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Símbolo Significado
AP Alta presión
B Beneficio del sistema
BP Baja presión
c Fracción másica del carbono en el combustible
C
.
’ Coste asociado a inversión y emisiones

CASU Coste ASU
Cbomba Coste de la bomba auxiliar en la repotenciación paralela
cc Coste específico combustible
CCR Coste de la caldera de recuperación en el caso de la repotenciación paralela
Ccarbon Coste anual de carbón
ccarbon Coste unitario de carbón por unidad de energía
Ccalciner Coste calcinador
CcompCO2 Coste compresor de CO2

Cd Coste asociado a la depreciación
Cev Coste tonelada de CO2

Ceco Coste economizador
Cgn Coste anual de gas natural
cgn Coste unitario de gas natural por unidad de energía
Cidq Coste de inversión de los intercambiadores de calor
Ci Coste asociado a impuestos
Cimp Coste asociado a impuestos
Cm Coste asociado a mantenimiento
Cneto_total Coste total neto del sistema energético
Cpe Coste del permiso de emisión en el mercado de permisos
cpi Calor específico compuesto i
cprod,k Coste del producto k
c
.
’poli Coste unitario asociado al perjuicio del contaminante i

cr Caldera de recuperación
Cr Coste de los recursos consumidos
cr,i Coste del recurso i
Cr Coste asociado a la variable adicional xr

Cs Coste asociado a seguros adquiridos
CTG coste de inversión de la turbina de gas
Ctv Coste turboalternador
Ct Coste de capital del sistema energético
C1w Coste fijo asociado a la operación w
C2w Coste variable asociado a la operación w
cv Ciclo de vapor
CaO Cal viva
CaCO3 Carbonato cálcico. Caliza
CaSO4 Sulfato cálcico
CI Coste de inversión
CM Coste de mantenimiento anual
CO Coste de operación anual
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CO2_a Emisiones CO2 anuales
CO2base Emisiones específicas de CO2 de la CT a estudio
CO2ev,rep Emisiones de CO2 anuales evitadas con repotenciación
CO2_exigido Emisiones totales de CO2 obligadas a reducir
CO2modif Emisiones específicas de CO2 de la CT modificada
COE Coste de la electricidad
Coste_permisos Coste de compra de permisos de CO2

CP Convención de las Partes
DT Diferencia de temperatura entre corrientes calientes y frías
Ec Eficiencia captura de CO2 en carbonatador
Eequil Eficiencia de carbonatación de equilibrio
EfcapturaCO2 Eficiencia de captura de CO2 en carbonatador
EfcapturaSO2 Eficiencia captura SO2 en carbonatador
Eprod,k Exergía del producto k
fa Factor de amortización anual
fCaCO3 Fracción calcinada de CaCO3 en calcinador
FCO2 Flujo molar de CO2

Ff Flujo de gases de combustión
fM Factor mantenimiento sobre CI
fMS Factor actualización costes Marshall&Swift
Fo Flujo molar de purga
fpi Factor penalización asociado al perjuicio del contaminante i
FR Flujo molar de sorbente
fu Factor utilización
fw Factor utilización de la operación w
f$€

Factor conversión $ a €
gn Gas natural
idq Intercambiador de calor
K Costes adiciones (p. ej costes de personal)
m Flujo másico
mCO2,cv Flujo másico de CO2 del ciclo de vapor
MDL Mecanismo Desarrollo Limpio
Mg Caudal de gas carbonatado
MINLP Programación mixta entera no lineal
MP Media presión
mr,i Flujo másico del recurso i
Mvrc Caudal másico de vapor formado en la cr
n Número de corrientes del proceso
nexceso_aire Exceso de aire en la combustión
nr Número de intervalos de temperatura
NLP Programación no lineal
OCDE Organización de Cooperación y Desarrollo Económico
P Purga de sólidos en el ciclo de captura
Pad Potencia adicional producida
PASU Potencia consumida por la ASU
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Paux,capt Potencia consumida por los auxiliares del ciclo de captura de CO2

Pcompresion_CO2 Potencia consumida por el sistema de compresión de CO2

Pdesg Presión desgasificador
Peb Potencia eléctrica bruta
Pen Potencia eléctrica neta
Pen,rep Potencia eléctrica instalada
Pequil Presión del equilibrio
p
.
’i Medida de emisión del contaminante i

pmi Peso molecular del compuesto i
Pt Presión total
Ptv Potencia turbina vapor
PCI Poder calorífico inferior
PCS Poder calorífico superior
PORC Porcentaje gases carbonatados
Q Potencia térmica
Qaprov Potencia térmica aprovechable
Qcalc Potencia térmica consumida por calcinador
Qaprov Potencia térmica consumida de carbón
QCaCO3 Entalpía de la reacción de carbonatación de CaCO3

QCaSO4 Entalpía de la reacción de carbonatación de CaSO4

Qcarbon Potencia térmica consumida de gas natural
Qi,r Energía de las corrientes del proceso en el intervalo de temperatura r
qwk Energía cedida o consumida por la operación w en el intervalo de temperatura k
RCaO Relación molar CaO/CO2

Rr Energía sobrante del intervalo de temperatura r al r+1
Rr+1 Energía procedente del intervalo de temperatura r+1
RAL Repotenciación agua de alimentación
RC Repotenciación completa
RCV Repotenciación caja de vientos
Rep Repotenciada
rp Relación de presiones
RP Repotenciación paralela
Tcarbón Temperatura de entrada de carbón en el calcinador
Tcarbonatador Temperatura del carbonatador
Tcalcinador Temperatura del calcinador
TEXT Temperatura extracción turbina vapor
TEXT_sat Temperatura saturación extracción turbina vapor
tg Turbina de gas
Tin Temperatura entrada
Tlm Diferencia de temperaturas logarítmica media
To Temperatura ambiente
Tout Temperatura salida
TO2 Temperatura de entrada de O2 al calcinador
Top Temperatura de operación
Tsat Temperatura saturación
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tv Turbina de vapor
TVRC Temperatura vapor recalentado caliente
URE Unidad Reducción Emisiones
VCO2 Fracción volumétrica CO2

w Operación definida por una utility
Wc Potencia eléctrica necesaria por el proceso
Weli Potencia eléctrica importada diferente a la producida por las utilities
Welv Potencia eléctrica vendida
ww Potencia eléctrica por unidad de utilización de la utility w
xc Fracción de conversión media de CaO a CaCO3

xr Variable adicional para representar nuevos efectos
yw Variable entera asociada a la operación w
Z Coste de inversión anual
ZEFFPP Zero Emisión Fossil Fuel Power Plant
ƒHcarb Entalpía reacción carbonatación
ƒHcalc Entalpía reacción calcinación
∆H Variación entalpía
∆S Variación entropía
∆Tlm Diferencia de temperaturas logarítmica media
ηen Eficiencia eléctrica neta
ηeb Eficiencia eléctrica bruta
ηs Eficiencia isoentrópica
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La tesis que se presenta se enmarca en el contexto de la necesidad de reducir las emisio-
nes de dióxido de carbono (CO2) de las centrales termoeléctricas de carbón pulverizado que se
encuentran operativas permitiendo mantener a dicho combustible como fuente principal de
energía. De las dos opciones que existen para conseguir reducir las emisiones manteniendo el
uso del carbón como combustible principal, incremento de eficiencia y captura de CO2, se ana-
lizan los conceptos de repotenciación con turbina de gas y captura mediante la carbonatación
de CO2 con cal viva (CaO) a partir de la calcinación de caliza (CaCO3) operando según un ciclo
regenerativo. Parte importante de esta tesis, es el análisis y desarrollo de una metodología de
integración de todos los subsistemas energéticos que conforman la repotenciación y el ciclo de
captura atendiendo al objetivo de reducir las emisiones de CO2 al mínimo coste. Se plantea por
ello un análisis de metodologías ya desarrolladas y se deriva una metodología propia que requie-
re de la ayuda de la simulación computacional a partir de la definición de los diferentes mode-
los termodinámicos, económicos y medioambientales que caractericen los diferentes subsis-
temas energéticos.

Entendido el escenario de la reducción de emisiones de CO2 y dentro de éste el papel de
la generación de energía eléctrica se señala que el objetivo no debe ser reducir completamente
las emisiones de CO2 de este tipo de sistemas energéticos. El objetivo principal debe ser el redu-
cir dichas emisiones hasta los niveles que sean requeridos, motivados por factores de índole
principalmente ambiental, pero siempre atendiendo a otros factores como puedan ser econó-
micos, sociales, tecnológicos, etc. Dentro del mix de generación, en el que deben caber todas
las tecnologías existentes, se debe encontrar el mejor compromiso entre todas ellas sin aislar
actuaciones, permitiendo una flexibilidad de acción frente al comportamiento de la demanda.

1.1. Introducción

Los informes elaborados por el reconocido Panel Intergubernamental sobre Cambio Cli-
mático (IPCC), el cual se encuentra constituido desde el año 1988 por la Organización Mete-
orológica Mundial (WMO) y el Programa Medioambiental de las Naciones Unidas (UNEP), reve-
lan la necesidad de plantear acciones urgentes frente al denominado Cambio Climático derivado
de las emisiones de gases de efecto invernadero. Según el tercer informe del IPCC (IPCC,
2001a) y citado en el cuarto informe (Metz et al., 2005), existe una nueva e importante eviden-
cia de que la mayor parte del calentamiento global observado durante los últimos 50 años es
atribuible a la actividad humana y principalmente a la emisión de dióxido de carbono (CO2), ade-
más de que se espera que siga siendo influyente durante todo el siglo XXI. Se estima que con
la tendencia de las emisiones actuales en este siglo XXI se alcanzarán incrementos de 3º C de
temperatura (Metz et al., 2005). La evidencia parece clara entre la relación de las emisiones de
CO2 e incremento de la temperatura media global y, en especial, su incremento en la era indus-
trial (ver figura 1.1).

Las primeras evidencias de la participación humana en el clima aparecieron en la primera
Conferencia Mundial sobre el Clima en el año 1979. Durante la década de los 80 hubo un incre-
mento de la preocupación pública por las cuestiones ambientales y por ende los gobiernos
tomaron cada vez más conciencia sobre cuestiones medioambientales. El IPCC publicó su pri-
mer informe en el año 1990, donde recogía la realidad de la amenaza del cambio climático. La
segunda Cumbre sobre el Clima, celebrada en Ginebra en el año 1990, incide en la creación de
un tratado mundial, la cual derivó en la creación del Comité Intergubernamental de Negociación
(CIN) para resolver los problemas relacionados con las negociaciones a fin de realizar una con-
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vención sobre el cambio climático. La primera reunión del CIN tuvo lugar en el año 1991, adop-
tándose la Convención Marco de las Naciones Unidas sobre el Cambio Climático el 9 de Mayo
de 1992. En la Cumbre de la Tierra (o Conferencia de las Naciones Unidas sobre Medio Ambien-
te y Desarrollo) celebrada en Río de Janeiro en junio de 1992 se abrió a la firma, entrando en
vigor en 1994. En 2004, 188 Estados y la Comunidad Europea se habían adherido a esta con-
vención. Una lista completa de los países adheridos se recoge en la guía de la Convención sobre
el Cambio Climático y el Protocolo de Kyoto (UNFCCC, 2007). Desde que entró en vigor, los paí-
ses participantes se han reunido anualmente en la Conferencia de las Partes (CP) siendo la pri-
mera de ellas celebrada en el año 1995 en Berlín. No fue hasta diciembre de 1997, en la ter-
cera CP, celebrada en Kyoto (Japón) donde se aprobaron una serie de compromisos
jurídicamente vinculantes de recorte de las emisiones. Se elaboró el conocido Protocolo de
Kyoto en el que se recogían las normas básicas pero no se especificaba con detalle cómo debí-
an aplicarse. Concluía con el compromiso por parte de 39 países industrializados de reducir la
emisión de gases de efecto invernadero (dióxido de carbono (CO2), metano (CH4), óxido de nitró-
geno (NO2), compuestos perfluorocarbonados (PFC), compuestos hidrocarburados (HFC) y
hexafluoruro de azufre (SF6)). El objetivo de dicho Protocolo es el reducir en un 5.2% las emi-
siones de gases de efecto invernadero a fecha del año 2012 en relación a las emisiones habi-
das en el año 1990. En las sucesivas CP se fueron negociando las diferentes acciones espe-
cíficas para el cumplimiento del Protocolo de Kyoto que debía ser ratificado por al menos 55
Partes en la Convención, entre ellas un número de países industrializados incluidos en el anexo
I del Protocolo (países miembros de la Organización de Cooperación y Desarrollo Económicos
(OCDE) en 1992 más los países con economías en transición (Federación de Rusia, los Esta-
dos Bálticos y varios Estados de Europa central y oriental) que representaran al menos el 55 por
ciento de las emisiones de dióxido de carbono de dicho grupo. Las primeras partes comenzaron
su ratificación en 1998 (España lo ratificó el 29 de Abril de 1998) y la ratificación de la Federa-
ción de Rusia el 18 de Noviembre de 2004 supuso la ratificación definitiva del Protocolo de
Kyoto el 16 de Feberero de 2005. La última CP se ha celebrado en Bali (Indonesia) en Diciem-
bre de 2007.

El Protocolo de Kyoto introdujo tres mecanismos innovadores: de aplicación conjunta, para
un desarrollo limpio y de comercio de emisión, a fin de conseguir unas medidas de mitigación
del cambio climático efectivas para las Partes en relación a los costes. El mecanismo para un

� FIGURA 1.1

Variación de la concentración de CO2 en la atmósfera y su influencia en la temperatura 
(IPCC, 2001a)
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desarrollo limpio (MDL) permite a cada una de las Partes incluidas en el anexo I invertir en pro-
yectos de reducción de emisiones o de forestación o reforestación en países de desarrollo y reci-
bir así créditos (reducciones certificadas de las emisiones RCE) por la reducción de las emisiones
alcanzada. La aplicación conjunta es un mecanismo que permite a las Partes incluidas en el
anexo I ejecutar proyectos que reduzcan las emisiones o aumenten las absorciones en sumi-
deros en otros países incluidos en el anexo I. Por ello reciben las denominadas unidades de
reducción de emisiones (URE). El comercio de los derechos de emisión permite a las Partes del
anexo I adquirir unidades de la cantidad atribuida (UCA) de otras partes del anexo I que pue-
den reducir de forma más sencilla sus emisiones.

La aplicación del Protocolo de Kyoto ha estimulado la creación de sistemas nacionales y
regionales de comercios de emisión de gases de efecto invernadero así como la aparición de
numerosas organizaciones e instrumentos para promover el comercio de derechos y créditos
de emisión. Incluso los países no incluidos en el Protocolo, están registrando la creación de ser-
vicios de créditos de emisión y sistemas voluntarios de intercambio. Éstos sistemas de comer-
cio así como la organización e instrumentos que lo acompañan se conocen con el nombre de
mercados del carbono, y la unidad de medida estándar para todos ellos es la tonelada equi-
valente de CO2. Definida con dicha unidad, los RCE expedidos al inicio del MDL a 9 de noviem-
bre de 2007 ha sido de 91.997.346 toneladas de CO2 equivalente y los derechos de emisión
vendidos en el European Climate Change durante el periodo 2005-2006 de la Unión Europea
ascendieron a 547.122 millones de toneladas equivalentes de CO2 (UNFCCC, 2007).

1.2. Emisiones de CO
2

derivadas de la producción de energía

eléctrica. Centrales termoeléctricas de carbón

Los combustibles fósiles (petróleo, gas natural y carbón) suponen la materia prima por exce-
lencia en la producción de energía a nivel mundial (86%) (ver figura 1.2). La previsión hasta 2030
sigue indicando una fuerte dependencia de este tipo de recursos naturales finitos, siendo el
petróleo todavía el más utilizado. El gas natural, que actualmente es consumido en menor can-
tidad que el carbón, se prevé que a finales de esta década invierta tal situación.

� FIGURA 1.2

Previsión mundial hasta 2030 del uso de combustibles (IEA WEO, 2002)
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El 75% de las emisiones globales de CO2 antrópicas procede de la combustión de los com-
bustibles fósiles siendo el carbón y el petróleo las mayores fuentes (IPCC, 2001a) (figura 1.3).
La previsión para el año 2030 indica una mayor participación de las emisiones de la combus-
tión de petróleo con respecto al carbón, un 37% frente a un 33% de las emisiones globales de
CO2, siendo de un 30% las derivadas de la combustión de gas natural (IEA, 2004a). Dichas emi-
siones globales de CO2 derivadas del uso de combustibles fósiles se incrementaron más de un
70% desde el año 1979 hasta el año 2002, siendo la previsión un incremento del 90% con res-
pecto al año 1990 para el año 2030 (IEA, 2004a). Históricamente, las emisiones han corres-
pondido en mayor medida a las regiones industrializadas, sin embargo, se espera que dos ter-
cios del aumento de las emisiones de CO2 hasta el año 2030 se derive de las regiones en vías
de desarrollo (IEA, 2004).

Durante el año 2001, de todas las emisiones de CO2 procedentes de la combustión de
combustibles fósiles (23.684 Mt) la mayor fuente de emisión de CO2 derivó de la producción de
energía térmica y eléctrica, con un total de 8.236 Mt, siendo la segunda fuente el transporte con
un total de 5.656 Mt (IEA, 2003). El gran impacto del sector eléctrico en la producción de las
emisiones de CO2 se debe a la cada vez mayor demanda final de energía unido al mayor uso
del carbón como materia prima así como a las pérdidas habidas en el proceso de conversión
de energía (IEA, 2004a) (figura 1.4). No obstante, se observa cómo la predicción estima una
mejor utilización de esos recursos naturales

� FIGURA 1.3

Evolución de las emisiones globales de CO2 por combustible y por región de CO2 (IEA, 2004a)

� FIGURA 1.4

Emisiones de CO2 del sector eléctrico y de combustibles fósiles (IEA, 2004a)
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Se estima que aproximadamente 4.500 GWe de potencia eléctrica se deberán instalar a nivel
mundial antes del año 2030 (IEA WEO, 2002). De toda esta capacidad requerida, se ha cal-
culado que el 40% deberá ser proporcionado por la combustión de carbón (70% de esta nece-
sidad de generación eléctrica con carbón en Asia, McMullan et al., 2003). Durante el año 2004,
el 50% de la energía eléctrica producida se obtuvo a partir de plantas de carbón pulverizado y
se espera que alcance el 57% en 2030 (IEA, 2006). En cuanto a la generación a partir de gas
la estimación es un ligero descenso desde el 18% del año 2004 a un 17% en el año 2030 (ver
figura 1.5a). Como se deriva, la mayor fuente de emisión de CO2 en la producción de energía
corresponde al sector de la generación de energía eléctrica y, dentro de éste, es el uso de car-
bón el que representa mayores emisiones, suponiendo un 25.6% de las emisiones totales mun-
diales (IEA, 2006). Además, se estima que va a seguir siendo importante su participación en las
emisiones de CO2 de aquí al año 2030, tanto por el incremento de la demanda de generación
eléctrica como por la continuidad en el uso del carbón (ver figura 1.5).

Según se ha visto en la figura 1.4, las emisiones específicas de CO2, la cuales dependen
principalmente de la eficiencia de la planta y del tipo de combustible utilizado, son mayores en
las tecnologías de generación con carbón, motivado por la menor energía por unidad de masa
del combustible y necesidad de mayores consumos para tratamiento de los gases generados
en la combustión (limpieza de SO2, cenizas, reducción de NOx). Diferenciando las emisiones
según el tipo de tecnología de generación con combustible fósil se presenta la figura 1.6 (Ter-
muehlen, 2001). Las centrales de ciclo combinado con gas natural son las que menores emi-
siones específicas de CO2 presentan debido a que alcanzan eficiencias eléctricas elevadas (50-
60%). Las emisiones de unidades que utilizan fuel como combustible presentan unas emisiones
intermedias entre el uso de carbón y uso de gas natural en turbina en ciclo abierto. En cuanto
al tipo de carbón, el uso de carbones con mayor poder calorífico presenta mejor eficiencia y por
lo tanto menores emisiones específicas.

Haciendo una revisión particularizada del estado de la tecnología de generación y las ins-
talaciones existentes a lo largo del mundo, se encuentra que la Unión Europea denominada de
los 15 tiene instalada una capacidad de unos 600 GWe, de los cuales el 30% se basa en tec-
nologías de carbón. De dicha potencia instalada, únicamente el 8% alcanza una eficiencia supe-
rior al 40% teniendo el 63% de las unidades de producción más de 20 años (McMullan, 2003).

� FIGURA 1.5

a) Proyección de generación de energía eléctrica por combustible (billones de kilovatios hora)
b) Emisiones de CO2 según sector y combustible (millones de toneladas métricas) (IEA, 2006)
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La capacidad instalada en Estados Unidos es de unos 833 GWe, de la cual, 334 GWe son de
carbón (40%), siendo 558 unidades de tecnología subcrítica y 87 unidades de tecnología super-
crítica, de las cuales, el 80% han entrado en servicio hace más de 20 años (según McMullan,
2003 que recoge de UDI/Magraw Hill Energy Database, noviembre 2000). Japón, ha pasado de
depender del carbón en su sistema de generación del 4% (5 GWe) en 1980 a un 13% en 2001
(30.5 GWe) (The Federation of Power Companies of Japan, 2003)

La elevada demanda prevista de carbón en el sector de la generación de energía eléctrica
unida a la dependencia actual que se tiene del mismo y dado que las emisiones de CO2 deri-
vadas de este combustible en dicha actividad suponen gran parte de las emisiones totales mun-
diales, dictan la urgencia en la necesidad de modernizar las centrales de carbón, en espacios
cortos de tiempo, con costes razonables, aumentando su producción con menor consumo
específico, reduciendo sus emisiones de contaminantes y manteniendo como combustible prin-
cipal el carbón.

Como se argumenta desde el informe de PowerClean sobre la generación de energía eléc-
trica en la UE a partir de combustibles fósiles (McMullan et al., 2003), en la Unión Europea, exis-
te otro interés asociado a la construcción de las centrales termoeléctricas de carbón pulveriza-
do relacionado con la competitividad industrial. Históricamente, ha sido la encargada de construir
aproximadamente la mitad de las centrales a nivel mundial. En la actualidad, se están constru-
yendo unas 40 centrales termoeléctricas, de las cuales, 30 son de carbón pulverizado (20 de ellas
son construidas en China). El mercado potencial que se estima para la Unión Europea a este
ritmo para el año 2030 representa un volumen de negocio que asciende a unos 725 billones de
euros, a los que se añadirían unos 175 billones de euros asociados a mantenimientos y repara-
ciones. Además, la proyección de la demanda dentro de la Unión Europea, es la necesidad de
instalar una capacidad de 550 GWe hasta el año 2030, de la que su mayor parte deberá ser pro-
ducida por la combustión de carbón (ver figura 1.7a). Teniendo en cuenta que no es posible ins-

� FIGURA 1.6

Emisiones de CO2 específicas según tipo de tecnología de generación (Termuehlen, 2001)
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talar toda esa capacidad a partir de energías renovables, el carbón es el combustible más segu-
ro y fiable para la producción de energía eléctrica a corto y medio plazo debido a su mayor abun-
dancia con respecto al gas y el petróleo, además de ser el más deslocalizado (ver figura 1.7b),
fácil y barato de transportar y haber mantenido un histórico de precios estable.

1.3. Reducción de emisiones en centrales termoeléctricas

de carbón pulverizado

Las principales acciones consideradas para reducir las emisiones de CO2 procedentes de
la utilización de combustibles fósiles tienen que ver con la reducción del consumo de energía
final, atendiendo a mejores prácticas de ahorro, incremento de la eficiencia de conversión y uti-
lización de la energía, con el uso de combustibles con menor intensidad de emisiones (gas natu-
ral, biomasa), con la conservación de los sumideros naturales de CO2 como son los océanos
y la materia vegetal, con un mix variado basado en la producción de energía atendiendo al uso
de energías renovables, y con la captura y almacenamiento del CO2 derivado de la combustión
(Metz et al., 2005, ZEFFPP, 2006, IEA, 2006, CE, 2006).

En el contexto desarrollado a partir de:

• necesidad de reducir las emisiones de CO2 en la generación de energía eléctrica pro-
cedente de la tecnología que hace uso de carbón como materia prima,

• conservar al carbón como combustible principal e
• incrementar la capacidad instalada en el menor tiempo posible.

Las acciones a llevar a cabo se pueden resumir en tres principales:

• Incremento de la eficiencia eléctrica
• Utilización de una pequeña parte en el mix de la fuente térmica de combustibles con emi-

siones neutras de CO2 como la co-combustión de biomasa con carbón, o con menores
emisiones específicas de CO2 como el gas natural

• Captura y almacenamiento de CO2 (denominado CCS Carbon Capture and Storage)

La evolución de aparición de cada una de las tecnologías de generación con carbón (con
caldera de carbón pulverizado, con calderas de lechos fluidos, las plantas de gasificación inte-
grada de carbón, las plantas que utilizan el concepto de co-combustión de carbón con biomasa

� FIGURA 1.7

a) Previsión de capacidad de instalación en la UE (VGB, 2003) y
b) reservas de combustibles (BP, 2002)
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y la repotenciación con turbinas de gas) así como el desarrollo propio de cada tecnología, ha
venido condicionada por la necesidad de aumentar la potencia instalada y su eficiencia, por
aspectos relacionados con la disponibilidad y flexibilidad del combustible utilizado, flexibilidad
de operación y, actualmente, condicionando su diseño y modificación a la reducción de emi-
siones de CO2.

Las plantas de carbón pulverizado, que actualmente representan la mayor capacidad ins-
talada para la producción de electricidad con un 38.7% (1000 GWe) (IEA, 2003), han ido evo-
lucionando a fin de incrementar la eficiencia de plantas subcríticas con eficiencias en torno al
36% con temperaturas del vapor vivo de unos 540 ºC, a plantas supercríticas con eficiencias
del 45% operando a temperaturas de unos 600 ºC. El objetivo planteado con esta tecnología
es llegar a alcanzar eficiencias del 50-52% con nuevas plantas ultra-supercríticas operando a
temperaturas por encima de los 700 ºC y a presiones por encima de la crítica (McMullan, 2003).

Las plantas que hacen uso de lechos fluidos, ofrecen una alternativa a las plantas de car-
bón pulverizado, permitiendo utilizar carbón de muy variado rango, biomasa y residuos, con-
siguiendo operaciones ambientalmente efectivas. Sin embargo, actualmente no ofrecen la eco-
nomía de escala que ofrecen las plantas de carbón pulverizado (McMullan, 2003).

La tecnología de gasificación integrada de carbón puede alcanzar eficiencias de hasta un
60%. No obstante, el estado de la tecnología actual no ha permitido pasar de un 45% de la efi-
ciencia, requiriéndose por ello un gran esfuerzo de investigación para llegar a alcanzar las efi-
ciencias tan elevadas. Además, existen dificultades de desarrollo asociadas a los elevados cos-
tes de inversión.

En cuanto a la co-combustión de carbón con biomasa, ofrece otra alternativa para reducir
las emisiones de CO2 en las plantas de carbón, aunque todavía se requiere un esfuerzo impor-
tante de investigación y desarrollo para caracterizar su comportamiento.

Otra posibilidad que se ha utilizado desde la aparición de las turbinas de gas en el merca-
do para incrementar la eficiencia y potencia instalada de las unidades de carbón y que conju-
ga las dos opciones de las tres planteadas es la utilización del concepto de repotenciación con
turbina de gas. Por un lado reduce en parte el consumo de carbón por gas natural y por otro
consigue un incremento de eficiencia eléctrica del nuevo sistema energético al hacer uso de la
energía proporcionada por la turbina de gas (gases residuales a alta temperatura y potencia
eléctrica). Dicho concepto se dejó de aprovechar al plantearse la construcción de nuevas cen-
trales con mejores prestaciones que las existentes siendo, sobre todo, preferidas las centrales
de ciclo combinado de gas.

El concepto de captura y almacenamiento de CO2 (CCS), ha sido considerado como una
tecnología necesaria, a fin de reducir el problema de calentamiento global derivado de las emi-
siones de CO2 producidas en la combustión de combustibles fósiles (Metz et al., 2005, IEA,
2006, Riechle et al., 1999, ZEFFPP, 2006, EC Green Paper, 2006). El CCS fue definido por las
Naciones Unidas en el año 2002 como la captura y el almacenamiento estable del carbón emi-
tido en forma de CO2 por la globalidad de los sistemas energéticos. Aplicada la definición al con-
finamiento de CO2 procedente de fuentes estáticas, como son las centrales termoeléctricas aun-
que en general a cualquier proceso industrial, se traduce en la necesidad de la participación de
tres actividades principales, que son la captura, el transporte y el almacenamiento del gas.

En el sector de la energía eléctrica, se considera que las tecnologías de CCS podrían per-
mitir al mundo seguir consumiendo combustibles fósiles de forma fiable, segura y sostenible
durante los próximos 50 años (ZEFFPP, 2006). No obstante, las tecnologías CCS se encuen-
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tran en la etapa inicial, requiriéndose un esfuerzo importante para poder introducirlas en base
a un escenario económico viable, dentro de un marco legal definido tanto a nivel nacional como
internacional, asegurando la seguridad y fiabilidad de almacenamiento y, aspecto importante,
argumentar las ventajas de forma clara al sector público.

El coste de la electricidad estimado por el IPCC (Metz et al., 2005) considerando tecnolo-
gías de generación eléctrica de carbón pulverizado de gran tamaño, modernas y de nueva cons-
trucción, con un precio del carbón de 0.77-1.15 €/GJ es de 23.08-38.46 €/MWeh (1€/1.3
US$). Cuando se utiliza la captura y almacenamiento geológico el coste asciende a 30.77-61.53
€/MWeh y si se aprovecha según el concepto EOR el coste es de 30.77-53.85 €/MWeh. Aten-
diendo al coste de la tonelada de CO2 evitada, el coste utilizando el almacenamiento geológi-
co estimado es de 23.07-53.85 €/tCO2, mientras que aprovechando el CO2 para EOR, el coste
es de 7.70-30.77 €/tCO2.

En el mismo informe del IPCC (Metz et al., 2005) los costes estimados se desagregan para
cada una de las tres actividades requeridas: captura, transporte y almacenamiento (ver tabla 1.1)

1.4. Justificación, contenidos y objetivos

Las dependencias actuales y tendencias relacionadas con:

• Mayor participación del carbón como combustible en la generación eléctrica (50% en
2004 y 57% en 2030 en términos de energía según IEA, 2006)

• Mayor participación de tecnologías de carbón pulverizado frente al resto de tecnologías
de carbón (38.7% en 2002 según IEA, 2003)

• Crecimiento de la demanda de potencia eléctrica instalada a corto-medio plazo (4500
GWe según IEA WEO, 2002)

• Emisiones específicas mayores de CO2 en tecnologías de carbón pulverizado (750-1300
g/KWh según Termuehlen, 2001)

• Necesidad de reducir las emisiones de CO2 para frenar el Cambio Climático (IPCC, 2001)

� TABLA 1.1

Rangos de costes desglosados por actividad del CCS (Adaptada de Metz et al., 2005)

Componentes Rango de costes
de la tecnología CCS [€/tCO2] Notas
Captura 11.53-57.70
Transporte 0.77-6.15 Por cada 250 km de tubería para un rango

de 5 a 40 MtCO2/año
Almacenamiento geológico 0.38-6.15 No tiene en cuenta las posibles ganancias 

por utilización en EOR o ECBM
Monitorización y verificación 0.08-0.23 Incluye la monitorización de la pre-inyección, 
almacenamiento geológico inyección y post-inyección
Almacenamiento oceánico 3.85-23.08 Incluye el transporte marino de 100-500 km 

sin incluir monitorización y verificación
Carbonatación mineral 38.46-76.92 Mejor rango encontrado. Proceso lento

+ 1€/1.3US$
++ Según anota el informe del IPCC la simple suma de los costes de cada una de las actividades no compone el coste total de CO2

evitado
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Justifican la necesidad de hacer un importante esfuerzo en encontrar alternativas a las cen-
trales termoeléctricas de carbón pulverizado que se encuentran operativas. Se entiende que es
requisito imprescindible diseñar y construir nuevas centrales de carbón haciendo uso y mejo-
rando las diferentes tecnologías existentes (lechos fluidos, gasificación integrada, supercríticas
y ultra-supercríticas) pero se plantea como esencial también renovar la potencia de carbón ya
instalada atendiendo a pequeñas modificaciones a fin de reducir el tiempo de acción para poder
abastecer la demanda. En esta tesis se justifica cómo las centrales operativas de carbón pul-
verizado con tecnología subcrítica, pueden seguir formando parte del mix de generación hacien-
do uso de dos conceptos relacionados con el aumento de eficiencia y la captura y almacena-
miento de CO2. No obstante, como la metodología de integración presentada en esta tesis
atiende a dos partes comunes en la mayoría de las centrales termoeléctricas, como son el ciclo
de vapor y los gases producidos en la combustión, también es posible su estudio y uso en cada
una de ellas.

Entendido el escenario de la reducción de emisiones de CO2 y dentro de éste el papel de
la generación de energía eléctrica se señala que el objetivo no debe ser reducir completamente
las emisiones de CO2 de este tipo de sistemas energéticos. El objetivo principal debe ser el redu-
cir dichas emisiones hasta los niveles que sean requeridos, motivados por factores de índole
principalmente ambiental, pero siempre atendiendo a otros factores como puedan ser econó-
micos, sociales, tecnológicos, etc. Dentro del mix de generación, en el que deben caber todas
las tecnologías existentes, se debe encontrar el mejor compromiso entre todas ellas sin aislar
actuaciones, permitiendo una flexibilidad de acción frente al comportamiento de la demanda.

Una de las posibilidades que existen de aumentar la eficiencia de las centrales termoeléc-
tricas de carbón pulverizado operativas, atendiendo a los objetivos enmarcados por el IPCC
(2005), se encuentra en la posibilidad de sustituir parte de la potencia consumida de carbón por
potencia de gas natural. El concepto se denomina repotenciación (repowering) con turbina de
gas y pretende aprovechar por un lado la potencia eléctrica de la propia turbina de gas y por
otro la potencia térmica excedente de los gases exhaustados por la misma en el ciclo de vapor.
La repotenciación de centrales termoeléctricas se ha utilizado desde casi la aparición de las tur-
binas de gas en el mercado, datándose la primera de ellas en el año 1949 (Maslak y Tomlinson,
1996). No obstante, su objetivo se ha enmarcado principalmente dentro de la necesidad de
incrementar la potencia, no haciendo referencia a la posibilidad de ser una herramienta útil en
la reducción de las emisiones de CO2.

En cuanto a la captura y almacenamiento de CO2, de las diferentes tecnologías conside-
radas (post, pre y oxicombustión) es la de postcombustión la que ofrece una mejor alternativa
para las instalaciones ya existentes. Es la única que puede ser instalada sin realizar excesivas
modificaciones de la central termoeléctrica, puesto que se basa en aislar el CO2 directamente
de la corriente de gases generados. El resto de tecnologías requieren de más modificaciones:
la precombustión necesita una modificación del sistema relacionado con la preparación del com-
bustible antes de su combustión, y la combustión oxifuel requiere una nueva concepción del sis-
tema de combustión para permitir la combustión con un comburente formado principalmente
por oxígeno. De los diferentes procesos de captura existentes dentro de la tecnología de pos-
tcombustión, clasificados según el IPCC (2005) como tecnologías probadas y tecnologías emer-
gentes, no existe en la actualidad ninguno que se haya encontrado como el más apropiado. Las
tecnologías probadas (absorción), únicamente existen a pequeña escala para la separación de
CO2 de gas natural, para la obtención de amoniaco, etc, pero existe todavía una gran penali-
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zación energética asociada a su uso en grandes fuentes de emisión como son las centrales ter-
moeléctricas. Es por ello que este tipo de tecnologías deben ser estudiadas junto a otras deno-
minadas emergentes como son el uso de membranas, adsorción y utilización de sorbentes sóli-
dos. De todas ellas, debido a la característica del sorbente utilizado y propiedades
termodinámicas de trabajo, se considera el proceso de adsorción de CO2 mediante CaO, como
una tecnología de postcombustión viable y competitiva (Abanades et al., 2004). Se caracteri-
za por ser un proceso a alta temperatura, al contrario que otros procesos como el de tecno-
logía por absorción con aminas, lo que deriva en una gran posibilidad de intercambios ener-
géticos con la central termoeléctrica. Dichas posibilidades son las que constituyen la base del
problema y el reto que se plantea a fin de encontrar aquellas configuraciones definidas a par-
tir de la integración del ciclo de captura con la central termoeléctrica que minimimice la pena-
lización energética asociada.

Definida la central termoeléctrica como un sistema energético, se plantea la necesidad de
analizar cómo integrar la potencia de turbina de gas y el ciclo de captura para conseguir opti-
mizar el objetivo perseguido. Diferentes metodologías de análisis y diseño, así como de inte-
gración de sistemas energéticos, han sido desarrolladas por diferentes autores. Dichas meto-
dologías, a partir de la definición del criterio que debe cumplir el sistema energético una vez
diseñado o integrado con otros sistemas energéticos, se apoyan de la computación para,
mediante la simulación, poder observar diferentes operaciones de diferentes configuraciones.
Los modelos que definen un sistema energético, que dependerán del criterio perseguido, se cla-
sifican en termodinámicos, económicos y medioambientales según se evalúen eficiencias ter-
modinámicas, costes o emisiones. Así mismo, a fin de reducir la formulación de un análisis
numérico atendiendo a la optimización de las diferentes configuraciones que se pueden plan-
tear, se hace uso de diferentes análisis de tipo heurístico, termodinámico y económico. Dichos
análisis permiten reducir en gran medida el número de configuraciones de integración o dise-
ño de los sistemas energéticos que serán evaluados a partir de herramientas numéricas de opti-
mización.

Según la justificación y contenidos de la presente tesis los objetivos que se plantean vienen
desagregados en cada uno de sus capítulos.

• El capítulo 2 contiene un análisis del estado del arte en las metodologías existentes para
el análisis, diseño y síntesis de sistemas energéticos. Plantear la integración de poten-
cia de turbina de gas en una central de carbón pulverizado y un ciclo de captura de CO2

como es el descrito en este trabajo requiere de una metodología que lleve a encontrar
las configuraciones que optimizan la función objetivo perseguida.

• En el capítulo 3 se analiza una de las posibilidades de incrementar la eficiencia de este
tipo de instalaciones según el concepto de repotenciación con turbina de gas. Se rea-
liza una revisión del estado del arte en este tipo de instalaciones atendiendo a las dife-
rentes opciones que existen, ventajas y desventajas de su configuración, así como las
posibilidades de operación. Se presentan diferentes experiencias comerciales desarro-
lladas según este concepto de repotenciación. En este capítulo se desarrolla por primera
vez una metodología de integración de la repotenciación con turbina de gas de centra-
les termoeléctricas de carbón pulverizado y se verifica su uso en un caso ejemplo aten-
diendo a la posibilidad de reducir las emisiones de CO2 a un coste competitivo.

• El capítulo 4 es el que analiza en mayor detalle las diferentes posibilidades de captura de
CO2 mediante la tecnología de postcombustión. Se describen los diferentes procesos
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relacionados con la postcombustión y se justifica por qué se estudia el ciclo de captu-
ra CaO-CaCO3. Se caracteriza su comportamiento atendiendo principalmente a la efi-
ciencia de captura y las posibilidades que tiene de ser integrado en una central termo-
eléctrica a fin de reducir la penalización energética asociada con la regeneración de la
caliza formada y pérdida de actividad de la cal viva con el número de ciclos de trabajo.
En este capítulo, por primera vez, se presenta una metodología para la integración del
ciclo de captura de CaO/CaCO3 en centrales termoeléctricas de carbón pulverizado y se
valida mediante su aplicación a un caso ejemplo. La metodología desarrollada atiende a
dos situaciones diferentes: la integración con el propio ciclo de vapor y la integración con
un nuevo ciclo de vapor diseñado para aprovechar la energía a alta temperatura del ciclo
de captura.
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Un sistema energético se puede definir como un conjunto de unidades o subsistemas
conectados que participan en la conversión y uso de la energía que son objeto de análisis o
diseño y con el que interactúan diferentes flujos de entrada o salida (Tveit, 2006). La fase de
diseño o modificación de un sistema energético se considera como el proceso donde se defi-
nen las entradas y salidas y se seleccionan las unidades y conexiones entre dichas unidades
que conforman el sistema en base a un criterio determinado (Papoulias y Grossmann, 1983,
Cerdá et al., 1983, Marèchal, 1995, Tveit, 2006). Los diferentes subsistemas en los que se des-
agrega el sistema energético en la fase de diseño o modificación dependiendo del grado de
aproximación requerida y de las posibilidades planteadas se denomina generalmente super-
estructura (Papoulias y Grossmann, 1983, Li, 2006, Tveit, 2006 Manninenn y Zhu, 1998, Pels-
ter, 1998). El presente capítulo presenta un análisis del estado del arte en los métodos utiliza-
dos en el diseño, análisis y síntesis de sistemas energéticos definiendo los criterios que pueden
ser utilizados, los modelos y los análisis de estudio.

2.1. Introducción

Antes de desarrollar una metodología de análisis de las posibles integraciones de subsis-
temas para diseñar el sistema energético es necesario definir un criterio que especifique el obje-
tivo a conseguir con dicho sistema. Dichos criterios son los criterios termodinámicos, econó-
micos o medioambientales dependiendo de si se busca un sistema con la máxima eficiencia
termodinámica, o con el menor coste monetario o con la menor cantidad de emisiones. En la
actualidad, dado el elevado grado de exigencia requerido de cualquier sistema energético, un
criterio que englobe a estos tres, va a representar la mejor selección. El coste total puede ser
el parámetro que sirva para englobar los tres criterios definidos asignando costes termodiná-
micos, como puedan ser los consumos de combustibles, costes de inversión y costes mediam-
bientales.

Definido el criterio, es necesario establecer los modelos numéricos que simulen el com-
portamiento de cada uno de los subsistemas e interconexiones así como entradas y salidas para
conseguir obtener un sistema en base al criterio definido. Los modelos según el criterio pueden
ser: termodinámicos, económicos y ambientales. Los modelos termodinámicos pretenden
modelar el sistema en base a los balances de masa y energía y/o exergía. Por norma general,
los modelos económicos incorporan o bien costes discretos referentes al equipo que se está
estudiando o bien funciones de costes que definen el valor de dicho coste en función de algu-
na variable importante del equipo cuyo tamaño es desconocido. El modelo ambiental modela
el comportamiento de las emisiones derivadas del uso del sistema, por ejemplo, como es el
caso que ocupa a este trabajo, de las emisiones de CO2. Dichas emisiones procederían prin-
cipalmente de la operación del sistema energético, pudiéndose incorporar otras emisiones deri-
vadas del ciclo de vida de cada uno de los subsistemas. No obstante, las incertidumbres y com-
plejidad que plantea el definir ciertas emisiones asociadas con el análisis del ciclo de vida frente
a las propias del proceso de operación obliga a una simplificación reduciendo el planteamien-
to del modelo ambiental sin perder por ello objetividad del método. Al igual que la definición de
un criterio único que englobe a los tres definidos, se puede definir un modelo, al que se deno-
minará a partir de ahora, termoecoambiental, adaptado de la designación inglesa “environomic”,
que englobe a los tres modelos: termodinámico, económico y medioambiental.

Según los modelos desarrollados, el análisis de las diferentes configuraciones posibles en
base a encontrar la mejor de ellas según el criterio definido hace uso de análisis termodinámi-
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cos, termoeconómicos y de optimización numérica. La ayuda de la computación, permite hacer
uso de la optimización numérica, la cual es capaz de resolver problemas con relativo grado de
complejidad. Por ello, es posible resolver cualquier problema con el análisis de la optimización
numérica en base a plantear un sistema energético formado por varios subsistemas con varias
posibles interconexiones definidos por su modelo correspondiente y teniendo como función
objetivo el criterio seleccionado. La resolución del problema de optimización dará qué subsis-
temas y qué interconexiones así como qué variables de operación deben darse entre ellos para
optimizar la función. Dicho planteamiento de resolución del problema presenta un grado de
complejidad demasiado elevado para la mayoría de sistemas energéticos a diseñar o modificar
debido a la gran cantidad de subsistemas y posibilidad de interconexiones entre ellos. Además,
se une la no linealidad, en la mayoría de los casos, de las funciones que modelan el compor-
tamiento de los subsistemas, lo que complica el algoritmo de resolución matemático. Por todo
ello, en la mayoría de las situaciones, el planteamiento de un problema de este tipo lleva a com-
binar los tres tipos de análisis para conseguir reducir el grado de complejidad de la optimiza-
ción. Se pretende siempre reducir el número de subsistemas y de interconexiones, además de
por la experiencia, en base al análisis termodinámico y/o termoeconómico, los cuales hacen uso
del primer y/o segundo principio de la termodinámica, de la metodología pinch en redes de inter-
cambio y de los costes monetarios o energéticos.

Un tema importante y tratado históricamente en la síntesis de sistemas energéticos es la
metodología de integración de los procesos con las utilities (sistemas y flujos externos al pro-
ceso que permiten satisfacer sus necesidades energéticas), la cual hace uso de las diferentes
metodologías de análisis ya comentadas. Un proceso energético, generalmente, viene defini-
do por necesidades de calor y trabajo, las cuales hay que satisfacerlas, siempre que sea posi-
ble, al menor coste. Por ello, cuando un proceso se diseña desde un principio o se estudia su
modificación, pasa por encontrar qué utilities, es decir, que subsistemas energéticos externos
al proceso, son capaces de proporcionar dicha energía al mínimo coste. El planteamiento de
esa búsqueda se divide en dos grandes etapas: la etapa de targeting (o búsqueda) y la etapa
de concepción o síntesis. En la etapa de targeting se buscan los objetivos energéticos y en la
etapa de concepción se busca cómo se puede conseguir dicho objetivo. Cada una de las eta-
pas definidas se puede plantear en tres pasos: Analizar, Generar y Evaluar (AGE). En la fase de
análisis se analiza el problema para reducir el tamaño del mismo, en la fase de generación se
generan las soluciones del problema y en la fase de evaluación se evalúan los resultados a fin
observar si el análisis se ha hecho de forma correcta. Ésta última etapa de evaluación permite
generar un nuevo problema que puede ser resuelto en base al mismo proceso AGE.

2.2. Criterios de selección, modelos y métodos de análisis

de sistemas energéticos

CRITERIOS DE SELECCIÓN

Los criterios que pueden ser considerados en el diseño, modificación y análisis de sistemas
energéticos pueden ser variados: maximización de eficiencia, reducción de emisiones, reduc-
ción de costes, incrementos de flexibilidad de operación, incremento de la fiabilidad de opera-
ción, etc. En el contexto de las centrales térmicas, los criterios que han sido definidos en base
a un diseño o rediseño óptimo han sido el criterio termodinámico, el criterio económico y el cri-
terio medioambiental (Pelster, 1998, Li 2006, Curti et al., 1997, Curti et al., 2000, Frangopou-
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los, 1991, 1992). El criterio por excelencia ha sido el termodinámico, en el que se busca la con-
figuración que optimiza la eficiencia termodinámica. Cuando los criterios termodinámicos no son
únicamente los importantes sino que los criterios económicos, como el coste de inversión de
la configuración, juegan un papel importante, el criterio seleccionado debe ser económico, en
el que algunos de los parámetros importantes de decisión son el coste de inversión específico
(€/kW) o el coste específico de la energía (€/kWh) (Li, 2006). En la actualidad, el agotamiento
de los recursos naturales así como las emisiones derivadas en el uso de estos sistemas hace
necesario tener en cuenta el criterio medioambiental. Uno de los parámetros que podrían ser
definidos en este criterio son las emisiones por unidad de energía específica (g/kWh).

Evidentemente, el uso simultáneo de los tres criterios definidos con anterioridad a la hora
de evaluar el diseño representa la metodología ideal debido a que conseguiría diseñar un sis-
tema energético cumpliendo tres objetivos claramente exigidos en la actualidad. Una de las posi-
bilidades para unir todos estos criterios en un solo criterio es la utilización del concepto de coste
total (Frangopoulos, 1991, Pelster, 1998). El comportamiento termodinámico puede ser tras-
ladado a coste, por ejemplo, utilizando el coste de consumo de combustibles y el coste de venta
de electricidad. El coste de inversión puede ponerse en función de la configuración del siste-
ma (número y tipo de equipos) y del diseño (tamaño de equipos, etc). Las consideraciones
medioambientales pueden ser expresadas haciendo uso de los costes de daño por contami-
nación que ocurre fuera del sistema por su operación. Un ejemplo se tendría en los costes de
los permisos de emisión de CO2. La suma de todos estos costes es el coste total que, en el
contexto de la optimización de sistemas energéticos, representaría la función objetivo del pro-
blema (Frangopoulos, 1991, Pelster, 1998).

MODELOS

Dependiendo del criterio utilizado en la síntesis y diseño del sistema energético se pueden
distinguir tres modelos: termodinámico, termoeconómico y termoecoambiental (Frangopoulos,
1991, Pelster, 1998, Li, 2006). El modelo termodinámico describe los procesos físicos de un sis-
tema energético dando lugar a los parámetros termodinámicos como son los valores de flujos
másicos, presiones, temperaturas, entalpías, etc de varios puntos del sistema. En el modelo ter-
moeconómico, los parámetros termodinámicos son entradas de un modelo económico que
determina los diferentes parámetros económicos como costes de inversión o de operación. Los
costes de inversión se calculan equipo a equipo en función de parámetros principales de fun-
cionamiento y características y teniendo en cuenta otros aspectos económicos como son los
periodos de depreciación e intereses. Los costes de operación más importantes son los de con-
sumo de combustible. Otros factores como los costes de mantenimiento y de personal también
se pueden considerar dentro del modelo económico. Autores que han tratado este modelo han
sido, Tribus (1956), Evans (1960), (1961), Tribus y Evans (1962), Tsatsaronis (1993), Frango-
poulos (1990), (1992), Valero et al. (1986). El modelo termoecoambiental (Frangopoulos, 1991,
Frangopoulos y Boulmetis, 1992, von Spakovsky y Frangopoulos, 1993, Curti et al., 1997, Curti,
1998, Pelster, 1998) es un modelo termoeconómico teniendo en cuenta los costes externos de
polución. Una formulación completa de este tipo de problemas sería encontrar una función del
coste total neto de los sistemas energéticos que incluya los costes asociados al ciclo comple-
to de vida de dichos sistemas (Pelster, 1998): la extracción de las materias primas utilizadas para
fabricación de equipos, la fabricación de los equipos, la construcción de la planta, operación,
recursos, desmantelamiento del equipo usado, el material reciclado y los daños ocasionados
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al medioambiente (incluyendo aspectos sociales). No obstante, la consideración de no todos
estos costes asociados puede igualmente ofrecer una solución relevante del problema. Además,
como es evidente, la asignación de algunos costes pueden contener importantes incertidum-
bres asociadas, tal es el caso de costes sociales o ciertos costes ambientales.

MÉTODOS DE ANÁLISIS

En cuanto a la metodología utilizada para poder analizar la integración ha sido clasificada
en tres grandes grupos: análisis termodinámico/heurístico, análisis termoeconómico y análisis
numérico mediante optimización (Tveit, 2006, Manninenn y Zhu, 1998, Manninenn y Zhu, 1999).
En la práctica suelen ser utilizados de forma conjunta aumentando la sinergia, principalmente,
para ser más ambiciosos en el objetivo perseguido y reduciendo los costes de cálculo y la com-
plejidad de una posible formulación numérica (Manninenn y Zhu, 1998, 1999, Marèchal, 1995,
Tveit, 2006, Bolliger et al., 2005).

Análisis termodinámico

El análisis termodinámico se apoya de diferentes métodos heurísticos en los que la expe-
riencia juega un papel importante. El análisis de las estructuras definidas es realizado atendiendo
al primer y segundo principio de la termodinámica. La generación de entropía representa una
de las principales herramientas que han sido utilizadas en la síntesis de sistemas energéticos
(Tveit, 2006). Los conceptos definidos en este caso son la minimización de la generación de
entropía y la minimización de pérdidas exergéticas (Kotas, 1995, Bejan et al., 1996). El objeti-
vo es la identificación y minimización de las irreversibilidades de los procesos. El método pinch
(Hohmann, 1971, Linnhoff et al., 1982) es una metodología que puede ser utilizada para la sín-
tesis de redes de intercambio de calor y que ha sido ampliamente utilizada en la síntesis de pro-
cesos industriales (Linnhoff et al., 1982, Marèchal, 1995) así como en el diseño de plantas de
potencia (Bolliger et al., 2005, Marèchal et al., 1997, Manninenn y Zhu, 1998, 1999).

Varios autores son los que han tratado la optimización del diseño y síntesis de plantas de
potencia mediante el análisis termodinámico. Nishio et al. (1980) propusieron una estrategia para
el diseño del ciclo de potencia basada en el uso de la segunda ley de la termodinámica. El aná-
lisis puede detectar las ineficiencias en varios subsistemas de la planta. Una vez que dichas inefi-
ciencias son identificadas, reglas heurísticas son utilizadas para minimizar las pérdidas de exer-
gía. Otros autores han extendido dicha estrategia para poder considerar ciclos combinados y
turbinas de gas (Chou ans Shih, 1987). Dhole y Zheng (1994) utilizaron de forma combinada el
análisis pinch y el exergético para identificar las pérdidas exergéticas en los intercambios de calor
en una estructura definida. Con ello, una vez definida una primera estructura se reducen las pér-
didas de calor maximizando el aprovechamiento de la exergía en la producción de trabajo. Feng
y Zhu (1997) extendieron dicho análisis incluyendo las pérdidas exergéticas de otra serie de ele-
mentos como expansores y compresores.

Se puede considerar a estos métodos de diseño y síntesis de plantas de potencia como
unos buenos indicadores de los flujos y pérdidas de exergía de las configuraciones planteadas,
pero no tienen en cuenta las posibles interacciones entre los diferentes subsistemas (Manninen
y Zhu, 1998, Manninen y Zhu, 1999). Por lo tanto, el análisis puede representar un costoso aná-
lisis de prueba y error en el diseño de sistemas. Además, debido a que únicamente se utiliza
como criterio la maximización de la eficiencia termodinámica no es posible determinar la estruc-
tura de la planta con el mínimo coste.
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Análisis termoeconómico

El análisis termoeconómico o exergoeconómico dependiendo, respectivamente, del uso de
costes monetarios o costes exergéticos (El-Sayed y Evans, 1970, Kotas, 1995, Valero, 2006,
Valero y Lozano, 1993, Valero et al., 1986, Lozano et al., 1993, Torres et al., 1996) combina el
análisis de la eficiencia térmica y el coste de inversión de las diferentes configuraciones cuan-
tificando en unidades de coste (monetarios o exergéticos) las ineficiencias de dichos sistemas.
Un detalle exhaustivo del análisis termoeconómico y una lista de numerosas referencias se
puede encontrar en Bejan et al. (1983). En la actualidad, la teoría del análisis termoeconómico
está siendo ampliada para considerar, además de optimización de sistemas en base a su efi-
ciencia y coste, la influencia de las emisiones haciendo uso de una nueva formulación para tener
en cuenta el coste de los residuos (Torres et al., 2006).

Optimización matemática

La optimización matemática permite explotar al máximo tanto el análisis termodinámico
como el termoeconómico (Papoulias y Grossmann, 1983, Cerdá et al., 1983, Manninnen y Zhu,
1998, 1999, Tveit, 2006, Bolliger et al., 2005). A partir de los análisis termodinámicos o ter-
moeconómicos se pueden encontrar diferentes estructuras que pueden ser representadas en
una superestructura basada en una formulación matemática. La aplicación de métodos numé-
ricos de optimización matemática sobre esta superestructura encontraría la solución óptima en
base al criterio seleccionado que correspondería a la función objetivo. Una revisión importan-
te de los métodos de optimización matemática utilizados en el diseño de sistemas energéticos
se encuentra en Tveit (2006).

La formulación matemática general de un problema de optimización de un modelo termo-
económico o termoecoambiental dispone de una función objetivo, un conjunto de restricciones
y un conjunto de variables independientes o de decisión y variables dependientes. Se podría for-
mular como se muestra continuación:

Sujeto a:

restricciones de desigualdad

restricciones de desigualdad

Donde:

conjunto de variables independientes (de decisión)

conjunto de variables dependientes

El valor de la función objetivo se calcula como función de las variables independientes y
dependientes del problema. Los valores asignados a las variables independientes son entradas
del modelo y sirven para indicar cambios en la configuración del sistema o cambios en los pará-
metros continuos que lo definen. Durante el proceso de optimización, se permite que las varia-

y y y j 1,...,Jj_min j j_max< < =

x x x i 1,...,Ii_min i i_max< < =

y (y ,y ,..., y )1 2 J=

x (x ,x ,...,x )1 2 I=

g (x,y) 0, k 1,...Kk ≥ =

h (x,y) 0, j 1,...,Jj = =

 
minimizar C (x,y)

neto_total( , , )x w z
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bles independientes varíen dentro de un rango determinado. Los valores de las variables depen-

dientes se calculan en función de las variables independientes a través de las restricciones de

igualdad. En los modelos termoeconómicos y termoeconambiental estas restricciones están

basadas mayoritariamente en las leyes termodinámicas así como en las funciones de coste

(correlaciones). Las restricciones de desigualdad hacen referencia a los diferentes límites deri-

vados de las leyes físicas, restricciones operativas, técnicas, etc, como son máximas o mínimas

presiones admitidas, mínimos pinch, etc.

El planteamiento de un modelo termoeconómico, en el que se formulan las ecuaciones rela-

cionadas con la termodinámica del sistema y los costes asociados a él, lleva a plantear un pro-

blema de optimización en el que el objetivo general del modelo es el de minimizar el coste total

neto del sistema energético con una capacidad dada. La función objetivo del problema de opti-

mización se puede escribir según la expresión 2.1.

(ec. 2.1)

Donde:

Ct es el coste de capital del sistema

Cr es el coste de los recursos consumidos

B es el beneficio del sistema

t es el periodo considerado

K costes adicionales

Al que faltarían unir las restricciones asociadas a los diferentes balances de masa y ener-

gía así como las restricciones asociadas a las variables de operación del sistema.

El coste de capital está formado por el coste de inversión y se compone de la depreciación

(C
.

d), del interés (C
.

i), de los costes de mantenimiento (C
.

m), seguros adquiridos (C
.

s) e impuestos

(C
.

imp) (ec. 2.2). Al no depender éstos costes de la operación del sistema componen los costes

fijos del mismo.

(ec. 2.2)

El coste de los recursos utilizados supone el coste variable del sistema. Se calcula como

la suma del coste de todos los recursos calculados como el producto de su flujo másico (m
.

r,i)

por el coste unitario del recurso i (c
.

r,i) (ec. 2.3).

(ec. 2.3)

Los beneficios corresponden a los productos que producen ingresos al sistema. Se con-

tabilizan como la suma de cada uno de ellos compuestos por el producto de la exergía libera-

da (E
.

prod,k) y el coste unitario exergético (cprod,k) (2.4). En el caso de existir otros subproductos a

parte de electricidad, como puede ser la venta de cenizas, se puede añadir a la ecuación el tér-

mino segundo.

(ec. 2.4)

La constante K recoge los costes que son independientes de las variables independientes

de selección del sistema, como pueden ser por ejemplo los costes del personal.

 
C c E c mb prod k prod k prod m prod m

mk

= ⋅ + ⋅
⋅ ⋅

∑∑ , , , ,

C c mr r i r i

i

⋅ ⋅
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C C C C C C
⋅ ⋅ ⋅ ⋅ ⋅ ⋅

= + + + +t d i m s imp
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⋅ ⋅
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En el caso de operación en estado estacionario la formulación del problema se puede expre-
sar como el coste total neto por unidad de tiempo (C

.
neto_total) (2.5).

(2.5)

La integración de los problemas ambientales en el objetivo termoeconómico se realiza a tra-
vés de la internalización de los costes externos de polución, dando lugar a la formulación de un
objetivo termoecoambiental. Una formulación completa de este tipo de problemas sería encon-
trar una función del coste total neto de los sistemas energéticos que incluya los costes aso-
ciados al ciclo completo de vida de dichos sistemas (Pelster, 1998): la extracción de las mate-
rias primas utilizadas para fabricación de equipos, la fabricación de los equipos, la construcción
de la planta, operación, recursos, desmantelamiento del equipo usado, el material reciclado y
los daños ocasionados al medioambiente (incluyendo aspectos sociales).

El modelo se representa mediante una función objetivo a optimizar constituida por un con-
junto de variables de decisión e igualdades o desigualdades restrictivas las cuales describen el
diseño y operación del sistema modelado. Bajo condiciones en estado estacionario, se puede
escribir la función objetivo según la expresión 2.6 (von Spakovsky y Frangopoulos, 2006, Pels-
ter et al, 2001):

(2.6)

La variable C
.

equipo corresponde a la suma de los costes asociados al coste de capital de los
equipos (C

.
equipo) y los costes asociados a las emisiones derivadas de la fabricación del equipo

y desmantelamiento del equipo al final de su vida útil (C
.

emisiones_equipo). Por lo tanto se puede des-
componer según la expresión 2.7:

(2.7)

Del mismo modo, la variable C
.

recursos está formada por el coste de los recursos naturales uti-
lizados (por ejemplo combustibles) (C

.
recursos) y por el coste de las emisiones derivadas por la pre-

paración y transporte de esos recursos (C
.

emisiones_recursos) (ec. 2.8).

(2.8)

La variable C
.

emisiones considera el coste de las emisiones asociadas a la operación del sis-
tema, la variable B

.
productos representa los ingresos generados por la venta de los productos que

se obtienen del sistema. La variable K
.

contabiliza los costes fijos que son independientes del
diseño y operación del sistema. Otros costes asociados, como por ejemplo los costes deriva-
dos de operaciones de mantenimiento pueden ser añadidos a la función objetivo.

Considerar esta función objetivo en toda su expresión, es decir, en todo el ciclo de vida de
la instalación sería lo más completo desde el punto de vista de la comparación entre diferen-
tes opciones aunque puede que no sea lo más útil. La incorporación de excesivas variables al
problema aumenta su complejidad que puede no compensar el excesivo tiempo de caracteri-
zación de los sistemas frente a un primer análisis de comparación. Además, existen una serie
de incertidumbres en el cálculo de ciertas variables. Una de las incertidumbres se encuentra en
cómo se calculan los costes de las emisiones de contaminantes C

.
emisiones que se ha definido

como el coste ocasionado por las emisiones derivadas en la operación del sistema, fabricación
y desmantelación de equipos y utilización de recursos naturales. Dicho coste, puede ser expre-
sado como la suma de todos los costes asociados al perjuicio que ocasionan cada uno de los
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contaminantes (i) emitidos de forma individual por el sistema en su operación (Pelster et al.,
2001) (ec. 2.9).

(2.9)

En esta expresión, los mismos autores ignoran los efectos de sinergias que podrían ocu-
rrir entre las diferentes emisiones puesto que se consideran que son pequeños frente al propio
perjuicio que ocasiona cada uno de los contaminantes de forma aislada. La función del cálcu-
lo de los costes individuales de cada contaminante se contabiliza mediante la función (Fran-
gopoulos y von Spakovsky, 1993, 1994) (ec.2.10).

(2.10)

Donde cpoli
es el coste unitario asociado al perjuicio que ocasiona la emisión del contami-

nante i. Este coste puede ser expresado en unidades monetarias o energéticas. pi es la medi-
da de la emisión del contaminante i y fpi

representa un factor de penalización que sirve para tener
en cuenta ciertos factores asociados con el perjuicio ocasionado por el contaminante. Por ejem-
plo, no es lo mismo emitir un contaminante en mitad del desierto que en mitad de una ciudad.
Este factor depende del nivel de contaminación que exista de i en el ambiente, depende de los
límites fijados por la sociedad de ese contaminante en la atmósfera y depende de cuál sea la
evolución de la contaminación del ambiente con respecto a i (tasa de variación de i en la atmós-
fera). Con este factor se pueden, por lo tanto, encontrar las mejores ubicaciones posibles de
los sistemas estudiados en relación a su impacto en el medioambiente. Cuando este factor debe
contabilizar las emisiones de gases de efecto global como el CO2, se puede ajustar teniendo
en cuenta los objetivos locales de cada país.

Como se deduce, plantear una expresión que encuentre una función que proporcione el
valor del coste de las emisiones sin incertidumbre pequeña es complicado. Más detalle sobre
expresiones y definiciones que determinan el valor de cpoli

y fpi
puede encontrarse en Curti (1998),

Frangopoulos y von Spakovsky (1993, 1994) y Pelster (1998).
Cuando se utilizan recursos naturales no renovables, además de agotar dichos recursos y

emitir contaminantes a la atmósfera, se está incrementando la necesidad energética (exergé-
tica) para su extracción. Para contabilizar estos aspectos, se puede definir igual que antes un
factor de escasez, fsi, que se utiliza como un factor de corrección del precio unitario de un recur-
so determinado consumido por el sistema (von Spakovsky y Frangopoulos, 2006). Existe de
nuevo una gran dispersión en el cálculo de estos valores que hacen que su uso deba estar
supeditado a un mayor esfuerzo de investigación y de unificación de criterios. Como proponen
los mismos autores (von Spakovsky y Frangopoulos, 2006), algunas medidas que podrían ser-
vir para determinar la escasez de un recurso se recogen en la siguiente lista.

• La inversa de la concentración de la sustancia que contiene el recurso en el medio
ambiente

• El coste exergético acumulado
• La función molar de Gibbs de la extracción
• El coste de reposición exergético

La última de ellas, el coste de reposición exergético, parece ser la forma más completa y
prometedora de la medida de la escasez, aunque, como se ha dicho, se necesita todavía un
gran camino de investigación dentro de este campo.
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Diferentes estrategias que existen en el mercado para internalizar los costes medioam-
bientales se recogen en la siguiente lista:

• Multas. Se penaliza a un sistema en particular por el exceso de cantidad emitida con res-
pecto a una máxima permitida. Este tipo de mecanismo permite elegir entre soportar el
coste de la multa o invertir en reducir las emisiones dependiendo de lo que sea más eco-
nómico para el contaminante.

• Creación de un mercado de permisos. Se crea un mercado especial de derechos de emi-
sión en el que se comercian con los permisos entre los contaminantes. De este modo se
puede elegir entre invertir en reducir las emisiones y vender los permisos o comprar per-
misos.

• Ayudas. Intentan persuadir a los contaminantes a reducir sus emisiones mediante ayu-
das de tipo económico. De este modo les ayudan a invertir en investigación y utilización
de sistemas de reducción de contaminación ambiental.

• Depósitos de fianza. Se obliga a depositar una fianza recuperable al contaminante en
concepto de asegurarse de que al final de la vida útil del producto que prestan, se elimine
la contaminación producida. Es el caso del reciclaje, en el que por ejemplo una botella
fabricada y vendida, sea devuelta y utilizada de nuevo para fabricar otra botella u otro
objeto.

A pesar de la apariencia general en la formulación del problema, no existe un método único
que sea capaz de resolver eficientemente todos los problemas de optimización. Se han des-
arrollado una serie de métodos matemáticos para la resolución de problemas de optimización
expresados en forma de algoritmo matemático a partir del estudio general de la formulación del
problema. Es por ello que sea útil establecer una clasificación del tipo de problema de optimi-
zación que servirá para ayudar a seleccionar un algoritmo determinado de resolución. La siguien-
te lista representa diferentes formas de clasificar un problema de optimización.

• Programación con o sin restricciones. Dependiendo de si existen o no restricciones en
el problema.

• Métodos de búsqueda y de cálculo. El método de búsqueda no utiliza derivadas utili-
zando valores directamente de la función objetivo. Los métodos de cálculo hacen uso de
las primeras y segundas derivadas.

• Programación lineal, no lineal, geométrica y cuadrática. Esta clasificación se basa en la
naturaleza de las ecuaciones del problema. Si la función objetivo y todas las restriccio-
nes son funciones lineales de las variables dependientes, el problema de lineal (LP). Si al
menos una de las funciones, independientemente de que sea la función objetivo o res-
tricciones, es no lineal, el problema es no lineal (NLP). Una programación geométrica
(GMP) tiene la función objetivo y las restricciones expresadas como polinomios en x. Una
función f(x) se dice posinomial si tiene la forma:

(Ec. 2.11)

• Donde ci y aij son costantes y ci > 0 y xj >0.
• Un problema cuadrático (QP) es un problema no lineal con una función objetivo cua-

drática y con restricciones lineales.
• Programación entera y real. Esta clasificación se basa en el tipo de valores permitidos a

las variables independientes. Si alguna o todas las variables independientes de un pro-
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blema están restringidas a tomar valores enteros, entonces el problema se conoce como
problema de programación entera (IP). Si todas las variables independientes toman valo-
res reales entonces el problema es denominado un problema de programación real. La
existencia de variables enteras en problemas lineales y no lineales conducen a los tipos
de problemas denominados problema de programación entera mixto lineal (MILP) y pro-
gramación entera mixto no lineal (MINLP) respectivamente.

• Programación determinística y estocástica. Si alguno o todos los parámetros y/o las varia-
bles independientes son probabilísticas el problema de optimización e conoce como un
problema de programación estocástica. De otro modo el problema es un problema de
programación determinista.

• Programación separable. Una función f(x), x=(x1, x2,...,xn) se denomina separable si puede
ser expresada como suma de n funciones independientes.

(ec. 2.12)

• Un programa de programación separable es aquel que tiene tanto la función objetivo
como las restricciones separables.

• Programación mono y multiobjetivo. Dependiendo del número de funciones objetivo, los
problemas de optimización pueden ser clasificados como mono o multi objetivo. En la
mayoría de problemas no existe un único punto x que satisfaga todos los objetivos a la
vez. Por lo tanto, la solución pasa a ser un compromiso subjetivo.

• Programación dinámica y calculo variacional. La programación dinámica (DP) o cálculo
variacional (COV) se aplica cuando lo que se busca es una función como objetivo y no
un único punto de la función.

• Algoritmos genéticos. Fueron desarrollados por Holland (1975) en un intento de simular
el crecimiento y degeneración de los organismos vivos en el medio natural. Filosófica-
mente están basados en los conceptos de la evolución biológica (selección natural y
genética) y la teoría de Darwin de supervivencia del mejor adaptado al medio. Los ele-
mentos básicos son la reproducción, el intercambio y la mutación.

2.3. Metodología de análisis en la integración de procesos

y utilities

Cada uno de los análisis de sistemas energéticos (métodos termodinámicos, termoeco-
nómicos y de optimización numérica) se mezclan para explotar las sinergias entre ellos, tanto
para el diseño y síntesis de plantas de potencia (Manninnen y Zhu, 1998, 1999, Bolliger et al.,
2005, Li, 2006, Bürer y Favrat, 1999, Pelster et al., 2001, Li et al., 2006) como de procesos
industriales de los que una excelente revisión se puede encontrar en Marèchal (1995) y de pro-
cesos químicos en Tveit (2006). Además, en el contexto de este trabajo, en el que más que el
diseño lo que interesa es la integración óptima de sistemas energéticos, se deben explorar en
más detalle las diferentes metodologías desarrolladas.

2.3.1. BÚSQUEDA DEL MER

En la integración energética, el problema que se plantea es el encontrar las mínimas nece-
sidades externas a un proceso. La mayoría de los procesos, ya sean procesos industriales, pro-
cesos químicos, procesos de generación de electricidad, etc, aparecen definidos por unas nece-
sidades de calor y trabajo. Las necesidades de calor vienen representadas por flujos que
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requieren calentarse o enfriarse entre temperaturas de consigna, y las necesidades de traba-
jo por flujos necesarios de electricidad. Encontrar las mínimas necesidades a dar a un proce-
so pasa entonces en primer lugar por la necesidad de optimizar las interacciones entre las pro-
pias corrientes que lo definen.

Las técnicas de integración energética de procesos buscan identificar la máxima energía
recuperable por intercambio de calor a contracorriente entre las corrientes frías y calientes de
dichos procesos. Esta técnica, basada en la suposición de una diferencia mínima de tempe-
ratura entre las corrientes frías y calientes (DTmin) permite el cálculo del llamado MER (Minimun
Energy Requirement). Encontrar el pinch point, el punto donde las curvas que definen los pro-
cesos calientes y fríos se encuentran más próximas, se utiliza para determinar la síntesis de
redes de intercambio de calor. Utilizando el concepto de las curvas compuestas y frías es posi-
ble determinar gráficamente el MER. Estos conceptos fueron introducidos por Hohmann (1971),
más tarde por Umeda et al. (1979) y por Flower y Linnhoff (1979). En la curva compuesta defi-
nida por las corrientes del proceso (figura 2.1) se pueden identificar cuatro zonas: a la derecha,
se visualizan las necesidades de utilities calientes. La zona de recuperación de calor corres-
ponde al posible intercambio energético entre las propias corrientes del proceso. El calor
sobrante de las corrientes calientes debe ser evacuado por las utilities frías. La parte izquierda
del gráfico corresponde por tanto a la situación en la que es necesario el uso de utilities frías.
Ésta última zona está dividida a su vez en la necesidad de enfriamiento por encima y por deba-
jo de la temperatura ambiente.

Matemáticamente, el MER se puede calcular resolviendo el modelo de la cascada de calor
basado en la definición de la lista de temperaturas corregidas (Favrat y Marèchal, 2006). Dicho
modelo es lineal, tiene un grado de libertad y determina la energía requerida para suplir las nece-
sidades de calor de las corrientes frías maximizando el intercambio con las corrientes calientes
mediante el intercambio a contracorriente y arrastrando el calor desde los niveles mayores de
temperatura. El balance de energía se escribe para cada intervalo de temperaturas. Según el
esquema de la figura 2.2 se presenta una formulación matemática general de dicho problema
de optimización.

� FIGURA 2.1

Curva compuesta del proceso (Marèchal y Favrat, 2006)
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2.3.2. SELECCIÓN DE UTILITIES

El problema de la integración de las diferentes utilities a fin de proporcionar el MER ha sido
tratado por numerosos autores algunos de ellos utilizando únicamente técnicas numéricas de
optimización (Papulias y Grossmann, 1983, Cerda et al., 1983, Duran y Grossmann, 1986, Col-
menares y Seider, 1987), otros haciendo uso únicamente de un método termodinámico a par-
tir del análisis de la forma de las curvas compuestas (Townsend y Linnhoff, 1983, Linnhoff et al.,
1986). El uso combinado de las diferentes metodologías de análisis basadas en el análisis de
las curvas compuestas así como de las técnicas numéricas de optimización ha sido explota-
da para el diseño de ciclos de potencia (Manninnen y Zhu, 1998, 1999, Marèchal et al., 1997,
Bolliger et al., 2005), para síntesis de procesos químicos (Tveit et al., 2001, Marèchal, 1995) o
para procesos industriales (Marèchal y Kalitventzeff, 1991, Molyneaux, 2002, Leyland, 2002)

Así como las curvas compuestas sirven para determinar la cantidad, la calidad, es decir,
cómo debe entregarse esa energía a partir de las denominadas utilities, se puede hacer en base
al análisis de las curvas compuestas globales (Linnhoff et al., 1982, Marèchal, 1995). La curva

� FIGURA 2.2

Esquema para la formulación del problema de optimización (Marèchal y Favrat, 2006)

(ec. 2.13)

sujeto al balance energético para cada intervalo de temperaturas

(ec. 2.14)

(ec. 2.15)

siendo:
n el número de las corrientes del proceso
nk el número de intervalos de temperatura
Rk la energía sobrante del intervalo k al intervalo siguiente de menor temperatura
Qi,k la energía que ponen en juego las corrientes frías (Qi,k<0) y las corrientes calientes (Qi,k<0)
en el intervalo de temperatura k.
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compuesta global describe en función de la temperatura el modo en que la energía debe ser
suministrada o retirada del sistema. Dicha curva está dividida en tres zonas (Figura 2.3): por enci-
ma del pinch el sistema se comporta como un sumidero de calor recibido éste de una utility
caliente. Por debajo del pinch y por encima de la temperatura ambiente el sistema se comporta
como una fuente de calor en la que una utility fría debe evacuar dicho calor. Por debajo de la
temperatura ambiente el proceso requiere refrigeración.

El criterio utilizado por los ingenieros para la selección de las mejores utilities deben estar
basadas mejor que en únicamente la búsqueda de la mínima cantidad requerida por los proce-
sos (Linnhoff et al., 1982) en la búsqueda del mínimo coste de la energía requerida por dichos
procesos (Marèchal, 1995) (CMER: Cost of Minimun Energy Requirement). Según este objetivo
es necesario plantear la integración de las utilities que satisfacen dicho MER pero al mínimo coste.

Encontrar la integración atendiendo al CMER se puede llevar a cabo en dos etapas (Marè-
chal, 1995): la primera es la fase de targeting en la que se fijan los objetivos energéticos y la
segunda es la fase de concepción en la que se determina la estructura física real que más se
aproxima a ese objetivo energético. En cada una de las fases se puede proponer un procedi-
miento genérico al que se denomina AGE (Analizar, Generar y Evaluar ó Análisis, Generation y
Evaluation) (Marèchal, 1995). La primera etapa consiste en evaluar los objetivos y las restric-
ciones del problema. La segunda etapa genera los resultados numéricos mediante la aplicación
de conceptos y de técnicas numéricas. En la tercera etapa se evalúan los resultados obtenidos
para disponer de una solución práctica caracterizada por una lista de ventajas e inconvenien-
tes siendo la conclusión de ésta la definición de nuevos objetivos y nuevas restricciones que lle-
ven a realizar un nuevo estudio AGE. En este trabajo se detalla en más profundidad la prime-
ra de las etapas, targeting, quedando fuera del alcance la etapa de concepción o síntesis de
la que una referencia que lo trata en toda su extensión puede ser Marèchal (1995).

Fase de targeting

Análisis

En la fase de Análisis se determinan las curvas compuestas a partir de las corrientes frías
y calientes del proceso y las curvas compuestas globales. El análisis se hace sobre la curva

� FIGURA 2.3

Curva compuesta global del proceso (Marèchal y Favrat, 2006)
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compuesta global (Marèchal, 1995) en la que a partir de las reglas proporcionadas por Linnhoff
et al. (1982), Townsend y Linnhoff (1983) y otras reglas de integración combinada de calor y tra-
bajo (Marèchal, 1995) se pueden seleccionar varias tecnologías potencialmente eficientes para
proporcionar la energía requerida por el proceso. Algunas de esas reglas, permiten seleccionar
la integración de ciclos de vapor Rankine para la producción combinada de calor y trabajo (figu-
ra 2.4). Según dichas reglas, la integración de ciclos de vapor Rankine se debería hacer por
encima o por debajo del pinch del proceso, no cediendo energía a través del pinch.

Por encima del pinch, considerada dicha zona como un sumidero de calor y donde es la
utility la que proporciona el MER requerido por el proceso, integrar un ciclo Rankine implica un
consumo extra de energía por dicha utility para producir el trabajo, aunque como la conden-
sación cede su energía al proceso, toda la energía de más introducida aparte del MER se uti-
liza para la producción de trabajo. Ello supone una eficiencia de producción de potencia térmica
en mecánica del 100%. Por debajo del pinch, considerada dicha zona como una fuente de calor,
la integración de un ciclo Rankine supone aprovechar el salto térmico entre la temperatura del
proceso y el ambiente para la producción de trabajo.Por lo tanto, dicha producción de traba-
jo se obtiene con un 100% de eficiencia. No ocurre lo mismo cuando se utiliza energía a una
temperatura por encima del pinch para producir trabajo y ceder la energía de condensación por
debajo del pinch del proceso. Ello supone una cesión de calor a través del pinch cogiendo ener-
gía de la utility y llevándola a la zona que corresponde a una fuente de calor, infringiendo una
de las reglas de la metodología pinch (Linnhoff et al., 1982). Ello implica que la eficiencia de pro-
ducción de trabajo no sea mayor que un ciclo convencional.

En el gráfico de la figura 2.5 se representa la curva compuesta global de un proceso en el
que se podrían ir planteando la integración de diferentes utilities en función del pinch del pro-
ceso. Por encima del pinch, donde se requiere calor, en función de los niveles de temperatura
se puede plantear la integración de turbinas de gas, combustión, integración de redes de vapor,
etc. Por debajo del pinch, donde se requiere retirar calor, se puede evaluar la integración de
ciclos rankine orgánicos, refrigeración por calentamiento de agua, aire, etc. En esta etapa, con
dicha curva, es el ingeniero el que debe proponer las utilities que podrían integrase con el pro-
ceso en base, además, a las tecnologías existentes. Como se deduce, se reduce con ello el pro-
blema que posteriormente se plantea de optimización.

� FIGURA 2.4

Integración de ciclos Rankine en el proceso (Marèchal y Favrat, 2006)
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En el contexto del análisis de integración de procesos, el concepto de la exergía se com-
bina con el análisis pinch para reducir las necesidades exergéticas del proceso optimizando la
producción combinada de calor y trabajo (Zheng, 1996, Manninnen y Zhu, 1998, 1999, Stai-
ne y Favrat, 1996, Ruyck et al., 2003). En la curva compuesta de Carnot (Linnhoff y Dhole, 1992)
la exergía liberada E por una corriente que intercambia calor Q de Tin a Tout se puede expresar
según la expresión 2.16.

(ec.2.16)

Donde Tlm es la diferencia logarítmica media de temperaturas determinada por la expresión
incluida en la ecuación 2.17.

(ec.2.17)

Con To la temperatura ambiente y todas las temperaturas expresadas en K.
Representando el intercambio de calor en un diagrama temperatura-entalpía (figura 2.6), la

exergía liberada puede ser calculada utilizando como eje de ordenadas el factor de Carnot (1-
To/Tlm). En la gráfica corresponde al área encerrada entre la curva y el eje de abcisas. Dicha curva
se denomina curva compuesta de Carnot.

Las curvas compuestas de Carnot representan la exergía perdida en el intercambio de ener-
gía entre las corrientes frías y calientes del sistema. A la exergía producida por las corrientes
calientes (área sombreada entre la curva compuesta caliente y el eje de abcisas) se le resta la
exergía requerida por las corrientes frías (área sombreada entre la curva compuesta fría y el eje
de abcisas). Existen cuatro zonas de interés en este tipo de curvas: las necesidades de exer-
gía de utilities calientes se representan en la zona de la derecha, el área entre las dos curvas
compuestas que representa la exergía pérdida en el intercambio de calor y que podría ser recu-
perada parcialmente integrando de forma adecuada elementos para la producción combinada
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� FIGURA 2.5

Planteamiento de utilities según curva compuesta global del proceso (Marèchal y Favrat, 2006)
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de calor y trabajo. Tras la recuperación de calor entre los procesos se encuentra el calor que
todavía debe ser evacuado, en el gráfico se divide en dos zonas, una por encima de la tem-
peratura ambiente (encima del eje de abcisas) en el que se podría aprovechar parte de la exer-
gía perdida y otra por debajo de la temperatura ambiente en la que se requiere refrigeración.

La curva compuesta global de Carnot representa la exergía requerida por el proceso (Zheng
y Dhole, 1995) (figura 2.7). En este diagrama se debe prestar especial atención a las zonas auto-
suficientes, zonas en las que es posible la producción de trabajo. A partir de este análisis es posi-
ble identificar las características de los ciclos de vapor a integrar en el proceso tal y como han
demostrado Maréchal et al. (1997b). El método presentado por los autores supone la integración

� FIGURA 2.6

Curva compuesta de Carnot (Marèchal y Favrat, 2006)

� FIGURA 2.7

Curva compuesta global de Carnot (Marèchal y Favrat, 2006)
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de rectángulos en la curva compuesta global balanceada (ver etapa de evaluación) cuya base
representa en su extremo superior la temperatura de vaporización y la inferior la temperatura de
condensación de un ciclo Rankine. La curva compuesta global de Carnot serviría como el obje-
tivo a conseguir por dicha integración en base a observar las zonas autosuficientes.

El análisis exergético ha sido introducido también la posibilidad de hacer uso de reacciones 

químicas utilizando el factor en lugar del factor de Carnot (Ishida y Ohba, 2004).

Una regla heurística útil que se deriva del análisis exergético es el intentar reducir al mínimo
el área entre las curvas compuestas calientes frías de los sistemas (Favrat y Marèchal, 2006).

Generación

A partir de la fase de análisis, en la que como se ha visto se obtienen las curvas com-
puestas, principalmente globales y de Carnot, se seleccionan las utilities que pueden ofrecer una
mejor integración en el proceso. Con ello se reduce el problema de optimización que se pre-
tende resolver eliminando aquellas tecnologías que no son acertadas atendiendo al análisis de
las curvas compuestas.

Elegir la o las mejores utilities a integrar en el proceso se hace en base a la selección del
grado de utilización de cada una de ellas según el CMER. Ésta etapa corresponde a la fase de
Generación. Dicho grado de utilización generalmente hace referencia al flujo másico de la corres-
pondiente utility. Cuando únicamente se consideran las utilities formadas por una corriente
caliente y una fría y no hay interacción entre las diferentes utilities propuestas, la selección de
la mejor integración corresponde a la activación de los diferentes pinch de las utilities maximi-
zando el flujo másico de la utility de menor coste (Favrat y Marèchal, 2006). La figura 2.8 repre-
senta la curva compuesta global de un proceso y la integración de una utility de la que según
el flujo másico que la caracteriza se obtienen diferentes situaciones: si el flujo es pequeño la inte-
gración no consigue dar toda la energía solocitada por el proceso. Incrementando el flujo, sí es
capaz de dar la energía mínima requerida por el proceso pero existiendo una situación en la que
crea el pinch de la utility, correspondiente siendo la integración con el menor coste. Si el flujo
másico es mayor, no creando el pinch de la utility, existe una mayor pérdida de energía que
incrementa el coste de utilización de la utility.
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� FIGURA 2.8

Pinch creado en la integración de la utility (Marèchal y Favrat, 2006)
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Cuando existe una interacción entre las diferentes utilities se han propuesto diferentes for-
mulaciones MILP para resolver el problema de la integración (Papulias y Grossmann, 1983,
Cerda et al., 1983). Un tipo de formulación adecuada para determinar la mejor integración de
dichas utilities es el desarrollado por Marèchal y Kalitventzeff (1991), Marèchal y Kalitventzeff
(1997c), Marèchal y Kalitventzeff (1998) explotando el concepto de Effect Modelling and Opti-
misation (EMO), el cual se describe a continuación.

Formulación del problema de optimización

El análisis de las necesidades energéticas de los procesos haciendo uso del análisis de la
curva compuesta global y aplicando las reglas propuestas por Townsend y Linnhoff et al. (1982)
para la producción combinada de calor y trabajo mediante la integración de ciclos de potencia,
de refrigeración y bombas de calor permite obtener una lista de diferentes tecnologías de con-
versión energética que pueden proporcionar el MER con la máxima eficiencia. La formulación
matemática del problema de búsqueda de la mejor configuración posible puede plantearse en
base a la formulación Efecto, Modelado y Optimización (EMO) (Marèchal y Kalitventzeff, 1991,
1998, 1999).

La formulación matemática del problema se puede utilizar para la selección de las diferen-
tes utilities propuestas en base al análisis de la curva compuesta global determinando su nivel
de utilización que corresponde generalmente al flujo másico derivado de ellas. Por ejemplo, el
flujo másico de gas de combustión utilizado de una turbina de gas como flujo para calentar un
proceso. El resto de variables de dicho equipo deben ir por tanto expresadas en función de
dicha variable. Este método asume que los niveles de presión y temperatura de cada uno de
las utilities que se estudian en la integración son conocidos, siendo por lo tanto la variable a cal-
cular su nivel de utilización. El problema es un MILP donde cada tecnología definida como uti-
lity se define según una operación nominal y un nivel desconocido de utilización que será deter-
minado por la optimización satisfaciendo las restricciones del problema de la cascada térmica,
la producción de potencia mecánica y otra serie de restricciones adicionales que pueden ser
incorporadas al problema.

La aportación del modelo EMO radica en que la superestructura definida se plantea en base
a considerar una red de intercambio teniendo en cuenta todos los efectos producidos por las
diferentes tecnologías u operaciones puestas en juego. Dichos efectos pueden ser calor, poten-
cia mecánica, agua, residuos, contaminantes, etc. De esta forma no hay que tener en cuenta
una superestructura de todas las tecnologías u operaciones con todas las posibles intercone-
xiones sino únicamente se debe tener en cuenta una superestructura representada únicamente
por intercambio de flujos, balances y restricciones e interacciones entre las diferentes opera-
ciones y sus efectos. Los dos tipos de utilities propuestas son las utilities primarias como pue-
den ser los combustibles, agua, aire y las utilities secundarias que actúan como intermediarias,
por ejemplo las redes de vapor y los sistemas de refrigeración (Marèchal y Kalitventzeff, 1996).

Al problema de optimización formulado para encontrar el MER del proceso se unen los efec-
tos asociados al uso de las diferentes utilities propuestas en la fase de análisis. Las corrientes
calientes y frías del proceso definen las necesidades de los efectos de calor y las ecuaciones
de la cascada de calor definen el modelo de la red ideal de intercambio de calor donde todos
los intercambios tendrán una diferencia mayor o igual a una temperatura mínima fijada deno-
minada DTmin (Marèchal y Kalitventzeff, 1997c). Dicho modelo se utiliza para determinar la míni-
ma cantidad de energía del proceso utilizado. Cuando son consideradas las utilities, cada una
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de ellas define una posible operación. Las temperaturas iniciales y finales de las corrientes frías
y calientes (efectos de calor) que se dan en una misma utility se consideran como una carac-
terística de la operación y el flujo másico se calcula para satisfacer las necesidades energéticas
al mínimo coste. Cada efecto de calor, bien del proceso bien de las utilities introducen su pro-
pia contribución en la cascada de calor. La selección de la operación w se define por una varia-
ble entera yw y las restricciones incluidas en la ecuación 2.21. El grado de utilización de la ope-
ración w se multiplica por el factor fw que afecta a todos los efectos de la operación w. Las
restricciones incluidas en la ecuación 2.20 son las que imponen el balance global del proceso.

(ec. 2.18)

(ec. 2.19)

(ec. 2.20)

(ec. 2.21)

(ec. 2.22)

ni es el número de intervalos de temperatura, nw es el número de operaciones consideradas, Rk

el calor sobrante del intervalo k dirigido al intervalo inmediatamente inferior, Qik es la carga de
calor de la corriente i en el intervalo de temperatura k, fw es el factor multiplicativo de los efec-
tos asociados a la operación w, qwk es la carga de calor de los efectos de la operación w en el
intervalo de temperatura k, qwk≥0 para las corrientes calientes, yw es la variable entera asocia-
da al uso de la operación w, yw=1 si ésta es utilizada, yw=0 si no es utilizada, fminw, fmaxmin los
valores mínimo y máximo aceptados para fw si yw=1.

Para poder considerar un sistema de utilities más complicado, principalmente redes de
vapor, los mismos autores han añadido dos nuevas ecuaciones al problema (Marèchal y Kalit-
ventzeff, 1997c) (ecuaciones 2.23 y 2.24).

(ec. 2.23)

(ec. 2.24)

(ec. 2.25)

con ne el número de restricciones de igualdad de los efectos considerados, nie el número de res-
tricciones de desigualdad, nr el número de variables adicionales, xk las variables adicionales uti-
lizadas para simular los efectos de la operación, aiw y ciw son respectivamente los coeficientes
del flujo másico y de las variables enteras de operación w en la restricción i en la simulación de
los efectos (j hace referencia a las restricciones de desigualdad), dik y bi son los coeficientes de
las variables adicionales y el término independiente, respectivamente, utilizados para simular los
efectos de operación, xminr y xmaxr son los límites mínimo y máximo de la variable xr.

Las variables adicionales xr se usan en el modelo como variables intermedias o para repre-
sentar los efectos ambientales. Por ejemplo, el cálculo de las emisiones de CO2 de una plan-
ta se calculan según la restricción expresada por la ecuación 2.23 siendo xr las emisiones tota-
les de CO2 de la planta, nr=1, dir=1, bi=0 y aiw representando la producción de CO2 de la
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operación w. Dada la importancia de las redes de vapor para la producción combinada de calor
y trabajo, se presenta en el anexo A.II en más detalle el modelo que se utiliza para se definición
y cómo se integra en la formulación del problema de optimización.

Además de los efectos de calor se deben considerar los efectos de consumo (ec. 2.26) y
producción de electricidad (ec. 2.27).

(ec. 2.26)

(ec. 2.27)

con Weli la electricidad importada diferente de la producida en las utilities integradas, Welv la
potencia eléctrica que sale del sistema una vez satisfechas las necesidades, Wc la potencia eléc-
trica que necesita el proceso, ww la potencia eléctrica en función del grado de utilización fw pro-
ducida por la operación w (ww<0 para un consumo y ww>0 para una producción).

El efecto asociado al coste C se introduce según la expresión de la ecuación 2.28.

(ec. 2.28)

con C1w y C2w los costes fijos y variables asociados al uso de la operación w, Cr es el coste aso-
ciado a las variables adicionales xr, Cel y Celv los costes de la electricidad importada y vendida
respectivamente.

En resumen, el modelo de la superestructura planteado por dichos autores es el siguiente:

Minimizar Coste (ec. 2.28)
Sujeto a
Cascada de calor (ecs 2.18-2.22)
Consumo y producción de electricidad (ecs 2.26 y 2.27)
Modelos de los efectos (ecs 2.23-2.25)

Se pueden tener en cuenta otras funciones objetivo como la maximización del trabajo pro-
ducido, coste mínimo de operación, minimización de las emisiones o minimización de las pér-
didas exergéticas. Cuando el objetivo es la maximización de la eficiencia del sistema energéti-
co se ha propuesto la utilización de la minimización de las pérdidas exergéticas como función
objetivo (Marèchal y Favrat, 2006). De esta forma no se tienen en cuenta el precio de compra
o venta de la energía eléctrica. La expresión 2.29 es la que representaría dicha función.

(ec. 2.29)

donde es la exergía consumida por los recursos para producir las co-

rrientes calientes y frías a integrar con el proceso. representa la exergía producida por los

recursos en condiciones nominales. representa la exergía en forma de calor pro-

porcionada por las corrientes frías y calientes de la unidad de conversión w en el intervalo de
temperatura r en su operación nominal. Para su calculo las temperaturas son corregidas, por

lo que incluye las pérdidas de exergía debidas al uso del ∆Tmin (ec. 2.30).
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(ec. 2.30)

Con Tr y Tr+1 las temperaturas inferior y superior de cada intervalo considerado en el pro-

blema. El factor representa por lo tanto las pérdidas exergéticas deri-

vadas de la producción de las corrientes calientes y frías de la unidad w. Haciendo uso de esta
formulación es posible definir un conjunto de tecnologías de conversión energética que mini-
micen las pérdidas inevitables de exergía del sistema.

Evaluación

El tercer paso, la Evaluación, pretende convertir los resultados numéricos obtenidos en la
fase de generación en resultados prácticos donde se pueden encontrar nuevas configuracio-
nes que deberían ser evaluadas en una nueva fase AGE. En este paso se analizan las curvas
compuestas balanceadas y, principalmente, las curvas compuestas integradas (Marèchal y Kalit-
ventzeff, 1996).

Una vez que el problema de optimización de integración de las utilities con el proceso queda
resuelto, se pueden representar unas curvas denominadas curvas compuestas balanceadas
caracterizadas por varios pinch correspondientes uno al pinch del proceso y los demás a la opti-
mización en la integracion de las utilities. En particular, siempre se dispone de un pinch tanto
en el nivel más alto como en el nivel más bajo de temperatura indicando que las necesidades
de energía han quedado cubiertas. Un ejemplo de curva compuesta balanceada aparece en la
figura 4.9. donde se muestra cómo al resolver el problema de optimización en la etapa de gene-
ración se dan todas las necesidades energéticas del proceso. Así mismo, un ejemplo de curva
global compuesta balanceada aparece en la figura 2.10.

Sin embargo, tal como se observa de las gráficas y ya documentan algunos autores (Favrat
y Marèchal, 2006) dichas curvas son difíciles de interpretar y por tanto no ofrecen demasiada
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� FIGURA 2.9

Curva compuesta balanceada (Marèchal y Favrat, 2006)
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ayuda en la etapa de evaluación. Se pueden observar ineficiencias del proceso pero no se
puede diferenciar, por ejemplo, qué utility es la que se podría integrar de diferente forma o inclu-
so no integrar o integrar otra para la misma función. Un ejemplo claro son los ciclos de vapor
que se detallan en el anexo A.II. Otro gráfico que realmente si que presenta una forma útil a la
hora de evaluar las soluciones generadas de un problema de integración determinado son las
curvas compuestas integradas (Marèchal y Kalitventzeff, 1996). Dicha representación está basa-
da en la descomposición del sistema en subsistemas como procesos, caldera, ciclo de refri-
gración, red de vapor, bomba de calor, sistema de utilities, etc. Las curvas compuestas inte-

� FIGURA 2.10

Curva Global compuesta balanceada (Marèchal y Favrat, 2006)

� FIGURA 2.11

Curva Integrada compuesta (Marèchal y Favrat, 2006)
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gradas de un subsistema se obtiene extrayendo de la curva compuesta global de todo el sis-
tema la curva compuesta global del subsistema bajo estudio. Más detalle sobre este tipo de cur-
vas y algunas aplicaciones se encuentra en Marèchal y Kalitventzeff (1996) o en Marèchal (1995).
Dicha representación es realmente útil en el análisis de la integración de ciclos ya que en este
caso la diferencia entre las curvas compuestas calientes y frías corresponde a la potencia mecá-
nica que cierra el balance (Favrat y Marèchal, 2006). Un ejemplo de este tipo de curvas inte-
gradas se presentan en las figuras 2.11 y 2.12, que corresponde a la curva balanceada de la
figura 2.10. Se observa cómo ahora, al separar la contribución del ciclo de vapor integrado en
el proceso, se vé claramente su efecto, o por ejemplo, la pérdida de energía procedente de la
combustión.

Síntesis de las redes de intercambio

La segunda fase en la integración energética, que queda fuera del alcance de este traba-
jo, corresponde a la concepción de la red real de intercambios energéticos y de redes de uti-
lities que permiten proporcionar el objetivo energético fijado en la fase de targeting. Esta fase
se divide en dos etapas diferenciadas (Marèchal et al., 1989, Marèchal, 1995): (1) el cálculo de
la distribución de las cargas térmicas que permiten determinar los intercambios y las cantida-
des de calor intercambiadas que minimizan el número de intercambios satisfaciendo el objeti-
vo energético, (2) concebir después de la optimización la estructura de las redes de intercam-
bio a fin de minimizar el coste total (inversión y operación). El cálculo de la distribución se formula
según un problema MILP.

2.4. Conclusiones

Las diferentes metodologías de análisis, diseño e integración de sistemas energéticos hacen
uso de los análisis termodinámicos, termoeconómicos y de optimización numérica para satis-
facer el criterio seleccionado. Se requiere de la herramienta computacional para realizar los
modelos termodinámicos, económicos y ambientales, así como de optimización para poder dis-

� FIGURA 2.12

Curva Integrada compuesta (Marèchal y Favrat, 2006)
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poner de una gran cantidad de configuraciones posibles entre las que se encuentre la óptima.
La mejor metodología pasa por hacer uso de cada uno de los análisis para llegar a reducir el
número de configuraciones a analizar de forma numérica. La integración de los diferentes sub-
sistemas que configuran el sistema energético se realiza en dos fases: la fase de búsqueda del
mejor resultado que se podría obtener (menor consumo, mayor eficiencia, etc) y la fase de con-
cepción de los diferentes subsistemas para dar lugar a ese sistema energético que consiga
satisfacer (o más se aproxime) lo encontrado en la fase de búsqueda.

En la etapada de búsqueda o targeting se puede plantear en primer lugar un análisis heu-
rístico así como termodinámico haciendo uso del primer y segundo principio de la termodiná-
mica. Dichos análisis van a ayudar a encontrar aquellas configuraciones con la mejor eficiencia
termodinámica. En este primer paso se puede hacer uso de la metodología pinch en base a
plantear el MER requerido por el sistema energético, bien a partir de herramientas numéricas
o simplemente gráficas como la curva compuesta o curva compuesta global. Existen otra serie
de análisis gráficos que representan las pérdidas exergéticas como son las curvas compues-
tas denominadas de Carnot. A partir del análisis termodinámico/heurístico es posible hacer uso
del análisis económico en combinación con el termodinámico según lo que se ha derivado del
análisis anterior. En este paso es posible plantear la posibilidad de la producción combinada de
calor y trabajo, atendiendo a que hay que proporcionar energía consumida por el proceso y que
es posible producir trabajo por los excedentes del propio proceso. Estos dos análisis, permi-
ten definir un problema de optimización en base considerar las mejores configuraciones que se
derivan de dichos análisis, que puede tener como objetivo el mínimo coste de la enería, míni-
mas pérdidas exergéticas, maximización de la potencia mecánica producida, etc. Una última
etapa de análisis de diferentes gráficos que representan la integración obtenida mediante la opti-
mización van a permitir modificar las configuraciones iniciales en base a encontrar una mejor
integración.
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La primera parte del presente capítulo recoge las diferentes posibilidades existentes de
aumentar la capacidad de potencia instalada, reducir el consumo específico y reducir las emi-
siones de contaminantes de una central de carbón pulverizado mediante la instalación de tur-
bina de gas. Se describen aspectos preliminares relacionados con las causas que pueden lle-
var a pensar en la posibilidad de repotenciar una planta determinada. Se detallan las diferentes
opciones de repotenciación con turbina de gas incidiendo en las ventajas e inconvenientes de
cada una de ellas y se citan algunos ejemplos de proyectos llevados a cabo por parte de impor-
tantes empresas relacionadas con la producción de energía eléctrica como General Electric o
Siemens.

En la segunda parte de este capítulo se propone por primera vez una metodología de inte-
gración, en una central termoeléctrica de carbón pulverizado, de la repotenciación con turbina
de gas. Se presenta el criterio que se ha definido para obtener la integración óptima de estos
sistemas, que ha sido el coste de las emisiones de CO2. No obstante, la metodología puede ser
utilizada habiendo definido cualquier criterio de integración tal y como se presenta con la defi-
nición de otros criterios. Se definen los modelos necesarios que definen las superestructuras
a considerar, tanto termodinámicos, como económicos y ambientales. Una de las retricciones
importantes que se consideran en toda la integración es la necesidad de modificar en el menor
grado posible la planta existente, aspecto que viene razonado por la situación que se plantea
en la que se debe reducir la emisión de CO2 de centrales termoeléctricas existentes de carbón
pulverizado en el menor tiempo posible sin alterar en demasía su configuración.

3.1. Análisis de la repotenciación con turbina de gas

ANTECEDENTES Y TIPOS DE REPOTENCIACIÓN EXISTENTES

Antecedentes

Una de las posibilidades reales de modernización de las plantas de generación térmica con-
vencional de carbón pulverizado se encuentra en la repotenciación con turbina de gas. Una
repotenciación en estos términos consiste en la incorporación de una turbina de gas a un ciclo
convencional con el fin de dar respuesta a una necesidad particular de la planta de generación
eléctrica de ciclo Rankine. Los efectos principales buscados han sido siempre el aumento de
la potencia con mayor eficiencia y la reducción de emisiones de NOx y SO2 con costes y perio-
dos de modificación razonables (Thermuelen, 2001). En la actualidad, añadiendo la inherente
reducción de las emisiones de CO2 que supone también la repotenciación, se revaloriza el con-
cepto, pudiendo llegar a ser, en muchas ocasiones, un factor decisivo para su realización.

La tabla 3.1 presenta una lista de los posibles beneficios de la repotenciación de un ciclo
Rankine mediante turbina de gas, haciendo una diferenciación entre aspectos energéticos y
medioambientales, de espacio y ubicación y económicos (Thermuelen, 2001, Bauer y Joyce,
1996, Watson, 2000, Chase, 2001, Wang, 2001).

La primera configuración que se concibe al pensar en la integración de la turbina de gas con
un ciclo Rankine es la que corresponde a la tecnología de ciclo combinado, donde la unión se
realiza a partir de una caldera de recuperación para producir el vapor necesario a partir de los
gases exhaustados por la turbina. En este caso desaparece la dependencia del carbón para ser
la producción completamente dependiente del gas natural, aspecto que puede derivar en un
problema difícil de resolver relacionado con la rentabilidad de la instalación. Se ha observado
cómo el precio del mercado del gas natural presenta una evolución discontinua lo que se debe
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a factores difícilmente controlables atribuibles a la menor reserva estimada y mayor localización
en zonas no demasiado estables (ver figura 1.7b). Cuando los precios del gas natural eran bajos
y estaban en el rango en torno a 0.65 c€/kWth (0.853 US$/kWth) la repotenciación en base a
mantener al carbón como combustible principal no parecía una opción que pudiera competir
con la construcción de un nuevo ciclo combinado, sin embargo, se estima que el carbón vuel-
ve a ser imprescindible cuando el precio sobrepasa la barrera de los 0.92 €/kWth (1.19
US$/kWth) durante un intervalo significativo de tiempo (Wang et al., 2001). En la actualidad el
precio de gas natural medio para clientes industriales de la Europa de los 15 es de unos 3.24
c€/kWth (Eurostat, 2007)

Se encuentra una primera clasificación de las opciones de repotenciación con turbina de gas
atendiendo a la caldera de vapor: repotenciación completa (full repowering) en el caso de eli-
minar la fuente de generación de vapor mediante la combustión de carbón pulverizado y repo-
tenciación parcial (partial repowering) cuando se sigue conservando la utilidad de la caldera de
vapor como fuente energética. Existe otra clasificación dentro de esta segunda opción que dife-
rencia entre repotenciación caja de vientos (hot windbox repowering), repotenciación paralela
(parallel repowering) y repotenciación agua de alimentación (feed-water repowering) (Ther-
muelen, 2001, Bauer y Joyce, 1996, Stoll et al, 1994, Chase et al, 2001, Brueckner et al, 1992,
Watson, 2000). Se describe cada una de ellas con algo más de detalle en la siguiente lista:

• Una repotenciación completa substituye la caldera de vapor por una o varias unidades
de turbina de gas con sus respectivas calderas de recuperación, transformando al ciclo,
en esencia, en un ciclo combinado. La producción de vapor se consigue en la caldera
de recuperación mediante el intercambio de calor de los gases de combustión de la tur-
bina de gas con el agua del ciclo de vapor.

• Una repotenciación de caja de vientos utiliza los gases de combustión de la turbina de
gas como aire primario y secundario en la caldera de vapor.

• Una repotenciación agua de alimentación, únicamente utiliza los gases de combustión
de la turbina de gas para calentar el agua de alimentación a caldera y, en la mayoría de
las ocasiones para calentar también el agua de condensado.

• Una repotenciación paralela, además de calentar el agua de alimentación produce vapor
recalentado caliente y/o vapor vivo a introducir en las diferentes etapas de vapor junto al
vapor generado por la caldera de carbón pulverizado

� TABLA 3.1

Principales beneficios conseguidos con la repotenciación

Energéticos / Medioambientales • Aumento de potencia en un mismo espacio (menor impacto)
• Disminución del consumo específico
• Disminución de las emisiones de contaminantes
• Aumento de la capacidad de seguir carga
• Flexibilidad de utilización de combustible

Relacionados con el espacio • Aumento de potencia en el mismo espacio
y ubicación • Aumento de la potencia sin utilizar nuevos recursos naturales (p.ej

agua de mar)
• No se requiere una construcción agresiva con el medio

Económicos • Posibilidad de mantener la mayoría de los equipos con mínimas modi-
ficaciones

• Reducido coste de inversión, O&M de la turbina de gas
• Reducido periodo de amortización y pequeño riesgo financiero
• Reducido tiempo de indisponibilidad por la modificación
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Cada una de las diferentes opciones consideradas consigue un aumento de la potencia total
instalada con menor consumo específico de combustible y reducción de las emisiones espe-
cíficas con costes de inversión y tiempos de indisponibilidad reducidos. Estas ventajas conse-
guidas con la repotención permiten establecer una serie de causas que pueden preceder a la
consideración de una repotenciación (Wang et al., 2001).

• Reducción de la capacidad
• Reducción de la disponibilidad de la instalación
• Incremento del consumo específico
• Incapacidad de seguir carga demandada
• Aparición de nuevas medidas medioambientales
• Obligación de reducción de emisiones
• Aparición de tasas de emisión de contaminantes
• Aparición de nueva normativa más restrictiva sobre calderas y aparatos a presión

Schretter et al., (2003) comparan los beneficios económicos asociados a la repotenciación
frente a la construcción de un nuevo ciclo combinado bajo diferentes escenarios relativos a pre-
cios de gas natural y venta de energía eléctrica, factor de utilización e interés asociado a la inver-
sión. Llegan a la conclusión de que aunque se requiere un análisis financiero de cada una de las
opciones atendiendo a cada caso en particular, es necesario considerar la repotenciación siem-
pre en paralelo a la instalación de una nueva planta. Normalmente, la opción de repotenciar la
planta en lugar de construir una nueva, requiere menor desembolso al inicio consecuencia de la
posibilidad de conservar la mayoría de las instalaciones, equipos y sistemas (Wang et al, 2001)
(ver tabla 3.2). Además, la mayoría de los permisos de construcción, de conexión a red, de ver-
tidos, de uso de agua, etc, ya se disponen o simplemente se obtendrán con mayor celeridad.

La primera turbina de gas instalada en una compañía eléctrica se hizo con motivo de repo-
tenciar la planta estadounidense Belle Isle de la Compañía de Gas y Electricidad de Oklahoma en
el año 1949, (Maslak y Tomlinson, 1996). La potencia de gas instalada fue de 3,5 MWe, (figura 3.1),
y los gases exhaustados se utilizaron para calentar el agua de alimentación de la planta conven-
cional de 35 MWe. Idéntica repotenciación se llevó a término en la misma central en el año 1952.

Entre 1950 y 1970 la mayoría de las repotenciaciones realizadas fueron del tipo caja de vien-
tos y, a partir de 1970, en cuanto comenzaron a aparecer turbinas de gas con potencias mayo-
res de 50 MWe creció el número de repotenciaciones completas. A tal efecto, la primera repo-
tenciación completa llevada a cabo por GE fue en la estación de Lordsburg en Nuevo Méjico
perteneciente a la Compañía Pública en 1961 (Stoll et al, 1994). En ella, una turbina de vapor
sin regeneración fue repotenciada con una turbina de gas de 12 MWe.

Hasta el año 1996 Siemens había instalado 8 turbinas de gas modelo V84.2 de 103,0 MW
en Estados Unidos con el fin de repotenciar mediante repotenciación completa las estaciones

� TABLA 3.2

Principales equipos y sistemas que pueden ser conservados en una repotenciación

Turbina de vapor Calentadores regenerativos Sistema de agua de servicios
Bombas de alimentación Sistema de refrigeración Sistema de reposición de agua
Condensador Planta de tratamiento de agua Planta aire general y aire de instrumentos
Bombas de condensado Sistema contraincendios Disyuntor, transformador
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de Bergen en New Yersey, Manchester Street en Rhode Island y la estación de McWillians en
Alabama, (Bauer y Joyce, 1996). Además de conseguir importantes aumentos de rendimien-
to y capacidad de producción, se lograron importantes reducciones en las emisiones de con-
taminantes especialmente de NOx, ya que las turbinas de gas fueron diseñadas para emitir
menos de 9 ppm (gas seco con 15% de O2).

La primera incursión de Siemens en la repotenciación de caja de vientos data del año 1965
(Bauer y Joyce, 1996). Actualmente son 70 el número de turbinas de gas de la casa Siemens
funcionando en un ciclo de este tipo, con una potencia total instalada de más de 6.000 MWe.
Su distribución abarca Europa Central, encontrándose la unidad más grande en Alemania en
la unidad Werne de Ruhr District con una potencia de 770 MW puesta en marcha en el año

� FIGURA 3.1

Fotografía de la primera turbina de gas instalada en un ciclo combinado (Chase, 2001)

� FIGURA 3.2

Esquema de repotenciación caja de vientos de la planta Werne en Alemania (Bauer y Joyce, 1996)
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1984 (Bauer y Joyce, 1996). El esquema de la figura 3.2 muestra cómo quedó ésta unidad al
integrarle la turbina de gas mediante el concepto de repotenciación caja de vientos.

Dicha unidad de generación, repotenciada con una turbina de gas de 114 MWe y con una
potencia de turbina de vapor de 656 MWe, en su operación combinada, utiliza como aire pri-
mario y secundario el gas de combustión de la turbina de gas con un contenido del 16% en oxí-
geno. Existe un ventilador de tiro forzado que impulsa aire frío para controlar la temperatura de
este comburente tras pasar por un precalentador primario. Existe además un precalentador en
paralelo con el tren de alta presión. La planta puede funcionar únicamente con el ciclo de vapor,
aunque la potencia en este caso se ve reducida de los 656 MWe de antes a 500 MWe.

El primer proyecto de repotenciación paralela llevado a cabo por Siemens fue el de Alt-
bach/Deizisau cerca de Sttutgart, Alemania (Bauer y Joyce, 1996). La planta de cogeneración
supercrítica quedó con una potencia instalada de 400 MWe. Se incorporó al ciclo original una
turbina de gas Siemens V64.3. con una potencia de 53,5 MWe. La figura 3.3 muestra el dia-
grama de la planta una vez realizada la repotenciación. La eficiencia neta de generación cuan-
do no se utiliza vapor para cogeneración se mantiene en 43,5% para varias cargas a pesar de
la elevada presión de condensación y del consumo de los equipos de DENOx y DGC.

Otro ejemplo de repotenciación paralela de Siemens se encuentra en la planta de Mussa-
lo #2 en Finlandia (Bauer y Joyce, 1996). La unidad #9 originariamente estaba constituida por
una caldera de vapor Benson y una turbina de vapor de la casa Siemens de tres etapas con una
potencia de 160 MWe. En 1994 se incorporó a la central una turbina de gas Siemens V64.3 de
60 MWe con una caldera de recuperación de un nivel de presión. Además de producir electri-
cidad, la planta también se aprovecha para producir calor que utiliza para agua de distrito, por
lo que además de repotenciar la planta se transformó en una planta de cogeneración.

Florida Power y Light (FPL) fue la primera compañía que realizó una repotenciación de una
planta con turbina de vapor con recalentamiento de más de 100 MWe. (Donatelli, 1990) Para ello

� FIGURA 3.3

Esquema de repotenciación paralela de la planta Altbach/Deizisau en Alemania (Bauer y Joyce, 1996)
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utilizó, también por vez primera para una repotenciación, cuatro turbinas de gas de clase avan-
zada ‘F’ de la casa Westinghouse. Se repotenciaron las unidades #4 y #5 de la planta de Lau-
derdale mediante repotenciación completa. Las dos unidades tenían una capacidad total de 274
MWe. Con la repotenciación se aumentó la producción hasta 846 MWe, lo que supuso un incre-
mento de casi un 210%. El esquema de las dos unidades repotencidas se recoge en la figura
3.4. El coste de esta repotenciación ascendió a unos 630 € por cada kWe nuevo instalado (818
US$/kWe).

Repotenciación completa con turbina de gas (Full repowering)

La repotenciación completa incorpora a la central existente una o varias turbinas de gas con
sus respectivas calderas de recuperación y elimina la caldera de vapor convencional. Se trans-
forma la planta en un ciclo combinado con turbina de gas en el que la fuente de generación del
vapor es el gas exhaustado por la turbina de gas al ceder su energía al agua de alimentación
dentro de la caldera de recuperación. Se pueden eliminar, o no, las extracciones regenerativas
de la turbina de vapor hacia el tren de calentadores de calentamiento del agua de alimentación.

La figura 3.5 recoge el esquema simplificado de un ciclo de vapor típico de una central con-
vencional subcrítica de vapor sobre la que se van a explicar las posibles repotenciaciones. Cons-

� FIGURA 3.4

Esquema de repotenciación completa de las unidades #4 y #5 de la planta de Lauderdale
(Donatelli, 1990)
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ta de una turbina de vapor con alimentación de vapor sobrecalentado, etapa de recalentamiento
y seis extracciones regenerativas. Cuatro de ellas hacia calentadores de baja presión y dos hacia
calentadores de alta presión. La caldera subcrítica se compone de calderín, economizador,
sobrecalentador y recalentador. Tanto la etapa de alta presión como la de media presión de la
turbina de vapor disponen en su entrada de válvulas de cierre y válvulas de control.

La mejor modificación posible en términos de incrementos de eficiencia y capacidad es
aquella que se asemeja a un ciclo combinado convencional (Fränkle, 2006, Thermuelen, 2001,
Bauer y Joyce, 1996, Chase, 2001). Esto supone reducir completamente las extracciones rege-
nerativas de la turbina de vapor para reducir la temperatura del agua de alimentación, así como
instalar una caldera de recuperación con varios niveles de presión, normalmente de tres (Bauer
y Joyce, 1996). Para una central de turbina de vapor con recalentamiento y separación de los
dos cuerpos de media y baja presión, la unión de la nueva caldera con la turbina de vapor sería
sencilla. Tanto el vapor de alta como el de media se pueden introducir a partir de las respecti-
vas cajas de vapor ya existentes, mientras que el vapor de baja presión podría ser introducido
a través de los cross-over con una ligera modificación. No obstante, por motivos económicos,
puede llegar a ser más interesante la instalación de una caldera de recuperación de menos nive-
les de presión (Brueckner et al, 1992).

Las mejores configuraciones posibles permiten incrementar la eficiencia total en un 30 o un
40% con respecto a la situación convencional y en cuanto a la potencia, ésta puede verse
aumentada en un 200% (Bauer y Joyce, 1996, Stenzel et al., 1999, Stoll et al., 1994, DOE,
1999, Watson, 2000). Un caso ejemplo considerado en la referencia Termuehlen (2001) presenta
un aumento de eficiencia de la planta convencional modificada del 45%, aumentando su capa-
cidad de generación en un 11% y reduciendo sus emisiones de CO2 en un 70%.

Una repotenciación completa de la planta convencional de la figura 2.6 se presenta en la
figura 3.6. Es un esquema simplificado y muestra una de las numerosas posibilidades de modi-
ficación.

� FIGURA 3.5

Ciclo de vapor simplificado de una planta convencional
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Se ha eliminado la caldera de vapor y se ha sustituido por una caldera de recuperación de
dos niveles de presión. La caldera de recuperación está alimentada por los gases de escape
de una turbina de gas. Se han eliminado también todas las extracciones de la turbina de vapor
menos la que se dirige al desgasificador.

Sin tener en cuenta la construcción de una planta de ciclo combinado desde el comienzo,
la repotenciación completa es la configuración que mejores prestaciones de eficiencia, aumen-
to de potencia y reducción de emisiones consigue extraer de la modificación (Brueckner et al.,
1991, Thermuelen, 2001, Horlock, 2003, Kamminga, 1987, Watson, 2000, Koike y Noguchi,
1998). No obstante, la configuración óptima se encuentra con una relación entre la potencia de
turbina de gas instalada y la existente de turbina de vapor de 2 a 1 (Termuehlen, 2001), lo que
supone tener que disponer de un suministro importante de gas natural. Este aspecto puede
resultar un factor decisivo para la viabilidad de la repotenciación tanto por suministro como por
precio de gas natural.

La mayoría de las repotenciaciones completas que se han llevado a cabo de las centrales
de carbón pulverizado convencionales han tenido como punto de partida la obsolescencia de
la caldera de vapor (Bauer y Joyce, 1996, Stoll et al, 1994, Brueckner et al., 1992). Cualquier
otra repotenciación no es posible si éste es el motivo de pensar en una modificación de la plan-
ta a no ser que se reemplace la existente. En una instalación convencional de carbón pulveri-
zado, el equipo de generación de vapor se degrada con mayor rapidez que otros equipos prin-
cipales como pueda ser la turbina de vapor, sistema de refrigeración, transformadores, etc. Esto
supone que pueda ser acertada la idea de retirar la caldera de vapor e incluir una o varias tur-
binas de gas con sus respectivas calderas de recuperación para proporcionar el vapor reque-

� FIGURA 3.6

Modificación de la planta convencional de la figura 3.5 mediante repotenciación completa
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rido por la turbina y conseguir así, con reducida inversión, incluso aumentar la capacidad de pro-
ducción con un menor consumo específico (Bauer y Joyce, 1996).

Interesa no incrementar el flujo másico de extracción de la turbina de vapor hacia el con-
densador para no sobrepasar la capacidad del sistema de refrigeración (Fränkle, 2006). De este
modo, se evita incurrir en mayores costes y problemas derivados de la necesidad de permisos
relacionados con el uso de mayor cantidad de agua de circulación, ampliación y modificación de
infraestructuras, incremento de agua de reposición de pérdidas de la torre de refrigeración, etc.
Por este motivo, habrá que tener cuidado cuando se eliminen las extracciones de la turbina de
vapor puesto que si se permite que el caudal de la extracción entre a la turbina se sabe que a
la última etapa va a llegar un 25 o un 30% más de flujo másico que con respecto a la situación
anterior. Es por ello, que se debe reducir la carga del ciclo de vapor de la planta repotenciada para
reducir el caudal, lo que supone reducir en aproximadamente en el mismo porcentaje la presión
del vapor vivo, ya que la carga, al igual que un ciclo combinado convencional, se controlada
mediante presión deslizante hasta aproximadamente un 50% de la nominal (Kelhoffer, 1991).

La limitación que tiene la repotenciación completa es la imposibilidad de alcanzar las pres-
taciones que puede ofrecer un ciclo combinado de nueva construcción. Esto es debido a que
la selección de la turbina de gas ha de realizarse atendiendo a rangos discretos de potencia,
eficiencia y propiedades del gas exhaustado dados por las turbinas comerciales. Por el con-
trario, la turbina de vapor ya está instalada y, por lo tanto, casi nunca se podrá encontrar la tur-
bina de gas ideal que consiga, a través de la caldera de recuperación, producir el vapor justo
requerido por la turbina. Por este motivo, además de la configuración de repotenciación ya
comentada, en la que se encuentra una relación de turbina de gas y de vapor ideal, existen prin-
cipalmente otras dos posibilidades de integración. Estas son la realización de una post-com-
bustión y utilización de vapor junto con el gas que alimenta el expansor de la turbina de gas
(Maslak y Tomlinson, 1996).

Como punto final a la descripción de la repotenciación completa se recogen en la tabla 3.3
los aspectos más ventajosos y los mayores inconvenientes que tiene esta modificación (Ther-
muelen, 2001, Bauer y Joyce, 1996, Brueckner et al, 1994, Koike y Noguchi, 1998, Watson,
2000, Walters, 1996, Stoll et al, 1994).

� TABLA 3.3

Principales ventajas e inconvenientes de la repotenciación completa

Aspectos positivos Aspectos negativos
• Se puede llegar a triplicar la capacidad • Dependencia absoluta del gas natural

de generación sin excesivas modificaciones • No consigue las prestaciones de un ciclo 
ni solicitar nuevos permisos combinado de nueva construcción

• Se incrementa considerablemente la eficiencia 
térmica. Más que ninguna otra repotenciación

• Se reducen las emisiones de contaminantes 
por utilizar gas natural y por reducir el consumo 
específico por unidad de potencia generada.

• Se reduce el impacto visual de la central 
termoeléctrica
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Repotenciación caja de vientos (fully-fired, hot windbox o topping repowering)

En la máxima expresión de esta repotenciación, los gases exhaustados por la turbina de
gas, se utilizan como aire primario y secundario de la caldera de vapor. Es decir, se utilizan para
secar y transportar el carbón de los molinos hasta los quemadores y para proporcionar el aire
de combustión repartido desde la caja de vientos (Brueckner et al, 1994, Bauer y Joyce, 1996,
Stoll et al, 1994). De este modo, toda la parte relacionada con el tratamiento de aire / gases /
combustible, como son ventiladores de aire forzado y primario, así como los precalentadores
primarios y secundarios y calentadores de vapor pueden ser, en teoría, eliminados.

En el esquema de la figura 3.7 se presenta el sistema simplificado de aire-gases-combus-
tible del ciclo de vapor de la figura 3.5 con el fin de poder compararlo con las modificaciones
derivadas de una repotenciación caja de vientos.

El aire se toma del exterior y se impulsa por un ventilador de tiro forzado hacia el sistema
de molienda (aire primario) y hacia la caja de vientos (aire secundario). Antes de introducirse en
el sistema de molienda del carbón y antes de entrar en la caja de vientos el aire se precalienta
mediante los gases de combustión de la caldera en los precalentadores de aire primario y
secundario. El ventilador auxiliar de tiro forzado del aire primario proporciona la presión reque-
rida para el arrastre del carbón hacia los quemadores. El gas de combustión, una vez enfriado
en los precalentadores, pasa a través del precipitador electrostático al sistema de desulfuración
de gases para ser enviado a chimenea. Un ventilador de tiro inducido es requerido para con-
trolar la presión del hogar de la caldera.

Una modificación del sistema aire-gases-combustible y ciclo de vapor de la figura 3.7
mediante repotenciación caja de vientos podría ser el que se incluye en la figura 3.8.

� FIGURA 3.7

Esquema simplificado del sistema aire-gases-combustible del ciclo de vapor de la figura 3.5
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No se han eliminado por completo todos los ventiladores de tiro forzado de la situación ori-
ginal. El gas exhaustado por la turbina y atemperado por una corriente de aire atmosférico se diri-
ge a través de un ventilador de tiro forzado hacia el sistema de molienda y hacia caja de vientos.
Así mismo, se dispone de un by-pass hacia chimenea directo del gas de combustión que ofre-
ce la oportunidad de controlar el caudal total destinado al sistema o de poder funcionar con la
turbina de gas de modo independiente. La temperatura del aire primario se debe controlar
mediante aire exterior que se introduce mediante otro ventilador de aire forzado. Para controlar
la temperatura de éste último aire se dispone de un calentador que retira calor cuando sea nece-
sario. El caudal de gas utilizado como aire secundario se puede derivar e introducirlo en el hogar
directamente sin utilizarlo todo en la caja de vientos. Debido a que el gas de combustión aumen-
ta su caudal y temperatura (no se precalienta el aire con el gas de combustión) con respecto a
la situación original, se puede aprovechar su energía para calentar parte del agua de condensado
y del agua de alimentación reduciendo con ello las extracciones de la turbina de vapor.

Esta repotenciación requiere de excesivas modificaciones relacionadas con la caldera de
vapor que pueden llevar a tiempos de inactividad elevados y a importantes costes de inversión
(Bauer y Joyce, 1996, Thermuelen, 2001 Stoll et al., 1994). Por ejemplo, se deben cambiar los
quemadores existentes por otros capaces de manejar el aire de la turbina de gas, más calien-
te, con menos concentración de oxígeno y, por lo tanto, con mayor caudal. Si se quiere apro-
vechar al máximo la energía del gas y aumentar la eficiencia total se deben incorporar nuevos
calentadores de alta y baja presión para calentar el agua de alimentación a fin de aprovechar
la energía de los gases que salen de la caldera de vapor. En la mayoría de las ocasiones se
deben conservar las entradas de aire atmosférico para diluir el gas de combustión de la turbi-
na y reducir su temperatura y caudal. Se requieren para ello ventiladores adicionales de tiro for-
zado y compuertas de regulación para controlar la mezcla del comburente.

� FIGURA 3.8

Esquema simplificado de un repotenciación caja de vientos de los esquemas de las figuras 3.5 y 3.7



Reducc ión  de  emis iones  de  d ióx ido  de  carbono en  cent ra les  té rmicas  de  carbón pu lver i zado72

Otra de las restricciones que puede encontrar actualmente este tipo de repotenciación se
deriva del hecho de la menor cantidad de oxígeno presente en los gases de combustión de la
turbina de gas con respecto a la que tiene el aire atmosférico. Se requiere aproximadamente un
30% más de caudal de gas de la turbina como aire de combustión en relación al aire atmos-
férico, lo que se traduce en un incremento de la velocidad de los gases en el interior de la cal-
dera. Esta situación conduce a un mayor riesgo de erosión de las superficies de intercambio
motivado por la circulación de las cenizas a mayor velocidad. Una solución pasaría por redu-
cir la carga térmica de la caldera para requerir menor cantidad de comburente. Se ha estima-
do que una reducción del 20% sería suficiente (Bauer y Joyce, 1996).

Según Stoll et al. (1994) la eficiencia térmica de la planta puede verse aumentada de un 5%
a un 10% y la potencia instalada incrementada en un 40%. Según DOE (1999) y Stenzel et al.
(1999), la eficiencia se vería incrementada como máximo en un 15% y la capacidad instalada
en un 25%. Koike y Noguchi, (1999) suponen incrementos en la eficiencia de hasta el 10% y del
10% al 30% en la potencia instalada. Una característica operativa conseguida con esta modi-
ficación es que la eficiencia se logra mantener más o menos estable hasta un 60% o incluso un
50% de la carga nominal.

Otra ventaja adicional es la reducción de las emisiones de NOx, tanto por parte de las deri-
vadas de la turbina de gas como de las producidas por la combustión del carbón. Las prime-
ras se reducen al descomponerse parcialmente en la caldera de vapor y las segundas se redu-
cen al disminuir la temperatura de combustión consecuencia del aumento de la presencia de
gases inertes en la propia caldera. Se estima que la reducción las emisiones de NOx incontro-
ladas podrían reducirse en un 40% (Kamminga, 1987).

En la tabla 3.4 se resumen las principales ventajas e inconvenientes asociadas a esta repo-
tenciación.

Repotenciación paralela (parallel repowering)

La repotenciación paralela requiere la instalación de una o varias turbinas de gas con sus
respectivas calderas de recuperación en la central convencional para producir vapor en para-
lelo a la caldera de carbón pulverizado. Además, para aprovechar al máximo la energía del gas
exhaustado por la turbina, se calientan las corrientes de agua de alimentación a caldera con los

� TABLA 3.4

Principales ventajas e inconvenientes de la repotenciación caja de vientos

Aspectos positivos Aspectos negativos

• Se puede conseguir un importante aumento de
eficiencia y mantenerla constante con la carga

• Se puede eliminar o reducir el sistema de aire /
gases convencional

• Se reducen las emisiones de contaminantes por
utilizar gas natural y por reducir el consumo
específico por unidad de potencia generada.

• Se requieren excesivas modificaciones
(quemadores, equipos de transferencia en la
caldera, etc.)

• Puede haber problemas de erosión en la caldera
• Aumento del volumen de gases a tratar por los

equipos de limpieza
• El coste de la inversión puede ser elevado
• El tiempo de improductividad durante la

modificación es el más elevado de todas las
repotenciaciones

• No sirve cuando la repotenciación se realiza por
obsolescencia de la caldera de vapor
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propios gases de la turbina tras haber contribuido a la formación de vapor. Un posible esque-
ma de esta repotenciación aplicada al ciclo de vapor de la figura 3.5 se presenta en la figura 3.9.
Se toma a la salida de la bomba de agua de alimentación parte de flujo de agua de alimenta-
ción y se lleva a la caldera de recuperación para producir vapor a introducir en la etapa de media
presión de la turbina. Un porcentaje del caudal de agua de condensado y de alimentación se
puede derivar también hacia la caldera de recuperación con el fin de reducir las extracciones
de la turbina de vapor.

Al reducir las extracciones de vapor se incrementa el caudal másico que circula por las dife-
rentes etapas de la turbina (25-30% cerrando todas las extracciones, Termuehlen, 2001). En la
mayoría de las ocasiones no habrá problemas relacionados con la resistencia de los elemen-
tos que conforman la turbina puesto que con las relaciones de potencias de turbina de gas y
turbina de vapor óptimas no se consiguen reducir todas las extracciones regenerativas. El lími-
te máximo de incremento de potencia de la turbina de vapor por incremento de caudal rela-
cionado con la reducción de extracciones suele estar fijado por la capacidad de generación de
potencia activa del alternador la cual, por supuesto, puede incrementarse aumentando el fac-
tor de potencia del equipo hasta límites cercanos a la unidad (Brueckner et al, 1992). No obs-
tante, algunos problemas se pueden derivar de no pasar todo el vapor por la etapa de alta pre-
sión, principalmente a bajas cargas, ya que en turbinas de vapor grandes, los empujes suelen
estar compensados en parte por la disposición de los caudales.

Dependiendo del modo de utilización de los gases de combustión de la turbina de gas, pue-
den diferenciarse tres tipos principales de repotenciación paralela (partial repowering) (Bauer y
Joyce, 1996).

� FIGURA 3.9

Esquema simplificado de un repotenciación paralela de los esquemas de la figura 3.5
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• Repotenciación paralela 1 (Parallel repowering 1): Es igual al esquema de la figura 3.9.
Se utiliza una caldera de recuperación de solo un nivel de presión para generar vapor a
introducir en la etapa de media de la turbina de vapor. También se calientan el agua de
alimentación a caldera y el de condensación. Las ventajas de esta repotenciación son la
simplicidad de la caldera de recuperación con un nivel de presión y que la caldera no
requiere ser modificada.

• Repotenciación paralela 2 (Parallel repowering 2): utiliza una caldera de recuperación de
dos niveles de presión para producir vapor vivo y vapor recalentado caliente en parale-
lo a la caldera convencional. El calor sensible de los gases se aprovecha también para
calentar parte del agua procedente del condensador (Figura 3.10). Se consigue algo más
de eficiencia que en el caso anterior cuando se opera de forma conjunta la turbina de gas
y caldera de vapor.

• Repotenciación paralela 3 (Parallel repowering 3): se diferencia del tipo 2 solamente en
que parte del vapor exhaustado en la etapa de alta es conducido a la caldera de recu-
peración. Esta opción presenta el mayor rendimiento de los tres y es el más flexible aun-
que lógicamente con un coste mayor de inversión. Puede funcionar perfectamente sin
la presencia de la caldera de vapor. (Figura 3.11).

La opción más frecuente es la denominada como repotenciación tipo 1 (figura 3.9), ya que
en la mayoría de las centrales convencionales se dispone de etapas de turbina con recalenta-
miento en las cuales su regulación depende únicamente de las propiedades de entrada del
vapor vivo, es decir, las etapas de presión intermedia tienen admisión completa (full-arc admis-
sion). El admitir vapor en la etapa de alta junto con el vapor vivo suele ser más complicado pues-
to que la regulación de la entrada de vapor a la turbina se suele realizar mediante presión fija con
las válvulas de regulación con admisión parcial (partial-arc admission). Una desventaja de la
repotenciación tipo 3 se encuentra en la necesidad de instalar, en la mayoría de las ocasiones,

� FIGURA 3.10

Esquema simplificado de un repotenciación paralela tipo 2 de los esquemas de la figura 3.5
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una regulación de la presión de la línea de vapor recalentado caliente dependiendo del repar-
to de caudales dirigidos hacia la caldera de vapor y la caldera de recuperación. Esto es debi-
do a que la pérdida de carga en la caldera de vapor se reduce en el recorrido del vapor por la
caldera de carbón y aumenta en el recorrido del vapor por la caldera de recuperación cuando
se reduce la carga del ciclo convencional.

Una de las ventajas de cualquier repotenciación paralela es consecuencia de la reducción
de caudal de vapor a producir por la caldera convencional. Una reducción del caudal requeri-
do por la turbina para proporcionar la misma potencia, implica que pueda ser reducida la pre-
sión de trabajo nominal de la caldera de vapor, con la consiguiente disminución de los esfuer-
zos a soportar por sus elementos constitutivos (Thermuelen, 2001, Bauer y Joyce, 1996). A
modo de ejemplo, en la figura 3.12 se representan para los tres tipos de repotenciación para-
lela comentados, cómo se vería reducida la presión de vapor vivo en función de la reducción
de carga de la caldera de vapor (Bauer y Joyce, 1996). La potencia de turbina de gas en este
ejemplo supone un 16% de la potencia de la potencia total de la planta repotenciada.

Se observa cómo es la configuración del tipo 1 (IP+FWPH) la que permite reducir en mayor
medida la presión del vapor vivo. Las otras dos configuraciones, 2 (HP+IP) y 3 (HP+RH) son las
que consiguen reducir en mayor medida la carga térmica de la caldera de vapor.

En la figura 3.13 se representa el aumento de la vida de servicio una caldera de vapor con-
vencional consecuencia de la disminución de la presión soportada por el sobrecalentador final
(Bauer y Joyce, 1996). Normalmente, el material utilizado es capaz de soportar durante 200.000
horas una presión un 6,0% superior a la nominal con la que se piensa trabajar. Además, la resis-
tencia del acero utilizado se suele infravalorar por un factor determinado, en este caso de 0,8,
para así disponer de un valor conservador de la resistencia.

Puede verse en el diagrama en coordenadas logarítmicas que la vida de servicio de la cal-
dera a la presión de operación estaría en unas 250.000 horas. Una disminución de la presión de
operación en un 5,0% a consecuencia de una repotenciación paralela representaría un aumen-

� FIGURA 3.11

Esquema simplificado de una repotenciación paralela tipo 3 de los esquemas de la figura 3.5
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� FIGURA 3.12

Reducción de la presión de vapor vivo y de la potencia térmica necesaria (Bauer y Joyce, 1996)

� FIGURA 3.13

Prolongación de la vida de caldera (Bauer y Joyce, 1996)

to de la vida de servicio de más de un tercio con respecto a la de operación normal. No obstante,
habrá de controlarse esta disminución de presión atendiendo a la mínima presión de trabajo
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requerida por la caldera y al volumen específico de las últimas etapas de la turbina para evitar pro-
blemas de excesivos aumentos con respecto a la situación original. Si se reducen las extrac-
ciones y se permite mayor entrada de flujo másico a la turbina de vapor habrá de ponerse espe-
cial cuidado también en la capacidad del sistema de refrigeración, puesto que seguramente se
verá incrementada la presión de condensación al descargarse más vapor de la turbina.

Una ventaja adicional de reducir el consumo de carbón es la reducción del volumen de
gases producidos en su combustión, lo que conlleva a reducir la carga soportada por los dife-
rentes equipos de limpieza como la desulfuración, precipitadotes, etc.

La repotenciación paralela presenta, por lo tanto, una flexibilidad importante en cuanto a su
diseño y operación, puesto que turbina de gas y turbina de vapor pueden operar simultánea-
mente o bien de forma independiente. Según Bauer & Joyce (1996) la relación de potencias
entre la turbina de gas y turbina de vapor puede seleccionarse hasta un máximo de 1:1,5, obte-
niéndose la mejor respuesta con relaciones altas, aunque normalmente se suelen elegir poten-
cias de turbina de gas de menos de un tercio de la potencia de turbina de vapor para reducir
el consumo de gas natural habitualmente más caro que el carbón utilizado en la caldera de
vapor. La eficiencia o consumo específico de la planta puede reducirse hasta porcentajes pare-
cidos a una repotenciación completa dependiendo del modo de operación, turbina de gas
seleccionada, tipo de caldera de recuperación, etc. Algunos autores, como Termuehlen (2001)
ponen ejemplos de aumentos de eficiencia de hasta un 20% con aumentos de potencia de un
20% y una reducción de emisiones de CO2 de un 25%.

En la figura 3.14 puede apreciarse la reducción total de emisiones de CO2 tras la repoten-
ciación paralela de distintas plantas de 300 a 500MWe alimentadas con lignito mediante una tur-
bina de gas de 180 MW (Thermuelen, 2001).

� FIGURA 3.14

Reducción de emisiones de CO2 con repowering paralelo (Termuehlen, 2001)
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Según la figura 3.14, para una planta con una potencia instalada de 300 MW, una repo-
tenciación paralela con turbina de gas de 180 MW supone una reducción de emisiones de CO2

de casi un 55% cuando se sigue disponiendo de la misma potencia original. Cuando se dise-
ña la planta para proporcionar 50 MW más de potencia las emisiones específicas de CO2 se ven
reducidas en aproximadamente un 40% y, cuando la potencia se incrementa en 100 MW, la
reducción es de casi un 25%.

En la tabla 3.5 se resumen las principales ventajas e inconvenientes de la repotenciación
paralela.

Repotenciación agua de alimentación (feedwater repowering o boosting)

El objetivo de la repotenciación agua de alimentación (feedwater repowering) es eliminar total
o parcialmente los calentadores de alta y de baja de regeneración. Los gases de combustión
de una turbina de gas son utilizados para calentar el agua de alimentación a caldera consi-
guiendo reducir las extracciones de las etapas de la turbina de vapor. Con ello, la potencia de
la turbina de vapor aumenta, aumentando el rendimiento del ciclo. La cantidad de combusti-
ble utilizado también puede ser reducida aumentando con ello la eficiencia del ciclo. En com-
paración con las otras alternativas de repotenciación es la que menores modificaciones del ciclo
implica. Además, la flexibilidad es total pudiendo volver a utilizar el ciclo de vapor en su forma
original. La figura 3.15 podría ser un esquema de este tipo de repotenciación.

La repotenciación agua de alimentación se puede entender como una operación determi-
nada de una repotenciación paralela, ya que se podría disponer de una caldera de recupera-
ción con posibilidad de generar vapor y de calentar agua de condensado y de alimentación y
cerrar en un momento determinado el caudal derivado hacia la turbina.

Las mejores prestaciones se consiguen a carga nominal cuando se utiliza la mayor parte de
la energía del gas exhaustado en calentar el agua de alimentación (Thermuelen, 2001). Esto se
debe a que se reducen en mayor medida las extracciones de la turbina de mayor calidad ener-
gética. Este efecto puede verse en el gráfico de la figura 3.16 (Brueckner et al, 1992). Se repre-
senta el efecto en el incremento de potencia de la turbina de vapor y el aumento de la potencia
térmica utilizada en los precalentadores de la repotenciación en función de qué extracciones se
cierren de la turbina. Se suponen 7 calentadores cerrados y el calentador número 7 es el de más
alta presión y van numerados consecutivamente en orden decreciente. Se considera que el incre-

� TABLA 3.5

Principales ventajas e inconvenientes de la repotenciación paralela

Aspectos positivos Aspectos negativos
• Se puede aumentar de forma importante la efi-

ciencia y la capacidad de generación
• Se reducen las emisiones de contaminantes
• El tiempo de la modificación es pequeño
• Aumenta la flexibilidad de operación
• Mantiene el uso de carbón como combustible

principal
• Aumento de la vida de servicio de la caldera de

vapor
• El coste de la modificación no es elevado

• No se consigue tanta eficiencia como la repoten-
ciación completa

• Necesarias algunas modificaciones de la turbina
de vapor en función del vapor generado en la cal-
dera de recuperación

• Dependiendo de la modificación habrá de contro-
larse el flujo de VRF

• Cuando la repotenciación se realiza por obsoles-
cencia de la caldera de vapor se incrementa el
coste al requerir cambiar la caldera
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mento de temperatura del agua desde salida del condensador a entrada de caldera se reparte
por igual entre los calentadores, lo que supone que eliminar cada uno de ellos reduzca aproxi-
madamente en un 15% (14,29%) la carga térmica puesta en juego en esta parte del ciclo.

El eje de abscisas representa el calentador o calentadores que están cerrados al ser suplidos
con la energía del gas exhaustado por la turbina de gas. Por lo tanto, si se observa la parte más a
la derecha representada únicamente por el calentador 7, indica, trasladando una recta vertical y otra
horizontal a partir del punto donde ésta corta con la línea de la carga térmica, el 15% de reducción

� FIGURA 3.15

Esquema simplificado de un repotenciación agua de alimentación del esquemas de la figura 3.5

� FIGURA 3.16

Dependencia del incremento de la potencia de la turbina de vapor en función de las extracciones
cerradas en la repotenciación agua de alimentación (Brueckner et al, 1992)
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de potencia térmica dada por el tren de calentadores. Si la línea vertical considerada desde el nú-
mero 7 (cierre del calentador de más alta presión) se continúa hasta la línea más gruesa se obtie-
ne, mediante el trazo de una línea horizontal hasta el eje de ordenadas de aumento de potencia de
la turbina de vapor, el incremento en tanto por cien conseguido en la turbina de vapor por cerrar
este calentador e introducir todo el caudal de la regeneración en la primera etapa (o etapa de al-
ta) de la turbina de vapor. Como se observa, existen dos curvas que indican el incremento de po-
tencia conseguido. Esto se debe a que se representan los casos límite en los que se consideran,
nulas o en valor máximo, las pérdidas originadas por incrementar el caudal que circula por la tur-
bina. Al cerrar el primer calentador de alta presión (7) se obtiene un incremento de potencia de la
turbina de vapor de aproximadamente un 4% considerando el máximo incremento de pérdidas,
mientras que al cerrar los tres calentadores últimos de baja presión (3, 2 y 1) este incremento es
de únicamente un 2%. El efecto se observa en la forma de la curva del incremento de potencia, mar-
ginalmente decreciente a medida que se van cerrando los calentadores de menor presión.

No obstante, en la repotenciación, cuando se requiere operar a menores cargas respecto
a la nominal, es necesario compartir la energía con el agua de condensado y reducir así la nece-
sidad de disminuir la carga de la turbina de gas. El motivo se encuentra en que al reducir la
carga del ciclo de vapor puede que la energía de los gases de la turbina sea superior a la reque-
rida para reducir completamente las extracciones de alta presión, lo que supondría tener que
bajar la carga de la turbina de gas con la consiguiente reducción en la eficiencia total de la plan-
ta. Además, habrá que tener cuidado con una sobrealimentación de la turbina de vapor, limi-
tada principalmente por la capacidad del sistema de refrigeración y por la capacidad y permi-
sos de evacuación de potencia eléctrica a red.

Con la repotenciación de agua de alimentación se pierde algo de mejora del rendimiento en
comparación con las otras alternativas, pero se ve compensada por la sencillez de su imple-
mentación, ya que al no generarse vapor en la caldera de recuperación, las conexiones del inter-
cambiador con el ciclo de vapor no presentan ninguna dificultad. La capacidad de producción
puede verse incrementada en un 30% y la eficiencia de un 5 a un 10% tal y como recogen DOE
(1999) y Stenzel et al. (1999). Stoll et al, (1994) indican que con esta configuración pueden obte-
nerse aumentos de potencia de hasta un 40% y de eficiencia de hasta un 10%.

La ventajas e inconvenientes principales de la repotenciación agua de alimentación apare-
cen recogidos en la tabla 3.6

La figura 3.17 puede servir para orientar en la decisión de seleccionar entre una repoten-
ciación paralela o de agua de alimentación en función de la relación de potencias de turbina de
gas y vapor y la eficiencia necesaria (Termuehlen, 2001). Hasta un 17 por ciento de potencia pro-

� TABLA 3.6

Principales ventajas e inconvenientes de la repotenciación agua de alimentación

Aspectos positivos Aspectos negativos

• Se puede conseguir un importante aumento de
eficiencia y de capacidad de producción

• Es la repotenciación que menores
modificaciones requiere

• Se reducen las emisiones de contaminantes
• Es la repotenciación que menor tiempo de

modificación requiere
• Se dispone de flexibilidad de operación

• No sirve cuando la repotenciación se realiza por
obsolescencia de la caldera de vapor

• Hay que tener cuidado en el reparto de la energía
a bajas cargas

• Es la repotenciación que menores prestaciones
consigue
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porcionada por la turbina de gas con relación a la turbina de vapor, ambas modificaciones pro-
ducen el mismo resultado en cuanto a la mejora de rendimiento. En este caso, se elegiría la
repotenciación agua de alimentación pues es la que menos modificaciones necesita y por lo
tanto es la opción más económica. Si la potencia de la turbina de gas aumenta con respecto
a la de vapor entonces la repotenciación agua de alimentación no produce incrementos signi-
ficativos de rendimiento, con lo que la mejor opción sería la repotenciación paralela, aunque
como se sabe, con mayor coste de inversión.

Comparación de las cuatro alternativas de repotenciación con turbina de gas

Como ya se ha detallado, las prestaciones conseguidas con la repotenciación mediante tur-
bina de gas de una central termoeléctrica dependen de numerosos factores. Depende de la
configuración de la planta convencional, del estado de los diferentes equipos, de la inversión que
se quiera realizar, del modo de operación que se le vaya a exigir a la modificación, etc. Por este
motivo, definir unos valores generales, incluso aproximados, de las ventajas obtenidas con una
repotenciación determinada, medidos en incremento de potencia, reducción del consumo espe-
cífico, reducción de emisiones e inversión requerida es bastante complicado por no decir impo-
sible. Aun así se incluyen en la tabla 3.7 algunos valores que sirven como estimación de las

� FIGURA 3.17

Aumento de rendimiento según potencia instalada de turbina de gas y tipo de repotenciación
paralela o agua de alimentación (Thermuelen, 2001)

� TABLA 3.7

Comparación cualitativa de los distintos tipos de repowering

RC RCV RP RAL
Aumento Rendimiento
porcentual] 30,0-40,0 10,0-15,0 5,0-30,0 5,0-10,0
Aumento Potencia
[Repot:Convencional] 200,0 25,0-30,0 50,0 30,0-40,0
Modificación necesaria Elevada elevada Baja-Media Baja

RC Repowering Completo RAL Repowering Agua de alimentación
RCV Repowering Caja de Vientos RP Repowering Paralelo
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máximas prestaciones de cada una de las repotenciaciones sin incluir reducciones de las emi-
siones de CO2 que dependen de forma importante de las configuraciones particulares adop-
tadas (Bauer y Joyce, 1996, Stenzel et al, 1999, Watson, 2000, Koike y Noguchi, 1999).

La repotenciación completa puede ofrecer un incremento de la potencia instalada de hasta
un 200%, puesto que la operación óptima se consigue cuando se instala una potencia de tur-
bina de gas por valor del doble de la potencia de la turbina de vapor existente, semejante a un
ciclo combinado convencional (Thermuelen, 2001). La eficiencia, según el grado de optimiza-
ción, que se ha explicado que es consecuencia de una caldera de recuperación de varios nive-
les de presión y ajustando el vapor al requerido por la turbina mediante postcombustión o apro-
vechamiento del vapor excedente en el expansor de la turbina de gas, puede incrementarse
hasta un 30% o un 40%, acercándose a la de un ciclo combinado de nueva construcción. Las
emisiones de contaminantes tendrán que ver con la sustitución completa de carbón por gas
natural, el aumento de eficiencia y el incremento de la capacidad de producción. En particular,
la reducción de las emisiones de CO2, se puede obtener, aproximadamente, en función de los
datos de eficiencia y potencia incrementadas. Considerando una fracción másica del carbono
fijo en base húmeda del carbón del 40%, del 75% en el gas natural, un poder calorífico del gas
natural tres veces superior al del carbón, suponiendo que la potencia de la planta se triplica y
que su eficiencia se incrementa un 40%, las emisiones de CO2 totales de la nueva configura-
ción se incrementan en aproximadamente un 34%. Hay que tener en cuenta que este valor es
conseguido con un aumento de la potencia del 200%, lo que supone que si se consideran las
emisiones específicas de CO2 (por unidad de energía eléctrica producida), las emisiones no se
ven aumentadas si no reducidas en un valor de un 55%.

En cuanto a la repotenciación de caja de vientos, se ha concluido como una opción que
requiere un mayor coste de inversión si se quieren obtener unas prestaciones elevadas. La mejor
integración con la planta de carbón sería aquella que aprovechara directamente los gases
exhaustados por la turbina en la caldera de vapor y, al salir de ésta, en calentar parte del agua
de alimentación (Koike y Noguchi, 1999). Plantear esta opción va a requerir de importantes
modificaciones en todo el circuito aire / gases, así como partes importantes de la caldera como
quemadores, necesidad de incorporar nuevos equipos de transferencia de calor, etc. La máxi-
ma expresión de esta repotenciación se estima que puede conseguir un aumento de la poten-
cia eléctrica producida de un 30% con respecto a la planta sin repotenciar con un aumento en
la eficiencia total de hasta un 15%. Una de las principales ventajas de esta repotenciación es
que se puede mantener esta eficiencia de generación hasta el 60% de variación de carga
(Brueckner et al., 1987). Las emisiones de CO2 dependerán principalmente de la relación gas
natural / carbón utilizado, ya que en este caso se sigue conservando al carbón como com-
bustible principal. En este caso no se puede obtener valor de un porcentaje de reducción de
emisiones de CO2 tal y como se ha hecho para la repotenciación completa. La razón se debe
a que se requiere conocer, además del incremento de eficiencia total de la planta, el incremento
relativo al ciclo de vapor (la reducción de su consumo específico). Koike & Noguchi (2004) reco-
gen algunos ejemplos en los que las emisiones totales se ven reducidas en un 18,5% y las espe-
cíficas en 32,5%. La expresión general que obtendría las emisiones de CO2 específicas netas
con la nueva planta es la que recoge la ecuación 3.1.

(ec.3.1)
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Donde mCO2 es el flujo másico total de CO2 emitido por la planta repotenciada, cc, cGN las
fracciones másicas de carbono en el carbón y gas natural respectivamente, las efi-
ciencias eléctricas de los ciclos de vapor y de gas de la planta repotenciada (kWe/kWt) y

las potencias eléctricas brutas de la turbina de vapor y de gas respectivamente de
la planta repotenciada en kWe. Pen,rep representa la potencia eléctrica neta de la planta repo-
tenciada en kWe. PC es el poder calorífico del combustible (kJt/kg).

La repotenciación paralela es similar a la repotenciación completa pero conservando el car-
bón como combustible principal. Se consigue un menor incremento de las prestaciones pero
una mayor flexibilidad de operación. La eficiencia conseguida con esta modificación se ha visto
que puede incrementarse un 30% e incrementar la potencia un 50%. En cuanto a las emisio-
nes de CO2 se puede decir lo mismo que para la repotenciación de caja de vientos. No se
puede dar un valor determinado de estas emisiones puesto que depende de la variación en la
eficiencia del ciclo de vapor convencional, además de la relación de potencia de turbina de gas
y turbina de vapor. En Termuehlen (2001) se recogen algunos ejemplos en los que se muestran
reducciones de las emisiones totales de CO2 del 15 al 55%.

La repotenciación de agua de alimentación presenta la opción más sencilla y por lo tanto
menos costosa, pero también es la que consigue menor aumento de la eficiencia. Puede con-
siderarse como una operación particular de la repotenciación paralela, en la que no se gene-
ra vapor. La eficiencia puede verse incrementada en un 10% y la potencia en un 40%. En cuan-
to a las emisiones de CO2 sigue ocurriendo lo mismo que para todas las repotenciaciones
paralelas es decir, no se pueden calcular un factor de reducción tal y como se ha hecho para
la repotenciación completa puesto que depende de la eficiencia relativa del ciclo de vapor, ade-
más de la relación de potencia de turbina de gas y turbina de vapor.

Los costes de inversión de las diferentes repotenciaciones dependen, como sus prestacio-
nes, en gran medida de las modificaciones realizadas. La mayor parte de las referencias que des-
criben la repotenciación hacen alusión a los valores de incrementos de potencia y eficiencia que
pueden conseguirse con cada modificación. No ocurre lo mismo para los costes de inversión en
los que se incurre al hacer la repotenciación. Existen autores que dan rangos de costes de inver-
sión de cada una de las repotenciaciones, tal como es el caso de Stenzel et al. (1999) y que uti-
lizan para los cálculos en programas comerciales como el SOAPP-REPO (State Of the Art Power
Plant Repowering de EPRI). Estiman el coste de inversión de la repotenciación completa en un
rango de 346 €/kWe a 577 €/kWe de potencia eléctrica total producida por la planta repotenciada
dependiendo de la modificación realizada. El coste estimado por estos mismos autores para la
repotenciación caja de vientos (considerando una conversión de divisas de 1.3 €/US$) está en
el rango de 115€/kWe a 192 €/kWe de potencia eléctrica total producida por la planta repoten-
ciada. Para la repotenciación de agua de alimentación consideran un coste de inversión de 70
€/kWe a 85 €/kWe para centrales pequeñas y de 58 €/kWe a 62 €/kWe para centrales de mayor
capacidad. Para la repotenciación paralela no ofrecen ningún rango de valores argumentando
que éste depende en gran medida de la configuración aunque podría variar entre en máximo
coste de la repotenciación de agua de alimentación y una repotenciación completa.

Una estimación de los costes relativos de inversión de diferentes repotenciaciones consi-
derando la misma relación de potencia de turbina de gas instalada se presenta en Bauer y
Joyce, (1996) en base al artículo de Bauer y Finckh, (1992). El resultado se recoge en la figura
3.18, y se observa como los costes cualitativos para la repotenciación de caja de vientos en
comparación a la repotenciación completa son diferentes a los propuestos por Stenzel et al.,
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(1999). Se muestra en la figura cómo los costes de inversión de turbina de gas, del equipo eléc-
trico asociado, los nuevos controles requeridos, la instrumentación y los costes de ingeniería se
consideran iguales. La diferencia entre todos ellos se encuentra en el coste del equipo asociado
a la unión entre los ciclos de turbina de gas y de vapor. Se estima que los costes de modifica-
ción y necesidad de instalación de calentadores de agua de alimentación en una repotencia-
ción caja de vientos son superiores a los costes de la instalación de una caldera de recupera-
ción necesaria para una repotenciación completa. Según se describe, se debe, en su mayor
parte, a que las calderas de recuperación nuevas a instalar son comerciales y, ofrecen, por lo
tanto, unos costes razonablemente inferiores que la modificación requerida. No obstante, se
observa en el gráfico que el coste de la repotenciación completa viene dado únicamente para
un único grupo de turbina de gas y caldera de recuperación y, como se ha visto, las elevadas
potencias requeridas de turbina de gas para optimizar la repotenciación requieren de varias uni-
dades. La repotenciación de agua de alimentación es la que menores costes de inversión supo-
ne puesto que únicamente debe incorporar calentadores de baja y alta presión. Lo que dife-
renciaría a cada modificación sería el consumo específico y la potencia total de la planta
repotenciada, siendo la de peores prestaciones la repotenciación de agua de alimentación.

� FIGURA 3.18

Comparación de costes para las diferentes repotenciaciones (Bauer y Joyce, 1996)
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3.2. Metodología de integración de la repotenciación con turbina

de gas en centrales termoeléctricas de carbón pulverizado

3.2.1. INTRODUCCIÓN. CRITERIOS Y ANÁLISIS

Son numerosos los autores que han tratado el tema del diseño y análisis de sistemas ener-
géticos como se deduce de la revisión realizada en el capítulo 2. Todos los métodos plantea-
dos han tenido como base primera las herramientas de análisis termodinámico y numérico pro-
porcionadas por Homann (1971), Cerdá et al. (1983), Papulias y Grossmann (1983), Duran y
Grossmann (1986), Linnhoff et al. (1982), Dhole y Linnhoff (1992) de los que el resto de auto-
res han hecho uso y han adaptado a sus procesos. Una referencia más actual que desarrolla
toda una metodología en base a estas referencias se presenta en Marèchal (1995) y que se ha
aplicado y adaptado para la optimización de ciclos de potencia (Marèchal et al., 1997), en la
optimización de redes de vapor (Marèchal y Kalitventzeff, 1999), se ha ampliado el método para
poder considerar restricciones (Marèchal y Kalitventzeff, 1999), para integrar ciclos de refrige-
ración (Marèchal y Kalitventzeff, 2001), ciclos orgánicos (Marèchal et al., 2001) y bombas de
calor (Favrat y Marèchal, 2006).

En la integración de sistemas energéticos el común denominador de todos los métodos
planteados es encontrar las utilities (equipos o flujos externos al proceso requeridos para pro-
porcionar la energía demandada) que mejor se adaptan al proceso bien atendiendo a la míni-
ma energía requerida (Linhoff et al., 1992), bien atendiendo al mínimo coste de la energía (Marè-
chal, 1995). En cuanto al diseño de nuevos ciclos de potencia el procedimiento se ha
encaminado al planteamiento de una estructura física base para posteriormente estudiarla y
modificarla según criterios termodinámicos y económicos (Manninnen y Zhu, 1999).

Un aspecto importante común a cada metodología de integración desarrollada es que el
punto de vista del sistema energético es su diseño y optimización en base a un criterio deter-
minado como puede ser incremento de eficiencia, reducción de costes, reducción de emisio-
nes, etc. Los análisis utilizados se han clasificado en termodinámicos, termoecónomicos y
numéricos mediante optimización matemática y generalmente los autores proponen una meto-
dología adecuada en función de una combinación de todos los tipos de análisis.

La mayoría de autores definen una superestructura en la que se tienen en cuenta todas las
unidades que pueden ser utilizadas y se plantean diferentes configuraciones según sus inter-
acciones o diseño de unidades. Las configuraciones se plantean en base a un criterio termo-
dinámico, termoeconómico o termoecoambiental y se unifican en la superestructura a la que
aplican algoritmos de optimización, en general MILP o MINLP (Manninnen y Zhu, 1998, 1999,
Papoulias y Grossmann, 1983) o algoritmos genéticos (Pelster, 2002, Li, 2006, Bürer y Favrat,
1999), calculando las configuraciones óptimas en base a una función objetivo (Manninnen y Zhu,
1998, 1999) o varias funciones objetivo (Li, 2006, Pelster, 2002, Bürer y Favrat, 1999). Otros
autores hacen uso del concepto EMO explicado en el capítulo 2, donde en lugar de conside-
rar las unidades como tal en las superestructuras, las definen como efectos de calor, trabajo,
etc (Marèchal, 1995, Bolliger, 2005, Bolliger et al., 2005). Ello les permite tratar todas las posi-
bles integraciones basadas en el intercambio de calor y producción de trabajo como por ejem-
plo en ciclos de potencia de cero emisiones (Bolliger et al., 2005).

La metodología desarrollada en este trabajo para la integración de potencia de turbina de
gas y ciclo de captura de CO2 en un ciclo de vapor existente se apoya de los diferentes pro-
cedimientos planteados por el resto de autores. Debe ser diferente en cuanto que la integración
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de los diferentes sistemas dependen de la propia central térmica existente ya que ésta cambia
su comportamiento dependiendo de la forma de integrarlos. Diferentes metodologías des-
arrolladas en la integración de utilities se plantean en base a un proceso donde las demandas
energéticas son constantes (Papoulias y Grossmann, 1983, Marèchal, 1995). Además, el hecho
de que sea una central existente y según las premisas que se tienen en cuenta en esta tesis obli-
ga a reducir el número de modificaciones a realizar sobre ella. Importante es el hecho de que
se deban mantener los niveles de presión que corresponden al comportamiento de la turbina
de vapor, sin poder cambiar la propia turbina.

El presente trabajo adapta la metodología existente, que es común en cada una de las refe-
rencias, a la integración de potencia de turbina de gas y de un ciclo nuevo de captura de CO2.
La diferencia con respecto al resto de metodologías utilizadas viene motivada por dos puntos
importantes:

• El ciclo de potencia varía sus propiedades termodinámicas en la integración (no es un
proceso con demanda constante si no que cambia con la integración)

• El ciclo de potencia debe modificarse lo menos posible, principalmente no se permite
cambio de la turbina de vapor

Dichas diferencias hacen que la integración con un ciclo de potencia, en este caso inte-
gración con turbina de gas y ciclo de captura de CO2, deba apoyarse de forma importante en
métodos heurísticos. Por lo tanto, la novedad presentada radica en la síntesis y minimización
en la búsqueda de la integración óptima en base a la consideración de los métodos heurísticos,
termodinámicos, económicos y de optimización matemática teniendo en cuenta un criterio en
el que las emisiones de CO2 juegan el papel fundamental. Dicho objetivo va a ser el coste de
la tonelada de CO2 (€/tCO2) tal y como ha definido el IPCC (2005) (ver expresión 3.2).

(ec. 3.2)

Siendo Cev el coste de la tonelada de CO2 evitada, COEmodif el coste de la electricidad en la
planta modificada, COEbase el coste de la electricidad de la configuración base, CO2base el CO2

emitido por la configuración base por unidad de energía eléctrica y CO2modif el CO2 emitido por
la planta modificada por unidad de energía eléctrica. Es obvio que plantear un objetivo unívo-
co en la selección de las configuraciones no obedece a la realidad a no ser que sea el propie-
tario del sistema energético el que lo elija base a sus preferencias. Tal es el caso que ocupa en
este trabajo, ya que la integración de turbina de gas y del ciclo de captura de CO2 puede ser
resuelto atendiendo al objetivo del coste de la tonelada de CO2, pero también puede ser nece-
saria la reducción de las emisiones hasta un nivel determinado.

Existen diferentes parámetros que entran dentro de la variable del coste de la electricidad
que hacen que este criterio pueda presentar ciertas incertidumbres. Por ello, es necesario plan-
tear diferentes escenarios que evalúen las posibles variaciones de dichos parámetros. Uno de
los parámetros importantes es el precio del combustible. La figura 3.19. muestra la evolución
media de los precios del gas natural para grandes consumidores industriales para los países de
la unión europea EU-15 y España desde el año 1996 hasta el año 2007 (Eurostat, 2007).
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Como se ve en el gráfico, el precio del gas natural en España ha sido siempre menor que
el de la media de la europa de los 15. La variación en el precio ha sido cambiante, presentan-
do subidas y bajadas aunque la tendencia desde el año 2004 ha sido un incremento importante
desde los 5 €/GJ hasta unos 9.0 €/GJ en la UE-15, mientras que en España, a pesar de haber
pasado de unos 4.5 €/GJ a unos 7.0 €/GJ parece haber sufrido un ligero descenso con res-
pecto al año 2006.

El precio del carbón es otro de los factores externos que puede influenciar el coste de la
tonelada de CO2, aunque debido a su mayor deslocalización y abundancia es menos probable
que tenga tanta influencia como el coste del gas natural. La evolución de los precios de carbón
medios importados por la unión europea aparece recogido en la figura 3.20 (CE, 2005).

Se observa una reducción en el precio del carbón, marcada con periodos valle, desde
comienzos de la década de 1980 de unos 44 €/t (0.7 €/U$) hasta casi el año 2004 con 24.5

� FIGURA 3.19

Evolución de precios del gas natural EU-15 y España (Eurostat, 2007)

� FIGURA 3.20

Evolución porcentual del precio del carbón (CE, 2005: Comisión staff working document. 
The market for solid fuels in the Community in 2003 y 2004) PCI=6000 kCal/kg
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€/t, donde el precio comienza a aumentar de forma importante. No obstante, el precio de car-
bón es inferior al de gas natural: por ejemplo, comparando el precio energético del año 2004
entre ambos combustibles en el que el de carbón ascendía a 0.55 c€/kWth y el de gas natu-
ral a 1.98 c€/kWth se puede observar dicha diferencia (72.2% mayor el precio de gas natural).

El incremento del COE al realizar cualquier modificación de la central termoeléctrica es un
parámetro importante a tener en cuenta para poder compararlo con la previsión del precio de
venta en el mercado eléctrico y poder hacer un análisis de viabilidad económica. El gráfico 3.21
recoge la evolución del precio medio en diferentes mercados de electricidad (OMEL, 2006).

Donde:

• Nordpool: de países nórdicos (Dinamarca, Finlandia, suecia, noruega)
• EEX (European Energy eXhange)
• PJM (Delaware, Illinois, Indiana, Kentucky, Maryland, Michigan, New Jersey, North Caro-

lina, Ohio, Pennsylvania, Tennessee, Virginia, West Virginia y the District of Columbia).
• OMEL Operador del Mercado ELéctrico polo español

Se observa la tendencia de precios constantes hasta el año 2005, donde existe una impor-
tante subida del precio de casación (por ejemplo casi los 65 €/MWeh en el mercado español
con respecto a una media de los 35 €/kWeh) aunque se va reduciendo progresivamente ten-
diendo hacia un valor similar al existente en los años anteriores al 2005. No obstante tanto el
mercado español como el que engloba PJM sigue teniedo precios cercanos a los 50 €/kWeh.

Los costes medioambientales, principalmente el coste de los permisos de emisión, es otro
de los parámetros que se deben considerar en el estudio de viabilidad de cualquier modifica-
ción de la central eléctrica. La figura 3.22 muestra como la variación del coste de la tonelada
de CO2 desde enero del año 2005 ha sido importante pasando de mínimos de cerca de las 5
€/tCO2 a máximos de casi las 30 €/tCO2 (Point Carbon, 2005).

� FIGURA 3.21

Evolución de los precios de casación de la energía eléctrica medios según diferentes 
operadores internacionales del mercado
Fuente: OMEL mercado de electricidad electricity market 2006
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La función objetivo planteada hace necesario el desarrollo de modelos termodinámicos, eco-
nómicos y ambientales. Como es sabido, el comportamiento real de los sistemas es comple-
jo y complicado de reflejar exactamente mediante expresiones simples. Incluso, en la mayoría
de las ocasiones, no existen expresiones que puedan caracterizar los sistemas de forma exac-
ta aun siendo expresiones complejas. Además, expresiones arduas, pueden empañar la visión
de lo que realmente se quiere, que puede ser el querer tener un conocimiento aproximado de
las cosas sin incurrir en un esfuerzo en demasía para observar comportamientos y comparar.
Además, la reducción en la complejidad de las expresiones de caracterización de los sistemas
reducirá el tiempo de cálculo empleado en resolver el sistema de ecuaciones obtenido y hará
más sencilla la modificación de los diferentes subsistemas. Es por ello que para las simulacio-
nes realizadas en este trabajo se han tenido en cuenta ciertas hipótesis simplificadoras que se
detallan en este capítulo. No obstante, se deben comparan los resultados obtenidos en la simu-
lación con los datos reales de los que se dispone y se justifican así las hipótesis consideradas.

3.2.2. METODOLOGÍA DE LA INTEGRACIÓN

Algunas de las metodologías desarrolladas para la integración de turbina de gas en siste-
mas energéticos se han planteado en procesos industriales proponiendo el concepto de cur-
vas compuestas globales (Townsend y Linnhoff, 1983, Dhole y Linnhoff, 1993), y haciendo uso
de la optimización numérica (Papoulias y Grossmann, 1983, Manninnen y Zhu, 1999). Dichas
metodologías, además de no ser explícitas para un ciclo de potencia, admiten excesivas modi-
ficaciones del proceso que en el caso que ocupa no se pueden considerar. Tal es el caso de
modificar los niveles de presión del ciclo de vapor a fin de no tener que modificar la configura-
ción de la turbina de vapor.

Una metodología para la repotenciación completa de centrales térmicas se presenta en
Börer et al. (1999) donde se transforma una central convencional de carbón en ciclo combinado
en base a la selección de turbinas de gas comerciales y haciendo uso de un análisis termoe-
conómico así como de optimización multiobjetivo en base a un algoritmo genético desarrolla-
do en el Laboratoire D’energetique Industrielle (LENI, EPFL, Lausanne) (Molyneaux, 1998, 
Leyland, 1998). Dicha metodología permite evaluar la integración de turbinas discretas debién-

� FIGURA 3.22

Evolución del precio de la tonelada de CO2 en el Mercado de permisos 
(www.defra.gov.uk. EU emissions trading scheme 2005 results for the UK. Summary Sheet 17:
The carbon market. Point Carbon)
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dose plantear toda una estructura conteniendo todas las turbinas que se quieren evaluar. Se
estudia la repotenciación completa, aspecto que no es objetivo del presente estudio ya que se
quiere en todo momento seguir haciendo uso del carbón como materia prima principal en la
generación.

La metodología que se presenta en este trabajo resuelve el problema de la integración de
turbinas de gas en ciclos de potencia en base a considerar la repotenciación agua de alimen-
tación y paralela de un nivel de presión. Pretende servir para realizar una primera comparación
con reducido coste temporal de alternativas y evaluación de cada una de ellas en la decisión
de repotenciar en base al criterio del coste de la tonelada de CO2. Por ello, se aprovecha al
máximo la experiencia existente y ya descrita en este capítulo para establecer una configura-
ción que permita la evaluación en base a una optimización NLP. La variable independiente selec-
cionada para todos los casos es la potencia de turbina de gas.

Los diferentes pasos en los que se puede dividir el proceso desarrollado se presentan a con-
tinuación:

• Definir una superestructura a partir de configuraciones existentes, planteando configu-
raciones definidas en este capítulo (repotenciación de agua de alimentación o repoten-
ciación paralela). De este modo se reduce considerablemente el problema de integración.

• Desarrollar los diferentes modelos termodinámicos de la superestructura, que en base al
tipo de repotenciación seleccionada, deberán contener modelos del ciclo de potencia,
de la turbina de gas, de bombas de presión, de intercambiadores de calor y de calde-
ras de recuperación.

• Desarrollar un modelo económico de cada uno de los equipos.
• Desarrollo de un modelo ambiental para determinar las emisiones de CO2.
• Resolución del problema de optimización en base a un algoritmo NLP.

Definición de la superestructura

Como se ha descrito, la superestructura tiene que definir todas las unidades, subsistemas
e interconexiones entre ellos en función del grado de desagregación necesario. Siendo la base
para la optimización, debe presentar una complejidad lo más reducida posible, por lo que para
plantearla es necesario abordar su diseño en base a una serie de herramientas de tipo heurís-
tico. Para ello se hace uso de las configuraciones planteadas para repotenciación de una cen-
tral termoeléctrica en el este capítulo, en la que se diferencian repotenciación completa, agua
de alimentación, paralela y de caja de vientos.

Se define en este punto la superestructura a considerar en el caso de la repotenciación agua
de alimentación y paralela de un nivel de presión. La repotenciación completa prescinde com-
pletamente del uso de carbón y la repotenciación caja de vientos requiere una modificación más
intensiva de la central principalmente en la zona aire/carbón y aire/gas.

El nivel de desagregación considerado para definir la superestructura en el caso de la repo-
tenciación agua de alimentación aparece representado en la figura 3.23. El esquema corres-
ponde a la CT Teruel pero sirve de igual modo para la definición de la superestructra de cual-
quier central termoeléctrica atendiendo al número de calentadores de agua. Se considera el ciclo
de vapor del ciclo de potencia como un subsistema en el que las posibles interacciones con la
turbina de gas, que representa otro subsistema, son el intercambio de calor en paralelo a los
intercambiadores de calor. Se van a disponer tantos intercambiadores de calor en paralelo como
calentadores tenga el ciclo de potencia excepto para el calentador abierto que funciona como
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desgasificador. Como se sabe, el desgasificador además de calentador actúa como equipo eli-
minador de incondensables. Aprovechando lo que otros estudios de repotenciación han con-
cluido y se ha comprobado en este trabajo, la interacción de turbina de gas con el ciclo de vapor
se hace en base a aprovechar el flujo de gases que sale de la turbina para reducir las extrac-
ciones de la turbina de vapor por orden decreciente de presión (Brueckner et al., 1992). Este
aspecto conduce a optimizar el uso de la potencia térmica de los gases de combustión de la
turbina en los precalentadores de mayor a menor presión.

En cuanto a la superestructura de la repotenciación paralela de un nivel de presión el sis-
tema energético estará formado por el ciclo de potencia de la central y la turbina de gas (figu-
ra 3.24). La integración se realiza mediante una caldera de recuperación de un nivel de presión
en la zona de alta presión del ciclo de vapor y de intercambiadores en paralelo en la zona de
baja presión. Al igual que en la repotenciación de agua de alimentación el desgasificador no se
deriva. Se utiliza además una bomba auxiliar con el fin de dar la presión de vapor formada en
la caldera de recuperación, ya que normalmente será vapor recalentado caliente con presión
inferior a la del vapor vivo.

� FIGURA 3.23

Superestructura de la repotenciación agua de alimentación
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Modelado de la superestructura

Modelo termodinámico de la superestructura

Modelo termodinámico, económico y medioambiental de la central termoeléctrica

El ciclo de potencia sobre el que se integra bien la turbina de gas bien el ciclo de captura
de CO2 es el mismo, por lo que la metodología presentada para realizar el modelo termodiná-
mico, económico y ambiental es común para ambos tipos de integraciones.

Según se define la función objetivo, coste de la tonelada de CO2, es necesario determinar
el coste de la electricidad (COE) de la planta base sobre la que se realizan las integraciones
(expresión 3.2). El coste de la electricidad, medido en €/kWeh, comprende tanto un análisis ter-
modinámico de la planta para calcular la energía producida (kWeh) en función de diferentes pará-
metros de operación, como un análisis económico para determinar el coste de esa energía (€).
Desagregando el COE, una expresión que diferencia más los términos que aparecen en su cál-
culo es la que se presenta en la ecuación 3.3.

(ec. 3.3.)

donde Z representa el coste de inversión anualizado (€/año), CO el coste de operación anual
debido principalmente a los costes de combustible (€/año), CM el coste de mantenimiento
anualizado (€/año), Pen la potencia nominal de la central (kWe) y fu el factor de utilización anual
en base a la carga nominal.

 
COE

Z CO CM
P fen u

= + + ⋅ 1

� FIGURA 3.24

Superestructura de la repotenciación paralela
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Calcular dichos parámetros de la central requiere que el punto de partida a la hora de plan-
tear un modelo sea el análisis de su configuración con la recogida y estudio de los diferentes
parámetros de operación. La configuración debe reducirse al máximo posible teniendo en cuen-
ta los cuatro subsistemas principales: caldera de vapor, ciclo de vapor, alternador y ciclo de refri-
geración. A partir de los datos de operación de la planta a diferentes cargas, se plantean los
diferentes balances de masa y energía así como otras ecuaciones y correlaciones de com-
portamiento para que, a partir de los datos de operación fijos o variables pero que sean de con-
trol, se obtenga una modelización de la planta. El modelo desarrollado puede tener el detalle
deseado aunque como se ha introducido habrá que sopesar el coste de computación en rela-
ción al nivel de aproximación requerido. Un ejemplo práctico que puede servir de base para el
desarrollo de un modelo termodinámico de una central termoeléctrica de carbón pulverizado típi-
ca se presenta en el anexo A.I.

Generalmente, en este tipo de estudios se puede considerar el coste de la planta formado
únicamente por los costes de operación debidos al consumo de combustible. Cuando se uti-
liza la función objetivo, comparando los COE del sistema energético inicial (la central termoe-
léctrica) con el COE del nuevo sistema (central termoeléctrica modificada) el coste anual de
amortización de la inversión del sistema inicial se anulan. En cuanto a los costes de manteni-
miento anual se pueden considerar como un tanto por ciento del coste total de la inversión
(Pelster, 1998). De esta forma, el COE quedará según la ecuación 3.4.

(ec.3.4.)

siendo el flujo másico de combustible que alimenta la central (kg/año), PCI el poder calo-
rífico inferior del combustible (kJt/kg) y costec el coste por unidad de energía de dicho com-
bustible (€/kJt). CI es el coste de inversión (€), fM es el factor de mantenimiento anual que repre-
senta el porcentaje del coste con respecto al coste de inversión, fa es el factor de amortización
anual de la inversión.

En la función objetivo aparecen las emisiones de CO2 derivadas de la planta base (T/kWeh),
por lo que es necesario realizar un modelo ambiental que recoja estas emisiones. Considerando
al carbón compuesto por una fracción másica de carbono de cc (kgc/kgcarbón), que la com-
bustión es completa, que el poder calorífico inferior del carbón es PCIc (kJt/kg), la potencia eléc-
trica bruta producida por la planta Peb (kWe) y la eficiencia eléctrica bruta , las emi-
siones de CO2 (kg/s) se pueden expresar según la ecuación 3.5.

(ec. 3.5.)

Turbina de gas

Un caso especial es el de la turbina de gas, ya que en este caso no se dispone de un equi-
po existente si no que se debe elegir con la optimización en base a ciertos criterios como los
ya comentados. Las turbinas de gas se suministran en tamaños discretos, por lo que su simu-
lación debería realizarse atendiendo a los datos directos proporcionados por el fabricante. No
obstante, en base a poder realizar una primera simulación que lleve a una primera selección de
una rango determinado de turbina de gas haciendo uso de la optimización, se debería dispo-
ner de unas expresiones que mostraran la variación de los parámetros importantes, eficiencia
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isoentrópica o potencia térmica consumida, caudal de gases de combustión y temperatura de
salida de los gases en función de la potencia de la turbina.

Existen diferentes correlaciones en la literatura que caracterizan la variación de propiedades
de las turbinas con la potencia y que se comparan con las utilizadas en este trabajo obtenidas
a partir de los datos de turbinas de gas del año 2004 (Ingeniería Química, 2004) (tabla 3.8). Las
expresiones se han derivado a partir de las propiedades de las turbinas de gas en cuanto al flujo
másico y temperatura de gas exhaustado, así como de la potencia térmica consumida sobre
PCI según la potencia nominal eléctrica neta.

Donde Qtg representa la potencia térmica consumida por la turbina (kWt), mtg el flujo mási-
co de gases de combustión exhaustados (kg/s), Ttg la temperatura de salida del gas exhaus-
tado (ºC), ηe,tg la eficiencia eléctrica de la turbina de gas y Pen,tg la potencia producida por la tur-
bina (kW).

La comparación entre las diferentes expresiones se muestra en la figura 3.9. Las diferen-
cias vienen motivadas por el uso de diferentes turbinas de gas para la obtención de las corre-
laciones siendo de distinto año y más actualizadas las utilizadas en este trabajo. La potencia tér-
mica consumida por las turbinas de gas industriales es ligeramente inferior para las turbinas
utilizadas en este trabajo con respecto a las otras expresiones con las que se comparan. En
cuanto al flujo másico y temperatura de gas exhaustado para este tipo de turbinas es también
superior en relación a las otras expresiones comparadas. La expresión de las turbinas de gas
aeroderivadas para la evolución del consumo de potencia térmica utilizada en este trabajo es
similar a las expresiones comparadas, presentando ligera diferencia la temperatura y flujo mási-
co de gas exhaustado. Estas expresiones simplificadas van a permitir una caracterización sen-
cilla de la integración de la repotenciación que es el objetivo perseguido en este tesis. Eviden-
temente, en un posterior análisis, que no entra en este trabajo, se debería incluir el
comportamiento real de las turbinas de gas comerciales existentes.

� TABLA 3.8

Expresiones de variables de operación de turbinas de gas en función de la potencia eléctrica

Referencia Aeroderivadas Industriales

Manninnen y Zhu (1999)

Turbinas de gas del año 1997

Favrat y Marèchal (2006)

Turbinas de gas del año 2000

Elaboración propia

Turbinas de gas del año 2004
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Calentadores de agua de alimentación en paralelo (figura 3.26)

Se presenta el modelo de los intercambiadores de calor que se sitúan en paralelo a los
calentadores de agua de alimentación y de agua de condensado cerrados de la planta a repo-
tenciar. Las expresiones a utilizar en este caso son simplemente los balances de masa y ener-
gía correspondientes a cada calentador según el lado gas y el lado agua. El caudal másico
extraído de la turbina para regeneración (EXTR) se reduce debido a que parte de la potencia tér-
mica requerida para calentar el agua de alimentación se toma del gas exhaustado de la turbi-

� FIGURA 3.25

Variación del flujo másico, temperatura del gas exhaustado y potencia térmica consumida 
por la turbina de gas según diferentes correlaciones
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na de gas. (N) representa el calentador del ciclo de vapor, (NP) es el calentador añadido en la
superestructura que intercambia calor entre el gas de la turbina y el agua de alimentación.

El caudal de agua de alimentación (AGE) es dividido en dos flujos (AGEN) y (AGENP) que
corresponden al flujo que va a hacia calentador del ciclo de vapor y flujo que entra al calenta-
dor añadido en paralelo respectivamente. En función del calor intercambiado en (NP) se deri-
va más o menos caudal a NP consiguiendo reducir más o menos el caudal (EXTR). La poten-
cia térmica intercambiada en (NP) es (QNP) que depende del flujo másico del gas de la turbina
y de las temperaturas de entrada (TGE) y salida (TGS) es la que determina en última instancia el
caudal (EXTR). El caudal que sale de (NP) que es (AGSNP) se une al caudal de agua que sale
del calentador (N) que es (AGSN) para disponer de nuevo el mismo caudal de entrada (AGE =
AGS). (DRENE) y (DRENS) representan, respectivamente, los drenajes procedentes del calen-
tador de presión inmediatamente superior y de salida hacia el calentador de presión inmedia-
tamente inferior.

Caldera de recuperación de un nivel de presión (figura 3.27)

La caldera de recuperación se pone en paralelo a los calentadores del lado de alta presión.
Las variables a calcular son la temperatura de salida del gas de la caldera de recuperación (Tsg)
y el vapor formado (mv). Dichas variables se calculan mediante el balance de energía corres-
pondiente a la zona del sobrecalentador y evaporador, que proporciona el caudal de vapor for-
mado y el balance de energía a la caldera completa proporciona la temperatura de salida del
gas de la misma. Esta temperatura deber ser superior a la temperatura de entrada del agua de
alimentación.

La temperatura de salida del gas de la caldera será todavía suficiente para calentar parte
del condensado como en la repotenciación agua de alimentación con lo que se utilizaría el
esquema representado en el agua de alimentación en esta parte del ciclo (ver figura 3.24).

� FIGURA 3.26

Superestructura de la parte de agua de alimentación con calentadores en paralelo
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Modelo económico de la superestructura

Como se ha explicado, el coste de amortización anual de la central termoeléctrica a modi-
ficar así como sus costes de mantenimiento se simplifican cuando se hace uso de la función
objetivo que calcula la diferencia del COE con el sistema modificado. Se deberán tener en cuen-
ta los costes de los nuevos equipos añadidos a la instalación así como el coste de nuevo com-
bustible utilizado y del combustible consumido por el ciclo de vapor convencional además de
los costes de mantenimiento de la nueva configuración. En la repotenciación se añade a la ins-
talación en función del tipo de repotenciación: la turbina de gas, los intercambiadores en para-
lelo en la repotenciación agua de alimentación, y la caldera de recuperación y la bomba auxi-
liar en la repotenciación completa. Los costes relativos a las conexiones entre los diferentes
equipos se pueden despreciar frente al coste de los equipos. No obstante, en Pelster (1998) se
encuentran diferentes expresiones que pueden ser utilizadas para la evaluación del coste de las
conducciones. También se puede despreciar la instrumentación y elementos de operación y
control que en un primer momento no representan una restricción importante en el cálculo del
valor de la función objetivo. En cuanto al nuevo combustible utilizado es el gas natural.

Turbina de gas

Existen diversas referencias (Pelster, 1998, Favrat y Marèchal, 2006, Roosen et al., 2003,
Unlenbruck y Lucas, 2004), donde aparecen expresiones que evalúan el coste de una turbina
de gas en función de su potencia siendo la mayoría de ellas derivadas de Frangopoulos (1991).
Debido a la complejidad en cuanto a la disponibilidad de datos reales de equipos se han utili-
zado correlaciones ya existentes que han sido obtenidas en base a un exhaustivo estudio del

� FIGURA 3.27

Esquema de la caldera de recuperación de un nivel de presión y diagrama T-H
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mercado para turbinas de gas del año 2000 dentro del proyecto europeo EXSYS (Kalitventzeff
y Marèchal, 2000). Existen diferentes índices de actualización de costes relativos a equipos o
a plantas. Los más utilizados son los índices de Marshall y Swift y el índice de Costes de plan-
tas de ingeniería química (CEPCI), cuyos valores son regularmente actualizados (Chemical Engi-
neering, 2005).

Donde CItg es el coste de inversión de la turbina de gas en €, la potencia de turbina de gas
Pen,tg en kWe, CMtg el coste de mantenimiento en c€/kWeh.

Intercambiadores de calor

Diferentes referencias utilizan expresiones que permiten el cálculo de los costes de inver-
sión de intercambiadores de calor (Loh, 2002, Olsommer, 1998, Frangopoulos, 1991, Bolliger
et al., 2005, Boehm, 1987, Pelster, 1998). En este trabajo se tienen en cuenta costes de inver-
sión de los equipos, no de mantenimiento ni de conexiones por representar un porcentaje redu-
cido en comparación con el coste de la inversión. La expresión utilizada en este trabajo (Olsom-
mer, 1998) es válida tanto para intercambiadores de calor como para evaluar el coste de la
caldera de recuperación considerando independientemente al economizador, evaporador y
sobrecalentador como intercambidores de calor (ec. 3.6).

(ec. 3.6)

Donde el coste del intercambiador de calor (Cidq) se obtiene en euros al utilizar los valores
de la potencia térmica intercambiada (Qidq) en kWt y la diferencia logarítmica media (∆Tlm) en gra-
dos K. Los índices de actualización utilizados en la expresión son c1 = 3650 y c2 = 0.8 con año
de referencia 1991, lo que supone que el índice fM&S es con respecto ese mismo año. El índice
f$€

corresponde a la conversión de dólares a euros.

Bomba auxiliar

El coste de la bomba auxiliar (Cpump) se calcula según la expresión 3.7 (Olsommer, 1998)

(ec. 3.7)
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� TABLA 3.9

Expresiones del coste de inversión de turbinas de gas en función de la potencia eléctrica

Referencia Aeroderivadas Industriales

Favrat y Marèchal (2006)

Año 2000

Manninnen y Zhu (1999)

Año 1994
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Siendo c1 = 623.22, c2= 0.71 y c3=0.8, Pel,b la potencia eléctrica consumida por la bomba
en kWe, fM&S el índice de actualización de costes según el año 1991, f$€

la conversión de uni-
dades monetarias de dólares a euros y ηs,b la eficiencia isoentrópica de la bomba.

Modelo medioambiental de la superestructura

En cuanto a las emisiones derivadas del consumo de gas natural en la turbina de gas, supo-
niendo formado a éste principalmente por metano (CH4) y considerando combustión comple-
ta, que el poder calorífico del gas natural es PCgn (kJt/kg), la potencia eléctrica bruta produci-
da por la planta Peb (kW) y la eficiencia térmica de la turbina , las emisiones de
CO2 mCO2,tg (kg/s) se calculan según la expresión 3.8.

(ec.3.8)

Las emisiones conjuntas de CO2 (mCO2,rep) serían la suma de las emisiones derivadas de la
turbina de gas y de las del ciclo de vapor repotenciado ya calculadas anteriormente según la
expresión 3.5 (expresión 3.9).

(ec. 3.9)

Optimización de la superestructura

La variable independiente va a ser la potencia de la turbina de gas que deberá optimizar el
coste de la tonelada de CO2 reducida. Evidentemente, otras variables dependientes como son
la eficiencia global del sistema energético, el total de las emisiones de CO2 reducidas, el cos-
te total de la inversión, el beneficio conseguido, o el incremento del COE podrían tener un pa-
pel importante en la toma de decisiones. Es por ello, que antes de enfrentarse a la resolución
del problema de optimización se debe realizar un análisis paramétrico para observar la varia-
ción de dichos parámetros.

Atendiendo al incremento de la eficiencia térmica del ciclo de potencia y sabiendo que implí-
citamente esta ligado a la reducción de emisiones de CO2 es importante que el uso del flujo de
gases de la turbina se utilice reduciendo al máximo las extracciones de la turbina de vapor y por
orden decreciente de presión. Como ejemplo se incluyen los gráficos de la figura 3.28 donde
se muestra la variación de la eficiencia eléctrica neta sobre PCI (%) y las emisiones de CO2 espe-
cíficas netas (kg/kWeh) de la central térmica del caso ejemplo. Dicha central térmica dispone
de 6 calentadores de agua de alimentación (Ni) siendo el N6 el que representa el calentador de
más alta presión y (N1) el que designa el de mas baja presión. El primer dato (1) corresponde
a las emisiones de CO2 sin eliminar ninguna extracción, el segundo (2) a eliminar la extracción
al calentador (N6), la tercera (3) a eliminar las extracciones hacia calentador (N6) y (N5) y la cuar-
ta (4) a eliminar las extracciones hacia calentador (N6), (N5) y (N3).

Como se conocía a priori, el mayor efecto positivo se consigue al anular las extracciones
de más alta presión, viéndose en los gráficos por la reducción del valor de la pendiente. Éste
es un resultado útil a utilizar en la optimización puesto que indica el camino debe seguir el re-
parto de energía. El paso siguiente es la optimización de la potencia de turbina de gas que op-
timiza la función objetivo.

El problema de análisis numérico corresponde a una una optimización mono-objetivo, uti-
lizando las emisiones específicas de CO2 como variable a optimizar y como variables inde-
pendientes cada una de las extracciones a los calentadores del agua de alimentación y de agua
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de condensado. Las restricciones vendrían impuestas por la potencia total a dar por la planta
repotenciada, por el flujo másico de cada una de las extracciones que debe ser mayor o igual
a cero y por el pinch correspondiente a cada uno de los calentadores en paralelo con los exis-
tentes. Otras restricciones a tener en cuenta serían la carga térmica de la caldera de vapor y los
caudales másicos de entrada a cada etapa de turbina

El problema de optimización quedaría:

minimizar o maximizar función objetivo
Sujeto a:

Balances de masa y energía de la simulación
Potencia eléctrica neta a un valor determinado
Caudales másicos de las extracciones positivos o nulos
Temperatura de salida del gas de calentador mayor o igual que la temperatura de entra-
da de agua a calentador incrementada en un pinch
Temperatura de salida de gas de calentador mayor o igual a la temperatura mínima de
salida por chimenea

Según la potencia de la turbina de gas introducida en la repotenciación se obtendrían los
resultados correspondientes.

Función objetivo: maximización de la eficiencia (ec. 3.10)

Este caso representa una optimización basada en un criterio termodinámico en el que úni-
camente afecta el modelo termodinámico. En la maximización de la eficiencia conseguida, la
función objetivo se define como la potencia eléctrica neta de la configuración conseguida por
unidad de potencia térmica consumida. En este caso hay dos fuentes de calor que son la pro-
cedente del carbón y la del gas natural, así como dos fuentes de generación de electricidad, la
procedente de la turbina de vapor y la que se obtiene de la turbina de gas.

(ec. 3.10)
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Donde:

ηen,tg es la eficiencia neta sobre PCI del sistema energético (planta repotenciada)
Pen,TV es la potencia eléctrica neta del ciclo de vapor
Pen,TG es la potencia eléctrica neta de la turbina de gas
mcarbon es el flujo másico de carbón consumido por la planta
mgn es el flujo másico de gas natural consumido por la turbina de gas
PCIcarbon es el poder calorífico inferior del carbón
PCIgn es el poder calorífico inferior del gas natural

Función objetivo: minimización COE (ec. 3.11)

Esta función objetivo define un criterio termoeconómico. El uso del modelo termoeconómico
tiene en cuenta en la función objetivo en la minimización del COE los costes de operación (CO)
debidos al consumo de carbón y gas natural, los costes de inversión de los nuevos equipos (CI),
como turbina de gas, intercambiadores de calor, bomba y caldera de recuperación y se tienen
en cuenta además los costes de mantenimiento de la nueva configuración (CM). Los costes de
inversión y de mantenimiento de la planta existente no se consideran en un primer momento
puesto que son fijos para todas las configuraciones, influyendo únicamente en el resultado
numérico y no en el cualitativo.

(ec. 3.11)

Donde:

CIrep = CTG + Cidq + Cbomba + CCR

COrep = Ccarbon + Cgn

Ccarbon = ccarbon · Qcarbon

Cgn = cgn · Qgn

CMrep = CI · fM

Siendo:

Pen.rep la potencia eléctrica instalada kWe

fu factor de utilización anual h/año
CTG el coste de inversión de la turbina de gas €
Cidq el coste de inversión de los intercambiadores de calor €
Cbomba coste de la bomba auxiliar en la repotenciación paralela €
CCR coste de la caldera de recuperación en el caso de la repotenciación paralela €
Ccarbon el coste del carbón en €/año
ccarbon el coste unitario del carbón por unidad de energía en €/kWth
Qcarbon la potencia térmica consumida de carbón en kWt

Cgn el coste del gas natural en €/año
fa el coste unitario del gas natural por unidad de energía en €/kWth
Qgn la potencia térmica consumida de gas natural kWt

fa el factor de amortización anual de la inversión año-1. ( ). Con i el interés consi-

derado de la operación y año el número de años utilizados para amortización de la inversión.
fm el factor del coste de mantenimiento anual con respecto al coste de inversión considerado
del 4% (Pelster, 1998).
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Función objetivo: minimización del coste de la tonelada de CO2 evitada (ec.3.12)

El contexto de este trabajo, en el que interesa reducir las emisiones de CO2 al menor coste
posible, lleva a plantear un criterio termoecoambiental en el que se atiende al coste de reduc-
ción de las emisiones de CO2 por unidad evitada. El problema de optimización será el minimi-
zar dicha función objetivo. Se hace uso de la definición del IPCC en base a unificar el criterio de
cálculo (Metz et al., 2005):

(ec.3.12)

Siendo Cev el coste de la tonelada de CO2 evitada, COErep el coste de la electricidad en la
planta repotenciada, COEbase el coste de la electricidad en la planta sin repotenciar, CO2base el CO2

emitido por la planta sin repotenciar por unidad de energía eléctrica y CO2rep el CO2 emitido por
la planta repotenciada por unidad de energía eléctrica neta. La energía se considera neta.

Función objetivo: minimización del COE incluyendo coste de permisos (ec. 3.13)

En el mercado de permisos de emisión, otra función objetivo sería la minimización del COE
teniendo en cuenta las emisiones que se reducen. Debido a que la repotenciación no va a redu-
cir hasta los niveles exigidos de CO2 habría que sumar el coste de la compra de permisos hasta
obtener el nivel de emisiones de CO2 exigido.

(ec.3.13)

Dicha función se va a expresar también en €/tCO2 evitadas (cev) según el coste de reduc-
ción la tonelada de CO2 obtenida con la repotenciación (Cev,rep) y el coste de la tonelada de CO2

del mercado de permisos (Cpe).

(ec.3.14)

Siendo CO2exigido las toneladas de CO2 anuales que se deben reducir de la central eléctrica
y CO2ev,rep las emisiones de CO2 anuales repotenciando la planta.

Evidentemente, si la repotenciación tiene un coste mayor que el permiso la mejor alterna-
tiva en principio sería comprar los permisos necesarios para reducir las emisiones de CO2 exi-
gidas. No obstante, no se va a analizar esta situación puesto que, además de que el precio de
la tonelada es un factor variable como se ha visto en el gráfico de la figura 3.22, en este trabajo
se analizan acciones explícitas para reducir las emisiones sobre la propia central evitando la
compra de derechos. Lo que sí se va a analizar es la función objetivo presentada en la expre-
sión 3.14 en la que una vez que se estudia la repotenciación, se añade el coste de los permi-
sos necesarios de CO2 para completar el nivel de reducción exigido.

Restricciones

Las restricciones más importantes a tener en cuenta en la solución del problema de optimi-
zación se pueden extraer de la primera parte de este capítulo. A parte de las restricciones
impuestas por el propio modelo termodinámico en el que se definen los balances de masa y ener-
gía existen otras de carácter operativo. Entre dichas restricciones destacan la carga máxima y
mínima de la caldera de vapor, la carga de energía máxima total a evacuar de la planta a fin de
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no incrementar la infraestructura eléctrica, la carga de la potencia de vapor a fin de no incrementar
en exceso evitando problemas metalúrgicos o pérdidas excesivas de vacío en el condensador.
Además, se debe limitar la formación de vapor en paralelo a la caldera para evitar posibles
decompensaciones de la turbina de vapor. Así mismo tener en cuenta la carga máxima de gas
que se puede hacer llegar a la planta. Otras restricciones podrían ser de tipo físico que limiten
el número de grados de libertad de las diferentes conexiones o tamaño de los equipos, etc.

Estudio de sensibilidad

Una vez encontradas la o las potencias de turbinas de gas que mejor se ajustan a la fun-
ción objetivo es necesario hacer un estudio de sensibilidad. Este estudio lo que debe hacer es
proporcionar los resultados de la función objetivo cuando se modifican los valores de ciertas
variables independientes del problema que pueden hacerlo dentro de un rango determinado o
posible. Como ya se ha introducido, dichas variables independientes podrían ser el aumento de
la potencia eléctrica instalada (considerando mismo factor de utilización anual), aumento del pre-
cio de venta de la energía eléctrica, variación en el precio de compra del gas natural y obliga-
toriedad en la reducción de más emisiones de CO2.

3.2.3. APLICACIÓN: REPOTENCIACIÓN AGUA DE ALIMENTACIÓN Y PARALELA

DE UN NIVEL DE PRESIÓN DE LA CT TERUEL

Las variables independientes que se consideran en el caso base para ambas configura-
ciones, repotenciación agua de alimentación y paralela, son el coste del carbón de 0.9
ct€/kWth, el factor anual de utilización de 7125 horas/año, la potencia eléctrica neta total ins-
talada de 350 MWe, el precio del gas natural de 1.9 c€/kWth, interés anual de la amortización
del 5%, número de años de amortización de 15 años, costes de mantenimiento del 4% de los
costes de inversión anuales (Pelster, 1998).

El criterio de selección que aquí se utiliza va a ser la minimización del coste de la tonelada
de CO2. En el estudio de sensibilidad se va a considerar como variable independiente la poten-
cia total neta producida por la repotenciación y el precio del gas natural. Se incluye otro estu-
dio de sensibilidad atendiendo a la función objetivo expresada en la ecuación 3.14 en la que
influyen los costes de los permisos de emisión y la cantidad de emisiones de CO2 a reducir de
forma anual de la planta.

La repotenciación agua de alimentación se estudia en función de la instalación de turbinas
de gas aeroderivadas e industriales. En el caso de la repotenciación paralela se hace uso úni-
camente de las expresiones de las turbinas de gas industriales por tener las aeroderivadas una
temperatura de salida menor que la necesaria para producir vapor en paralelo a la caldera del
ciclo convencional.

Modelo de la central termoeléctrica

En este punto muestran los resultados de la simulación termodinámica, económica y
ambiental de uno de los grupos de la CT Teruel. Dicha unidad de producción así como los
modelos desarrollados aparecen desarrollados en el anexo A.I. La CT Teruel va a servir de ejem-
plo de aplicación de las diferentes metodologías de repotenciación así como del ciclo de cap-
tura de CO2 por lo que en este punto también se describen ciertas restricciones de utilización
al ser integradas en él la repotenciación y el ciclo de captura de CO2.

Los resultados más importantes que van a ser utilizados sobre el ciclo de potencia apare-
cen representados en las figuras 3.29 y 3.30 para dos cargas de funcionamiento determinadas,
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� FIGURA 3.29

Resultados de la simulación del ciclo de potencia a carga nominal

� FIGURA 3.30

Resultados de la simulación del ciclo de potencia a carga 75% nominal

carga nominal y al 75% de la carga nominal, considerando un factor de utilización anual de 7125
h/año (potencia térmica en kWt y potencia eléctrica en kWe).



3.  Repotenciación con turbinas  de  gas  en centra les  termoeléctr icas  de  carbón pulver izado 105

Las siguientes figuras (3.31, 3.32) muestran la variación de algunas de las variables impor-
tantes del ciclo cuando se modifica la carga del mismo. La figura 3.31 recoge la variación de
la eficiencia eléctrica neta sobre PCI y las emisiones totales anuales de CO2. La eficiencia pre-
senta un máximo en torno al 80% de la carga nominal.

La variación del COE y las emisiones de CO2 específicas por unidad de energía generada
muestran una tendencia similar (figura 3.32), coincidiendo con la evolución de la eficiencia mos-
trando una dependencia implícita con esta variable.

� FIGURA 3.31

Evolución de las emisiones de CO2 y de la eficiencia eléctrica neta sobre PCI 
con la potencia eléctrica neta producida (PEN)
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� FIGURA 3.32

Evolución de las emisiones específicas de CO2

y del COE con la potencia eléctrica neta producida (PEN)
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A plena carga el COE de la instalación asciende a 25,89 €/MWeh, calculado sin tener en
cuenta la amortización de los costes de inversión puesto que en la función objetivo considerada
se calcula el incremento de dicho COE con la central modificada anulándose dicho término. Los
únicos costes que se han supuesto son los de operación debidos al consumo de carbón. El pre-
cio del carbón se ha supuesto de 0.9 c€/kWth en base a la figura 3.20 previendo un margen
elevado de variación. En el caso de considerar los costes de amortización de la inversión en el
COE, suponiendo un coste de inversión de 900 €/kWe, el interés de amortización del 5%, el
incremento del COE sobre el calculado es de 10 €/MWeh. Para poder comparar tanto repo-
tenciación como con el sistema de captura se va a utilizar el dato de la eficiencia neta sobre PCI,
la cual es de 34,76% para plena carga, siendo la eficiencia bruta sobre PCI de 37,38%. Las emi-
siones totales de CO2 calculadas a plena carga y las emisiones de CO2 específicas netas son
de 2,84 MT/año y 1,139 kg/kWeh respectivamente.

La situación base a comparar con las diferentes modificaciones propuestas considera una
potencia nominal instalada neta de 350 MWe y un factor de utilización anual de 7125 horas. En
cuanto a las restricciones, las más importantes a tener en cuenta en cada una de las modifi-
caciones, además de las propias impuestas por los diferentes balances de masa y energía, obe-
decen a factores operativos. A tal efecto, a fin de poder seguir utilizando la capacidad de eva-
cuación existente sin la necesidad de instalar un nuevo transformador así como para limitar la
sobrecarga de la turbina de vapor por razones metalúrgicas y por seguir conservando la pre-
sión de vacío no se permite que la potencia total neta instalada sobrepase los 420 MWe, que
corresponde a un exceso del 20% de la potencia nominal del ciclo base. Para limitar los pro-
blemas derivados de llegada de gas natural en la repotenciación, no se permite que la poten-
cia de turbina de gas sea superior a 110 MWe (aproximadamente un 35% de la potencia tér-
mica consumida de carbón). Se limita la carga nominal y máxima de la caldera de vapor a 1006
MWt (100% de la carga nominal) y 402 MWt (40% de la carga nominal) respectivamente.

Repotenciación agua de alimentación

Caso base

La configuración adoptada es la utilización de los gases de la turbina para calentar de forma
paralela el agua de alimentación y de condensado para reducir las extracciones de la turbina
de vapor (ver figura 3.23).

La evolución del precio de la tonelada de CO2 evitada con la repotenciación para diferen-
tes potencias de turbina de gas instaladas industriales se recoge en la figura 3.33. Se muestra
también la evolución de las emisiones de CO2 anuales con la potencia de turbina de gas ins-
talada. Evidentemente, estas emisiones se ven reducidas de forma casi lineal a medida que
aumenta la potencia de turbina de gas instalada. El coste de reducción de las emisiones de CO2

obtiene un mínimo en torno a los 50 MWe donde se produce una discontinuidad motivada por
la definición de la función del coste de inversión diferente para turbinas de gas de menor o
mayor potencia neta de 50 MWe. No interesa poner potencias de turbina de gas inferiores a 50
MWe puesto que el coste es igual a potencias mayores pero las emisiones de CO2 se ven redu-
cidas en menor cuantía.

La evolución del COE con la potencia de gas instalada (figura 3.34) muestra cómo éste se
va incrementando de forma proporcional al incremento de la potencia de turbina de gas alcan-
zando para un potencia de 110 MWe un incremento de 7 €/MWeh con respecto a la central sin
repotenciar.
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� FIGURA 3.33

Coste de la tonelada de CO2 evitada y CO2 evitado en función de la potencia de turbina de gas
instalada en la repotenciación agua de alimentación (tg industriales)

� FIGURA 3.34

Coste de la electricidad en función de la potencia de turbina de gas 
instalada en la repotenciación agua de alimentación (tg industriales)

Con el estudio paramétrico, además de obtener más datos de la potencia instalada, es útil
a la hora de utilizar el algoritmo de optimización permitiendo acotar los límites máximo y míni-
mo de la variable independiente ayudando a la convergencia (tabla 3.10).

Se recoge de forma gráfica el resultado de la optimización de la función objetivo del coste
de la tonelada de CO2 evitada en la figura 3.35.

La energía producida por unidad de tiempo por la turbina de vapor es en este caso de 300
MWe, lo que representa una reducción de carga con respecto a la situación convencional de
14.28%. De este modo la relación entre la potencia de turbina de gas y potencia de turbina de
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� FIGURA 3.35

Parámetros de operación con la integración de turbina de gas con repotenciación agua 
de alimentación (tg industriales)

qtg = 140891 [kWt]

tsg = 525.2 [ºC]
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PENCV ,R EP OT = 299994 [kWe]

porcen t aj ea l t a = 84.03 [%]

porcen t aj eba j a = 15.97 [%]

256.5 [kg/s]
168 [bar]
541 [ºC]
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CO2CV ,R E P = 88.35 [KG/S]

QCARBONPCI = 803462 [kWt] 256.5 [kg/s]
35.53 [bar]

537.3 [ºC]

CO2TG = 5.812 [KG/S]

COSTCO2,AV OID ED =15.96 [€/T]

CO2R EP, ANU AL = 2.415 [MTCO2/año] EFR E P = 0.37062

COSTEPR O D U CCION,E E = 28.61 [€/MWeh ]

TSAL60 = 120
POTENCIATOTAL,NETA = 350000 [kWe]

FU T IL IZ ACION= 7125

� TABLA 3.10

Variables termodinámicas y económicas de la planta repotenciada con agua de alimentación
que proporcionan el óptimo (industriales)

Pen,rep MWe Pen,tg kWe Cev,rep €/t CO2_arep MT/año ηen,rep % COErep €/MWh
350 50006 15.96 2.42 37.06 28.61

vapor es de 13.73%. El consumo de carbón se reduce en un 16.67% y la eficiencia total de la
planta repotenciada es de 2.3 puntos porcentuales mayor que la planta sin repotenciar. Las emi-
siones de CO2 totales anuales se reducen en un 14.79% lo mismo que las emisiones especí-
ficas, que pasan de 1.139 kg/kWeh a 0.970 kg/kWeh. El coste de la energía eléctrica se incre-
mentaría de 25.89 a 28.61 €/MWeh, es decir, 2.72 €/MWeh.

El comportamiento de las turbinas de gas aeroderivadas muestra cómo el mínimo de la fun-
ción se consigue con potencias inferiores, entorno a los 20 MWe (figura 3.36). Además se obser-
va cómo el coste se reduce considerablemente con respecto a las industriales para una misma
potencia de turbina de gas instalada. Se sigue viendo la discontinuidad en potencias de turbi-
na de gas de 50 MWe por la definición de las funciones de los costes de inversión.

El COE sigue incrementándose con el aumento de la potencia de gas instalada pero siem-
pre por debajo del incremento al instalar turbinas de gas industriales (figura 3.37)

El uso de la optimización numérica proporciona la turbina de gas aeroderivada que minimiza
la función objetivo utilizada (tabla 3.11.)

El esquema con diferentes variables de operación de la configuración final con la instalación
de la turbina de gas aeroderivada que optimiza la función viene representado en la figura 3.38.
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� FIGURA 3.36

Coste de la tonelada de CO2 evitada y CO2 evitado en función de la potencia de turbina de gas
instalada en la repotenciación agua de alimentación (tg aeroderivadas)

� FIGURA 3.37

Coste de la electricidad en función de la potencia de turbina de gas instalada
en la repotenciación agua de alimentación (tg aeroderivadas)

� TABLA 3.11

Variables termodinámicas y económicas de la planta repotenciada con agua de alimentación
que proporcionan el óptimo (aeroderivadas)

Pen,rep MWe Pen,tg kWe Cev,rep €/t CO2_arep MT/año ηen,rep % COErep €/MWh
350 20000 11.28 2.664 35.96 26.69

€
/T

C
O

2

M
TC

O
2/

añ
o

C
O

E
 (€

/M
W

eh
)



Reducc ión  de  emis iones  de  d ióx ido  de  carbono en  cent ra les  té rmicas  de  carbón pu lver i zado110

La energía producida por unidad de tiempo por la turbina de vapor es en este caso de 330
MWe, lo que representa una reducción de carga con respecto a la situación convencional de
5.71%. De este modo la relación entre la potencia de turbina de gas y potencia de turbina de
vapor es de 6.06%. El consumo de carbón se reduce en un 8.38% y la eficiencia total de la plan-
ta repotenciada es de 1.2 puntos porcentuales mayor que la planta sin repotenciar. Las emisio-
nes de CO2 totales anuales se reducen en un 6.34% lo mismo que las emisiones específicas. El
coste de la energía eléctrica se incrementaría de 25.89 a 26.69 €/MWeh, es decir, 0.80 €/MWh.

Como primera conclusión del estudio de la optimización se puede decir que la repoten-
ciación de agua de alimentación se debería llevar a cabo con turbinas de gas aeroderivadas.
Aunque se obtenga una reducción de las emisiones de CO2 del 6.34% con la optimización de
la función objetivo con turbinas de gas aeroderivadas y de 14.79% con las turbinas de gas
industriales, haciendo una comparación con del coste de la reducción de la tonelada para una
misma potencia de turbina de gas instalada se obtiene menor coste con las aeroderivadas (figu-
ra 3.39). Para una reducción del 20% de las emisiones totales de CO2 se debe instalar una
potencia de turbina de gas, tanto industrial como aeroderivada, de 80 MWe, pero el coste con
aeroderivadas es de 15 €/t y con industriales de 18 €/t.

Estudio sensibilidad según potencia neta

Se estudia el efecto de incrementar la energía eléctrica anual producida por la planta
mediante turbinas de gas aeroderivadas. En este caso se tiene una optimización con dos varia-
bles independientes, que son la potencia de la turbina de gas y la potencia neta de la planta.
A fin de facilitar el proceso de convergencia de la optimización y para ver las tendencias en fun-
ción de la potencia total neta y de la potencia de turbina de gas instalada se hace un estudio
paramétrico reflejado en forma de gráfico y recogido en la figura 3.40.

� FIGURA 3.38

Parámetros de operación con la integración de turbina de gas 
en repotenciación agua de alimentación (tg aeroderivadas)

pg= 20000  [kWe]

qtg = 52783 [kWt]

tsg = 508.2 [ºC]
mg = 63.95 [kg/s]

ETA = 0.3789
PENCV ,R E POT = 330000 [kWe]

CO2CV ,R EP = 101.3 [KG/S]

QCARBONP CI = 921677 [kWt ]

porcent ajea l t a = 81.55 [%]

porcent ajeba j a = 18.45 [%]

305.3 [kg/s]
168 [bar]

541 [ºC]

287.2 [kg/s]

42.12 [bar]
537.3 [ºC]

COSTCO2,AVOI D ED = 11.23 [€/T]

CO2R EP,A NU A L = 2.655 [MTCO2/año] EFREP = 0.35917

COSTEPROD U CCION,E E = 26.72 [€/MWeh]

CO2TG = 2.177 [KG/S]

TSAL60 = 120

FU T I L I ZA CION= 7125

POTENCIAT OT AL,N ETA = 350000 [kWe]
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El mínimo coste de la tonelada de CO2 se observa que es para una potencia neta de 350
MWe. A medida que se incrementa la potencia neta dada por la planta, el mínimo se alcanza
con potencias de turbina de gas mayores. Así mismo se observa una menor rapidez en el cre-
cimiento del coste de la tonelada de CO2 evitada a medida que aumenta la potencia total neta
una vez que se alcanza el mínimo. Este hecho implica que a partir de determinadas potencias
de turbina de gas el mínimo de la función objetivo se consiga con potencias diferentes a 350
MWe. Por ejemplo, si se utiliza una potencia de turbina de gas de 110 MWe, el mínimo coste

� FIGURA 3.39

Coste de la tonelada de CO2 evitada y CO2 evitado en función de la potencia de turbina de gas
instalada en la repotenciación agua de alimentación (tg aeroderivadas e industriales)

� FIGURA 3.40

Coste de la tonelada de CO2 evitada en función de la potencia de turbina de gas instalada y
potencia neta instalada en la repotenciación agua de alimentación
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de la tonelada evitada se consigue con una potencia total neta instalada de 410 MWe y el máxi-

mo coste con la instalación de 350 MWe.

Seleccionando el criterio de mínimo coste de la tonelada de CO2, la potencia neta instalada

debe ser de 350 MWe, siendo éste el límite inferior utilizado en la optimización, coincidiendo

entonces la potencia de turbina de gas instalada con la calculada en el estudio del caso base.

Se observa cómo la emisión total de CO2 es más acusada en el caso de incrementar la

potencia neta con respecto al caso base, es decir, incrementar la energía neta producida anual-

mente. La evolución de dichas emisiones se representa en la figura 3.41. Comparadas con la

situación de la planta sin repotenciar, existen situaciones en las que las emisiones totales de CO2

se ven incrementadas por el hecho de instalar más potencia neta, sin embargo, las emisiones

específicas de CO2 por unidad de energía eléctrica son siempre inferiores a las derivadas de la

situación sin repotenciar (figura 3.42).

Estudio de sensibilidad según precio del gas natural

Debido a la evolución del precio del gas natural en el mercado (ver figura 3.19) y las incer-

tidumbres relativas en cuanto a su evolución futura es necesario plantear un estudio de sensi-

bilidad principalmente para observar cómo influye en el coste de la tonelada de CO2 y por lo

tanto en el COE. La tabla 3.12 muestra la evolución del coste de la tonelada de CO2 evitada y

del COE según diferentes precios del gas natural con la repotenciación con turbina de gas aero-

derivada de 20 MWe manteniendo la potencia total instalada. Se observa cómo el precio de gas

natural influye de forma importante en el coste de la tonelada de CO2 pudiéndo hacer a la repo-

tenciación cara desde el punto de vista de la reducción de las emisiones de CO2.

� FIGURA 3.41

Emisiones de CO2 totales en función de la potencia de turbina de gas instalada 
y potencia total neta en la repotenciación agua de alimentación
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� FIGURA 3.42

Emisiones de CO2 específicas en función de la potencia de turbina de gas y potencia total neta
instalada en la repotenciación agua de alimentación
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� TABLA 3.12

Evolución Cev,rep y COE según cgn

Cgn [c€/kWhpcs] Cev,rep [€/tCO2] COE €/MWh]
1.50 3.09 26.12
1.75 8.18 26.50
2.00 13.26 26.87
2.25 18.35 27.25
2.50 23.43 27.63
2.75 28.52 28.00
3.00 33.60 28.38
3.25 38.68 28.76
3.50 43.77 29.14
3.75 48.85 29.51
4.00 53.93 29.89

Estudio de sensibilidad según la cantidad de emisiones y precio de los derechos de
emisión

En el caso de que haya que reducir hasta una cantidad determinada las emisiones de CO2

habrá que sumar el coste de la reducción de las emisiones con cada potencia instalada el coste
de los permisos de emisión. Se estudia el efecto de tener que reducir el 40 y 60% de las emi-
siones totales anuales de CO2 de la situación base a un precio de 5, 10, 30 y 40 €/tCO2 (Figu-
ra 3.43) y con potencias de turbina de gas de entre 10 y 110 MWe.

Como era evidente, la evolución según la cantidad de emisiones de CO2 anuales a reducir
es similar, únicamente varía el valor de la función objetivo. Comparando la evolución según el
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precio de la tonelada de CO2 existen dos situaciones, cuando el precio de ésta es inferior al
coste de la repotenciación y cuando es superior. Cuando el coste del permiso es inferior, la
potencia de turbina de gas que optimiza la función va tendiendo a valores más bajos mientras
que cuando el precio del permiso es mayor la potencia de turbina de gas que optimiza el coste
de la tonelada de CO2 evitada tiende a alcanzar valores más altos. Ambas situaciones pueden
verse de forma más clara en los gráficos de la figura 3.44.

Repotenciación paralela

Caso base

En este caso se estudia la instalación de una caldera de recuperación de un nivel de pre-
sión para la producción de vapor recalentado caliente a 537 ºC a partir de agua procedente del
desgasificador (ver figura 3.24). Se utiliza una bomba auxiliar que proporciona la presión nece-

� FIGURA 3.43

Evolución del coste de la tonelada de CO2. Reducción del 40% y 60% de las emisiones 
totales anuales
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� FIGURA 3.44

Evolución del coste de la tonelada de CO2. Reducción del 40% de las emisiones totales anuales
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saria del vapor recalentado caliente. Así mismo, se hace uso de turbinas de gas industriales por
disponer de una mayor temperatura de salida del gas de combustión. La potencia mínima según
la expresión que se utiliza para la evolución de la temperatrura con la potencia eléctrica neta de
la turbina de gas lleva a considerar potencias de turbina de gas mayores de 80 MWe.

La evolución de las emisiones de CO2 y el coste de la tonelada de CO2 evitada con la repo-
tenciación dependiendo de la potencia de turbina de gas instalada se recoge en la figura 3.45.

La tendencia del valor de la función objetivo es de alcanzar mejores valores reduciendo la
potencia de gas instalada, no obstante 80 MWe es el límite inferior para tener una temperatu-
ra de salida de la turbina de gas capaz de producir vapor recalentado caliente. Considerando
la función objetivo el mínimo coste de la tonelada de CO2 se obtienen los siguientes resultados
(tabla 3.13).

La potencia de turbina de gas que minimiza la función objetivo es de 80 MWe, con un valor
de la tonelada de CO2 evitada de 16.41 €. Las emisiones anuales de CO2 son 2.182 MT, lo que
supone una reducción respecto a la planta sin repotenciar del 23.17%. Las emisiones especí-
ficas son ahora de 0.875 kg/kWeh. La eficiencia de la planta se incrementa de 34.76% al
38.38%, lo que representa un incremento de 3.62 puntos porcentuales. El coste de la electri-
cidad sube de 25.89 a 30.68 € por MWeh.

� FIGURA 3.45

Precio de la tonelada de CO2 y emisiones de CO2 en función de la potencia de turbina de gas
instalada en la repotenciación paralela
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� TABLA 3.13

Variables termodinámicas y económicas de la planta repotenciada paralela 
que proporcionan el óptimo

Pen,rep MWe Pen,tg kWe Cev,rep €/t CO2_arep MT/año ηen,rep % COErep €/MWh
350 80.000 16.41 2.182 38.38 30.68
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La figura 3.46 muestra las variables más importantes de la optimización.

Estudio sensibilidad según potencia neta

Se pretende estudiar el caso en que la energía neta producida por la planta se incremen-
te en base a disponer de mayor potencia por la repotenciación y mantener el mismo factor de
utilización anual. La evolución del coste de la tonelada de CO2 evitada en función de la poten-
cia instalada de turbina de gas y de la potencia total neta se recoge en la figura 3.47.

Se representa el gráfico anterior en un rango más reducido de potencia a fin de aclarar la
evolución de la función objetivo. Dicho zoom se recoge en la figura 3.48.

Según el gráfico, el mínimo se obtendría para una potencia neta total de unos 360 o 370
MWe con una potencia de turbina de gas de 80 MWe. Si se representa el mismo gráfico pero
atendiendo a las emisiones de CO2 derivadas de la actividad de generación para cada situación
se obtiene el gráfico de la figura 3.49, en el que se puede concluir que interesa la potencia de
360 MWe por reducir en mayor cuantía las emisiones de CO2 con respecto a la instalación de
370 MWe.

El COE en función de la potencia total instalada y en función de la potencia de turbina de
gas utilizada muestra cómo éste se incrementa en menor medida a mayor potencia total ins-
talada, correspondiendo el incremento menor a una potencia instalada de 410 MWe (figura
3.50). No obstante, las emisiones específicas de CO2 presentan un comportamiento contrario
al COE (figura 3.49), donde éstas se ven más reducidas a menor potencia total instalada, es
decir, para 350 MWe.

� FIGURA 3.46

Parámetros de operación con la integración de turbina de gas en repotenciación paralela

tsal i dagc, c r = 209.9 [ºC]
PEN CV, REP O T =270000 [kWe]

pg= 80000  [kWe]

qtg = 221242 [kWt]

ETA = 0.3616

QCARBONPC I = 690789 [kWt]

CO2C V,RE P = 75.96[KG/ S]

CO2R E P,A N U AL =2.182 [MTCO2/año]

MV = 27.63 [kg/s]

porcentajea l t a = 78.5 [%]

porcen tajeba j a = 21.5 [%]

€COSTC O2 ,A V O I D ED = 16.41 [ /T]

tsg = 538.2 [ºC]
mg = 220.1 [kg/s]

COSTEPR O D U C CI O N ,E E = 30.22 [€/MWeh]

218.7 [kg/s]
168 [bar]
541 [ºC]

202.5 [kg/s]
30.43 [bar]
537.3 [ºC]

CO2 TG = 9.126 [KG/S]

TSAL 60 =120 [ºC]

EFR E P, ne t a = 0.3838

POTENCI ATO TAL ,N E TA = 350000 [kWe]

FU T I L I Z AC I O N= 7125 [h/ año]



3.  Repotenciación con turbinas  de  gas  en centra les  termoeléctr icas  de  carbón pulver izado 117

� FIGURA 3.47

Precio de la tonelada de CO2 en función de la potencia de turbina de gas y potencia tota neta
instalada en la repotenciación paralela
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� FIGURA 3.48

Precio de la tonelada de CO2 en función de la potencia de turbina de gas instalada
y potencia total neta en la repotenciación agua de alimentación
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� FIGURA 3.49

CO2 evitado en función de la potencia de turbina de gas instalada y potencia total neta
en la repotenciación paralela
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� FIGURA 3.50

Coste de la electricidad en función de la potencia de turbina de gas instalada 
y poencia total neta en la repotenciación paralela

29.5

30

30.5

31

31.5

32

80000 85000 90000 95000 100000 105000 110000
PG [kWe]

C
O

E
 [€

/M
W

eh
]

350 MWe 360 MWe 370 MWe 380 MWe 390 MWe
400 MWe 410 MWe 420 MWe

Las figuras 3.51 y 3.52 muestran los parámetros de operación para las situaciones de ins-
talar una potencia total de 360 MWe y de 370 MWe repectivamente.
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� FIGURA 3.51

Parámetros de operación con la integración de turbina de gas en repotenciación paralela

qtg = 221242 [kWt]

ETA = 0.3616

PENCV,R EPOT = 280000 [k We]

QCARBONPCI = 719086 [k Wt]

CO2CV,REP = 79.07 [K G/ S]

CO2REP,ANU AL = 2.262 [ MTCO2/año]

MV = 27.54 [kg/s]

porcen tajea l t a = 77.98 [%]

porcen t ajebaj a = 22.02 [%]

COSTCO2,AVOIDED = 16.33 [ €/T ]

tsg = 538.2 [ºC]
mg = 220.1 [kg/s]

COSTEPRODU CCION,EE = 30.09 [€/ MW eh]

229 [kg/s]
168 [bar]
541 [ºC]

211.6 [kg/s]
31.82 [bar]
537.3 [ºC]

CO2TG = 9.126 [K G/ S]
TSAL60 = 120 [ ºC]

EFR EP,net a = 0.3828

pg= 80000  [kWe]

POTENCI ATOTAL,NETA = 360000 [k We]

FU TIL IZACION = 7125 [h /año]

tsal idagc ,c r = 212.1 [ºC]

� FIGURA 3.52

Parámetros de operación con la integración de turbina de gas en repotenciación paralela

pg= 80000  [kWe]

qtg = 221242 [kWt]

ETA = 0.3616

CO2TG = 9.126 [K G/ S]

PENCV,R EPOT = 290000 [k We]

QCARBONPC I = 747869 [k Wt]

CO2CV,REP = 82.24 [K G/ S]

CO2REP,ANU AL = 2.343 [ MTCO2/ año]

MV = 27.44 [kg/s]

porcen tajea l t a = 77.46 [%]

porcen t ajebaj a = 22.54 [%]

COSTCO2,AVOIDED = 16.33 [€/T ]

tsg = 538.2 [ºC]
mg = 220.1 [kg/s]

COSTEPRODU CCION,EE = 29.97 [€/ MW eh]

239.7 [kg/s]
168 [bar]
541 [ºC]

221 [kg/s]
33.26 [bar]
537.3 [ºC]

TSAL60 = 120 [ ºC]

EFR EP,net a = 0.3818

FU TIL IZACION = 7125 [h /año]

POTENCI ATOTAL,NETA = 370000 [k We]

tsal idagc,c r = 214.3 [ºC]
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Estudio de sensibilidad según precio del gas natural

Al igual que se ha hecho para la repotenciación agua de alimentación es necesario evaluar
la variación del coste de la tonelada de CO2 con el precio del gas natural. Es la tabla 3.14 la que
recoge dicha variación para una repotenciación con una turbina de gas industrial de 80 MWe y
manteniendo la potencia instalada indicando cómo el precio del gas es un factor importante a
tener en cuenta en la explotación de la instalación si se decide depender en parte del gas natu-
ral. No obstante, la flexibilidad de la repotenciación permitiría absorber dichas variaciones.

Función objetivo teniendo en cuenta que hay que reducir una cantidad fija de CO2

Al igual que en la repotenciación agua de alimentación se estudia la variación con respec-
to al caso base del valor de la función objetivo cuado lo que hay que hacer es reducir una can-
tidad fija de emisiones anuales de CO2 comprando permisos de emisión junto con la repoten-
ciación (figura 3.53).

� TABLA 3.14

Evolución Cev,rep y COE según cgn

Cgn [c€/kWhpcs] Cev,rep [€/tCO2] COE €/MWh]
1.5 6.82 27.69
1.75 12.81 29.27
2 18.8 30.85
2.25 24.79 32.43
2.5 30.78 34.01
2.75 36.77 35.59
3 42.76 37.17
3.25 48.75 38.75
3.5 54.74 40.33
3.75 60.73 41.91
4 66.72 43.49

� FIGURA 3.53

Evolución del coste de la tonelada de CO2. Reducción del 40% 
y 60% de las emisiones totales anuales
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Se llega a la misma conclusión que en el estudio de la repotenciación de agua de alimen-
tación. La necesidad de reducir mayor cantidad de emisiones de CO2 anuales no varía el valor
de la variable independiente de la función objetivo (potencia de la turbina de gas). Cuando el
coste de la tonelada de CO2 es inferior al de la repotenciación el mínimo de la función objetivo
se consigue a la menor potencia que puede instalarse de turbina de gas, mientras que con cos-
tes de permisos superiores al de la repotenciación el mínimo se alcanza a potencias lo más altas
posibles de turbina de gas.

Conclusiones

En el ejemplo considerado, los modelos desarrollados han permitido optimizar, en base al
criterio elegido, que ha sido la minimización el coste de la tonelada de CO2 por unidad evitada,
la potencia de gas y la potencia neta instalada en cada una de las repotenciaciones planteadas.
Dichas repotenciaciones han sido de agua de alimentación y paralela.

La repotenciación de agua de alimentación, considerando una primera superestructura en
la que se hace uso de la regla heurística para plantear su configuración y reducir el problema
de optimización, encuentra que para una misma potencia neta producida de 350 MWe y hacien-
do uso de ella el mismo número de horas de utilización anuales, la potencia de turbina de gas
industrial que optimiza la función objetivo es de 50 MWe mientras que con turbinas de gas aero-
derivadas dicha potencia es de 20 MWe. Comparando la reducción de emisiones con ambas
turbinas y el coste de la tonelada de CO2 evitada se llega a la conclusión de que para la repo-
tenciación de agua e alimentación es mejor hacer uso de turbinas de gas aeroderivadas.

El coste de la tonelada de CO2 al instalar una turbina de gas industrial de 50 MWe es de
15.96 €/t, con una reducción de las emisiones de 14.79%, un aumento de la eficiencia neta de
2.30 puntos porcentuales y un incremento del COE de 2.72 €/MWeh.

Con potencia de turbina de gas aeroderivada de 20 MWe, el coste de reducción de la tone-
lada de CO2 es de 11.28 €/t, siendo la reducción de CO2 de un 6,34% con un incremento del
COE de 0.83 €/MWeh. La eficiencia neta se incrementa en 1.16 puntos porcentuales.

Como se deduce, el coste de la tonelada reducida es superior con la turbina de gas indus-
trial pero se consigue menor reducción de las emisiones de CO2. Para comparar mejor ambas
turbinas, industriales y aeroderivadas, se evalúa el caso en el que se estudia la integración de
una turbina de gas aeroderivada de 50 MWe. Instalando la misma potencia de 50 MWe pero con
turbina de gas aeroderivada, el coste es de 12.47€/t con una reducción de las emisiones tota-
les de 14.79%, un incremento de la eficiencia de 2.61 puntos porcentuales y con un incremento
del COE de 2.09 €/MWeh. Todos los parámetros son mejores con la turbina de gas aeroderi-
vada excepto las emisiones totales de CO2 que son iguales a las de las industriales. Ésto se
explica por el hecho de que aunque las emisiones de las turbinas de gas aeroderivadas son
menores por tener una mayor eficiencia eléctrica, la temperatura de salida del gas es inferior a
la de las industriales, necesitando mayor potencia de carbón para conseguir dar la misma ener-
gía neta.

En el caso en el que se plantee el incremento de la potencia neta instalada se ha estudia-
do el problema de optimización atendiendo a dicha variable junto a la potencia de turbina de gas
aeroderivada. A tal efecto se ha encontrado que la minimización de la función objetivo sigue
siendo con una potencia instalada de 350 MWe, lo que lleva al mismo resultado anterior.

Con el caso base planteado, en el que el coste del gas natural se ha considerado de 1.9
c€/kWth, en todos los casos, el coste de la tonelada de CO2 evitada no supera los 20 €, lle-
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gando a alcanzar reducciones de las emisiones totales de 26.83% a un coste de 18.28 €/t y
un incremento del COE de 5.59 €/MWeh. Un estudio de sensibilidad en cuanto a la variación
del precio del gas natural muestra cómo el coste de la tonelada depende en gran medida de
dicho parámetro, como era de esperar. Con incrementos del precio del gas natural del 110%,
el coste de la tonelada de CO2 llega a valores de casi los 71 €/t cuando se hace uso de poten-
cias de turbinas de gas de 110 MWe. No obstante, la característica de la flexibilidad de ope-
ración de la repotenciación permitiría volver a utilizar el 100% de carbón como combustible.

Cuando se han comparado las diferentes potencias de turbina de gas instaladas atendiendo
a que se deben reducir en una cantidad determinada las emisiones de CO2 comprando per-
misos de emisión se ha comprobado una situación evidente: cuando el precio es superior, la
potencia de turbina de gas que optimiza la función del coste de la tonelada de CO2 tiende a
valores más pequeños de potencia de turbina de gas instalada, cuando el precio del permiso
es superior al obtenido con la repotenciación entonces se debe hacer uso de potencias de tur-
binas de gas mayores.

Al simular la repotenciación paralela, elegida en este caso de un nivel de presión y pro-
ducción de vapor recalentado caliente, la potencia de gas industrial que minimiza la función obje-
tivo para una potencia neta de 350 MWe es de 80 MWe, la mínima posible atendiendo a la tem-
peratura de salida de los gases de la turbina. El coste que se obtiene de la tonelada de CO2

evitada es de 16.41 €, superior al agua de alimentación. Al ser la potencia de turbina de gas
mayor que en la de agua de alimentación se obtiene una reducción mayor de las emisiones de
CO2, llegando a una reducción del 23.17% con un incremento del COE de 4.79 €/MWeh. El
incremento de eficiencia conseguido es de 3.62 puntos porcentuales consecuencia de la mayor
relación potencia de turbina de gas / turbina de vapor utilizada. La consideración de incrementar
la potencia neta de la planta ha llevado al resultado de tener en cuenta una potencia total neta
de 360 MWe con una potencia de gas instalada también de 80 MWe. El coste de la tonelada
de CO2 se reduce en este caso a 16.33 €, siendo la reducción de emisiones anuales de 580
kT, representando un 20.42% con un incremento del COE de 5.01 €/MWeh. La eficiencia neta
sobre PCI térmica del sistema energético asciende hasta el 38.28%, lo que representa un incre-
mento respecto al caso base de 3.52 puntos porcentuales.

Con el estudio de sensibilidad atendiendo al precio del gas natural y en cuanto a la reduc-
ción de una cantidad fija las emisiones totales anuales de CO2 las conclusiones son las mismas
que con la repotenciación agua de alimentación.

Comparando ambas repotenciaciones en base al criterio utilizado lleva a seleccionar a la
repotenciación agua de alimentación instalando una potencia de turbina de gas de 20 MWe y
manteniendo la potencia total instalada de 350 MWe. No obstante, una mayor reducción de las
emisiones se consigue con potencias de turbina de gas superiores y con costes inferiores a los
20 €/t. Comparando la instalación de una potencia de turbina de gas de 110 MWe en cada una
de las repotenciaciones y con una potencia neta instalada de 350 MWe se consigue una reduc-
ción de las emisiones de CO2 de un 26.84% a un coste de 18.28€/t en la repotenciación de
agua de alimentación y de 31.12% a un coste de 16.82 €/t en la repotenciación paralela (ver
tabla 3.15). Ello lleva a la conclusión importante de que la repotenciación paralela es la mejor
opción cuando se decide incrementar en mayor cuantía las emisiones de CO2 obtenidas a par-
tir del incremento de la relación de potencia de turbina de gas en relación a la potencia de tur-
bina de vapor.
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3.3. Conclusiones

ANÁLISIS DE TIPOS DE REPOTENCIACIÓN CON TURBINA DE GAS

Como líneas generales se podría concluir lo siguiente:

• Los datos incluidos en la tabla 3.7 deben tomarse como valores orientativos puesto que
las posibilidades que ofrecen las opciones de repotenciación son numerosas. Depen-
diendo de las modificaciones realizadas, tipos de turbinas de gas y de cómo se realice
la integración de ambos ciclos los parámetros de funcionamiento pueden variar sus-
tancialmente. Evidentemente, el coste de inversión también dependerá de todo lo ante-
rior y se ha visto cómo dos referencias diferentes muestran valores cualitativos distintos
respecto a la repotenciación de caja de vientos. Aún así, en líneas generales, se pueden
remarcar algunos comportamientos comparativos generales.

• En cuanto a operación la opción ideal sería una repotenciación completa, ya que con-
sigue los mayores aumentos de potencia y rendimiento de la planta a un coste moderado
en comparación al resto. El problema es la dependencia exclusiva del combustible de la
turbina de gas. Para solucionar este aspecto, las siguientes opciones más convenientes
son la repotenciación del agua de alimentación y repotenciación paralela. Entre estas dos
opciones se puede optar por conseguir una mayor eficiencia a un coste mayor con la
repotenciación paralela o considerar la repotenciación del agua de alimentación a un
menor coste perdiendo algo de eficiencia. La opción de la repotenciación de caja de vien-
tos es una opción intermedia entre la repotenciación completa y el resto de repotencia-
ciones parciales, sin embargo, es una opción que puede suponer un coste elevado a
causa de las excesivas modificaciones necesarias.

• En todas las opciones se consigue una disminución de las emisiones específicas de CO2

puesto que la eficiencia de la planta aumenta y parte del combustible utilizado es gas
natural, con menores emisiones específicas que el carbón. Es indudable que la repo-
tenciación completa presenta la mayor reducción de emisiones, pues todo el combus-
tible es gas natural. Las emisiones de los distintos tipos de repotenciación paralela
dependerán de las relaciones de utilización de gas natural frente al carbón y de la poten-
cia de la turbina de gas frente a la del ciclo convencional, pero siempre reduciendo de
forma bastante importante las emisiones.

METODOLOGÍA DE INTEGRACIÓN DE REPOTENCIACIÓN CON TURBINA DE GAS

Se ha desarrollado una metodología que permite evaluar la repotenciación de agua de ali-
mentación y paralela de un nivel de presión de una central termoeléctrica de carbón pulervizado.

� TABLA 3.15

Resultados de la repotenciación

Tipo rep Tipo tg Pen,rep Pen,tg Cev,rep ∆CO2_arep ∆ηen,rep ∆COErep

MWe MWe €/t % puntos % €/MWh
Ind. 350 50 15.96 14.79 2.30 2.72

350 20 11.28 6.34 1.16 0.83Ag. Alim.
Aero. 350 50 12.47 14.79 2.61 2.09

350 110 18.28 26.84 3.93 5.59

Paralela Ind. 350 80 16.41 23.17 3.62 4.79
350 110 16.82 31.12 4.93 5.97
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Se han definido los posibles criterios de selección de cada una de las configuraciones y se han
incluido las expresiones que permiten modelar el comportamiento termodinámico, económico
y amiental de la repotenciación a partir de la definición de una superestructura que permite redu-
cir el problema de optimización.

Dependiendo de la función objetivo seleccionada (criterio) se obtienen diferentes valores de
la potencia de turbina de gas optimiza dicha función. No obstante, en cuanto al criterio de la
minimización del coste de la tonelada de CO2 y la reducción de las emisiones de CO2 conse-
guidas junto con el incremento del COE muestran cómo la repotenciación es una opción atrac-
tiva que ha de tenerse en cuenta en este escenario medioambiental de necesidad de reducción
de emisiones de CO2. El precio de gas natural debe incluirse en el estudio de sensibilidad obte-
niendo varios escenarios según diferentes valores. También se podría plantear el cálculo del pre-
cio máximo de gas natural que se podría tolerar tendiendo en cuenta un COE máximo permi-
tido según los intereses económicos.

Se debe tener en cuenta que la utilización de las expresiones que evalúan la variación de
parámetros como eficiencia eléctrica de la turbina de gas, temperatura y caudal másico de sali-
da de la turbina de gas se utiliza como primer paso de evaluación para concluir si la repoten-
ciación es una opción viable. Es necesaria una posterior revisión de turbinas de gas comerciales
para ser estudiadas de forma independiente en el modelo desarrollado haciendo uso de sus
variables reales de operación y costes. No obstante, para una primera evaluación, como es lo
que se pretende con este trabajo, es suficiente con hacer uso de dichas expresiones, que se
han obtenido para turbinas de gas comerciales del año 2004.

Así mismo, se deberán tener en cuenta otra serie de consideraciones tras el estudio inicial
planteado en este trabajo y que ya se han comentado en este capítulo. Una de ellas sería el
estudio de la variación de la operación del sistema global, en el que se podrían dar los casos
de una reducción de la carga de la planta repotenciada, lo que llevaría a analizar la influencia de
una posible reducción de carga de la turbina de gas o a un reparto diferente de la potencia tér-
mica del gas con el ciclo de vapor. Reducir la carga de la turbina de gas significaría una reduc-
ción de la eficiencia de dicha turbina con el cosiguiente emperoramiento de la planta repoten-
ciada. No obstante, la repotenciación debería plantearse siempre para poder operar la mayor
parte del tiempo a plena carga.
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En la primera parte del capítulo se analizan las tecnologías de captura de CO2 por pos-
tcombustión y se incide en un sistema conocido como ciclo de captura mediante carbonata-
ción-calcinación con CaO. Se describe, por lo tanto, en mayor detalle este ciclo atendiendo a
su proceso y a las posibilidades que existen de plantear un esquema ávido de ser llevado a la
práctica, pensando en su integración con el sistema de generación. No se pretende una ca-
racterización exhaustiva de la química del proceso, aunque se comentan aspectos relacio-
nados con las dos reacciones importantes del proceso y algunos de los factores de las que
dependen.

En la segunda parte del capítulo se presentan, por primera vez, dos metodologías diferen-
tes para la integración del ciclo de captura de CO2 con CaO en una central termoeléctrica de
carbón pulverizado al igual que se ha hecho para la repotenciación en el capítulo 3. Se des-
arrollan los modelos termodinámicos, económicos y ambientales de las diferentes configura-
ciones que atienden al criterio de la minimización del coste de la tonelada de CO2.

4.1. Análisis de tecnologías de captura de CO
2

por postcombustión. Ciclo CaO-CaCO
3

TECNOLOGÍAS DE POSTCOMBUSTIÓN

Incrementar la eficiencia supone un reto importante pero también lo es poder capturar el
CO2 procedente de las instalaciones de generación e incrementar así la reducción de emisio-
nes hasta niveles mayores. En cualquier caso, la reducción no obedece a eliminar completa-
mente dichas emisiones, sino a reducirlas en la medida de lo posible atendiendo a factores de
índole técnica, ambiental, económica, etc. En el sector de la generación eléctrica, la necesidad
de incrementar la potencia instalada en un horizonte no muy lejano junto con la necesidad de
seguir manteniendo plantas existentes que todavía pueden funcionar es una necesidad. Ade-
más, la dependencia del carbón y la continuidad en su uso parece que obligan a seguir man-
teniendo las plantas de generación que se abastecen de él. Todo ello, evidentemente motiva-
do por una componente ambiental, lleva a plantear un escenario para ese tipo de instalaciones,
en las que las teconogías de postcombustión son las que encuentran cabida

La captura de CO2 procedente de grandes fuentes de emisión como son las centrales ter-
moeléctricas para su posterior almacenamiento geológico es una opción viable para reducir el
impacto de la combustión de combustibles fósiles (Metz et al., 2005). El objetivo de la captu-
ra de CO2 es producir una corriente concentrada de dicho gas para posteriormente ser fácil-
mente transportada y almacenada (IEA, 2004). La energía requerida para operar los sistemas
de captura reducen la eficiencia global del sistema energético, incrementando el consumo de
combustible, además de incrementar los diferentes residuos generados por el mismo sistema
sin integrarle el sistema de captura. Por ello, es necesario centrar la atención en reducir los con-
sumos energéticos de los sistemas de captura a la vez que incrementar la eficiencia de los sis-
temas energéticos (Metz et al., 2005).

En la actualidad, el CO2 se separa en plantas de procesado de gas o de producción de
amoniaco, aunque dicha separación se realiza atendiendo a razones de especificaciones del
producto y no con fines de almacenamiento de CO2. La captura de CO2 se ha utilizado en
pequeñas plantas de potencia aunque no en grandes instalaciones como son las plantas de
generación de energía eléctrica de varios cientos de megavatios, siendo éste el objetivo y el gran
reto puesto que representan la mayor fuente de emisión actuales y futuras.
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Los métodos de captura se pueden clasificar en tres grandes grupos: postcombustión, pre-
combustión y oxifuel (figura 4.1). Los sistemas de postcombustión separan el CO2 directamente
de los gases de combustión producidos por la combustión de un combustible primario (carbón,
gas natural, fueloil o biomasa) con aire. Los sistemas de precombustión procesan el combus-
tible primario en un reactor para producir corrientes separadas de CO2, para almacenamiento,
y H2, para usarlo como combustible. Los sistemas oxifuel hacen uso de oxígeno como com-
burente en lugar de aire para incrementar la concentración de CO2 en la corriente de gases y
ser fácilmente capturado.

Como se deriva de los diferentes sistemas de captura de CO2, junto con el objetivo de man-
tener el abastecimiento de la demanda de generación de energía eléctrica en el corto y medio
plazo a partir de las centrales de carbón, hace que los sistemas de postcombustión sean los
más interesantes. Dichos sistemas se pueden utilizar en centrales existentes y ser incorpora-
dos a ellas en intervalos cortos de tiempo requiriendo mínimas modificaciones. Tal y como apun-
ta el IPCC (2005), los sistemas de postcombustión representan la opción de uso evidente cuan-
do hay que enfrentarse a la realidad actual de las fuentes de emisión de CO2.

Existen varios procesos comerciales de postcombustión para capturar el CO2 de una
corriente de gases. Sin embargo, parece ser que los métodos de absorción representan la
opción preferente por su comportamiento en cuanto a eficiencia y selectividad con el menor
coste energético cuando se compara con otro tipo de tecnologías (Hendriks, 1994, Riemer y
Ormerod, 1995, IEAGHG, 2000b). El problema y reto que presentan es que todavía no han sido
utilizadas a la escala requerida por las plantas de generación de energía eléctrica. Otro tipo de
tecnologías denominadas como emergentes por el IPCC (2005) son los procesos de adsorción,
utilización de membranas y sorbentes sólidos.

� FIGURA 4.1

Tecnologías de captura de CO2 (Adaptada de Metz et al., 2005)
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Un esquema que recoge los diferentes procesos de captura atendiendo a la forma de ope-
rar se encuentra recogido en la figura 4.2. Los procesos de absorción y adsorción requieren
generalmente de dos reactores para las reacciones propias de separación y regeneración. La
captura mediante membranas aprovecha la capacidad de ciertos materiales para seleccionar
diferentes gases. Otro tipo de proceso que no se ha nombrado hasta ahora es el de la desti-
lación criogénica. Este proceso se utiliza directamente en corrientes altamente concentradas de
CO2 (>90%) haciendo uso de enfriamientos por debajo de los 0ºC para conseguir licuar al CO2

(Reichle et al., 1999).

Absorción

Los procesos de absorción para la captura en postcombustión hacen uso de la reacción
química reversible de un solvente acuoso con un ácido. Un esquema de flujos de un proceso
comercial se presenta en la figura 4.3 (Falck, 2005). El gas de combustión se pone en contacto
con el solvente químico después de un enfriamiento tras pasar por una soplante requerida para
superar las pérdidas de carga en todo el proceso. El CO2 reacciona con el solvente en el absor-
bedor a temperaturas entre los 40 y 60 ºC y posteriormente el solvente con el CO2 es bombe-
ado a la torre de regeneración a través de un intercambiador de calor. La regeneración del CO2

conaminas se lleva a cabo a temperaturas de entre 100ºC-140ºC y a presiones cercanas a la
atmosférica correspondiendo la mayor penalización energética al calor requerido para esta rege-
neración (Gambini y Vellini, 2000). El solvente regenerado de CO2 vuelve de nuevo hacia la torre
de absorción a través del intercambiador de calor por el que pasa el solvente con el CO2.

El proceso de absorción química de CO2 mediante alcanolaminas ha sido utilizado duran-
te décadas principalmente en los procesos de limpieza de gas natural, de gas de refinería u

� FIGURA 4.2

Procesos de captura de CO2 (Adaptado de Metz et al., 2005)
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obtención de amoniaco eliminando los gases CO2 y H2S (kohl y Nielsen, 1997). Este aspecto
relata gran conocimiento de este tipo de absorbentes en el proceso de absorción química. Sin
embargo, la extrapolación del uso de este tipo de proceso a la captura de CO2 de una corrien-
te de gases, ofrece una diferencia importante: la presión parcial del CO2 en un proceso de lim-
pieza de un gas de combustión es considerablemente inferior a la que dispone el CO2 en un pro-
ceso de limpieza de gas natural. Este aspecto condiciona todo el proceso de absorción
haciendo crítica la selección del absorbente, pues la reacción química en el lado del disolven-
te habrá de ser más exigente para acelerar el proceso de transferencia de masa. Otro de los
inconvenientes de operación de la captura química de CO2 de una corriente de gases de com-
bustión se debe a la composición del mismo gas. La existencia de O2, SOx, NOx, cenizas volan-
tes y hollín harán necesaria una modificación en el tratamiento del gas de combustión en com-
binación con la sensibilidad del absorbente hacia estos elementos.

La captura de CO2 de una corriente de gases mediante el concepto de absorción química
exige una caracterización rigurosa del tipo de absorbente que se utilice. La razón se encuen-
tra en el impacto que tiene sobre el coste de inversión y operación en el equipo de absorción.
Según Astarita et al. (1983), del 50 al 70% del coste de inversión de una planta de absorción
se debe a la cantidad de absorbente que circule por el equipo, siendo condicionante del tama-
ño de cada uno de los sub-equipos necesarios. En cuanto a operación, los mismos autores,
estiman que el proceso de regeneración del sorbente participa con un 70%, mientras que llega
al 80% según White et al. (2003). Estos dos aspectos hacen de la elección del sorbente una de
las claves para la viabilidad de una planta de absorción química de CO2.

Existen diferentes tipos de disoluciones ávidas de ser utilizadas como absorbentes de CO2.
Una primera clasificación se puede realizar en función de si la disolución formada es orgánica o
inorgánica. Dentro del grupo de las disoluciones orgánicas se encuentran las aminas, principal-
mente primarias, secundarias y terciarias. Entre ellas domina en el mercado el uso de la mono-

� FIGURA 4.3

Esquema del proceso de absorción química (Falck, 2005)
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etanolamina (MEA), amina primaria, principalmente por su mayor cinética de reacción con el CO2,
necesaria por la pequeña presión parcial del CO2 en el gas (Thambimithu, 1993). En cuanto a las
disoluciones de carácter inorgánico se puede citar la disolución acuosa de amoniaco.

En las disoluciones orgánicas, la basicidad del soluto (amina) permite obtener una disolu-
ción acuosa de carácter básico que al reaccionar con el CO2 ácido del flujo de gases se obtie-
ne una disolución salina acuosa. El grupo hidroxilo (OH) de la amina permite una buena solu-
bilidad en el disolvente acuoso y el grupo amino (NH3) es el que permite la reacción química con
el CO2. La clasificación de las aminas se realiza atendiendo al número de átomos de carbono
que están unidos al grupo amino. Según esta clasificación se dispone aminas primarias, secun-
darias y terciarias. En este orden, es decir de primarias a terciarias, aumenta la capacidad de
reacción con el CO2, pero disminuye la velocidad de reacción, lo que dificulta la transferencia
de masa cuando la concentración del soluto a absorber es pequeña.

En la actualidad existen tres procesos comerciales de absorción (Metz et al., 2005):

• El Kerr-McGee/ABB Lummus Crest Process (Barchas y Davis, 1992). Este proceso cap-
tura el CO2 en la combustión en calderas de carbón y coque, siendo utilizado para la pro-
ducción de soda y CO2 líquido. Utiliza una solución acuosa al 15-20% en peso de MEA.
La mayor capacidad de este proceso es la recuperación de 800 toneladas de CO2 al día
(Arnold et al., 1982).

• El Fluor-Daniel ECONAMINE Process (Sander y Mariz, 1992, Chapel et al., 1999). Este
proceso fue adquirido por Fluor Daniel Inc. en 1989 de la compañía Down y Chemical.
Utiliza MEA al 30% en disolución acuosa con un inhibidor para resistir la oxidación. Ha
sido utilizado en numerosas plantas a lo largo del mundo recuperando hasta 320 tone-
ladas al día de CO2 para la producción de urea y cerveza.

• El Kansai Electric Power Co., Mitsubishi Heavy Industries, Ltd., KEPCO/MHI Process
(Mimura et al., 1999, 2003). El proceso se basa en el uso de aminas estéricamente impe-
didas. Se han desarrollado tres solventes, KS-1, KS-2 y KS-3. La primera planta comer-
cial opera en Malasia desde 1999 para la producción de urea capturando 200 toneladas
de CO2 al día (equivalentes a las emisiones de una central termoeléctrica de carbón pul-
verizado de 10MWt).

Adsorción

El proceso de adsorción se basa en la interacción del gas de combustión con un sólido
adsorbente. Al pasar el gas por el adsorbente, queda atrapado el compuesto afín al sólido
mediante débiles fuerzas superficiales. La capacidad y cinética de adsorción dependen de la
presión y temperatura de operación, además de otros factores tales como el tamaño del poro
del adsorbente, volumen del poro, área, y afinidad del gas por el adsorbente (Reichle et al.,
1999). Coincidiendo mejores funcionamientos a presiones parciales elevadas y bajas tempe-
raturas, obligando ello a comprimir y enfriar el gas antes de su contacto con el adsorbente. Los
adsorbentes que pueden ser utilizados son lechos de alúmina, zeolitas o carbón activado, sien-
do el mejor adsorbente para capturar el CO2 de la corriente de gases, el carbón activado, adsor-
bente físico, que además, se regenera fácilmente. Un tipo especial son los adsorbentes híbri-
dos, que son una mezcla entre los procesos de absorción y adsorción, encontrándose entre
ellos la alúmina gel y el silica gel. Un inconveniente es la selectividad del proceso, ya que pre-
sencia de otros compuestos del gas, pueden conseguir sitio en una zona activa del adsorbente,
restando capacidad de adsorción del CO2. Ocurre especialmente con el vapor de agua, que es
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adsorbido con preferencia. Otro inconveniente importante es la gran superficie necesaria por uni-
dad de masa o volumen de gas adsorbido.

Existen dos métodos comerciales para la regeneración del CO2, PSA (Pressure swing
adsorption) y TSA (Temperature swing adsorption), utilizados principalmente para la producción
de hidrógeno y para la separación de CO2 del gas natural antes de ser comercializado (Metz et
al., 2005). En el PSA, el gas es pasado a través del lecho adsorbente a elevada presión, sien-
do regenerado reduciendo dicha presión o aumentando la temperatura del lecho, en cuyo caso
se estaría hablando del TSA. La mayoría de las aplicaciones están asociadas al PSA (Ishibas-
hi et al., 1999) y Yokoyama, 2003). La adsorción no ha alcanzado todavía la madurez comer-
cial para la separación del CO2 a gran escala como pudiera ser el derivado de la producción de
electricidad. Existen diferentes actividades de investigación relacionadas con estos procesos que
parecen concluir que podrían hacerse viables. No obstante, la gran penalización existe en la
necesidad de tratar los gases antes del absorbedor, ya que en la mayoría de los casos deben
ser enfriados y secados. Por ello, la investigación de nuevos materiales adsorbentes parece ser
un paso primordial (IPCC, 2005).

Membranas

La separación del CO2 de la corriente de gases puede conseguirse mediante la penetración
del gas en un medio poroso o semiporoso que es la membrana. Para la selección de la mem-
brana adecuada, los factores influyentes son la permeabilidad y la selectividad. La permeabilidad
se define como el volumen de gas que es transportado a través de la membrana por unidad de
área, por unidad de tiempo y por unidad de presión diferencial. Siendo la selectividad la capa-
cidad de la membrana de retener el gas que interesa, en este caso el CO2 (Riechle et al., 1999).

Las membranas poliméricas transportan los gases mediante un mecanismo de difusión,
siendo la permeabilidad el producto de la difusibidad por el coeficiente de solubilidad. Des-
afortunadamente, en este caso, permeabilidad y selectividad son dos criterios inversamente rela-
cionados. Además, la composición del gas procedente de la combustión, alberga numerosas
especies, caracterizándose cada una por su solubilidad y difusividad a través de la membrana.
Es por ello que el proceso se deba realizar en varias etapas. Una característica importante de
estas membranas es su sensibilidad a la presencia de partículas, produciéndose continuas
degradaciones de la membrana con el consiguiente incremento de las necesidades de man-
tenimiento.

Las membranas porosas inorgánicas, metálicas o cerámicas, son especialmente atractivas
debido a que presentan permeabilidades de 100 a 10.000 veces mayores que las membranas
poliméricas. Además, pueden operar a presiones y temperaturas elevadas y en ambientes corro-
sivos. Sin embargo, el coste es mucho mayor que el de las membranas poliméricas.

Según Riechle et al. (1999), las membranas más apropiadas para la captura de CO2 de la
corriente de gases son las membranas inorgánicas. Aunque para situaciones donde el gas está
formado por numerosas especies, la utilización de ambos tipos de membranas con diferentes
propiedades es necesario.

Un tipo especial de membrana no selectiva es la Membrana de Contacto Kvaerner (Falk-
Pedersen et al., 1995), que facilita el mecanismo de absorción en el proceso de absorción quí-
mica con MEA, aumentando con ello la velocidad de transferencia entre el CO2 y el absorben-
te. Esto conduce a una disminución de la instalación, además de otros beneficios, con la
consiguiente disminución del coste del proceso.



4.  Anál is is  de  tecnologías  de  captura  de  CO 2 en postcombust ión 133

Los procesos de captura de CO2 mediante membranas se vienen utilizando comercialmente
para la separación del CO2 del gas natural a elevadas presiones y concentraciones de CO2. La
pequeña presión parcial del CO2 en la corriente del gas de combustión hace que se disponga
de un gradiente reducido para su separación. Según (Herzog et al., 1991, Van der Sluijs et al.,
1992, Feron, 1994) el coste de separación de CO2 haciendo uso de membranas poliméricas
existentes en el mercado es superior a la captura mediante absorción química. Por lo tanto, el
éxito de este tipo de captura pasa por encontrar nuevos materiales para el desarrollo de las
membranas.

Sorbentes sólidos

Se han propuesto otros sistemas de captura de CO2 en postcombustión que utilizan sóli-
dos con capacidad de regeneración como adsorbentes. La adsorción se produce a tempera-
turas relativamente elevadas, lo que supone una posibilidad de reducir la penalización en la efi-
ciencia con respecto a los sistemas a baja temperatura. El esquema de operación es similar al
de la absorción química, donde se requiere un reactor de adsorción y un reactor de regenera-
ción. No obstante, se podría operar con un único reactor de forma cíclica que funcionara en
medio ciclo como adsorbedor y en el otro medio como regenerador (Metz et al., 2005).

La operación viable de este tipo de sistemas de captura pasa principalmente por el tipo de
sorbente utilizado. Las características exigidas deben ser una buena capacidad de adsorción así
como buena estabilidad química y mecánica durante largos tiempos de operación cíclica. Los
tipos de sorbentes sólidos que están siendo considerados para la captura de CO2 procedente
de grandes fuentes de emisión son los óxidos de sodio y potasio y los carbonatos (para producir
bicarbonato) (Hoffman et al., 2002, Green et al., 2002). Otros sorbentes que están siendo estu-
diados son los basados en litio y CaO. El uso de óxidos de litio, litio-circonio y litio-silicio en un
ciclo de carbonatación-calcinación fue investigado por primera vez en Japón (Nakagawa y Ohas-
hi, 1998). El resultado de dicho estudio reveló un buen comportamiento de los sorbentes de litio,
con una elevada reactividad a temperaturas por debajo de los 700ºC, rápida regeneración a ele-
vadas temperaturas y duración a altos números de ciclos. Éste aspecto es esencial en este tipo
de sorbentes de litio debido al elevado coste del sorbente (Metz et al., 2005).

El uso de CaO como sólido sorbente para la captura de CO2 ha sido propuesto en nume-
rosos procesos durante el siglo XIX. La reacción de carbonatación de CaO para capturar el CO2

de una corriente de gases a temperatura elevada (T > 600 ºC) es muy rápida y la regeneración
del sorbente mediante calcinación de CaCO3 en CaO y CO2 se encuentra favorecida a tempe-
raturas por encima de los 900 ºC a presiones parciales del CO2 de 0.1 Mpa (García-Labiano et
al., 2002). El principio básico de separación haciendo uso de este ciclo de carbonatación-cal-
cinación se llevó a cabo con éxito en una planta piloto para el desarrollo del Acceptor Coal Gasi-
fication Process haciendo uso de dos lechos fluidos interconectados (Curran et al., 1967). La
utilización del ciclo de carbonatación con CaO como sistema de postcombustión la propuso por
primera vez Shimuzu et al., (1999) realizando la regeneración del sorbente en un lecho fluido
quemando parte del combustible con mezclas de O2/CO2. La eficiencia de captura de CO2 con
CaO se ha demostrado en un lecho fluido a pequeña escala piloto (Abanades et al., 2004). Un
punto débil de este tipo de procesos es la rapidez con la que decae la actividad del sorbente
(calizas y dolomitas), con el consiguiente elevado consumo de sólidos de sorbente nuevo de
aporte al ciclo para reponer el flujo desactivado (Abanades et al., 2004). Unas de las ventajas
de este tipo de sorbentes, además de su uso a elevada temperatura, es su bajo coste y que
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el sorbente desactivado podría encontrar algún uso como subproducto como por ejemplo en
la industria cementera (Abanades et al. 2007).

Como se deriva de la revisión desarrollada de diferentes tecnologías de captura de CO2 exis-
te una variedad de procesos comerciales para la separación de CO2 en la industria del petró-
leo, del gas natural y química en general, basados principalmente en procesos de absorción a
baja temperatura. Pero estos métodos aplicados a la separación del CO2 de gases de com-
bustión procedentes de una central térmica presentan grandes limitaciones:

• Los elevados caudales de gas a tratar requieren instalaciones de gran tamaño y dema-
siado costosas.

• Elevado coste específico del absorbente
• Demandan gran cantidad de energía para la regeneración del sorbente lo que reduce las

eficiencias en la generación de electricidad y/o calor útil.
• Los contaminantes en el combustible (SO2, NOx) tienden a dañar el absorbente lo que

origina altos costes de operación.

Dentro de los procesos denominados emergentes, se considera que el ciclo de carbona-
tación-calcinación mediante CaO puede resolver las anteriores dificultades, aspecto que se deri-
va con los resultados del presente trabajo. Aunque requiera de elevados caudales de sorben-
te y energía para regeneración, el coste del sorbente es pequeño y el proceso es a elevada
temperatura, lo que puede dar lugar a una reducción importante en la penalización de la efi-
ciencia al integrar los flujos excedentes del ciclo de captura. Existen numerosas posibilidades
de integración energética entre los flujos del ciclo de captura y la central termoeléctrica debi-
do a las temperaturas elevadas de trabajo, lo que presenta un reto termodinámico importante
para conseguir encontrar las configuraciones que reduzcan al máximo las penalizaciones del sis-
tema energético. Otra ventaja de este proceso es la posibilidad de reducir el azufre de los gases
de combustión en la propia unidad de separación del CO2 mediante carbonatación del SO2. En
otros procesos como es la absorción con aminas, el azufre representa un compuesto nocivo
para la propia amina acelerando su degradación.

CICLO DE CAPTURA DE CO2 MEDIANTE CARBONATACIÓN-CALCINACIÓN CON CaO

Descripción del proceso

Un primer esquema que puede servir para explicar el proceso de captura es el que se inclu-
ye en la figura 4.4. Los gases de combustión producidos deben ser dirigidos hacia la unidad de
carbonatación para ponerse en contacto con una corriente de sólidos de CaO. El contacto de
estos sólidos con el CO2, permitiendo un tiempo de contacto suficiente, reaccionan dando lugar
al CaCO3 y liberando una cantidad importante de energía (Abanades et al., 2002, Rodríguez 
et al., 2007) (ec.4.1).

(ec. 4.1)

Para aprovechar la corriente de CaCO3 de nuevo en el proceso se regenera en otro reac-
tor donde se deben calcinar los sólidos de CaCO3 para invertir la reacción anterior. Para ello, se
debe aportar una cantidad importante de energía para obtener CaO sólido y CO2 gas. La
corriente de CaO se lleva de nuevo al carbonatador y el CO2 gas se tiene preparado para su
transporte. En el caso de que el gas de combustión lleve SO2 éste se carbonata a CaSO4 sien-
do también una reacción exotérmica (Perry y Chilton, 1985) (ec. 4.2). La purga requerida depen-

 
CaO s CO g CaCO s H kcarb( ) ( ) ( ) .+ ↔ = ±2 3 168 5∆ JJ molCa C/ ( º )900
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derá de la capacidad de trabajo del sorbente, lo que indicará también la cantidad de CaCO3 de
reposición necesario.

(ec. 4.2)

Una primera ventaja de este sistema de captura de CO2 a alta temperatura se deriva del
hecho de que el CaO es un compuesto con una elevada capacidad de captura de CO2 por uni-
dad de masa (Yong et al., 2002). Teóricamente, por cada kilogramo de CaO puesto en contacto
en una atmósfera adecuada puede capturar 0.786 kilogramos de CO2. Además, es conocido
el hecho de la rápida reacción del CaO con el CO2 a temperaturas entorno a los 600ºC, per-
mitiendo disponer de reactores compactos. No obstante, la eficiencia de captura se ha com-
probado que se reduce con el número de ciclos de trabajo del sorbente debido a la pérdida de
actividad (Grasa y Abanades, 2006).

A partir del esquema de la figura 4.5. se deriva la expresión de la eficiencia de captura de
CO2 en el carbonatador (Ec), recogida en la expresión 4.3, donde FR representa el flujo molar de
Ca que entra al calcinador, Ff el flujo molar de gases de combustión que contienen al CO2, FCO2

el flujo molar de CO2 que entra con los gases de combustión, F0 el flujo molar de caliza fresca
de reposición de la purga (Abanades et al., 2004).

(ec. 4.3)

Donde X—c es el factor de cabonatación medio determinado experimentalmente. Con una can-
tidad suficientemente grande de CaO, la eficiencia de captura dependerá únicamente de la máxi-
ma capacidad de reacción con el CO2, impuesta por el equilibrio entre CO2 y CaO. Como se deta-
lla en Abanades (2002), para carbonatadores lechos fluidos, la fracción de CaO activo ( X—c) que
entra al carbonatador para dar lugar a CaCO3 puede ser estimada según la expresión 4.4.

 

E
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F
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c equil= min( , )
2

SO g CaO s O CaSO s Hcarb2 2 40 5( ) ( ) . ( )+ + ↔ = ±∆ 4485kJ molCa/

� FIGURA 4.4

Diagrama de flujos del proceso de captura
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con f = 0.77 y b = 0.17 (ec. 4.4)

Eequil representa la máxima eficiencia de captura dada por el equilibrio (Abanades et al., 2003)
(ec.4.5-4.7).

(ec. 4.5)

(ec. 4.6)

(ec. 4.7)

Donde Peq es la presión de equilibrio en (atm), T es la temperatura del carbonatador en (K),
vCO2 es la concentración molar de CO2 en el gas.

Dicha expresión de eficiencia de captura de CO2 en el carbonatador puede ser represen-
tada tal y como aparece en el gráfico de la figura 4.6 en el que en el eje de ordenadas se pre-
senta la eficiencia de carbonatación (Ec) y en el eje de abcisas se representa la relación entre la
cantidad de sólidos que se añaden al ciclo para la reposición de la purga y los sólidos de sor-
bente (F0/FR). Se presenta la evolución en función de la relación de sorbente y CO2 que entra con
los gases de combustión (FR/FCO2).

A medida que se incrementa la purga, se observa cómo para una misma relación de sor-
bente-CO2 se incrementa la eficiencia de carbonatación debido a que se añade un mayor cau-
dal de sorbente fresco con mayor capacidad de adsorción. Para diferentes relaciones de sor-
bente-CO2, con una misma purga, se presentan mejores eficiencias de captura de
carbonatación debido a que existe más cantidad de sorbente que puede reaccionar con el CO2.
A pesar de que la eficiencia de carbonatación podría alcanzar valores del 100% según la expre-
sión 4.3, el límite se va a encontrar con Eequil definida en la expresión 4.5-4.7. Por tanto, en base
a los resultados cualitativos, ya evidentes, a mayor cantidad de sorbente y mayor purga más
eficiencia de captura. No obstante, hay que encontrar un compromiso en estos valores para
reducir los costes de inversión y operación.
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� FIGURA 4.5

Esquema de flujos del proceso de carbonatación-calcinación (Adaptado de Abanades et al., 2003)
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Una de las unidades críticas en el proceso de captura de CO2 mediante carbonatación con
CO2 es el propio carbonatador. Para requerir reactores compactos es necesaria una elevada
cinética de reacción entre el sorbente y el CO2. Como se ha descrito, la caliza fresca carbona-
ta rápidamente en condiciones apropiadas de temperatura, sin embargo, decrece su actividad
con el número de ciclos. Se ha comprobado cómo la capacidad de captura decrece de forma
drástica a partir de los 20 ciclos y tiende a estabilizarse a una conversión residual de unos 7.5-
8%, lo que permanece hasta unos 500 ciclos (Grasa et al., 2006, 2007).

Existen resultados experimentales obtenidos para observar la cinética de reacción en la cap-
tura de CO2 mediante CaO con el número de ciclos (entre 20 y 500) (Grasa et al., 2007). Dichos
resultados presentan un modelo básico de la reacción contrastado para diferentes condiciones:
presión parcial de CO2, tamaños de partícula y otras variables de operación. Los diferentes resul-
tados obtenidos se recogen en forma de gráficos como el representado en la figura 4.7, donde

� FIGURA 4.6

Máxima eficiencia del proceso de carbonatación / calcinación para diferentes relaciones 
de recirculación (Abanades, 2002)

� FIGURA 4.7

Variaciones típicas de peso frente al tiempo para un número repetido de ciclos 
de carbonatación-calcinación (Grasa et al., 2007).
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se puede observar cómo la capacidad de carbonatación del sorbente decae con el número de
ciclos y las tres características principales de los ciclos, una zona donde se produce una reac-
ción de carbonatación lenta, una carbonatación rápida y la calcinación.

En la siguiente lista se presenta el comportamiento de la eficiencia de carbonatación con
diferentes variables de operación (Grasa et al., 2007).

• Conversión de carbonatación frente al tiempo. La figura 4.8 recoge las curvas que obtu-
vieron de conversión de CaO frente al tiempo durante los experimentos. La figura con-
tiene las curvas correspondientes a diferentes ciclos y, como puede observarse, se dan
las mismas características de las reacciones en todos los ciclos (periodo inicial con una
reacción rápida seguido de un drástico cambio a una conversión lenta). Aunque la efi-
ciencia máxima de captura decrece con el número de ciclos, se observa cómo el cami-
no seguido para alcanzar la conversión máxima en cada ciclo es similar. El tipo de cali-
za utilizado en este experimento tenía un diámetro de partícula de 0.4 a 0.6 mm. La
presión parcial de CO2 en la carbonatación de 0.01 MPa, la temperatura de carbonata-
ción de 650 ºC y el tiempo de residencia tanto para carbonatación como para calcina-
ción de 5 minutos. La temperatura de calcinación de 950 ºC.

• Conversión según tamaño de partícula. Existe una dependencia de este parámetro en la
conversión de CaO reduciéndose a medida que el tamaño de partícula de sorbente
aumenta y se incrementa el número de ciclos aunque parece reducirse a medida que se
incrementa el número de ciclos.

• Conversión según el tipo de caliza. En cuanto a la dependencia de la reacción con el tipo
de caliza, los mismos autores llegan a la conclusión de que aunque existen diferencias,
todas parecen tener el mismo comportamiento en términos de la cinética de la reacción.

• Conversión según diferentes atmósferas. En el trabajo de Grasa et al (2007), se han lle-
vado a cabo experimentos para diferentes concentraciones en la atmósfera de la reac-
ción según diferentes ciclos variado la presión parcial de CO2 entre 0.002 a 0.1 MPa. El
resultado muestra cómo la reacción de carbonatación se ve favorecida al incrementar-

� FIGURA 4.8

Curvas de conversión frente al tiempo para diferente número de ciclos (Grasa et al., 2007)
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se la presión parcial del CO2. Un valor típico de presión parcial de CO2 sería de 0.01 MPa,
considerando una presión atmosférica de gases de combustión de una central termo-
eléctrica de carbón pulverizado con una concentración volumétrica de CO2 del 10%. Las
pendientes de los periodos de reacción rápida están fuertemente afectadas por la con-
centración del reactante siendo mejor para presiones parciales más altas de CO2. Al igual
que la conversión según el tamaño de partícula, a medida que se incrementa el núme-
ro de ciclos de trabajo el comportamiento es similar para diferentes presiones parciales
de CO2.

• Conversión según la temperatura. En cuanto a la dependencia de la temperatura en la
cinética de la reacción, se puede decir que no afecta significativamente, aspecto que tal
y como recogen Grasa et al., 2007 también lo concluyen otros autores (Bathia y Perl-
mutter, 1983, Ahiara et al., 2001, Dedman et al, 1962). Se sigue observando cómo a
medida que se incrementa el número de ciclos se reduce el factor de carbonatación y hay
poca variación entre diferentes temperaturas de carbonatación utilizadas.

Una de las conclusiones importantes del artículo de Grasa et al, (2007) y ya presentada en
Abanades et al. (2004a) es que los lechos fluidos, debido a sus características de tiempo de resi-
dencia y capacidad, podrían ser absorbedores eficaces para este tipo de ciclos utilizados en
plantas de potencia, donde se dan elevados flujos de CO2 y por tanto se requieren elevados flu-
jos de sorbente.

La cinética de la descomposición y el mecanismo de reacción del CaCO3 ha sido objeto de
análisis de numerosos estudios durante años debido a sus múltiples usos en la industria (por
ejemplo en centrales termoeléctricas de carbón pulverizado, permitiendo retener las emisiones
de azufre derivadas de la combustión del carbón). A pesar del conocimiento que se dispone
sobre la calcinación, existen todavía aspectos no del todo comprendidos en la propia reacción
de calcinación, no existiendo consenso sobre bastantes aspectos del proceso como el mode-
lo de la reacción de partícula, procesos limitantes de la velocidad de la reacción, influencia de
la presión parcial de CO2 y presión total en la velocidad de reacción. Una revisión de la biblio-
grafía dedicada al estudio de la búsqueda de un modelo matemático en la reacción de calci-
nación se puede encontrar en García-Labiano et al. (2002). En el mismo artículo, dichos auto-
res obtienen un modelo a partir de la realización experimental de la calcinación de sorbentes de
CaCO3 típicos en una amplia gama de condiciones de operación incluyendo temperaturas, pre-
siones parciales de CO2 y presiones totales. Los resultados a los que llegan se presentan en la
siguiente lista.

• Efecto de la temperatura. La velocidad de la reacción de calcinación se incrementa al
aumentar la temperatura de calcinación para todos los tipos de caliza estudiados y ope-
raciones variando de 1048 a 1173 K y con diámetros de partícula de 0.8 a 1 mm.

• Efecto de la presión parcial de CO2. Un incremento de la presión parcial de CO2 supo-
ne siempre una reducción de la velocidad de calcinación. Algunos ejemplos de sus resul-
tados se recogen en la figura 4.9.

• Efecto del tamaño de partícula. El tamaño de partícula tiene un gran efecto en la veloci-
dad de calcinación de las calizas. Al reducir el tamaño de partícula se incrementa la velo-
cidad de calcinación.

• Efecto de la presión total. Un incremento de la presión total de la atmósfera de calcina-
ción produce una reducción de la velocidad de la reacción.
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Configuración e integración del ciclo con una central termoeléctrica

Según la descripción del proceso, se puede concluir que conceptualmente es sencillo y
ampliamente conocida su aplicación definida a pequeña escala. Sin embargo, cuando se pre-
tende que sea utilizado en grandes instalaciones de combustión como las centrales termoe-
léctricas de carbón pulverizado en el que se requiere maximizar el reciclo de las partículas,
puede complicarse cuando se tienen en cuenta las condiciones necesarias para que se den
cada una de las reacciones y las propiedades del gas que se trata. La siguiente lista recoge
algunas de ellas (Abanades, 2002, Abanades y Alvarez, 2003, Ryu et al., 2003, Salvador et al.,
2003, Abanades et al., 2004, Wang et al., 2003, 2004, Escosa et al, 2005, Abanades et al.,
2007, Rodríguez et al., 2007, Mackenzie et al., 2007):

• El proceso de carbonatación requiere una temperatura de entre 600 y 700ºC cuando se
trabaja con una cámara de contacto sólido / gas a presión atmosférica (Abanades et al.,
2007).

• La temperatura necesaria en el proceso de calcinación debe ser superior a 850ºC. Además
se requiere una cantidad de energía importante para regeneración (Rodríguez et al., 2007)

• La existencia de cenizas volantes en el gas de combustión, unido a las elevadas tem-
peraturas de trabajo, seguramente impondrá excesivos problemas en la operación de las
unidades del ciclo de captura.

• La existencia de SO2 en el gas de combustión hace que tenga lugar una nueva reacción
exotérmica entre el CaO y el SO2 para dar CaSO4. Esto obliga a tener cuidado con la tem-
peratura en la unidad de calcinación para evitar descomponer el CaSO4 que contaminaría
la corriente de CO2. Además, la presencia de CaSO4 impone una cantidad extra de sóli-
dos que circulan de forma inerte por el ciclo de captura.

• La capacidad de trabajo del CaO no es infinita, si no que se descompone de forma gra-
dual a medida que se van acumulando los ciclos de carbonatación-calcinación (Abana-
des, 2002). Es necesario incorporar de manera continuada al proceso de captura una
corriente fresca de CaCO3 que vaya supliendo al CaO que se va degradando y purgan-
do del ciclo. Además, si se forma también CaSO4, se debe introducir más cantidad de

� FIGURA 4.9

Efecto de la presión parcial de CO2 en la calcinación de tres tipos de caliza 
(García-Labiano et al., 2002)
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CaCO3 nuevo para reponer la pérdida de CaO para su formación en cada ciclo de cap-
tura. Además, ante la existencia de SO2, algunos autores han experimentado una mayor
rapidez de la caída en la capcidad de trabajo del CaO con el número de ciclos (Ryu 
et al., 2003).

• Conseguir elevadas eficiencias de captura requiere un compromiso entre las cantidades
de CaO que circulan por el proceso y las cantidades de CaCO3 nuevo que se repone en
cada ciclo (Abanades, 2002, Abanades et al., 2004)

De las consideraciones anteriores, también pueden sacarse aspectos positivos que favo-
recen la integración del proceso de captura en la central termoeléctrica a la que se incorpore
(Abanades et al., 2003, Abanades et al., 2004, Escosa et al, 2005, Romeo et al., 2006, Aba-
nades et al., 2007):

• Las reacciones de carbonatación son exotérmicas, lo que puede dar lugar, incluso, a
obtener corrientes extra de energía caracterizadas por diferentes niveles térmicos y capa-
cidades caloríficas

• Las temperaturas elevadas de trabajo conducen a la obtención de corrientes con elevado
poder energético que pueden ser aprovechadas dentro del propio ciclo de vapor de la
central. De este modo, aunque se requieran consumos energéticos importantes en rege-
neración, por otro lado, se pueden obtener reducciones de consumos en la propia cen-
tral con su integración (Romeo et al., 2006, Abanades et al., 2007).

• La elevada cantidad de CaO por unidad de CO2 capturada, unida a la presencia de SO2

en la corriente de gases, es suficiente para capturar este azufre. Este proceso reduce la
carga de SO2 en los gases de combustión además de capturar el CO2 (Abanades et al.,
2003, Abanades et al., 2004)

• La corriente purgada de CaO del ciclo de captura podría utilizarse como subproducto en
las cementeras, lo que reduciría la emisión de CO2 derivada de la calcinación del CaCO3

correspondiente en los hornos de calcinación para la producción de clinker (Abanades
et al., 2007).

Con el fin de reducir al máximo la penalización que obedece a la necesidad de disponer de
potencias térmicas con un nivel térmico elevado para calcinación, se han propuesto diversas
formas de integrar el ciclo de captura. Algunos autores han propuesto algunas configuraciones
teóricas (Abanades et al, 2005, Abanades et al., 2002, Grasa et al., 2005). Algunas de esas con-
figuraciones se recogen en la figura 4.10 (Abanades et al., 2005).

La primera configuración muestra la integración del proceso de captura en una central de car-
bón pulverizado de forma separada en el que el calor necesario para calcinación es obtenido
mediante oxicombustión. Tal como comentan los propios autores dicha configuración aparece
completamente descrita en Shimizu et al. (1999) pero sin tener en cuenta el efecto negativo en
la capacidad de trabajo del sorbente con el paso de los ciclos. Tanto el proceso de carbonata-
ción como la regeneración en el proceso de calcinación tienen lugar en un lecho fluido.

La segunda configuración propone el intercambio de calor necesario para calcinación den-
tro del propio lecho fluido de carbón donde se da la reacción principal de combustión. El mayor
inconveniente de este proceso es la necesidad de una superficie importante de transferencia
de calor con un tipo de materiales especiales que todavía no han sido probados.

La tercera configuración propone también un intercambio de calor hacia el calcinador de
forma indirecta pero en este caso a través de la utilización de un sólido transportador de la ener-
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gía del propio combustor como podría ser el caso de alúmina (Al2O3). Como en la configuración
anterior, no existe ninguna aplicación comprobada a la escala requerida para esta aplicación en
el proceso de separación de sólidos producidos en el calcinador.

La cuarta configuración considera la captura de CO2 en el propio proceso de combustión
dentro de un lecho fluido. De acuerdo con el equilibrio CaO/CaCO3, un combustible puede ser
oxidado a temperatura suficientemente baja (700ºC), lo que supone que el CO2 podría ser cap-
turado en el mismo proceso (Abanades et al, 2003).

Aunque como se desprende, se han propuesto diferentes soluciones teóricas del proceso
de carbonatación-calcinación, el esquema representado en la figura 4.11 constituye una con-
figuración que parece ser la más cercana a una demostración del proceso (Romeo et al., 2006).
Consiste en la utilización de dos lechos fluidos circulantes interconectados y la operación de la
reacción de calcinación en una atmósfera oxifuel, lo que ya fue propuesto por primera vez por
Shimuzu et al. en 1967 (Shimuzu et al., 1999).

La integración en una central termoeléctrica de carbón pulverizado existente pasaría por
extraer los gases tras el precipitador electrostático y con la ayuda de un ventilador de tiro for-
zado introducirlos en el lecho fluido circulante que hace de carbonatador. El CaO procedente
de la unidad de calcinación oxifuel (lecho fluido circulante), es el que carbonatará al CO2 y SO2

de los gases de combustión. Existen dos posibles configuraciones para controlar la tempera-
tura de carbonatación debido a las reacciones exotérmicas: la representada en el esquema de

� FIGURA 4.10

Diferentes integraciones del ciclo de captura (Abanades et al., 2005)
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la figura, la cual requiere de un sistema convencional de extracción de calor a partir de un equi-
po de transferencia de calor interno al lecho. Otra configuración podría ser el retirar el calor no
en el propio lecho de carbonatación si no en otro lecho fluido entre los dos principales (carbo-
natación, calcinación) para reducir la temperatura de entrada de los sólidos al carbonatador y
controlar la reacción de carbonatación. Los gases que salen del carbonatador lo hacen con una
concentración pequeña de CO2 (dependiente de la eficiencia de carbonatación) y nula de SO2

(Abanades et al., 2004). Los sólidos que salen del carbonatador son principalmente CaCO3 for-
mado en la reacción de carbonatación del CO2, pero también pueden existir cenizas (proce-
dentes principalmente de la combustión de carbón en el calcinador), CaSO4 (de la carbonata-
ción del SO2) y CaO (dependiendo de la relación sorbente-CO2 utilizada). El calor necesario para
regeneración se obtiene mediante la combustión de carbón debido a su menor coste con res-
pecto al gas natural y oxifuel para no reducir la concentración de CO2 en la corriente regene-
rada (siendo principalmente CO2 y H2O). El reactor donde se da la reacción de calcinación se
considera un lecho fluido circulante donde se asume que no se requiere recirculación de sóli-
dos debido a que existe una elevada tasa de circulación de sólidos en el ciclo entrando a una
temperatura de alrededor de los 625ºC-650 ºC y también por la reacción endotérmica que se
da en el propio lecho de calcinación. Cada una de las corrientes de sólidos que salen del pro-
ceso de captura, representadas en la figura 4.11, Q1, Q2, Q3 y Q4, son las que se deben inte-
grar con el ciclo de vapor de la central termoeléctrica para reducir la penalización de la eficiencia.
Éste aspecto es el que se estudia en el capítulo 5.

4.2. Metodología de integración del ciclo de captura CaO-CaCO
3

4.2.1. INTRODUCCIÓN.

El ciclo de captura planteado hace uso de una reacción de adsorción ampliamente cono-
cida como es la carbonatación de CO2 con CaCO3 descrita en este capítulo. La novedad que
se presenta en este trabajo es la integración del ciclo de captura en una central termoeléctri-

� FIGURA 4.11

Esquema del proceso de captura (Romeo et al., 2006)
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ca de carbón pulverizado existente donde el caudal de gases a tratar es elevado y con una con-
centración pequeña de CO2, no comparable con las experiencias existentes.

Existen algunos estudios relacionados con la integración de este tipo de ciclos según la cre-
ación un nuevo ciclo de potencia en paralelo al existente aprovechando los flujos energéticos
excedentes del proceso de captura (Abanades et al., 2007, Romeo et al., 2006) aunque no se
describe explícitamente una metodología de integración tal y como en este trabajo se presen-
ta. Además, únicamente Escosa et al., 2004 plantea una evaluación preliminar de la integración
de este ciclo de captura con el mismo ciclo de vapor de donde se captura el CO2. Es en este
trabajo donde se presenta por primera vez una metodología de integración de este tipo de ciclos
de captura en una central termoeléctrica de carbón pulverizado existente.

El planteamiento en la integración de este sistema en una central termoeléctrica debe ser
similar al planteado para la repotenciación. A partir del criterio considerado, que es el coste de
la tonelada de CO2, se deben plantear los modelos termodinámicos, económicos y de emisiones
de CO2 tanto de la central termoeléctrica como del proceso de captura. En base a los flujos deri-
vados del proceso de captura se debe plantear una configuración en base a estos resultados
y optimizar según el criterio considerado. El desarrollo del modelo de la central termoeléctrica
de carbón pulverizado es el mismo que se incluye en la metodología de integración de la repo-
tenciación.

Como se describe, existen varias posibilidades de integración según las restricciones que
se tengan en cuenta. En este caso, el hecho de la integración de la captura en una central exis-
tente, obliga a reducir la modificación de la propia central termoeléctrica. Por ello, como se expli-
ca, una de las mejores integraciones es utilizando la configuración adaptada en la repotencia-
ción paralela. De esta forma, se puede producir vapor recalentado caliente aprovechando los
excedentes del propio proceso de captura. Otra integración posible es el uso de los exceden-
tes térmicos del proceso de captura para la producción auxiliar de potencia sin modificar la cen-
tral termoeléctrica.

Definición de la superestructura

La superestructura que se debe utilizar para estudiar la mejor integración del ciclo de cap-
tura de CO2 con el ciclo de potencia va a depender primero de la configuración que se adop-
te del propio ciclo de captura. De las diferentes configuraciones descritas en este capítulo, la
que se considera más prometedora es aquella en la que se hace uso de dos lechos fluidos cir-
culantes tanto para la reacción de carbonatación como para la de calcinación. El carbonatador
contiene un intercambiador interno para retirar el calor generado en la reacción exotérmica. La
reacción de calcinación se da en una atmósfera de oxígeno puro en el que éste es producido
en una unidad criogénica de separación de aire. El esquema de dicha configuración puede verse
en la figura 4.11.

En la definición de la superestructura es importante tener en cuenta los siguientes puntos:

• De dónde se van a extraer los gases
• Qué cantidad de gases se van a tratar
• Cómo se pueden aprovechar al máximo los flujos energéticos

Todo ello en base a disponer de un coste de CO2 por tonelada evitada lo más reducido posi-
ble, aunque podían existir otra serie de variables a tener en cuenta como por ejemplo el volu-
men de inversión y tamaño de la instalación.
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Los gases de la central térmica se deben extraer tras la limpieza de partículas en el preci-
pitador electrostático bien antes de la desulfuración de gases o bien tras la desulfuración de
gases de combustión. Si los gases se toman antes de la desulfuración el propio proceso de
captura eliminará todo el azufre que vaya con los gases al ciclo de captura aunque reducirá algo
la eficiencia de captura del CO2 para una misma cantidad de sorbente circulando por el ciclo
puesto que parte de este sorbente activo capturará SO2 y no CO2.

La cantidad de gases a tratar va a ser la variable independiente del problema de optimiza-
ción que debe atender al objetivo de reducir al máximo el coste de la tonelada de CO2 evitada
pero teniendo en cuenta el incremento del COE y la cantidad de emisiones de CO2 evitadas. En
este caso, la optimización se hace en base a un estudio paramétrico en el que se van obser-
vando los diferentes valores de las variables importantes a tener en cuenta. Con ello se puede
disponer de más información para poder evaluar la posibilidad de utilizar diferentes caudales de
gases en el ciclo de captura.

Cómo se aprovechen los flujos energéticos excedentes es un aspecto importante en la inte-
gración puesto que va a condicionar la viabilidad del proceso de captura. Existen diferentes flu-
jos energéticos aprovechables que ayudarán a reducir la penalización del elevado consumo
energético del proceso y de la inversión (figura 4.11).

• Potencia térmica excedente del carbonatador (reacción exotérmica) Q1

• Gases limpios que salen del carbonatador Q2

• Corriente de CO2 capturada que sale del calcinador Q3

• Sólidos purgados del ciclo Q4

La integración de dichos flujos lleva a toda una serie de planteamientos que pueden ser con-
siderados:

• Utilización de los flujos para la producción de nueva potencia a partir del diseño de un
nuevo ciclo de vapor. Un ejemplo de dicha integración puede encontrarse en Romeo et
al., (2006) donde los excedentes energéticos del ciclo de captura integrado a una cen-
tral termoeléctrica de carbón pulverizado se utilizan como utility de una central de ciclo
supercrítico.

• Utilización de los flujos en la propia planta de potencia realizando su integración en el ciclo
de vapor atendiendo a las restricciones físicas de la planta (Escosa et al, 2004).

• Otra serie de integraciones basadas en la modificación de la configuración existente de
la planta de potencia para optimizar sinergias entre ambos sistema.

Al igual que en la repotenciación de centrales existentes, uno de los objetivos buscados al
instalar un sistema de captura de CO2 por postcombustión será el reducir al máximo las modi-
ficaciones de la propia planta. De esta forma la opción que se debe considerar es el utilizar los
flujos excedentes de calor del ciclo de captura en el propio ciclo de vapor de la central termo-
eléctrica con el mínimo grado de modificación o hacer uso de los flujos excedentes para el dise-
ño y creación de un nuevo ciclo de potencia. La modificación del ciclo de potencia existente en
base a incrementar la sinergia de la integración con el ciclo de captura no puede tenerse en
cuenta puesto que obligaría a la modificación de los niveles de presión de la turbina de vapor
requiriendo para ello el cambio de la propia turbina.

En la integración con el propio ciclo de potencia, una de las mejores opciones para realizar
la integración es hacer uso del concepto de repotenciación, donde, debido a la elevada tem-
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peratura de los flujos de calor excedentes, (Tcalc es del orden de 850ºC) se va a poder considerar
una repotenciación paralela. La superestructura, por lo tanto, dispondrá de una caldera de recu-
peración en paralelo en la zona de alta presión del ciclo e intercambiadores de calor en la zona
de baja para aprovechar al máximo la energía de los flujos. El esquema será el mismo que el
definido para la repotenciación paralela con turbina de gas del punto anterior (figura 4.11). Debi-
do a que el flujo de energía excedente será elevado, el flujo de vapor recalentado producido en
paralelo al ciclo de vapor será también importante. A fin de poder aprovechar al máximo esta
formación de vapor y no restringirla debido a motivos de carga mínima de caldera de vapor o
de descompensación de empujes de la turbina de vapor se propone el instalar una nueva tur-
bina de vapor para producir potencia eléctrica adicional a sumar a la de la planta convencional
con la restricción de no producir más del 20% de la nominal de la planta para no requerir de
mayor infraestructura. (Bauer y Joyce, 1996).

En cuanto a la consideración de la construcción de una nueva planta en base al uso de los
flujos excedentes del ciclo de captura se hace uso de las diferentes herramientas desarrolladas
el capítulo 2 adaptándolas al proceso estudiado. En este trabajo se evalúa únicamente la fase
de targeting (búsqueda), fase precedente a la posterior fase de síntesis de las redes de inter-
cambio, fuera del alcance de este trabajo. Utilizando los flujos excedentes como proceso con
necesidad de refrigeración constante y teniendo en cuenta la curva compuesta de la utility fría,
que se considera fija y en base a tener en cuenta la presión y temperatura de un sistema con-
vencional de refrigeración de una central termoeléctrica, se pueden representar las curvas com-
puestas globales balanceadas que permiten identificar los diferentes niveles de presión de la tur-
bina de vapor que maximizan la producción de trabajo (Maréchal y Kalitventzeff, 1997). La curva
compuesta exergética permitirá evaluar el máximo trabajo que se puede obtener y comparar-
lo así con los niveles de presión seleccionados a partir de la curva compuesta global balance-
ada. Se obtendrá así una superestructura con el ciclo de vapor y sus diferentes niveles de pre-
sión que consiguen maximizar la potencia producida, teniendo en cuenta que dicha potencia
está libre de emisiones.

4.2.2. METODOLOGÍA DE INTEGRACIÓN CON EL CICLO DE VAPOR EXISTENTE

Modelo de la superestructura

Modelo termodinámico de la superestructura

Un esquema más detallado del ciclo de captura utilizado se presenta en la figura 4.12.
Para su modelo termodinámico se requieren una serie de datos:

• El caudal de gases que entran al carbonatador, calculados en el proceso de combustión
• Temperatura de trabajo del carbonatador. Tcarbonatador

• Temperatura de trabajo del calcinador. Tcalcinador

• Eficiencia de captura de CO2 del carbonatador. efcapturaCO2

• Relación molar CaO / CO2 requerida para carbonatación. RCaO

• Eficiencia de captura de SO2 del carbonatador. efcapturaSO2

• Calor de reacción de formación del CaCO3. QCaCO3

• Calor de reacción de formación del CaSO4. QCaSO4

• Temperatura de entrada del O2 de combustión al calcinador. TO2

• Exceso de aire requerido en combustión. nexceso_aire

• Temperatura de entrada del carbón al calcinador. Tcarbon
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• Propiedades del carbón. Fracciones másicas y poder calorífico
• Purga requerida de sólidos. P

Al lecho fluido carbonatador entran los gases procedentes del sistema de combustión en
una cantidad que es en porcentaje del total de gases producidos en la combustión.

El flujo másico de cada una de las corrientes se realiza atendiendo a los balances de masa
correspondientes junto con el balance de energía del calcinador. El flujo másico que define el
resto de flujos es el de CO2 que entra con los gases de combustión de la planta (m1CO2). Con
ello, se determina el flujo másico de CaO que debe entrar al carbonatador para aislar dicho CO2.
Hay que tener en cuenta que la relación molar requerida de CaO por mol de CO2 (RCaO). Con ello,
la primera ecuación del balance de masa determina la cantidad del CaO que entra a carbona-
tador. Como la reacción entre ambos es mol a mol, los caudales se obtienen con las relacio-
nes de los pesos moleculares (pmi) (ec 4.8).

(ec. 4.8)

El flujo másico de CaCO3 que sale del carbonatador m3CaCO3 se calcula a partir del flujo mási-
co de CO2 que entra al carbonatador con los gases de combustión procedentes de la planta
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y con la eficiencia de captura de CO2(efcapturaCO2). Se considera que la reacción de calcinación es
completa y no hay recirculación de CaCO3 por el ciclo de captura. Teniendo en cuenta que por
cada mol de CaCO3 calcinado se produce 1 mol de CO2 es la relación de pesos moleculares
la que termina de determinar el flujo másico m3CaCO3 (ec. 4.9).

(ec. 4.9)

Una vez determinado el flujo másico de CaO necesario en el carbonatador y conocidas las
eficiencias de captura de CO2 (efcapturaCO2) y de SO2 (efcapturaSO2) en el carbonatador se puede cal-
cular la cantidad de CaO que sale del carbonatador. De todo este CaO que se introduce en el
carbonatador (m4CaO), la cantidad que se consume en la reacción es la cantidad que captura
de CO2 (efcapturaCO2). Además, la presencia de SO2 en el gas de combustión (m1SO2), hace que
parte de este CaO se consuma para formar CaSO4 en una cantidad correspondiente al 100%
del SO2 (Abanades et al., 2004). De este modo, la cantidad de CaO que sale del carbonatador
sin reaccionar (m3CaO) es la que se recoge en la ecuación 4.10. La reacción con el SO2 también
es mol a mol. Además, consume medio mol de O2.

(ec. 4.10)

El gas de combustión que entra al carbonatador (punto 1) tiene una cantidad determinada
de CO2 y SO2 que dependen de la cantidad de caudal tratado que como se ha dicho se toma
como dato en función de la cantidad de gas de combustión calculado en la simulación de la
combustión. La eficiencia de captura de SO2 es del 100% y la del CO2 efcapturaCO2, por lo que la
salida del gas de combustión del lecho, una vez realizada la separación en el ciclón, será el cau-
dal de entrada menos la cantidad de CO2 capturado que depende de la eficiencia de captura
(efcapturaCO2 %) del caudal de CO2 de entrada, menos todo el caudal de SO2 que entra y, menos
el caudal correspondiente que se consume de O2 en la reacción de formación del CaSO4.

En cuanto a los flujos másicos de CaSO4 y cenizas que circulan por el ciclo de captura,
como no son eliminados tal y como se hace con el flujo másico de CO2 carbonatado, perma-
necen en una cierta cantidad circulando en cada ciclo del proceso. En cuanto al CaSO4, éste
tiene dos fuentes de producción, que son la carbonatación de SO2 de los gases de combus-
tión de la planta en el propio carbonatador y otra la carbonatación del SO2 procedente de los
gases de combustión en el propio calcinador. Las cenizas proceden de la combustión del car-
bón en el calcinador para llevar a cabo la reacción de calcinación. Tanto las cenizas como el SO2

de los gases de combustión creados en el calcinador dependen de la cantidad de combusti-
ble utilizada, la cual depende de la cantidad de sólidos totales que entran y salen del calcina-
dor. Existe por lo tanto dependencia en el cálculo de estos valores.

El flujo másico de CaSO4 formado en el carbonatador es conocido puesto que se conoce
la cantidad de SO2 que entra con los gases de combustión de la planta y se conoce la eficiencia
de carbonatación de este SO2.

A fin de mantener la actividad del ciclo en las condiciones establecidas es necesaria una
purga (P) de los sólidos salientes del calcinador. Esta purga se toma como dato como un por-
centaje determinado del caudal total de sólidos de salida. Los flujos másicos que salen con esta
purga son de CaO, CaSO4 y cenizas. Para reponer el CaO y el CaSO4 que sale del ciclo por la
purga se debe introducir una corriente de CaCO3 fresca en el calcinador m0CaCO3.
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El CaSO4 (m4CaSO4) que entra en el carbonatador es el que se forma en el proceso de car-
bonatación, más el CaSO4 que se forma en el calcinador menos el P % purgado (5) (ec. 4.11).

(ec. 4.11)

La cantidad de CaSO4 que sale del carbonatador (3) es la que entra más la cantidad que
se forma por la reacción del SO2 con el CaO (ec. 4.12).

(ec. 4.12)

La cantidad de CaSO4 que sale del calcinador (1) es la que entra (4), puesto que a la tem-
peratura de Tcalcinacion (ºC) no se produce descomposición del sólido, más la que se forma por la
carbonatación del SO2 procedente de la nueva combustión (ec. 4.13).

(ec. 4.13)

La reacción de calcinación libera el CO2 que había quedado atrapado en el CaCO3. Por
tanto, a la salida del calcinador, se tendrá una corriente de CO2 procedente de este CaCO3, más
el CO2 procedente del nuevo CaCO3 introducido descontando la fracción que no se descom-
pone (fCaCO3). Y más el CO2 producido en la reacción de combustión del carbón (ec. 4.14).

(ec. 4.14)

Cálculo de la cantidad de carbón y gases de combustión generados en el calcinador

La combustión requerida en el calcinador para regenerar el sorbente se consigue median-
te la combustión de carbón en presencia de oxígeno puro. Se tiene en cuenta que todas las
cenizas producidas por la combustión del carbón se van con los sólidos hacia el carbonatador.
Los gases producidos en la combustión, se van con el CO2 producido en la calcinación. La
composición y propiedades del carbón son conocidas.

El planteamiento es similar a la simulación de la combustión de la planta de potencia (anexo
A.I). El caudal de carbón necesario se calcula mediante balance de energía en el propio calci-
nador. Conociendo propiedades del carbón, exceso de O2 a introducir y calor necesario para
calcinación del CaCO3 de entrada, quedan los caudales dependientes del caudal de carbón de
entrada y las temperaturas son conocidas, por lo que se calcula la cantidad de carbón reque-
rida y con él la cantidad de O2 a introducir.

Se plantea el balance de energía en el volumen de control despreciando otras pérdidas dife-
rentes a los gases y sólidos de salida (ec. 4.15):

(ec. 4.15)

donde mcarbon es el flujo másico de carbón que se introduce en el calcinador, PCIcarbón su poder ca-
lorífico inferior, mi los flujos másicos de las corrientes de entrada y salida del volumen de control, Tref

la temperatura de referencia considerada de 25 ºC y QCaCO3 el calor de reacción del CaCO3 en kJ/kg.
QCaCO3 se conoce puesto que se calcula a partir de la cantidad de CO2 que entra al carbo-

natador. Los calores específicos se calculan como la media entre la temperatura del flujo en el
punto y la de referencia. El PCI del carbón también se conoce. Lo que se desconoce es el flujo
másico de carbón y por lo tanto el flujo másico de los gases de combustión formados los cua-
les dependen del flujo de carbón y del exceso de oxígeno que es conocido. La cantidad de ceni-
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zas formadas y que se van con los sólidos hacia carbonatador suponen una nueva circulación
de sólidos inertes por el ciclo de captura.

En el carbonatador se plantea también el balance de energía correspondiente para calcu-
lar la potencia térmica que se puede aprovechar de la reacciones exotérmicas.

Consumo de auxiliares

La potencia de auxiliares en este sistema se puede reducir a considerar únicamente la uni-
dad de separación de aire criogénica, en el caso de utilizar la calcinación oxy-fuel, y el sistema
de compresión de CO2 necesario para su transporte. El coste del resto de sistemas necesarios
de impulsión de gases y sólidos a través de soplantes, molienda de CaCO3, molienda, secado
y transporte de carbón, etc, se considera despreciable frente a la ASU y compresión (Romeo
et al, 2006). Se pueden estimar dichos costes a partir de Mackenzie et al. (2007).

Para la producción de O2 a partir de aire con una pureza del 99% mediante criogenización
se requiere una energía eléctrica de unos 280 kWh por tonelada de O2 producida (Hendriks,
1994). Según (IPCC, 2005) éste valor es de 220 kWeh por tonelada de O2 producida.

Para la compresión se considera un consumo eléctrico de 0.1 MWeh por tonelada de CO2

comprimida.
Con lo descrito, el consumo de auxiliares Paux,capt viene dado por la expresión 4.16.

(ec. 4.16)

Dichos auxiliares Paux,capt van a reducir la potencia neta producida por la planta Pen (expre-
sión 4.17).

(ec. 4.17)

Reduciendo la eficiencia térmica de la instalación ηneta. En este caso se debe considerar la
eficiencia neta y no la bruta para tener en cuenta este consumo de auxiliares (ec. 4.18).

(ec. 4.18)
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Modelo termodinámico de la integración con el ciclo de potencia

Se debe plantear una primera configuración simplificada atendiendo a las propiedades de
los flujos del proceso de captura. De los resultados del modelo del proceso de captura estu-
diado se obtiene una información importante que se debe utilizar para la síntesis de la caldera
de formación de vapor. Los flujos energéticos excedentes disponen de niveles de temperatu-
ra decrecientes que pueden ser ordenados desde la temperatura del calcinador hasta la tem-
peratura de consigna, pasando por la temperatura del carbonatador. Dicho aspecto se puede
observar mediante un análisis termodinámico haciendo uso de la curva compuesta global for-
mada por los flujos excedentes del proceso de captura. Una curva ejemplo es la de la figu-
ra 4.14.

En la figura 4.14 se representan las curvas compuestas relativas a las corrientes calientes
del proceso de captura junto con la corriente fría correspondiente al agua de alimentación que
deriva la caldera de vapor. Se observa cómo prácticamente la corriente caliente viene diferen-
ciada por los intervalos de temperatura de trabajo del calcinador, la temperatura de trabajo del
carbonatador y las temperaturas de consigna, viéndose las pendientes constantes. De este
modo, la red de intercambio de calor considerada, comenzando por la salida del vapor reca-
lentado formado, es la siguiente (figura 4.15):

• Los flujos a Tcalc se enfrían hasta la temperatura del carbonatador de Tcarb El agua de ali-
mentación se irá calentando, actuando este intercambio como un sobrecalentador.

• El agua de alimentación calentada se introduce en el carbonatador absorbiendo energía
a temperatura constante de Tcarb. Según la cantidad de agua de alimentación utilizada en
este intercambio se formará el vapor y puede que empiece el sobrecalentamiento.

• El siguiente intercambio será enfriando todas las corrientes, de CO2, de gases limpios y
de purga hasta la temperatura de salida de agua de alimentación más el pinch corres-
pondiente. El intercambiador actuará, según el caudal de agua de alimentación como un
economizador y además como comienzo de la evaporación.

� FIGURA 4.14
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Los balances de energía en cada intercambio definen las variables que se quieren conocer,
que en última instancia es el caudal de vapor recalentado caliente (mvrc) que puede formarse.
Para aprovechar la energía que sale con los gases de VRC1, se puede incorporar un nuevo
intercambiador para calentar parte del agua de condensado en paralelo al ciclo de vapor tal y
como se ha explicado con la repotenciación.

En el modelo termodinámico de la turbina de vapor se consideran datos las propiedades
de entrada a la misma de presión (PVRC), temperatura (TVRC) y flujo másico (mvp) y la eficiencia iso-
entrópica (ηis). La presión de salida (Ps) es también conocida puesto que se puede considerar
igual a la presión de condensación del propio ciclo de vapor. Con esos datos se calcula la poten-
cia eléctrica producida (Ptv).

Modelo económico de la superestructura

Se tienen en cuenta en este modelo los costes de la unidad de separación de aire criogé-
nica, del compresor de CO2, de los diferentes intercambiadores de calor para aprovechamiento
energético de los flujos excedentes del ciclo, del lecho fluido oxy-fuel que hace de calcinador
y del lecho fluido donde se dan las reacciones de carbonatación. El coste de las soplantes así
como el de las conducciones necesarias, de la preparación del carbón y de la caliza se consi-
dera despreciable frente al resto de equipos. Los costes relativos a las unidades de carbona-
tación y calcinación, atendiendo a la novedad del sistema energético unido a la dificultad ya exis-
tente para la obtención de costes, aparecen como variables complicadas de determinar. Es por
ello que los costes incluidos a continuación de estos equipos se hayan considerado con cier-
to margen de seguridad.

Coste ASU

Se considera la función de coste proporcionada por Hendriks (1994) adaptada de Pelster
(1998) (ec. 4.19):

(ec. 4.19)
  
C m f fASU O M S= ⋅ ⋅ ⋅20 000

0 0157 2

.
. & $

� FIGURA 4.15

Esquema del intercambio de calor para aprovechamiento de flujos energéticos excedentes 
del ciclo de captura
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Donde (20.000/0.0157) es el coste de una ASU en $/(kg/s). El año de referencia para el fac-
tor de M&S es 1994.

Coste del compresor

El coste de inversión para la compresión de 500t/h de CO2, incluyendo separador de agua
asciende a 34.000 $ por t/h (Hendriks, 1994) (ec.4.20).

(ec. 4.20)

El factor 1.8 añade un 80% al coste de adquisición de los diferentes equipos de compre-
sión correspondiente a costes de instalación e infraestructura. El exponente de valor 0.79 se ha
tomado de Boehm, (1987). El año de referencia para el factor M&S: 1994.

Coste de intercambiadores

Se consideran igual que en el caso de repotenciación (Pelster, 1998) (ec. 4.21).

(ec. 4.21)

El año de referencia para el factor M&S: 1991.

LFC oxy-fuel y LFC carbonatador

El coste de estos dos equipos se ha obtenido a partir de los informes I y II realizados por
Alstom Power (2003) y se ha comparado además con el coste aparecido en Mackenzie et al.
(2007). El coste se ha puesto en función de la potencia térmica consumida por el calcinador.
El coste utilizado es de 160752 $/MWt.

(ec. 4.22)

Coste del carbón

El coste del carbón utilizado en el calcinador se supone igual al coste del carbón utilizado
en el ciclo de potencia e igual a 0.9 c€ por kWh térmico.

Coste de la caliza

El coste de la caliza se considera igual a 6.5 € por tonelada.

Turbogenerador

El coste del turbogenerador, turbina de vapor junto con el generador eléctrico, se proporciona
en función de la potencia eléctrica de salida (Roosen et al., 2003, Unlenbruck y Klaus, 2004). 

(ec. 4.23)

Siendo 2002 el año de referencia para el factor de Marshall y Swift.

Modelo medioambiental de la superestructura

Las emisiones de CO2 derivadas del proceso serán aquellas que no son capturadas por el
ciclo de captura ya que las que se derivan de la calcinación, por el uso de carbón, se captu-
ran en el propio proceso de captura.
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En este sistema hay que diferenciar lo que se entiende por CO2 evitado y CO2 capturado
puesto que no es tan sencilla su definición como pueda ser en otro tipo de sistemas de cap-
tura como absorción. Para ello se van a detallar las fuentes de reducción e incremento de emi-
siones de CO2 con respecto a la situación inicial (sin captura) al incorporar el ciclo de captura
(figura 4.16).

Al incorporar el ciclo de captura, las fuentes de reducción de CO2 se deben a:

• El CO2 que se elimina de los gases de combustión al carbonatarlo con CaO (R1)
• El CO2 que se reduce por aprovechamiento de los flujos energéticos excedentes del pro-

ceso. (R2)
• En las plantas con desulfuración de gases con caliza, existe una nueva fuente de for-

mación de CO2. En el caso de estas plantas con DGC, si los gases se toman antes de
dicha DGC hay que considerar el CO2 que se reduce en la planta (R3)

Al incorporar el ciclo de captura, se produce incremento de las emisiones de CO2 debido a:

• CO2 que se produce en la calcinación del CaCO3 fresco (se captura junto con el CO2 car-
bonatado) (I1)

• CO2 de los gases de combustión del carbón utilizado en el calcinador que se captura
junto con el CO2 carbonatado (I2)

Con las reducciones e incrementos de CO2 al incorporar el ciclo de captura en la planta se
definen CO2 capturado y evitado como:

• CO2 capturado. Será la suma del CO2 eliminado por las fuentes de reducción más el CO2

producido por la calcinación del CaCO3 fresco y el del carbón. (R1+R2+R3+I1+I2)
• CO2 evitado. Será la diferencia entre el CO2 emitido por la planta sin el proceso de cap-

tura y el CO2 que emite la planta al incorporar el proceso de captura. El CO2 que emite
la planta con el proceso de captura es el CO2 que emitía la planta sin captura menos el
CO2 capturado sin contar el producido por la caliza fresca y el producido por la com-
bustión del carbón. [CO2_conv – (R1+R2+R3)]

� FIGURA 4.16

Diferencia entre CO2 capturado y evitado
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Optimización de la superestructura

La integración del ciclo de captura con la central termoeléctrica, atendiendo a que las modi-
ficaciones a realizar en la misma deben ser las mínimas posibles, se reducen a considerar el uso
de los flujos excedentes de calor para la producción de vapor de forma paralela a la caldera de
vapor y calentar parte del agua de condensado. La optimización se apoya por lo tanto en el uso
de los pinch correspondientes para conseguir un intercambio de calor correcto entre los dife-
rentes flujos y la limitación de la cantidad de vapor a introducir de forma paralela en la turbina.

Función objetivo

La función objetivo a optimizar utilizada es la misma que en el caso de la repotenciación, el
coste de la tonelada de CO2 evitada (ec. 4.24).

(ec. 4.24)

(ec. 4.25)

Donde:

Cev es el coste de la tonelada de CO2 evitada
COEcapt es el coste de producción de energía eléctrica al integrar el sistema de captura

El COE vendrá dado por la suma de los costes de inversión, operación y mantenimiento de
todo el sistema con respecto a la potencia neta, que tiene en cuenta la menor potencia por el
consumo de auxiliares del ciclo de captura.

El coste de la inversión CI vendrá dado por la suma de los costes de cada uno de los equi-
pos (ec. 4.26):

(ec. 4.26)

El coste de operación COcapt del ciclo de captura será el definido en la expresión 4.27.

(ec. 4.27)

Siendo mc,calc el flujo másico de carbón introducido en el calcinador, PCIc,calc es el poder calo-
rífico inferior del carbón introducido en el calcinador. El coste de la caliza viene dado por su pre-
cio unitario pCaCO3 y por el flujo másico mCaCO3.

Y el coste de operación del ciclo de vapor se considera únicamente formado por el coste
de consumo de carbón (ec. 4.28).

(ec. 4.28)
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de calcinación. Esto supone considerar el CO2 evitado. Por lo tanto, el CO2 específico será en
base a considerar las emisiones por chimenea con respecto a la potencia neta.

La variable independiente va a ser la cantidad de gases a tratar de la central termoeléctrica.

Restricciones

Las restricciones consideradas en este caso son similares a las tenidas en cuenta en la repo-
tenciación. Una de ellas va a ser el límite de vapor a producir de forma paralela en la caldera de
recuperación para evitar la descompensación de empujes en la sección HP/MP de la turbina
de vapor. Otra serie de restricciones serán: anulación de extracciones, reducción máxima de la
carga térmica de caldera de vapor y limitación en la producción de potencia eléctrica.

Estudio de sensibilidad

Las variables que pueden ser evaluadas en un estudio de sensibilidad en este proceso de
captura son numerosas por su carácter novedoso. No obstante, las más importantes en una
primera evaluación a fin de comparar los diferentes resultados serían la evaluación de la pro-
ducción de mayor potencia con respecto a la situación inicial y la variación de las relaciones
molares de CaO, CO2 y CaCO3 fresco utilizado por el proceso de captura.

4.2.3. METODOLOGÍA DE INTEGRACIÓN CON UN NUEVO CICLO DE VAPOR

En este punto se propone la metodología a utilizar para la fase de targeting de un nuevo
ciclo de potencia alimentado por las corrientes térmicas excedentes del proceso de captura. Se
utiliza en parte la metodología AGE (Análisis, Generación y Evaluación) propuesta por Marèchal
(1995) así como el software EASY2 (Energy Analysis y SYnthesis of industrial proceses) des-
arrollado por el Laboratoire d’Analyse et de Synthèse des Systèmes Chimiques (L.A.S.S.C.)
(L.A.S.S.C., 1988). Se pretende encontrar la máxima potencia que se puede extraer de las
corrientes energéticas excedentes del proceso de captura según la integración de una red de
vapor definida según lo descrito en el capítulo 2.

En una primera fase de Análisis se estudian los diferentes procesos para identificar las
corrientes a integrar. Los procesos que existen son la propia central termoeléctrica de la que se
captura el CO2, el ciclo de captura de CO2 y puede considerarse también el proceso de com-
presión del CO2 para su transporte y almacenamiento. El proceso de compresión de CO2 podría
considerarse en primera instancia como una compresión con refrigeración intermedia de la que
mediante su simulación termodinámica, considerando parámetros fijos de eficiencia isoentró-
pica y propiedades de salida última del CO2, se obtienen nuevas corrientes con demanda fija
a integrar en el proceso (figura 4.17).

� FIGURA 4.17

Esquema del sistema de compresión de dos etapas y con refrigeración intermedia y final
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Para un flujo másico de gases de combustión extraídos de la central termoeléctrica de la
que se quiere capturar el CO2 y con unas propiedades termodinámicas fijas se debe simular el
proceso de captura tal y como se ha descrito en este capítulo. Del modelo realizado se obten-
drán las cuatro corrientes de calor que pueden ser aprovechadas con demandas fijas de frío
para llevarlas de su temperatura inicial a su temperatura final a las que habrá que sumar las dos
del sistema de compresión. Dichas corrientes definen las corrientes del proceso energético
(tabla 4.1).

Una corriente auxiliar a tener en cuenta en el proceso de integración es la utility fría para refri-
gerar las diferentes corrientes. Dicha utility no se considera variable sino fija con un nivel de tem-
peratura constante definido por la refrigeración disponible para la planta.

En la fase de análisis, con las diferentes corrientes del proceso identificadas, que son las
cuatro del proceso de captura y dos más en el caso de una compresión en dos etapas con refri-
geración intermedia así como la corriente fija de la utility, se obtienen las curvas compuestas.
Principalmente, las curvas que van a interesar son la curva compuesta global y la curva com-
puesta global de Carnot (figura 4.19). Con la primera de ellas se identificarán los niveles de pre-
sión y temperatura de la red de vapor a integrar entre las corrientes del proceso y la utility defi-

� TABLA 4.1

Definición de las corrientes energéticas

Corriente Designación Te (K) Ts (K) Q (kWt)
Gases Limpios 1 Tcarb T1s Q1

CO2 2 Tcalc T2s Q2

Purga 3 Tcalc T3s Q3

Carbonatador 4 Tcarb T4s Q4

Enfriador intermedio 5 T5e T5s Q5

Enfriador final 6 T6e T6s Q6

� FIGURA 4.18

Análisis del problema
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nida. Con la segunda de ellas se obtiene un targeting a conseguir para la maximización de la
producción de potencia cuando se integre el ciclo de vapor.

Debido a las temperaturas elevadas del los flujos y las temperaturas consigna de cada una
de ellas, la selección de los niveles de presión, principalmente de la formación de vapor tanto
de vapor vivo como de recalentado, vendrá limitada por consideraciones de tipo tecnológico.
Como se deducirá de las curvas compuestas, es posible la evaluación de la formación de vapor
supercrítico o subcrítico. Como presión de condensación se elegirá la presión de condensación
que viene limitada también por aspectos relacionados con el tipo de sistema de refrigeración
disponible. En una primera evaluación se puede seleccionar la presión de condensación ya exis-
tente para el ciclo de vapor en el que se integra el ciclo de captura.

En la fase de Generación, se hace uso de la formulación EMO en la que se puede utilizar
la función objetivo de maximización de la potencia producida o minimización de las pérdidas
exergéticas. El problema de optimización que se plantea se ha definido en el capítulo 2, aun-
que en este caso únicamente hay una utility fría y permanece fija. Lo que hay que valorizar es
la integración de la red de vapor, que se considera como una utility, para maximizar la produc-
ción de trabajo. La definición de la red de trabajo se plantea según se ha definido en el anexo
A.II y el problema de optimización MILP se puede resolver con el mismo software EASY2. La
selección de los niveles de presión y temperatura se ha hecho en base al análisis y en esta fase
de generación se optimizan los diferentes flujos másicos que optimizan la función objetivo.

Los resultados de la fase de generación deben ser evaluados a fin de comprobar la selec-
ción de los diferentes niveles de presión en la fase de análisis. Las curvas que servirán para ello
son las curvas compuestas integradas y las curvas compuestas de Carnot (figura 4.20). Con la
primera de ellas se pueden observar la creación de los diferentes pinch entre la red de vapor
y el resto de flujos así como la potencia producida. Con la segunda curva se pueden localizar
las diferentes pérdidas exergéticas. Según esta etapa de evaluación se puede proceder a pro-
poner nuevos niveles de presión de la red de trabajo. Otras curvas que pueden ser utilizadas
en esta fase de evaluación son las curvas compuestas en las que se debe reducir al máximo

� FIGURA 4.19
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el área encerrada entre ellas (Favrat y Marèchal, 2006). Tras un proceso AGE en base a lo des-
crito se pueden obtener diferentes configuraciones atendiendo a la red de vapor según los nive-
les de presión definidos.

4.2.4. APLICACIÓN: CAPTURA EN LA CT TERUEL

Integración con el ciclo de la central termoeléctrica

El caso base considerado corresponde al mismo que en la repotenciación paralela, donde
se mantiene la misma potencia neta producida por la planta (350 MWe) con el mismo número
de horas de utilización anual (7125 h/año). La función objetivo a minimizar es el coste de la tone-
lada de CO2 evitada, siendo la variable independiente la cantidad de gases de combustión car-
bonatados. En el estudio de sensibilidad se estudia la posibilidad de incrementar la potencia neta
instalada así como una variación del número de ciclos que el absorbente circula por el ciclo de
captura.

En cuanto a la integración en el propio ciclo de vapor de la central, como se ha descrito, los
excedentes energéticos del ciclo de captura de CO2 se utilizan para la repotenciación parale-
la del ciclo de vapor con una caldera de recuperación de un nivel de presión y utilización del
excedente de energía en calentar parte del agua de condensado. Cuando el exceso de ener-
gía no puede aprovecharse para formar vapor recalentado caliente se utiliza para la producción
de vapor a alimentar a una turbina de vapor adicional. Los dos casos que se plantean son, por
un lado se considera que el sistema energético formado por el ciclo de potencia existente, el
ciclo de captura y la turbina de vapor deben seguir teniendo la misma potencia instalada y, por
otro lado, se estudia la posibilidad de incrementar la potencia total instalada. Se va a conside-
rar un mismo factor de utilización anual, 7125 horas al año en los dos casos. Las restricciones
son las ya incluidas también en la repotenciación: potencia máxima bruta del ciclo de potencia
existente 420 MWe, potencia máxima del generador de vapor existente 1006 MWt, potencia
mínima térmica del generador de vapor existente 402 MWt, producción de vapor recalentado
caliente máxima 40 kg/s.

� FIGURA 4.20

Curva compuesta integrada y curva global de Carnot
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En el caso base se ha considerado una actividad de la cal viva de 20 ciclos con una efi-
ciencia de carbonatación del 85% en base a realizar una purga del 5% y de mantener una rela-
ción 5 a 1 de cal viva frente al CO2. Esta hipótesis deriva de los resultados proporcionados por
Abanades et al. (2004). Según el esquema de la figura 4.11, donde la purga se realiza antes del
carbonatador, se puede definir una eficiencia de captura de CO2 según las expresiones que se
han mostrado en el capítulo (ec. 4.3-4.7).

Considerando la presión de trabajo de 1 atm, la temperatura de 625 ºC, con la fracción volu-
métrica de CO2 en los gases 11.78%v se obtiene una eficiencia de captura máxima de 94.93%. Con
una relación 5 a 1 (sorbente-CO2) y purga del 5%, el factor medio de carbonatación, según la expre-
sión 4.5, es de 0.1966, lo que da una eficiencia de captura del ciclo del 98.31%. No obstante, sien-
do conservador, se ha limitado a una eficiencia máxima del 85% (por debajo de la de equilibrio).

La eficiencia de carbonatación es mayor cuanta más cantidad de sorbente se introduce para
una misma cantidad de CO2 a carbonatar y con una misma purga. Del mismo modo, la efi-
ciencia se incrementa a medida que se incrementa la purga para una misma relación de sor-
bente/CO2. No obstante, incrementar la relación de sorbente incrementará el coste de opera-
ción y de inversión, debido a la mayor cantidad de sólidos que circulan por el ciclo así como por
el mayor tamaño de los equipos. Una mayor purga incrementará el coste de operación debi-
do a la mayor cantidad de caliza fresca a introducir en el ciclo, representando, además, una
mayor aportación extra de CO2 al proceso derivado de la calcinación de la caliza nueva. Habrá
que unir que una mayor corriente de sólidos circulando por el ciclo va a incrementar el exce-
dente energético que puede ser aprovechado, por lo que se debe estudiar una variación de las
diferentes relaciones de sorbente, CO2 y purga y observar cómo se comporta con la integra-
ción planteada. Este aspecto hay que tenerlo en cuenta junto con el hecho de que aunque se
presenten resultados experimentales hasta 500 ciclos (Grasa et al., 2007), es conveniente carac-
terizar el comportamiento de la integración del ciclo para menor número de ellos por si la ope-
ración a gran escala no presenta dicho funcionamiento.

Por ello, a fin de poseer un escenario más amplio que pueda dar más información de las
posibles variaciones en el comportamiento de la carbonatación, se deben estudiar los casos que
representan principalmente una reducción en el número de ciclos. Ello supone un incremento
de la purga necesaria, lo que implica un incremento de la necesidad de caliza fresca, lo que lle-
vará a una mayor necesidad de potencia térmica y coste de sorbente aunque contrarrestado
en parte por la mayor potencia térmica excedente. Además, se analiza una reducción (aumen-
to) en la cantidad de CaO frente a CO2 que representará una reducción (aumento) de sólidos
que circulen por el ciclo reduciendo (aumentando) el coste de operación aunque reduciendo
(aumentando) la potencia térmica excedente aprovechable. Se estudia también la posibilidad
de reducir la relación molar CaO/CO2 aunque se reduzca la eficiencia de carbonatación. Los
casos que se plantean son los desglosados en la siguiente lista.

• Duración de 10 ciclos, purga del 10%, relación 5 a 1, eficiencia de carbonatación del 85%
(caso a)

• Duración de 10 ciclos, purga del 10%, relación 4 a 1, eficiencia de carbonatación del 85%
(caso b)

• Duración de 10 ciclos, purga del 10%, relación 2 a 1, eficiencia de carbonatación del 58%
(caso c)

• Duración de 10 ciclos, purga del 10%, relación 6 a 1, eficiencia de carbonatación del 85%
(caso d)
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Captura de CO2 sin integración

Se presentan aquí diferentes resultados de la simulación termodinámica en función de la
cantidad de gases tratados en el ciclo de captura. La cantidad de gases tratados se pone en
función de una variable denominada porcentaje que hace referencia al porcentaje sobre el total
de gases que salen del ventilador de tiro inducido antes de la desulfuración de gases. Como se
ha descrito en el modelo termodinámico, la cantidad de gases y su composición viene fijada por
la simulación del ciclo de vapor junto al generador de vapor, siendo ésta dependiente en mayor
medida de la potencia neta y del tipo de carbón utilizado. Las entradas para el ciclo de captu-
ra son las temperaturas de trabajo de calcinador y carbonatador, la relación molar necesaria de
CaO por CO2 en carbonatación, la eficiencia de captura en el carbonatador y el porcentaje de
sólidos a purgar.

La evolución de diferentes parámetros importantes del ciclo de potencia existente al incor-
porar el ciclo de captura sin integración se presentan en la tabla 4.2. Se recuerda que la efi-
ciencia se considera neta y sobre PCI. Tener en cuenta la eficiencia neta permite tener en cuen-
ta el consumo de auxiliares. Dichos auxiliares considerados son la unidad de separación
criogénica de aire y el sistema de compresión de CO2 cuyos consumos son de 220 kWeh por
tonelada de O2 producida y de 0.1 MWeh por tonelada de CO2 comprimida. Los niveles térmi-
cos que se utilizan para calcular la potencia térmica aprovechable de los excedentes térmicos
han sido, considerar un enfriamiento de los gases carbonatados hasta 120 ºC, un enfriamien-
to de la purga hasta 150 ºC, un enfriamiento del CO2 regenerado en calcinación hasta 100 ºC
y la potencia térmica excedente del carbonatador obtenida por el balance de energía a la tem-
peratura propia del carbonatador.

Las variables representadas son el porcentaje de gases tratados (PORC), el flujo másico de
gases que se carbonatan (Mg), la eficiencia neta (ηen), la potencia de auxiliares consumidos por
el ciclo de captura (Paux_capt), la potencia térmica consumida en calcinación (Qcalc), la potencia tér-
mica excedente del ciclo de captura potencialmente aprovechable (Qaprov), el porcentaje de efi-
ciencia reducida con respecto al ciclo de potencia existente (%∆ηen) el porcentaje de CO2 redu-
cido (%∆CO2_a) así como el COE y el coste de la tonelada de CO2 evitada (Cev).

El coste de la tonelada de CO2 evitada se encuentra por encima de los 46 €/t en todos los
casos debido al incremento de los coste de inversión así como por la reducción de la poten-

� TABLA 4.2

Variables de operación del sistema energético sin integración

PORC Mg ηen
Paux,capt Qcalc Qaprov %∆ηen %∆CO2_a

COE Cev
[Kg/s] [kWe] [kWt] [kWt] [€/MWeh] [€/t]

0.0 0.0 0.3476 0.0 0 0 0.00 0.00 25.89 0
0.1 55.5 0.3105 11356 83799 81496 10.67 8.68 30.14 46.29
0.2 111.0 0.2787 22712 167598 162992 19.83 17.35 34.73 48.17
0.3 166.5 0.2511 34068 251398 244488 27.76 26.02 39.71 50.16
0.4 222.0 0.2270 45424 335197 325984 34.71 34.68 45.09 52.28
0.5 277.5 0.2057 56781 418996 407480 40.84 43.35 50.93 54.55
0.6 333.0 0.1867 68137 502795 488976 46.28 52.02 57.29 57.00
0.7 388.5 0.1698 79493 586595 570472 51.16 60.69 64.21 59.63
0.8 444.0 0.1545 90849 670394 651968 55.55 69.36 71.79 62.50
0.9 499.5 0.1407 102205 754193 733464 59.52 78.03 80.10 65.61
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cia neta motivado por el consumo de auxiliares del ciclo de captura. Los gráficos siguientes
muestran la evolución de la eficiencia neta del sistema energético, el porcentaje de CO2 evita-
do, la potencia excedente del ciclo de captura y la consumida por el ciclo de captura en fun-
ción del porcentaje de gases tratados (figura 4.21).

Como se observa, la eficiencia de la planta se va reduciendo de forma casi proporcional al
caudal de gases tratados motivado por el incremento proporcional al consumo de carbón para
calcinación y del aumento del consumo de auxiliares del ciclo de captura. No obstante, la reduc-
ción va siendo menos acusada a medida que se incrementa el caudal de gases carbonatados.
De la misma forma, la cantidad de CO2 evitada se reduce de forma proporcional al caudal de
gases tratados por mantenerse las condiciones de trabajo del ciclo iguales.

Un aspecto importante es el observar cómo la potencia térmica consumida por el ciclo de
captura para calentar los sólidos y calcinar es prácticamente coincidente con la potencia tér-
mica que se puede aprovechar del mismo. La diferencia se encuentra en el nivel térmico al que
se consume y se pueden aprovechar dichas potencias. Mientras que la combustión se produce
a una temperatura superior a los 1000 ºC, el aprovechamiento de los diferentes flujos se debe
hacer a temperaturas inferiores. Esta potencia térmica es la que debe integrarse en el ciclo de
vapor para reducir lo menos posible la eficiencia de la planta.

El siguiente esquema recoge los parámetros de operación del ciclo de captura con un cau-
dal de gases tratados del 10% (55.5 kg/s) (figura 4.22).

Integración del ciclo de captura con el ciclo de potencia

En este punto se plantean diferentes configuraciones que permiten aprovechar los flujos
energéticos excedentes del ciclo de captura para reducir el coste de la tonelada de CO2, así
como del incremento del COE, para hacer a este proceso de captura viable.

La integración estudiada es la utilización de la potencia térmica sobrante para repotenciar
la planta como una repotenciación paralela y producir potencia eléctrica auxiliar para dar, o bien,
únicamente el consumo de auxiliares del ciclo de captura, o bien, incrementar la potencia total

� FIGURA 4.21

Evolución de la eficiencia neta, CO2 evitado y potencia térmica auxiliar consumida del sistema
energético
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instalada. Se hace así en base a no modificar en exceso la planta existente que como se ha
dicho representa una restricción importante. Se plantean por lo tanto dos configuraciones: la
configuración I, presenta el uso de los excedentes térmicos para la repotenciación paralela sin
incrementar la potencia neta del sistema energético. La configuración II plantea la repotencia-
ción con la posibilidad de incrementar la potencia neta del sistema energético. En ambos casos
se busca, dentro de la integración planteada, la operación óptima en base a reducir el coste de
las emisiones de CO2. Las principales variables que caracterizan dicha operación y, por lo tanto
se buscan, son la cantidad de gases a carbonatar en el ciclo de captura (flujo de gases car-
bonatados) y la potencia total neta del sistema.

Configuración I

Se estudia el efecto de producir la misma potencia neta (350 MWe) con todo el sistema
energético: ciclo de vapor, ciclo de captura de CO2 y turbina de vapor adicional. Para ello se

� FIGURA 4.22

Parámetros del ciclo sin integrar tratando el 10% del caudal de gases
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estudia el resultado de dar el consumo de auxiliares con la misma planta de potencia con la res-
tricción de no sobrepasar la potencia eléctrica neta del ciclo existente de 420 MWe. Tampoco
debe reducirse la potencia térmica de la caldera de vapor por debajo de 402 MWt ni superar
la carga nominal de 1006 MWt. Además no se debe utilizar más de 40 kg/s de vapor en para-
lelo a la caldera de vapor. Si se incumple la restricción de los 40 kg/s se utilizará el caudal de
vapor sobrante en la producción de electricidad en la turbina de vapor adicional que seguirá
reduciendo la carga del ciclo de vapor convencional. La función objetivo es el coste de la tone-
lada de CO2 €/t y la variable independiente es el caudal de gases a carbonatar.

La tabla 4.3 muestra la parametrización según diferentes caudales de gases carbonatados
y su efecto en las variables más importantes. Dichos parámetros son el porcentaje de gases tra-
tados (PORC), el caudal de gases (Mg) que corresponde a ese porcentaje, las emisiones anua-
les de CO2 (CO2a), la potencia proporcionada por la turbina de vapor adicional (Pad), la eficien-
cia neta del sistema(ηen), el coste anual de la inversión (Ca), el valor de la función objetivo (Cev),
la cantidad de vapor total formado por el ciclo de captura (Mvrc) (si es más de 40 kg/s el exce-
so se utiliza para la producción de potencia adicional), la potencia eléctrica bruta de la turbina
de vapor existente (Pe), la potencia térmica del generador de vapor existente (QPCI) y el COE.

El coste de la tonelada de CO2 se incrementa a medida que se aumenta la cantidad de
gases carbonatados. No obstante, el coste de la tonelada de CO2 no supera los 21€/t a pesar
de capturar más del 90% del CO2 de los gases de combustión. El problema parece entonces
un compromiso entre la cantidad de emisiones a reducir y el incremento del COE. La evolución
de las emisiones de CO2 anuales del nuevo sistema energético, así como el coste de la tone-
lada de CO2 evitada recogen en la figura 4.23.

La mejor configuración respecto al coste de la tonelada de CO2 parece corresponder a por-
centajes de gases carbonatados del 10% con un caudal de unos 53 kg/s, sin embargo, ante una
solución de compromiso con la cantidad de CO2 evitado y el incremento del COE la selección po-
dría ir hacia cantidades mayores de gases carbonatados. Los costes obtenidos por tonelada de
CO2 evitada son inferiores a 21 € aun cuando se carbonatan un 90% de los gases, consiguiéndose
una reducción de CO2 del 82.48%. Se observa que el incremento del COE para el 10% de los ga-
ses carbonatados es de 2.41 €/MWeh y de 19.68 €/MWeh para un 90% de gases carbonatados.

� TABLA 4.3

Variables de operación del sistema integrado. Configuración I

PORC Mg CO2_a Pad ηen
Ca Cev Mvrc Peb QPCI COE

[kg/s] [MTCO2/año] [kWe] [M€/año] [€/tCO2] [kg/s] [kWe] [kWt] [€/MWeh]
0.0 0 2.840 0 0.3476 64.56 0 0 376344 1.006E+06 25.89
0.05 27.32 2.675 0 0.339 67.60 18.63 11.89 382356 991328 27.11
0.1 53.82 2.515 0 0.3309 70.58 18.65 23.40 388187 976431 28.30
0.2 104.6 2.211 4697 0.3164 76.51 19.07 45.40 394299 948425 30.68
0.3 152.6 1.926 22720 0.3034 82.42 19.59 66.21 385498 923025 33.05
0.4 198.3 1.657 39718 0.2919 88.07 19.91 85.94 377274 899476 35.32
0.5 241.9 1.402 55800 0.2816 93.57 20.17 104.7 369560 877546 37.50
0.6 283.4 1.160 71060 0.2724 98.79 20.40 122.6 362303 857047 39.62
0.7 323.3 0.929 85576 0.264 103.90 20.61 139.7 355456 837821 41.66
0.8 361.5 0.709 99416 0.2563 108.80 20.80 156.1 348981 819734 43.65
0.9 398.2 0.498 112623 0.2493 113.60 20.97 171.8 342852 802592 45.57
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La comparación de esta situación en la que se integran los flujos energéticos del ciclo de cap-
tura según la configuración planteada con la situación sin integrarlos muestra cómo hace que el
proceso se haga viable. La reducción en el coste así como la reducción de las emisiones de CO2

viene motivada principalmente por la reducción en el consumo de carbón del ciclo convencio-
nal, más acusada a medida que se incrementa el caudal de gases carbonatados. El gráfico 4.24
muestra la evolución del coste y de la cantidad de CO2 anual evitado según el caudal de gases
de combustión carbonatados dependiendo de si el ciclo de captura no se integra o se integra
según la configuración I propuesta. Se muestra cómo el coste de la tonelada de CO2 evitada hace
que el proceso propuesto sea viable a pesar de las restricciones impuestas en relación a los
pocos grados de libertad existentes de modificación de la central termoeléctrica.

� FIGURA 4.23

Evolución del coste y cantidad de CO2 anual evitado en función del caudal de gases 
de combustión carbonatados
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� FIGURA 4.24

Evolución del coste y cantidad de CO2 anual evitado en función del caudal de gases 
de combustión carbonatados
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La reducción de CO2 se va haciendo más acusada con la integración puesto que se va
sumando la reducción propia de la carbonatación del CO2 con la reducción de carga del ciclo
de vapor. El coste de las emisiones de CO2 evitadas es siempre superior en la situación sin inte-
grar el ciclo, incrementándose la diferencia también para mayores gases carbonatados. Con la
integración se consigue mantener el coste de las emisiones evitadas en un margen estrecho de
unos 2 €/tCO2 y siempre por debajo de los 21 €/t.

Representando la variación del COE en función del caudal de gases carbonatados y según
se integre o no el ciclo de captura según la configuración propuesta muestra cómo su incre-
mento se reduce considerablemente (figura 4.25).

Configuración II

En esta configuración se permite que el sistema energético pueda producir más potencia
neta, limitada en 420 MWe. Las restricciones siguen siendo las mismas de antes. La función
objetivo sigue siendo el coste de la tonelada de CO2 y las variables independientes en este caso
son dos: la cantidad de gases a carbonatar y la potencia total neta producida por el sistema
energético. Los valores obtenidos para las mismas variables consideradas en el caso anterior
para diferentes potencias se muestran en la tabla del anexo A.IV.

La evolución únicamente del precio de la tonelada en función del caudal de gases carbo-
natados de forma conjunta con la potencia neta producida se presenta en la figura 4.26.

Al incrementar la potencia eléctrica del sistema energético se restringe en mayor medida el
caudal mínimo de gases que puede ser carbonatado. El motivo es la limitación de la potencia
térmica de la caldera de vapor a 1006 MWt, ya que para disponer de potencias eléctricas mayo-
res es necesario ayudarse más de la potencia térmica excedente del ciclo de captura lo que lleva
a aumentar la cantidad de gases carbonatados. La evolución del valor de la tonelada de CO2

en función de la cantidad de gases carbonatados muestra cómo únicamente con una poten-
cia instalada de 350 MWe es posible carbonatar desde caudales másicos pequeños (figura
4.26). A medida que es posible aumentar la potencia eléctrica instalada gracias al incremento
del caudal de gases carbonatados el precio de la tonelada se va reduciendo. Las emisiones

� FIGURA 4.25

Comparación del COE frente a la cantidad de gases carbonatados para el sistema energético
integrado e integrado según configuración I
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totales anuales de CO2 y específicas son inferiores en el caso de seguir con los 350 MWe (figu-
ra 4.27 y 4.29) aunque como se observa en la figura 4.28 el COE se incrementa en mayor medi-
da con respecto a potencias eléctricas superiores.

Atendiendo al coste de la tonelada de CO2 la mejor configuración corresponde a seguir
manteniendo la potencia neta de la central (350 MWe) cuando se carbonatan menos de alre-
dedor de un 20% de los gases. Cuando se carbonatan más cantidad de gases, el menor coste
de la tonelada se obtiene para la situación en la que se maximiza la producción de potencia
neta. En ambos casos, el coste se va incrementando a medida que se incrementa la cantidad
de gases carbonatados aunque siempre se mantiene por debajo de las 21 €/t. En cuanto a la
reducción de emisiones de CO2, seguir manteniendo la misma potencia neta de 350 MWe da
lugar a la mayor reducción de emisiones específicas.

� FIGURA 4.26

Evolución del coste de la tonelada de CO2 según caudal de gase carbonatados y potencia neta
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� FIGURA 4.27

Evolución de las emisiones anuales de CO2 según caudal de gases carbonatados y potencia neta
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Configuración I. casos (a), (b), (c) y (d)

Para tener en cuenta posibles funcionamientos del ciclo de captura con ciclos de trabajo
de menos de 20 se han propuesto los casos incluidos al comienzo de este punto designados
como (a, b, c y d). Los resultados tabulados se presentan en el anexo A.IV y los resultados en
forma de gráfico en el anexo A.V.

En la comparación entre el caso base y el caso en el que se tiene una duración de 10 ciclos,
purga del 10%, relación 5 a 1, eficiencia de carbonatación del 85%, se observa cómo el coste
de la tonelada de CO2 se incrementa en todos los casos cuando se compara con la situación
de referencia. No obstante, se sigue manteniendo un coste de la tonelada en torno a los 28 €.
Además, tanto la eficiencia como las emisiones presentan valores ligeramente peores que el
caso base, así como el coste anual de amortización y COE.

Con duración de 10 ciclos, purga del 10%, relación 4 a 1, eficiencia de carbonatación del
85% el coste de la tonelada de CO2 se reduce con respecto al caso anterior debido a que se

� FIGURA 4.28

Evolución del COE del sistema energético según caudal de gases carbonatados y potencia neta
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� FIGURA 4.29

Evolución de las emisiones específicas de CO2 según caudal de gases carbonatados 
y potencia neta
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reduce el coste de los sólidos circulando por el ciclo, pero sigue siendo superior al caso base
debido a la mayor cantidad de sólidos a purgar.

Con una duración de 10 ciclos, purga del 10%, relación 2 a 1, eficiencia de carbonatación
del 58% se reduce considerablemente el coste de la tonelada de CO2 debido a la reducción de
la cantidad de solidos circulando por el ciclo. No obstante, las emisiones de CO2 anuales son
mayores debido a la eficiencia reducida del proceso de carbonatación.

Según una duración de 10 ciclos, purga del 10%, relación 6 a 1, eficiencia de carbonata-
ción del 85% el incremento de la tonelada de CO2 se incrementa motivado por el mayor núme-
ro de sólidos circulando por el ciclo aunque por debajo de los 32 €.

Configuración II casos (a), (b), (c) y (d)

Al igual que en el apartado anterior, se hace un estudio de la influencia de las relaciones de
flujos atendiendo al caso en el que se permite incrementar la potencia neta del sistema ener-
gético. La evolución de las diferentes variables en el caso base y teniendo en cuenta cada uno
de los casos planteados se recoge en las tablas del anexo A.IV y en los gráficos del anexo A.V.

� FIGURA 4.30

Evolución del coste de la tonelada de CO2 según caudal de gases carbonatados 
(configuración Ia, Ib, Ic y Id)
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Para cada uno de los cuatro casos planteados se presenta la evolución en el precio de la tone-
lada de CO2 (figura 4.31).

La evolución cualitativa de todas las variables estudiadas, coste de la tonelada de CO2, emi-
siones totales de CO2, COE y emisiones específicas de CO2, es la misma que en las diferentes
configuraciones estudiadas como configuración I a, b, c y d. El coste de la tonelada de CO2 es
menor para la potencia de 350 MWe hasta que es posible incrementar la potencia instalada
incrementando el caudal de gases carbonatados. Dicho coste es mayor cuando se reduce el
número de ciclos de trabajo del sorbente y se mantiene o aumenta la relación entre el sorben-
te y CO2. Esto es debido al hecho del incremento de sólidos en el ciclo y necesidad de apor-
te de más cantidad de caliza fresca. Cuando se reduce la cantidad de sólidos que circulan por
el ciclo introduciendo una relación sorbente/CO2 a 2/1 se produce una reducción del coste de
la tonelada de CO2 como en el caso anterior aunque se reduce considerablemente el CO2 cap-
turado atendiendo a la reducción de la eficiencia del proceso de carbonatación.

Conclusiones

La integración del ciclo de captura según el concepto de repotenciación paralela ha supues-
to poder reducir las emisiones anuales de CO2 en un 82.48% a un coste inferior a las 21 €/t.
Como se observa, a pesar de las restricciones tan importantes relativas a la necesidad de mini-
mizar la modificación de la central termoeléctrica, el proceso de captura propuesto deriva unos

� FIGURA 4.31

Evolución del coste de la tonelada de CO2 según caudal de gases carbonatados 
y potencia neta instalada (configuración IIa, IIb, IIc y IId)
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costes competitivos. Comparando esta misma reducción con el mismo ciclo de captura sin inte-
grar el coste asciende a casi los 70 €/t. Otro de los parámetros importantes en la selección de
una cantidad determinada de gases carbonatados es el incremento del COE. Si, en el caso con-
siderado en el que se estudia seguir manteniendo la potencia de 350 MWe, se plantea la nece-
sidad de reducir una cantidad determinada las emisiones de CO2 anuales, por ejemplo hasta
1.5 MT/CO2 (47.2% menos que en el caso base), haciendo uso de la figura 4.27 se observa
cómo se requieren carbonatar 220 kg/s de gases de combustión. Ello supone un coste de la
tonelada de 20.1 €/tCO2 (figura 4.26) y un incremento del COE de 11.11 €/MWeh (figura 4.28).
Cuando se compara con la situación en la que se permite incrementar la potencia instalada,
siguiendo con el mismo ejemplo se pueden plantear diferentes escenarios atendiendo a la
potencia. Por ejemplo, en el caso de considerar una potencia de 380 MWe, la cantidad de
gases a carbonatar sería de 270 kg/s (figura 4.27) a un coste de 20 €/tCO2 (figura 4.26) y un
incremento del COE de 11.6 €/ MWeh (figura 4.28). Como se observa se reduce en 0.1 € la
tonelada de CO2 evitada pero se incrementa en mayor medida el COE debido a la mayor can-
tidad de sólidos manejados en el ciclo de captura.

Comparada la configuración I con diferentes comportamientos de operación, en los que se
reduce el número de ciclos de trabajo de la caliza de 20 a 10 en el ciclo de captura, se puede
llegar a una serie de conclusiones.

• Manteniendo la misma relación de cal viva frente a CO2 en el carbonatador se incrementa
el coste de la tonelada de CO2 evitada en la misma cantidad para cualquier cantidad de
gases carbonatados. En cuanto a las emisiones anuales de CO2, éstas se ven reducidas
en mayor proporción en el caso de tener menos ciclos de trabajo debido a la mayor can-
tidad de energía excedente del ciclo de captura. Esto se debe a la mayor necesidad de
aporte de sorbente fresco y por tanto mayor necesidad de carbón auxiliar en el calci-
nador. De esta última operación se deriva el hecho de que el COE sea también superior
en la situación en la que se reduce el número de ciclos de trabajo.

• Reduciendo la relación de cal viva frente al CO2 en el carbonatador a 4/1 y suponiendo
que son 10 los ciclos de trabajo, el comportamiento cualitativo es similar al caso ante-
rior. Lo que se obtienen es que tanto el coste de la tonelada de CO2, como el COE, así
como la reducción de las emisiones de CO2 presentan menores variaciones con respecto
a la configuración I.

• Reduciendo la relación de cal viva frente al CO2 en el carbonatador a 2/1, la eficiencia de
captura se reduce. El comportamiento cualitativo de las variables consideradas se invier-
te en el caso del coste de la tonelada de CO2 y el COE, siendo mejor el comportamien-
to en este caso. En cuanto al comportamiento de las emisiones anuales de CO2 es la
misma que en los anteriores casos aunque, cuantitativamente, la reducción de emisio-
nes de CO2 anuales se ve empeorada por el hecho de reducirse la eficiencia de captu-
ra en el ciclo al tener poca relación de sorbente frente al CO2 entrante.

• Al incrementar a 6/1 la relación de cal viva frente al CO2 en el carbonatador, el efecto es
el incremento sustancial de la tonelada de CO2 y del COE y una ligera disminución de la
reducción de las emisiones de CO2 anuales.

Según el estudio de sensibilidad presentado, se determina cómo al reducirse el número de
ciclos de trabajo se incrementa el coste de la tonelada pero no supera los 28 €/t e incluso incre-
mentando la relación a 6/1 el coste no supera los 32 €/t. Además, en el coste de la tonelada
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de CO2, influye en mayor medida el factor negativo del incremento de sólidos que el efecto posi-
tivo de disponer de mayor energía térmica para la integración.

Cuando se estudia el efecto de incrementar la potencia eléctrica el efecto cualitativo es simi-
lar al que ocurre con el caso de considerar 20 ciclos de trabajo, en el que el coste de la tone-
lada de CO2 es inferior en el caso de una potencia de 350 MWe hasta que se puede incrementar
la potencia instalada, aunque el menor coste se obtiene siempre para 350 MWe. Otro aspec-
to sería el considerar el reducir una cantidad fija las emisiones de CO2, donde habría que hacer
uso de las gráficas representadas del coste de la tonelada de CO2 y emisiones de CO2 y, en su
caso, el incremento del COE. Siguiendo con el ejemplo anterior, si se quieren reducir hasta 1.5
MT de CO2 anuales, considerando la configuración IIa, el caudal de gases a carbonatar con una
potencia de 350 MWe es de 230 kg/s. El coste con esta potencia es de 26.5 €/tCO2 y el incre-
mento del COE de 14.11 €/MWeh. En el caso de tener una potencia de 380 MWe, los gases
a carbonatar para conseguir dicha reducción de emisiones de CO2 es de 280 kg/s. El coste
ahora también es de 26.5 €/t aunque el incremento del COE es de 16.11 €/MWeh.

Integración con un nuevo ciclo de vapor

El ejemplo que se considera es la integración del ciclo de captura en la CT Teruel cuando
se carbonatan el 20% de los gases de combustión de uno de los tres grupos. Las fases en las
que se divide el estudio son las descritas como AGE y únicamente se va a proceder a la bús-
queda del targeting sin realizar posteriormente la fase de concepción de la red de intercambio.

A fin de comprobar el método propuesto, se va a realizar la integración de una red de vapor
definida a partir de las propiedades del ciclo de vapor de la CT que se viene estudiando en este
trabajo. Los datos que se requieren para definir dicho ciclo son los que se incluyen en la tabla
4.4. En primer lugar, la utility caliente viene definida por los gases de combustión, un efecto de
calor que se enfría desde la temperatura adiabática de combustión hasta la temperatura de sali-
da por chimenea. Dicha temperatura se escoge en este caso como la de entrada a la desul-
furación (180 ºC). La definición en EASY se basa simplemente en la caracterización del com-
bustible utilizado a partir de su poder calorífico, exceso de aire, temperatura adiabática de
combustión y formación de CO2, todo ello por kg de combustible. Se define también el flujo
másico de combustible para tener así en cuenta la misma potencia térmica que proporcionan
los gases en la caldera de la central termoeléctrica. Con ello se comparará la potencia produ-
cida por la central de 350 MWe netos con la potencia neta proporcionada por el problema de
optimización en base a considerar el mismo ciclo de vapor. El problema de optimización selec-
cionará el grado de utilización de cada uno de los niveles de presión y temperatura según se
ha explicado en el anexo A.II.

La utility fría viene definida por una corriente de refrigeración (efecto frío) a la temperatura
ambiente caracterizándose con ello el agua de refrigeración. Entre dichas utilities se integra el
ciclo de vapor formado por dos colectores de formación de vapor (vapor vivo y recalentado) defi-
nidos por su presión y temperatura. Los puertos de extracción son siete, correspondientes a
las extracciones del ciclo, las cuales se definen por su nivel de presión y temperatura o nivel de
condensación en su caso.

Resolviendo el problema de optimización MILP se obtiene una potencia de 372136kWe, lo
que supone 22136 kWe más que en lo obtenido en la simulación. La diferencia estará en la
selección que se ha hecho de los DT definidos para cada intercambio de calor. Dichos DT han
sido de 2 ºC para los calentadores de agua de alimentación, de 50ºC para los intercambios entre
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los gases de combustión y el aire de combustión y de 27ºC para el intercambio de calor entre
los gases de combustión y el agua-vapor del ciclo (Marèchal, 1997). No obstante, se muestra
cómo la estructura de la red de vapor planteada junto con las corrientes de combustión y de
refrigeración resueltas según el problema de optimización proporciona resultados razonables.
En cualquier caso se podría utilizar para encontrar una nueva estructura del ciclo de vapor a fin
de optimizar su producción de trabajo (o eficiencia con el mismo consumo de potencia térmi-
ca). Lo interesante de método utilizado es que permite encontrar un valor objetivo, en este caso
de producción de potencia eléctrica, sin plantear la configuración de la red de intercambio. La
curva compuesta del ciclo de vapor con los gases de combustión y aire de combustión se reco-
ge en la figura 4.32.

Se observan los diferentes pinch creados por la optimización en el uso de las extracciones
de las expansiones en el problema de optimización. Conviene recordar que se está trabajan-

� TABLA 4.4

Datos del ciclo de vapor de la CT Teruel para definición de la red de vapor

Niveles de vapor Designación P (bar) T (C) (K) x
Vapor vivo 1 160 541.0 (814) 100
Primera expansión 3 47.12 359.3 (632.3) 100
Vapor recalentado 6 47.12 541.0 (814) 100
Extracciones de media presión 8 22.62 435.6 (708.6) 100

11 8.75 310.7 (583.7) 100
Extracciones de baja presión 14 3.13 201.6 (474.6) 100

17 0.87 95.8 (368.8) 1
20 0.35 72.8 (345.8) 0.96
22 0.069 38.7 (311.7) 0.95

Nivel de condensación 23 0.069 37.9 (310.9) 0
Desgasificador 33 8.75 174.2 (447.2) 0

� FIGURA 4.32
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do siempre con curvas corregidas. Para el caso que se estudia, la integración de un nuevo ciclo
de vapor a partir de las corrientes excedentes del ciclo de captura, los datos necesarios se pre-
sentan en la tabla 4.5.

La curva compuesta del proceso junto con la curva compuesta global se recoge en la figu-
ra 4.33.

El MER necesario corresponde con la potencia térmica total necesaria para la refrigeración
de las corrientes del proceso desde su temperatura inicial hasta su temperatura objetivo. Dicho
valor asciende a 179883 kWt. Se observa cómo al ser todo corrientes calientes y además a ele-
vada temperatura existe una elevada potencialidad para la producción de trabajo. Dicha posi-
bilidad se puede observar haciendo uso del análisis de la curva compuesta de Carnot en el que
el valor de la exergía asciende a 99433,6 kW (figura 4.34). Esta sería la máxima producción de
trabajo obtenible con el enfriamiento de las corrientes del proceso. No obstante, principalmente
debido a las restricciones de formación de vapor, limitado a presiones y temperaturas en fun-
ción de considerar ciclo supercrítico o subcrítico y la necesidad de condensación, la potencia
producida va a ser inferior al valor de la exergía. La exergía requerida para enfriar las corrientes
del proceso se muestra también en la figura 4.34. En este caso esos requerimientos ofrecen la
posibilidad de la producción de potencia.

� FIGURA 4.33
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� TABLA 4.5

Corrientes del proceso

Designación Corriente Tin [K] Tout [K] Q [kWt]
1 Gases limpios 898 393 57751
2 CO2 1148 323 37238
3 Purga 1148 423 6290
4 Carbonatador 898 898 58309
5 Refrig. Interm. 283 323 8180
6 Enfr. final 289 305 12112
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Para enfriar las corrientes del proceso se propone la integración de una red de trabajo de
vapor. La formulación del problema es similar al planteado en la integración de redes de trabajo
de vapor propuesta en la formulación EMO. La diferencia en este caso es que la única utility que
se integra es la red de vapor por debajo del pinch del proceso y la función objetivo que se va
a considerar es la maximización de la producción de potencia.

Del análisis de la curva global compuesta se observa cómo es posible la integración de nive-
les elevados de presión y temperatura debido al elevado pinch del proceso (1150 K). A fin de
comprobar el método de integración de una red de vapor se va a considerar la integración de
un ciclo con un nivel de presión de generación de vapor, un nivel de utilización (una extracción)
y un nivel de condensación definido por las propiedades de la tabla 4.6. La eficiencia isoen-
trópica de las turbinas a contrapresión se ha considerado del 80% mientras que las de con-
densación del 70%. Se ha tenido en cuenta además una eficiencia mecánica del 99%.

El valor obtenido en la fase de generación resolviendo el problema de optimización según
la maximización de la potencia producida es 58.635,2 kWe lo que supone un aprovechamien-
to de calor de las corrientes de calor para la producción de potencia eléctrica neta de un
32,60%. Las emisiones de CO2 para esta potencia neta producida son nulas atendiendo a que
se capturan en el propio calcinador del ciclo de captura Representando la curva compuesta inte-
grada se observa la formación del vapor (precalentamiento, evaporación y sobrecalentamien-
to), la extracción a 40 bar para calentamiento del agua de alimentación y la condensación del
vapor (figura 4.35).

� FIGURA 4.34

Curvas compuestas de Carnot del proceso
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� TABLA 4.6

Niveles de presión de la red de vapor

Corriente P (bar) T (K) Designación
Producción vapor 160 813 HVAP1
Utilización vapor 40 Vapor Saturado USE1
Utilización vapor 0.07 X=0.85 USE6
Condensador 0.07 Liquido saturado COND
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Representando las curvas compuestas calientes y frías (figura 4.36), se observan las pér-
didas en la transferencia de calor entre dichas corrientes y cómo se pueden proponer más
extracciones a fin de obtener más pinch y reducir así el área entre las cuvas reduciendo las pér-
didas. Representando la curva compuesta global de Carnot se pueden cuantificar las pérdidas
exergéticas, debidas principalmente a las pérdidas por limitar la temperatura del vapor a 540ºC
(figura 4.37).

La representación de la superestructura optimizada de la red de vapor tal y como se ha defi-
nido se muestra en la figura 4.38. Aparecen los efectos calientes correspondientes a la cesión

� FIGURA 4.35
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� FIGURA 4.36

Curvas compuestas de la integración
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de calor de la expansión hasta condensación y el calor a retirar por la utility fría. El efecto frío es
el correspondiente a la corriente de agua que se evapora hasta la temperatura y presión de
HVAP1 desde el condensador. Los efectos de trabajo son los correspondientes a la expansión
pequeña de la extracción y la correspondiente a la expansión hasta la presión del condensa-
dor desde HVAP1.

Una primera preestructura en base a la red de vapor puede ser definida según el esquema
de la figura 4.39. La extracción de vapor para calentamiento del agua de alimentación se puede
definir como intercambio abierto o cerrado.

Si se incluyen más extracciones a fin de optimizar la red de vapor reduciendo las pérdidas
exergéticas se podrá observar el efecto producido. Se proponen 5 nuevas extracciones defi-

� FIGURA 4.37

Curva compuesta global de Carnot
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� FIGURA 4.38

Superestructura de la red de vapor
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nidas en la tabla 4.7. Las eficiencias isoentrópicas de las turbinas a contrapresión sigue sien-
do del 80% y de las turbinas a condensación de 70%. La eficiencia mecánica considerada es
de 99%. No obstante, un posterior análisis económico debería cuantificar el efecto de dispo-
ner de más intercambiadores de calor frente al incremento de potencia conseguido.

La potencia que se obtiene en este caso es de 60032,0 kWe, lo que supone un incremento
de 1396,8 kWe (2.38%) con respecto al caso anterior. La eficiencia de aprovechamiento de la
potencia térmica de las corrientes del ciclo de captura para producción de potencia eléctrica
es en este caso del 33,37%, 0,77 puntos más que el caso anterior. La curva compuesta inte-
grada muestra cómo se integra la red de vapor con las corrientes del proceso (figura 4.40). Se
observan los pinch obtenidos en la optimización correspondientes a las extracciones conside-
radas.

Las curvas compuestas y compuesta global de Carnot permite la visualización de la reduc-
ción de las pérdidas de exergía correspondientes al intercambio de calor (figuras 4.41 y 4.42).

En el ejemplo únicamente se ha considerado el aprovechamiento de los flujos del ciclo de
captura cuando se carbonata una cantidad correspondiente al 20% (111 kg/s) de los gases de
la central termoeléctrica a estudio, lo que representa una reducción de las emisiones totales de

� FIGURA 4.39

Pre-estructura de la red de vapor

� TABLA 4.7

Niveles de presión de la red de vapor

Corriente P (bar) T (K) Designación
Producción vapor 160 813 HVAP1
Utilización vapor 40 Vapor Saturado USE1
Utilización vapor 25 Vapor Saturado USE2
Utilización vapor 10 Vapor Saturado USE3
Utilización vapor 2.8 Vapor Saturado USE4
Utilización vapor 0.6 Vapor Saturado USE5
Utilización vapor 0.07 X=0.85 USE6
Condensador 0.07 Liquido saturado COND
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CO2 del 17,35% (según una eficiencia del carbonatador del 85% y teniendo en cuenta reduc-
ción de las emisiones de CO2 en la desulfuración). Teniendo en cuenta que el consumo eléc-
trico de auxiliares es de 22712 kWe (tabla 4.2) y que se la potencia eléctrica que se puede obte-
ner de dichas corrientes según lo calculado en la fase de targeting es de 60032 kWe, la potencia
neta que puede derivarse a red es de 37320kWe, un incremento del 10,66%. Por lo tanto, las
emisiones específicas netas de la planta se reducen un 25% pasando de 1,139 kg/kWeh a 0.85
kg/kWeh. De la misma forma, se podría haber evaluado el efecto de carbonatar mayor cantidad
de gases de combustión.

� FIGURA 4.40
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� FIGURA 4.41

Curvas compuestas de la integración
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4.3. Conclusiones

ANÁLISIS TECNOLOGÍAS DE CAPTURA DE CO2 EN POSTCOMBUSTIÓN

Del análisis de la literatura en relación a los procesos de postcombustión se puede concluir
que presentan la mejor opción cuando se pretende reducir el CO2 de centrales termoeléctricas
existentes debido a la necesidad de menores modificaciones y por lo tanto menores tiempos
de puesta en servicio. Dicho aspecto parece necesario cuando lo que se plantea es la nece-
sidad de incrementar la oferta de generación en un horizonte no muy lejano tal y como se ha
descrito en el capítulo 1. De todos los sistemas de captura por postcombustión, el proceso de
captura presentado ofrece una serie de ventajas respecto a otro tipo de sistemas de captura
mediante el concepto de postcombustión. Al hacer uso de un sorbente como es la caliza, abun-
dante y barato, permite subsanar la desventaja con la que cuenta por ejemplo la captura
mediante absorción con aminas. Este aspecto permite incorporar al ciclo de captura un elevado
flujo másico del sorbente sin incurrir en una penalización elevada. El proceso de regeneración,
en el que el CaCO3 formado debe descomponerse de nuevo en CaO y CO2, requiere de una
cantidad de calor importante, pero que se compensa en gran medida por el elevado potencial
de flujos energéticos que se derivan del propio proceso de captura. Dichos flujos energéticos
son los que deben ser integrados en el ciclo de vapor de la central termoeléctrica para reducir
la penalización que supone su instalación.

Las reacciones que tienen lugar se han utilizado años atrás, por ejemplo el uso de la reac-
ción de carbonatación de CO2 se remonta a 1867. Actualmente, dichas reacciones de carbo-
natación-calcinación se están caracterizando al detalle frente a amplias variaciones de condi-
ciones de operación. La mayor parte del esfuerzo en la investigación para el desarrollo de este
tipo de ciclos, cuyo diseño debe ir encaminado al uso en grandes instalaciones de producción
de CO2 como son las centrales termoeléctricas, se centra en observar el comportamiento de
la caliza con el paso de los ciclos. Como se ha comentado, la capacidad de carbonatación de
CO2 con CaO va decayendo a medida que va realizando ciclos de regeneración. En cierto

� FIGURA 4.42

Curva compuesta global de Carnot

-0.1
 0

 0.1
 0.2
 0.3
 0.4
 0.5

 0.6
 0.7
 0.8
 0.9

 0  20000  40000  60000  80000  100000  120000

(1
-T

0/
T)

Q(kW)

Carnot Grand composite



4.  Anál is is  de  tecnologías  de  captura  de  CO 2 en postcombust ión 181

modo, este aspecto se puede subsanar incorporando al ciclo caliza fresca que permite recu-
perar ese decaimiento medio de la actividad y poder llegar a unos niveles de eficiencia de cap-
tura cercanos a los que marca el equilibrio de la reacción. El mayor inconveniente es que se
incrementa la cantidad de flujos circulando por el ciclo de captura con el consiguiente incre-
mento en los costes de operación.

Cuando en los gases que contienen al CO2 a aislar se encuentra presente azufre en forma
de SO2, la elevada cantidad de flujo molar que se dispone de CaO hace que prácticamente todo
el SO2 se carbonate en forma de CaSO4, lo que supone una reducción de la capacidad de cap-
tura del CO2. No obstante, este aspecto puede ser ventajoso porque podrá ser utilizado para
realizar una desulfuración seca de los propios gases de combustión. Además, la propia reac-
ción de carbonatación del SO2 al igual que la del CO2 es exotérmica.

De todos los procesos teóricos planteados para el ciclo de captura propuesto se considera
el constituido por dos lechos fluidos circulantes interconectados donde se dan las reacciones
de carbonatación y calcinación (figura 4.11). Dicho ciclo, requiere una regeneración en una
atmósfera oxifuel en la que se queme carbón. El motivo de utilizar carbón es su bajo coste com-
parado con otros combustibles y el uso de oxígeno como comburente se requiere para no diluir
el CO2 obtenido en la regeneración. Es evidente que a mayor contenido en carbono fijo tenga
el combustible mejor, puesto que el CO2 liberado en su combustión será también capturado en
el proceso, sin embargo, el resto de gases y partículas generadas supondrán un incremento de
inertes circulando por el proceso de captura. A pesar de necesitar una energía a alta tempe-
ratura en el proceso de regeneración, se ha visto cómo se obtienen corrientes energéticas a ele-
vadas temperaturas. Se observa cómo es posible obtener energía de la propia reacción de car-
bonatación, se puede obtener energía de los gases que han sido carbonatados, del CO2

regenerado y de la purga de sólidos realizada para mantener la actividad del ciclo. Integrando
dichas corrientes con el ciclo de vapor o produciendo nueva potencia el ciclo propuesto per-
mite reducir de forma considerable la penalización en la eficiencia del sistema energético glo-
bal y obtener un coste de la tonelada de CO2 evitada realmente competitivo.

METODOLOGÍA DE INTEGRACIÓN DEL CICLO DE CAPTURA CAO-CACO3

Integración con el ciclo de vapor operativo

Se ha desarrollado una metodología de integración del ciclo de captura de CO2 mediante
carbonatación con CaCO3. Se ha incluido el modelo termodinámico, económico y ambiental del
ciclo así como su integración con el ciclo de vapor. Se ha mostrado cómo es imprescindible inte-
grar el ciclo de captura en el ciclo de vapor para conseguir costes competitivos. La integración
en base al concepto de repotenciación paralela, en la que se integra una caldera de recupe-
ración de un nivel de presión para producir vapor recalentado, así como diferentes intercam-
biadores de calor en la zona de baja presión del ciclo en paralelo a los existentes, permite con-
seguir unos costes competitivos, en los que en un escenario actual, el coste no supera los 
21 €/t con una reducción de casi el 83% de las emisiones de CO2 anuales.

Atendiendo a la posibilidad de incrementar la potencia instalada y a los gráficos de la evo-
lución del coste de la tonelada de CO2, emisiones anuales de CO2 e incremento del COE con
la cantidad de gases carbonatados se pueden encontrar, para la necesidad de una reducción
determinada de las emisiones de CO2 anuales, la mejor operación posible. Así mismo, para una
potencia dada y una necesidad de reducción de emisiones anuales requerida, es posible deter-
minar la operación en base a qué cantidad de gases hay que carbonatar obteniendo el incre-
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mento del COE. En el ejemplo que se ha estudiado, para una potencia de 350 MWe, es posi-
ble una reducción de las emisiones totales de CO2 de un 47.2% con un incremento del COE de
11.11 €/MWeh a un coste de 20.1 €/t de CO2.

Se ha evaluado la posibilidad de un comportamiento diferente de la relación entre sorben-
te y caliza así como una reducción del número de ciclos que puede permanecer el sorbente en
el ciclo. Cuando se incrementa la relación de sólidos se produce un incremento de las necesi-
dades energéticas del ciclo de captura pero una mayor energía excedente aprovechable, lo
mismo ocurre al reducirse el número de ciclos de trabajo. El efecto observado es que se debe
operar siempre en las condiciones de menor relación sorbente/CO2 posible y con el mayor
número de ciclos de trabajo que se permita. Ello se deriva de que es mayor el efecto negativo
del incremento del consumo energético del ciclo de captura al incrementar los sólidos que el
efecto positivo de disponer de mayor energía a integrar con el ciclo de vapor. No obstante,
dependiendo de la relación molar, se puede reducir de forma importante la eficiencia de cap-
tura de carbonatación, lo que implica que aunque se obtenga un menor coste de la tonelada
de CO2 evitada se obtenga una menor reducción de las emisiones de CO2, aspecto que habría
que sopesar en función de la cantidad de emisiones que se quieran evitar. Del ejemplo estu-
diado, se ha obtenido que aunque se incremente la relación de sólidos de 5 a 1 a 6 a1 el coste
de la tonelada de CO2 evitada no supera los 32 €/t.

Integración de un nuevo ciclo de vapor

Se ha mostrado cómo en una primera fase de búsqueda de la maximización de la poten-
cia producida a partir de los flujos energéticos del ciclo de captura se puede no tener en cuen-
ta la configuración de las redes de intercambio. El análisis ha permitido extraer las corrientes de
intecambio que participan en el proceso, correspondientes a los flujos excedentes del ciclo de
captura y obtener así las curvas compuestas, principalmente la global de Carnot que permite
evaluar la máxima exergía disponible de los flujos. Con el análisis de la curva compuesta glo-
bal balanceada, en la que se tiene en cuenta, además de los efectos de calor de los flujos del
ciclo de captura, el efecto de calor de la corriente fría correspondiente a la refrigeración dis-
ponible en la planta, se pueden seleccionar los diferentes niveles de presión y temperatura de
la red de vapor. En este caso, en el que el pinch del proceso es elevado, es posible la genera-
ción de vapor a a máxima temperatura y presión, limitada por consideraciones de tipo tecno-
lógico o, en su caso, económicas. En cualquier caso, la máxima producción de potencia se con-
sigue con la máxima calidad del vapor generado. En base al análisis de la curva global se
pueden plantear los diferentes niveles de extracción de vapor para calentamiento del agua de
alimentación. El nivel de condensación corresponde a la presión del condensador, que depen-
derá principalmente del tipo de refrigeración seleccionada.

En la fase de generación, se resuelve el problema de optimización MILP, teniendo en cuen-
ta los efectos de calor de las corrientes de los flujos del ciclo de captura (efectos calientes), efec-
tos de calor de la red de vapor considerada (formación de vapor: efecto frío, extracción de
vapor: efecto caliente) y efecto de trabajo por la expansión de vapor en turbina de la red de
vapor. La función objetivo ha sido la maximización de la potencia producida por los efectos de
trabajo. Las restricciones del problema corresponden a la ecuación de la cascada térmica en
base a los efectos de calor en cada intervalo de temperaturas definido por las corrientes del pro-
ceso de captura y los balances de masa de la red de vapor.
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En la fase de evaluación se pueden tener en cuenta las curvas integradas compuestas en
las que se observa cómo se integra la red de vapor con las corrientes del proceso. Se obser-
van los pinch creados al resolver el problema de optimización y se evalúa la posibilidad de pro-
poner nuevos niveles de presión para reducir las pérdidas exergéticas, que pueden evaluarse
de forma implícita en las curvas compuestas o explícitamente con las curvas compuestas glo-
bales de Carnot.

En el ejemplo considerado se ha encontrado que cuando se carbonatan un 20% del cau-
dal de gases de combustión a carga nominal se puede conseguir una producción de potencia
extra del 10.66% reduciendo en conjunto las emisiones específicas en un 25%.

Es importante remarcar que esta fase corresponde a una primera etapa que intenta encon-
trar la máxima producción de trabajo que puede obtenerse sin tener en cuenta la configuración
de las redes de intercambio. Una etapa posterior podría plantearse en base a encontrar la confi-
guración real del intercambio correspondiente entre las diferentes corrientes del proceso y evaluar
el coste económico de cada una de ellas para elegir aquella que más se ajuste al objetivo plan-
teado. Dicho objetivo podría ser encontrar la configuración en base a una optimización multi-obje-
tivo en la que se buscara la maximización de la potencia pero al mínimo coste, lo que llevaría a
plantear diferentes configuraciones de compromiso entre ambos objetivos. Las emisiones de CO2

en todos los casos serían nulas atendiendo a que se capturan en el propio ciclo de captura.





5. Síntesis, aportaciones
y perspectivas
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Síntesis

Reducir las emisiones de dióxido de carbono derivadas de la combustión del carbón en la
generación de energía eléctrica se presenta como un reto trascendente en el contexto social,
económico y ambiental actual. La elevada dependencia del uso del carbón como combustible
en la generación de energía eléctrica que se tiene en estos momentos, su mejor posicionamiento
con respecto al gas y petróleo atendiendo a su mayor reserva comprobada y mayor deslocali-
zación, y teniendo un suministro más fiable y por ende más barato y seguro, hacen que deba
seguir siendo considerado en el mix de fuentes energéticas. Es cierto que las energías renova-
bles deben incrementar su participación en el mix de generación, aunque se estima que no ten-
drán capacidad suficiente para abastecer el crecimiento a corto plazo de la demanda prevista.

Seguir utilizando el carbón como materia prima en la generación eléctrica requiere un cam-
bio en la concepción actual de las instalaciones que hacen uso de él puesto que de todos los
combustibles es el que presenta mayor intensidad de las emisiones de CO2. Por ello, la cons-
trucción de nuevas unidades de producción basadas en este combustible deberán atender a
criterios principalmente de eficiencia a fin de reducir el consumo por unidad generada, ello supo-
ne el hacer uso de nuevos ciclos supercríticos, de la tecnología de gasificación integrada de car-
bón e incluso del uso de la co-combustión de carbón con biomasa. No obstante, un esfuerzo
importante debería hacerse con aquellas unidades de producción que se encuentran operati-
vas y lejos del fin de su vida útil. Dada la elevada demanda esperada de energía eléctrica, ade-
más de instalar nuevas unidades, es necesario seguir manteniendo la potencia ya instalada, aun-
que como es evidente, con modificaciones relacionadas con aspectos ambientales. La
conversión de este tipo de unidades ya operativas constituye un reto importante que debe pasar
por incrementar su eficiencia de generación y, en su caso, además, hacer uso del concepto de
captura y almacenamiento de CO2. Se considera aspecto importante el definir una reducción
razonable, entendida no como la búsqueda de plantas de cero emisiones o cercanas a las cero
emisiones, si no como la búsqueda de opciones que exploten las mejores posibilidades exis-
tentes en cada una de las tecnologías de generación.

Del análisis realizado en el capítulo 2 de las diferentes metodologías existentes en el dise-
ño y síntesis de sistemas energéticos se ha encontrado cómo existe un denominador común
a cada una de ellas. El desarrollo de la computación ha permitido incluir a la simulación como
la mejor herramienta de caracterización de las diferentes configuraciones que se puedan plan-
tear. Además, ha permitido desarrollar importantes herramientas de análisis numérico que ayu-
dan a resolver problemas de optimización, que en el caso de sistemas energéticos pretenden
encontrar en base a un criterio determinado la mejor configuración entre varias propuestas de
los sistemas energéticos.

Para reducir el número de configuraciones planteadas en el problema de optimización se
hace uso de otros análisis bien de tipo heurístico, termodinámico o termoeconómico. El aná-
lisis heurístico permite plantear configuraciones en base a la experiencia, mientras que el aná-
lisis termodinámico utiliza el primer y segundo principio de la termodinámica teniendo como
objetivo el encontrar las configuraciones de mayor eficiencia termodinámica. El análisis termo-
económico añade al análisis termodinámico la componente económica buscando aquellas con-
figuraciones que presentan un compromiso entre la eficiencia y el coste.

Una de las fases importantes en la integración de sistemas energéticos es la fase de tar-
geting o búsqueda de la mejor integración entre los equipos o flujos energéticos externos al pro-
ceso (denominados utilities) y el propio proceso. Se pretende reducir al máximo el uso de uti-
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lities maximizando la integración entre los flujos energéticos del propio proceso. Para ello, una
metodología acertada es la basada en el procedimiento AGE en la que a partir de una prime-
ra etapa de análisis, principalmente termodinámico, y haciendo uso de las curvas compuestas
y globales se encuentran qué necesidades mínimas de energía son requeridas y proponer así
diferentes utilities ávidas de dar dichas demandas. En la segunda etapa de generación, la reso-
lución de un problema MILP en base a considerar el sistema energético formado a partir de las
utilities propuestas junto con el proceso en la etapa de análisis, se encuentra la mejor integra-
ción posible atendiendo al menor coste de la energía, aunque pueden utilizarse otros criterios
como minimización de pérdidas exergéticas, maximización de producción de potencia, etc. La
etapa de evaluación, a partir de los resultados de la etapa de generación, presentados princi-
palmente en forma de gráficos, ayuda a definir nuevas configuraciones que mejoren las selec-
cionadas en la etapa de análisis del procedimiento AGE anterior, comenzando entonces una
nueva fase del proceso.

El concepto de repotenciación con turbina de gas de centrales termoeléctricas de carbón
pulverizado representa una de las mejores opciones para devolver a las unidades operativas su
funcionalidad dentro del nuevo marco medioambiental que se tiene. Además de reducir en parte
el consumo de carbón (combustible principal), su integración en el ciclo de vapor de la unidad
de producción supone un incremento razonable de la eficiencia a un coste competitivo. La repo-
tenciación permite seguir disponiendo de la mayoría de los equipos, sistemas y espacios de la
central termoeléctrica, lo que supone que la repotenciación se lleve a cabo en espacios breves
de tiempo sin alterar por lo tanto la inactividad de la unidad de producción. Una de las venta-
jas de la repotenciación con turbina de gas es la posibilidad de incrementar la capacidad ins-
talada, además de ganar en flexibilidad de la operación atendiendo a funcionamientos inde-
pendientes de turbina de gas y ciclo de vapor. Las prestaciones alcanzadas con la
repotenciación van a depender de la configuración seleccionada así como de la capacidad de
turbina de gas instalada.

En el capítulo 3 se ha realizado un análisis exhaustivo de los diferentes tipos de configura-
ciones de la repotenciación atendiendo a sus ventajas e inconvenientes describiendo además
experiencias existentes. De los ejemplos analizados de la literatura, la repotenciación de agua
de alimentación y paralela ofrecen las mejores posibilidades para las unidades de producción.
Dependiendo de la configuración se puede llegar a obtener incrementos de eficiencia de hasta
un 30% e incrementos de potencia instalada del 50% con la repotenciación paralela. Con la
repotenciación agua de alimentación, con menor grado de modificación requerido en compa-
ración con el resto de repotenciaciones, la eficiencia puede incrementarse hasta un 10% y la
potencia instalada en un 10%. La repotenciación completa puede suponer incrementos de efi-
ciciencia del 40% y aumentos de potencia instalada del 200%, aunque el único combustible uti-
lizado es gas natural. Todas las configuraciones suponen una reducción importante de las emi-
siones de CO2, dependientes de la configuración final adoptada, lo que obliga a una
caracterización de la instalación particular que se quiere repotenciar.

En el capítulo 3 se recoge la metodología específica, que se ha desarrollado por primera vez
en esta tesis, de la integración de repotenciación con turbina de gas validada mediante su apli-
cación a un caso práctico. El criterio analizado ha sido el coste de la tonelada de CO2, por lo
que se han desarrollado los diferentes modelos termodinámicos, económicos y ambientales de
cada una de las configuraciones seleccionadas. El modelo económico ha presentado expre-
siones para el cálculo de costes de inversión en función de variables características de opera-
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ción de intercambiadores de calor y bombas de presión. Los costes de operación definen los
costes debidos a los consumos de combustibles, carbón y gas natural, los cuales han sido
caracterizados mediante su evolución histórica. Así mismo, dada la importancia del COE en este
tipo de sistemas energéticos, se ha caracterizado la evolución histórica del precio de venta de
la energía eléctrica en diversos mercados eléctricos.No obstante, han sido definidos otros posi-
bles criterios reflejando la utilidad de la metodología propuesta para tener en cuenta cualquier
objetivo que se pueda considerar. Una de las premisas que se considera como importante es
el reducir las modificaciones requeridas en la configuración de la central termoeléctrica, pro-
curando mantener al máximo los diferentes equipos y sistemas que lo forman. Mención espe-
cial merece en este sentido el grupo turboalternador, el cual se pretende que no deba ser modi-
ficado. Atendiendo a la propia turbomáquina es necesario que no se exceda el flujo volumétrico
que lo atraviesa para evitar problemas en la etapa de baja presión y en el propio condensador,
ello se consigue mediante la restricción de la potencia derivada de su utilización.

La repotenciación con turbina de gas se ha mostrado como una opción acertada a la hora
de incrementar la eficiencia de los ciclos de potencia, lo que supone una reducción razonable
de las emisiones de CO2. Se ha encontrado cómo debido a la menor temperatura de salida del
gas exhaustado las turbinas de gas aeroderivadas son la mejor opción a la hora de una repo-
tenciación agua de alimentación, mientras que las turbinas de gas industriales deben ser las
seleccionadas para una repotenciación paralela. Con la repotenciación agua de alimentación
con turbinas de gas aeroderivadas se han encontrado configuraciones sin incrementar la poten-
cia instalada y con una relación de potencias de gas y vapor del 14% una reducción de las emi-
siones de CO2 totales del 15% a un coste de 12.47 €/tCO2, incrementándose la eficiencia del
sistema global en 2.61 puntos porcentuales y con incrementos del COE de 2.09 €/MWeh. El
mejor caso planteado atendiendo al menor coste de la tonelada de CO2 con dicha repoten-
ciación agua de alimentación ha llevado a encontrar repotenciaciones con una relación de
potencia de gas con respecto a la de vapor del 6% con un coste de 11.28 €/tCO2 reducien-
do las emisiones totales un 6.34%, incrementos de eficiencia de 1.16 puntos porcentuales e
incrementos del COE de 0.83€/MWh. La repotenciación paralela con turbinas de gas indus-
triales que han optimizado el caso planteado se ha encontrado con relaciones de potencia de
turbina de gas frente a potencia de vapor del 23%, consiguiéndose una reducción de las emi-
siones totales de 23.17% a un coste de 16.41 €/tCO2, incrementos de eficiencia de 3.62 pun-
tos porcentuales y con incrementos del COE de 4.79 €/MWh.

Además, cuando se incrementa la relación de potencia de turbina de gas con respecto a
la potencia de la turbina de vapor por encima de un valor determinado, la repotenciación para-
lela consigue una mayor reducción a menor coste. En el caso desarrollado dicha relación se ha
encontrado en torno al 30%. Con una relación de potencias de 31.5%, la repotenciación de
agua de alimentación con turbina de gas aeroderivada se ha calculado que consigue una reduc-
ción de las emisiones totales de CO2 del 26.84% a un coste de 18.28 €/tCO2 e incrementos
de eficiciencia de 3.93 puntos porcentuales. Con la repotenciación paralela se han consegui-
do reducciones de las emisiones totales de CO2 del 31.12% con incrementos de eficiencia de
4.93 puntos porcentuales a un coste de 16.82 €/tCO2. El precio del gas natural es un factor
importante a tener en cuenta en los estudios de sensibilidad de este tipo de configuraciones,
encontrándose que incrementos en el precio del combustible del 100% llevaría a incrementar
en un factor multiplicativo de 4 el coste de la tonelada de CO2 evitada. No obstante, debido a
la flexibilidad de operación existente, la repotenciación no presenta mayor inconveniente si no
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más bien una ventaja frente a una modificación que hubiera eliminado completamente el uso
de carbón puesto que se podría prescindir del uso del gas en cualquier instante.

Para incrementar la reducción de las emisiones de CO2 se ha hecho uso de la captura y
almacenamiento de CO2 según el concepto de postcombustión. El resto de posibilidades, pre-
combustión y oxicombustión deberían ir ligadas a la captura dentro de las unidades de nueva
construcción puesto que en plantas ya operativas, obligarían a una modificación importante de
la configuración que supondría un coste mayor que la construcción de una nueva unidad. Es
en el capítulo 4 donde se ha realizado una revisión de las diferentes tecnologías de captura por
postcombustión describiéndose un nuevo ciclo de captura basado en el uso de la reacción de
carbonatación con CaO y posterior regeneración del CaCO3 producido. Se ha mostrado cómo
el ciclo ofrece una importante posibilidad de captura de CO2 de unidades de producción de
energía eléctrica de carbón pulverizado. Las principales ventajas de este nuevo ciclo de cap-
tura se derivan de hacer uso de un sorbente abundante y barato como es la caliza y la opera-
ción a elevada temperatura con corrientes excedentes del orden de 850 ºC y 650 ºC, lo que
supone que su integración con el ciclo de vapor reduzca la elevada penalización de eficiencia
de este tipo de sistemas de captura. Se ha descrito la configuración del ciclo de captura como
la interconexión de dos lechos fluidos circulantes en los que tienen lugar las reacciones de car-
bonatación y calcinación de forma cíclica. Se ha caracterizado el funcionamiento del ciclo prin-
cipalmente a la actividad de sorbente, observándose cómo es importante mantener un nivel
determinado de sólidos frescos por el ciclo así como una relación determinada de sorbente fren-
te al CO2 a capturar para tener eficiencias de captura elevadas. Dicha reposición incrementa el
coste de operación del ciclo, pero existe un beneficio asociado a la purga requerida al poder
hacer uso de la misma como subproducto, por ejemplo, para la industria cementera. Además,
la propia purga supone un flujo energético a elevada temperatura que puede ser aprovechado
en la integración con el ciclo de vapor.

En el capítulo 4 es donde se ha desarrollado por primera vez una metodología de integra-
ción del ciclo de captura CaO-CaCO3. Se ha mostrado cómo mediante una integración correc-
ta de los flujos excedentes se convierte en una de las opciones más interesantes de captura
mediante postcombustión de centrales operativas. El coste de la tonelada de CO2 se encuen-
tra entorno a los 20 € con eficiencias de captura cercanas al 80%. Debido a la característica
de trabajo a alta temperatura es posible definir la propia integración de los flujos excedentes con
el ciclo de vapor aprovechando en parte su energía y reduciendo la consumida en la caldera de
vapor a partir del concepto de repotenciación paralela. Dada la elevada energía disponible, en
función de la cantidad de gases que se carbonaten, es posible la producción de nueva poten-
cia que puede ir dedicada a la reducción del consumo de auxiliares del propio proceso de cap-
tura. La potencia térmica excedente es similar a la necesaria para el proceso de calcinación. Al
igual que en el caso de la repotenciación con turbina de gas, en este caso, se puede mante-
ner la producción de potencia neta de la central termoeléctrica o bien incrementar su capaci-
dad instalada. La reducción de un 22% las emisiones totales de CO2 tienen un coste de unas
19 €/tCO2 en el caso estudiado y una penalización de la eficiencia de unos 3 puntos porcen-
tuales con un incremento del COE de 4.79 €/MWh. Es evidente que no se seleccionaría esta
opción comparado con la repotenciación, en el que una reducción de las emisiones totales del
23% se consiguen a un coste de 16.41€/tCO2. No obstante, habría que tener en cuenta que
con la repotenciación se depende del gas natural y mayores reducciones de las emisiones se
conseguiría incrementando la relación gas/carbón en la planta. Con el ciclo de captura, la reduc-
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ción a la mitad de las emisiones totales de CO2, se consigue a un coste de 20.1 €/tCO2 e incre-
mentos del COE de 11.11 €/MWh cuando se mantiene la potencia instalada. Se ha podido ver
que dicha reducción de emisiones se puede conseguir aumentando la potencia instalada a un
coste similar de la tonelada de CO2 a 20 €/tCO2 aunque con un incremento del coste ligera-
mente superior del COE hasta 11.6 €/MWh.

Otra de las posibles integraciones que se ha considerado ha sido, no la integración con el
ciclo de vapor de la central termoeléctrica, si no la utilización de los flujos energéticos del ciclo
de captura para la producción de nueva potencia. Es en este caso donde se ha definido una
metodología de búsqueda de la mejor posibilidad de producción de máxima potencia, lo que
supone una producción con cero emisiones de CO2, a partir del procedimiento AGE y utiliza-
ción de la red de vapor. Se ha encontrado cómo es posible definir de forma sencilla un objeti-
vo antes de enfrentarse a la etapa de la síntesis del nuevo ciclo de vapor definido en la fase de
búsqueda desarrollada. El caso desarrollado ha encontrado que con la captura del 17.5% de
las emisiones totales de la central operativa (considerando misma potencia instalada y por lo
tanto corresponde a la misma reducción en emisiones específicas), es posible producir una
potencia eléctrica de 60 MWe, reduciendo las emisiones específicas en un 25%.

Aportaciones

CAPÍTULO 2

La aportación del capítulo 2 reside en el análisis detallado de las diferentes metodologías uti-
lizadas para el análisis, diseño e integración de sistemas energéticos y en especial, en el esfuer-
zo de unificar los diferentes procesos considerados. Se ha concluido que existe un esquema
común en las diferentes metodologías centrado principalmente en la necesidad de disponer de
una serie de configuraciones iniciales a resolver mediante un análisis numérico a partir de la opti-
mización. En el capítulo se han definido los posibles criterios que se consideran en el análisis de
sistemas energéticos incidiendo en las centrales termoeléctricas. Se han descrito en qué con-
sisten cada uno de los análisis utilizados. Se ha encontrado cómo el análisis de tipo heurístico
en el diseño de plantas de potencia se ha utilizado como base para definir una primera confi-
guración que después se optimiza en base a un análisis termodinámico basado en la minimiza-
ción de las pérdidas exergéticas para, posteriormente, apoyarse de un análisis económico y defi-
nir la superestructura a optimizar según un problema MINLP. En el capítulo se ha detallado la
importancia en la definición de dichos modelos y se ha descrito la formulación del problema de
optimización atendiendo a un criterio termoeconómico y en base a un criterio al que se ha deno-
minado como termoecoambiental. En el criterio termoeconómico se incluye un objetivo que
engloba los aspectos de eficiencia termodinámica y económica. En cuanto al criterio termoe-
coambiental, definido por vez primera vez en esta tesis en castellano, se incluyen en el objetivo
termoeconómico los aspectos medioambientales. Se ha concluido que en la formulación de éste
último problema de optimización existen una serie de variables que son ciertamente subjetivas,
tales como la definición de parámetros que cuantifiquen los daños externos en relación a aspec-
tos sociales, o que pueden incrementar en exceso una primera evaluación del sistema energé-
tico. En el caso especial de la integración de procesos, se han descrito cada una de las repre-
sentaciones gráficas que son de utilidad a la hora de analizar los resultados y definir el problema
de optimización (curvas compuestas, globales, de Carnot, exergéticas e integradas), así de cómo
se obtienen a partir de la formulación de los problemas de optimización.
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CAPÍTULO 3

El capítulo 3 ha presentado un análisis completo del estado del estado del arte de la repo-
tenciación de turbina de gas de centrales termoeléctricas de carbón pulverizado. Se han estu-
diado las ventajas e inconvenientes y se han definido las mejores configuraciones en base al cri-
terio de la reducción de emisiones de CO2 para seguir manteniendo al carbón como
combustible principal, aspecto que no se había tratado hasta ahora. Ello ha llevado a definir a
la repotenciación de agua de alimentación y paralela como las mejores configuraciones que se
pueden tener en cuenta a la hora de reducir las emisiones de CO2 de una central de termoe-
léctrica ya operativa. Además se ha hecho un esfuerzo en detallar experiencias existentes en
el campo de la repotenciación definiendo las ventajas derivadas de su operación.

A partir de los análisis realizados en el capítulo 2 de integración energética y de las expe-
riencias de repotenciación en este mismo capítulo se ha desarrollado por primera vez en esta
tesis una metodología propia para la repotenciación con turbina de gas de centrales termoe-
léctricas de carbón pulverizado. Se ha aplicado cada una de las metodologías a un caso ejem-
plo que ha permitido validar la metodología propuesta a la vez que verificar cómo la repoten-
ciación es una opción a considerar en el escenario actual. Los siguientes puntos son las
principales aportaciones dentro de la metodología desarrollada:

• Se ha definido por primera vez la superestructura necesaria para las repotenciaciones de agua
de alimentación y de repotenciación paralela de un nivel de presión, aunque según se ha des-
arrollado la metodología es posible definir nuevas configuraciones según el análisis realizado.

• En el caso particular de las turbinas de gas, se han desarrollado expresiones a partir de
ficheros de turbinas de gas comerciales del año 2004 para el cálculo, en función de la
potencia neta, de las propiedades de la turbina de gas, tales como su consumo térmi-
co, la temperatura y flujo másico de salida del gas de combustión exhaustado. Además,
se han definido expresiones para la evaluación de los costes de inversión y manteni-
miento también en función de la potencia neta de la turbina de gas.

• Se han definido diferentes criterios para la selección de la turbina de gas que mejor se
adapta a la repotenciación, aspecto que hasta ahora no se había tenido en cuenta: maxi-
mización de eficiencia, minimización del COE, coste de la tonelada de CO2 (criterio uti-
lizado en esta tesis), minimización del COE incluyendo compra de permisos de emisión.
Se han incluido los análisis de sensibilidad relacionados con la variación del precio de gas
natural, incremento de la capacidad instalada y coste de los permisos de emisión.

• La aplicación a un caso ejemplo ha permitido validar la metodología y cuantificar la repo-
tenciación según las configuraciones adoptadas. Hasta ahora no se había cuantificado
la repotenciación según el coste de la tonelada de CO2 evitada. Según la relación de
potencia de gas en relación a la potencia de turbina de vapor se han obtenido diferen-
tes resultados que, manteniendo la potencia instalada, han mostrado cómo se pueden
conseguir reducciones de las emisiones del 15% con la repotenciación de agua de ali-
mentación a 12.47 €/tCO2 evitada o 26.84% de reducción a un coste de 18.28 €/tCO2.
Con la repotenciación paralela se ha comprobado como el coste se mantiene por deba-
jo de los 17 €/tCO2 evitada con reducciones de hasta un 31% de las emisiones totales.

CAPÍTULO 4

Aunque se ha realizado un análisis de las diferentes tecnologías de captura en postcom-
bustión y se ha caracterizado el ciclo de captura CaO-CaCO3, la aportación principal en este
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sentido ha sido el análisis dirigido a encontrar las posibilidades que ofrece dicho ciclo para cap-
turar el CO2 de una central termoelécrica de carbón pulverizado. Se ha caracterizado la eficiencia
de captura de CO2 en base a la posibilidad de modificar la relación entre sólidos que circulan
por el ciclo así de su influencia con la pérdida de actividad del sorbente con el número de ciclos.
Se ha incidido en la posibilidad de integración con el ciclo de vapor y por lo tanto se ha plan-
teado una nueva configuración considerada la más viable en estos momentos en cuanto a su
diseño y construcción. La principal aportación ha sido el desarrollo de una metodología, hasta
ahora no existente, para la integración del ciclo de captura CaO-CaCO3 en una central termo-
eléctrica de carbón pulverizado. Los siguientes puntos muestran las diferentes aportaciones
dentro de la metodología desarrollada:

• Se ha definido por primera vez la superestructura en base a la configuración desarrolla-
da en el este mismo capítulo según dos posibilidades: la integración con el ciclo de vapor
de la central termoeléctrica y el uso de los diferentes flujos energéticos del ciclo de cap-
tura para el diseño de un nuevo ciclo de vapor. Ello ha llevado a la definición de dos meto-
dologías diferentes, que han sido el estudio de la integración a partir de la experiencia
adquirida con la repotenciación y al desarrollo de una metodología de integración a par-
tir del procedimiento AGE.

• Se han desarrollado por primera vez las expresiones completas necesarias para carac-
terizar termodinámicamente el ciclo de captura, teniendo en cuenta los comportamien-
tos químicos definidos en el mismo capítulo.

• Se han incluido las expresiones necesarias para su caracterización económica: expre-
siones para el cálculo del coste de la unidad criogénica de separación de aire (ASU), para
toda la etapa de compresión requerida para comprimir el CO2 una vez regenerado en el
calcinador, del carbonatador y calcinador, así como del turbogenerador que se utiliza para
aprovechar al máximo el vapor producido por la caldera de recuperación. Las expresio-
nes de costes de intercambiadores de calor así como de bombas se han introducido en
el apartado de repotenciación.

• En el modelo medioambiental se ha caracterizado por vez primera qué se entiende en
este ciclo por CO2 capturado y evitado, aspecto fundamental para evaluar su compor-
tamiento.

• Se ha adaptado por primera vez el procedimiento AGE, desarrollando una metodología
de búsqueda de la máxima potencia que se puede producir con los flujos excedentes del
ciclo de captura. Se ha detallado cómo se puede definir el ciclo de vapor para aprove-
char al máximo la energía de los flujos del ciclo de captura caracterizando los niveles de
presión, temperatura y flujos másicos atendiendo a la formación de vapor, extracciones
de la turbina y nivel de condensación. La metodología desarrollada en este punto se
puede aplicar en la primera fase de búsqueda del diseño de un nuevo ciclo de potencia
o para la modificación de uno existente.

• Por primera vez se han comprobado ambas metodologías en el mismo caso ejemplo de
la central termoeléctrica de carbón pulverizado de 350 MWe netos. Se han encontrado
diferentes costes atendiendo a diferentes cantidades de CO2 evitada según la cantidad
de gases que se carbonatan para la integración con el ciclo de vapor ya operativo. Se
ha encontrado que el coste no supera los 20€/tCO2 evitada cuando se reducen a la
mitad las emisiones totales manteniendo la potencia instalada. El caso analizado con la
integración para el diseño de un nuevo ciclo de vapor ha encontrado cómo es posible
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producir una potencia instalada de 37.2 MWe (descontando el consumo de auxiliares)
libres de emisiones a partir de la carbonatación de un 20% de los gases de la central ter-
moeléctrica, lo que ha llevado a una reducción de un 25% de las emisiones específicas
del sistema energético conjunto.

Perspectivas

Es indudable que la continuidad en el uso de los combustibles fósiles y dentro de ellos el
carbón en la generación de energía eléctrica debe jugar un papel fundamental con la restricción
medioambiental de reducir las emisiones de CO2. Con esta Tesis se abre un nuevo enfoque rela-
cionado con las centrales termoeléctricas que ya se encuentran en operación y se caracterizan
por tener una tecnología basada en el uso de carbón pulverizado.

Se ha aprovechado el concepto de repotenciación, no como posibilidad de incrementar la
potencia instalada, si no como posibilidad de reducir las emisiones de CO2 a un coste razonable.
Es evidente, que el estudio de la integración en base a la metodología desarrollada, debe ser
ampliada en base a considerar toda una serie de aspectos relacionados con la operación tem-
poral del sistema energético. En este aspecto, se abre un camino para introducir en la resolu-
ción diferentes escenarios de operación atendiendo a la evolución de la carga y precios de com-
bustibles y energía eléctrica con el tiempo, para así definir estrategias de operación optimizadas
en función de la demanda solicitada. Con ello se deben encontrar las configuraciones y ope-
raciones de turbina de gas y ciclo de vapor atendiendo a si es mejor la operación aislada o de
forma conjunta, qué grado de participación debería tener cada una en la demanda final, plan-
tear la opción de instalar una o varias turbinas a fin de incrementar la flexibilidad, etc.

La metodología desarrollada para la integración del ciclo de captura propuesto y su vali-
dación en el caso ejemplo ha permitido mostrar la viabilidad del proceso. Se abre por lo tanto
un importante camino relacionado con la necesidad de incidir en el comportamiento experi-
mental a gran escala referido a la captura de CO2 en grandes instalaciones de producción de
energía eléctrica. Ello abre un horizonte que incumbe a numerosas áreas de conocimiento entre
las que se destacan principalmente el área química, necesaria para la evaluación del compor-
tamiento del sorbente en cada una de las reacciones y ciclos de trabajo (aunque se está hacien-
do, requiere de una caracterización en plantas a gran escala), y el área energética, que a par-
tir de los resultados químicos del proceso, requiere de un diseño real del ciclo de captura
atendiendo a las configuraciones según las restricciones físicas de la planta donde se quiere
integrar (conexiones, espacios, tamaños de equipos, materiales, etc). En relación a la parte ener-
gética, se ha desarrollado toda una metodología de integración energética, que al igual que en
el caso de la repotenciación debería incorporar un análisis temporal de la evolución de la deman-
da. Con el nuevo procedimiento de análisis de integración de un ciclo de vapor con los exce-
dentes energéticos, se ha llegado a plantear únicamente la etapa relacionada con la búsque-
da de un objetivo, por lo que existe la necesidad de una posterior fase de concepción de la red
física que se acerque a dicho objetivo. Ello requiere de un análisis exhaustivo de la parte rela-
cionada con la síntesis de sistemas energéticos en cuanto a la fase de concepción.

Una opción interesante que queda abierta tras esta tesis es la posibilidad de hacer uso de
forma conjunta de la integración de turbina de gas y del ciclo de captura CaO-CaCO3 en una
central termoeléctrica de carbón pulverizado. En esta tesis se han presentado las metodologí-
as de integración de forma aislada, pero se podrían buscar sinergias entre ambas posibilidades
atendiendo al mismo criterio de reducción de las emisiones de CO2.
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Así mismo, y aunque una de las premisas de esta tesis es permitir dar continuidad a las cen-
trales ya operativas, otra posibilidad que se ofrece es la integración de forma conjunta de la
repotenciación con turbina de gas y de ciclo de captura CaO/CaCO3 a partir de la definición de
un nuevo diseño de central termoeléctrica.

Un camino que queda abierto es la posibilidad de incrementar el criterio de selección de la
mejor integración en base a un problema multiobjetivo, en el que la reducción de las emisiones
de CO2, o el incremento de la eficiencia del sistema energético, junto con el incremento del COE
fueran las funciones objetivo del problema.

Atendiendo a la definición del problema de optimización termoecoambiental se plantea la
posibilidad de incidir en reducir la incertidumbre asociada a ciertas variables subjetivas como son
el coste de las emisiones para así poder incorporar a la metodología desarrollada en esta tesis el
coste de las emisiones asociadas a la mayor parte del ciclo de vida del sistema energético.

Otra de las posibilidades que quedan abiertas tras esta tesis es la opción de integrar el aná-
lisis exergético en la metodología desarrollada a partir de la definición de las estructuras pro-
ductivas de las configuraciones encontradas para identificar y cuantinficar las pérdidas exer-
géticas y poder así plantear nuevas configuraciones para ser analizadas. Se podría, además,
desarrollar la teoría de los residuos aplicada a este caso. Sería posible incluir dicho análisis exer-
gético en la primera fase de una metodología que pudiera reducir el número de configuracio-
nes para resolver el problema de optimización.
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ANEXO A.I. Caso ejemplo. Modelo termodinámico 

y medioambiental de la CT Teruel

DESCRIPCIÓN DE LA CT TERUEL

Un esquema de los flujos de agua / vapor de la planta termoeléctrica se muestra en la figu-
ra A.I.1.

El ciclo de potencia consta de una turbina de vapor en disposición tandem con tres sec-
ciones, turbina de alta presión, turbina de media presión y turbina de baja presión. El vapor prin-
cipal entra en la sección de alta presión a una temperatura de unos 540ºC y a una presión de
unos 160 bar. La carga de entrada se controla por medio de 8 válvulas de control situadas tras
las válvulas de estrangulación o parada. Tras pasar por la sección de alta a través de una etapa
curtis de acción y siete etapas de reacción, el vapor recalentado frío se bifurca en dos rama-
les; uno de ellos se dirige de nuevo a la caldera para sobrecalentar el vapor (vapor recalenta-
do caliente), y el otro se envía al calentador cerrado N6 para calentar el agua de alimentación.
El vapor recalentado caliente, se introduce en la sección de media presión a una temperatura
de 540 ºC y presión de 39 bar. La entrada del caudal a esta sección de media presión se rea-
liza también a través de dos válvulas de regulación, aunque en operación normal no ejercen nin-
gún control sobre el caudal de entrada. Además existen, en la entrada de la sección, dos vál-
vulas de parada de recalentado. El vapor recalentado caliente se expande en la primera etapa
de la sección de media (presión intermedia alta), y la extracción se divide en dos ramales; uno
de ellos se dirige a calentar el agua de alimentación en el calentador cerrado N5, y el otro hacia
la segunda etapa de la sección de media (presión intermedia baja). Tras atravesar el caudal la

� FIGURA A.I.1

Diagrama de flujos lado agua / vapor de cada una de las tres unidades de la central térmica Teruel
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segunda etapa de media, la mayor parte de éste se dirige a través de dos cross-over hacia la
sección de baja presión. Otra parte más pequeña del caudal se dirige hacia el desgasificador,
que hace además la función de calentador abierto. Aún existe otro flujo derivado de la extrac-
ción de segunda etapa de media que se envía hacia la turbina que acciona una de las bombas
de alimentación. La sección de baja presión presenta cuatro etapas cuyas extracciones se diri-
gen hacia los calentadores cerrados del tren de baja (N1, N2 y N3) y hacia el condensador de
superficie.

El condensador se consigue mantener a una presión de 0,07 bar a partir de la refrigeración
con torre de aire de circulación natural y con los eyectores de vapor cierres y de vacío. El vapor
condensado, que se encuentra en el depósito del condensador, se extrae por medio de una de
las dos bombas verticales existentes de circulación. Dichas bombas envían el caudal de con-
densado al desgasificador pasando por los calentadores abiertos N1, N2 y N3 que van calen-
tando el agua del ciclo. En el desgasificador se produce una eliminación de los elementos gase-
osos que pueda contener el agua, como CO2 y O2. Del tanque del desgasificador, cae el agua
por gravedad hacia las bombas de agua de alimentación. Se dispone de dos motobombas y
de una turbobomba movida por turbina que son capaces por sí solas de dar el caudal de carga
nominal del ciclo. Antes de las bombas de alimentación se dispone de unas bombas de refuer-
zo (booster) que elevan el NPSH disponible en las mismas para evitar problemas de cavitación.
Antes de la entrada del agua a la caldera, ésta pasa por los calentadores cerrados N5 y N6 para
seguir aumentando la temperatura del agua. Las purgas de los calentadores cerrados se diri-
gen al calentador precedente, y del N5 al tanque del desgasificador y del N1 al depósito del con-
densador. El calderín dispone de dos purgas, la continua que se utiliza para nivelar la concen-
tración de sólidos del agua y la purga intermitente que se utiliza para vaciado de la caldera. Del
calderín se extrae una corriente de vapor saturado para calentar el aire de combustión antes de
entrar a caldera en los precalentadores por vapor para reducir los peligros de condensación lado
gas de los precalentadores primarios y secundarios.

� FIGURA A.I.2

Esquema de la turbina de vapor
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La caldera de vapor, diseñada para quemar lignito pardo de la zona de Teruel, actualmen-
te maneja una mezcla de este tipo de carbón con hulla importada. Para arranques y bajas car-
gas, así como para momentos determinados de control de emisiones se utiliza gas natural. El
agua de alimentación procedente del calentador N6 entra en la caldera a través del economi-
zador. El economizador dispone de dos secciones una inferior y otra superior en serie que van
calentando el agua aprovechando el gas de combustión residual. Del economizador el agua
pasa al calderín. El agua del calderín se dirige a través de 14 downcomers hacia los colecto-
res inferiores del hogar para subir por circulación natural a través de las paredes de la caldera
transformándose en vapor. La mezcla agua-vapor que llega de nuevo al calderín, es separada
en el mismo, siendo el agua enviada otra vez a evaporarse en el hogar y el vapor hacia el sobre-
calentador primario. Del sobrecalentador primario el vapor se dirige al sobrecalentador radian-
te situado en la zona de la llama y después al sobrecalentador secundario siendo ya el vapor
enviado a la sección de alta presión de la turbina. La caldera dispone de otro equipo de trans-
ferencia, el recalentador, que aprovecha la energía del gas de combustión para volver a calen-
tar el vapor expandido en la sección de alta de la turbina. La caldera dispone de 24 quemadores
dispuestos en 6 filas de 4 cuatro quemadores. de aire.

El gas de combustión producido, al pasar por los diferentes equipos de transferencia, que
son por orden: hogar, sobrecalentador radiante, sobrecalentador secundario, zona de recu-
peración de calor y en paralelo sobrecalentador primario y recalentador, sale a través de dos
compuertas hacia los precalentadores.

Tras salir por las compuertas de la caldera, atraviesa los precalentadores de aire primario
y secundario para calentar el aire de combustión. Tras ceder parte de su calor sensible, que en
condiciones nominales hace que disminuya su temperatura de unos 400ºC hasta unos 180ºC
pasa a los electrofiltros. Este equipo consigue eliminar más en de un 99% el contenido de par-
tículas que contiene el gas. Una vez que atraviesa el electrofiltro se dirige, apoyado por un ven-
tilador axial de doble rotor en serie de tiro inducido, hacia el desulfurador. El desulfurador de
gases puede eliminar más del 90% del azufre que contiene el gas de combustión. Tras atravesar
este equipo de limpieza de azufre, el gas de combustión es enviado a la base de la chimenea,
que debe escapar a la atmósfera por circulación natural.

� FIGURA A.I.3

Esquema general de la Central Termoeléctrica



Reducc ión  de  emis iones  de  d ióx ido  de  carbono en  cent ra les  té rmicas  de  carbón pu lver i zado202

SIMULACIÓN DEL CICLO DE VAPOR

La simulación del ciclo de vapor se ha simplificado para reducir el impacto en el tiempo de
calculo en la optimización. Se han procurado reducir las expresiones no lineales que dificultan
el calculo. A partir de los datos de operación de la planta a diferentes cargas se ha simulado su
comportamiento a partir de valores fijos o controlados en la operación.

Simulación de la turbina de vapor

Los datos de partida son, para el calculo de las presiones y temperaturas de salida de las
corrientes de las diferentes etapas de turbina de vapor:

• Presión y temperatura del vapor vivo. Se supone control a presión fija. Van a mantener-
se constantes para cualquier valor de carga. Se justifica por el hecho de que no se con-
sideran operaciones de encendido ni apagado del grupo. Es decir, se considera que el
grupo esta siempre en marcha.

• Producción de potencia eléctrica bruta. Será el parámetro de control de la simulación.
• Presión de condensación constante. Se considera que no varían las condiciones de

generación del vacío.
• Temperatura del vapor recalentado caliente. Considerada constante.
• Eficiencias isoentrópicas de las etapas de la turbina de vapor.
• Relación de presiones de las etapas de la turbina de vapor.

Con la relación de presiones entre salida y entrada se calcula la presión de salida de cada
etapa. En la siguiente tabla se pueden observar los valores reales de las diferentes relaciones
de presiones entre entradas y salidas de las extracciones de la turbina de vapor a diferentes car-
gas con su valor medio y su desviación estándar.

Como era de esperar, tanto la etapa de alta presión como la de descarga al condensador
no mantienen una relación de presiones que pueda suponerse constante. Esto es así porque
tanto la presión de entrada a la turbina como la de salida se suponen fijas. Para el resto de eta-
pas se observa cómo la hipótesis de considerar una relación de presiones salida / entrada cons-
tante es válida.

Para el cálculo de la presión de salida de la etapa de alta presión se ha parametrizado la
curva que representa la evolución de dicha presión con el flujo másico que entra a dicha etapa.
Según distintos valores del flujo másico y de la relación de presiones a distintas cargas se cal-
cula la expresión que mejor ajusta dicha variación. En el gráfico A.I.4 se recoge la variación de
la relación de presiones con el flujo másico.

� TABLA A.I.1

Relación de presiones de la turbina de vapor

rp100% rp75% rp50% rpmed Desv. estándar
AP 0.255 0.183 0.124 0.187 0.066
TM1 0.473 0.482 0.486 0.480 0.007
TM2 0.386 0.388 0.387 0.387 0.001
TB1 0.356 0.359 0.361 0.359 0.003
TB2 0.280 0.277 0.277 0.278 0.002
TB3 0.397 0.404 0.410 0.404 0.007
TB4 0.223 0.300 0.431 0.318 0.105
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Como se observa, el ajuste se reduce a una expresión lineal del tipo y =a x + b.
En cuanto a la relación de presiones en la etapa de descarga al condensador, ésta no hace

falta puesto que se conoce la presión de salida considerada fija.
El cálculo de la temperatura de salida de cada una de las extracciones se obtiene median-

te la eficiencia isoentrópica. Se sabe que ésta relaciona las propiedades de entrada con las de
salida atendiendo a la irreversibilidad ocasionada por pérdidas internas y de calor, es decir, mide
la desviación de la expansión real con respecto a la ideal. Al conocerse las propiedades de
entrada de la anterior etapa y la presión de la extracción conocida por la relación de presiones,
conociendo la eficiencia isoentrópica se determina la temperatura de salida.

En la tabla A.I.2 se recogen los valores de las eficiencias isoentrópicas reales de operación
para diferentes cargas de cada una de la etapas de la turbina de vapor. Se presenta también
el valor medio y su desviación típica o estándar.

Se observa cómo las etapas de media TM2 y de baja TB1, TB2 y TB3 mantienen una efi-
ciencia prácticamente constante hasta el 50% de reducción de carga. Por ello, en la simulación
puede considerarse sin mayor problema que dichas eficiencias permanecen constantes. No
ocurre lo mismo para la etapa de alta presión, la de media presión TM1 y la de descarga al con-
densador TB4. En este caso, se hace lo mismo que para el cálculo de la presión de salida de
la etapa de alta, es decir, se determina el ajuste de la variación de dichas eficiencias isoentró-
picas con el flujo másico de entrada a la etapa.

� FIGURA A.I.4

Evolución de la presión de extracción de la TA con el flujo másico que la atraviesa
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� TABLA A.I.2

Eficiencia isoentrópica de la turbina de vapor

ηs100% ηs75% ηs50% effmed Desv. estándar
AP 0.7922 0.7524 0.6804 0.7417 0.0567
TM1 0.8059 0.7736 0.7584 0.7793 0.0243
TM2 0.8952 0.8943 0.8853 0.8916 0.0055
TB1 0.8708 0.8619 0.8648 0.8658 0.0045
TB2 0.9158 0.9138 0.9156 0.9151 0.0011
TB3 0.9134 0.9110 0.9052 0.9099 0.0042
TB4 0.3247 0.4565 0.4055 0.3956 0.0665
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La curva con su ajuste para la etapa de admisión (alta presión), se recoge en la figura A.I.5.

El ajuste se realiza mediante función polinómica de segundo grado de la forma y = a x2 +
b x +c.

La curva con su ajuste para la etapa de media presión TM1 se muestra en la figura A.I.6.
Se observa también como el ajuste debe ser polinómico de grado 2.

La parametrización de la evolución de la eficiencia isoentrópica de la etapa de escape a con-
densador con el flujo másico que la atraviesa se recoge en la figura A.I.7. El ajuste debe ser tam-
bién polinómico de grado 2. En esta etapa, con la eficiencia se determina la calidad del vapor
en lugar de la temperatura puesto que como se conoce de los datos reales el escape contie-
ne un porcentaje determinado de humedad, siendo la temperatura la correspondiente a la de
saturación a la presión de trabajo del condensador. En la mayoría de las ocasiones para apro-
vechar el salto entálpico se admite hasta un 15% de humedad en el vapor.

� FIGURA A.I.5

Evolución de la presión de extracción de la TA con el flujo másico
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� FIGURA A.I.6

Evolución de la presión de extracción de la TA con el flujo másico
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Simulación del circuito de condensado

En la simulación, el circuito de condensado se encuentra formado por el condensador,
bomba de condensado y tres calentadores abiertos. El condensador recoge la expansión de
la turbina de vapor y la condensa. Además recoge el drenaje principal del calentador de menos
presión N1, el cual ha recogido los drenajes de los anteriores calentadores N2 y N3. El con-
densador también recoge la salida de la extracción de la etapa de media TM2 que no va a des-
gasificador sino que se utiliza para otros usos en la propia planta. El agua de condensado que
sale del pozo del condensador sale hacia el desgasificador y se va calentando en los calenta-
dores N1, N2 y N3 mediante el aporte de las extracciones de la turbina de vapor. Para apro-
vechar la energía de los drenajes de los calentadores, éstos se llevan al calentador de inmediata
presión inferior, donde sufren una súbita evaporación y posterior condensación que incremen-
ta su aporte energético. El gradiente de presión entre calentadores es suficiente para una cir-
culación natural del drenaje.

El condensado sale del pozo del condensador con un subenfriamiento constante para todas
las cargas con respecto a la temperatura de saturación a la presión de trabajo del condensa-
dor de 0.84 ºC. Al atravesar la bomba de condensado, según los datos reales de operación, se
ha observado cómo el incremento de temperatura sufrido por el agua de condensado por el
efecto de bombeo permanece constante en reducciones de carga a partir del 75% de la carga
nominal e igual a 0,9 ºC y es de 0,8ºC para el 100% de la carga nominal. En la simulación se
ha considerado un incremento de 0,85 ºC.

A fin de reducir las ecuaciones se ha considerado una pérdida de carga nula a lo largo de
el circuito de condensado considerando que la presión de descarga de la bomba de conden-
sado es igual a la presión de trabajo del desgasificador, la cual corresponde en la simulación a
la de extracción de la etapa de turbina de media TM2. Esta hipótesis se supone razonable pues-
to que el trabajo consumido en operación real y no considerado en la simulación es despreciable
frente a la producción de trabajo por la turbina. La causa es el menor volumen específico de un
líquido frente a un vapor reflejado en un diagrama T-S por la proximidad de las isobaras en la
zona de líquido subenfriado. Esto justifica el pequeño salto de temperatura sufrido por el agua
en el bombeo y el no considerar pérdidas de carga.

En el primer calentador de baja presión, N1 se ha observado que la temperatura de salida
del condensado (TS) de dichos equipos mantiene un diferencial constante con la carga con res-

� FIGURA A.I.7
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pecto a la temperatura de entrada de la extracción procedente de la turbina de vapor (TEXT). En
la tabla A.I.3 se recogen los datos relativos a dichas temperaturas y a sus diferenciales.

Para los dos calentadores restantes de baja presión, N2 y N3, la temperatura de salida del
agua de condensado del calentador (TS) se ha comprobado que se mantiene constante en un
diferencial negativo de 3,3 ºC y de 3,5 ºC respectivamente con respecto a la temperatura de
saturación de la extracción de vapor de la turbina de vapor dirigida a dicho calentador (TEXT_sat)
(tabla A.I.4).

Los drenajes de los calentadores se consideran como líquido saturado. Se ha comproba-
do con los datos reales de operación. Su caudal se calcula por balance de masa. El drenaje,
antes de entrar al condensador se estrangula isoentálpicamente hasta la presión del propio con-
densador.

Conocidas todas las propiedades de los flujos en este sistema, realizando el balance de
energía y de masa a cada uno de los intercambiadores de calor cerrados, N1, N2 y N3 se obtie-
ne el caudal de extracción de cada una de las etapas.

Simulación del circuito de agua de alimentación

En el circuito de agua de alimentación se encuentra el propio desgasificador, la bomba de
alimentación y dos calentadores abiertos N5 y N6. En cuanto a los intercambiadores de calor
N5 y N6, su configuración es la misma que la de los intercambiadores de condensado excep-
to en el detalle constructivo requerido para manejar fluidos a presiones más elevadas. El des-
gasificador se considera como un intercambiador de calor abierto que recoge los drenajes de
los calentadores de alta presión y la extracción de la etapa de media TM2 de la turbina de vapor.
Al tomarse el agua de alimentación del tanque del desgasificador se puede suponer que éste
es líquido saturado a la presión de trabajo del desgasificador. La presión de trabajo viene deter-
minada en la simulación, como ya se ha dicho, por la presión de extracción de la etapa de media
TM2. Para comprobar esta hipótesis se recoge la tabla A.I.5 que muestra para tres cargas de
operación con respecto a la nominal, las presiones de trabajo del desgasificador (Pdesg), la tem-
peratura de saturación correspondiente a esta presión de trabajo (Tsat), la temperatura real de

� TABLA A.I.3

Temperaturas calentador abierto N1

100% 75% 50%
TS TEXT ∆T TS TEXT ∆T TS TEXT ∆T

∆T∆EM STDV

N1 64.40 69.40 -5.00 57.50 62.70 -5.20 49.90 54.90 -5.00 -5.07 0.12

� TABLA A.I.4

Temperaturas calentador abiertos N2 y N3

100% 75% 50%
TS TEXT_sat ∆T TS TEXT ∆T TS TEXT ∆T

∆T∆EM STDV

N2 89.50 92.80 -3.30 81.30 84.61 -3.31 72.00 75.24 -3.24 -3.28 0.04
N3 127.60 131.10 -3.50 117.70 121.20 -3.50 106.10 109.50 -3.40 -3.47 0.06
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operación de salida del agua de alimentación hacia bomba de alimentación (Top) y la diferen-
cia entre esta temperatura y la de saturación (DT). Se observa cómo el DT es máximo para carga
máxima y se reduce casi a cero para carga del 50% de la máxima. Al ser las temperaturas tan
elevadas, el considerar un error absoluto, por ejemplo a carga máxima, de 0,89ºC, el error por-
centual es de alrededor un 0,5%.

Del mismo modo y por la misma razón que en el circuito de condensado se ha considera-
do el circuito de alta presión con pérdidas de carga nulas, siendo la presión de descarga de la
bomba de alimentación igual a la presión del vapor vivo. Esto supone que la presión de des-
carga de la bomba de alimentación sea conocida. El incremento de temperatura del flujo que
atraviesa la bomba de alimentación se ha observado que se mantiene alrededor de 2,1 ºC para
cargas hasta el 75% de la nominal. Para el 50% de la carga este incremento es aproximada-
mente nulo. En la simulación se ha considerado el valor de 2,1 Cº con el fin de ajustar mejor a
cargas elevadas.

Analizando los valores de temperatura del calentador N5 se ha observado cómo hay poca
variación del sobrecalentamiento del agua de alimentación ante variaciones de carga (Ts-TEnt).
Éste aspecto se puede observar en la tabla A.I.6. En la simulación se ha tomado este valor igual
al valor medio 40.6 ºC (DTM).

En el calentador N6, los datos disponibles muestran cómo se mantiene con poca variación
la diferencia de temperaturas entre la temperatura de salida del agua de alimentación y la de
saturación de la extracción dirigida a dicho calentador. Para la simulación se ha tomado el valor
medio igual a 0,27 ºC.

� TABLA A.I.6

Temperaturas calentador abierto N5

100% 75% 50%
TS TEnt ∆T TS TEnt ∆T TS TEnt ∆T

∆TM STDV

N5 213.70 170.90 42.80 199.20 158.50 40.70 181.10 142.90 38.20 40.57 2.30

� TABLA A.I.7

Temperaturas calentador abierto N6

100% 75% 50%
TS TEXT_sat ∆T TS TEXT_sat ∆T TS TEXT_sat ∆T

∆TM STDV

N6 254.40 254.60 -0.20 235.60 235.20 0.40 215.00 214.40 0.60 0.27 0.42

� TABLA A.I.5

Propiedades desgasificador

Carga Pdesg Tsat Top DT[%] [bar] [C] [C]
100 7.84 169.6 168.7 0.8884
75 5.74 157.1 156.4 0.7181
50 3.91 142.8 142.9 -0.09836
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En el calentador N5 se ha observado que existe un subenfriamiento constante de salida del
drenaje hacia desgasificador de 34,0 ºC. Con este dato de temperatura y presión de la extrac-
ción junto con el balance de masa y el proceso de estrangulación isoentálpico se calculan las
propiedades del drenaje tanto de salida como de entrada a desgasificador.

En el calentador N6 se ha observado como la salida del drenaje mantiene un incremento
constante de temperatura de 5,6 ºC con respecto a la temperatura de entrada del agua de ali-
mentación al propio calentador. Con este dato de temperatura y presión de la extracción junto
con el balance de masa y el proceso de estrangulación isoentálpico se calculan las propieda-
des del drenaje tanto de salida como de entrada a calentador N5.

SIMULACIÓN DEL PROCESO DE COMBUSTIÓN

La potencia térmica requerida en cada momento por el ciclo de vapor de la central térmi-
ca se abastece mediante la combustión de carbón pulverizado con unas propiedades consi-
deradas homogéneas y un exceso de aire constante.

A partir del dato calculado de potencia térmica requerida con la simulación del ciclo de vapor
se calcula la cantidad de carbón necesaria y por lo tanto se calcula la composición de los gases
de combustión generados y sus propiedades.

Los datos de partida son:

• Potencia térmica requerida por el ciclo de vapor (calculada en la simulación del ciclo de
vapor)

• Composición másica del carbón

• PCIh (Poder calorífico inferior en base húmeda y considerando materia mineral). 3792,92
kCal/kg

• PCSh (Poder calorífico superior en base húmeda y considerando materia mine-
ral)4044,32kCal/kg

• Exceso de aire del 39% en masa. Se considera aire seco con 21% molar de O2 y 79%
molar de N2.

• Temperatura de salida del gas de combustión del precalentador de aire 180ºC. Viene
impuesta por la temperatura de rocío.

• 80% de cenizas volantes que escapan con los gases de combustión
• calor específico a presión constante cp de las cenizas 1,2 kJ/kg-K
• peso molecular cenizas 100 kg/kmol

� TABLA A.I.8

Composición másica del carbón

Kgi/kgcarbón (Base seca) Kgi/kgcarbón (Base húmeda)
C 52,13 42,18
h 3,36 2,72
n 0,86 0,70
o 8,74 7,07
s 5,89 4,77
w 0,00 19,09
z 29,02 23,47
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• by-pass DGC del 25% (dependiente de la temperatura de salida de la DGC hacia stack
que tiene que ser mayor que 80ºC)

• temperatura de salida de la DGC 50 ºC. Impuesta por las condiciones de operación de
la unidad desulfuradora

• eficiencia de la DGC 90%
• relación molar CaCO3/SO2 en la DGC de 2 a 1
• presión constante a lo largo del circuito de 1,013 bar

Se calcula el caudal de carbón con el balance energía al volumen de control constituido por
la caldera y el precalentador de aire (supuesto único). Se conocen la temperatura de entrada
del aire a 25ºC, temperatura de entrada del carbón a 25 ºC, temperatura de salida del gas de
combustión del precalentador, potencia térmica requerida y se suponen nulas el resto de pér-
didas distintas a las del propio gas de combustión excepto la pérdida de la escoria. Se ponen
todos los caudales de gases formados en la combustión y el aire de entrada en función del cau-
dal de carbón que puede hacerse porque se conocen las fracciones másicas que lo constitu-
yen y se conoce el exceso de aire a introducir sobre el estequiométrico.

El balance de energía al volumen de control es (figura A.I.8):

Las variables desconocidas en esta ecuación son el flujo másico del carbón (mcarbón), el flujo
másico de los gases de combustión formados (mgases), el flujo másico de las escorias formadas
(mescorias) y la temperatura adiabática de combustión. El PCIh se conoce, la temperatura de refe-
rencia es de 25 ºC y la potencia térmica requerida por el ciclo de vapor (QCV) viene dada por la
simulación del ciclo de vapor.

Calculo del flujo másico de los gases de combustión y de las escorias

El flujo másico de los gases se pone en función del flujo másico del carbón a partir de los
datos de fracciones másicas, suponiendo que existe una combustión completa sin formación
de NOx y conociendo el exceso de comburente y su composición másica y / o molar.

 
m PCI m cp Tref mcarbón h gases gases es

⋅
⋅ = ⋅ ⋅ − +( )180 ccorias escorias escorias CVcp T Tref Q⋅ ⋅ − +

⋅
( )

� FIGURA A.I.8
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La evolución de los componentes del carbón sufrida tras la reacción de combustión es la
que se incluye a continuación:

Al suponerse combustión completa, todo el carbono fijo del carbón se oxida a CO2.

Lo que implica que por cada mol de carbono oxidado se forma 1 mol de CO2 y se consu-
me 1 mol de O2. Conociendo la fracción másica del carbono en el combustible carbón (c) se
puede poner el flujo másico de CO2 formado(mCO2gc) en función del flujo másico de carbón (mcar-

bón) conociendo la relación de pesos moleculares entre el CO2 y el carbono.

El O2 consumido en esta reacción en unidades de masa (mO2/CO2) y en función también del
flujo másico de carbón (mcarbon) y de la relación de pesos moleculares entre el O2 y el carbono
es de:

Del mismo modo, el azufre del carbón se oxida completamente a SO2.

Por cada mol de S oxidado se forma un mol de SO2 y se consume un mol de O2. El flujo
másico que se forma de SO2 (mSO2gc) por la combustión de cierta cantidad de carbón (mcarbon)
y en función de la fracción másica de azufre en el carbón (s) y de la relación de pesos mole-
culares entre el SO2 y el azufre es:

Y el flujo másico de O2 (mO2/SO2) consumido en la oxidación del azufre depende también del
flujo másico de carbón (mcarbón), de la fracción másica de azufre en el combustible (s) y de la rela-
ción de pesos moleculares del O2 y del azufre.

El hidrógeno que contiene el carbón se oxida para formar agua que sale en forma de vapor
ya que los gases no condensan.

Por cada mol de H2 oxidado se forma un mol de H2O y se requiere medio mol de O2. El flujo
másico de H2O formado (mH2Ogc/h) dependerá también del flujo másico de carbón (mcarbon) que-
mado, de la fracción másica de H2 en el carbón (h) y de la relación de pesos moleculares del
H2 y del H2O.
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El oxígeno consumido depende del flujo másico de carbón (mcarbon), de la relación de pesos
moleculares entre el O2 y el H2O y la fracción másica del hidrógeno en el carbón (h).

El nitrógeno que contiene el carbón se considera inerte en la combustión y por lo tanto sale
como tal y no consume oxígeno. El flujo másico (mN2gc) será función de la fracción másica de
nitrógeno en el carbón (n) y el flujo másico de carbón quemado (mcarbon).

La humedad del carbón (w) sale como tal con los gases de combustión habiendo absor-
bido potencia térmica del combustible. En este caso tampoco consume oxígeno por estar ya
completamente oxidado el hidrógeno. El flujo másico de este vapor que sale con los gases
(mH2Ogc/w) depende de la fracción másica de agua en el carbón (w) y del flujo másico de carbón
utilizado en la combustión (mcarbon).

El oxígeno del carbón se consume completamente en el proceso de combustión aportan-
do comburente a los elementos que se oxidan. El flujo másico de este oxígeno (mO2/carbon) se
pone también como función del flujo másico del carbón quemado y de la fracción másica del
oxígeno en el carbón (o).

Las cenizas que escapan con los gases de combustión (cenizas volantes) se ha supuesto
que son el 80% en masa de todas las cenizas que contiene el carbón. El 20% restante de las
cenizas (escorias) se separan de forma natural de los gases en la caldera.

En cuanto al flujo másico de aire a introducir para combustión se ha considerado un exce-
so de aire del 39% con respecto al estequiométrico, dato conocido por operación real de plan-
ta. Este exceso de aire se supone sobre el mínimo requerido para la oxidación completa de
todos los componentes del carbón menos el oxígeno que se consume del propio carbón. La
composición de este aire se ha supuesto del 21% molar de O2 y del 79% molar de N2, esto
supone un 23% en masa de O2 y un 77% en masa de N2 en el aire teniendo en cuenta la rela-
ción de pesos moleculares de 32 a 28 respectivamente. La suma del consumo de oxígeno cal-
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culado anteriormente en cada una de las reacciones corresponde al oxígeno estequiométrico
(mO2aire-est) a introducir con el carbón. Como el propio carbón tiene cierta cantidad de oxígeno
(mO2/carbon), habrá que descontar este del total necesario.

Siempre se introduce más oxígeno del estequiométrico para reducir los efectos de com-
bustión incompleta por falta de oxígeno en ciertos lugares de la caldera. En este caso se ha
dicho que este exceso es del 39% en masa. Por lo tanto, el oxígeno total a introducir a la cal-
dera (mO2aire) será el estequiométrico (mO2aire-est) aumentado en el exceso del 39%.

Conociendo la composición másica del aire, 23% de O2 y 77% de N2 se calcula el flujo mási-
co total de aire a introducir a la caldera y el flujo másico total de N2 que entra con el aire (mN2aire).

De este flujo total de aire introducido a la caldera (mAIRE), el flujo de nitrógeno que entra con
él (mN2aire) sale directamente con los gases de combustión.

El flujo másico total de vapor de agua que sale con los gases de combustión (mH2Ogc) será
la suma del procedente de la oxidación del hidrógeno del carbón y de la humedad que éste con-
tiene.

El flujo másico de oxígeno que sale con los gases de combustión (mO2gc) será la diferencia
entre todo el oxígeno que entra con el aire (mO2aire) y el oxígeno consumido por los componen-
tes oxidados (carbono, hidrógeno y azufre). Hay que tener en cuenta que no se suma el que
tiene el propio carbón puesto que ya se ha considerado en el cálculo del oxígeno de entrada
con el aire.

Por lo tanto, el flujo másico de los gases de combustión será la suma de cada uno de los
gases formados en la combustión por la oxidación del carbono, del hidrógeno y del azufre, más
las cenizas volantes, más el vapor de agua formado por la vaporización del agua del carbón,
más el oxígeno introducido en exceso y más todo el nitrógeno que entra tanto del aire como del
que tiene el propio carbón.

Repasando las expresiones incluidas anteriormente se puede observar cómo el flujo mási-
co de gases queda dependiente únicamente del flujo másico de carbón que se quema en la cal-
dera de vapor.
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Calculo de la temperatura adiabática de combustión

Como se sabe, la temperatura adiabática de llama es aquella que se consigue al quemar
un combustible de forma completa mediante aire estequiométrico. Ésta es una temperatura ideal
que no se consigue principalmente por dos motivos: el primero de ellos es que no se introdu-
ce como se ha dicho nunca aire estequiométrico, lo que diluye los gases y reduce su tempe-
ratura y la otra es que debido a las elevadas temperaturas alcanzadas hay enlaces que se rom-
pen y se vuelven a formar, reduciendo también dicha temperatura. En la simulación, para tener
en cuenta la pérdida debida a la salida de escorias, que se supone que salen de la caldera sin
ceder energía, se considera que la pérdida es la ocasionada por estar éstas a la temperatura
adiabática de combustión. Esto supone una mayoración de las pérdidas, ya que como se sabe
las escorias ceden parte de su energía desde la temperatura adiabática hasta una temperatu-
ra determinada que puede ser de unos 400 ºC. La temperatura adiabática de combustión se
obtiene teniendo en cuenta las pérdidas que suponen introducir más aire que el estequiomé-
trico. Teniendo en cuenta el volumen de control de la figura A.I.9, el balance de energía se redu-
ce a igualar las dos expresiones siguientes:

El volumen de control en este caso incluye únicamente a la caldera, por lo que es necesa-
rio disponer de otro dato que corresponde o bien con la temperatura de precalentamiento del
aire de combustión para contar la energía que entra con dicho aire o bien la temperatura de sali-
da de los gases de combustión de la caldera para hacer el balance de energía correspondiente
y calcular esa temperatura de precalentamiento. De los datos de operación de la planta se sabe
que el aire precalentado tiene una temperatura de unos 380 ºC, de ahí que se tome dicho valor
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para la simulación. Además, con este dato, se puede determinar la temperatura de salida de
los gases de combustión de la caldera mediante el balance de energía correspondiente al pre-
calentador de aire.

Precipitador electrostático y unidad de desulfuración de gases de combustión

Una vez que los gases de combustión abandonan el precalentador de aire se dirigen hacia
el precipitador electrostático con el fin de reducir al máximo las cenizas de los gases de com-
bustión. La temperatura de entrada a este equipo debe estar alrededor de 180 ºC, la cual es
conseguida en la operación del precalentador de aire, que además, como ya se ha dicho es
necesaria para evitar condensación ácida. La salida del precipitador se dirige hacia la unidad de
desulfuración de gases para reducir la cantidad de azufre hasta los límites necesarios a cum-
plir por la legislación. El ventilador de tiro inducido que existe para mantener la depresión en el
hogar de la caldera no se tiene en cuenta en la simulación.

El precipitador electrostático se simula únicamente teniendo en cuenta que su función es
la de eliminar la ceniza volante que va con los gases de combustión. Se considera que se redu-
ce completamente el contenido en cenizas. Por lo tanto, la expresión a introducir en el simu-
lador consiste en restar el flujo másico de cenizas al flujo total que sale del precalentador de aire
y calcular las nuevas concentraciones con ese flujo másico reducido. Lo mismo para el cálcu-
lo de la composición molar.

A la unidad de Desulfuración de Gases de Combustión (DGC) entran los gases proceden-
tes del precipitador electostático a la misma temperatura. Ya se ha dicho que existe un venti-
lador de tiro inducido que no se tiene en cuenta en la simulación. La DGC tiene un by-pass que
consigue no introducir todos los gases de la combustión en el equipo. De este modo, se pue-
den mezclar estos gases by-paseados a 180ºC con los que salen de la DGC a 50ºC para calen-
tarlos hasta como mínimo 80 ºC. En la simulación se ha encontrado este valor mínimo de by-
pass en el 25% del total de gases que vienen del precipitador. Teniendo en cuenta este by-pass
y mezcla posterior junto con la eficiencia de desulfuración del 90% se obtiene la composición
del gas de combustión que saldría por chimenea.

La simplificación más importante tenida en cuenta en la DGC es que se ha considerado des-
ulfuración seca en lugar de desulfuración húmeda. De este modo se ha considerado la intro-
ducción de una cantidad de CaO y CO2 equivalente a la utilización de CaCO3 necesario para la
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� FIGURA A.I.10

Volumen de control considerado del electrofiltro
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desulfuración. Se ha supuesto una relación de 2 a 1 molar de CaCO3 con respecto al SO2 de
entrada. No se ha tenido en cuenta la reducción de O2 por su consumo en la reacción real pues-
to que tampoco se ha tenido en cuenta el oxígeno auxiliar introducido en la operación real.

Para tener en cuenta la posterior incorporación del proceso de captura, se ha simulado una
extracción antes de la DGC tras el precipitador y su regreso al proceso después de la DGC tras
la mezcla con el by-pass. El caudal de salida se ha simulado como un porcentaje del gas de
combustión que se selecciona en la propia simulación.

� FIGURA A.I.11

Volumen de control considerado del DGC

� FIGURA A.I.12

Extracción de gases para carbonatación
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Tanto para el calculo de la entalpía del gas de combustión como para el calculo de se calor
específico se han introducido en la simulación sendas funciones que calculan dichas propie-
dades en función del valor de la propiedad individual de cada componente del gas según su
temperatura y de su fracción másica en dicho gas de combustión.

Para el cálculo de la composición del gas de combustión (Fij), en cada uno de los puntos
(j) se ha tenido en cuenta el flujo másico del gas (Mj) y el flujo másico de cada uno de sus com-
ponentes (Mij).

para cada punto j

Del mismo modo, la fracción molar (Xij) en cada uno de los puntos (j) se ha tenido en cuenta
el flujo molar del gas (KMOLj) y el flujo molar de cada uno de los componentes del gas (KMOLij).

para cada punto j

El peso molecular del gas en cada punto (PMj) se calcula como el cociente entre el flujo
másico y el flujo molar en cada punto.

ANEXO A.II. Formulación del problema de optimización 

para la integración de ciclos de vapor

INTRODUCCIÓN

Las redes de vapor juegan un papel importante en la mayoría de las plantas de proceso
industriales (Favrat y Marèchal, 2006). Representan la mejor conexión entre las corrientes de las
utilities y de los procesos permitiendo la producción combinada de calor y trabajo. Según la for-
mulación del problema de optimización en la integración de utilities y procesos descrita en el
capítulo 2 dentro de la fase de generación, la consideración de la integración de una red de
vapor, requiere definir un modelo determinado de esta red que pueda tratarse conjuntamente
con el problema de la cascada térmica e integración de utilities. Por ello, el modelo de la red de
trabajo de vapor debe basarse en una formulación lineal para poder respetar la formulación del
problema MILP. La formulación de la red de vapor se encuentra definida en detalle en Marèchal
(1995) aunque se va a describir en parte en este anexo.

La red de vapor se basa en la definición de una superestructura, propuesta por vez primera
por Papoulias y Grossmann (1983a), y adaptada por Marèchal y Kalitventzeff (1999) para tener
en cuenta los perfiles de entalpía-temperatura en la producción de vapor (precalentamiento, eva-
poración y sobrecalentamiento) y el consumo de vapor (desobrecalentamiento, condensación
y subenfriamiento). Una de las mayores dificultades que se han encontrado en la formulación
de dicha superestructura ha sido el mantener la linealidad de las ecuaciones al tratar de man-
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tener consistencia en los balances de masa y energía. Dicha dificultad, se ha solucionado aten-
diendo a una formulación especial, descrita en este anexo, para los balances de masa en los
colectores de la superestructura de la red de vapor que hace que el modelo no sea exacto pero
sí una buena herramienta para un análisis preliminar de targeting. En cuanto a los efectos a inte-
grar en el problema de optimización (EMO), las corrientes frías y calientes de la red de vapor se
integran en el modelo que define la cascada térmica como utilities mientras que las expansio-
nes en las turbinas de la red se añaden a los balances de potencia.

Una de las características de estas redes de vapor es que deben estar definidas las pro-
piedades de los colectores que la definen, atendiendo a su presión y temperatura o calidad para
determinar su entalpía, aspecto que se selecciona a partir del análisis de las curvas compues-
tas globales. Por ello, al resolver dicha configuración con el resto de los procesos y utilities, lo
que se optimiza son los diferentes flujos másicos de la red de vapor. Debido a la configuración
de la superestructura, donde se permite intercambio de calor entre las diferentes corrientes de
la red de vapor, se determinan también los flujos másicos óptimos extraidos para precalenta-
miento del agua. Por lo tanto, el modelo desarrollado puede ser utilizado como una herramienta
que permite evaluar de forma rápida los ciclos de vapor de centrales termoeléctricas tal y como
se ha propuesto en este trabajo.

DEFINICIÓN DE LA SUPERESTRUCTURA DE LA RED DE VAPOR

La superestructura de la red de vapor viene definida por cinco elementos:

• Condensación de vapor (efecto de calor caliente)
• Producción de vapor (efecto de calor frío)
• Turbinas para la producción de potencia mecánica (efecto de trabajo)
• Colectores de vapor que recogen y distribuyen el vapor
• Los colectores de condensado que recogen y distribuyen el condensado

La figura A.II.1 muestra un esquema de una superestructura generada a partir de una lista
de 3 colectores de vapor y un colector de condensado.

� FIGURA A.II.1

Esquema de una red de vapor (Favrat anf Marèchal, 2006)
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Definición de colectores

La definición de un colector se realiza a partir de su etalpía, de este modo es necesario
determinar a priori la presión o temperatura que lo definen. Para ello es posible hacer uso de
la aproximación de la producción combinada de calor y trabajo desarrollada por Marèchal y
Kalitventzeff (1997) haciendo uso de la curva compuesta global balanceada (figura A.II.2). Esta
aproximación, derivada de los resultados obtenidos principalmente por Townsend y Linnhoff
(1983) pero mejorada, hace uso de conceptos y análisis termodinámico. El análisis de la inte-
gración de ciclos Rankine muestra cómo éstos pueden ser integrados en la curva compuesta
global balanceada mediante la integración de rectángulos aprovechando las zonas autosufi-
cientes. Las bases horizontales de dichos rectángulos vienen definidas por las temperaturas de
evaporación y de condensación del ciclo Rankine. La potencia mecánica producida se estima
a partir del ciclo de Carnot. Según se integre el ciclo Rankine por encima o por debajo del pinch
del proceso, la expresión que permite estimar el trabajo obtenido es diferente (ec A.II.1 por enci-
ma del pinch y ecuación A.II.2 por debajo del pinch), pero siempre máximo cuando se incre-
menta la diferencia de temperaturas entre la de evaporación y la de condensación (altura del rec-
tángulo) y se aumenta la potencia térmica intercambiada (base del rectángulo). Las
características del ciclo Rankine, niveles de presión, temperatura de sobrecalentamiento, etc,
se pueden derivar de la definición de dicho rectángulo para la maximización de la potencia pro-
ducida en el problema de integración.

(ec. A.II.1)

(ec. A.II.2)

Según la curva compuesta balanceada de la figura A.II.2, se define una red de vapor for-
mada por dos colectores de vapor con temperaturas de 600 K y 500 K a 80 bar y 27.5 bar res-
pectivamente. Dichas presiones se pueden calcular mediante simulación, tablas, o por expre-
siones como las utilizadas por Marèchal (1995) derivadas de Perry (1985), donde según la
expresión A.II.3, a partir de la temperatura seleccionada según la curva (Tv) se obtiene la pre-
sión de vapor (Pv) correspondiente a esa temperatura y con la expresión A.II.4 se calcula el
sobrecalentamiento en base a la presión de evaporación (Ts).

(ec. A.II.3)

(ec. A.II.4)

El nivel térmico (altura del rectángulo) a 600 K de la producción de vapor a 80 bar viene defi-
nida por alguna limitación (podría haber sido superior) mientras que la potencia térmica inter-
cambiada (base del rectángulo) viene definida por la forma de la curva atendiendo a la zona auto-
suficiente. Townsend y Linnhoff (1983) no hacen uso de las zonas autosuficientes. Considerando
la producción de potencia dentro de la zona autosuficiente se demuestra que se optimiza la pro-
ducción de potencia al mínimo coste Marèchal y Kalitventzeff (1997). La formación de vapor a 500
K con una presión de 27.5 bar viene definida por la zona autosuficiente, de la que, debido tam-
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bién a los diferentes niveles de temperatura que recogen calor del proceso se definen tres ciclos
Rankine (definidos por las presiones de 3.3, 8.5 y 14.5 bar, correspondientes a las presiones de
condensación). El uso de la expresión A.II.1, permite estimar la producción de trabajo en cada
uno de esos cuatro rectángulos que definen cuatro ciclos Rankine simples.

Balances de masa y energía en los colectores

La figura A.II.3 presenta cada una de las entradas y salidas consideradas en la definición de
un colector de vapor.

� FIGURA A.II.2

Ejemplo de selección de niveles de presión y temperatura según la curva compuesta global
balanceada (Favrat y Marèchal, 2006)

� FIGURA A.II.3

Superestructura de un colector de vapor (Marèchal, 1995)
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En cuanto a los diferentes flujos másicos que pueden salir del colector j son el flujo Sj, que con-
sidera el posible flujo de vapor que puede extraerse del ciclo, el flujo DTji, que es el utilizado en la
expansión hacia el colector inferior para la producción de trabajo, el flujo DCjk, que representa el
flujo utilizado para proporcionar el efecto caliente bien como utility para el proceso bien para ca-
lentamiento del agua del propio ciclo de vapor, el flujo Lj, que se dirije hacia el colector de vapor
inmediatamente inferior, corrigiendo la entalpía de la expansión (se explica posteriormente).

En cuanto a los flujos que pueden entrar a un colector de vapor se encuentra el flujo Dfkj,
que representa el flujo másico extraído del colector de condensado k (efecto de calor), el flujo
Aj permite considerar la incorporación de vapor exterior al propio ciclo de vapor. La potencia
mecánica producida (Wij) por expansión del vapor del colector i al colector j se calcula multi-
plicando la potencia específica wij por el flujo másico extraído del colector i que puede ser cual-
quier colector superior (DTij). La contribución del efecto Wij=DTij wij se introduce al problema de
optimización en el balance de potencia. En el caso de tener múltiples niveles de presión, wij se
calcula considerando una turbina multietapa donde la salida de una de ellas define la entrada
de la siguiente. La potencia específica wij viene definida por la expresión A.II.5.

(ec. A.II.5)

con nv el número de headers de vapor y wk(k+1) la potencia específica producida por la expan-
sión de vapor del colector k al colector k+1. En una primera fase como es la que corresponde
a este paso se puede suponer una eficiencia isoentrópica constante del expansor (ec. A.II.6)

(ec. A.II.6)

donde si k=i+1,...,nv (ec. A.II.7)

y hk=hi si k=i (ec. A.II.8)

Debido a que las entalpías de cada uno de los headers ya están definidas (hi, hj), cuando
se calcula a partir de la expresión A.II.6 y se deriva de ella la entalpía del header inferior hk con
la expresión A.II.7, seguramente no coincidirá con el valor definido hj. Por ello, la expresión A.II.5
tomará el menor valor definido bien por el cálculo de la expansión según la ecuación A.II.6 y
A.II.7 o por el valor de la entalpía del colector ya definida. A fin de mantener la coherencia del
modelo para que la entalpía de entrada a un colector coincida con la que la define, los mismos
autores han incluido una serie de flujos auxiliares de enfriamiento del flujo de salida de la turbi-
na o de bypass de la propia turbina. A pesar de dichas consideraciones, el método permite eva-
luar en una primera fase de análisis su integración en los procesos mediante una formulación
sencilla lineal (Marèchal, 1997, Bolliger et al, 2005)

Cuando la expansión en la turbina del flujo de vapor del header i al j da lugar a una ental-
pía hk inferior a la que define el header (hj), lo que viene representado por (hi – wij > hj) entonces
hay que considerar una inyección de agua (DSkij) a la salida de la expansión para reducir la ental-
pía hasta hj. El flujo másico de entrada a dicho header (DT*

ij) será entonces el flujo másico expan-
dido más el flujo másico inyectado de agua. El agua inyectada define la restricción incluida en
la expresión A.II.9.

(ec. A.II.9)
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Con hkj le entalpía específica del agua en el header de condensado k cuya presión es la más
cercana a la del header de vapor aumentada por la energía debida al bombeo. Con dicha res-
tricción se asegura que la entalpía de entrada al header j será hj debido a que para el cálculo
de wij se utiliza la expresión A.II.5. Cuando la función es activada, kij=1, siendo entonces la
potencia mecánica calculada por (hi-hj). Esta situación es equivalente a bypasear la turbina para
tener la entalpía hj del header de vapor j. Para tener en cuenta el enfriamiento del caudal bypa-
seado (Lj-1) de la entalpía hi hasta la hj se utiliza una corriente de agua del header de conden-
sado más próximo (DLsj) que se mezcla con dicha corriente. Por lo que el caudal de entrada al
header j (L*

j-1) viene expresado por la ecuación A.II.10.

(ec. A.II.10)

Definidos los flujos que forman parte de cada uno de los colectores de vapor y atendien-
do al esquema de la figura A.II.3. se puede definir el correspondiente balance de masa (ec.
A.II.11).

(ec. A.II.11)

Debido a que la entalpía de todos los headers se ha considerado constante, el balance de
masa representa también el balance de energía.

En cuanto al colector de condensado k, la definición es similar a los colectores de vapor.
Son colectores con entalpía definida y constante que recogen y distribuyen los condensados
hacia los colectores de vapor, definiendo por lo tanto corrientes frías para el proceso. La figu-
ra A.II.4 muestra la definición de un header de condensado atendiendo a todos los flujos que
entran y salen del mismo a partir del cual se plantean los balances de masa y energía.

Los flujos de entrada corresponden a Ak, que representa un aporte exterior, Dcjk, que es el
flujo que define el efecto caliente procedente de un colector de vapor j, Dfjk, que es el flujo que
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� FIGURA A.II.4

Definición de un colector de condensado (Marèchal, 1995)
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puede venir de un colector de condensado j con entalpía inferior, Drk-1 el flujo procedente del
colector de condensador precedente.

Los flujos de salida de un colector de condensado son Dfkj, que define el flujo de salida hacia
un colector de vapor o un colector de condensado, Drk es el flujo que se dirige al colector de
condensado siguiente, DSkij define el flujo de agua que sale del colector de condensado k para
enfriar la corriente expansionada en la turbina de entrada de vapor del colector de vapor i al j
(ec. A.II.12). El flujo DLkj representa la cantidad de agua que sale del colector de condensado
k para enfriar la corriente que bypasea la turbina del colector de vapor i al j (ec. A.II.13).

(ec. A.II.12)

(ec. A.II.13)

La ecuación b.14 representa tanto el balance de masa como el de energía del colector de
condensado.

(ec. A.II.14)

Integración en el problema de optimización

Los flujos másicos (o molares) de la red de trabajo de vapor se calculan junto con el resto
de flujos de las utilities haciendo uso de un MILP cuya función objetivo es el CMER (aunque otras
pueden ser la maximización de la producción de potencia, la minimización de emisiones de CO2,
la minimización de pérdidas exergéticas, la minimización de los costes de inversión).

La red de vapor define corrientes frías y calientes con flujos másicos desconocidos. Las
corientes calientes, ligadas a Dcjk, corresponden a la condensación de vapor de un header de
vapor j a un header de condensado k que define una necesidad de calor del proceso o un calen-
tamiento de la propia red de vapor (una extracción). Generalmente, cada corriente caliente defi-
ne un enfriamiento, una condensación y una refrigeración siendo la presión de condensación
la presión más elevada (la del header de vapor). La temperatura inicial y final así como la tem-
peratura de condensación se utilizan para obtener los intervalos de temperatura que definen la
cascada térmica.

Otro tipo de corrientes calientes es el calor intercambiado entre dos headers de condensado
(Drk). Las corrientes frías corresponden al agua caliente producida (Dfkj) y al vapor producido
incluyendo precalentamiento, evaporación y sobrecalentamiento. La presión en este caso es la
correspondiente al header de destino. El estado inicial de la corriente fría se corrige teniendo en
cuenta el bombeo requerido para elevar la presión. Tanto la producción de potencia mecánica
como la consumida por bombeo se tienen en cuenta en el problema de optimización. Para el
intervalo de temperatura r la expresión viene dada en la ecuación A.II.15.

(ec. A.II.15)

Siendo:

qkjr la carga térmica molar del flujo kj (caliente o frío) en el intervalo de temperaturas r.
qkr la carga térmica molar del agua de refrigeración del header de condensado k al hea-
der de condensado siguiente k+1 en el intervalo r.
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Dfki el flujo que alimenta el header i procedente del header de condensado k
Dcik el flujo de salida de vapor que alimenta los intercambios de calor entre el header de
vapor i y el de condensado k.
Drk el flujo de agua de refrigeración del header de condensado k dirigido al header de con-
densado siguiente k+1

Las variables de la red de vapor (DTij, Dfkj, Dcjk, Sj, Lj, Aj, Drk-1) se añaden a la lista de varia-
bles así como las ecuaciones de los balances de masa (A.II.11, 14). Una variable entera se aso-
cia a cada flujo másico de la red de vapor que junto con la definición de los límites máximos y
mínimos de estos flujos, permite el cálculo de dichas variables dentro de los límites correctos.
La función objetivo es el coste total de las utilities utilizadas para proporcionar el MER del pro-
ceso incluyendo los costes de la red de vapor (aunque como se ha descrito existe la posibili-
dad de tener en cuenta otras funciones objetivo).

La potencia producida por la red de vapor viene dada por la ecuación A.II.16.

(ec. A.II.16)

con ηa el rendimiento del alternador y si hj<hj-wij y si hj>hj-wij

También se tiene en cuenta el con-
sumo de potencia mecánica por las bombas de la red de vapor (ec. A.II.17).

(ec. A.II.17)

Con ηm la eficiencia del motor eléctrico y wpki la energía específica de la bomba entre la pre-
sión del header de condensado k y del header de vapor i.

ANEXO A.III. Software utilizado en las simulaciones

termodinámicas e integración energética

Para la simulación termodinámica se ha optado por utilizar el software Engineering Equa-
tion Solver (EES) (EES, 2007) que permite una resolución simultánea (equation oriented model)
de las ecuaciones así como una optimización NLP basada en el algoritmo de aproximaciones
cuadráticas. Como proponen algunos autores con amplia experiencia en la integración de pro-
cesos industriales (Marèchal, 1995, Kontopoulos et al., 1991) la resolución simultánea ha pro-
porcionado mejores resultados cuando se resuelve un programa de optimización.

Como se sabe, la resolución secuencial resuelve por módulos o equipos utilizando las sali-
das del módulo resuelto como entradas del siguiente módulo. Esto hace que la selección de los
valores iniciales presenten menos problemas que en la resolución simultánea en la que todas
las ecuaciones puestas en el programa se resuelven a la vez. No obstante se requiere una
correcta selección del orden de la secuencia de cálculo, lo que puede hacer complicada la pos-
terior modificación de la configuración. En la simulación simultánea esto no presenta ningún pro-
blema. Además, el posible problema acerca de la inicialización de los valores de las variables,
se resuelve fácilmente por el conocimiento de valores reales de la planta.

En cuanto al proceso de integración energética desarrollado para la integración de un nuevo
ciclo de vapor con el ciclo de captura, el programa utilizado ha sido Easy (Energy Análisis y
SYnthesis of industrial processes). Easy es un programa que presenta una lógica de integración
energética cuya función es el determinar el mejor intercambio energético posible entre diferentes
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flujos calientes y fríos. Implementa la aproximación Effect Modelling y Optimisation (EMO), (Maré-
chal y Kalitventzeff, 1997) haciendo uso de la optimización MILP buscando la mejor integración
energética y medioambiental de procesos industriales ya descrita en el capítulo 2. Ha sido des-
arrollado por el Laboratoire d’Analyse et de Synthèse des Systémes Chimiques (L.A.S.S.C.) de
la universidad de Liége a partir de las herramientas ya creadas por el mismo grupo de investi-
gación de dicha universidad incluidas en un programa informático denominado SYNEP hace
más de 30 años (Maréchal, 1995).

El Laboratoire d’Energétique Industriel (L.E.N.I) de l´Ecole Polithècnique Federal de Lausanne
(E.P.F.L), dentro de su división de síntesis de sistemas energéticos, también hace uso de dicho
programa explotando sus utilidades (Leniwiki, 2007, Bolliger 2005, Palazzi et al., 2004). A tal
efecto, LENI, está desarrollando una rutina en MATLAB denominada OSMOSE (Marèchal et al.,
2004, Bolliger, 2005), Palazzi et al., 2004, Palazzi et al., 2007) en la que se establece una cone-
xión entre los diferentes programas de simulación termodinámica, el propio software de inte-
gración energética EASY2 y un algoritmo de optimización desarrollado también en LENI domi-
nado MOO (MultiObjective Optimiser) (Leyland, 2002, Molyneaux, 2002).

Easy2 contiene dos tipos de unidades:

• Los procesos
• Las utilities

La primera categoría, los procesos, contiene todas las unidades cuyos estados termodi-
námicos son conocidos, principalmente los flujos másicos y los niveles de temperatura. Easy2
calcula la energía sobrante o requerida por las corrientes, respectivamente calientes y frías,
determinando el mejor intercambio entre ellas.

La segunda categoría, las utilities, son las unidades de las que se conoce su nivel de tem-
peratura pero se desconoce su nivel de utilización (o flujo másico). En Easy2, se determina este
nivel de utilización, generalmente el flujo másico que se produce en ellas, optimizando su uso
como flujo energético junto con los procesos.

Easy2 permite, entre otras:

• Encontrar el MER generando informes y gráficos (curvas compuestas, curvas com-
puestas globales, curvas exergéticas, curvas compuestas integradas, etc).

• Seleccionar las utilities. El propio programa tiene predefinidas diferentes utilities entre las
que se incluyen turbinas de gas, motores térmicos, ciclos frigoríficos y turbinas de vapor.
Estas utilities son representadas, en los casos más simples, por corrientes frías y calien-
tes. Para su uso será suficiente seleccionar su nivel de temperatura y de presión y Easy2
se encargará de integrarlos en el proceso.

• Integrar de forma óptima de las utilities seleccionadas según el objetivo CMER según el
problema de optimización planteado MILP.

• Tener en cuenta diferentes restricciones en las combinaciones para el cálculo del CMER
• Analizar la selección del DTmin mediante un cálculo sucesivo del MER o CMER variando

dicho DTmin.
• Permite integrar consumos y producciones de potencia mecánica
• Calcular mediante MILP los flujos de calor que satisfacen el MER y el mínimo número de

combinaciones.
• Simulación y optimización de la red de intercambio de calor.
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ANEXO A.IV. Resultados de la simulación 

para diferentes configuraciones del ciclo de captura

� TABLA A.IV.1

Variables de operación del sistema integrado. Configuración Ia

PORC Mg CO2_a Pad ηen
Ca Cev Mvrc Peb QPCI COE

[kg/s] [MTCO2/año] [kWe] [M€/año] [€/tCO2] [kg/s] [kWe] [kWt] [€/MWeh]

0.0
0.05 27.39 2.681 0 0.337 68.46 24.89 11.68 383097 993790 27.45
0.1 54.08 2.528 0 0.3271 72.29 24.90 23.05 389678 981190 28.99
0.2 105.5 2.232 4290 0.3096 79.91 25.33 44.93 397751 957313 32.05
0.3 154.7 1.952 22402 0.2943 87.51 25.92 65.81 390396 935514 35.09
0.4 201.8 1.686 39637 0.2809 94.84 26.29 85.77 383470 915134 38.03
0.5 246.9 1.432 56079 0.269 101.90 26.59 104.9 376927 896013 40.88
0.6 290.4 1.188 71801 0.2585 108.80 26.86 123.3 370732 878017 43.65
0.7 332.2 0.9548 86865 0.249 115.60 27.10 140.9 364851 861033 46.35
0.8 372.6 0.7304 101324 0.2404 122.10 27.33 158 359257 844964 48.99
0.9 411.6 0.5143 115227 0.2326 128.50 27.54 174.4 353927 829725 51.55

� TABLA A.IV.2

Variables de operación del sistema integrado. Configuración Ib

PORC Mg CO2_a Pad ηen
Ca Cev Mvrc Peb QPCI COE

[kg/s] [MTCO2/año] [kWe] [M€/año] [€/tCO2] [kg/s] [kWe] [kWt] [€/MWeh]

0.0
0.05 27.4 2.683 0 0.3384 67.88 21.43 10.78 382438 994360 27.22
0.1 54.14 2.53 0 0.3298 71.15 21.43 21.29 388383 982293 28.53
0.2 105.8 2.236 1345 0.3143 77.61 21.7 41.55 398412 959270 31.12
0.3 155.1 1.958 18153 0.3005 84.17 22.28 60.91 391322 938234 33.75
0.4 202.5 1.692 34176 0.2883 90.47 22.62 79.45 384625 918506 36.28
0.5 248 1.438 49487 0.2774 96.60 22.88 97.24 378282 899947 38.74
0.6 291.8 1.194 64147 0.2675 102.50 23.12 114.4 372261 882437 41.13
0.7 334.1 0.9601 78211 0.2586 108.30 23.33 130.8 366533 865872 43.45
0.8 374.9 0.7348 91725 0.2505 114.00 23.52 146.7 361074 850167 45.73
0.9 414.4 0.5177 104732 0.2431 119.50 23.71 162.1 355862 835245 47.95



Reducc ión  de  emis iones  de  d ióx ido  de  carbono en  cent ra les  té rmicas  de  carbón pu lver i zado226

� TABLA A.IV.3

Variables de operación del sistema integrado. Configuración Ic

PORC Mg CO2_a Pad ηen
Ca Cev Mvrc Peb QPCI COE

[kg/s] [MTCO2/año] [kWe] [M€/año] [€/tCO2] [kg/s] [kWe] [kWt] [€/MWeh]

0.0
0.05 27.5 2.726 0 0.3423 66.46 16.94 7.128 380159 997675 26.65
0.1 54.5 2.614 0 0.3372 68.34 16.87 14.13 383905 988744 27.41
0.2 107.1 2.396 0 0.3276 72.04 16.94 27.76 391201 971459 28.89
0.3 157.9 2.186 797.8 0.3189 75.70 17.1 40.92 397392 954926 30.36
0.4 207.1 1.985 11869 0.3107 79.49 17.5 53.67 392318 939506 31.88
0.5 254.9 1.79 22562 0.303 83.15 17.74 66.02 387442 924776 33.34
0.6 301.2 1.602 32902 0.2959 86.71 17.92 78.01 382748 910682 34.77
0.7 346.2 1.419 42912 0.2893 90.20 18.07 89.65 378226 897176 36.17
0.8 389.9 1.242 52611 0.2831 93.62 18.21 101 373864 884215 37.54
0.9 432.5 1.07 62019 0.2772 96.97 18.34 112 369652 871760 38.89

� TABLA A.IV.4

Variables de operación del sistema integrado. Configuración Id

PORC Mg CO2_a Pad ηen
Ca Cev Mvrc Peb QPCI COE

[kg/s] [MTCO2/año] [kWe] [M€/año] [€/tCO2] [kg/s] [kWe] [kWt] [€/MWeh]

0.0
0.05 27.37 2.68 0 0.3356 69.03 28.28 12.57 383755 993222 27.68
0.1 54.02 2.525 0 0.3245 73.43 28.3 24.8 390971 980091 29.44
0.2 105.3 2.227 7222 0.3051 82.20 28.89 48.3 397094 955371 32.96
0.3 154.3 1.947 26623 0.2884 90.84 29.49 70.68 389480 932823 36.43
0.4 201 1.68 45053 0.2739 99.18 29.9 92.04 382329 911807 39.77
0.5 245.9 1.426 62608 0.2612 107.20 30.24 112.5 375593 892142 43.02
0.6 288.9 1.182 79372 0.25 115.10 30.55 132.1 369229 873679 46.17
0.7 330.4 0.9495 95414 0.2401 122.70 30.83 150.9 363201 856293 49.23
0.8 370.4 0.726 110797 0.2311 130.20 31.09 169.1 357479 839876 52.22
0.9 408.9 0.511 125574 0.2231 137.50 31.34 186.6 352037 824336 55.13

� TABLA A.IV.5

Variables de operación del sistema integrado. Configuración II

360 MWe

PORC Mg CO2_a Pad ηen
Ca Cev Mvrc Peb QPCI COE

[kg/s] [MTCO2/año] [kWe] [M€/año] [€/tCO2] [kg/s] [kWe] [kWt] [€/MWeh]

0.1 55.37 2.588 0 0.3308 70.12 18.75 24.1 399281 1.004E+06 28.31
0.2 107.5 2.274 5885 0.3164 76.22 19.09 46.75 404429 975443 30.69
0.3 156.9 1.98 24467 0.3036 82.26 19.55 68.14 395316 948944 33.04
0.4 203.8 1.703 41977 0.2922 88.04 19.85 88.42 386807 924414 35.3
0.5 248.5 1.441 58534 0.282 93.62 20.1 107.7 378832 901602 37.47
0.6 291.1 1.191 74235 0.2727 99.01 20.32 126.1 371333 880302 39.57
0.7 335.9 0.9309 90617 0.2636 104.7 20.54 145.3 363578 858417 41.81
0.8 371.1 0.7274 103391 0.2568 109.3 20.71 160.4 357580 841587 43.59
0.9 408.7 0.5107 116978 0.2498 114.2 20.89 176.6 351247 823907 45.501



Anexos 227

370 MWe

PORC Mg CO2_a Pad ηen
Ca Cev Mvrc Peb QPCI COE

[kg/s] [MTCO2/año] [kWe] [M€/año] [€/tCO2] [kg/s] [kWe] [kWt] [€/MWeh]

0.1 56.94 2.661 0 0.3307 69.68 18.92 24.81 410377 1.032E+06 28.32
0.2 110.5 2.338 7089 0.3164 75.94 19.14 48.11 414547 1.002E+06 30.7
0.3 161.2 2.035 26232 0.3037 82.11 19.52 70.09 405117 974966 33.04
0.4 209.3 1.749 44257 0.2924 88.02 19.79 90.91 396321 949427 35.28
0.5 255.1 1.479 61290 0.2822 93.73 20.03 110.7 388083 925710 37.45
0.6 298.8 1.223 77432 0.2731 99.24 20.25 129.5 380343 903591 39.54
0.7 344.7 0.9553 94266 0.264 105.10 20.47 149.3 372342 880890 41.76
0.8 380.8 0.7463 107387 0.2572 109.70 20.64 164.8 366157 863448 43.53
0.9 419.3 0.5239 121338 0.2503 114.80 20.81 181.3 359629 845138 45.44

380 MWe

PORC Mg CO2_a Pad ηen
Ca Cev Mvrc Peb QPCI COE

[kg/s] [MTCO2/año] [kWe] [M€/año] [€/tCO2] [kg/s] [kWe] [kWt] [€/MWeh]

0.1 58.51 2.734 0 0.3305 69.26 19.15 25.53 421476 1.062E+06 28.34
0.2 113.5 2.401 8309 0.3163 75.68 19.21 49.48 424650 1.029E+06 30.71
0.3 165.5 2.089 28016 0.3037 81.97 19.52 72.05 414902 1.001E+06 33.04
0.4 214.9 1.795 46559 0.2925 88.01 19.76 93.41 405817 974523 35.27
0.5 261.8 1.518 64067 0.2825 93.84 19.97 113.7 397315 949877 37.42
0.6 306.6 1.254 80652 0.2734 99.48 20.18 133 389332 926921 39.51
0.7 353.5 0.9797 97937 0.2644 105.40 20.4 153.2 381085 903386 41.72
0.8 390.4 0.7652 111405 0.2577 110.20 20.56 169.1 374712 885320 43.48
0.9 429.8 0.537 125719 0.2508 115.30 20.74 186 367989 866371 45.38

390 MWe

PORC Mg CO2_a Pad ηen
Ca Cev Mvrc Peb QPCI COE

[kg/s] [MTCO2/año] [kWe] [M€/año] [€/tCO2] [kg/s] [kWe] [kWt] [€/MWeh]

0.1 60.1 2.809 0 0.3302 68.85 19.45 26.26 432578 1.090E+06 28.37
0.2 116.6 2.465 9545 0.3162 75.42 19.31 50.86 434740 1.057E+06 30.73
0.3 169.9 2.144 29821 0.3038 81.85 19.53 74.02 424670 1.027E+06 33.04
0.4 220.4 1.842 48882 0.2927 88.01 19.73 95.93 415293 999712 35.26
0.5 268.5 1.557 66868 0.2827 93.97 19.93 116.7 406526 974111 37.41
0.6 314.3 1.286 83894 0.2737 99.72 20.12 136.5 398299 950297 39.48
0.7 362.4 1.004 101631 0.2648 105.80 20.33 157.2 389805 925911 41.68
0.8 400 0.7842 115444 0.2581 110.70 20.5 173.4 383245 907210 43.43
0.9 440.3 0.5502 130121 0.2512 115.90 20.67 190.7 376327 887610 45.32

400 MWe

PORC Mg CO2_a Pad ηen
Ca Cev Mvrc Peb QPCI COE

[kg/s] [MTCO2/año] [kWe] [M€/año] [€/tCO2] [kg/s] [kWe] [kWt] [€/MWeh]

0.1 61.7 2.883 0 0.3299 68.45 19.83 26.99 443683 1.119E+06 28.39
0.2 119.6 2.53 10799 0.316 75.18 19.43 52.25 444816 1.085E+06 30.75
0.3 174.3 2.199 31646 0.3037 81.73 19.55 76.01 434420 1.054E+06 33.05
0.4 226 1.888 51228 0.2928 88.03 19.71 98.46 424750 1.025E+06 35.26
0.5 275.2 1.595 69692 0.2829 94.10 19.89 119.7 415716 998420 37.39
0.6 322 1.318 87161 0.274 99.97 20.07 140 407244 973727 39.45
0.7 371.2 1.029 105349 0.2651 106.20 20.28 161.2 398503 948471 41.65
0.8 409.7 0.8031 119507 0.2584 111.10 20.44 177.8 391755 929122 43.39
0.9 450.9 0.5633 134546 0.2516 116.50 20.61 195.5 384642 908860 45.27



Reducc ión  de  emis iones  de  d ióx ido  de  carbono en  cent ra les  té rmicas  de  carbón pu lver i zado228

410 MWe

PORC Mg CO2_a Pad ηen
Ca Cev Mvrc Peb QPCI COE

[kg/s] [MTCO2/año] [kWe] [M€/año] [€/tCO2] [kg/s] [kWe] [kWt] [€/MWeh]

0.1 63.32 2.959 0 0.3295 68.08 20.29 27.74 454792 1.149E+06 28.43
0.2 122.7 2.595 12070 0.3158 74.96 19.58 53.66 454877 1.113E+06 30.78
0.3 178.6 2.255 33494 0.3037 81.63 19.6 78.02 444152 1.080E+06 33.07
0.4 231.6 1.935 53598 0.2928 88.05 19.71 101 434187 1.050E+06 35.26
0.5 281.9 1.634 72541 0.2831 94.24 19.86 122.8 424884 1.022E+06 37.38
0.6 329.8 1.35 90452 0.2742 100.20 20.03 143.5 416167 997216 39.43
0.7 380 1.053 109091 0.2654 106.60 20.22 165.2 407178 971070 41.62
0.8 419.4 0.8221 123594 0.2588 111.60 20.38 182.1 400242 951060 43.35
0.9 461.4 0.5765 138993 0.252 117.10 20.55 200.2 392933 930124 45.22

� TABLA A.IV.6

Variables de operación del sistema integrado. Configuración IIa

360 MWe

PORC Mg CO2_a Pad ηen
Ca Cev Mvrc Peb QPCI COE

[kg/s] [MTCO2/año] [kWe] [M€/año] [€/tCO2] [kg/s] [kWe] [kWt] [€/MWeh]

0.1 55.65 2.601 0 0.327 71.89 25.03 23.74 400816 1009000 29
0.2 108.5 2.296 5464 0.3096 79.73 25.37 46.26 407985 984648 32.06
0.3 159.1 2.007 24138 0.2944 87.51 25.88 67.73 400357 961857 35.09
0.4 207.4 1.733 41894 0.2811 95.01 26.22 88.24 393179 940583 38.01
0.5 253.7 1.471 58822 0.2693 102.30 26.51 107.9 386405 920649 40.85
0.6 298.3 1.221 75000 0.2588 109.30 26.77 126.7 379993 901910 43.62
0.7 345.4 0.957 92005 0.2485 116.90 27.04 146.6 373320 882531 46.57
0.8 382.6 0.7499 105355 0.2408 123.00 27.24 162.3 368130 867541 48.92
0.9 422.5 0.5279 119641 0.2331 129.50 27.45 179.2 362623 851716 51.48

370 MWe

PORC Mg CO2_a Pad ηen
Ca Cev Mvrc Peb QPCI COE

[kg/s] [MTCO2/año] [kWe] [M€/año] [€/tCO2] [kg/s] [kWe] [kWt] [€/MWeh]

0.1 57.22 2.674 0 0.3269 71.50 25.25 24.43 411957 1.038E+06 29.01
0.2 111.6 2.36 6652 0.3096 79.56 25.44 47.6 418206 1.012E+06 32.07
0.3 163.4 2.063 25892 0.2945 87.51 25.87 69.66 410302 988315 35.09
0.4 213 1.78 44172 0.2813 95.20 26.17 90.72 402871 966118 38
0.5 260.5 1.511 61588 0.2696 102.60 26.44 110.9 395862 945349 40.83
0.6 306.2 1.253 78221 0.2591 109.90 26.7 130.2 389234 925848 43.58
0.7 354.5 0.9822 95696 0.2488 117.60 26.96 150.6 382340 905702 46.52
0.8 392.5 0.7694 109409 0.2412 123.80 27.16 166.7 376980 890135 48.87
0.9 433.4 0.5416 124078 0.2335 130.50 27.37 184 371296 873713 51.42



Anexos 229

380 MWe

PORC Mg CO2_a Pad ηen
Ca Cev Mvrc Peb QPCI COE

[kg/s] [MTCO2/año] [kWe] [M€/año] [€/tCO2] [kg/s] [kWe] [kWt] [€/MWeh]

0.1 58.8 2.748 0 0.3267 71.13 25.55 25.14 423100 1.067E+06 29.03
0.2 114.6 2.424 7857 0.3095 79.40 25.54 48.95 428414 1.039E+06 32.09
0.3 167.8 2.118 27666 0.2945 87.53 25.87 71.61 420231 1.014E+06 35.09
0.4 218.7 1.827 46472 0.2814 95.39 26.14 93.21 412544 991750 38
0.5 267.4 1.55 64376 0.2698 103.00 26.39 113.9 405300 970121 40.81
0.6 314.1 1.286 81465 0.2594 110.40 26.63 133.7 398454 949838 43.55
0.7 363.5 1.007 99411 0.2492 118.30 26.88 154.6 391338 928908 46.48
0.8 402.5 0.7889 113486 0.2416 124.70 27.08 171.1 385808 912751 48.82
0.9 440.2 0.5782 127058 0.2347 130.80 27.27 187 380519 897381 51.1

390 MWe

PORC Mg CO2_a Pad ηen
Ca Cev Mvrc Peb QPCI COE

[kg/s] [MTCO2/año] [kWe] [M€/año] [€/tCO2] [kg/s] [kWe] [kWt] [€/MWeh]

0.1 60.4 2.823 0 0.3264 70.77 25.94 25.85 434247 1.096E+06 29.06
0.2 117.7 2.489 9079 0.3094 79.25 25.68 50.32 438610 1.068E+06 32.11
0.3 172.2 2.174 29461 0.2945 87.57 25.9 73.57 430143 1.041E+06 35.1
0.4 224.3 1.875 48794 0.2815 95.60 26.12 95.73 422198 1.017E+06 37.99
0.5 274.2 1.59 67188 0.27 103.40 26.35 116.9 414718 994972 40.8
0.6 322.1 1.318 84734 0.2596 110.90 26.58 137.2 407653 973886 43.53
0.7 372.6 1.033 103150 0.2495 119.00 26.82 158.6 400313 952154 46.45
0.8 412.5 0.8085 117587 0.242 125.50 27.02 175.5 394613 935393 48.77
0.9 455.3 0.5689 133018 0.2343 132.50 27.23 193.5 388573 917741 51.3

400 MWe

PORC Mg CO2_a Pad ηen
Ca Cev Mvrc Peb QPCI COE

[kg/s] [MTCO2/año] [kWe] [M€/año] [€/tCO2] [kg/s] [kWe] [kWt] [€/MWeh]

0.1 62.01 2.898 0 0.3261 70.44 26.42 26.57 445397 1.125E+06 29.09
0.2 120.8 2.554 10318 0.3092 79.12 25.84 51.7 448792 1.096E+06 32.14
0.3 176.7 2.23 31276 0.2945 87.61 25.95 75.54 440039 1.068E+06 35.12
0.4 230 1.922 51140 0.2816 95.82 26.12 98.26 431834 1.043E+06 38
0.5 281.1 1.63 70025 0.2701 103.70 26.32 120 424114 1.019E+06 40.79
0.6 330.1 1.351 88029 0.2599 111.50 26.53 140.7 416829 998001 43.51
0.7 381.7 1.058 106914 0.2498 119.80 26.77 162.6 409266 975446 46.42
0.8 422.5 0.8281 121712 0.2423 126.40 26.96 179.9 403395 958069 48.73
0.9 466.2 0.5825 137524 0.2347 133.50 27.16 198.4 397176 939783 51.25

410 MWe

PORC Mg CO2_a Pad ηen
Ca Cev Mvrc Peb QPCI COE

[kg/s] [MTCO2/año] [kWe] [M€/año] [€/tCO2] [kg/s] [kWe] [kWt] [€/MWeh]

0.1 63.64 2.974 0 0.3257 70.12 27 27.3 456551 1.155E+06 29.13
0.2 123.9 2.62 11575 0.309 79.01 26.04 53.09 458960 1.124E+06 32.17
0.3 181.2 2.286 33114 0.2944 87.68 26.02 77.54 449917 1.096E+06 35.14
0.4 235.8 1.97 53511 0.2816 96.06 26.13 100.8 441449 1.069E+06 38
0.5 288 1.67 72888 0.2702 104.10 26.3 123 433490 1.044E+06 40.79
0.6 338.1 1.383 91350 0.2601 112.00 26.5 144.3 425983 1.022E+06 43.49
0.7 390.9 1.083 110705 0.25 120.50 26.72 166.7 418195 998791 46.39
0.8 432.5 0.8477 125864 0.2426 127.20 26.9 184.3 412153 980783 48.7
0.9 477.2 0.5962 142055 0.235 134.60 27.1 203.2 405756 961851 51.2



Reducc ión  de  emis iones  de  d ióx ido  de  carbono en  cent ra les  té rmicas  de  carbón pu lver i zado230

� TABLA A.IV.7

Variables de operación del sistema integrado. Configuración IIb

360 MWe

PORC Mg CO2_a Pad ηen
Ca Cev Mvrc Peb QPCI COE

[kg/s] [MTCO2/año] [kWe] [M€/año] [€/tCO2] [kg/s] [kWe] [kWt] [€/MWeh]

0.1 55.71 2.603 0 0.3297 70.72 21.57 21.93 399484 1.010E+06 28.54
0.2 108.8 2.3 2422 0.3143 77.37 21.76 42.77 408679 986717 31.14
0.3 159.5 2.013 19754 0.3006 84.08 22.26 62.68 401328 964729 33.75
0.4 208.2 1.74 36264 0.2885 90.53 22.57 81.74 394390 944139 36.27
0.5 254.9 1.478 52029 0.2776 96.81 22.82 100 387824 924793 38.71
0.6 299.8 1.227 67116 0.2679 102.90 23.05 117.6 381595 906560 41.09
0.7 347.4 0.9626 82997 0.2582 109.40 23.27 136.1 375096 887658 43.64
0.8 385 0.7546 95478 0.2509 114.60 23.45 150.8 370031 873007 45.68
0.9 425.4 0.5315 108847 0.2435 120.30 23.63 166.5 364646 857511 47.89

370 MWe

PORC Mg CO2_a Pad ηen
Ca Cev Mvrc Peb QPCI COE

[kg/s] [MTCO2/año] [kWe] [M€/año] [€/tCO2] [kg/s] [kWe] [kWt] [€/MWeh]

0.1 57.29 2.677 0 0.3295 70.30 21.78 22.57 410587 1.039E+06 28.56
0.2 111.8 2.365 3514 0.3142 77.14 21.84 44.01 418935 1.014E+06 31.15
0.3 163.9 2.069 21372 0.3007 83.99 22.26 64.47 411319 991344 33.75
0.4 213.8 1.787 38371 0.2886 90.60 22.53 84.04 404138 969865 36.26
0.5 261.7 1.518 54592 0.2779 97.02 22.77 102.8 397347 949709 38.69
0.6 307.8 1.26 70107 0.2681 103.20 22.99 120.8 390909 930735 41.06
0.7 356.6 0.988 86430 0.2585 109.90 23.21 139.8 384196 911085 43.6
0.8 395 0.7744 99253 0.2513 115.30 23.38 154.9 378966 895869 45.63
0.9 436.5 0.5453 112983 0.244 121.10 23.56 171 373409 879788 47.83

380 MWe

PORC Mg CO2_a Pad ηen
Ca Cev Mvrc Peb QPCI COE

[kg/s] [MTCO2/año] [kWe] [M€/año] [€/tCO2] [kg/s] [kWe] [kWt] [€/MWeh]

0.1 58.87 2.751 0 0.3293 69.89 22.07 23.22 421693 1.068E+06 28.58
0.2 114.9 2.43 4621 0.3141 76.92 21.96 45.26 429178 1.042E+06 31.17
0.3 168.4 2.125 23009 0.3007 83.92 22.28 66.28 421296 1.018E+06 33.76
0.4 219.5 1.834 40498 0.2888 90.68 22.51 86.36 413869 995692 36.26
0.5 268.6 1.557 57178 0.2781 97.25 22.73 105.6 406852 974703 38.68
0.6 315.8 1.292 73121 0.2684 103.60 22.93 124.1 400203 954968 41.04
0.7 365.7 1.013 89886 0.2588 110.40 23.15 143.6 393275 934554 43.57
0.8 405.1 0.7941 103051 0.2517 115.90 23.32 158.9 387880 918760 45.59
0.9 447.5 0.5591 117141 0.2444 121.80 23.5 175.5 382150 902081 47.78



Anexos 231

390 MWe

PORC Mg CO2_a Pad ηen
Ca Cev Mvrc Peb QPCI COE

[kg/s] [MTCO2/año] [kWe] [M€/año] [€/tCO2] [kg/s] [kWe] [kWt] [€/MWeh]

0.1 60.48 2.826 0 0.329 69.51 22.45 23.88 432802 1.097E+06 28.6
0.2 118 2.495 5743 0.314 76.72 22.1 46.53 439408 1.070E+06 31.2
0.3 172.8 2.181 24665 0.3007 83.87 22.32 68.09 431256 1.045E+06 33.77
0.4 225.3 1.882 42648 0.2888 90.78 22.51 88.69 423583 1.021E+06 36.26
0.5 275.5 1.598 59786 0.2782 97.48 22.7 108.4 416337 999784 38.67
0.6 323.9 1.325 76159 0.2686 104.00 22.89 127.3 409477 979268 41.02
0.7 374.9 1.039 93366 0.2591 111.00 23.1 147.3 402332 958070 43.54
0.8 415.3 0.814 106872 0.252 116.50 23.26 163 396771 941686 45.55
0.9 458.6 0.573 121322 0.2447 122.60 23.44 179.9 390868 924397 47.73

400 MWe

PORC Mg CO2_a Pad ηen
Ca Cev Mvrc Peb QPCI COE

[kg/s] [MTCO2/año] [kWe] [M€/año] [€/tCO2] [kg/s] [kWe] [kWt] [€/MWeh]

0.1 62.09 2.902 0 0.3287 69.14 22.91 24.54 443914 1.126E+06 28.64
0.2 121.1 2.56 6882 0.3138 76.53 22.27 47.8 449627 1.098E+06 31.23
0.3 177.3 2.237 26341 0.3006 83.83 22.37 69.92 441201 1.072E+06 33.79
0.4 231 1.93 44820 0.2889 90.88 22.52 91.03 433278 1.047E+06 36.26
0.5 282.5 1.638 62418 0.2783 97.73 22.68 111.2 425802 1.025E+06 38.67
0.6 331.9 1.358 79221 0.2688 104.40 22.86 130.6 418729 1.003E+06 41.01
0.7 384.2 1.065 96871 0.2594 111.50 23.05 151 411367 981640 43.51
0.8 429.9 0.8087 112225 0.2516 117.80 23.23 168.9 405020 962816 45.73
0.9 469.7 0.5868 125527 0.2451 123.40 23.39 184.4 399564 946740 47.69

410 MWe

PORC Mg CO2_a Pad ηen
Ca Cev Mvrc Peb QPCI COE

[kg/s] [MTCO2/año] [kWe] [M€/año] [€/tCO2] [kg/s] [kWe] [kWt] [€/MWeh]

0.1 62.09 2.902 0 0.3287 69.14 22.91 24.54 443914 1.126E+06 28.64
0.2 124.2 2.627 8038 0.3135 76.36 22.48 49.09 459832 1.127E+06 31.26
0.3 181.8 2.294 28038 0.3005 83.80 22.45 71.77 451129 1.099E+06 33.81
0.4 236.8 1.979 47015 0.2889 91.00 22.54 93.4 442954 1.074E+06 36.27
0.5 289.5 1.678 65075 0.2784 97.99 22.67 114.1 435247 1.050E+06 38.67
0.6 340 1.391 82309 0.269 104.80 22.83 133.9 427960 1.028E+06 41
0.7 393.4 1.09 100401 0.2596 112.00 23.02 154.8 420381 1.005E+06 43.49
0.8 435.5 0.8537 114588 0.2526 117.90 23.17 171.3 414488 987663 45.49
0.9 480.8 0.6007 129756 0.2454 124.20 23.34 188.9 408237 969116 47.65



Reducc ión  de  emis iones  de  d ióx ido  de  carbono en  cent ra les  té rmicas  de  carbón pu lver i zado232

� TABLA A.IV.8

Variables de operación del sistema integrado. Configuración IIc

360 MWe

PORC Mg CO2_a Pad ηen
Ca Cev Mvrc Peb QPCI COE

[kg/s] [MTCO2/año] [kWe] [M€/año] [€/tCO2] [kg/s] [kWe] [kWt] [€/MWeh]

0.1 56.08 2.69 0 0.337 67.83 17.09 14.54 394877 1.017E+06 27.42
0.2 110.2 2.465 0 0.3276 71.63 17 28.56 402381 999426 28.9
0.3 162.4 2.249 1832 0.3189 75.41 17.16 42.1 407660 982253 30.37
0.4 213 2.041 13242 0.3107 79.28 17.5 55.2 402410 966159 31.88
0.5 262 1.84 24257 0.3031 83.02 17.71 67.9 397366 950800 33.34
0.6 309.6 1.646 34904 0.2961 86.67 17.88 80.21 392515 936117 34.76
0.7 360.3 1.44 46219 0.2889 90.59 18.04 93.33 387384 920684 36.29
0.8 400.7 1.276 55187 0.2833 93.74 18.16 103.8 383337 908576 37.52
0.9 444.3 1.1 64865 0.2775 97.17 18.28 115.1 378988 895630 38.86

370 MWe

PORC Mg CO2_a Pad ηen
Ca Cev Mvrc Peb QPCI COE

[kg/s] [MTCO2/año] [kWe] [M€/año] [€/tCO2] [kg/s] [kWe] [kWt] [€/MWeh]

0.1 57.67 2.766 0 0.3368 67.34 17.41 14.96 405850 1.046E+06 27.44
0.2 113.3 2.535 0 0.3275 71.23 17.1 29.38 413565 1.027E+06 28.91
0.3 167 2.312 2879 0.3188 75.13 17.24 43.29 417917 1.009E+06 30.39
0.4 218.9 2.098 14630 0.3107 79.07 17.52 56.75 412489 992940 31.89
0.5 269.2 1.891 25969 0.3032 82.90 17.7 69.78 407278 976931 33.34
0.6 318 1.691 36924 0.2962 86.63 17.85 82.42 402267 961641 34.75
0.7 370.1 1.479 48561 0.2891 90.65 18 95.88 396971 945585 36.28
0.8 411.4 1.311 57782 0.2836 93.87 18.11 106.6 392794 932998 37.5
0.9 456.2 1.129 67728 0.2778 97.38 18.23 118.2 388308 919550 38.83

380 MWe

PORC Mg CO2_a Pad ηen
Ca Cev Mvrc Peb QPCI COE

[kg/s] [MTCO2/año] [kWe] [M€/año] [€/tCO2] [kg/s] [kWe] [kWt] [€/MWeh]

0.1 59.28 2.843 0 0.3366 66.86 17.83 15.38 416826 1.075E+06 27.46
0.2 116.4 2.605 0 0.3273 70.84 17.26 30.2 424751 1.056E+06 28.93
0.3 171.5 2.375 3939 0.3187 74.85 17.33 44.49 428164 1.037E+06 30.41
0.4 224.9 2.155 16033 0.3107 78.88 17.55 58.31 422557 1.019E+06 31.9
0.5 276.5 1.942 27697 0.3033 82.79 17.7 71.68 417176 1.003E+06 33.34
0.6 326.5 1.736 38961 0.2963 86.60 17.84 84.63 412005 987266 34.75
0.7 379.8 1.518 50921 0.2892 90.71 17.97 98.44 406542 970569 36.27
0.8 422.2 1.345 60394 0.2838 94.00 18.08 109.4 402235 957490 37.48
0.9 468.1 1.159 70610 0.2781 97.59 18.19 121.3 397611 943526 38.81



Anexos 233

390 MWe

PORC Mg CO2_a Pad ηen
Ca Cev Mvrc Peb QPCI COE

[kg/s] [MTCO2/año] [kWe] [M€/año] [€/tCO2] [kg/s] [kWe] [kWt] [€/MWeh]

0.1 60.9 2.921 0 0.3362 66.40 18.37 15.81 427804 1.105E+06 27.49
0.2 119.6 2.675 0 0.327 70.47 17.45 31.03 435941 1.085E+06 28.95
0.3 176.1 2.439 5013 0.3185 74.59 17.45 45.7 438400 1.065E+06 30.43
0.4 230.8 2.212 17452 0.3106 78.70 17.6 59.87 432612 1.046E+06 31.91
0.5 283.8 1.993 29442 0.3033 82.69 17.72 73.58 427061 1.029E+06 33.35
0.6 335 1.782 41016 0.2964 86.59 17.83 86.86 421729 1.013E+06 34.75
0.7 389.7 1.557 53301 0.2894 90.78 17.95 101 416098 995644 36.26
0.8 433.1 1.38 63027 0.284 94.14 18.05 112.2 411661 982060 37.47
0.9 480 1.188 73512 0.2783 97.81 18.16 124.4 406898 967567 38.79

400 MWe

PORC Mg CO2_a Pad ηen
Ca Cev Mvrc Peb QPCI COE

[kg/s] [MTCO2/año] [kWe] [M€/año] [€/tCO2] [kg/s] [kWe] [kWt] [€/MWeh]

0.1 62.54 2.999 0 0.3358 65.96 19.03 16.24 438783 1.135E+06 27.52
0.2 122.7 2.746 0 0.3267 70.12 17.7 31.86 447135 1.113E+06 28.98
0.3 180.8 2.503 6101 0.3183 74.35 17.6 46.92 448626 1.093E+06 30.46
0.4 236.8 2.269 18887 0.3105 78.53 17.68 61.45 442654 1.074E+06 31.93
0.5 291.1 2.044 31205 0.3032 82.60 17.75 75.5 436931 1.056E+06 33.36
0.6 343.6 1.827 43091 0.2965 86.58 17.84 89.11 431437 1.038E+06 34.76
0.7 399.5 1.597 55700 0.2895 90.87 17.94 103.6 425637 1.020E+06 36.26
0.8 448.8 1.394 66770 0.2836 94.68 18.04 116.4 420571 1.005E+06 37.6
0.9 492 1.218 76434 0.2785 98.05 18.13 127.5 416168 991680 38.78

410 MWe

PORC Mg CO2_a Pad ηen
Ca Cev Mvrc Peb QPCI COE

[kg/s] [MTCO2/año] [kWe] [M€/año] [€/tCO2] [kg/s] [kWe] [kWt] [€/MWeh]

0.1 64.19 3.079 0 0.3354 65.54 19.84 16.68 449765 1.165E+06 27.56
0.2 125.9 2.818 0 0.3264 69.79 18 32.71 458332 1.142E+06 29.01
0.3 185.4 2.568 7204 0.3181 74.12 17.77 48.15 458840 1.121E+06 30.49
0.4 242.9 2.327 20340 0.3104 78.38 17.77 63.04 452684 1.102E+06 31.95
0.5 298.4 2.096 32988 0.3032 82.54 17.8 77.44 446787 1.083E+06 33.38
0.6 352.2 1.873 45185 0.2965 86.59 17.86 91.37 441129 1.065E+06 34.76
0.7 409.4 1.636 58120 0.2895 90.96 17.94 106.2 435160 1.046E+06 36.26
0.8 454.8 1.449 68353 0.2842 94.47 18.02 118 430461 1.031E+06 37.46
0.9 504 1.247 79378 0.2787 98.29 18.11 130.7 425421 1.015E+06 38.77
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� TABLA A.IV.9

Variables de operación del sistema integrado. Configuración IId

360 MWe

PORC Mg CO2_a Pad ηen
Ca Cev Mvrc Peb QPCI COE

[kg/s] [MTCO2/año] [kWe] [M€/año] [€/tCO2] [kg/s] [kWe] [kWt] [€/MWeh]

0.1 55.58 2.598 0 0.3245 73.05 28.43 25.54 402145 1.008E+06 29.45
0.2 108.3 2.291 8491 0.3051 82.07 28.91 49.73 407295 982594 32.97
0.3 158.6 2.001 28493 0.2885 90.92 29.44 72.74 399396 959018 36.42
0.4 206.6 1.726 47477 0.2741 99.47 29.82 94.69 391984 937076 39.75
0.5 252.6 1.465 65549 0.2615 107.70 30.15 115.7 385007 916574 42.98
0.6 296.8 1.214 82795 0.2504 115.80 30.45 135.8 378420 897348 46.12
0.7 343.4 0.9516 100901 0.2396 124.40 30.75 157 371580 877511 49.48
0.8 380.2 0.7452 115100 0.2316 131.20 30.99 173.7 366270 862200 52.15
0.9 419.7 0.5244 130280 0.2236 138.70 31.24 191.7 360647 846063 55.05

370 MWe

PORC Mg CO2_a Pad ηen
Ca Cev Mvrc Peb QPCI COE

[kg/s] [MTCO2/año] [kWe] [M€/año] [€/tCO2] [kg/s] [kWe] [kWt] [€/MWeh]

0.1 57.15 2.671 0 0.3243 72.70 28.65 26.3 413323 1.036E+06 29.47
0.2 111.3 2.355 9775 0.3051 81.96 28.96 51.17 417483 1.010E+06 32.98
0.3 162.9 2.056 30381 0.2886 91.02 29.41 74.81 409295 985320 36.42
0.4 212.2 1.773 49923 0.2743 99.77 29.75 97.34 401620 962426 39.74
0.5 259.4 1.504 68512 0.2618 108.20 30.07 118.9 394401 941063 42.96
0.6 304.6 1.247 86241 0.2507 116.50 30.36 139.5 387590 921055 46.08
0.7 352.4 0.9765 104844 0.2399 125.30 30.66 161.3 380522 900435 49.42
0.8 390 0.7646 119425 0.232 132.30 30.89 178.4 375038 884533 52.09
0.9 430.5 0.5379 135009 0.224 139.90 31.14 196.8 369233 867789 54.97

380 MWe

PORC Mg CO2_a Pad ηen
Ca Cev Mvrc Peb QPCI COE

[kg/s] [MTCO2/año] [kWe] [M€/año] [€/tCO2] [kg/s] [kWe] [kWt] [€/MWeh]

0.1 58.73 2.745 0 0.3241 72.36 28.96 27.06 424504 1.066E+06 29.49
0.2 114.4 2.419 11077 0.305 81.86 29.05 52.63 427657 1.037E+06 33
0.3 167.3 2.111 32291 0.2887 91.13 29.4 76.9 419177 1.011E+06 36.42
0.4 217.8 1.82 52392 0.2745 100.00 29.71 100 411236 987865 39.73
0.5 266.1 1.543 71499 0.262 108.70 30 122.1 403773 965618 42.93
0.6 312.5 1.279 89711 0.251 117.10 30.28 143.2 396738 944808 46.05
0.7 361.4 1.001 108811 0.2403 126.20 30.57 165.5 389441 923386 49.37
0.8 399.9 0.7839 123774 0.2324 133.30 30.8 183.1 383783 906883 52.03
0.9 441.3 0.5514 139760 0.2245 141.20 31.05 201.9 377795 889519 54.9



Anexos 235

390 MWe

PORC Mg CO2_a Pad ηen
Ca Cev Mvrc Peb QPCI COE

[kg/s] [MTCO2/año] [kWe] [M€/año] [€/tCO2] [kg/s] [kWe] [kWt] [€/MWeh]

0.1 60.33 2.819 0 0.3238 72.03 29.36 27.82 435688 1.094E+06 29.51
0.2 117.4 2.483 12397 0.3049 81.77 29.18 54.09 437818 1.065E+06 33.02
0.3 171.7 2.167 34222 0.2887 91.25 29.42 79 429042 1.038E+06 36.43
0.4 223.4 1.867 54885 0.2746 100.40 29.68 102.7 420833 1.013E+06 39.72
0.5 272.9 1.582 74512 0.2622 109.20 29.94 125.3 413125 990245 42.92
0.6 320.3 1.311 93207 0.2513 117.80 30.21 147 405863 968612 46.02
0.7 370.4 1.026 112803 0.2406 127.10 30.5 169.8 398336 946370 49.33
0.8 409.8 0.8032 128148 0.2328 134.40 30.72 187.7 392503 929253 51.97
0.9 452.1 0.5648 144535 0.2249 142.40 30.97 207 386334 911258 54.84

400 MWe

PORC Mg CO2_a Pad ηen
Ca Cev Mvrc Peb QPCI COE

[kg/s] [MTCO2/año] [kWe] [M€/año] [€/tCO2] [kg/s] [kWe] [kWt] [€/MWeh]

0.1 61.94 2.895 0 0.3235 71.73 29.86 28.6 446877 1.124E+06 29.54
0.2 120.5 2.548 13735 0.3048 81.70 29.33 55.57 447964 1.093E+06 33.04
0.3 176.1 2.223 36175 0.2887 91.38 29.46 81.12 438890 1.065E+06 36.44
0.4 229.1 1.914 57402 0.2747 100.70 29.66 105.4 430410 1.039E+06 39.72
0.5 279.7 1.622 77549 0.2624 109.80 29.9 128.6 422454 1.015E+06 42.9
0.6 328.2 1.343 96729 0.2516 118.60 30.15 150.8 414965 992476 45.99
0.7 379.4 1.051 116821 0.2409 128.00 30.43 174.1 407208 969394 49.29
0.8 424 0.7977 134257 0.2323 136.30 30.68 194.4 400550 949736 52.21
0.9 462.9 0.5783 149334 0.2253 143.60 30.89 212.1 394848 933010 54.78

410 MWe

PORC Mg CO2_a Pad ηen
Ca Cev Mvrc Peb QPCI COE

[kg/s] [MTCO2/año] [kWe] [M€/año] [€/tCO2] [kg/s] [kWe] [kWt] [€/MWeh]

0.1 63.56 2.97 0 0.3231 71.45 30.46 29.39 458069 1.153E+06 29.58
0.2 123.6 2.614 15092 0.3046 81.65 29.53 57.07 458096 1.121E+06 33.07
0.3 180.5 2.279 38152 0.2886 91.54 29.52 83.26 448719 1.092E+06 36.46
0.4 234.8 1.962 59945 0.2747 101.00 29.66 108.1 439966 1.065E+06 39.73
0.5 286.6 1.661 80614 0.2626 110.30 29.87 131.9 431762 1.039E+06 42.89
0.6 336.2 1.376 100278 0.2518 119.30 30.1 154.5 424044 1.016E+06 45.97
0.7 388.4 1.076 120865 0.2412 128.90 30.37 178.4 416056 992463 49.26
0.8 429.5 0.842 136972 0.2335 136.60 30.59 197.1 409872 974077 51.88
0.9 469.3 0.6164 152472 0.2264 144.10 30.8 215.2 403975 956661 54.44
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ANEXO A.V. Resultados de la simulación 

para diferentes configuraciones del ciclo de captura

� FIGURA A.V.1

Evolución de las emisiones de CO2 anuales según la cantidad de gases carbonatados
(configuración Ia, Ib, Ic, Id)
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� FIGURA A.V.3

Evolución de las emisiones de CO2 anuales según la cantidad de gases carbonatados 
(configuración IIa, IIb, IIc, IId)
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� FIGURA A.V.2

Evolución del COE anuales según la cantidad de gases carbonatados (configuración Ia, Ib, Ic, Id)
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� FIGURA A.V.5

Evolución del COE anuales según la cantidad de gases carbonatados (configuración IIa, IIb, IIc, IId)
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� FIGURA A.V.4

Evolución de las emisiones de CO2 anuales según la cantidad de gases carbonatados
(configuración IIa, IIb, IIc, IId)
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D. José Luis López Garcés (en representación de las Organizaciones Empresariales)

SECRETARÍA GENERAL

D.ª Belén López Aldea (en representación del Gobierno de Aragón)

VOCALÍAS

En representación del Gobierno de Aragón

Titulares Suplentes
D.ª Ángela Abós Ballarín D. José Aixala Pasto
D. José Luis Gracia Abadía D. José Luis Briz Velasco
D. Guillermo Herraiz Medel D. Javier Celma Celma
D.ª Belén López Aldea D. Jesús Díez Grijalvo
D. Antonio Mostalac Carrillo D.ª María José González Ordovás
D.ª Eva Pardos Martínez D.ª Carmen Magallón Portolés
D. Mariano Ramón Gil D. José Montón Zuriaga
D. José Félix Sáenz Lorenzo D. Jorge Pardo Navarro
D. Marcos Sanso Frago D. Elisardo Sanchís Sancho

En representación de las Organizaciones Sindicales
Designados por la Unión General de Trabajadores (UGT Aragón):

Titulares Suplentes
D. Daniel Alastuey Lizáldez D. Javier Asensio Galdeano
D.ª Carmen García Nasarre D. Luis Laguna Miranda
D. Julián Lóriz Palacio D. Raúl Machín Lapeña
D. Agustín Redondo Aínsa D.ª Carmina Melendo Vera
D. Luis Tejedor Cadenas D. Ricardo Rodrigo Martínez

Designados por la Unión Sindical de Comisiones Obreras (CC.OO. Aragón):

D.ª Marta Arjol Martínez D. Carmelo Javier Asensio Bueno
D. Julián Buey Suñén D.ª Rosina Lanzuela Iranzo
D. Andrés Esteban Portero D.ª Margarita Lasmarías Bustín
D. Eduardo Navarro Villarreal D. Javier Sánchez Ansó
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En representación de las Organizaciones Empresariales
Designados por la Confederación Regional de Empresarios de Aragón (CREA):

Titulares Suplentes
D. José Luis López Garcés D. Jorge Alonso Vallejo
D. Carlos Mor Sanz D.ª Beatriz Callén Escartín
D. Jesús Morte Bonafonte D. Juan Carlos Dehesa Conde
D. José Enrique Ocejo Rodríguez D. José María García López
D.ª Rosa Santos Fernández D. Víctor Hinojosa Luna

Designados por la Confederación de la Pequeña y Mediana Empresa Aragonesa
(CEPYME ARAGÓN):

Titulares Suplentes
D. Enrique Bayona Rico D.ª Pilar Elicegui Motis
D. Salvador Cored Bergua D.ª Pilar Gómez López
D. Aurelio López de Hita D. Antonio Hinojal Zubiaurre
D. Carmelo Pérez Serrano D. Carlos Salcedo Merino

COMISIÓN PERMANENTE

PRESIDENCIA
D.ª Ángela Abós Ballarín

VICEPRESIDENCIAS

D.ª Marta Arjol Martínez
D. José Luis López Garcés

SECRETARIO GENERAL

D.ª Belén López Aldea

VOCALÍAS

D. Antonio Mostalac Carrillo
D. Carmelo Pérez Serrano
D. Agustín Redondo Aínsa
D. Marcos Sanso Frago
D.ª Rosa Santos Fernández
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COMISIONES DE TRABAJO

COMISIÓN DE TRABAJO SOCIAL Y DE RELACIONES LABORALES

PRESIDENCIA: D.ª Ángela Abós Ballarín
SECRETARÍA: D. Agustín Redondo Aínsa
VOCALÍAS: D. José Mª García López

D. Antonio Hinojal Zubiaurre
D.ª Marta Arjol Martínez
D. José Félix Sáenz Lorenzo

COMISIÓN DE TRABAJO DE ECONOMÍA

PRESIDENCIA: D. Marcos Sanso Frago
SECRETARÍA: D.ª Pilar Elicegui Motis
VOCALÍAS: D. Carmelo Javier Asensio Bueno

D. José María García López
D.ª Eva Pardos Martínez
D. Agustín Redondo Aínsa

COMISIÓN DE TRABAJO SOBRE COMPLEMENTARIEDAD TERRITORIAL 
EN EL SECTOR DEL TURISMO

PRESIDENCIA: D. Antonio Mostalac Carrillo
SECRETARÍA: D. José María García López
VOCALÍAS: D. José Aixalá Pasto

D. Carmelo Javier Asensio Bueno
D. Carmelo Pérez Serrano
D. Agustín Redondo Aínsa
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ÚLTIMAS PUBLICACIONES DEL CONSEJO ECONÓMICO

Y SOCIAL DE ARAGÓN

Informes anuales

• Informe sobre la situación económica y social de Aragón 2008.

Memoria de actividades

• Memoria de Actividades 2008.

Colección estudios

• Aquitania y Aragón. Proximidad y turismo sostenible.

• Condiciones de vida y pobreza relativa de la población en Aragón.

• Posibilidades y viabilidad para la reapertura del Canfranc.

Colección Tesis Doctorales

• Interacciones especiales en envase-alimento: alta temperatura y envase activo antimi-
crobiano.

Colección Proyectos de Investigación “Ángela López Jiménez”

• Estructura productiva y actualización del marco input-output de Aragón 2005.

Dictámenes emitidos

• Dictamen 1/2009 sobre el Proyecto de Decreto regulador del Plan Aragonés para facili-
tar el acceso a la vivienda y fomentar la rehabilitación 2009-2012. 

• Dictamen 2/2009 sobre el Anteproyecto de Ley de Educación de Aragón. 

• Dictamen 3/2009 sobre el Anteproyecto de Ley de Reforma de la Ley 6/2003, de 27 de
febrero, del Turismo de Aragón. 

• Dictamen 4/2009 sobre el Proyecto de Decreto del Gobierno de Aragón por el que se
regula el ejercicio del derecho a la segunda opinión médica. 

• Dictamen 5/2009 sobre el Proyecto de Decreto que modifica el Decreto 60/2009, de 14
de abril, por el que se regula el Plan aragonés para facilitar el acceso a la vivienda y
fomentar la rehabilitación 2009-2012.

• Dictamen 6/2009 sobre el Anteproyecto de Ley de Reforma de la Ley 1/1989, de 24 de
febrero, de Artesanía de Aragón. 

• Dictamen 7/2009 sobre el Anteproyecto de Ley de Reforma de la Ley 1/2007, de 27 de
febrero, de Actividades Feriales Oficiales de Aragón. 

• Dictamen 8/2009 sobre el Proyecto de Decreto que regula el Consejo Aragonés de Ser-
vicios Sociales. 


