'K)) 2,65
Ke(kW/(m-K)) | 1,26E-04
Ks (kW/(m-K)) | 1,14E-04
Hes (ki/kg) 435,71
Hs (kJ/Kg) 292,07

Tabla 17. Propiedades de la corriente de proceso en el intercambiador 2

Propiedades de la corriente del proceso (por tubos)
me (kg/h) 161436,16 Valores medios
me (kg/s) 44,84 Mo, med (kg/(m-s)) 2,50E-04
M (kg/s) 0,024 CpLmed (kJ/(kg-K)) 4,09
T (2C) 147 Kumed (KW/(m-K)) | 6,81E-04
T. (°C) 90 pL mea (kg/m3) 943,13
Meo (kg/(m-s)) | 1,89E-04 PG, med (kg/m?) 5,55
U (kg/(m:s)) 3,11E-04 Pr. 1,50
Cpe, (kJ/(kg-K)) 4,20 Pe (kg/m?)
Cps. (kJ/(kg-K)) 3,99 920,65
Ke. (KW/(m-K)) | 6,87E-04 ps. (kg/m?)
Ks (KW/(m-K)) 6,75E-04 965,61
He (kJ/kg) 292,0 pe (kg/m?)
Hs (kJ/kg) -719,66 5,61
psc (kg/m?)
5,48
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Tabla 18. Propiedades de la corriente de proceso en el intercambiador 3

Propiedades de la corriente del proceso (por tubos)
me (kg/h) 161436,16 Valores medios
ma (kg/s) 44,84 My med (kg/(m-s)) | 5,17E-04
mw (kg/s) 0,041 Cpumed (k/(kg-K)) 3,95
T. (°C) 90 Kimea (KW/(m-K)) | 6,50E-04
T (°C) 35 pL, med (kg/m?) 979,67
He (kg/(m-s)) | 3,11E-04 PG, med (kg/m?) 5,88
s, (kg/(m:-s)) 7,24E-04 Pr. 3,15
Cpe, (kI/(kg-K)) 3,99 Pe, (kg/m?)
Cps. (kJ/(kg-K)) 3,92 965,62
Ke (kW/(m-K)) | 6,75E-04 ps1 (kg/m?)
Kst (KW/(m-K)) | 6,24E-04 993,73
He (ki/kg) -719,66 Pec (kg/m?)
Hs (kJ/kg) -1024,14 5,48
psc (kg/m?)
6,27

Con respecto a la corriente de servicio, el fluido refrigerante es agua proveniente de una torre de
refrigeracién, previamente tratada, con el objetivo de reducir el ensuciamiento en el lado de
carcasa. El intercambiador se ha disefiado de tal manera que el agua absorba el maximo calor
posible, entrando a una temperatura de 25 °C y un 2 bar y saliendo a 40 °C, limitando el salto
térmico a 15 °C. Por lo tanto, para calcular el consumo de agua, es necesario conocer el drea
disponible que hay en la carcasa para el fluido fluya, teniendo en cuenta el didmetro de la carcasa
y area que ocupan los tubos. Por lo tanto, resolviendo las ecuaciones (26) - (31) se determina el
caudal masico que pasa por cada intercambiador en funcion de los requerimientos térmicos del
proceso en cada equipo.

2
Ashen = 1 DZnen (26)

Vs
Aocup,b = Ngp + Npasos : (Z : Dez,tb) (27)

Adisp = Ashen — Aocup,tb (28)
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donde:

o Q
w = pr ' (Ts,w - Te,w) (29)
My,
= — 30
Qw o (30)
_ Qw
VW - Adisp (31)

my,: caudal masico de agua de refrigeracion por la carcasa (kg/s)

Q: calor intercambiado en el proceso (kW)

Cpw: calor especifico del agua (kJ/(kg-K))

T.w: temperatura de entrada del agua (°C)

T, w: temperatura de salida del agua (°C)

Quw: caudal volumétrico de agua de refrigeracién por la carcasa (m3/s)
pw: densidad del agua de torre a la temperatura media de pelicula (kg/m3)
Adisp: area disponible para que pase el flujo de agua de refrigeracién (m?)
V.: velocidad del agua de refrigeracion en el interior de la carcasa (m/s)
Acarcasa: area interior de la carcasa (m?)

Aocup,to: drea ocupada por los tubos en el interior de la carcasa (m?)
Dcorcasa: didmetro interior de la carcasa (m)

De1w: didmetro exterior de los tubos (m)

Ni: nimero de tubos

Npasos: NUMero de pasos

El objetivo de este sistema de ecuaciones es calcular la velocidad del agua a través de la carcasa,

gue debe tener un valor generalmente comprendido entre 1y 2 m/s.

La potencia térmica que debe ceder el fluido caliente y absorber el frio, asumiendo un

rendimiento del 100%, esta definida por el caudal masico de la corriente de proceso y por la
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diferencia de entalpia que experimenta entre la entrada al intercambiador y la salida. En los
intercambiadores 2 y 3 existe condensacion, si bien el balance de energia en los equipos se ha
realizado teniendo en cuenta las entalpias de las corrientes de entrada y salida, valores que

proporciona DWSIM. Por ello, para calcular el calor cedido por el gas, se utiliza la ecuacién (32):

Q =mg - (He - Hs) (32)
donde:
. Q: calor que cede el gas de sintesis (kW).
. mg: caudal masico total del gas de sintesis (kg/s)
. He: entalpia del gas de sintesis a |la entrada del intercambiador (kJ/kg)
. Hs: entalpia del gas de sintesis a la salida del intercambiador (kJ/kg)

Las propiedades termodindmicas del agua de torre utilizada para refrigerar la corriente del
proceso han sido obtenidas del programa informatico EES a la presién de 2 bar y a la temperatura
media de masa del fluido. Para calcular dicha temperatura, se ha calculado la media aritmética
de las temperaturas a la entrada y a la salida de los dos fluidos, como se indica en la ecuacion

(33).

T, + T
Trimw = = = (33)
2
donde:
. Tmm,w: temperatura media de masa del agua de torre entre la entrada y la salida
(°C)
. T.w: temperatura de entrada del agua de torre a la carcasa (°C)
° T, w: temperatura de salida del agua de torre de la carcasa (°C)

En las Tabla 19 — 21 se muestran las propiedades termodinamicas del agua de refrigeracion a la
temperatura media de masa, calculada con anterioridad, y 2 bar para los tres intercambiadores.
Estos valores son mostrados para los tres intercambiadores y han sido obtenidos mediante EES.

Con ellos, se llevara a cabo el célculo del coeficiente de pelicula en el lado de la carcasa.
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Tabla 19. Propiedades de la corriente de servicio en el intercambiador 1.

Propiedades de la corriente de servicio (por carcasa)

Tew (2C)
Tsw (QC)
Vw (m/s)
Atot, shell (M?)
Aocup, tb (m2)
Adisp (mz)
pw (kg/m?°)
Hw (kg/m-s)
Pr
Kw (kW/m-K)

Cpw (kJ//kg-K)

25
40
1,76
0,099
0,055
0,045
994,90
7,57E-04
5,22
6,07E-04
4,18

Tpared (QC)
Tm, film (QC)

103
67,75

Trom, 6 (2C) 173,5
Trm,w (2C) 32,5
Quol (M?/s) 0,078
mw (kg/s) 77,92
Prs
1,73

Tabla 20. Propiedades de la corriente de servicio en el intercambiador 2

Propiedades de la corriente de servicio (por carcasa)

Tew (2C)

Tow (2C)

Vw (m/s)
Ao, sheil (M?)
Aocup, tb (mz)

Adisp (m?)

pw (kg/m?)
Hw (kg/(m-s))
Pr
Kw (kW/(m-K))
Cpw (kI//(kgK))

25
40
2,04
0,73
0,38
0,36
994,90
7,57E-04
5,22
6,07E-04
4,18

Tpared (QC)
Tm, film (QC)

75,5
54

Toom, 6 (2C) 118,5
Trm, w (2C) 32,5
Quol (M3/s) 0,73
mw (kg/s) 723,08
A (m?) 1,56E-04
Prs
2,41
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Tabla 21. Propiedades de la corriente de servicio en el intercambiador 3

Propiedades de la corriente de servicio (por carcasa)
Tew (2C) 25 Trm, 6 (2C) 62,5 Toared (2C) 47,5
Tsw (2C) 40 Toom, w (2C) 32,5 T, film (2C) 40
Vw (m/s) 0,84 Quol (M3/s) 0,22
Aot shell (M?) 0,81 mw (kg/s) | 217,61
Accup, o (M?) 0,55 Aw(m?) | 4,38E-04
Adisp (M?) 0,26
pw (kg/m?3) 994,90
pw (kg/(m-s)) 7,57E-04
Pr 5,217 Prs
Kw (kW/(m-K)) 6,07E-04 3,80
Cpw (kJ//(kg-K)) 4,18

Sin embargo, el nimero de Prandtl en la superficie (Prs) ha sido calculado a 2 bar y a la
temperatura de media de la superficie de acuerdo con la correlacién usada para los
intercambiadores 2 y 3. Para calcular esta temperatura se ha hecho la media aritmética de la
temperatura media de masa del agua, obtenida mediante la ecuacién (33), y la temperatura

media de masa del gas de sintesis. Estos calculos quedan definidos con las ecuaciones (34) y (35).

Toe+ T
Tmm,G = &8 2 26 (34)
Tomw + Tiime
Tpared — w (35)

Para el disefio de intercambiadores, los dos pardmetros mas importantes que habra que
optimizar son el drea de transferencia y el coeficiente global de transferencia de calor, es decir,
disminuir el area para reducir costes, maximizando el coeficiente para que el proceso transfiera

mas calor para un mismo disefio.

Con respecto al drea de transferencia, por convenio suele establecerse el drea exterior de los
tubos y depende de cudntos tubos tenga el intercambiador, el didametro exterior de los mismos

y su longitud. Se puede calcular mediante la ecuacion (36):
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Ag =1 Dopp - L+ Ny (36)
donde:
. Ac: drea de transferencia del calor; por convenio, la externa de los tubos (m?)
. Dew: didmetro exterior de los tubos (m)
. L: longitud del intercambiador (m)
° Ni: nimero de tubos

Para calcular el 4rea, se usa la ecuacion (43), que expresa la transferencia del calor mediante el

método de la diferencia de temperatura media logaritmica:

Q=A-U-F-DTLM (37)
donde:
. Q: calor transferido en el proceso (kW)
. A: drea de transferencia del calor (m?)
. U: coeficiente global de transferencia del calor (kW/(m?K))
. F: factor de correccion del area (-).
° DTLM: diferencia de temperatura media logaritmica (°C)

Al conocerse las temperaturas de entrada y salida al intercambiador, tanto del fluido de proceso

como de servicio, la DTLM queda determinada a partir de la ecuacién (38):

= AT (38)
n(ATZ)
donde:

. DTLM: diferencia de temperatura media logaritmica (°C)

. AT.: diferencia de temperaturas en la seccién 1 (°C)

. AT.: diferencia de temperaturas en la seccion 2 (°C)
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Las secciones 1y 2 del intercambiador se definen como las de entrada y salida (Figura 15).

1 2 |
. ™ !
|
I

[

Lt Lt
! |
|
1

Figura 15. Diagrama de un intercambiador

El calculo del factor de correccion F se obtiene resolviendo la ecuacion (42), donde previamente
se ha debido de calcular los parametros R, P y D, usando las ecuaciones (39), (40), y (41),

respectivamente.

AT,
R = —~carc (39)
ATy
AT,
p=—2 (40)
ATméx
D = (14 R?)'/? (41)
D - an
F= 1—P (42)
(1—R)-L —P-(1+R-D)
—P-(1+R+D)
donde:
. R: parametro necesario para calcular F
. P: parametro necesario para calcular F
° D: parametro necesario para calcular F
. F: factor de correccidn de la ecuacion de transferencia
. ATearc: diferencia de temperatura del fluido que circula por la carcasa (°C)
° ATy diferencia de temperatura del fluido que circula por los tubos (°C)

. AT e diferencia de temperatura maxima entre ambos fluidos (°C)
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Una vez calculado el factor de correccion F (ecuacion (42)) y la diferencia media de temperatura
logaritmica DTLM (ecuacidn (38)), solo queda por calcular coeficiente global de transferencia del

calor, U, para poder determinar el valor del area de transferencia, mediante la ecuacién (37).

El coeficiente global de transferencia del calor (U) depende tanto de las caracteristicas
estructurales del intercambiador como de las condiciones del proceso. Influyen factores como el
didmetro de los tubos y su espesor, asi como el material del que esta construido, que debe de ser

un buen conductor térmico para facilitar el intercambio energético en el menor tiempo posible.

Con respecto a las condiciones de los fluidos, una mayor velocidad de circulacién aumenta el
intercambio, porque aumenta el coeficiente de pelicula o de conveccidn. Asimismo, también
depende los fluidos que se utilizan en el proceso. La ecuacién (43) es la utilizada para el célculo

de Ues:

1

A, ( 1 , 1  Fsi Fs, Ln(De,ev/Diep) ) (43)
e h'lAl he'Ae Ai Ae Z.H.KaCGTO.L.Ntb

gue simplificada resulta ser la ecuacion (44).

1
U= 1 1 Fs; | Fs, . Ln(Desp/Dicp) (44)
Decs " (- Do Pe Dogp Di,tlb * De,teb T Kacoro )
donde:
. U: coeficiente global de transferencia del calor (kW/(m?-K))
° Ac: érea de transferencia del calor; por convenio, la exterior de los tubos (m?)
. Aj: &rea interna de transferencia del calor (m?)
. h:: coeficiente de pelicula del lado de los tubos (kW/(m?K))
° he: coeficiente de pelicula del lado de la carcasa (kW/(m?K))
. Fs;: factor de ensuciamiento del lado de los tubos (m?2-K/kW)
. Fse: factor de ensuciamiento del lado de la carcasa (m?K/kW)

° De1w: didmetro exterior de los tubos (m)
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. D;w: didmetro interior de los tubos (m)

. Kacero: conductividad térmica del acero al carbono (kW/(m:-K))
. L: longitud del intercambiador (m)

. Ng: nimero de tubos

Los valores de los factores de ensuciamiento empleados en el calculo de U se han obtenido de

tabla mostrada en el Anexo lll: Tablas de Tecnologia Energética (18/19, GIQ-US).

En la ecuacidn (44) todos los datos son conocidos excepto los coeficientes de pelicula. En su
calculo intervienen la geometria de los tubos y su configuracidon dentro del intercambiador, los
caudales que circulan por el intercambiador, las temperaturas de entrada y salida de los dos

fluidos y las propiedades termodinamicas de estos evaluadas a su correspondiente temperatura.

Calculo del coeficiente de pelicula interno

Se obtiene a partir del numero adimensional de Nusselt, que relaciona el calor transferido por

conveccidn con el transferido por conduccién. Se define mediante la ecuacién (45):

D:
Nu = h; - —* (45)
G,med
donde:
. Nu: nimero de Nusselt
. hi: coeficiente de pelicula del lado de los tubos (kW/(m?:K))
. D;w: didmetro interior de los tubos (m).
° Kg med: conductividad térmica del gas de sintesis (kW/(m-K))

Para el calculo del nimero de Nusselt se utilizan correlaciones diferentes segin los
intercambiadores. En el primero, se usa la correlacidn de Dittus-Boelter para un flujo interno a
través de un conducto circular y con conveccion forzada. Esta correlacion es aplicable para un
flujo turbulento completamente desarrollado, con un nimero de Reynolds superior a 10000, un
numero de Prandtl comprendido entre 0,6 y 160 y una relacién L/D mayor a 10. Dicha correlacion

se expresa mediante la ecuacion (46).
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donde:

Nu = 0,023 - Re*/> . pr™ (46)

Nu: nimero de Nusselt
Re: nimero de Reynolds
Pr: nimero de Prandtl

n: parametro igual a 0,3 cuando la temperatura media de masa es superior a la

superficial.

El nimero de Prandtl se obtiene a partir de las propiedades del fluido evaluadas a su temperatura

media de masa, como se indicd en la ecuacién (25). Por otro lado, el nimero de Reynolds se

calcula mediante la ecuacién (47):

donde:

4-m
Re = L (47)
T - Ditp * UG mea

Re: nimero de Reynolds
Mg, caudal masico del gas de sintesis que pasa por cada tubo (kg/s)
D;w: diametro interior de los tubos (m). En este caso, la dimensidn caracteristica.

Uemed: Viscosidad media del gas de sintesis (kg/(m-s))

Los resultados obtenidos tras aplicar las ecuaciones anteriores para calcular el coeficiente de

pelicula interno para el intercambiador 1 se muestran en la Tabla 22.

Tabla 22. Resultados del cdlculo del coeficiente de pelicula interno para el intercambiador 1.

Calculo de coeficiente de pelicula int

Re 770587,90

n 0,30

Nu 851,59
hi (KW/(m?K)) 7,58
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Por otro lado, para el segundo y el tercer intercambiador se usa la correlacién de Akers, Deans y
Crossers, que tiene en cuenta la condensacion de vapor de agua en la corriente que circula por el
interior de los tubos. Es aplicable para un flujo anular, medio y con una temperatura superficial

constante. La correlacidon se muestra en la ecuacion (48).

Nu = C - Re™ - Pr,/> (48)
donde:
° Nu: nimero de Nusselt
. Re: nimero de Reynolds
. Pr;: nimero de Prandtl de la fase liquida
. C: parametro igual a 0,0265 si Re es superior a 5:10%y de 5,03 si es inferior
. n: pardmetro igual a 0,8 si Re es superior a 5-10%y 0,333 si es inferior

Al igual que en el caso anterior, el nUmero de Prandtl se ha calculado usando la ecuacién (25)
pero en base a sus propiedades termodinamicas correspondientes a la fase liquida, de acuerdo
con la correlacion usada para los el calculo del coeficiente de pelicula interno en los
intercambiadores 2 y 3. Estas propiedades se han obtenido del simulador DWSIM vy

representadas en las Tabla 20 y 21.

A continuacién, es necesario calcular el nimero de Reynolds usando la ecuacion (49) que usa el
flujo masico superficial equivalente por tubos de la corriente, calculado con la ecuacién (50),
teniendo en cuenta el caudal masico superficial de liquido y el de gas, calculados mediante las
ecuaciones (51) y (52). Para ello, se requiere el valor de la seccion transversal de los tubos, segun
la ecuacién (53) y el valor del titulo de vapor (x), que indica fraccién de vapor que hay en la
corriente, de modo que x=1 significa que todo esta en fase vapor y x=0 que esta es fase liquida.
El valor empleado es la media aritmética entre el titulo de vapor en la entrada y el de la salida,

como se expresa en la ecuacién (54).

Re = Ge 'Di,tb
K1 med (49)
pr\'/?
6. =6, + 6o+ (52) (50)
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G, = % (1 —xy) (51)
th
Ge = %’Z’ “Xm (52)
Awy =7 Dl (53)
Xm = (X + Xg) % (54)
donde:
. Xm: valor medio del titulo de vapor entre la entrada y la salida
. Xe: titulo de vapor a la entrada
. Xs: titulo de vapor a la salida
° myp: flujo masico total que circula por los tubos (kg/s)
. G.: flujo masico superficial del liquido (kg/(s-m?))
. Ge: flujo masico superficial del gas (kg/(s‘m?))
° Aw: area de la seccidn transversal de los tubos (m?)
. pu: densidad de la fase liquida (kg/m3)
. pe: densidad de la fase gas (kg/m?3)
. Re: nimero de Reynolds
. D;w: didmetro interior de los tubos (m)
° Umed: Valor medio de la viscosidad de la fase gas entre la entrada y la salida

(kg/(m-s))

Los valores de los titulos de vapor para los intercambiadores 1y 2 se muestran en las Tabla 23 y
24 respectivamente, mientras que el resultado del cilculo del coeficiente de pelicula interno para

ambos intercambiadores aparece en las Tabla 25y 26.
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Tabla 23.Valores del titulo de vapor en el intercambiador 2

Xe 1
Xs 0,76

Xm
0,87

Tabla 24. Valores del titulo de vapor en el intercambiador 3

Xe 0,76
Xs 0,70

Xm
0,72

Tabla 25. Resultados del cdlculo del coeficiente de pelicula interno para el intercambiador 2

Calculo de coeficiente de pelicula int
G (kg/(s'm?)) 20,09
Ge (kg/(s'm?)) 131,13
Ge (kg/(s'm?)) 1730,01
Re 97702,96
C 0,027
0,80
Nu 297,81
hi (kW/(m?K)) 14,39

Tabla 26. Resultados del cdlculo del coeficiente de pelicula interno para el intercambiador 3

Calculo de coeficiente de pelicula int
G (kg/(s'm?)) 26,54
Gg (kg/(s'm?)) 67,77
Ge (kg/(s'm?)) 901,412
Re 41170,71
C 5,03
0,33
Nu 254,52
hi (kW/(m?K)) 7,00

Calculo del coeficiente de pelicula externo

El calculo del coeficiente de pelicula externo es el mismo para los tres intercambiadores. En este
caso influye la geometria externa de los tubos y su estructura dentro de la carcasa. El nimero de

Nusselt se calcula segun la ecuacién (50):
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Nu=h 50
'K, (50)
donde:
. Nu: nimero de Nusselt
° he: coeficiente de pelicula del lado de la carcasa (kW/(m?K))
. Dew: didmetro exterior de los tubos (m). En este caso, la dimensidn
caracteristica.
. Kw: conductividad térmica del agua de refrigeracion (kW/(m-K))

Para obtener el valor de Nu, se ha elegido la correlacién de Zhukauskas para un flujo externo con
un banco de tubos, con conveccién forzada. La correlacion se expresa con la ecuacion (51). Hay
gue recordar que la configuracién de los tubos en el interior se ha disefio de manera que sea
cuadrada y con una longitud de paso tanto longitudinal como transversal de un 25% superior al
didmetro exterior de los tubos. Ademas, para este calculo también se tendra que tener cuenta el
numero de hileras de tubos en la seccion del intercambiador. Esta ecuacion es aplicable para un

valor de Reynolds comprendido entre 10% y 2:10° y un valor del niimero de Prandtl comprendido

entre 0,7 y 500.
Pr\Y/*4
Nu=Cy-C,-Re™- Pro36. (—) (51)
Pry
donde:
) Nu: nimero de Nusselt.
. C1: coeficiente relacionado con la distribucion de tubos. Para los
intercambiadores disefiados, tiene un valor de 0,27.
° C2: coeficiente relacionado con el nimero de hileras de tubos. Para los
intercambiadores disefiados, tiene un valor de 1.
° m: coeficiente relacionado con la distribucion de tubos. Para los

intercambiadores disenados, tiene un valor de 0,63.
. Re: nimero de Reynolds.

. Pr: nimero de Prandtl.
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Todas las propiedades termodinamicas requeridas se han obtenido del programa informatico EES
evaluadas a 2 bar y a la temperatura media de masa del agua que, como se calculé mediante la
ecuacion (33), tiene un valor de 32,5 °C. En cambio, como se explico con anterioridad, el valor de
Pr; ha sido evaluado a 2 bar y a la temperatura de la superficie, calculada mediante la ecuacidn

(35).

El nimero de Reynolds del flujo de agua de refrigeracion a través de la carcasa se ha calculado en

este caso mediante la ecuacion (52):

Doty - Wi
Re = Pw *Letp ' Vw (52)
Hw
donde:
. Re: nimero de Reynolds.
. pw: densidad del agua a la temperatura media de pelicula (kg/m3).
. Dew: didmetro exterior de los tubos (m). En este caso, la dimension
caracteristica.
. V..: velocidad del agua en el interior de la carcasa (m/s).
. Uw: viscosidad del agua (kg/(m-s)).

Las Tabla 27 — 29 muestran los resultados obtenidos para el calculo del coeficiente de pelicula

externo para los distintos intercambiadores

Tabla 27. Resultados del cdlculo del coeficiente de pelicula externo para el intercambiador 1

Calculo de coeficiente de pelicula ext
Re 41992,66
C1 0,27
c2 0,99
m 0,63
Nu 521,90
he (kW/(m?K)) 16,62
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Tabla 28. Resultados del cdlculo del coeficiente de pelicula externo para el intercambiador 2

Calculo de coeficiente de pelicula ext
Re 42625,72
C1 0,27
C2 1
m 0,63
Nu 490,08
he (kW/(m?2K)) 18,74

Tabla 29. Resultados del cdlculo del coeficiente de pelicula externo para el intercambiador 3

Calculo de coeficiente de pelicula ext
Re 27943,89
c1 0,27
C2 1
m 0,63
Nu 335,06
he (kW/(m?K)) 8,01

Calculo del coeficiente global de transferencia de calor

Usando las ecuaciones (37), (36) y (44) se puede obtener el drea total de transferencia y del
coeficiente global de transferencia de calor para cada intercambiador de calor. Los resultados

obtenidos se muestran en las Tabla 30 - 32.

Tabla 30. Resultados del cdlculo del drea y el coeficiente global de transferencia de calor para el

intercambiador 1

Calculode Ay U
U (kW/(m?K)) 0,99
A (m?) 46,93
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Tabla 31. Resultados del cdlculo del drea y el coeficiente global de transferencia de calor para el

intercambiador 2

Calculode Ay U
U (kW/(m2K)) 1,50
A(m?) 367,32

Tabla 32. Resultados del cdlculo del drea y el coeficiente global de transferencia de calor para el

intercambiador 3

Calculode Ay U
U (kW/(m?K)) 1,25
A (m?) 702,41

Por ultimo, conocido el valor del area, se puede calcular la longitud de los tubos, L, de los
intercambiadores mediante la ecuacion (36). Este valor, segun las recomendaciones de disefio de
intercambiadores expuestas en [60] debe ser de entre 5 y 10 veces el valor del didmetro de la

carcasa, requisito que se ha cumplido en los tres equipos.

4.2.2 SEPARADOR LiQUIDO-GAS

Para el dimensionamiento del separador liquido-gas vertical colocado aguas abajo del
intercambiador de calor se ha seguido una metodologia ampliamente conocida segun se describe

en [51].

Las condiciones de la corriente de entrada al separador se indican en la Tabla 10, ubicada en la

seccion 3.3.2 de la memoria descriptiva.

En primer lugar, es necesario calcular la velocidad terminal de las gotas de liquido contenidas en

la corriente de entrada al equipo. Para ello, se utiliza la ecuacién (53):

1

U, = 0,07 - (M)E (53)
Pv
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donde:

. Ut velocidad terminal del liquido (m/s)
. pu: densidad de la fase liquida (kg/m3)
. pv: densidad de la fase gas (kg/m3)

Para facilitar la separacidn del agua del resto de componentes gaseosos de la mezcla, se opta por
incorporar un demister o eliminador de nieblas que capture las potenciales gotas de liquido que
escapen por la parte superior del separador. Por ello, el valor de la velocidad del liquido se hace

corresponder con el de la velocidad terminal, como se muestra en la ecuacion (54):

Us = U, (54)
donde:
° Us: velocidad terminal del liquido corregida (m/s)
° Ue: velocidad terminal del liquido (m/s)

A partir de la velocidad terminal se puede calcular el didmetro minimo del separador, mediante

la relacién que aparece en la ecuacion (55).

4- Qg
Dpin = 7 U, (55)
donde:
. Dmin: diametro minimo del separador (m)
. Qg: caudal de la fase gas (m?/s)
° Us: velocidad terminal del liquido corregida (m/s)

El tiempo de retencion del liquido dentro del separador se fija en 10 min, por lo que el volumen

gue ocupa el liquido se obtiene a partir de la ecuacién (56):

V, =Q - (ty - 60) (56)
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donde:
. V.: volumen que ocupa la fase liquida en el separador (m3)
. Qu: caudal de la fase liquida (m?3/s)
. ty: tiempo de retencién de la fase liquida (min).

El nivel de la fase liquida puede calcularse segun la ecuacion (57):

H Ve
L= T 2 (57)
7D
donde:
° H.: nivel de la fase liquida (m)
. V.: volumen ocupado por la fase liquida (m?3)
° D: didmetro de disefio del separador (m)

En la metodologia, se propone una altura entre el nivel del liquido y la entrada de la corriente por
la boquilla (H;) que debe ser el mayor valor de entre Dmin/2 y 0,6 m, mientras que entre la boquilla
y la rejilla colocada para retirar aerosoles (H>) es el mayor valor de entre Dminy 1 m. Ademas, hay
gue tener en cuenta que, si se requiere colocar un interruptor de nivel, hay que dejar un espacio
(Hs) de 0,3 m. Por su parte, la colocacién de la rejilla también necesita 0,4 m (Ha)
aproximadamente para su desempefio. Todos ellos son valores que hay que tener en cuenta para

el calculo final de la altura del equipo, expresado en la ecuacion (58).

Htotal = HL + Hl + H2 + H3 + H4, (58)

Los resultados obtenidos tras aplicar las ecuaciones anteriores y resolver el disefio del separador

L-G se muestran en la Tabla 33.
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Tabla 33. Resultado del disefio del separador liquido-gas

Calculos de disefio

Ut (m/s) 0,88
Us (m/s) 0,88
Drmin (M) 2,46
Hcontrolador (M) 0,30
Hsalida gas (M) 0,40
Hencima boquilla (M) 2,46
Hboquitia (M) 1,23
ty (min) 10,00
Vi (m3) 11,28

H. (m) 2,38
Hiotal (M) 6,76

423 ADSORBEDOR DE SILICA GEL

El dimensionamiento de los adsorbedores, tanto el de silica gel y como de los que componen el
sistema PSA, se han realizado en base a articulos publicados en revistas cientificas. En el caso del
lecho de silica gel empleado para eliminar el vapor de agua de la corriente de gas, se ha utilizado

el documento [61].

A la hora de hacer un escalado de un estudio experimental para implantar sus resultados en la
industria hay que tener en cuenta una serie de aspectos. En primer lugar, las condiciones de
operacion reproducidas en el experimento deben ser las mismas que las que se desean implantar
a escala industrial, esto es, misma temperatura y presién, asi como la composicién del gas a

tratar.

Para realizar el disefio del adsorbedor de silica gel se ha tomado como referencia el articulo
anteriormente citado, asumiendo una serie de limitaciones que condicionan los resultados
finales del disefio final del adsorbedor. Por lo tanto, aunque el procedimiento seguido es el
correcto, para obtener unos resultados mas realistas habria sido necesario haber realizado una
experiencia en laboratorio para permitir un posterior escalado en las mismas condiciones

operativas.

La primera diferencia que se tiene reside en el gas portador, que para el gas tratado en el

experimento es helio, mientras que en el gas industrial se trata de una mezcla de metano, didxido
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de carbono, mondxido de carbono, hidrégeno y nitrédgeno procedente de una etapa de steam
reforming. Ambos gases tienen propiedades y pesos moleculares distintos que afectan al calculo

y disefio de la columna.

Por otro lado, las condiciones operativas de presion y temperatura también difieren (Tabla 34 y

35).

Tabla 34. Condiciones de operaciones del estudio experimental

p (bar) 1,24
T (K) 293

Tabla 35. Condiciones de operaciones del caso industrial

p (bar) 15
T (K) 308

Ademas, la cantidad de adsorbato (vapor de agua) en la corriente tratada es distinta para ambos

casos (Tabla 36).

Tanto la diferencia entre los valores de presién y temperatura, como en la composicién de la
corriente gaseosa hace que no pueda cumplirse un requisito fundamental en el escalado de
torres de adsorcién: mantener un caudal masico superficial de adsorbato constante. De esta
manera, la longitud del lecho sin usar, que se explicard mds adelante, no se mantiene

estrictamente constante y no seria la misma en ambos casos.

Tabla 36. Comparativa de los valores de composicion del gas experimental y el industrial

Composicidn experimental Composicion industrial

%vol %masa %vol %masa

Gas portador 98,47% 93,46% 99,64% 99,39%
H.O 1,53% 6,54% 0,36% 0,61%

A continuacién, se decribe del procedimiento de cdlculo para el escalado de los valores

experimentales, una vez comentadas las diferencias y limitaciones del mismo.
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En primer lugar, son necesarios conocer los valores de los caudales masicos tanto del gas
experimental como del industrial. En la Tabla 37 se muestran los valores experimentales

recogidos del articulo [61].

Tabla 37. Datos experimentales

Qexp (SLPM)  Qexp (m3/s) Dexp (M) Acxp (m?)
1,92 0,00002654 0,02 0,00031416
po(g/cm®)  po(kg/m?)
0,854 0,854
P.2 (bar) 0,019 Lexp (M) 0,15

Mediante la ecuacion (59) se obtiene la fraccién molar o volumétrica del agua en la corriente.

By® = Pexp - Xw (59)
donde:
. P.°: presion de vapor del agua en las condiciones del experimento (bar)
. Pexp: presion de la corriente gaseosa en el experimento (bar)
. Xw: fraccion molar o volumétrica de agua en el experimento.

A partir de la composicion volumétrica de la corriente y del caudal volumétrico total, puede
obtenerse el caudal volumétrico individual de cada componente. En unidades masicas, se ha

utilizado la ecuacién (60).

= .R-T
M, (60)

donde:

. P: presion de la corriente gaseosa (atm)

. Q;: caudal volumétrico del componente i (m3/s)
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. mi: caudal masico del componente i (kg/s)
. PM;: peso molecular del componente i (kg/mol)
. R: constante universal de los gases ideales (atm-L/(mol-K))

Los resultados obtenidos para el cdlculo del caudal masico de cada componente del gas
experimental (He y H>0) se encuentran recogidos en la Tabla 38. Una vez obtenidos, se procede
al calculo del area y del didmetro de la columna industrial. Este escalado se lleva a cabo
asumiendo que la velocidad superficial en ambos casos es la misma. Por lo tanto, haciendo uso

de las ecuaciones (61) - (63) se puede conocer sus valores.

Qind — Qexp (61)
Aind Aexp
4
Aexp = T ) Dexp (62)
4
Aina = = Ding (63)

donde:

. Qina: caudal volumétrico de la corriente industrial (m3/s)

. Qexp: caudal volumétrico de la corriente experimental (m?/s)

° Aing: area de la seccidn transversal del lecho industrial (m?)

. Aexp: drea de la seccidn transversal del lecho experimental (m?)
. Dinq: didmetro de la columna industrial (m)

° Deyp: didametro de la columna experimental (m)

El caudal volumétrico del gas industrial ha sido calculado usando la ecuacién de los gases ideales.
Se ha usado esta ecuacion de estado por dos motivos fundamentales. El primero de ellos, porque
al no estar a una presion excesivamente alta, la diferencia en los valores obtenidos con respecto
a otra ecuacion de estado mas precisa (como la de Peng-Robinson usada en la simulacién) es muy
pequefia y despreciable en los resultados finales. La segunda, porque al haberse realizado los

calculos en hojas de célculos, su facilidad de uso compensa las minimas diferencias con los valores



76

Memoria de célculo

obtenidos en la simulacién. A modo de ejemplo, el caudal volumétrico de la corriente de entrada
a este adsorbedor siguiendo la ecuacion de estado de Peng-Robinson y obtenido mediante el
simulador es de 4,17 m3/h, mientras que el valor obtenido en la hoja de célculo usando gases

ideales es de 4,20 m3/h, lo que representa un error relativo de 0,72%.

Para el calculo de la longitud de la columna, es necesario conocer los caudales indviduales de los
componentes, tanto en condiciones experimentales como industriales, asi como la curva de
ruptura experimental. De ella se obtendrd la informacién sobre los tiempos de ruptura y
estequidometrico necesarios para calcular la capacidad de adsorcion del adsorbente (silica gel, en

este caso).

La longitud real de la columna industrial se calcula como la suma de la longitud del lecho sin usar
y lalongitud del lecho en el momento de parar la operacion de adsorcion (ruptura), como expresa

la ecuacion (64).

L=LUB+ LES (64)
donde:
. L: longitud real de la columna industrial (m)
. LUB: longitud del lecho sin usar (m)
. LES: longitud del lecho en el punto de ruptura (m)

La longitud del lecho sin usar (LUB) se calcula usando los valores experimentales y se asume que

es la misma que para el caso industrial. Se calcula usando la ecuacidn:

Ap,i
LUB = Lexp - (1 = _l (65)
S,
donde:

. LUB: longitud del lecho sin usar (m)
. Lexp: longitud del lecho experimental (m)
. gsi: capacidad de adsorciéon en el momento de ruptura experimental
(kg|/ kgadsorbente)

. gs,: capacidad de adsorcién en el momento de equilibrio (kgi/kgadsorbente)
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Los valores de la capacidad de adsorcién para estas condiciones experimentales se pueden
obtener conociendo los caudales masicos de cada componente, sus tiempos de ruptura y
estequiomeétricos, la densidad aparente del lecho, el area de la seccidn transversal y la longitud
de la columna, todos ellos referidos al caso experimental. Por lo tanto, aplicando las ecuaciones

(66) y (67) se pueden conocer los valores de gy y Gs.

Meyx,i* tb,i
Qv =57 (66)
' Aexp ' Lexp “Pp
mexp,i : ts,i
Asi = 1o L. o (67)
exp " Lexp " Pp
donde:
. gsi: capacidad de adsorciéon en el momento de ruptura experimental
(kgl/ kgadsorbente)
° gs,: capacidad de adsorcidn en el momento de equilibrio (kgi/kgadsorbente)
. Mexp,i- caudal masico experimental del componente i (kg/s)
. ty,- tiempo de ruptura del componenteii (s)
. t;i: tiempo estequiométrico del componente i (s)
° Aexp: drea de la seccién transversal del lecho experimental (m?)
. Lexp: longitud del lecho experimental (m)
o pp: densidad aparente del lecho (kg/m3)

Los resultados tanto de las capacidades de adsorcién, como de la longitud de lecho sin usar

anteriormente comentada pueden verse en la Tabla 38.

Para conocer los tiempos de ruptura y estequiométricos del caso experimental es necesario
disponer de la curva de ruptura, que se encuentra en el articulo de referencia. En las condiciones
del experimento, la adsorcidn se realizdé en una columna de 15 cm de longitud y un didmetro
interior de 2 cm, pasando a través de ella un caudal de 1,92 SLPM. Por otro lado, la temperatura
del proceso fue de 20 °C mientras que la presién se fijé en 1,24 bar. El gas de entrada estaba
compuesto en un 1,53 % de vapor de agua y un 98,47 % de He en volumen, que era el gas

portador inerte en el proceso de adsorcion.
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En cuanto a la curva de ruptura de adsorcién, se muestra en la Figura 16 junto a otras experiencias
realizadas en otras condiciones operativas. El caso elegido como referencia para el disefio de la

columna corresponde con el denominado como Run Al.

ORun Al 4 Run AS D Run A6

Time (h)

Figura 16. Curva de ruptura experimental del proceso de adsorcion

El tiempo estequiométrico es 7,97 h mientras que el de ruptura es 5,61 h, valores calculados

mediante interpolacién lineal y justificados mas adelante.

En la Figura 17 se muestra la curva de ruptura para la regeneracion. En ella, se puede observar
gue un lecho experimental tarda aproximadamente 24 h en regenarse completamente y
guedarse exento de humedad en condiciones para volver a adsorber. En este caso, la prueba

usada como referencia es la denominada como Run D1.

®RunD1 *RunD3 < RunD4

0.8 4%

Time (h)

Figura 17. Curva de ruptura experimental del proceso de regeneracion
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Con respecto al gas industrial, existen una serie de diferencias importantes al usado en el
experimento, que influyen directamente en los valores obtenidos en el disefio de la torre, por lo

gue se han asumido simplificaciones, como se ha mencionado antes.

Estd compuesto por hidrégeno (56,2%), didxido de carbono (3,09%), mondxido de carbono
(8,37%), nitrégeno (5,48%), metano (26,5%) y vapor de agua (0,36%). Por lo tanto, se ha asumido
que la mezcla se comporta como si estuviese compuesto por dos gases: vapor de agua en un
0,36% y el gas portador, formado por el resto de gases, con una composicién total de 99,64%,

todos ellos valores volumétricos o molares.

Para una mejor visualizacién de la curva, se ha usado una herramienta web llamada Web Plot
Digitizer con la que, estableciendo los ejes sobre la grafica y marcando la curva con puntos, se
pueden obtener los valores de la misma tanto en el eje de abscisas como en el de ordenadas.
Dichos valores se recogen en el Anexo I: Curva de ruptura del adsorbedor de silica gel. El valor del
tiempo estequiométrico corresponde con el tiempo para el que la concentracién de salida es la
mitad que la concentracién de la entrada, mientras que el tiempo de ruptura se ha definido como
el tiempo correspondiente al momento en el que la concentracién de salida corresponde a un

0,1% que la de la entrada.

Para esos valores de concentracidn, se ha obtenido el valor de los respectivos tiempos
observando el anexo citado anteriormente y realizando una extrapolacion lineal, cuyos

resultados se recogen en la Tabla 38.

Por ultimo, es necesario calcular el valor de la longitud del lecho industrial en el punto de ruptura
(LES). La formula utilizada es similar a la que se usé en cdlculos anteriores, pero empleando

valores industriales. Por ello, para el calculo de LES se ha empleado la ecuacién (68).

Ming,i * ting,i

LES = (68)
Aind *Qs,i* Pb
donde:
° LES: longitud del lecho completamente saturado (m)
. Ming,i: caudal mdsico industrial del componente i (kg/s)
. ty,ing,- tiempo de ruptura industrial del componente i (s)

. Aing: drea de la seccion transversal del lecho industrial (m?)
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. gsi: capacidad de adsorcién en el momento de equilibrio (kgi/kgadsorbente)

. pb: densidad aparente del lecho (kg/m3)

Todos los célculos anteriormente citados se recogen en la Tabla 38.

Tabla 38. Resultados del disefio de la columna de silica gel

Silica Qs,i Ob,i LUBi LES;
Mi, exp (k&/S) M, ina (kg/s ts,i (s g th,i (S ' i Os,i
(0ligely 5,32E-06 25,00 0 0 0 0 0 0 0
H,O 3,73E-07 0,16 28681,13 0,27 20182,93 0,19 0,70 0,04 1,22

Por ultimo, en la Tabla 39 se muestra el valor final de la longitud de la columna, segun la ecuacion
(64), y del diametro, segln la ecuacion (63). El valor de la longitud obtenido tras resolver la
ecuacion anterior se ha aumentado un 30%, con la finalidad de adoptar un disefio conservador

gue solvente las limitaciones y simplificaciones del método empleado.

Tabla 39. Diametro y longitud del lecho industrial

Ltot (m) 1,640
Dind (m) 7,955

424 ADSORBEDORES DEL SISTEMA PSA

Para el disefio de los adsorbedores del sistema PSA, cuyo procedimiento de calculo es muy similar
al explicado en la seccién anterior, se han tomado los valores experimentales del articulo de J
Yangy C-H Lee [52]. En base a los valores publicados en este articulo, se ha realizado el estudio y
diseio de la columna industrial, pero asumiendo un disefio conservador en el que el adsorbedor
estd formado por un lecho multicapa de manera que los componentes son adsorbidos uno a uno

y no simultdneamente como muestra el articulo.

El disefio de la columna para este tipo de adsorcidn requeriria la resolucion de un sistema de
ecuaciones diferenciales en derivadas parciales, procedimiento que no se ha seguido por su

complejidad, asumiendo un disefio mas simple, pero, al mismo tiempo, conservador.
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Al igual que en el caso del lecho con silica gel, al no disponer de datos experimentales que
reproduzcan el caso industrial en un laboratorio, hay ciertos aspectos que no se han podido
ajustar correctamente a la hora de hacer el escalado, como es el caudal masico superficial que
no es exactamente igual en las dos escalas debido a que la presién y la temperatura son

diferentes, si bien coinciden las composiciones de la corriente a la entrada del sistema PSA.

También, y como en el caso anterior, se ha asumido un frente de onda con patrdn constante, de
manera que facilite los calculos de los tiempos de ruptura y estequiométrico a partir de la curva

de ruptura.

Por ultimo, se ha asumido que el CO y el N, se adsorben a la vez y en la misma capa, al tener
selectividades de adsorcion similares, y se ha tratado como si fuesen un mismo componente cuya

concentracion en la mezcla es la suma de sus concentraciones individuales.

Las Tabla 40 y 41 recogen los valores de presién y temperatura tanto del experimento como del

proceso industrial.

Tabla 40. Condiciones de operaciones del estudio experimental

p (atm) 10
T (K) 300

Tabla 41. Condiciones de operaciones del caso industrial

p (bar) 15
T(K) 308

Asimismo, la Tabla 42 recoge todos los datos del estudio experimental usados como referencia

en el escalado.

Tabla 42. Datos experimentales

Qexp (L/MiN)  Qexp (M3/s) Dexp (cM) Dexp (M) Aexp (M?)
8,6 0,000143333 3,71 0,0371 0,00108103
po,ac(g/cm?)  py,ac(kg/m?) Lexp (cm) Lexp (M)
0,482 482 100 1

Pozsa(8/cm3)  puzsa(kg/m?)
0,764 764
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En ambas pruebas experimentales, la adsorcién se llevé a cabo en una columna de 1 m de
longitud y de 3,71 cm de didametro interno, por donde circulaba una corriente de 8,6 L/min a unas
condiciones de presidon y temperatura de 10 atm y 300 K, respectivamente. En cuanto la
composicion del gas empleado (en volumen) fue de 56,4% de hidrégeno, 26,6% de metano, 8,4%
de mondxido de carbono, 5,5% de nitrogeno y 3,1% de diéxido de carbono. Con respecto a las
curvas de ruptura obtenidas en el experimento, las Figuras 18 y 19 muestran curvas de ruptura

en la adsorcidn multicomponente para cada adsorbente.

120 (e e
l

100 ‘mvrnnmnnq.
| ’

80 |

L

i . red.

- expt. p " *’%

S 60 o CH‘ ™ OG0 A SO PR

g | & CO+N,

| o Co,
3 e co
o | o N, v MO T ey
20 - o

"_ ‘,.‘ B /v v ) el NN L 0,
LMeed g L 4

R o ap———

100 1000

Time (s)

Figura 18. Curva de ruptura para el carbon activo (AC)
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Figura 19. Curva de ruptura la zeolita 5A (Z5A)
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La principal diferencia con respecto al disefio explicado en la seccidén anterior es que en él se
utilizé un solo adsorbente mientras que en este caso se van a utilizar dos: carbdn activo (AC) y
Zeolita 5A (Z5A). Por lo tanto, para este disefio se calcula la altura de lecho necesaria para

adsorber cada adsorbato en cada adsorbente, eligiendo posteriormente la mejor opcion.

El cdlculo de los tiempos estequiométrico y de ruptura se han calculado interpolando en las
respectivas tablas de C/C: frente al tiempo, asociando el punto de ruptura al momento en que la
concentracion de salida es un 0,1% de la concentraciéon de la entrada, y el tiempo
estequiométrico al momento en que la concentracion de salida un 50%. En las tablas mostradas
en el Anexo ll: Curva de ruptura de los adsorbedores del sistema PSA aparecen los valores
numéricos de las diferentes curvas de ruptura para cada adsorbato y cada adsorbente. De nuevo,

al igual que en el caso anterior, los valores se han obtenido mediante interpolacion lineal.

Por ultimo, haciendo uso de las ecuaciones (60) - (68), se obtienen los resultados relativos al

disefio de las columnas de adsorcion del sistema PSA, los cuales se muestran en las Tabla 43 y 44.

Tabla 43. Resultados del disefio del lecho de AC

mi, exp mi, ind qs,i

(ke/kg)

b,

tsi (s) (ke/kg) b,/ s,

th,i (S)

e (kg/s)  (kg/s)
P 6 57E-05 2,76 0 0 0 0 0 0 0 0

€788 2,48E-04 10,40 455,47 0,212 38630 0,18 085 0,15 3,32 3,48
OO/3 7,95E-05 3,33 1281,36 0,19 103616 0,16 0,81 0,19 1,18 1,37
CO+N,| 2,23E-05 9,51 29724 0,13 25699 011 086 0,13 5,09 5,23

Tabla 44. Resultados del disefio del lecho de Z5A

mi, exp M, ind Qs,i Qb,i

(ke/kg) (ke/kg) /%

G 657E05 2,76 0 0 0 0 0 0 0 0
M 0 48E04 10,40 297,55 0,09 22293 007 075 025 509 534
@M 795605 333 809767 080 7357,756 071 091 009 019 028
CO+N2 223E-05 9,51 26378 007 221,89 006 084 016 574 590

tsi (s) th,i (S)

Z5A | (kg/s)  (kg/s)

Al proceder los datos de una adsorcién multicomponente, la altura del lecho podria ser aquella
correspondiente al adsorbato de menor tiempo de ruptura, lo que garantizaria la eliminacién del
resto de componentes. Segln este disefio, seria de 5,229 m para el caso del adsorbente ACy de

5,899 m para el adsorbente Z5A.
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Sin embargo, atendiendo a un diseifo conservador, se va a elegir el adsorbente mas adecuado
para eliminar cada adsorbato que, como se puede observar en las tablas anteriores, corresponde
con Z5A para el diéxido de carbono y AC el metano y la mezcla de mondxido de carbono y
nitrégeno. Por lo tanto, segun este criterio, la altura total de lecho seria la suma de las alturas
requeridas para adsorber cada uno de los componentes como si se adsorbieran individualmente.
Los resultados quedan recogidos en la Tabla 45, donde también aparece el didametro del lecho
requerido que ha sido obtenido tras aplicar las ecuaciones (61) - (63) con los valores de este

equipo.

Tabla 45. Diametro y longitud de los lechos industriales

8,99
6,33
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ANEXO |: CURVA DE RUPTURA DEL
ADSORBEDOR DE SILICA GEL

t (h) C/Cr
0,613 0,000
2,594 0,000
5,142 0,000
5,566 0,000
5,708 0,003
5,943 0,012
6,132 0,021
6,274 0,038
6,415 0,056
6,557 0,082
6,651 0,100
6,792 0,129
6,934 0,165
7,123 0,197
7,311 0,229
7,547 0,297
7,689 0,329
7,830 0,376
7,972 0,421
8,208 0,506
8,443 0,597
8,585 0,650
8,679 0,685
8,774 0,718
8,868 0,738
9,104 0,779
9,198 0,791
9,387 0,806
9,670 0,824
10,000 0,829
10,377 0,838
10,613 0,838
10,755 0,838
10,991 0,838
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ANEXO Il: CURVA DE RUPTURA DE LOS
ADSORBEDORES DEL SISTEMA PSA

5.1 Carbdn activo

CHa COz CO+N2
110,203 0,000 110,110 0,000 110,203 0,000
203,244 0,000 439,122 0,000 121,447 0,000
230,605 0,000 729,656 0,000 131,263 0,000
254,134 0,000 1035,641 0,000 141,873 0,000
308,639 0,000 1150,367 0,702 151,857 0,000
385,921 0,000 1255,623 1,404 162,544 0,000
433,641 3,529 1358,563 2,105 173,983 0,000
455,227 13,725 1457,129 2,456 184,426 0,000
464,159 20,784 1562,847 2,646 199,332 0,000
473,266 24,314 1661,622 2,807 211,298 0,000
487,263 25,882 1782,176 3,158 217,547 0,000
506,572 26,667 1878,297 3,158 228,376 0,000
526,646 27,059 244,448 0,000
569,212 27,843 256,615 0,000
639,598 27,843 269,389 0,784

277,356 1,961

285,559 3,922

296,875 11,373
308,639 17,647
327,166 21,176
340,130 21,961
360,547 22,353
374,835 23,137
389,688 23,137
405,130 23,137
425,297 23,137
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5.2 Zeolita 5A

CH, ‘

t (S) C/CF

199,526 0,000
221,027 0,000
244,844 0,385
274,719 2,308
281,838 5,000
292,864 11,923
304,322 20,385
312,208 25,769
324,423 28,846
332,830 30,000
345,851 30,385
350,303 30,769
359,381 30,769
388,051 30,769
373,441 30,769

CO;
t(s)
2576,980
3593,814
6989,473
7356,423
7547,060
7742,637
8045,547
8254,042
8576,959
9027,252
9747,402

C/Ce
0,000
0,000
0,000
0,000
0,385
0,769
1,154
1,923
2,692
2,692
2,692

CO+N;

t(s)

101,287
199,526
221,027
238,659
261,016
271,227
281,838
287,335

C/C:

0,000
0,000
0,000
0,385
6,923
16,154
18,846
18,846
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Full Circle Tube Layouts Floating Head Exchanger 34-in.
0D, Tubes on 18{;-in. Triangular Pitch
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Tabla 4.9: Intercambiadores de carcasa y tubos: Didmetro de carcasa y nlimero de tubos
en intercambiadores de placa tubular fiotante,



98 Anexo lll: Tablas de Tecnologia Energética (18/19, GIQ-US)

TABLE TEMA Design Fouling Resistances for Water

Temperature of
Heating Medium Upto 115°C 11510 205°C

Temperature of Water 50°C Qver 50°C

Water Velocity, m/s  Water Velecity, m/s

<09 09 <09  >09

Sea water 0.088 0.088 0.176 0.176
Brackish water . 03352 0.176 0.528 0.352
Cooling tower and
artificial spray pond
Treated makeup 0.176 0.176 0.352 0.352
Untreated - 0.528 0.528 0.881 0.705
City or well water 0.176 0.176 0.352 0.352
River water
Minimum 0.352 0.176 0.528 0.352
Average 0,528 0.352 0.705 0.528
Muddy or silty 0.528 0.352 0.705 0.528
Hard (over IS5 grains/gallon) 0.528 0528 0.881 0.881
Engine jacket 0.176 0.176 0.176 0.176
Distilled or closed cycle
Condensate 0.088 0.088 0.088 0.088
Treated boiler feed water 0.176 0.088 0.176 0.176
. Bailer blowdown 0.352 0.352 0.352 0.352

TABLE TEMA Design Fouling Resistances for Chemical
Processing Streams, (m* - K) / kW [19)

Gases and vapors

Acid gases 0,352-0.528
Solvent vapors 0.176

Stable overhead products 0.176

Liquids

MEA and DEA solutions 0.352

DEG and TEG solutions 0.332
Stable side draw and bottom product 0.176-0.352
Caustic solutions 0.352
Vegetable oils 0.528

TABLE TEMA Design Fouling Resistances for Natural
Gas-Gasoline Processing Streams, (m? « K) / kW [19)

Gases and vapors

Natural ges 0.176-0.352

Overhead products 0.176-0.332
Liquids

Lzan oil 0.352

Rich oil 0.176-0.332

Natural gasoline and liquified petroleum gases 0.176-0.352

Tablz 4,15: Resistencia d2 ensuciamiento: Normas TEMA (mrk/kwW)



