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PREFACIO

Historicamente, en la provincia de Santa Fe las demandas de electricidad se satisfacen importando
energia generada en otras provincias ya que carece de una matriz energética propia. Se conoce que en
Argentina el 52 % de la electricidad se produce en centrales térmicas, que funcionan a gas o diesel; el 43 %

en usinas hidroeléctricas, y apenas el 4 % es energia nuclear.

A partir del afio 2003 las demandas eléctricas en la mayoria de las provincias, incluyendo Santa Fe,
se incrementaron fuertemente como consecuencia del crecimiento econdmico experimentado en diferentes
sectores productivos tales como el agro, la construccion y la industria. Esto obligd tanto al gobierno na-
cional como provincial a impulsar un nuevo plan estratégico con el principal objetivo de aumentar la
produccién de electricidad y asi poder reducir los efectos negativos de la crisis energética que afecta a todo

el territorio nacional.

A pesar de que las centrales de ciclo combinado operan con gas natural y en consecuencia son las
gue menos contaminan respecto a plantas que operan con carbén, requieren que los gases de combustion
generados deban ser tratados necesariamente antes de ser emitidos al ambiente. La corriente de gases
exhaustos contiene uno de los principales responsables del calentamiento global, el CO,. Diferentes estu-
dios revelan que para las proximas décadas la concentracion de CO, en el ambiente aumentaria a ritmos
mas acelerados en caso que no se adopten las medidas y acciones necesarias tendientes a disminuir dichas
emisiones. De este modo resulta evidente la imperiosa necesidad de investigar y proponer soluciones
efectivas para reducir las emisiones de gases con efecto invernadero. Algunas de las acciones tendientes a
reducir las emisiones de CO, procedentes de la combustién de combustibles fosiles para la produccién de
energia, debieran apuntar a: 1) uso racional de la energia generada (aumento de la eficiencia en los procesos
de conversion), 2) utilizar combustibles que tengan menores emisiones (energias renovables, gas natural),

3) captura y almacenamiento del CO, procedente de la combustion.

En este sentido, esta tesis se enmarca en el punto 3) ya que se propone investigar y desarrollar
procesos eficientes para tratar las emisiones generadas en las plantas de produccion de energia eléctrica que

contribuyen al efecto invernadero, en especial el CO,.



Objetivo General

Uno de los objetivos generales de esta tesis, ademéas de la formacion de recursos humanos en un

area fundamental como lo es la preservacion del medio ambiente, es proponer e investigar nuevos procesos

para la captura de gases con efecto invernadero no abordados hasta el presente. Precisamente, la meta

principal es aportar, desde el &mbito cientifico-tecnoldgico, soluciones conducentes a mitigar el problema

gue ocasionan las emisiones de los gases con efecto invernadero producidas en las plantas generadoras de

electricidad.

Objetivos Especificos

Formular modelos matematicos de optimizacion con decisiones discretas y continuas para
optimizar la sintesis y el disefio de plantas de captura de CO,. Se consideraran los si-
guientes procesos: 1) procesos de adsorcion con cambio de presion (Rapid Pressure Swing
Adsorption -RPSA-); 2) procesos de separacion utilizando membranas; 3) sistemas hi-
bridos que resulten de la combinacion del sistema tradicional de absorcion quimica con
aminas con los anteriores (RPSA y/o membranas, segln lo indiquen las eficiencias aso-
ciadas).

Analizar los diferentes procesos de captura de acuerdo a los siguientes criterios: a) efi-
ciencia de separacion y b) costos.

Proponer una metodologia para resolver los modelos matematicos resultantes que, segun el
caso, seran del tipo discreto/continuo e involucraran un nivel de detalle suficiente para
realizar el disefio preliminar de los mismos. Se procurara que ésta sea de validez general,
esto es, pueda ser aplicada para resolver problemas de optimizacion en otras areas, por

ejemplo en el area de biotecnologia, de alimentos, entre otras.
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Capitulo 1

Introduccidn

1.1 CAPTURA Y ALMACENAMIENTO DE CO,. GENERALIDADES

1.1.1 GENERACION DE ENERGIA, EFECTO INVERNADERO Y CAMBIO CLIMATICO

El uso de combustibles fdsiles como fuente de energia es el principal contribuyente al
cambio climatico, por medio de la liberacion de grandes cantidades de gases de efecto invernadero
(GET’s), de los cuales el mas importante es el diéxido de carbono CO».

En 2010, el sector energético contaba con el 49 % de todas las emisiones de GEIs (Olivier
etal., 2012) y 35 % de las emisiones antropogeénicas de GEls, lo que lo convierte en el sector que
mas contribuye a las emisiones globales. A pesar de la convencidn sobre cambio climatico de las
Naciones Unidas (United Nations Framework Convention on Climate Change, UNFCCC) vy el
protocolo de Kyoto, las emisiones anuales de GEIs provenientes del sector energético aceleraron
su crecimiento desde un 1.7 % por afio en 1990-2000, a 3.1 % en 2000-2010. Los principales
contribuyentes a esta tendencia son el rapido crecimiento econémico (con mayor demanda de
potencia, calor y servicios de transporte asociados) y un incremento en la proporcion de carbon en
la matriz energética mundial.

En 2012, el sector emitié un 6 % mas (18 Gtncozeq) que en 2010 (BP, 2013). En 2010, 44
% de las emisiones de CO, a partir de combustibles fosiles corresponden a carbon, 36 % a fuel-oil,

y 20 % a gas (OECD/IEA, 2012). Las emisiones del sector eléctrico y de generacion de calor




contribuyeron en un 75 % del incremento de la Gltima década, seguidas por un 16 % por la pro-
duccidn y transmision de fuel y un 8 % por refinamiento de petroleo.

En el afio 2015 se registraron las temperaturas medias globales mas elevadas desde 1880
(las temperaturas promedio en el mar y en la superficie terrestre 0.74° y 1.33°C mayores que la
temperatura promedio del siglo XX, respectivamente). En contraste, en ese afio, las emisiones
globales de CO; a partir de combustion de combustibles fésiles, produccion de cemento y otros
procesos disminuyeron un 0.1 % en comparacién con 2014 (Olivier J.G.J., et al., 2016). Esta
desaceleracion en las emisiones desde 2012 es el reflejo de los cambios estructurales en la eco-
nomia global, asi como mejoras en eficiencia y cambios en la matriz energética de los principales
contribuyentes a las emisiones (China'y EE.UU.).

Las evidencias del cambio climatico estan a la luz, el aumento de la temperatura media
global, derretimiento de los hielos polares, inundaciones seguidas de grandes periodos de sequias.
El desafio consiste en desarrollar tecnologias sustentables que sean de produccion “limpia” y de
facil acceso para toda la humanidad.

El “efecto invernadero” es un proceso natural de la atmosfera, en el cual ésta actiia como
filtro de la radiacion solar, reteniendo parte de la energia lo que hace que durante las horas de
oscuridad la temperatura no disminuya excesivamente, permitiendo que nuestro planeta sea ha-
bitable. Esta barrera o filtro se constituye por los llamados gases de efecto invernadero (CO,, N,O,
Metano, etc.) que surgen tanto de procesos naturales como antropogénicos. Un aumento excesivo
de estos gases en la atmdsfera se traduce en un aumento de la temperatura media global del pla-
neta, ya que se incrementa la capacidad de retencién de energia.

En el peor de los escenarios presentados por el Panel Intergubernamental sobre el Cambio
Climatico en su 5° Reporte de Evaluacién (IPCC 2014) (Edenhofer et al., 2014) se estima que la
temperatura aumentaria alrededor de 4.7°C para el afio 2100, mientras que la alternativa méas
optimista plantea que el aumento se mantendra por debajo de los 2°C. En las diferentes cumbres y
convenciones sobre el cambio climético se propuso como objetivo principal para el afio 2050
limitar las emisiones de CO, para que el aumento de la temperatura media no supere los 2°C.

La matriz energética actual se basa principalmente en las fuentes fésiles de energia, siendo

el carbdn y el gas natural los principales contribuyentes (OECD/IEA, 2015) mientras que la pre-




sencia de las fuentes “verdes” es del orden del 5%, entendiendo como fuentes verdes aquéllas que
solo contaminan durante la manufactura de sus constituyentes. Segan lo publicado en el reporte
sobre energia del fondo mundial para la naturaleza (WWF, 2011, n.d.) las tecnologias renovables
que se postulan como las mas promisorias son: geotérmica, solar, eélica, mareomotriz e hidro-
eléctrica. En particular, la energia solar se postula como la mas importante para reemplazar a los
combustibles fosiles en la matriz energética. Algunas estimaciones indican que para 2050 podré
representar un 50 % del suministro total de energia eléctrica mundial mientras que la generacién
mareomotriz puede llegar a abastecer el 1 %. Por su parte, la generacion hidroeléctrica - la més
desarrollada en la actualidad - y la generacion e6lica proveen, respectivamente, alrededor de un 20
% y un 2 % de la demanda energética.

Las fuentes renovables de energia son una alternativa sustentable a las fuentes fésiles, es
una solucion plausible al cambio climatico asi como a la crisis energética. Sin embargo, incluso las
perspectivas energéticas futuras mas optimistas muestran una presencia significativa de las fuentes
fosiles. Es por ello que resulta necesario idear un plan de accion para la pronta incorporacién de
sistemas de captura de gases de efecto invernadero a las plantas de generacién de energia que se
encuentran actualmente en funcionamiento, para disminuir las emisiones en un corto/mediano
plazo, mientras se desarrollan e instalan las nuevas fuentes energéticas.

El cambio climético y sus consecuencias presentan una de las mayores amenazas para el
medio ambiente, asi como para la economia y para las sociedades actuales y futuras. Resulta
evidente que no podemos hablar de disminucion de los GEls sin incluir cambios en la matriz
energeética, pero resulta imprescindible mantener una provision de energia continua, a un precio
accesible a todos los consumidores. La mitigacion disminuye los efectos anticipados del cambio
climatico asi como los riesgos de impactos extremos, es por ello que forma parte de una politica
estratéegica amplia que incluye la adaptacion al impacto climéatico. Como consecuencia de los
largos tiempos de vida de los GEIs en la atmosfera y su mezcla a través de la atmosfera global, la
cooperacion internacional en politicas de mitigacion juega un rol especial. En consecuencia, se
deben tomar medidas sobre las emisiones actuales, preparando el terreno para nuevas tecnologias

no contaminantes y mas eficientes.




1.1.2 TECNOLOGIAS DE CAPTURA DE CO,

La integracion de procesos de captura y almacenamiento de CO, (CAC) a plantas de ge-
neracion de potencia puede ayudar a reducir las emisiones de GEls, provenientes de fuentes
puntuales, en alrededor de un 85-90 % (Leung et al., 2014) en el corto/mediano plazo. Estos
procesos consisten la separacion del CO, generado por la combustion de carbon, gas natural
(combustibles fosiles primarios) o biomasa; luego la corriente concentrada en CO, es comprimida
a una presion adecuada para su transporte (liquido o fluido supercritico) hasta su lugar de alma-
cenamiento.

Existen diferentes procesos para la captura de CO,, en distintas fases de desarrollo tec-
nologico, entre ellos los principales son: absorcion quimica utilizando aminas, adsorcién con
cambio de presion (PSA, de su acronimo Pressure Swing Adsorption) y temperatura (TSA, de su
acronimo Temperature Swing Adsorption), separacion con membranas, y destilacidn criogénica.
Por su parte, las opciones que se encuentran en desarrollo para la disposicion final del CO; son: el
almacenamiento geoldgico, el almacenamiento oceanico, y la mineralizacion (Leung et al., 2014;
Liang et al., 2016; Olajire, 2010; Pires et al., 2011; Sreenivasulu et al., 2015).

Las tecnologias disponibles involucran procesos basados en transformaciones fisicas o
quimicas. En la absorcion quimica, el CO, presente en la corriente de gas a tratar reacciona con un
solvente que puede ser una amina -como por ejemplo monoetanolamina (MEA), dietanolamina
(DEA), metildietanolamina (MDEA), entre otras- y la corriente de gas tratada es emitida al am-
biente. Luego en el proceso de regeneracion del solvente (o proceso de desorcion del CO5), el CO,
se separa del solvente para su compresion y disposicion final. En la actualidad, esta tecnologia es
considerada la tecnologia de referencia. Una de las ventajas de ésta es que permite tratar corrientes
con bajas concentraciones de CO,, caracteristica tipica de la corriente de gases exhaustos generada
en las plantas de potencia que emplean combustibles fosiles (3.2-4.2 % de CO; en plantas de
generacién que utilizan gas natural y 12-14 % en plantas que utilizan carbdn), mientras que, su
principal desventaja es el alto requerimiento energético de la etapa de regeneracion del solvente.

En los procesos basados en adsorcion, se utilizan materiales sélidos capaces de adsorber el

CO, tales como carbdn activado, zeolitas, materiales mesoporosos, aliminas e hidrocalcitas. El




proceso de adsorcion se basa en la variacion de la capacidad adsorbente del sélido con las condi-
ciones de operacion (cambios de presion y/o temperatura), por ejemplo en un proceso PSA un
aumento en la presion del lecho relleno con el adsorbente Zeolita 13X favorece la adsorcion de
CO,, mientras que para desorberlo y regenerar el lecho adsorbente la presion debe disminuir; esto
se repite en ciclos logrando asi obtener alternativamente dos corrientes, una rica y otra pobre en
CO,. De forma similar se puede operar utilizando como fuerza impulsora la variacion de la tem-
peratura del lecho, proceso que se conoce como adsorcion con cambio de temperatura (TSA).

Los sistemas de captura con membranas operan por acciéon de una diferencia de presion a
ambos lados de la membrana, lo que permite el transporte selectivo de CO, a través de las mismas.
Esta tecnologia es aplicable a corrientes gaseosas con concentraciones de CO, mayores a un 12 %
en volumen (por ej. los gases exhaustos procedentes de plantas de combustion de carb6n). Aunque
se requieren presiones de operacion muy elevadas, es un sistema con un gran potencial de apli-
cacion.

La destilacién criogénica consiste en una serie de etapas de compresion, enfriamiento y
expansion. Esta tecnologia es apropiada para tratar corrientes altamente concentradas en CO,, en
las que el objetivo fundamental es la separacion de impurezas, esta tecnologia resulta costosa
debido al elevado consumo energético de los compresores y a los costos de instalacion de los
equipos, que al operar a temperaturas por debajo de la atmosférica deben estar perfectamente
aislados.

En todos los sistemas mencionados, la eficiencia de separacién depende de la presion
parcial de CO.. Inicialmente, se puede afirmar que el proceso de absorcion quimica con aminas es
el que resulta mas eficaz para el tratamiento de corrientes gaseosas con bajas presiones parciales
de CO,, mientras que los procesos de separacion con membranas, la criogenacion, la adsorciény la
absorcion quimica con carbonato de potasio son preferidos para tratar corrientes gaseosas en las

cuales la presién parcial de CO; es mas elevada.




1.1.3 CAPTURA DE CO, EN PLANTAS DE GENERACION DE ENERGIA

En la Figura 1.1 se representan los métodos de captura de dioxido de carbono a partir de
gases efluentes de plantas de generacion de energia. Segun la etapa del proceso de generacion en la
que se aplican se clasifican en:

a) Post-combustion: Se realiza la separacion del CO, de los gases exhaustos resul-
tantes de la combustién, compuestos basicamente por nitrogeno, oxigeno, agua y dioxido de
carbono. Dependiendo de las condiciones de estos gases (composicion, presion y temperatura) se
pueden seleccionar diferentes métodos, entre ellos el mas ampliamente desarrollado es el de ab-
sorcion quimica con aminas, pero también se pueden aplicar los procesos de separacion con
membranas, separacion por adsorcion con cambio de presion y temperatura. La ventaja principal
reside en que esta tecnologia puede acoplarse a la mayoria de las plantas de generacion existentes
sin modificaciones estructurales importantes, pues se incorpora al final de la linea de produccion
de energia.

b) Pre-combustion: el combustible gaseoso, sélido o liquido se convierte en una
mezcla de hidrégeno (Hy) y dioxido de carbono (CO;), por medio del proceso conocido como
“reforming” del gas natural o “gasificacion” del carbon. El hidrogeno se utiliza como combustible,
generando sélo vapor de agua como efluente y el CO, se separa para su almacenamiento. Espe-
cificamente, la elevada presion parcial de CO, en la mezcla H,-CO, permite la separacién del
mismo por medio de absorcion quimica, adsorcion o utilizando membranas. Por otro lado, esta
caracteristica reduce el requerimiento energético en la etapa de compresion. Luego, la corriente
enriquecida en H, se mezcla con O, proveniente de la unidad separadora de aire y se expande en
una turbina de gas de hidrégeno, mientras que el CO, se comprime para su transporte. En parti-
cular, los sistemas de generacion de electricidad con ciclos combinados de gasificacion integrada
de carbdn (CCGI) se encuentran actualmente en desarrollo.

C) Oxi-combustion: En estos procesos se utiliza oxigeno puro para la combustion,
generando una corriente de gases exhaustos rica en CO, (aprox. 80 % v/v) y vapor de agua, lo que
facilita su posterior separacion. Luego, el vapor de agua se separa facilmente por condensacion y

el CO, se comprime para su transporte. Este proceso, al igual que la pre-combustién, requiere




disposiciones especiales para el proceso de combustién y la produccion de O, puro, siendo de esta
forma un proceso muy caro y con un elevado requerimiento energético. Si bien constituye una

tecnologia altamente prometedora, su aplicacién en grandes industrias es alin un nuevo concepto.
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Figura 1.1 Esquema de tecnologias de captura de CO, en plantas de generacion de energia.(a)

post-combustién, (b) pre-combustion y (c) oxi-combustién.




Estas tecnologias no representan la solucion definitiva al cambio climatico, ya que se debe
tener en cuenta el almacenamiento seguro y a prueba de fugas para el CO, capturado, pero re-
presentan la solucion mas inmediata a la liberacion indiscriminada de grandes caudales de CO a la

atmosfera.

1.1.4 CRITERIOS DE SELECCION DEL PROCESO DE CAPTURA DE CO, EN PLANTAS DE

GENERACION DE ENERGIA

Desde el punto de vista técnico, la seleccion adecuada de un sistema de captura de CO; en
el sector energético, depende del tipo de combustible utilizado (sélido, liquido o gas) y de las
condiciones del gas a ser tratado (concentracion de CO; y volumen de gas). En funcion de las
posibles aplicaciones de la corriente concentrada de CO; (transporte, almacenamiento, producto
con valor agregado, etc.), también debe considerarse, el tamafio de la planta, la disponibilidad y
complejidad del sistema, la posibilidad y conveniencia de su implementacion en las plantas exis-
tentes, etc. Al realizar un andlisis econémico, se considera el costo de mitigacion (medida nor-
malizada del costo de generacion con respecto a la cantidad de didxido capturada), el cual se ve
significativamente influenciado por el precio del combustible. La mayoria de los proyectos de base
en el area energética predicen un incremento marcado en la utilizacion de carbén, el cual ya es uno
de los combustibles de mayor crecimiento con un consumo creciente en un 50 % entre los afios
2000y 2010 (IEA, 2011). El futuro del carbon se sustenta, en particular, en las grandes economias
emergentes como China e India, asi como en la difusion de tecnologias que permiten la combus-
tion de dicho combustible con menores emisiones (Olivier et al., 2012). Las plantas de generacion
a partir de carbon representan casi un 50 % del suministro eléctrico de EE.UU. y proveen cerca de
un tercio de las emisiones de CO,. La adicion de un sistema de captura de CO; basado en la ab-
sorcion quimica por aminas a las plantas de combustion de carbdn acarrearia un incremento en
alrededor de un 70-80 % en el costo de electricidad y ademas se incurriria en un 25-40 % de pe-
nalidad energética. Asi también, la adicion de esta tecnologia de captura basada en absorcion

quimica con aminas duplica el consumo de agua de la planta de generacion. Como consecuencia




de estas desventajas, el Departamento de Energia de EE.UU. esté incentivando de manera inten-
siva la investigacion y desarrollo de sistemas de captura avanzados (Zhai y Rubin, 2013).

A pesar de que los altos consumos de energia térmica (vapor necesario para la regeneracion
del solvente) y electricidad (funcionamiento de compresores, bombas, sopladores) y de las con-
secuencias ambientales debidas a la degradacion del solvente, que desalientan su utilizacion, la
absorcidn quimica con aminas es la tecnologia con mayor desarrollo y aplicabilidad a corrientes
gaseosas diluidas de CO; en un horizonte de tiempo cercano.

Es por ello, que surge el interés de ampliar el estudio de la captura de CO; a otras tecno-
logias que puedan competir con la absorcion quimica, disminuyendo sus impactos negativos.
Tanto los sistemas de separacién con membranas, como los sistemas de adsorcion (PSA, TSA,
VPSA, RPSA) han sido ampliamente utilizados en la industria para la separacion de diferentes
mezclas gaseosas.

Por este motivo y dada la importancia de la investigacion y desarrollo en este campo, se ha
seleccionado a los procesos de separacién RPSA y por membranas para su estudio particular, y en
combinacion con el sistema convencional de absorcion con aminas, constituyendo asi sistemas

hibridos de separacion.

1.2 ADSORCION RAPIDA CON CAMBIO DE PRESION (RPSA)

1.2.1 DESCRIPCION DEL PROCESO

La Figura 1.2 presenta un esquema del proceso de captura de CO, mediante RPSA. El
mismo esta constituido por tres etapas fundamentales: presurizacion, despresurizacion y purga. La
torre de adsorcién consiste en un lecho empacado conteniendo el material adsorbente sélido, el

cual es atravesado por la corriente de gases efluentes de la planta de generacion.

Presurizacion. La corriente de gases efluentes a alta presion ingresa a la columna. La elevada
presion favorece la adsorcion de CO, en la superficie del adsorbente solido, saliendo por el tope de
la columna un producto libre de CO, que puede ser liberado al ambiente. La presencia de ciertas

sustancias en la corriente gaseosa, tales como gases acidos, oxigeno, cenizas y agua, interfieren en
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la performance del proceso, por lo que necesariamente deben eliminarse antes de ingresar al sis-

tema de captura.

Si bien, la temperatura de salida de los gases de combustion es elevada, este proceso puede
operar en esas condiciones sin mayores inconvenientes. Se debe incorporar un compresor, para
elevar la presion de los gases de alimentacion para lograr la fuerza impulsora necesaria para la

separacion asi como vencer la caida de presion a lo largo del lecho.

Ql:}:rod PH > PL
-_—>
Direccién
Direccion de flujo
de flujo Direccién
de flyjo
z=0.
Etapa 1 Etapa 2 Etapa 3
Presurizacion Purga Despresurizacion

Figura 1.2 Esquema del proceso de captura de CO, mediante RPSA

Despresurizacion. Por medio de la apertura de una valvula se libera la presion en el lecho, lo que
permite la regeneracion del adsorbente debido a la desorcion del CO,. Se produce una corriente
gaseosa concentrada o “rica” en CO,. En esta etapa se evidencia un “quiebre” en el interior del
lecho generandose flujos en direcciones opuestas. Uno, el de la corriente “rica” en CO», en di-
reccion al extremo inferior de la columna, mientras que por el extremo superior continua libe-

randose una corriente “limpia” de COs.

Purga. Parte de la corriente concentrada en CO, se recircula para favorecer su adsorcion en el

lecho. De este modo se produce un incremento en la presion parcial de CO; en el lecho, lo que




influye directamente sobre la fuerza impulsora, provocando una mayor adsorcion de este com-

ponente en la superficie del solido.

Compresion final del CO,. La corriente concentrada de CO, se somete a sucesivas etapas de
compresion e inter-enfriamiento con el fin de llevarla hasta 13.75 MPa, que es la presion necesaria
para su transporte por tuberias (Zhai y Rubin, 2013). Esta etapa es comun a todos los procesos de

captura de CO,, cdmo puede apreciarse en la Figura 1.1.

1.2.2 LINEAS DE INVESTIGACION ACTUALES

Existen muchos trabajos que estudian diferentes configuraciones de los procesos de ad-
sorcion impulsados por variaciones en la presion (PSA, PVSA), temperatura (TSA) y electricidad
(ESA), presentando alternativas viables para la separacion de gases. Su consumo de energia es
relativamente bajo comparado con otras tecnologias, como la separacién de CO, usando absorcion
quimica con aminas. Este tipo de tecnologias se aplicé originalmente en los afios 40 para secado de
aire. Durante los 80 recibieron una atencion especial y alcanzaron una implementacion comercial
exitosa (Ruthven et al., 1994). A partir de alli, se han realizado esfuerzos significativos en dife-
rentes areas de investigacion, desde trabajos experimentales en el laboratorio y en planta piloto al
estudio de aspectos tedricos y modelado matematico para simulacion y optimizacion.

La captura de CO, por adsorcion es promovida por fuerzas intermoleculares solido-gas. Se
han empleado variaciones en la presion, temperatura y cambios electrotérmicos para impulsar el
proceso de adsorcidn-desorcién tanto quimica como fisicamente. Su velocidad y efectividad son
dictadas por la polaridad, superficie, tamafio de poros y espaciado de los adsorbentes seleccio-
nados.

A pesar que una amplia variedad de adsorbentes han sido probados para la captura de CO,
por post-combustion, aln no se han empleado a escala comercial. No obstante se estima que tienen
un gran potencial debido a que presentan grandes ahorros energéticos frente a los absorbentes
liquidos. El desafio principal de este tipo de tecnologias es mejorar la eficiencia térmica de los
materiales adsorbentes, minimizando los problemas de desgaste fisico, mejorando su tiempo de

funcionamiento y la seleccidn de contactores apropiados.

11
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Los procesos de adsorcion PSA, VPSA, TSA o ESA se han implementado en diversas
aplicaciones industriales, sin embargo las caracteristicas de los gases de combustion de las plantas
de generacion que manejan combustibles fosiles (baja concentracién de CO.; elevado contenido
de O, - aire en exceso - y altos volimenes de gas a tratar), definen un desafio importante. La
implementacion a gran escala requiere mayores desarrollos, tanto desde el punto de vista de disefio
y construccion como en la operacion de la planta, con el fin de disminuir la penalidad energética,
mejorar la eficiencia global del proceso y cumplir con las regulaciones medioambientales. Durante
los Gltimos afios, se han realizado diversas actividades de investigacién relacionadas a la captura
de didxido de carbono, abarcando diferentes areas fuertemente interrelacionadas, que incluyen
tanto estudios en laboratorio y planta piloto como el desarrollo e implementacién de modelos
matematicos en computadoras. A continuacion se describen algunos de los trabajos desarrollados,
referidos en particular a la seleccién del material adsorbente, el trabajo experimental y el empleo

de modelos matematicos para la simulacion y optimizacion del proceso de adsorcion en estudio.

1.2.2.1 SELECCION DEL ADSORBENTE

Existen numerosos articulos en donde se investiga el modelado y la determinacion expe-
rimental de las isotermas de adsorcién de CO, el desarrollo de nuevos materiales adsorbentes y el
estudio del fendbmeno de transferencia de materia y propiedades de transporte en diferentes ad-
sorbentes, a temperaturas elevadas y temperatura ambiente, a alta presion y a presion atmosférica
(Andersen et al., 2013; Bhatta et al., 2015; Cavenati et al., 2004; Dang et al., 2013; Dantas et al.,
20114, 2011b; Dasgupta et al., 2012; Gil et al., 2015; He et al., 2012; Hu et al., 2014; Jiang et al.,
2013; Lee et al., 2011; Li et al., 2014; Liu et al., 2012; Schell et al., 2013; Todd y Webley, 2006;
Wang et al., 2012; Xiao et al., 2011; Yoo et al., 2013; Zhang et al., 2009). Recientemente fue
publicada una resefia sobre adsorbentes solidos para captura de CO; (Lee y Park, 2015).

Se selecciona un adsorbente sélido el cual captura el CO; en su superficie, por lo que los
principales criterios de seleccion del material adsorbente son: gran superficie especifica, elevada
selectividad, que permita una facil regeneracion, como asi también su costo y disponibilidad. Los
adsorbentes utilizados comunmente incluyen tamices moleculares, carbén activado, zeolitas,

oxidos de calcio, hidrotalcitas y zirconato de litio.




Actualmente se esté trabajando exhaustivamente en el desarrollo de nuevos materiales
adsorbentes y la posibilidad del uso combinado de los mismos. Diferentes tipos de monolitos de
fibras de carbono y carbones activados han sido reportados para su uso en ESA y PSA (An et al.,
2011; Pellerano et al., 2009; Rezaei y Webley, 2010). La zeolita 13X y zeolita de HTC basada en
K,COg, chabazita de calcio y hidrotalcitas (materiales arcillosos) han sido empleados con éxito
como adsorbentes a elevadas temperaturas. Su capacidad de adsorcién se corresponde con 2.5
mmol/g y exhiben una estabilidad térmica elevada y actividad sobre un amplio rango de tempe-
raturas (Aschenbrenner et al., 2011). En la literatura consultada se presenta una amplia gama de
adsorbentes utilizada en los distintos procesos de adsorcion, a la hora de aplicar estos procesos de
separacion a gran escala, los micro y mesoporosos resultan ser los mas promisorios.

Las zeolitas son alumino-silicatos porosos, cristalinos, y se caracterizan por poseer una
elevada estabilidad térmica y quimica, factores que, a priori, hacen de estos materiales excelentes
candidatos para su uso como adsorbente en la captura de CO,. En comparacién con los procesos de
absorcion basados en soluciones acuosas de aminas, las zeolitas aplicadas en prototipos a pequefia
escala muestran una mayor rapidez en la adsorcién de CO, y una menor penalizacidn energética en
el proceso. A pesar de las ventajas mencionadas, en general las zeolitas se saturan rapidamente con
humedad procedente del efluente industrial debido a su caracter hidrofilo, con la consiguiente
pérdida en la capacidad de adsorcion con el tiempo. Otro inconveniente de las zeolitas esta rela-
cionado con su quimica superficial, la presencia de fuertes interacciones especificas debidas al
momento cuadrupolar de la molécula de CO, (elevada entalpia de adsorcion de CO,) da lugar a
una fuerte adsorcion y, consecuentemente, a una elevada temperatura de desorcion (entre 120-150
°C aprox.), dificultando la regeneracion del material. Estas limitaciones obligan a disefiar nuevas
zeolitas donde se combine un mayor control de las propiedades quimicas de la superficie, con
elevada robustez, bajo costo y presencia de una estructura bien desarrollada, tipica de las zeolitas
convencionales.

Otro material con elevado interés para la captura de CO; es el carbdon activado. Estos
materiales estan constituidos por micro-dominios de grafito desorganizados formando un entra-
mado de canales y/o poros de dimensiones variables. Los materiales de carbén activado se pre-

paran principalmente por tratamientos de pirdlisis de precursores de carbon (ej. materiales lig-
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nocelulosicos, resinas, etc.), seguido de un tratamiento de activacion fisica y/o quimica hasta
alcanzar la porosidad deseada. A diferencia de las zeolitas, los materiales de carbon activado
presentan una entalpia de adsorcion de CO, bastante mas baja y, por lo tanto, presentan una menor
capacidad de adsorcidn a bajas presiones relativas.

Sin embargo, la mayor porosidad y superficie especifica de los materiales de carbon ac-
tivado frente a las zeolitas hace que estos materiales sean mucho mas atractivos para procesos de
adsorcion de CO, a presion atmosférica y a elevadas presiones como es el caso de procesos de
pre-combustion donde las presiones de trabajo son elevadas (Silvestre-Albero et al., 2014).

En particular la zeolita 13X ha sido ampliamente utilizada en distintos estudios de adsor-
cién de CO; post-combustion (Chen et al., 2015; Hefti et al., 2015; Susarla et al., 2015). Esta es la

zeolita que se empleard en esta tesis para la realizacion de los estudios de captura por adsorcion.

1.2.2.2 HERRAMIENTAS PARA LA MODELIZACION. USO DE SIMULADORES DE PROCESOS

FRENTE A PROGRAMACION MATEMATICA

Procesos de adsorcion. Modelos y su rigurosidad

En las Gltimas dos décadas, han captado mucha atencion la simulacion y optimizacion de
diferentes ciclos alternativos de PSA para la captura de CO, en base a modelos matematicos de-
rivados bajo diferentes hipotesis, como se evidencia en (Ahn y Brandani, 2005; Biswas et al.,
2010; Choi et al., 2003; Friedrich et al., 2013; Garcia et al., 2013; Ho et al., 2008; Kearns y
Webley, 2006; Liu et al., 2011; Reynolds et al., 2008; Rezaei y Webley, 2012; Ribeiro et al., 2013;
Song et al., 2015; Todd et al., 2003; Xiao et al., 2008; Xiu et al., 2002; Yavary et al., 2015). En
general, la mayoria de los trabajos de optimizacion de PSA y VPSA formulan una Gnica funcion
objetivo, como minimizacion del consumo de energia, maximizacion de la pureza o de la recu-
peracion de CO,, 0 maximizacion de la productividad (Agarwal et al., 2010; Ayoub et al., 2011;
Beck et al., 2012; Cruz et al., 2003; Dowling et al., 2012; Jiang et al., 2004; Khajuria, 2011; Ko et
al., 2005, 2003; Nikolic et al., 2009; Park et al., 2002). Otras consideran objetivos contrapuestos
(Casas et al., 2013; Fiandaca, 2010; Haghpanah et al., 2013; Sharma et al., 2014). Los resultados
presentados en muchos de los trabajos referenciados revelaron que se pueden obtener concentra-

ciones y recuperaciones de CO, elevadas por diversos ciclos PSA y VPSA utilizando diferentes




adsorbentes como la zeolita 13X, zeolita 5A, carbén activado, y el compuesto K-promoted
hydrotalcite-like (HTIc).

En esta tesis se desarrolla el estudio del proceso de adsorcion rapida con cambio de presion
(RPSA), el cual fue inicialmente desarrollado por Turnock y Kadlec (Turnock y Kadlec, 1971)
para la separacion de N, y CH,4. Se han demostrado aplicaciones exitosas de utilizacion de RPSA
para la produccidn de aire enriquecido en O, (Alpay et al., 1994; Mendes et al., 2001; Mofarahi y
Shokroo, 2013). Las principales diferencias entre PSA y RPSA convencionales, se listan en Tabla
1.1. Estas diferencias principalmente se basan en sus modos de operacion (el PSA requiere méas
etapas que el RPSA) y en el tiempo total de ciclo. EI PSA puede operar a tiempos de ciclo largos
(entre 120 y 900 s dependiendo del nimero de etapas) o cortos (alrededor de 50 s); el Gltimo caso,
es llamado fast-cycling PSA (Lopes et al., 2012). El tiempo de ciclo de un RPSA es de alrededor de
15-20 s. Este proceso sera descripto en mayor detalle en el capitulo 2 de la presente tesis.

A pesar de los beneficios potenciales que presenta el proceso RPSA para la captura de CO,
a partir de mezclas gaseosas, una busqueda bibliografica exhaustiva ha arrojado pocos trabajos
abordando el tema (Bhaumik et al., 1996; Davesac, 2004; Zhang et al., 1998). Davesac (Davesac,
2004) implement6 un modelo matematico isotérmico de RPSA para la separacion de CO, a partir
de una mezcla de N,-CO,, utilizando silica gel como material adsorbente (en vez de zeolita 13X).
Cada ciclo consiste en tres etapas: adsorcion, purga, y desorcién. EI modelo fue implementado en
el software gPROMS, v los resultados de la simulacién se han comparado con los datos experi-
mentales presentados por (Zhang et al., 1998), considerando la misma secuencia de etapas, tamafio
de equipos y condiciones de operacion, para uno y dos lechos adsorbentes sucesivos. En ambos
casos, la alimentacion consistio en 81.0 y 19.0 % de N, y COy, respectivamente. A partir de los
resultados obtenidos en estos estudios se llego a la conclucion que es posible alcanzar una pureza y
recuperacion del 89.5 y 70.0 % de CO,, respectivamente, con un solo lecho, y una pureza y re-

cuperacion de 93.5 'y 72.3 %, respectivamente, en un arreglo de dos lechos.
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Tabla 1.1. Principales caracteristicas y diferencias entre los ciclos PSA'y RPSA

Aspecto RPSA PSA

Numero de etapas Dos etapas principales: presurizacion y Cuatro 0 mas etapas (presurizacion,
despresurizacién. La adicion de una produccidn, despresurizacion y
tercera etapa (Purga) después de la pre- purga).
surizacién mejora la concentracion.

Tiempo total de En general, el tiempo de cicloes <30s.  En general, el tiempo de ciclo de un

ciclo ciclo PSA convencional es >120 s.
Numero de uni- Con sélo una columna se puede proveer Como minimo se requieren 2 co-
dades un flujo de producto continuo (no cons- lumnas para proveer un flujo con-

tante). Lo que se traduce en grandes tinuo de producto.
ahorros en costos de capital.

Tamario del ad- Didmetros de particula <900 pm. En general, el diametro de particula

sorbente es >1500 pm

Productividad del Una alta productividad resulta en un
adsorbente sistema de menor tamafio y mas com-

pacto.

Demanda energé- En general, es mas intensivo desde el

tica punto de vista energético.

Teniendo en cuenta la facilidad de operacién y simplicidad que presenta frente al proceso
PSA convencional, en el Cap. 2 se presentara un analisis del desempefio del proceso RPSA con-
vencional utilizando una zeolita 13X como adsorbente para la captura de CO, a partir de gases

efluentes de una planta de combustion.

1.3 SEPARACION DE CO, CON MEMBRANAS

1.3.1 DESCRIPCION DEL PROCESO

Las membranas son finas barreras semipermeables que separan de manera selectiva una

corriente de alimentacion, constituida por méas de dos componentes en una corriente de “retenido”




y otra de “permeado” (Figura 1.3). EXxiste un vasto nimero de materiales de membranas que

pueden aplicarse para la separacion de compuestos en todas sus fases.

Retenido

Alimentacion

Figura 1.3 Separacion por membranas

En la actualidad, las Gnicas membranas comercialmente viables para la remocién de CO,
son las basadas en polimeros; por ejemplo acetato de celulosa, poliamidas, polimidas, polisulfona,

policarbonatos y polieterimida.

El material mayormente utilizado es el acetato de celulosa, la polimida podria utilizarse en
algunas aplicaciones de remocion, pero no ha recibido demasiada atencion y ain no se ha testeado
en gran escala. Las propiedades de las polimidas y otros polimeros pueden modificarse para me-

jorar su rendimiento y para su aplicacion a separacion de CO..

Se han identificado diferentes modelos que representan el proceso de separacion por

membranas, los cuales se representan en la Figura 1.4.

En general las membranas utilizadas para la remocion de CO, no operan como filtros
moleculares, donde la separacion de las moléculas pequefias de las grandes se produce por la
facilidad con la que las primeras fluyen a través de un medio poroso. El modelo mas adecuado para
representar la operacion de separacion en estos materiales de membranas no porosas es el de

solucion-difusion representado en la Figura 1.4. EI CO; inicialmente se disuelve en la membrana,
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para luego difundir a través de ella. La operacion de la membrana estard condicionada por la

facilidad con que los diferentes compuestos se disuelven en ella y luego difunden atravesandola.

Difusién de Knudsen Tamiz-molecular Solucién-difusion
Alimentacion Flujo de retenido Flujo de retenido
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Permeado Flujo de permeado Flujo de permeado

Figura 1.4 Modelos de separacion por membranas

El didxido de carbono, hidrégeno, helio, sulfuro de hidrégeno y vapor de agua, entre otros,
son llamados gases “rapidos” debido a la rapidez con que permean. En contraste, el mondxido de
carbono, nitrégeno, metano, etano y otros hidrocarburos permean mas lentamente, por lo que se

los conoce como gases “lentos”. Las membranas permiten separar los gases lentos de los rapidos.

La ley de Fick Ec.(1.1) es ampliamente utilizada para la representar de manera simplificada
el proceso de transferemcia de materia a través de la membrana:

3 = kXD xAo (1.1)

{

Donde J; es el flujo del componente “i” que atraviesa la membrana por unidad de area, k;

y Dj son la solubilidad y el coeficiente de difusion del componente “i”” en la membrana, 4p; es la
diferencia de presion parcial a ambos lados de la membranay ¢ es el espesor de la membrana.

Para mayor simplicidad, usualmente los coeficientes de solubilidad y difusion se combinan

en una nueva variable llamada permeabilidad (P) y al cociente de ésta con el espesor de la




membrana se lo llama permeancia (p=P/ ¢). Generalmente se expresa la ecuacion de la Ley de
Fick en funcién de la permeancia, quedando representada de forma directa la funcionalidad del
flujo del componente “i” respecto de las caracteristicas de la membrana (p) y de las condiciones
del proceso (4p;i). Para lograr un flujo elevado y selectivo a través de la membrana son necesarios

tanto un material correcto como condiciones de operacién adecuadas.

Al cociente de las permeancias de dos compuestos constituyentes de la mezcla gaseosa se
lo define como selectividad (y), y permite comparar facilmente cuél de todos los componentes
permeara mas rapidamente que el resto, por ejemplo en el caso de las membranas poliméricas la
selectividad de CO, respecto del N, es aproximadamente igual a 50, es decir la permeancia del

CO, es 50 veces mayor que la del N; a través de este tipo de membranas.

En la seleccion del material de membrana son importantes tanto la permeancia como la
selectividad. A mayor permeancia se requerira menor area para realizar una separacion estipulada
y por ende un menor costo del sistema. A mayor selectividad, la corriente de permeado es mas
concentrada. Desafortunadamente, por lo general, una elevada permeancia de CO; no se corres-

ponde con una alta selectividad, lo que plantea un desafio para el desarrollo de nuevos materiales.

1.3.2 LINEAS DE INVESTIGACION ACTUALES

Existen dos lineas de investigacion y desarrollo definidas en cuanto al uso de membranas
para captura de CO,, una de ellas se aboca al desarrollo de materiales de membranas (Membrane
material design, MMD) y la otra linea es la de ingenieria de sistemas de membranas (Membrane
system engineering, MSE). El objetivo de MMD es la sintesis de membranas con permeancias y
selectividades deseables que a su vez presenten estructuras estables desde el punto de vista fisico y
quimico. En cambio, desde el punto de vista de MSE se busca desarrollar procesos de captura con
membranas con configuraciones 6ptimas, que permitan cumplir con los objetivos de separacién
(por €j., alta recuperacion y concentracion de CO;) a un minimo costo de capital y operacién

(CAPEX y OPEX) (Khalilpour et al., 2015).
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1.3.2.1 SELECCION DEL TIPO DE MEMBRANA

La separacion de gases utilizando membranas poliméricas por lo general sigue el meca-
nismo de solucién-difusion (Wijmans y Baker, 1995). Para obtener una separacion efectiva de
CO; post-combustion, los materiales de membranas deben poseer un cierto nimero de caracte-
risticas, incluyendo elevada permeabilidad de CO,, elevada selectividad de CO, versus N, y otros
gases, estabilidad térmica y quimica, y resistencia al envejecimiento. Sin embargo, existen rela-
ciones de compromiso entre las propiedades de las membranas: los polimeros més permeables son
menos selectivos, y viceversa. La selectividad del CO, versus N en la mayoria de los materiales
de membranas poliméricas (por ej., polimidas y poliacetilenos) es menor que 50-70, sin embargo
la permeabilidad de CO; puede variar sustancialmente para cada material dado (Barbieri et al.,
2011; Brunetti et al., 2014, 2013, 2010; Freeman, 1999; Khalilpour et al., 2015; Powell y Qiao,
2006).

1.3.2.2 HERRAMIENTAS PARA LA MODELIZACION. USO DE SIMULADORES DE PROCESOS

FRENTE A PROGRAMACION MATEMATICA

Separacion con membranas. Modelos y su rigurosidad

Un &rea de investigacion importante es la de ingenieria de sistemas de membranas, la cual
se enfoca en determinar las relaciones de compromiso entre las variables de proceso por medio de
la utilizacion de técnicas de simulacion y modelado matemético (Khalilpour et al., 2013). Los
gases efluentes diluidos proveen una baja fuerza impulsora para la separacion de CO, por mem-
branas; es por ello que es necesario emplear sistemas complejos para competir con el proceso de
absorcion quimica con aminas en términos de costo total, el cual esta dado principalmente por los
requerimientos energéticos y el area de las membranas.

Han sido publicados varios articulos que tratan el uso de sistemas de membranas de dos
etapas para superar las limitaciones presentadas por los sistemas de una etapa (Belaissaoui et al.,
2012; Bounaceur et al., 2006; Brunetti et al., 2010; Franz et al., 2013; He et al., 2015).

Brunetti (Brunetti et al., 2010) propusieron el uso de una herramienta sencilla para un
analisis preliminar inmediato de la aptitud de la tecnologia de membranas para la separacion de

CO; a partir de gases efluentes con una composicion del 13 % en CO,. Las relaciones entre las




propiedades de las membranas y las principales variables que afectan al rendimiento del proceso
fueron analizadas incluyendo mapas generales de la pureza de CO; versus su recuperacion. Los
mapas propuestos resultan Utiles no solo para la separacion de CO, sino también para otros gases,
en los cuales los valores de selectividad de membranas son similares a aquellos considerados por
los autores. Para un caudal de flujo, tipo de membrana y relacién de presion (cociente entre la
presion alta Py y la presion baja P, Py/P.) dados, los resultados indican que se obtiene mayor
pureza en el permeado a menor recuperacion, y viceversa. Una baja concentracion de CO; en la
corriente de alimentacion impide alcanzar una alta concentracion de CO; en el permeado, incluso
incrementando la relacion de presion; en consecuencia, se necesitan mas etapas de separacion. El
efecto de la selectividad en el desempefio de las etapas de separacion es despreciable a bajas re-
laciones de presion pero se torna mas importante cuando éstas se incrementan. Para un alto valor
de selectividad, el incremento de la relacion de presion al doble conlleva un incremento en la
recuperacion de 2-3 veces y aumenta la concentracion de CO; en el permeado.

Hussain y Hagg (Hussain y Hagg, 2010) integraron HYSYS con ChemBrane, un programa
de membranas in-house, para explorar la factibilidad de los procesos de separacion con mem-
branas como una alternativa viable para la captura de CO; (90 % de pureza y recuperacion de COy)
a partir de gases efluentes, especialmente a bajas concentraciones de CO, (10 % CO,). Evaluaron
la eficiencia de separacion y costo de procesamiento del gas (GPC) a través del proceso de
membranas variando diferentes parametros de disefio y operacion (por ej. relacion de presion, area
de las membranas, estrategia air sweep). Estudiaron una membrana del tipo CO,-selective fi-
xed-site-carrier (FSC) con una especificacion en la alimentacion de 1x10° kg/h (700 MMSCFD)
con N2 (0.8 %), CO; (0.10 %), O, (0.05 %), y H,O (0.05 %). Los resultados presentados indicaron
gue aun a bajas concentraciones de CO, (~10 %) en el gas efluente, un sistema de membranas
utilizando membranas FSC de alto rendimiento puede competir con los sistemas de absorcién
guimica con aminas en términos de requerimiento energético.

Merkel (Merkel et al., 2010) compararon diferentes configuraciones multi-etapas de
membranas (flujo cruzado, contra corriente y sweep flow) para el tratamiento de los gases ex-
haustos de una planta de combustion de carbon de 600 MWe (11 % vol. CO,) utilizando la

membrana Polaris® de MTR como caso base (Permeancia 1000 GPU, selectividad de CO, y = 50)
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con una relacion de presion de 5. Con la configuracién 6ptima (dos etapas de membrana operando
en flujo contra corriente con sweep flow), se obtuvo una recuperacion de CO, del 90 % a un precio
de 18 €/tncoy (incluida la compresion final). Los autores concluyeron que el uso del aire entrante
de combustion como sweep gas para generar la fuerza impulsora mejora la eficiencia de la sepa-
racion por la reduccion de la fraccion molar de CO,, disminuyendo la presion parcial en la co-
rriente de permeado por debajo del valor correspondiente al del lado de la alimentacion.

Merkel (Merkel et al., 2013) realizaron un analisis basado en simulacion paramétrica para
determinar las propiedades éptimas de membranas que reducen a un minimo la energia para la
captura de CO,. Consideraron un ciclo combinado de gas natural (NGCC) produciendo una salida
de potencia neta de 478.515 MWe acoplado a una planta de captura de CO, del 90 % de recupe-
racion. Los autores concluyeron que un proceso de membranas utilizando aire de combustion
como sweep stream en una configuracion selectiva de reciclo de gases exhaustos puede utilizarse
para pre-concentrar el CO; en los gases efluentes de NGCC desde 4 a 15-20 % con bajo reque-
rimiento energético. Ademas, encontraron que los disefios que utilizan una etapa de captura en
serie con una membrana de reciclo selectivo pueden capturar un 90 % del CO, proveniente de una
planta de potencia NGCC utilizando menos energia y con un menor costo que el caso base de
captura con aminas analizado por el departamento de energia de EE.UU.

Shao (Shao et al., 2013) estudiaron un proceso de dos etapas de membranas para la captura
de CO, a partir de una planta de combustion de carbén, considerando la energia recuperada de la
corriente pobre en CO, y el consumo de energia requerido para la licuefaccidon del CO; capturado.
Para obtener las condiciones de operacion éptimas analizaron un amplio rango de presiones de
alimentacion y permeado. Los autores determinaron que la opcion preferida para lograr la fuerza
impulsora necesaria se lograba de forma preferencial generando vacio en el permeado. Conside-
rando un modelo de costos sencillo, concluyeron que la primera etapa de membrana era la que
domina el costo total. Ademas, para los parametros adoptados en el modelo (permeancia de 1000
GPU vy selectividad de CO,/N, de 30, 50 y 200), los resultados de optimizacion indicaron que la
tecnologia de membranas es mas econdémica que la absorcion con aminas y PSA para captura de

CO; a partir de gases efluentes de una planta de combustion de carbon.




Yang (Yang et al., 2009) investigaron la performance de separacion de un sistema de dos
etapas de membranas con una corriente de reciclo con patron de flujo cruzado. Consideraron un
caudal de alimentacién de 11.57 m® (STP) s™ con una composicién de CO, del 15 %, e investi-
garon tres valores de permeancias de CO,: 1.39, 3.12, y 4.32 (10° m® (STP) m? s* MPa). Los
resultados obtenidos revelaron que para mayores selectividades de CO,/N; que las que se lograron
en el laboratorio (52), los objetivos de concentracién y recuperacion de CO; (95 y 90 %, respec-
tivamente) pueden alcanzarse con un sistema de dos etapas. Ademas, empleando un modelo de
costos, los autores encontraron que existe una relacioén de presion Optima ligada al costo total
minimo. Para finalizar, concluyeron que el sistema de dos etapas investigado es competitivo frente
al proceso de absorcidn quimica tradicional en términos de costo total.

Zhai y Rubin (Zhai y Rubin, 2011) investigaron la factibilidad de sistemas de membranas
poliméricas para la captura de CO, post-combustion a partir de plantas de combustion de carbon.
Para el estudio de simulacién se adoptd un caudal de gases efluentes de 500 m* s (STP) con una
composicion de CO; del 13.0 % y una permeancia de 1000 GPU con una selectividad de CO,/N;
de 50. Los autores concluyeron que para reducir los costos relacionados a la eliminacion de CO; el
disefio mas efectivo se logra utilizando tanto compresores como bombas de vacio para lograr la
fuerza impulsora deseada. También concluyeron que un sistema de dos etapas puede alcanzar una
recuperacion del 90 % y una concentracion del 95 % de CO; involucrando un costo total de captura
de CO, de 45.6 $ mtn™ CO,. En concordancia con (Kotowicz y Bartela, 2012), observaron que
reciclando una fraccion del CO, en un proceso de dos etapas y dos trenes con air-sweep se obtenia
una reduccién en la penalidad energética global del sistema, resultando en un costo total de CO,
capturado menor, igual a 32.7 $ mtn™ CO,.

Zhang (Zhang et al., 2013) evaluaron un proceso de separacion de membranas con dos
etapas para captura post-combustion en una planta de generacion a base de carbdn. Los autores
emplearon un método sistematico integrado a un software de simulacion de procesos (PRO/II),
realizaron la estimacion del costo de captura, y un analisis exergético; estudiaron la influencia en
el consumo energético del desempefio de la membrana y la configuracion del proceso, requeri-
miento de area, y costo de captura. Los resultados indicaron que un aumento en los valores de

selectividad de CO,/N, determinan una disminucién en la demanda de energia pero requieren un
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aumento en el area de las membranas, mientras que un incremento en la permeancia de CO; con-
tribuye a la reduccién significativa del area de membrana. Ademas, encontraron que la distribu-
cion de la carga de captura entre la primera y segunda etapa afecta enormemente el desempefio de
la separacion. A partir de un andlisis exergético concluyeron que se deben realizar mayores es-
fuerzos en el proceso de membranas en si mismo en vez de enfocarse en la unidad de compresion
de CO..

Zhao (Zhao et al., 2010) presentaron un estudio paramétrico de configuraciones de dos
etapas posibles incluyendo un analisis econdmico y energético detallado basado en etapas con-
tracorriente para una planta de potencia de referencia de 600 MW a base de carbon ubicada en
North Rhine-Westphalia en Alemania (RKW-NRW). Los autores realizaron un analisis de sensi-
bilidad para determinar la selectividad de CO,/N, 6ptimay para estimar el costo total de captura de
CO; asociado. Para el estudio de simulacion se utiliz6 una mezcla gaseosa constituida por un 14 %
de CO; y un 86 % de Ny, las propiedades de las membranas poliméricas PEBAX vy el software
PRO/II. Los resultados revelaron que para una recuperacion de CO, del 70 % con una concen-
tracion de CO; del 95 %, el costo de captura de un sistema de membranas en cascada (dos etapas)
es 31 €/tn COy, lo que se considera promisorio para acoplar a plantas de potencia. Ademas, los
autores propusieron una correlacion entre los pardmetros de la membrana (selectividad y per-
meabilidad) y el desempefio del sistema (consumo energético y costo de captura).

Todos los autores referenciados concluyeron de manera definitiva que los sistemas de dos
etapas de membranas pueden competir con el proceso convencional de captura de CO, basado en
absorcién quimica con aminas, para lograr una recuperacion del 90 % de CO, y una concentracién
de entre 90-95 %.

A partir de lo expuesto, resulta interesante investigar si los procesos de captura de CO, con
membranas resultan competitivos con los procesos basados en absorcion cuando tanto la recupe-
racion de CO, como la concentracion se incrementan de 90 a 98 %, y también estudiar como estos
rangos de valores objetivos afectan el nimero éptimo de etapas de membranas, areas, condiciones
operativas y costo total.

En el desarrollo de esta tesis se propuso la aplicacion de programacion matematica y un

enfoque de optimizacion basado en el uso de superestructuras para el disefio de un sistema de




captura de CO, por multiples etapas de membranas, con el objetivo de determinar sistematica-
mente el nimero dptimo de etapas de membranas con sus correspondientes areas, la ubicacion de
las corrientes de reciclo y las condiciones operativas para alcanzar los pares de concentracion y
recuperacion de CO, deseados, abarcando un rango de 90 — 98 %.

A pesar de que un enfoque similar (optimizacion basada en el uso de superestructuras) ya
ha sido aplicado de manera satisfactoria para la separacion de mezclas gaseosas, por ejemplo:
enriquecimiento de O, recuperacion de H, a partir de mezclas de Ar, CH,, N2 e H, (Uppaluri et al.,
2006), y en la separacion de gases acidos (CO, e H,S) a partir gas natural crudo (Qi y Henson,
1998), en la bibliografia consultada no se encontraron articulos que trabajen con un modelo ma-
tematico de optimizacion para la determinacion sistematica y simultanea del nimero 6ptimo de
etapas y condiciones de operacién para la captura del CO; efluente de una planta de potencia a

base de carbon para un rango de concentraciones y recuperaciones de CO, de 90 a 98 %.

1.4 SISTEMAS HIBRIDOS BASADOS EN ABSORCION-MEMBRANA PARA LA CAPTURA
DE CO,

El sistema de absorcion con aminas es la tecnologia estandar utilizada en la industria para
la captura de CO, a partir de gases efluentes de plantas de potencia, refinerias y otras plantas
quimicas de gran tamafio. Sin embargo, en los Gltimos afios han despertado interés el estudio de
otras tecnologias que pueden ser competitivas con este proceso, entre ellas la separacion y puri-

ficacién de CO, utilizando membranas.

1.4.1 DESCRIPCION DEL PROCESO

El proceso hibrido surge de acoplar dos procesos diferentes para la captura de CO,. En esta
Tesis se lleva a cabo el estudio de los sistemas hibridos frutos del acople de los sistemas de ab-
sorcion quimica con aminas y membranas. La descripcion del proceso basado en separacion con
membranas fue tratada en la seccién 1.3.1, su descripcion detallada se realiza en el Capitulo 3 de la

presente tesis.
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1.4.2 LINEAS DE INVESTIGACION ACTUALES

Existe un amplio nimero de sistemas hibridos de membrana-aminas en operacion alre-
dedor del mundo para el procesamiento de gas natural, sin embargo, después de haber realizado
una busqueda exhaustiva, se hallaron muy pocos estudios en lo que respecta a la aplicacion de
sistemas hibridos para la captura de CO, post-combustion.

Numerosos proyectos para recuperacion de aceite enriquecido (enriched oil recovery,
EOR) en el oeste de Texas emplean una combinacion de tecnologias de membranas y absorcién
quimica con aminas para recuperar el CO, y los hidrocarburos del gas (Chowdhury, 2012; Echt,
2002). La viabilidad econdmica de los procesos hibridos, combinando la permeabilidad de las
membranas y las tecnologias de aminas para la remocién de gases &cidos (por ej.: CO, y H,S) a
partir de gas natural crudo ha sido estudiado por algunos investigadores (Bhide et al., 1998; Echt,
2002; McKee et al., 1991). Generalmente, un elevado contenido de CO, en la alimentacion es un
buen indicador para el uso de membranas y/o sistemas hibridos (Kundu et al., 2014). EI contenido
de CO; en las plantas de EOR es extremadamente alto, mayor al 70 % (Echt, 2002). McKee
(McKee et al., 1991) reportaron que los sistemas hibridos pueden ser econémicos aun a concen-
traciones menores que las encontradas en aplicaciones de EOR utilizando una corriente de ali-
mentacion de caudal moderado y sin H,S. Bhide (Bhide et al., 1998) también condujeron un es-
tudio de evaluacion econdmica y del disefio de procesos hibridos para el endulzamiento de gas
natural crudo. Emplearon inicialmente la membrana con un arreglo de dos en serie para la remo-
cién mayoritaria de los gases acidos, mientras que la purificacion final para lograr las especifica-
ciones de transporte por tuberias la realizaron con el sistema de absorcion quimica con dietano-
lamina. Examinaron los efectos de diversos factores como ser las condiciones y composiciones de
la alimentacion, la influencia de los costos de pérdida de metano, costos de reemplazo de mem-
branas, entre otros, sobre el costo de remocion de gases &cidos. Echt (Echt, 2002) reportd benefi-
cios substanciales en cuanto al costo de sistemas hibridos para el procesamiento de grandes vo-
limenes de gas natural a partir de un analisis tecno-econémico. Concluyd que la aplicacion de

sistemas hibridos, una unidad de membrana seguida de una unidad de absorcion quimica, se ve




muy favorecida para el tratamiento de gases con elevada presion y altas concentraciones de COs.
En su estudio utilizé carbonato de potasio caliente y aminas como solventes.

A través de un estudio basado en simulaciones desde el punto de vista del requerimiento
energético, Favre (Favre, 2011) analizé las potencialidades de un proceso hibrido combinando
oxi-combustién y separacion con membranas para captura de CO, post-combustion a partir de
gases efluentes de una planta de potencia de gas natural. La produccion criogénica de oxigeno se
utilizo para la parte aguas arriba. Reportd que, dentro de ciertas condiciones de operacion y li-
mitaciones, el proceso hibrido puede llevar a una disminucion del 35 % del requerimiento ener-
gético comparando con oxi-combustion.

Chowdhury (Chowdhury, 2012) evalu6 dos configuraciones hibridas de membra-
nas-absorcion quimica diferentes, un arreglo en serie y uno en paralelo. A partir de un analisis de
simulacion utilizando AspenPlus compar6 el requerimiento energético total de estas configura-
ciones hibridas con los procesos de absorcién quimica con aminas y el de membrana por separado.
Concluy6 que los sistemas hibridos de membranas con absorcion quimica no resultan ser una
buena opcion para la captura de CO, post combustion.

Tuinier (Tuinier et al., 2011) realizaron una evaluacion tecno-econémica del proceso
criogénico de separacion de CO, post-combustion, incluyendo su comparacion con absorcion
qguimica 'y con membranas, y concluyo que la preferencia de una tecnologia sobre las otras depende
fuertemente de las hipétesis relacionadas con la disponibilidad de los servicios auxiliares (vapor,
agua de enfriamiento).

Belaissaoui (Belaissaoui et al., 2012) estudiaron un sistema hibrido compuesto por mem-
branas y un proceso criogénico para la captura de CO, post-combustion y reportaron que el re-
querimiento energético del proceso hibrido es menor que el del proceso criogénico operando en
forma desacoplada, ademas que el requerimiento energético global del proceso hibrido puede
decrecer significativamente si se consideran condiciones de separacion menos rigurosas.

Kundu (Kundu et al., 2014) realizaron un analisis técnico de la captura post-combustion de
CO, a partir de los gases efluentes con tecnologias competitivas como ser membranas, absorcion
guimica con aminas y su proceso hibrido. Estudiaron, de manera independiente, diferentes con-

figuraciones en cascada de membranas de fibra hueca y para el proceso de absorcion quimica
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emplearon MEA y DEA (monoetanolamina y dietanolamina) como solventes, para un mismo
objetivo de recuperacion del 85 % y concentracion del 98 %, tanto por el valor del CO, como
producto (por ej.: en el mejoramiento de la recuperacion del aceite/carbon) y por razones me-
dioambientales (reduccion del efecto invernadero). Un sistema hibrido de membrana-absorcion
quimica se estudio ademaés para las especificaciones de disefio. Los autores concluyeron que la
demanda energética del sistema hibrido es intermedia a las requeridas por los procesos desaco-
plados y que la penalidad energética del proceso hibrido decrecia a medida que aumentaba la
cantidad de CO, removida por el sistema de membranas.

Los estudios encontrados se limitan al anlisis de casos por medio de simulacién, consi-
derando modelos mas bien simplificados en lugar de modelos rigurosos, concluyendo fuertemente
que es necesario realizar estudios mas profundos sobre las ventajas y desventajas que pueden
presentar desde el punto de vista tecno-econdémico la combinacion de tecnologias de captura para

la separacion de CO, a partir de gases efluentes.

1.5 ESTRUCTURA DE LA TESIS

En la presente tesis se desarrolla el modelado, simulacion y optimizacion de distintos
procesos de captura de CO, (RPSA, separacion por membranas, absorcion quimica utilizando
aminas, sistemas hibridos), explotando los beneficios de la aplicacion de técnicas de programacion
matematica. Precisamente se propone el desarrollo de modelos matematicos orientados a ecua-
ciones (del tipo NLP), que permitan abordar la simulacién y el disefio 6ptimo de los procesos
mencionados. Los equipos correspondientes a cada uno de los procesos y las propiedades fisi-
co-quimicas de cada una de las corrientes, se modelan en forma detallada. Se consideran balances
de materia y energia, estimacion de propiedades fisico-quimicas y ecuaciones de disefio; que en
conjunto permiten determinar las caracteristicas de los equipos necesarios para cumplir con las
metas de disefio, principalmente nivel de captura de CO, y concentracion final. Como herramienta
de modelado e implementacidn de los distintos modelos matematicos, se utilizan los softwares
gPROMS (Pantelides y Barton, 1993) y General Algebraic Modeling System - GAMS (Brooke et
al., 1992); seleccionando el/los algoritmo/s de simulacion/optimizacion apropiados para la reso-

lucion de los diferentes casos de estudio. Tanto los modelos desarrollados, los algoritmos y las




estrategias de solucién resultan ser robustos y flexibles; ya que los modelos siempre convergen
cuando se varian sus parametros. Ciertamente, esta tesis considera que la convergencia de los
modelos esté4 garantizada cuando el usuario no solo varia un Gnico parametro por vez sino cuando
varia varios parametros al mismo tiempo, obteniendo en todos los casos soluciones 6ptimas.

A lo largo de la presentacion de los capitulos, se discutira y analizara el disefio y la ope-
racion de diferentes procesos de captura de CO, considerando diferentes casos de estudio. A
continuacion se describe en forma breve la estructura general de esta tesis:

EI CAPITULO 2 presenta un modelo matematico de simulacion del proceso RPSA (Rapid
Pressure Swing Adsorption) el que fue implementado en gPROMS. El modelo est& basado en los
primeros principios e incluye las etapas de presurizacion-adsorcion, enriquecimiento y despresu-
rizacion. Las unidades de proceso que se consideran son columnas de adsorcion, valvulas y
compresores. El proceso es estudiado mediante simulaciones paramétricas, variando el tiempo de
ciclo, temperatura de operacion, dimensiones de la columna y utilizando uno o dos trenes en pa-
ralelo. Los resultados obtenidos en este capitulo son utilizados para comparar la performance del
proceso RPSA con procesos basados en membranas (Cap. 3).

El CAPITULO 3 presenta el modelo matematico correspondiente a una superestructura
gue embebe numerosas configuraciones alternativas de etapas de membranas, permitiendo la
seleccién/eliminacion de etapas de separacion tanto en serie como en paralelo asi como la selec-
cién/eliminacion de corrientes de reciclo. Se incluyen ademas los equipos auxiliares necesarios
para el acondicionamiento de las corrientes de proceso, como ser: intercambiadores de calor,
compresores y expansores. Variando paramétricamente la recuperacion y pureza de CO; reque-
ridas, el modelo propuesto es utilizado para minimizar el costo anual total (inversion mas opera-
cion). Los resultados obtenidos son Utiles para comparar la performance de este proceso con el
RPSA presentado en el Cap. 2 y asi determinar qué proceso (incluyendo la posibilidad de que sean
los dos) es candidato a ser considerado para integrar, junto con la adsorcion quimica con aminas,
un proceso hibrido. La comparacién se realiza en términos de potencia especifica requerida,
concentracion y recuperacion de CO, adoptando como base una planta de combustion de carbon

de 100 MWag.
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En base a los resultados obtenidos en los capitulos anteriores, en el CAPITULO 4 se
propone estudiar el proceso hibrido de captura de CO, conformado por el proceso de membranas y
absorcién quimica con aminas. EI modelo matematico propuesto del tipo MINLP permite selec-
cionar la configuracién optima y determinar las condiciones de disefio y operacion que minimicen
el costo total anual especifico. Las optimizaciones permiten definir el rango de concentraciones de
CO; en la alimentacion para el cual resulta mas conveniente una tecnologia frente a las otras. Para
cada uno de los sistemas (Optimos y sub-6ptimos), se analizan las variables que tienen mayor
incidencia en el costo total anual especifico.

Finalmente, el CAPITULO 5 lista las conclusiones y sintetiza las lineas futuras de inves-
tigacion surgidas a partir del trabajo de tesis desarrollado.

Resultados parciales relacionados al Cap. 2 se presentaron en congresos y se publicaron en
revistas especializadas, segun el siguiente detalle:

= Ana M. Arias, Miguel C. Mussati, Nicolas J. Scenna y Sergio F. Mussati, 2015. Rapid
pressure swing adsorption process for CO, separation from exhaust gases — A parametric
study. XXIV CROATIAN MEETING OF CHEMISTS AND CHEMICAL ENGINEERS,

21 al 24 de Abril de 2015, Zagreb, Croacia.

= Ana M. Arias, Miguel C. Mussati, Nicolas J. Scenna y Sergio F. Mussati, 2014. Analisis
del proceso de adsorcién/desorcion por cambio de presion utilizando Zeolita 13X para la
captura de CO; presente en gases de combustion. Terceras Jornadas de Intercambio y
Difusién de los Resultados de Investigaciones de los Doctorandos en Ingenieria, 5y 6 de

Noviembre de 2014, Mendoza, Argentina.

= Ana M. Arias, Miguel C. Mussati, Nicolas J. Scenna y Sergio F. Mussati, 2013. Analisis
del Proceso de Adsorcién con Cambio de Presion (Pressure Swing Adsorption) para la
Separacion de CO; Presente en Gases Exhaustos de Combustion. 1° Congreso de Inge-
nieria de Procesos y de Productos y 3° Jornada de Ingenieria de Procesos y de Productos

(PIPP-2013), 6 - 8 de Noviembre de 2013, Buenos Aires, Argentina.

= Ana M. Arias, Miguel C. Mussati, Nicolas J. Scenna y Sergio F. Mussati, 2012. Captura de
CO2. Modelado, Simulacion y Optimizacion del Proceso PSA. II JORNADAS DE DI-




FUSION DE INVESTIGACION Y EXTENSION EN INGENIERIA QUIMICA FCEyN —
UNC, 1y 2 de Agosto de 2012, Cérdoba, Argentina.

Ana M. Arias, Miguel C. Mussati, Nicolas J. Scennay Sergio F. Mussati, 2011. Captura de
CO,: Modelado, Simulacion y Optimizacion de proceso PSA (Pressure Swing Ad-
sorption). 2° Jornadas de Ciencia, Tecnologia, Innovacién y Vinculacion Tecnoldgica, 26

de Octubre de 2011, Rosario, Argentina.

Por su parte, los articulos y presentaciones relacionados al Cap. 3 se listan a continuacion:
Ana M. Arias, Miguel C. Mussati, Nicolas J. Scenna, Sergio F. Mussati. “Optimizacion del
Proceso de Separacion de Gases por Membranas. Determinacion del Numero Optimo de
Etapas de Membrana y Condiciones de Operacion para la Captura de CO, a Partir de Gases
Efluentes de Plantas de Generacion de Electricidad a Base de Carbon.” CIPP2016 — Con-
greso de Ingenieria de Procesos y Productos. 30-31 de Marzo, 1 de Abril de 2016. Uni-

versidad Tecnologica Nacional, Facultad Regional Rosario.

Ana M. Arias, Miguel C. Mussati, Patricia L. Mores, Nicolas J. Scenna, Jose A. Caballero,
Sergio F. Mussati, 2016. Optimization of multi-stage membrane systems for CO, capture
from flue gas. International Journal of Greenhouse Gas Control. International Journal of

Greenhouse Gas Control 53, 371-390.

Ana M. Arias, Miguel C. Mussati, Nicolas J. Scenna y Sergio F. Mussati, 2016. Optimi-
zacion del Proceso de Separacion de Gases por Membranas. Determinacion del Nimero
Optimo de Etapas de Membrana y Condiciones de Operacion para la Captura de CO, a
Partir de Gases Efluentes de Plantas de Generacion de Electricidad a Base de Carbon.
Congreso de Ingenieria de Procesos y Productos (CIPP 2016), Congreso de Ingenieria de

Procesos y Productos. 30,31 de Marzo y 1 de Abril de 2016, Rosario, Argentina.

Ana M. Arias, Miguel C. Mussati, Nicolas J. Scenna y Sergio F. Mussati, 2015. Simulta-
neous optimization of multi-stage membrane systems for CO, capture. International
Conference on Chemical and Biochemical Engineering, 20 al 22 de Julio de 2015, Paris,

Francia.
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= Ana M. Arias, Miguel C. Mussati, Nicolas J. Scenna y Sergio F. Mussati, 2015. Modelling
and parametric comparison of separation efficiency for several membrane-based CO,
removal systems. International Conference on Chemical and Biochemical Engineering, 20

al 22 de Julio de 2015, Paris, Francia.

= Ana M. Arias, Miguel C. Mussati, Nicolas J. Scenna y Sergio F. Mussati, 2015. Optimi-
zation of two-stage membrane system for CO, capture from flue gas. XXIV CROATIAN
MEETING OF CHEMISTS AND CHEMICAL ENGINEERS, 21 al 24 de Abril de 2015,

Zagreb, Croacia.

A partir de los resultados parciales obtenidos durante el desarrollo del Cap. 4 se presen-

taron los trabajos que se lista a continuacion:
= Ana M. Arias, Patricia L. Mores, Nicolas J. Scenna, Miguel C. Mussati, José A. Caballero,
Sergio F. Mussati, 2017. CO2 capture plants: Optimal Synthesis and Design of Hybrid

Processes. Enviado a la revista “International Journal of Greenhouse Gas Control”.

= Ana M. Arias, Patricia L. Mores, Nicolas J. Scenna y Sergio F. Mussati, 2016. Optimal
design and sensitivity analysis of post-combustion CO, capture process by chemical ab-

sorption with amines. Journal of Cleaner Production 115, 315-331.




Capitulo 2

Modelado Matematico y Simulacion del
Proceso RPSA (Rapid Pressure Swing
Adsorption) para la Captura de CO, a

Partir de Gases Exhaustos.

2.1 INTRODUCCION

Una de las principales ventajas que presentan los procesos de captura post-combustion es
la posibilidad de incorporarlos a plantas existentes, ya que no requieren cambios significativos en
la configuracion del proceso. Sin embargo, esta alternativa ain no es lo suficientemente madura, y
para su desarrollo comercial faltan varios afios, a pesar de esto se cree que sera el primer esquema
a implementarse para la captura de CO, a gran escala.

Como se introdujo en el capitulo anterior, las distintas tecnologias de separacion que
pueden considerarse como soluciones competitivas para la captura de CO, post-combustion son la
absorcion quimica con aminas (Arias et al., 2016; Cousins et al., 2016; Tait et al., 2016), adsorcion
con cambio de presion (Riboldi and Bolland, 2015; Wang et al., 2013) y con cambio de tempe-
ratura (Ntiamoah et al., 2016; Pirngruber et al., 2013), procesos criogénicos (Scholes et al., 2013),
y sistemas basados en membranas (Albarracin Zaidiza et al., 2016; He et al., 2015). El desafio
principal para la aplicacion de estas tecnologias es la mejora de los costos de operacion e inversién
asi como su eficiencia.

Con respecto a los procesos de separacion basados en adsorcion, una revision bibliogréfica

realizada para conocer el estado del arte mostro que existen numerosos articulos que tratan sobre el
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estudio de diferentes configuraciones de los procesos de adsorcion en sus diferentes variantes
(PSA, VPSA, y TSA) como alternativas viables para la separacion de gases. En comparacion con
la absorcién quimica usando aminas, los consumos energéticos requeridos son relativamente
bajos. Originalmente, por los afios 40 se los utilizaban para separacion de aire. En la década del 80,
dichas tecnologias cobraron especial interés y alcanzaron su madurez para ser implementadas a
nivel comercial (Ruthven et al., 1994). A partir de alli, se han llevado a cabo esfuerzos significa-
tivos en diferentes areas de investigacion relacionadas con los procesos de adsorcion, desde tra-
bajos experimentales en laboratorio y a escala piloto hasta el estudio de aspectos teoricos y el
modelado matematico con el propdsito de simular y/u optimizar estos procesos para lograr me-
joras en las eficiencias de separacion. En efecto, pueden hallarse en la literatura numerosos ar-
ticulos que tratan el modelado y la determinacion experimental de las isotermas de adsorcién de
CO,, el desarrollo de nuevos adsorbentes de CO; y el estudio del fendmeno de transferencia de
materia y propiedades de transporte del CO, en diferentes adsorbentes, operando a distintas
temperaturas y presiones (Andersen et al., 2013; Bhatta et al., 2015; Cavenati et al., 2004a; Dang et
al., 2013; Dantas et al., 2011a, 2011b; Dasgupta et al., 2012; Gil et al., 2015; He et al., 2012; Hu et
al., 2014; Jiang et al., 2013; Lee et al., 2011; Lee and Park, 2013; Li et al., 2014; Liu et al., 2012;
Schell et al., 2013; Todd and Webley, 2006; Wang et al., 2012; Xiao et al., 2011; Yoo et al., 2013;
Zhang et al., 2009). Inclusive recientemente ha sido publicada una resefia sobre adsorbentes so-
lidos para la captura de CO, (Lee and Park, 2015).

Ademas de esto, en las Gltimas dos décadas se ha prestado especial atencion a la simulacién
y optimizacién de numerosas alternativas de ciclos PSA para la captura de CO, basandose en
modelos matematicos derivados a partir de diferentes hipotesis, como se propone en (Ahn and
Brandani, 2005; Biswas et al., 2010; Choi et al., 2003; Friedrich et al., 2013; Garcia et al., 2013;
Ho et al., 2008; Kearns and Webley, 2006; Liu et al., 2011; Reynolds et al., 2008; Rezaei and
Webley, 2012; Ribeiro et al., 2011; Song et al., 2015; Todd et al., 2003; Xiao et al., 2008; Xiu et
al., 2002; Yavary et al., 2015). En general, la mayoria de los trabajos de optimizacién de los
procesos PSA y VPSA formulan una Unica funcion objetivo, como ser la minimizacién del con-
sumo energético, maximizacion de la concentracion o recuperaciéon de CO,, o la maximizacion de

la productividad (Agarwal et al., 2010; Ayoub et al., 2011; Beck et al., 2012; Cruz et al., 2003;




Dowling et al., 2012; Jiang et al., 2004; Khajuria, 2011; Ko et al., 2005, 2003; Nikolic et al., 2009;
Park et al., 2002). Existen otros trabajos que consideran funciones objetivos contrapuestas (opti-
mizaciones multi-objetivos) (Casas et al., 2013; Fiandaca, 2010; Haghpanah et al., 2013; Sharma
et al., 2014). Los resultados de muchos de los trabajos referenciados revelan que se pueden al-
canzar altas recuperaciones y concentraciones elevadas de CO, a través de una gran cantidad de
ciclos de PSA y VPSA empleando diferentes adsorbentes como ser zeolita 13X, zeolita 5A, carbdn
activado, y el compuesto K-promoted hydrotalcite-like (HTIc).

Los trabajos mencionados arriba presentan diferentes variantes de los ciclos PSA y VPSA
y los casos de estudio se diferencian por considerar distintas cantidades de etapas (como minimo 4:
presurizacion, adsorcion, despresurizacion, desorcion), diferentes tiempos totales de ciclo (mayor
a 120 s) y también diferentes nimeros de columnas (al menos 2). A diferencia de ellos, este ca-
pitulo se enfoca en el estudio del proceso Rapid Pressure Swing Adsorption (RPSA), desarrollado
originalmente por Turnock y Kadlec (Turnock and Kadlec, 1971) para la separacion de N, y CH,.
Han sido demostradas aplicaciones satisfactorias del proceso RPSA para la separacion de oxigeno
del aire (aire rico en O,) (Alpay et al., 1994; Choong et al., 2003; Mendes et al., 2001; Mofarahi
and Shokroo, 2013).

A pesar de sus beneficios potenciales, existen muy pocos trabajos que estudien el proceso
RPSA para la captura de CO, a partir de mezclas gaseosas (Bhaumik et al., 1996; Davesac, 2004;
Zhang et al., 1998).

Davesac (Davesac, 2004) implementé un modelo matematico de un proceso RPSA iso-
térmico para la separacion de una mezcla de CO, y N utilizando silica gel como adsorbente (en
vez de zeolita 13X). Cada ciclo consistia de tres etapas: adsorcion, contraflujo (backflow) y
desorcion. ElI modelo fue implementado en la herramienta computacional gPROMS, v los resul-
tados de la simulacion fueron comparados con los datos obtenidos por Zhang y otros (Zhang et al.,
1998) considerando la misma secuencia de etapas, tamafios de las unidades, y condiciones de
operacion, para una sola columna y dos columnas adsorbedoras sucesivas. En ambos casos, la
alimentacion consistio de un 81 % de N, y 19 % de CO,. Encontraron que es posible obtener una
concentracion y recuperacion de CO; de 89.5 y 70 %, respectivamente, en un solo lecho, y una

concentracion y recuperacion de 93.5 y 72.3 %, respectivamente, en un arreglo de dos lechos.
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En la amplia revision bibliografica realizada no se encontraron articulos publicados que
estudien la potencial aplicacion del proceso RPSA utilizando zeolita 13X para la captura de CO..
Considerando que estos ciclos presentan una simplificacion a la operacién de los ciclos PSA, el
principal objetivo de este capitulo es el analisis, via simulacion basada en modelos, de la perfor-
mance de un ciclo RPSA convencional utilizando una zeolita 13X comercial (en lugar de silica
gel) para la captura de CO; a partir de una mezcla de CO, y N». En otras palabras, el objetivo del
capitulo es analizar la aplicabilidad del proceso RPSA en términos de recuperacion y concentra-
cion de CO,, productividad y requerimiento de potencia total, operando con zeolita 13X como
adsorbente, en comparacion con otros ciclos PSA; asi como también su posterior comparacion con
otros metodos de captura de CO, post-combustion, como el sistema de separacidén basado en

membranas que se presentara en el siguiente capitulo.

2.2 SELECCION DEL MATERIAL ADSORBENTE

La adsorcion es uno de los métodos mas utilizados en la separacion de mezclas de gases
industriales y se basa fundamentalmente en el hecho que cada gas presenta una selectividad dis-
tinta respecto al material adsorbente (Zeolita 13X, Carbon Activado, etc.). En la Figura 2.1 se
pueden observar las isotermas de adsorcion de CO, para diferentes materiales adsorbentes y a
diferentes temperaturas; estas curvas se construyen en funcion de datos experimentales reportados
por diferentes autores (Bastin et al., 2008; Cavenati et al., 2004b; Delgado et al., 2006; Lopes et al.,
2009; Suzuki et al., 1996; Zhang et al., 1998). En todas ellas se puede apreciar la dependencia de la
concentracion de CO, adsorbida en equilibrio a diferentes presiones. La capacidad de adsorcion de
los diferentes adsorbentes aumenta con la presién, segin se puede ver claramente en las Figura 2.1
a, by c. Al disminuir la presion del lecho se logra la desorcion del CO,, lo que constituye luego la
corriente gaseosa concentrada o “rica” en CO; y de este modo se logra la regeneracion del lecho
adsorbente. Asimismo, cambiando la presién en el recinto se va modificando el equilibrio entre las
fases gaseosa y sélida (adsorbente) lo que da origen a los procesos de adsorcion con cambio de
presion (PSA). Practicamente, el proceso PSA consiste en hacer circular una mezcla gaseosa a

través de una columna empacada con un adsorbente; variando la presién y direccion de la corriente




gaseosa se obtendré una u otra etapa, logrando un producto de salida de composicion definida, mas

concentrado en CO, 0 en N,.
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Figura 2.1 Isotermas de adsorcion

de CO, obtenidas experimentalmente por otros autores, para diferentes

materiales adsorbentes a diferentes temperaturas. (a) 298 K, (b) 303 - 308 K, (c) 323 K.

De la Figura 2.1 se observa con claridad que para todos los valores de temperaturas eva-

luadas y en los rangos de presion estudiados, la zeolita 13X es la que mayor concentracién de CO,

adsorbe en el equilibrio. Otro factor importante a la hora de seleccionar un material adsorbente es

la selectividad del mismo, es decir, la diferencia entre la facilidad de adsorcion de un componente

especifico (el CO, en nuestro caso) frente al resto de los componentes de la mezcla. En la Figura

2.2 se grafican las concentraciones adsorbidas en el equilibrio tanto para CO;, y N, obtenidas

experimentalmente por Cavenati y otros (Cavenati et al., 2004b) utilizando zeolita 13X como
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material adsorbente. Resulta evidente como a tres temperaturas diferentes y en un amplio rango de

presiones, la cantidad adsorbida de CO, en el equilibrio es mayor que la cantidad de N..
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Figura 2.2 Comparacion de datos experimentales de adsorcién de CO, y N, en zeolita 13X (Cavenati et al.,
2004)

Debido al tipo de isoterma que representa la adsorcion de CO, en Zeolita 13X, mante-
niendo un caudal de alimentacion constante, la capacidad adsorbente aumenta al aumentar la
presion en el lecho, por lo que un incremento en la presion se traduce en un aumento de la con-
centracion y recuperacion de producto. No obstante, elevar la presion de alimentacién implica una
mayor cantidad de energia de compresion, mayor costo de operacion y de equipos.

Siendo la adsorcion un fendmeno exotérmico, se vera favorecida por una operacién iso-
térmica, pero esta forma de operacion resulta naturalmente mas costosa debido a los costos aso-

ciados a los intercambiadores de calor y agua de enfriamiento.

2.3 DESCRIPCION DEL PROCESO

La Figura 2.3 ilustra un ciclo RPSA basico constituido por tres etapas: presurizacion, purga
y despresurizacion. En la Figura 2.4 se muestra esquematicamente como varia cualitativamente la
presion durante un ciclo en el tope de la columna (z=L|-) y en el fondo (z=0|+). Esta figura so6lo

muestra un comportamiento cualitativo y no representa ningun resultado de simulacion. La si-




guiente terminologia es usada para la columna. La corriente Qgiim Se refiere a la mezcla gaseosa a
tratar (por ejemplo: gas efluente de una planta de combustion de carbon); la corriente Qprog S€
refiere a la corriente rica en N, venteada a la atmosfera, sobre la cual se imponen los limites de
emision; la corriente Qqesp Se refiere a la corriente concentrada en CO,; y la corriente Qpyrga €S UNA

fraccion de Qgesp que se recircula al lecho de adsorcion.

med Qprod Qprod
(Tprod:; Pprod) (Tprod:; Pprod) (Tprod Pprod)

z=L
| Direccion
Direccién Direccion de flujo
de flujo de flujo Direccion
de fluyjo
z=0 I
V-3 Qdesp
V-2 V-2 (Tdesp: Pdesp)
V']. V']. qurga V'].
o (Tpugs Pouso)
(Tatim, Patim)
Etapa 1 Etapa 2 Etapa 3
Presurizacion Purga Despresurizacion

Figura 2.3 Representacion de un ciclo RPSA constituido por tres etapas: Presurizacion, Purga 'y

Despresurizacion.

Las corrientes Quim Y Quesp €ntran y salen, respectivamente, por el mismo extremo del
lecho (fondo, z=0) mientras que la corriente de producto sale de la columna por el extremo opuesto
(tope, z=L). Durante la etapa de presurizacién, la valvula V-1 se abre (color verde en la grafica)
permitiendo el ingreso de la corriente Qaim que Se encuentra a alta presion, mientras que las val-
vulas V-2 y V-3 se mantienen cerradas. A medida que el gas fluye hacia arriba en el lecho el CO,
se adsorbe selectivamente en la superficie de los pellets, resultando en una corriente enriquecida
en N la que fluye hacia el tope de la columna (Qproq). Cuando la presurizacion termina, la valvula
V-1 se cierra y la V-2 se abre, dando inicio a la etapa de purga (fondo, z=0). La inclusion de la

etapa de purga utilizando el gas concentrado en CO, permite lograr niveles mas altos de concen-
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tracion en la corriente Qqesp (Davesac, 2004; Ruthven et al., 1994; Suzuki et al., 1996; Zhang et al.,
1998). En la etapa de purga se recircula una corriente con una concentracion de CO, mayor a la de
alimentacion, con lo que se verifican dos fenémenos: Inicialmente el N, que pudiere haber que-
dado adsorbido en la superficie de la zeolita y/o atrapado en los espacios huecos durante la etapa
de presurizacion es reemplazado por CO, (que se adsorbe mas selectivamente). Por otro lado,
posteriormente es empujado hacia el tope de la columna, donde sale la corriente “rica” en Nj.
Finalmente en la etapa de despresurizacion, la valvula V-2 se cierra y la V-3 se abre simulta-
neamente iniciando la desorcién del CO, adsorbido durante las etapas anteriores. Cuando se abre
la véalvula V-3, el perfil de presidn en el lecho cambia rapidamente y se establece una presion

méaxima (Pmax) en el interior del lecho.
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Figura 2.4 Variacion cualitativa de la presion vs tiempo en el tope y fondo de un lecho adsorbente RPSA

En general, los parametros de performance (concentracion y recuperacion de CO,, pro-
ductividad, y requerimiento energético) de los procesos de adsorcién con cambio de presion (PSA,
VPSA, RPSA) dependen fuertemente de las condiciones de operacion y dimensiones de las co-

lumnas, mientras que existen numerosas relaciones de compromiso entre las variables del proceso.




En consecuencia, el cambio de una variable de operacion puede mejorar uno de los parametros de
performance pero puede influir de manera negativa en los otros. Es por ello que resulta interesante
identificar y cuantificar los trade-offs que pueden existir entre las variables del proceso. En el ciclo
RPSA, la presion y perfiles de velocidad establecidos en el interior de la columna resultan criticos
para una operacion eficiente.

El diametro promedio de los pellets de material adsorbente es otro factor importante que
afecta el desempefio del proceso. En la practica se recomienda utilizar un material con un didmetro
promedio de entre 200 a 900 um. Al utilizar particulas con un diametro promedio menor mejoran
los fendmenos de transporte de materia y energia, mientras que la caida de presién se incrementa
resultando en un requerimiento energético mayor. Por esta razon, es que el proceso RPSA es
generalmente més intensivo desde el punto de vista energético que un PSA convencional. En
contraste, los procesos RPSA requieren solo una columna para ventear una corriente limpia a la
atmosfera de manera continua (no constante), mientras que los procesos PSA convencionales
requieren al menos dos columnas para asegurar un flujo continuo. Como consecuencia se podrian
obtener importantes ahorros en costos de capital utilizando ciclos RPSA.

La descripcién dada arriba corresponde al funcionamiento de una sola columna operada en
tres etapas. Para poder tratar grandes caudales de flujo, usualmente se emplean varias columnas
configuradas en paralelo, cada una tratando una fraccion del caudal de flujo total. En este capitulo,
se llamara tren de proceso a la configuracién que represente la unidad minima de operacion (que se
repetird un nimero entero de veces para tratar el caudal especificado) incluyendo la o las columnas
de adsorcidn con sus equipos auxiliares (compresores y valvulas).

Un proceso RPSA puede consistir de uno 0 mas trenes sucesivos, operando en serie 0

paralelo.

2.4 DESARROLLO DEL MODELO MATEMATICO

Consideraciones generales
Basicamente, el modelo matematico desarrollado en este estudio involucra balances de
materia y momento considerando la fase solida (adsorbente) y la mezcla gaseosa (adsorbato).

Como primera aproximacion se consideraron hipotesis similares a las propuestas por otros autores
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(Choong et al., 2003; Davesac, 2004; Ruthven et al., 1994; Suzuki et al., 1996) al modelar el

proceso RPSA para diferentes aplicaciones (separacion de aire, adsorcion de CO5). Estas suposi-

ciones se listan a continuacion:

La mezcla a tratar consiste en una mezcla binaria de 15 % CO, y 85 % N; dicha mezcla
gaseosa es representativa de los gases efluentes provenientes de plantas de generacion
a partir de la combustién de carbon. Como material adsorbente se utiliza zeolita 13X
comercial.

Se supone comportamiento ideal en la mezcla gaseosa (Choong et al., 2003; Davesac,
2004).

Flujo piston con coeficiente de dispersion axial constante (Ko et al., 2005).

La difusion de gas a través de la columna responde al modelo de fuerza impulsora li-
neal (Choong et al., 2003; Davesac, 2004).

La caida de presion en la columna responde a la relacion de Darcy (Macdonald et al.,
1979; Ruthven et al., 1994).

Se supone evolucidn isotérmica. Debido a la corta duracidn de los ciclos, el proceso de
adsorcion es aproximadamente isotérmico (Betlem et al., 1998).

El equilibrio de adsorcion de la mezcla gaseosa con el adsorbente responde a la ecua-
cion de multi-sitios de Langmuir.

Para incorporar la segunda etapa de RPSA en un proceso con dos etapas sucesivas en
modo continuo, se supone la presencia de un tanque pulmoén para la corriente rica en

CO,.

En base a las hipotesis descriptas para simular el proceso, se elabora el modelo matematico

de un ciclo RPSA que se detalla a continuacién. Las configuraciones examinadas en este estudio

consisten en uno o mas lechos operando en serie/paralelo segun se especificara en cada caso.




Balance de materia

El balance de materia del componente i en fase gaseosa esta dado por:

oc, _ 2(uc) . . C 4
€1 P = ( ) +Dz 2 P .
ot oz 0z ot

donde et representa la fraccion hueca del lecho; C; se refiere a la concentracion en fase gaseosa del

(2.1)

componente “i”; u es la velocidad superficial de gas; D, es el coeficiente de dispersion axial; pp €s
la densidad del lecho; g; es la cantidad de componente “i” adsorbido en la fase sélida; t representa
el tiempo y z la posicion axial en la columna. La fraccion hueca total er es igual a e,+ep(1-¢p),
donde ¢y Y ¢p son los valores de porosidad del lecho y del pellet, respectivamente.

Se supone comportamiento ideal en la fase gaseosa:
P=>C/ RT (2.2)

donde P es la presion total; R es la constante ideal de los gases y T es la temperatura de la fase

gaseosa.

Velocidad de transferencia de materia y ecuacion de equilibrio

La velocidad de transferencia de materia se representa por un modelo lineal de la fuerza

impulsora:
o _
t ki (qeq,i _Qi) (2.3)

donde k; es el coeficiente de velocidad de transferencia de materia del componente “i”y Qeq,i €S la
cantidad de componente “;” adsorbido en fase solida en el equilibrio.
El valor de la concentracion adsorbida en el equilibrio se obtiene a partir de la ecuacion de

multi-sitios de Langmuir:

qe i i
qeq,i = qm,i bi Py| [1_2_(1} (24)

i m,i

7AHst‘i

b=b, e " (2:5)

TSR]

donde qn, es la capacidad de saturacion del componente “i”; b; es la constante de equilibrio de
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.99,

adsorcion; y; es la fraccion molar del componente “i”; a; representa el nimero de sitios
circundantes ocupados por una molécula del mismo componente; by es la constante de adsorcion a
temperatura infinita; -AHs; es el calor isostérico de adsorcidon para cada componente “i” a

cobertura ceroy Ty es la temperatura del lecho, la cual se adopta idéntica a la temperatura de la fase

gaseosa (proceso isotérmico).

Balance de momento o cantidad de movimiento

La caida de presion a lo largo de la columna es modelada a través de la ecuacion de Darcy:

2
_P 180 Mu(l——sb)

(2.6)
oz d’ e

donde u es la viscosidad de la mezcla gaseosa; ¢, es la porosidad del lecho; y d, es el diametro

promedio de los pellets del adsorbente.

Condiciones de contorno
Las condiciones de contorno varian para cada etapa del ciclo y a continuacion se detallan

las correspondientes a cada etapa.

Presurizacion:

Enz=0:
yalimi I:)alim
_ = Zalimi _ alim 2.7
I|Z:O R Talim ( )
P|Z:0 = Piim (2.8)

donde yaiim,; s la fraccion molar del componente “i” en la corriente de alimentacion; Pajim Y Taiim

hacen referencia a la presion y temperatura de la corriente de alimentacion, respectivamente.

Purga:
Enz=0:
y urga, i P urga
Ci|z:o :% (2.9)
purga
P|z:0 = Pouga (2.10)




aqui Ypurga,i €S la fraccion molar del componente “i” en la corriente de purga (Ypurgai = Ydespi Y

IDpurga = Paiim).

Despresurizacion:

Enz=0:

% =0 (2.11)
é’Z z=0

Plo = Pies 2.12)

representando con Pgesp la presion total de la corriente de purga.
El producto fluye continuamente a lo largo de todo el ciclo, para representar dicho com-

portamiento se deben satisfacer las siguientes condiciones en z = L:

ac,

oz |, (2.13)
ul,., =—Q"'°dz i (2.14)
= nr, T, P |

Qprod representa el caudal de producto; ry, es el radio interno de la columna; y T, es la temperatura

ambiente.

Condiciones iniciales

Se supone que la columna se encuentra inicialmente llena de la mezcla gaseosa a presion

atmosférica Patm:

— y lim,i P m
o =727 (2.15)

alim

y el adsorbente solido se encuentra en equilibrio con la fase gaseosa:

a4

=0 2.16
i (2.16)

Ecuacioén de la valvula
A partir de las ecuaciones (2.17) o (2.18) se representa la dependencia de la velocidad del

gas u y del coeficiente de la valvula C,, dependiendo del valor de P, (Ko et al., 2005):
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_ R P’ -P? T :
ul_, =C, ~1.179 . , siP_ >0.53P,,P, > P, (2.17)
= g, T, P Dy MW,
! 7=0
ul_, =C, R Zi S ,SiP, < 0.53P, (2.18)
z= g, L, P Zi yIM\VI S

donde la velocidad del gas u resulta de la ecuacion de momento de Darcy (Ec. 2.6); P es la presion
total de la fase gaseosa y depende de la direccion de flujo. Si la corriente gaseosa abandona la
columna: P=Py; si la corriente gaseosa ingresa a la columna: P=P,. El peso molecular del com-

ponente i se expresa por: MW,.

Numero de moles promedio en las corrientes de alimentacion, purga, despresurizacion y
producto
El nimero de moles de componente i promedio en cada etapa del ciclo (Majim,i, Mpurgai »

Maesp,i » and Mprog i) S€ computa como sigue:

Etapa de presurizacion:

é’MaIim,i - 2
5 " n uGl (2.19)
oM .
—=% =0 (2.20)
ot
M. .
—= =0 (2.22)
ot
Etapa de purga:
M, .
alim,i = 0 (222)
ot
oM_ .
purga,l _ 2
ok nr uG| (2.23)
é’Mdes i
—=0 =0 (2.24)
ot
Etapa de despresurizacion:
oM. .
alim,i — O (225)

ot




oM

purga,i — O 226
. (2.26)
ﬁMdes A 2
7" =nr’ (—u) C| (2.27)

El nimero promedio de moles de producto (venteado continuamente a la atmoésfera) du-
rante un ciclo se computa por la Ec. (2.28):
Enz=L:
oM

T"td =5’ uCl (2.28)
Indicadores de performance
La concentracion (X;) y recuperacion (R;) promedio del componente “i”’ y la productividad

se calculan como sigue:

_ 'vldesp,CO2
Xeo, =0 Z.Mdespi (229
M
— prod,N, 230
N, z=L ZiMprod,i ( )
R — Mdesp,COZ - Mpurga,COZ (231)
€02 lz=0 Malim,COZ
My o ~M, oo )-MW,
Productividad = (Moo, t i rga’CLOZ) = (2.32)
ciclopb

siendo tcjco la duracion total del ciclo y L la longitud de la columna.

La potencia promedio requerida para comprimir las corrientes de alimentacion y de purga

en un ciclo (Wi Y Wpurga, respectivamente) se computan por:

_ v M, .
Waim= ——R T, (PﬂJ Loy Semi (2.33)
y-1 Pim T Lpres
y-1
_ Y M_ .
We=——RT,, (Pﬂ] -1y = (2.34)
Y= 1 Pdesp i tpurga
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donde vy es el coeficiente de expansion adiabatica; tpres Y thurga SON las duraciones de las etapas de
presurizacion y purga, respectivamente. Entonces, la potencia total requerida por ciclo (W) esta

dada por la Ec. (2.35):

WT = Walim ‘|‘Wpurga (235)
Finalmente, la potencia especifica promedio W [kJ/mol CO, capturado] se calcula con la Ec.
(2.36):

W+
W= IV (2.36)

desp,CO,

t

desp

donde tgesp Se refiere a la duracion de la etapa de despresurizacion.

Criterio de estado estacionario
Se considera que se alcanza la condicion de estado estacionario (cyclic steady state,

CSS) cuando se satisface la Ec.(2.37) adoptando una tolerancia de 10™:

N+1

0< | ol =0y, | = 10 (2.37)
aqui |o|n se refiere a una cantidad promediada en el ciclo ¢ (Por ¢j. la concentracion y recuperacion

de CO,) computada en el ciclo N.

2.4.1 IMPLEMENTACION. CARACTERISTICAS MATEMATICAS DEL MODELDO.

El modelo matematico fue implementado en el software general Process Modelling System
(gPROMS) el cual es ampliamente utilizado para el modelado de procesos, simulacion, optimi-
zacion dinamica y estimacidn de parametros para sistemas discretos y continuos, asi como también
sistemas distribuidos y agrupados. gPROMS permite la especificacion simbdlica de integrales,
diferenciales parciales y ecuaciones algebraicas (IPDAE, de sus siglas en inglés), condiciones de
contorno y condiciones iniciales. Ha sido utilizado por diferentes autores para el modelado de
numerosos ciclos de adsorcion (Cavenati et al., 2005; Dantas et al., 2011a, 2011b; Ding and Alpay,
2000; Grande et al., 2008; Shen et al., 2010; Wang et al., 2012; Xiu et al., 2002).

El sistema resultante de ecuaciones no lineales, diferenciales parciales y algebraicas

(PDAE, de sus siglas en inglés) se resuelve numéricamente utilizando el método de lineas (MOL,




de sus siglas en inglés). Este método se basa en la discretizacion de ecuaciones distribuidas con
respecto a todos los dominios espaciales, lo que resulta en un set mixto de ecuaciones diferenciales
ordinarias dependientes del tiempo y ecuaciones algebraicas (DAES). El lenguaje de programacion
de gPROMS le permite al usuario especificar el tipo de método de aproximacion espacial (cual-
quiera de la familia de métodos de diferencias finitas o el método de colocacion ortogonal en
elementos finitos) y el orden de aproximacion. La discretizacion numérica se aplica automatica-
mente, y el sistema DAES resultante se integra en el tiempo utilizando el cddigo de integracién
DASOLYV el cual se basa en la formula de diferienciacion hacia atras (backward differentiation
formulae, BDF), y automéaticamente ajusta el tamafio del intervalo de tiempo asi como el orden de
integracion para mantener el error de integracion dentro de los valores de tolerancia definidos por

el usuario.

2.5 CASO DE ESTUDIO.

El proposito de este caso de estudio es analizar la performance y los niveles de eficiencia
alcanzables por un proceso RPSA utilizando una zeolita 13X comercial para separar CO; de una
corriente de alimentacion constituida por N, y CO,. Para esto se evaluaron por medio de simula-
ciones basadas en el modelo presentado, los parametros, criterios del proceso tales como la con-
centracion y recuperacion de CO,, productividad, y requerimiento energético de un proceso RPSA
constituidos por un solo tren y/o por dos trenes sucesivos, las columnas que conforman cada uno
de los trenes poseen las mismas dimensiones y operan bajo las mismas condiciones (caudal, pre-

sion, temperatura).

2.5.1 DATOS.

Las especificaciones y propiedades fisicas de la mezcla gaseosa, las propiedades fisicas del

adsorbente, los parametros cinéticos y de equilibrio, el tamafio de columna, y otros parametros
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adoptados en la simulacion se listan en la Tabla 2.1. Los parametros cinéticos y de equilibrio

fueron extraidos de Grande y otros (Grande et al., 2005).

Tabla 2.1 Valores de los parametros adoptados en la simulacion

Caracteristicas del adsorbente y tamafio del lecho

L(m)® 0.85—1

rp (M) 0.0319

Ep 0.35

&p 0.55

p (kg m?) 1300

d, (m) 5.005-10

Parametros cinéticos y de equilibrio Multisite Langmuir (Grande et al., 2005)

Componente i CO, N,

Omi (Mol kg™) 17.901 29.676

a 13.12 7.917

bo; (Pa™) 1.4.10% 1.79-10™

—AHy; (I mol™) 54729 15716

ki (s) 0.11 0.5
Mezcla gaseosa

Composition 15% CO; — 85% N,

T(K)® 320 — 335

Paim (Pa) 4-10°-7.25-10°

Poesp (Pa) 101325

Quroa (M*s™) 1-10°

D, (ms?) 1.10°

w(N'sm?) 1.8-10°

r 1.4

% parametro variado

2.5.2 RESULTADOS Y DISCUSION.

Antes de discutir los resultados, la Figura 2.5 representa el diagrama de actividad UML
(Unified Modeling Language) (Rumbaugh et al., 2000) que indica las tareas y el orden general del
estudio de simulacion realizado.

Como se puede observar, el estudio se basa en corridas de simulacion realizadas para di-
ferentes valores de tiempos de presurizacion y despresurizacion (desde 3 a 5 s), tiempo de purga

(de 3 a 18 s), longitudes de lecho (0.85 y 1 m), temperatura (320 y 335 K), y presion de operacion




(de 4 x 10° a 7.25 x 10° Pa) todos de una sola columna de adsorcién. Por ejemplo, para un set fijo
de valores de tiempos de presurizacion y despresurizacion, presion, temperatura, y longitud del
lecho, la duracion del tiempo de purga se ha variado paramétricamente. Esto se repite sistemati-
camente para otros sets de valores fijos y la variacion de otros parametros. En la Tabla 2.2, para
mayor claridad y consistencia en la presentacion de resultados, solo se reportan 19 corridas de
simulacion seleccionadas desarrolladas a 320 K ya que se considera que éstas proveen los resul-

tados mas significativos.
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@

solucion +— primer corrida de la lista_corridas_candidatas

lista_T: Vector de valores de temperatura
lista_L: Vector de longitudes de columna
lista_P,,.: Vector de presiones de presurizacion

\Lista_tyy.s: Vector de tiempos de presurizacion
Lista_t.,; Vector de tiempos de enjuague

Lista_todas_corridas « [ ] De solucion, evaluar si 94 <% N, < 95 en la corriente con el mejor par de valores
Lista_salidas_candidatas « | ] de concentracién de CO, y tiempo de ciclo en la corriente de despresurizacion
Lista_buenas_corridas < [ ]

L No

T« primer valor de la lista T ‘

Desc solucion ’ Agregar solucicn a la

lista_buenas_soluciones

%

| L « primer valor de la /ista_L ‘

Evaluar si hay otra corridaen la
lista_soluciones_candidatas

%

No )\ Si

Pyres <— primer valor de la lista_Ppyes

[

‘ Imprimir lista_corridas_candidatas lalista_corridas_candidatas

solucion +— siguiente corrida de

2%

Iores «— primer valor de la 7ista_tyyes

desp < Lpres

Nota: definen la primer columna
de Casos # en la Tabla 2.4

<>,

1y < primer valor de la lista_t,,;

<>

correr < simular (LL.P,, . ljes, o)
L
‘ Agregar corrida a lista_todas_corridas
L
‘ Evaluar si hay otro f,,; en lalista lista_t,,

1

Si

~{ Loy < siguiente valor de la lista_t..;

Evaluar si hay otro z,..; en lalista lista_t,.

Si

|| Zores < siguiente valor dela /ista_tyes

 Lores

No

Liesp

Evaluar si hay otro Py,.; en lalista fista_Ppres ‘

Si

—4 P,,.; < siguiente valor de la/ista_Pp:

‘ Evaluar si hay otro L en la lista [ista_L ‘

Si

—| L « siguiente valor de la lista L |

‘ Evaluar si hay otro T en la lista lista T ‘

Si

—| T « siguiente valor de la lista_ T |

lista_corridas_candidatas < Soluciones de lista_todas_corridas con elevada concentracién de N, en
la corriente de producto y recuperacion de CO, en la corriente de despresurizacion.

r
|

[Nota: las corridas candidatas sc!
presentan en la Tabla2.3 |

Figura 2.5 Diagrama UML del estudio de simulacion llevado a cabo.




Tabla 2.2 Resultados de corridas de simulaciones seleccionadas obtenidas a 320 K utilizando un solo lecho

RPSA.
Pardmetros de operacién Salidas de simulacion
Corrida 1:total 1:pres tpurga tdesp Ppres L IVlalim Mdesp XCOZ RCOZ XNZ
() () () (s (Pa) (m) | (moles)  (moles) %) (%) (%)
1 14 4 6 4 5.10° 1 1.0099 0.4267 29.46 8350 95.71
2 15 7 0.9856 0.3587 3220 78.13 94.90
3 16 8 0.9546 0.2884 3450 71.30 93.83
4 17 9 0.9150 0.2143 39.20 61.20 92.40
5 18 10 0.8717 0.1322 4440 4490 90.24
6 12 3 6 3  610° 1.0148 0.5075 26.40 88.01 96.40
7 13 7 0.9909 0.4444 28.50 85.20 95.97
8 14 8 0.9621 0.3690 30.28 77.40 94.50
9 15 9 0.9427 0.3187 33.00 72.84 93.48
10 16 10 0.9167 0.2514 36.02 66.50 93.05
21 16 4 8 4 1.1823 0.5270 29.45 87.15 96.61
22 17 9 1.1610 0.4576 31.58 8290 95.77
23 18 10 1.1360 0.3803 3450 77.01 94.80
24 19 11 1.1232 0.3103 38.01 70.02 93.78
25 16 5 6 5 6-10° 0.85 | 1.2586 0.5770 28.30 86.51 96.24
26 17 7 1.2271 0.5066 30.53 84.01 95.99
27 18 8 1.1618 0.4297 31.70 78.16 94.80
28 19 9 1.1794 0.3659 3490 7216 93.85
29 20 10 1.1371 0.2839 38.90 64.71 92.90

A partir de los resultados obtenidos (las corridas que se muestran en Tabla 2.2 y otras no
mostradas) se define el mejor set de variables operativas para el primer tren del proceso RPSA con
dos trenes. Como primera aproximacion, el criterio de seleccion utilizado fue 1) un nivel de
concentracion de N; en la corriente de producto mayor al 94 % -en linea con los lineamientos para
captura y almacenamiento de carbon del Departamento de Energia de EE.UU. (Edenhofer et al.,
2014)-; 2) concentracion de CO, mas alta en la corriente de despresurizacion y 3) el tiempo de
ciclo mas corto. Un procedimiento de simulacion similar fue realizado para definir el mejor set de
variables operativas para un segundo tren, aunque sin ninguna restriccion en el nivel de concen-
tracion del N, en la corriente de producto. EIl acoplamiento de cada uno de los primeros trenes que
alcanzan el criterio de seleccion con los correspondientes segundos trenes conforman un conjunto
de 18 casos de interés que se incluyen en las Tabla 2.3 y Tabla 2.4. Por ejemplo, los pardmetros de
operacion y datos de entrada (tiempo total de ciclo, duracién de las etapas de presurizaciéon, purga,
y despresurizacion, longitud del lecho, presion de presurizacion, y temperatura de alimentacion)

de los primeros casos #1, #2, y #3 en la Tabla 2.3 se corresponden con las condiciones simuladas
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en las corridas #2, #8, y #23 de la Tabla 2.2, respectivamente. El nimero de columnas operando en
paralelo en el primer tren depende del flujo total de gas tratado en cada caso. Por ejemplo, el
primer tren de los casos #1 y #3 de la Tabla 2.3 consisten respectivamente de dos y tres columnas
idénticas (en paralelo) y el segundo tren contiene una unica columna en ambos casos. El nimero
de moles en la corriente de alimentacidn y de despresurizacion, la concentracion y recuperacion de
CO,, la potencia especifica promedio, y la productividad estimada para ambos trenes en cada caso

de interés se reportan en la Tabla 2.4.

Tabla 2.3 Parametros de operacién y datos de entrada para el proceso RPSA con dos trenes sucesivos

Parametros de operacion y datos de entrada

tmtal tpres tpurga tdesp L IDpres Talim Malim
Caso Tren (5 () (s) (s) (m) x10°  (K) (moles)
(Pa) CO, /N,
#1 1% 15 4 7 4 1 5.00 320  0.2957 1.6755
2 15 3 9 3 0.85 5.42 320
#2 12 14 3 8 3 1 6.00 320 0.2886 1.6356
2 14 3 8 3 0.85 5.72 320
#3 1° 18 4 10 4 1 6.00 320 0.5112 2.8968
2 18 4 10 4 1 6.65 320
#4 1% 16 3 10 3 1 7.00 320 0.3316 1.8790
2 16 3 10 3 1 5.95 320
#5 12 13 4 5 4 0.85 5.00 320 0.3987 2.2596
2 13 4 5 4 0.85 6.47 320
#6 12 13 4 5 4 0.85 5.00 320 0.3987 2.2596
2 13 3 7 3 1 7.05 320
#7 12 18 5 8 5 0.85 6.00 320 0.3485 1.9751
2 18 5 8 5 0.85 4.85 320
#8 12 14 3 8 3 0.85 7.00 320 0.2945 1.6686
2 14 3 8 3 0.85 6.25 320
#9 1° 12 3 6 3 1 5.00 335 0.3626 2.0547
2 12 3 6 3 1 6.14 335
#10 12 14 3 8 3 1 6.00 335 0.2890 1.6380
2 14 3 8 3 1 5.30 335
#11 12 16 3 10 3 1 7.00 335 0.3308 1.8732
2 16 3 10 3 1 6.27 335
#12 1° 11 3 5 3 0.85 5.00 335 0.3340 1.8930
2 11 3 5 3 0.85 6.33 335
#13 17 11 3 5 3 0.85 5.00 335 0.2227 1.2620
2 11 3 5 3 0.85 4.25 335
#14 17 11 3 5 3 0.85 6.00 335 0.2593 1.4694
2 11 3 5 3 0.85 4.82 335
#15 1° 11 3 5 3 0.85 6.00 335 0.3889 2.2041
2 11 3 5 3 0.85 7.18 335
#16 17 15 3 9 3 0.85 7.00 335 0.2930 1.6605
2 15 3 9 3 0.85 5.82 335
#17 1° 15 3 9 3 0.85 7.00 335 0.4395 2.4908
2 15 4 7 4 0.85 6.69 335
#18 1° 15 3 9 3 0.85 7.00 335 0.4395 2.4908
2 15 5 5 5 0.85 5.58 335




Tabla 2.4 Resultados de simulacion para el proceso RPSA con dos trenes sucesivos

Resultados de simulacion

Malim Mesp Rcoz Xcoz Pot. Promedio. Product.
Caso Tren — oles) (moles) ©%) (%)  (kkgeoo)  (kglkg h)
co, N, CO, N,

#1 1° (ver Tabla2.1) 0.2310 0.4864 78.13 32.20  1194.15 0.586
2 0.2310 0.4864 0.1595 0.1453 69.04 52.33  733.88 0.476

1&2 53.94 52.33  1928.03 1.063

#2 1° 0.2234 05146 77.40 30.28  1709.74 0.608
2 02234 05146 0.1401 0.1340 62.68 51.10  912.15 0.448

1&2 4851 5110  2621.89 1.056

#3  1° 0.3937 0.7473 77.01 3450  1517.63 0.833
2 0.3937 0.7473 0.2400 0.1738 60.97 58.00  932.17 0.508

1&2 46.95 58.00  2449.80 1.341
#4210 0.2617 05803 78.91 31.08  1586.73 0.623
2 0.2617 05803 0.1654 0.1553 63.19 5157  881.09 0.394

1&2 49.86 5157  2467.81 1.016
#5510 0.3147 0.7573 78.93 29.35  1358.46 1.084
2 03147 0.7573 0.2566 0.3662 81.54 4120  783.90 0.884

1&2 64.36 41.20  2142.37 1.969

#6  1° 0.3147 0.7573 78.93 29.35  1358.46 1.084
2 0.3147 0.7573 0.2534 0.3695 8053 40.68  802.03 0.742

1&2 63.56 40.68  2160.50 1.827

47 10 0.2724 05869 78.16 31.70  1545.83 0.678
2 02724 05869 0.1396 0.0980 51.25 58.76  1037.25 0.348

1&2 40.06 58.76  2583.08 1.026

#8 1° 0.2368 0.5805 80.41 28.97  1604.88 0.758
2 0.2368 0.5805 0.1662 0.1936 70.20 46.19  887.43 0.532

1&2 56.45 46.19  2492.31 1.290

49 1° 0.2854 0.6672 78.71 29.96  1393.36 0.906
2 0.2854 0.6672 0.2331 0.3297 81.68 41.41  757.76 0.740

1&2 64.29 4141  2151.12 1.645

#10 1° 0.2314 05525 80.07 29.52  1530.94 0.629
2 02314 05525 0.1610 0.1701 6957 48.62  825.88 0.438

1&2 55.70 48.62  2356.82 1.067

#11 1° 0.2655 0.6319 80.26 29.58  1647.18 0.632
2 0.2655 0.6319 0.1612 0.1506 60.72 51.70  1060.61 0.384

1&2 48.73 5170  2707.80 1.015

#12 1° 02571 0.6229 76.97 29.21  1462.54 1.047
2 02571 0.6229 0.2151 0.3252 83.67 39.81  829.48 0.876

1&2 64.40 39.81  2292.01 1.923

#13 1° 0.1715 0.4153 76.97 29.21  1461.87 0.698
2 0.1715 0.4153 0.0727 0.0658 42.40 5250  1206.67 0.296

1&2 3265 5250  2668.54 0.994

#14 1° 0.2029 0.4664 78.27 30.32  1740.64 0.826
2 0.2029 0.4664 0.1408 0.1583 69.39 47.07  785.69 0.574

1&2 5431 47.07  2526.32 1.400

#15 1° 0.3044 0.6996 78.27 30.32  1736.30 0.826
2 03044 0.6996 0.2428 0.3390 79.76 4173  869.28 0.574

1&2 62.43 4173  2605.58 1.400

#16 1° 0.2280 05038 77.82 31.15  1742.32 0.681
2 0.2280 0.5038 0.1288 0.0998 56.48 56.33  1052.29 0.385

1&2 4395 56.33  2794.61 1.066

#7 1° 0.3420 0.7557 77.82 31.15  1742.32 1.022
2 0.3420 0.7557 0.2748 0.3234 80.35 4594  795.98 0.821

1&2 62.53 45.94  2538.30 1.842

#18 1° 0.3420 0.7557 77.82 31.15  1742.32 1.022
2 0.3420 0.7557 0.2708 0.3264 79.15 4534  737.31 0.809

182 61.59 4534  2479.63 1.830

A partir del analisis paramétrico realizado, y seleccion de las configuraciones/modos

operativos de interés, a continuacion se realiza un analisis detallado de los mismos.
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2.5.3 DISTRIBUCION ESPACIAL Y TEMPORAL DE LAS PRINCIPALES VARIABLES

Los perfiles de las principales variables del proceso correspondientes a las columnas de
adsorcion del primer y segundo tren de RPSA para el caso #3 se analizan en detalle en las sub-
secciones siguientes. Una representacion esquematica de este caso se muestra en la Figura 2.6.
Este caso para el proceso provee los mejores resultados comparativos en términos de performance

global, como se discutird méas adelante.

Mprnd.(f‘()l =0.12 mol
Mpl‘od‘NZ =215 ITIOI

Veoz2 = 0.05 M, oqc00 = 0.15 mol
Myoanz = 0.58 mol
Yeo2=0.21

:

i Mdcsln(‘(_)j =10.39 mol
1 Myepnz = 0.75 mol Miesp.co> = 0.24 mol
i Miesprz = 0.17 mol
|

|

:

|

Yeor = 0.34
Yeor = 0.58

Malim.(ﬁ‘(}l =0.51 mol
Malim..\]?_ =2.90 mol
Veoa=0.15 Lt

: Mpurg:l.(_‘()l =074mol

|
T ]>__1 Mpurgar2 = 1.40 mol Mpurga.co2 = 0.50 mol
B Veor=0.34 Mpurgaz = 0.36 mol

Yeo2= 0.58

Figura 2.6 Representacion esquematica del Caso #3. Resultados de los balances de materia de ambos trenes

2.5.3.1 PERFILES DE PRESION Y VELOCIDAD EN ESTADO ESTACIONARIO cicLIco (CCS)

La condicion de estado estacionario ciclico (Ciclic Steady State, CCS) definida en la Ec.
(2.37) es critica para operar el proceso correctamente, pudiendo afectar el requerimiento de
energia, concentracion y recuperacion de CO,. Una vez alcanzado este estado se analizan los
perfiles de presion y velocidad del gas establecidos dentro de las columnas. Como se describe en la
seccion 2.3, durante la etapa de despresurizacion, la corriente de despresurizacion (corriente

concentrada en CO;) abandona la columna por el fondo, mientras que la corriente concentrada en




N2 (producto) sale por el tope de la columna a lo largo de todo el ciclo, es decir, durante las etapas
de presurizacion y purga, e incluso durante la etapa de despresurizacion. Para que esto se verifique
en la ultima etapa del ciclo (despresurizacion), es necesario que se establezcan en el interior de la
columna dos flujos con sentidos opuestos (la corriente de producto “rica” en N, fluye hacia arriba
y la corriente “rica” en CO; lo hace hacia abajo de la columna). Esto evidencia que para una
operacion satisfactoria de un ciclo RPSA es fundamental el desarrollo de perfiles apropiados tanto
de presion como velocidad en el interior del lecho.

En la Figura 2.7 (a) se representan los perfiles de presion y velocidad en el interior de las
columnas del primer tren (caso #3) para la etapa de purga a tres instantes de tiempo diferentes:
3424.5, 3429.0, y 3433.5 s (especificamente 4.5, 9.0, y 13.5 s después del comienzo del ciclo
N°191, respectivamente), y la Figura 2.8 (a) para la etapa de despresurizacion a 3434.5, 3436.0, y
3437.55(14.5, 16.0, y 17.5 s después del inicio del mismo ciclo, respectivamente). En las Figura
2.7 (b) y Figura 2.8 (b) se muestran los mismos perfiles para la columna del segundo tren. La
Figura 2.8 muestra claramente que el perfil de presion en el interior del lecho alcanza un méaximo
para cada instante de tiempo durante la etapa de despresurizacion, y que en esta coordenada axial
se produce una inversion de la direccién de la velocidad, la cual se mueve también con el tiempo,
asegurando una operacidn correcta; es decir, dos corrientes (la de despresurizacion y de producto)
con direcciones opuestas fluyendo de manera simultanea a través de ambos extremos de la co-
lumna durante la etapa de despresurizacion. Puede observarse en la Figura 2.8 (a) que la posicion
axial donde se encuentra la maxima presion en la columna a t=3434.5, 3436.0, y 3437.5 s (14.5,
16.0, y 17.5 s después del inicio del ciclo N°191, respectivamente) se predicen a 0.9002, 0.7625, y
0.6625 m, respectivamente, desde el fondo de la columna en la primera etapa, y los valores ma-

ximos de presién son 203.34, 150.7, y 124.62 kPa, respectivamente.
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Figura 2.7 Perfiles de velocidad y presion en funcion de la posicion axial del lecho durante la etapa de Purga

en la columna correspondiente al: (a) 1° tren de captura y (b) 2° tren de captura.
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2.5.3.2 VARIACION DE LA RECUPERACION, CONCENTRACION Y CANTIDAD ADSORBIDA DE

CO, CON EL NUMERO DE CICLOS

En la Figura 2.9 se puede observar la variacion de la cantidad de CO, adsorbida qco2 (eje
derecho) con el tiempo (eje inferior) en tres puntos de las columnas: z = 0.0125 m (cerca del
fondo), z = 0.5 (en la mitad de la columna), y z = 0.9875 m (cerca del tope), asi como la variacion
temporal de la recuperacion (Rcoz) y concentracion de CO, (Xco2) promedios por ciclo (eje iz-
quierdo).

El horizonte de tiempo simulado de 3600 s se corresponde con 200 ciclos de 18 s cada uno.
Para el primer tren -Figura 2.9 (a)-, se puede observar que en el ciclo N°13, que va desde 216 a 234
s, la recuperacion y concentracion de CO, promedio en la corriente de despresurizacion alcanzan
respectivamente 67.46 y 26.56 %. A partir del ciclo N°14 al N°30 (desde 234 hasta 540 s), la
recuperacion de CO, se incrementa en alrededor del 10.24 % (desde 67.46 hasta 77.70 %) y la
concentracion de CO; en un 4.35 % (desde 26.56 a 30.91 %). Desde el ciclo N°31 al N°50 (de 540
a 900 s), la recuperacion de CO, crece muy suavemente (desde 77.70 hasta 80.02 %), y después se
mantiene constante. De manera similar, se observa un ligero incremento en la concentracion de
CO, promediada por ciclo (desde 30.91 a 34.10 %) pero, a diferencia de la recuperacion, continta
su crecimiento hasta el ciclo N°75 (que empieza a los 1332 s hasta 1350 s). En consecuencia, los
tiempos requeridos para alcanzar un promedio de recuperacion y concentracién de CO, constantes
son alrededor de 900 y 1350 s, respectivamente. Se puede realizar un andlisis similar para la can-
tidad de CO, adsorbida en la fase sélida (gcoz). Al comparar el comportamiento de la recuperacion
y concentracion de CO, con los moles de CO, adsorbidos por kg de adsorbente solido (qco2), Se
puede deducir que gcoz en z =0.5 y 0.9875 (de L) requiere mas tiempo para alcanzar la condicion
CSS que la recuperacion y la concentracion, en contraste con lo que se observa en z =0.0125 (de
L). Incluso, los tiempos (0 numeros de ciclos) requeridos por la variable qco, para alcanzar la
condicion CSS en las tres posiciones axiales de la columna consideradas son: 738 s (0 41 ciclos) a

0.0125L, 1746 s (097 ciclos)a0.5 L, y 2682 s (0 149 ciclos) a 0.9875 L.
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Figura 2.9 Variacion de la cantidad de CO, adsorbida con el tiempo para tres puntos de la columna (fondo
z=0+, mitad z=L/2 y tope z=L-) y recuperacion y concentracion promedio de CO,: Columna correspon-

diente al (a) 1° tren; (b) 2° tren.
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En general, la condicion CSS para un proceso ciclico periodico puede asegurarse cuando
todas las variables del proceso adoptan los mismos valores entre dos ciclos sucesivos, lo que puede
llevar a largos tiempos de simulacion. Sin embargo, desde el punto de vista practico, algunas de las
variables del proceso son mas relevantes y representativas que otras. Los parametros de perfor-
mance mas importantes del proceso RPSA examinado son la recuperacion y concentracion de CO;
en la corriente de despresurizacion. En consecuencia, resulta razonable monitorear estos parame-
tros para decidir si la condicion CSS ha sido alcanzada. Dicho esto, y basdndonos en la Ec. (2.37),
se encontro que la condicion CSS en las columnas del primer tren esta dictada por la concentracién
de CO, promedio, y se alcanza después de 135 s (75 ciclos) -Figura 2.9 (a)-. Realizando un analisis
similar para el segundo tren de separacién -Figura 2.9 (b)- se concluye que la condicion CSS se
alcanza después de 52 ciclos (936 s), tanto para la recuperacion como por la concentracion de CO,
promedio. Como cabia esperar a partir de lo observado en la Figura 2.9 (b), la variacion de la
recuperacion, concentracién y cantidad adsorbida de CO, para el segundo tren exhibe un com-
portamiento cualitativo similar al del primer tren, pero con valores absolutos diferentes debido a
las concentraciones involucradas. En este caso, los tiempos requeridos por la variable gco, para
alcanzar la condicion CSS a 0.0125 L, 0.5 L, y 0.9875 L son, respectivamente, 450 s (25 ciclos),
576 s (32 ciclos), y 846 s (47 ciclos).

2.5.3.3 VARIACION DE LA CONCENTRACION DE CO, EN FASE SOLIDA Y GASEOSA EN LA

COLUMNA DURANTE CADA ETAPA

En las Figura 2.10 y Figura 2.11 se ilustra la evolucion de la cantidad adsorbida de CO; en
la fase solida y de la fraccion molar de CO,, respectivamente, para el segundo tren durante cada
etapa en tres ciclos diferentes: ciclo N°3 (estado no-estacionario), ciclo N°40 (cercano a la con-
dicion CSS), y ciclo N°195 (en condicién CSS). Las Figura 2.10 (a) y Figura 2.11 (a) corres-
ponden al fondo del lecho (z=0+), mientras que Figura 2.10 (b) y Figura 2.11 (b), se corresponden

con el tope (z=L-).
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Figura 2.10 Fase solida: variacion de la cantidad de CO, adsorbida con el tiempo en el segundo tren durante
tres ciclos diferentes. (N°3: estado no-estacionario; N°40: cercano a CSS; N°195: en CSS): (a) fondo z=0+;

(b) tope z=L-.

De la Figura 2.10 (a) puede verse claramente que la cantidad adsorbida de CO; en fase
solida (gco2) en el fondo de la columna aumenta suavemente durante la etapa de presurizacion y
rapidamente durante la etapa de purga. Cuando se alcanza la condicién CSS, la cantidad adsorbida
de CO; al final del ciclo N (es decir, al final de la etapa de despresurizacion) es igual al valor
correspondiente con el inicio del ciclo N+1. Como cabe esperar, la variacion es mas pronunciada
en el fondo de la columna Figura 2.10 (a) que en el tope Figura 2.10 (b). Las variaciones corres-
pondientes a la fraccion molar de CO; en fase gaseosa en el fondo y tope de la columna, corres-
pondientes al segundo tren, se muestran respectivamente en las Figura 2.11 (a) y (b). Se observa un
comportamiento similar de la cantidad adsorbida de CO, en fase solida y de la fraccion molar de

CO; en fase gaseosa del primer tren (resultados no presentados).
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Figura 2.11 Fase gaseosa: variacion de la fraccion molar de CO, con el tiempo en el segundo tren durante
tres ciclos diferentes (N°3: estado no-estacionario; N°40: cercano a CSS; N°195: a CSS): (a) fondo z=0+;

(b) tope z=L-.

2.5.3.4 PERFILES DE LA FUERZA IMPULSORA PARA LA ADSORCION/DESORCION A DIFE-

RENTES INSTANTES DEL CICLO Y CONDICION CSS

La Figura 2.12 muestra los perfiles de CO; adsorbidos en fase sélida y la fuerza impulsora
de adsorcion desorcion (qcoz — Geq,co2) @ l0 largo de la columna para el segundo tren a tres instantes
diferentes del ciclo N°196, que dura desde los 3510 s hasta 3528 s, en condicion CSS. La Figura
2.12 (a) muestra el perfil al inicio de la etapa de presurizacion (t’= 0+), la Figura 2.12 (b) a la mitad
del tiempo de ciclo (etapa de purga, t’ = tc0/2), ¥ la Figura 2.12 (c) al final de la etapa de des-

presurizacion (t = teiclo ).
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Figura 2.12 Perfil axial de la cantidad de CO, adsorbida en la fase sélida y la fuerza impulsora de adsor-
cién/desorcion en el 2° tren a tres instantes diferentes del ciclo N°196 (en CSS): (a) después del comienzo

del ciclo (presurizacion); (b) a la mitad del tiempo de ciclo (purga); (c) cerca del final del ciclo (despresu-

rizacion).

De las gréficas se desprende que la mayor fuerza impulsora ocurre mientras se verifica la
etapa de despresurizacion. Esto se debe a que la totalidad del CO, adsorbido (qco2 maximo) du-

rante 14 s del ciclo, es decir en las etapas de presurizacion y purga; debe desorberse en los 4 s de
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ciclo restantes, durante la etapa de despresurizacion, siendo el tiempo total del ciclo igual a 18 s. Se
observa claramente como la fuerza impulsora méaxima se establece en el fondo de la columna (z=0)
tanto en la etapa de purga (se incrementa la presién parcial de CO, alimentando con una corriente
mas concentrada) como en la de despresurizacion (se impone el salto de presion al abrir la valvula
V-3). Como cabe esperar, la direccion de la fuerza impulsora en las etapas de presurizacion y
purga es opuesta a la que se verifica durante la etapa de despresurizacion.

Al comparar los graficos obtenidos se observa que, a diferencia de lo que sucede en las de
las etapas de purga y despresurizacion, durante la etapa de presurizacion la diferencia entre las
cantidades de CO, adsorbida y en equilibrio (gcoz — deq,co2) S€ mantiene practicamente constante
(fuerza impulsora uniforme) a lo largo de la columna. En la Figura 2.12 (b) se muestra que la
cantidad absorbida de CO; (qco2) y su valor de equilibrio (geq,coz) Son practicamente iguales a lo
largo de la segunda mitad de la columna (desde la mitad hacia el tope) mientras se lleva a cabo la
etapa de purga; en consecuencia, una vez alcanzada la condicion CSS, la fuerza impulsora es
practicamente nula indicando que esta zona de la columna no se utiliza después de nueve segundos
de iniciado el ciclo. En otras palabras superando la mitad del tiempo de ciclo mas de la mitad de la

columna se encuentra “saturada”, lo que ocurre a 3519.0 s.

2.5.4 ANALISIS DE LA PERFORMANCE DEL PROCESO RPSA

Para poder analizar el desempefio del proceso RPSA a continuacion se contrastan los re-
sultados obtenidos (Tabla 2.4) con los resultados reportados por otros autores con diferentes ciclos
convencionales de PSA y VPSA que utilizan zeolita 13X (Tabla 2.5, Tabla 2.6 y Tabla 2.7).

En la Tabla 2.4 se muestra que las concentraciones y recuperaciones de CO; en la corriente
de despresurizacion, productividades y requerimientos energéticos dependen fuertemente de los
parametros de operacion tales como el nivel de presion en la etapa de presurizacion, la temperatura
de la alimentacion, el nimero de moles alimentados, y el tiempo total de ciclo. El caudal de ali-
mentacion varia de 277.78 SLPM (litros en condiciones estandar por minuto), alimentando un
total de 3.408 moles en 18 s, tiempo total de ciclo (caso #3), hasta 47.83 SLPM alimentando

1.4847 moles en un tiempo total de ciclo igual a 11 s (caso #13, Tabla 2.3). La Tabla 2.4 muestra la




concentracion y recuperacion globales de CO, (para la configuracion con dos trenes sucesivos,
1&2), la concentracion de CO, alcanzada va desde 39.81 % (caso #12) hasta 58.76 % (caso #7) y la
recuperacion desde 32.65 % (caso #13) hasta 64.40 % (caso #12). La mayor concentracion de CO,
alcanzada (58.7 %) corresponde al caso #7 (a 320 K, and 6.0x10° Pa y 4.85x10° Pa en el primer y
segundo tren, respectivamente; con un requerimiento energético total de 2583.08 kJ/kgcoz). La
segunda concentracion mas alta (58.0 %) corresponde al caso #3 (en las mismas condiciones que el
caso #7) con un requerimiento energético total de 2449.80 kJ/kgco.. La recuperacion global de
CO, maxima alcanzada (64.40 %) corresponde al caso #12 (a 335 K, y 5.0x10° Pa y 6.33x10° Pa
en el primer y segundo tren, respectivamente) con un requerimiento energético total de 2292.01
kJ/kgcop. Salvo raras excepciones, considerando las diferentes especificaciones de alimentacion,
los resultados siguen la tendencia general: la maxima concentracién de CO; coincide con la mi-
nima recuperacion de CO, y con el maximo requerimiento energético. En todos los casos, se
observo que la concentracion de CO; en la corriente de producto (la corriente concentrada en N,
venteada al ambiente) del segundo tren es relativamente alta (ver, por ejemplo, yco.=0.21 en la
Figura 2.6); es por ello que la recirculacién de esta corriente hacia el primer tren podria llevar a
mejorar la recuperacion global de CO..

Como se explico en secciones anteriores, los valores de los parametros operativos pre-
sentados en Tabla 2.3 para el primero de dos trenes sucesivos fueron definidos considerando las
corridas reportadas en Tabla 2.2 de una sola columna para un set de longitudes de lecho y condi-
ciones operativas que alcancen un nivel de concentracion de N, mayor al 94 % en la corriente de
producto. En la Tabla 2.2 se ve que los valores computados de concentracion de CO, promediada
en el ciclo para una sola columna varian de 26.4 % con una recuperacion del 88.01 % (corrida #6)
hasta 44.40 % con una recuperacion del 44.90 % (corrida #5). El efecto de la etapa de purga y su
duracion en los valores de concentracion y recuperacion de CO; en la corriente de despresuriza-
cion se observan claramente en la Tabla 2.2 para cada valor de presion, temperatura, y longitud de
columna. Para una misma duracion de las etapas de presurizacién y despresurizacion , la concen-
tracion de CO; se incrementa a medida que aumenta la duracion de la etapa de purga pero la re-
cuperacion decrece; por ejemplo, las corridas #1 a #5 de la Tabla 2.2 muestran que Si tpres = tgesp =

4.0's, Ppres = 5x10° Pa, Qprod = 1x10° m%/s, and L = 1.0 m, la concentracion de CO; en la corriente
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de despresurizacion (en z=0) aumenta de 29.46 a 44.40 % mientras que la recuperacion de CO,
decrece de 83.50 a 44.90 % cuando la duracién de la etapa de purga se aumenta de 6 s a 10 s. Esto
sucede porque el ingreso de CO, desplaza el N, que habia quedado atrapado en los espacios huecos
y lo empuja hacia la salida en el tope del lecho. Se puede observar también de la Tabla 2.2 que,
para un tiempo total de ciclo tiota = 17'S, tores = taesp = 4.0'S, Y tourga = 9'S, UN incremento de la presion
de presurizacion Ppyes desde 5x10° (corrida #4) hasta 6x10° Pa (corrida #22) incrementa la recu-
peracion de CO, de 61.20 a 82.90 % mientras se lleva a cabo una reduccién de la concentracion de
CO, de 39.20 a 31.58 %, y un incremento en el requerimiento energético desde 430.27 hasta
570.67 kJ/Kgcoo (resultados no mostrados). En resumen, el nimero total de moles en la alimen-
tacion Myiim aumenta en un 27 % aproximadamente (de 0.9159 hasta 1.1610 moles) mientras que
la concentracion de Ny en la corriente de producto aumenta de 92.40 a 95.77 %. Las corridas de
simulacion desarrolladas para una temperatura de alimentacion de 335.0 K (resultados no mos-
trados) llevan a conclusiones similares a aquellas para 320 K.

Los resultados reportados en la Tabla 2.2 para una sola columna de ciclo RPSA (algunos de
los cuales fueron considerados para el primer tren del proceso RPSA con dos trenes, en las Tabla
2.3y Tabla 2.4) son cercanos a los obtenidos por Dantas y otros (Dantas et al., 2011b) estudiando
la separacion de una mezcla de CO,/N, con un proceso PSA de una sola columna y cuatro etapas
(alimentacidn, presurizacion, despresurizacion y purga) utilizando zeolita 13X como adsorbente, a
dos temperaturas de alimentacion (Tabla 2.5). De hecho, Dantas (Dantas et al., 2011b) reportan
valores de concentracién de CO, en un rango de 26.8 a 36.8 % con valores de recuperacién de CO,
entre 93.7 y 90 %, respectivamente. Como se menciond, hemos obtenido segln las simulaciones,
un valor de concentracion de CO, similar (26.4 %) con un valor de recuperacion de CO, aproxi-
mado (88.01 %) en la corrida #6. Ademas, el 80 % de las corridas reportadas en Tabla 2.2 (15 de
19 corridas) muestran pares de valores de concentracion y recuperacion comprendidos en los
rangos 32 + 6 y 80 % % 10 % respectivamente, siguiendo la tendencia general explicada arriba;
mayor concentracién se corresponde con una menor recuperacién, que también se verifica en los

resultados presentados por Dantas y col.




Tabla 2.5 Resultados reportados en (Dantas et al., 2011b) para una mezcla de CO,/N, en un proceso PSA de

una sola columna con 4 etapas usando zeolita 13X (Qajim: 3.0 SLTP).

T tciclo tpres tdesp talim 1:purga XCOZ XNZ RCOZ
Q) B () () ) (5 (%) (%) (%)
50 260 20 70 100 70 268 873 937
50 260 20 70 120 50 333 865 918
100 260 20 70 120 50 36.8 854 90.0

Para una comparacion mas amplia de los resultados, en las Tabla 2.6 y Tabla 2.7 se
muestran valores obtenidos por otros autores de los principales pardmetros de performance para
varios procesos PSA para la captura de CO, usando zeolita 13X como adsorbente. En la Tabla 2.6
se referencian estudios de procesos VPSA con dos trenes sucesivos, y en Tabla 2.7 se resumen los

estudios considerando diferentes ciclos PSA.

Tabla 2.6 Resultados reportados en la literatura para procesos VPSA con 2 trenes sucesivos usando zeolita

13X (para comparacién).

2 unidades sucesivas de VPSA

1° unidad 2° unidad .
integradas

Alimentacion Potencia Productividad

Ref. (SLPM) XCOZ RC02 XCOZ RC02 XCOZ RC02 (k\]/kgCOZ) (kgCOZ/kg h)
0.8 65.38 98.92 96.54 94.37 96.54 93.35 528.39 0.0312
0.8 65.38 98.92 94.35 96.68 94.35 95.64 573.94 0.0315
0.8 65.38 98.92 91.68 98.34 91.68 97.28 607.55 0.0314
(Wang et al., 2012) 1 69.15 88.42 97.59 91.92 97.59 81.28 533.20 0.0350
2 75.92 55.66 98.66 84.32 98.66 46.93 608.56 0.0422
0.8 60.85 99.89 96.61 97.99 96.61 97.88 594.01 0.0316
0.8 65.68 84.84 9598 94.00 95.98 83.14 498.07 0.0273

(Cho et al., 2004) N9 9900 8000 997 788 997 6305 () (mo?/]?g )

(1) 2.3-2.8 MJ/kgcoz (1° tren: experim.); 513.00 kd/kgcop (2° tren: simul.)

En la Tabla 2.6 puede observarse que 4 de 8 de los casos analizados muestran valores de
concentracion y recuperacion de CO; globales mayores a 90 %; 2 casos muestran una concentra-
cion de CO, mayor al 95 % Yy recuperacion de alrededor 82 %; y los 2 casos restantes muestran
valores de concentracion de CO, global de alrededor del 99 % pero valores de recuperacion me-
nores a 64 % (estrictamente 63.05 y 46.93 %), para un Qaim en el rango de 0.8 hasta 2.0 SLPM

utilizando dos trenes sucesivos del proceso VPSA. Todos estos casos son comparativamente su-
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periores al proceso RPSA de dos trenes examinado, en términos de concentracion y recuperacion
de CO,, (Tabla 2.4). De hecho, para lograr un nivel de recuperacion de CO; de alrededor del 40 %,
el nivel de concentracion de CO; alcanzable es de alrededor de 60 % (casos #7 y #16) para el
proceso RPSA con dos trenes.

Puede apreciarse en la Tabla 2.7 que para diferentes sets de condiciones operativas Yy ta-
mafos de columnas de algunas variantes de ciclos PSA solo 2 de los 22 casos analizados muestran
valores de concentracion global de CO, de alrededor del 90 % con valores de recuperacion del 95
%; 5 casos muestran valores de concentracién global de CO, mayor a 90 % con recuperaciones en
el rango de 72 a 88 %. A excepcion de un caso (concentracion de 71.93 % y recuperacion de 94.43
%), los casos restantes muestran que si la concentracion global o la recuperacion es mayor al 65 %,
el otro pardmetro es menor que 65 %. En otras palabras, no se obtienen valores elevados para
ambos parametros de performance simultaneamente; el peor caso reporta valores de concentracion
global de CO, y recuperacion global de 40.00 y 53.36 %, respectivamente. El proceso de dos
trenes RPSA examinado en este capitulo predice mejores pares de resultados que éste Gltimo, en
los casos #1, #5, #6, #8, #9, #10, #12, #14, #15, #17, y #18 (Tabla 2.4).

Como el coeficiente cinético de la fuerza impulsora lineal (LDF, de sus siglas en inglés)
puede llevar a desviaciones cuando se simula el proceso RPSA (Todd and Webley, 2002), se
realizd un analisis de sensibilidad para chequear la influencia de éste parametro en los resultados
obtenidos. Bajo las condiciones investigadas, una variacién de +10 % de su valor no modifica de

manera significativa las tendencias discutidas arriba.




Tabla 2.7 Resultados reportados en la literatura para diferentes ciclos PSA usando zeolita 13X (para comparacion).

Ref Caudal de ali- Duracion de c/etapa Cgcn)c. Egz Potencia
' mentacion (s) 2 2 (kd/kgcoz)
(%) (%)
(Park et al., 2002) - 5 steps. Regen pressure 6.67 kPa. Yoz, feeq=10 %. 8.1 Nm*h? teq“a'__lllll_tads’ 50-70  30-90  90-1100
' troed= Levac=1/7 tags
- Optim. conv. PSA cycle. L=5.51 m, 96.4 kg mol m?h? 2140 40.00  53.36 N.R.
Pags =276.43, Pyes=21.75 kPa
(Agarwal etal., 2010) - Optimal VSA config. (max. CO, recov.), 80.0 kg mol m?h? 2280 95.00 80.09 637.5 kWh t'co,
L=5.0 m, Psq=300 kPa
- Opt. VSA cycle synthesis (min. power consum.) 65.0 kg mol m>h™ 2400 90.00 85.00 464.76 KWh t™cop
~PSA optim. T=323.15 K, Prq=1428.03kPa, 72.70 mol mZs? 285 5641 9751  1786.55 Jmolcoy
Pourqe=90 kPa, L=1.483 m.
- PSA optim. T=370.15 K, Pr,eq=1352.77kPa, 88.75 mol m? s 274 7193 9443 2508.98
Pourge=90 kPa, L=1.648 m.
(Koetal,, 2005) - FVPSA. T=370.0 K, Pge¢= 652.053 kPa, 6.479 molm?st 239 8894 9690  6619.34
Preq=11.8002 kPa, L=0.25 m.
- FVPSA. T= 370.0 K, Pgeq= 682.015kPa, 5.087 mol m?s? 247 90.00 93.80 5973.08
Pre;=14.657kPa, L=0.25 m.
- Piy=1.3 bar, T=363 K, L=0.83 m, r=0.0105 m 3.0 SLPM 270 41.68 79.15 N.R.
- 280 50.89 65.12 N.R.
2.0 SLPM 280 53.85 85.55 N.R.
(Grande etal., 2005) 300 7204 8043  NR.
- 310 78.27 73.53 N.R.
- 2.5 SLPM 290 75.89 75.11 N.R.
- VPSA, 9 steps. Phigh=1.2 bar, Tgeq=45°C, Pysc=2 kPa 120.0 L min’t tags/t4es=60/100 91.00 75.00 6.50 KW/TPD¢g»
- 89.00 50.00 7.00 KW/TPD¢g»
P,.c=6 kPa
- 7800 2000  13.2 KW/TPDcoy
. P..:=10 kPa
(Xiao et al., 2008) - V/PSA, 9 steps. Prigh=1.2 bar, Poy=3 kP4, Treeq=45°C trooa/tovac=40/50 8770 7500  6.31 KW/TPDeoy
- treea/tovac=40/100 88.00  79.00  6.25KW/TPDcoy
- troea/tovac=60/50 8780 6350  6.79 KW/TPDcoy
- treed/tevac=60/100 92.20 72.50 6.40 KW/TPD¢g»
- treed/tevac=60/150 92.45 75.00 6.34 KW/TPD¢g»
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2.6 CASO DE ESTUDIO: APLICACION DEL PROCESO RPSA PARA CAPTURA DE CO,

DE LOS GASES EFLUENTES DE UNA PLANTA DE POTENCIA DE 100 MWG

Los casos de estudio analizados anteriormente se corresponden con caudales de alimen-
tacion que van desde 47.83 SLPM (0.0356 mol/s) a 277.78 SLPM (0.2067 mol/s), dichos caudales
se utilizaron para analizar en detalle el comportamiento del proceso RPSA cuando se aplica para la
captura de CO, y para comparar los resultados obtenidos con los presentados por otros autores,
como quedo detallado en las secciones anteriores.

Resulta interesante ademas, analizar la posible aplicacion del proceso RPSA para la cap-
tura de CO, a caudales de alimentacion mayores, como por ejemplo los gases efluentes de una
planta de combustion de carbon de 100 MW(g de potencia eléctrica, la cual genera una corriente de
gases de aproximadamente 1.332x10* kg-mol/h (3700 mol/s), constituida principalmente por CO»,
N2, H,O y Oy, si se considera que el gas efluente recibe un pre-tratamiento que elimina totalmente
el agua y el oxigeno de la mezcla. La composicién de la corriente gaseosa queda constituida por un
15 % de CO, y 85 % de N,. Los datos de la corriente de gas fueron obtenidos a partir del software
IECM (Carnegie Mellon University (CMU) and Department of Engineering & Public Policy
(EPP), 2016)

Para este analisis, se consider6 un modelo matemaético constituido por columnas conec-
tadas en serie y en paralelo, para tratar el caudal de gases efluentes detallado. Las caracteristicas
del lecho adsorbente (porosidad, diametro de particula, densidad del lecho, pardmetros cinéticos y
de equilibrio) se mantienen igual a las reportadas en la Tabla 2.3, variando sélo sus dimensiones y
condiciones de operacion. Para afrontar este cambio de escala, se realizd un barrido por un amplio
rango de medidas (resultados no mostrados), tomando como referencia las medidas caracteristicas
utilizadas cominmente en columnas de absorcion (altura méax: 30 m y diametro méax: 5 m). Se
definen de este modo las dimensiones de las columnas adsorbentes y la configuracion necesaria
para tratar el caudal de gases efluentes descripto. Son necesarios 5 trenes conformados por 3 le-
chos adsorbentes cada uno, operando dos lechos de 15 m de altura y 4 m de diametro en paralelo y

uno de 10 m de altura y 3.5 m de diametro en serie, como se muestra en la Figura 2.13.
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Figura 2.13 Configuracion de un tren de RPSA para el tratamiento de gases efluentes de una planta de

combustién de carbén de 100MWg.

En la Figura 2.13 se detallan las dimensiones de los lechos, condiciones de operacion y
caudales de las corrientes. La recuperacion global del sistema es del 60.64 % y se obtiene una
corriente con un 49.10 % de CO,. Esta corriente debe seguir enriqueciéndose hasta un 95 % para
permitir su posterior transporte y almacenamiento, pero debido al trade-off existente entre recu-
peracion y concentracion de este proceso, el agregado de mas lechos en serie bajaria ain mas la
recuperacion, lo que se traduce en una pérdida de la eficiencia global del proceso. La potencia
especifica requerida para realizar esta separacion, si los compresores trabajan con una eficiencia
del 85 %, es de 9.97 GJ/thcoo.

En concordancia con lo que se observé para caudales méas bajos, los porcentajes de recu-
peracion y concentracion alcanzados en principio y sin comparacion previa con otras tecnologias,

no serian lo suficientemente eficientes para su aplicacion para la captura de CO, post-combustion
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para las condiciones consideradas, sobre todo cuando se requieren obtener en forma simultanea

niveles altos de concentracion y recuperacion de CO,.

2.7 CONCLUSIONES Y COMENTARIOS FINALES

La performance de un proceso RPSA convencional utilizando zeolita 13X como adsor-
bente para la captura de CO, a partir de una corriente constituida por CO, y N, fue analizado por
medio de simulacion. El tiempo total de ciclo y la duracién de cada etapa, la presion y temperatura
de la corriente de alimentacion, y la longitud de las columnas fueron variados paramétricamente
para predecir el rango alcanzable de concentracion y recuperacion de CO, promediado en el ciclo,
la productividad y la energia total requerida por el proceso RPSA con uno y dos trenes sucesivos.
Los perfiles temporales y espaciales de las principales variables, por ejemplo velocidad del gas,
presion, cantidad de CO, adsorbido en la fase solida, y fraccion molar en la fase gaseosa, fueron
analizados a lo largo de las columnas de adsorcién.

A partir de los resultados de simulacion obtenidos, bajo las condiciones consideradas (una
mezcla de 15.0 % CO, y 85.0 % de N, con un flujo volumétrico de alimentacion desde 47.83 a
277.782 SLPM), se puede concluir que es posible alcanzar valores altos de recuperacion de CO,
pero con baja concentracion de CO; en la corriente de interés (Qqesp) Y Viceversa, altas concen-
tracion de CO, pero bajas recuperaciones de CO,. Ciertamente, se observo que, para una con-
centracion no menor al 90 % de N en la corriente de gas efluente “limpio” (producto) y con una
sola columna RPSA, es posible lograr recuperaciones mayores al 75 % con una concentracion de
CO; en la corriente Qqesp de aproximadamente 30 %. Luego se incorpor0 una segunda columna con
el objetivo de mejorar la performance del proceso. Cabe resaltar aqui, que la corriente “rica” en
CO; (desecho) deberia llegar a tener concentraciones superiores al 75 % para el posterior trans-
porte y/o almacenamiento. Sin embargo, para la nueva configuracion, aun cuando la concentracion
alcanza valores cercanos al 60 %, la recuperacion global disminuye hasta aproximadamente el 50
%. Es decir, que no se han encontrado resultados que cumplan los requerimientos minimos de la
corriente rica en CO..

Los resultados obtenidos también muestran que la performance del proceso RPSA usando

zeolita 13X es inferior a la de un proceso convencional de dos trenes VPSA u otras variantes del




ciclo PSA usando el mismo adsorbente, en términos de concentracion y recuperacion de CO,
alcanzable y potencia total requerida. Sin embargo, el proceso RPSA con zeolita 13X se acerca a
algunos estudios reportados en la literatura utilizando ciclos convencionales de PSA y predice
resultados similares a los de Dantas y otros (Dantas et al., 2011b) utilizando una sola columna del
proceso PSA con cuatro etapas (alimentacion, presurizacion, despresurizacion y purga) con zeolita
13X como adsorbente.

Ademas, con el motivo de estudiar el comportamiento del proceso para caudales mayores a
los analizados previamente y verificar si se mantenian las relaciones entre la recuperacion, con-
centracion y energia requerida, se realizé un anélisis de un caso particular para el tratamiento de
los gases efluentes de una planta de generacion con capacidad de 100 MW(g de energia a base de
carbon de una potencia bruta. EI comportamiento observado del proceso RPSA, evaluado en una
escala mayor, se condice con los resultados presentados para caudales menores, esto es, se man-
tiene la relacién de compromiso existente entre la concentracion y recuperacion de CO,, asi como
con la potencia requerida por el proceso para realizar la separacion.

Los resultados presentados en este capitulo seran utilizados para comparar esta tecnologia
de captura con el proceso de separacién con membranas (Cap. 3) y en base a esto decidir cuéles de
estos procesos (incluyendo la posibilidad que sean los dos) podrian acoplarse al proceso de ab-

sorcion quimica con el objetivo de investigar en el Cap. 4 procesos hibridos de captura de CO,.
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2.8 NOMENCLATURA

d;
bi

Do,

Cv

D,

ki

di

Qm,i

Numero de sitios vecinos ocupados por una molécula del componente i.
Constante de equilibrio de adsorcién del componente i (Pa™)

Constante de equilibrio de adsorcién del componente i a temperatura infinita (Pa™)
Concentracién en fase gaseosa (mol L™)

Coeficiente de la valvula (m s (mol K)°®)

Diametro (m)

Coeficiente de dispersion axial (m s

Coeficiente de la fuerza impulsora lineal (coeficiente de velocidad de transferencia de
materia) del componente i (s™)

Longitud (m)

Numero de moles (mol)

Peso molecular (g mol™)

Presion (Pa)

Caudal volumetrico (m®s™)

Cantidad del componente i adsorbida en la fase s6lida (mol kg™)

Capacidad de saturacion del componente i (mol kg™)

Radio (m)

Constante universal de los gases ideales (8.314 J mol™ K™)

Recuperacion promedio del componente i (adimensional)

Tiempo, coordenada temporal (s)

Temperatura (K), (°C)

Temperatura ambiente (K), (°C)

velocidad superficial del gas ( ms™)




W Potencia promedio (W)

w Potencia especifica promedio (J mol™)

Xi Concentracion del componente i (adimensional)

y Fraccion molar (adimensional)

z Coordinada axial, posicion axial en la columna (m)

Simbolos griegos:

AHg; Calor isostérico de adsorcion del componente i en cobertura nula (J mol™)
Y Coeficiente de expansion adiabatica (adimensional)

&' Fraccion hueca, porosidad (adimensional)

p Densidad (kg m™)

U Viscosidad dinamica de la mezcla gaseosa (N s m™)
17 Se refiere a una cantidad promediada en el ciclo
Subindices

atm  Atmosférica

alim  Referido a la corriente de alimentacion
b Referido al lecho

desp Referido a la etapa de despresurizacion
purga Referido a la corriente de purga

H Alto/a

i Componente: CO,, N,

L Bajo/a

max Maximo

p Referido a la particula, pellet
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pres Referido a la etapa de presurizacion
prod Referido a la corriente de producto
total Total

vac  Vacio

Abreviaciones

BDF backward differentiation formulae

CSS cyclic steady state

DAE differential and algebraic equation

IPDAE integral, partial differential, and algebraic equation
LDF linear driving force

MOL method of lines

PDAE partial differential and algebraic equations
PSA  pressure swing adsorption

RPSA rapid pressure swing adsorption

SLPM standard liter per minute

TSA  temperature swing adsorption

VPSA vacuum pressure swing adsorption




Capitulo 3

Sintesis y Disefio Optimo del Proceso de
Captura de CO, por Membranas. Modelo
Matematico Basado en el Uso de

Superestructuras.

3.1 INTRODUCCION

Como se ha mencionado anteriormente, la captura y almacenamiento de CO, es
ampliamente reconocida como una opcién viable para mitigar el impacto de los GEl's en el
ambiente, manteniendo la provisién de energia a precios accesibles mientras se evoluciona hacia
una nueva matriz energética no tan dependiente de los combustibles fésiles.

Entre las diferentes tecnologias de captura de CO, post-combustion disponibles, la mejor
posicionada y con mayor posibilidad de comercializacion en el corto plazo es la basada en
absorcion quimica con aminas, especialmente la que utiliza monoetanolamina (MEA) como
solvente. A pesar del gran estado de avance que presenta esta tecnologia y de su elevada eficiencia
en la separacion de CO,, aln existen desventajas inherentes que demoran su desarrollo econémico.
Entre las principales desventajas se puede mencionar la degradacion del solvente, polucion

asociada a la emision del solvente y el alto consumo energético en la etapa de regeneracion.
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Una alternativa viable para la captura de CO, son los procesos de separacion por
membranas, que pueden competir potencialmente con algunos métodos de separacion
tradicionales en términos de requerimiento energético, debido a su bajo costo total y alta eficiencia
energeética; como fue reportado por el Programa de Secuestro de Carbon del Departamento de
Energia de los EE.UU. Las ventajas de la utilizacion de membranas para la separacion de gases se
fundamentan en un menor impacto ambiental y huella de carbono, y en que no es necesario utilizar
vapor, su operacion es sencilla y se adaptan facilmente a variaciones de caudal (upscaling).
También pueden aplicarse a plantas que se encuentran en operacion por tratarse de un proceso
end-pipe (Zhang et al., 2013).

En los procesos de separacion de gases, las membranas actian como “filtros” para separar
uno o mas componentes de una mezcla, produciendo de este modo corrientes de permeado y
retenido enriquecidas en un componente especifico. La fuerza impulsora para la separacion se basa
en la diferencia de presiones existentes a ambos lados de la membrana (alta presién en el lado del
retenido vs. baja presion en el lado del permeado). Generalmente se utilizan la permeabilidad
(definida como el producto entre la permeancia y el espesor de la membrana) y la selectividad
(definida como el cociente de permeabilidades de las diferentes especies presentes en la mezcla
gaseosa a separar) como parametros para caracterizar el desempefio de un material de membrana.
A su vez, la permeancia se define como el flujo de un gas especifico que atraviesa la membrana a
una determinada presion y temperatura. La separacion se fundamenta en la diferencia existente
entre las propiedades de transporte de las distintas especies de la mezcla gaseosa. Por ejemplo en
determinados tipos de membranas como ser las membranas poliméricas y filtros moleculares de
carbén, el CO, difunde mas rapidamente que las moléculas de N, y O, (siendo éstos los principales
constituyentes de los gases efluentes de una planta de combustion de carbén). Ademas, el CO,
posee un peso molecular relativamente mayor y un momento cuadrupolar elevado, permitiendo
que se disuelva mas facilmente en los materiales de membrana comparado con otros gases, por ej.
N2y CH,.

Entonces, en el proceso de captura de CO, post-combustion la concentracion del CO; en la

corriente de permeado dependera principalmente de la selectividad de CO, de la membrana




respecto del resto de los componentes de la mezcla. Conjuntamente con una alta selectividad, es
deseable que la permeancia de CO, también sea elevada para reducir de este modo el area de
membrana necesaria.

Los procesos de separacion con membranas resultan conceptualmente simples. Sin
embargo la selectividad y permeabilidad de las membranas disponibles en el mercado determinan
que una unica etapa no es suficiente para asegurar una concentracion y recuperacion de CO,
superiores al 90 % a partir de gases exhaustos diluidos con un 5.0 y 15.0 % molar de COy;
concentraciones tipicas de los gases efluentes de una turbina de gas natural y de combustion de
carbon, respectivamente (Peter et al., 2011).

Zhang y otros (Zhang et al., 2013) presentaron una lista de los principales desafios para la
implementacién a escala comercial de los sistemas de membranas para la captura de CO;: (1) Se
deben procesar grandes caudales debido a las bajas concentraciones de CO; en los gases efluentes
(< 15 %); (2) los gases productos de la combustion deben enfriarse a temperaturas por debajo de
100 °C, ya que temperaturas superiores dafian rapidamente las membranas; (3) la presencia de
algunas impurezas en la mezcla gaseosa, como SO, y NOy, contaminan las membranas y
perjudican su performance en el tiempo; (4) la potencia necesaria para generar una diferencia de
presion adecuada a través de la membrana incrementa el consumo energético; y (5) la
permeabilidad de CO; y selectividad frente al N, de los materiales de membrana existentes ain no
son lo suficientemente buenos para alcanzar los requerimientos econémicos para la captura de
CO, a partir de gases efluentes. Muchos estudios publicados en los Gltimos afios se han abocado a
la caracterizacion y desarrollo de nuevos materiales de membranas para captura post-combustion
en la industria energética capaces de lidiar con estas desventajas (Barbieri et al., 2011; Brinkmann
et al., 2015a, 2015b; Brunetti et al., 2014; Freeman, 1999; Ismail et al., 2015; Peter et al., 2011,
Pohlmann et al., 2016; Powell and Qiao, 2006). El estado actual y retos futuros de la captura de
CO, a partir de gases exhaustos utilizando membranas es descripto en detalle por articulos
recientemente publicados (He and Hagg, 2012; Khalilpour et al., 2015).

Otros estudios se han focalizado en el analisis sistemético de los sistemas de membrana a
través de técnicas de simulacion y modelado matematico (Binns et al., 2016; Chowdhury, 2012;

Huang et al., 2014; Khalilpour et al., 2015; Zhang et al., 2013).
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Para comprender en profundidad los beneficios técnicos y econdmicos asi como los
desafios planteados por la utilizacion de esta tecnologia a escala industrial, resulta fundamental
estudiarla desde el punto de vista del disefio de procesos antes de su implementacion en escala
comercial. En este capitulo se propone la aplicacion de programacién matematica y un enfoque de
optimizacion basado en el uso de superestructuras para el disefio de un sistema de membrana
multi-etapas para la captura de CO, con el objetivo de determinar sisteméaticamente el nimero
Optimo de etapas con sus correspondientes areas de membranas, ubicacion de las corrientes de
reciclo y las condiciones de operacion para alcanzar pares deseados de recuperacion y
concentracion que implica el minimo costo total anual (TAC).

Ademas, se aplica el modelo para resolver el caso de estudio abordado en el capitulo
anterior para el tratamiento de gases efluentes de una planta de combustion de carbon de 100 MWg
de potencia (seccion 2.6), con el fin de comparar el proceso RPSA vy el de sistemas de membranas

sobre una misma base, en funcion de la concentracidn, recuperacion y potencia especifica.

3.2 DESCRIPCION DEL PROCESO

3.2.1 REPRESENTACION DE LA SUPERESTRUCTURA

El método de optimizacion basado en el uso de superestructuras es uno de los enfoques
mas apropiados para la sintesis y disefio éptimos de cualquier proceso quimico o industrial
(Grossmann et al., 1999; Yeomans and Grossmann, 1999) para la determinacion simultanea de la
estructura éptima de un proceso, tamafio de las unidades y condiciones de operacion teniendo en
cuenta todas las interacciones complejas entre las variables de decision. Para ello, generalmente se
postula una “superestructura” que incluye un conjunto de configuraciones candidatas (unidades de
proceso y sus correspondientes interconexiones) y se desarrolla el modelo matematico
correspondiente que involucra tanto decisiones discretas como continuas y se resuelve para
optimizar una funcion objetivo dada, como por ejemplo la eficiencia o costo. La solucion provee la

configuracién 6ptima del proceso indicando las unidades e interconexiones que deben mantenerse




asi como los valores de las condiciones operativas y tamafio de cada unidad involucrada en el
proceso.

En general, en la etapa de sintesis y disefio de cualquier proceso existen muchas relaciones
de compromiso criticas que deben ser dilucidadas. En un sistema de una Gnica etapa de membranas
existen muchos trade-offs o contrapuntos, como por ejemplo entre la recuperacion y concentracion
de CO,, area de membrana y potencia requerida por el compresor y/o bomba de vacio
(dependiendo de como se genera la diferencia de presiones parciales a través de la membrana).
Cuanto menor sea la diferencia de presion, menor seré el requerimiento de potencia pero mayor
serd el requerimiento de &rea de membranas. El nimero de relaciones de compromiso aumenta con
el nimero de etapas ya que se establecen mas relaciones entre las variables del proceso. Entonces,
basandonos en estas caracteristicas del problema de optimizacién a resolver y los trade-offs
existentes es que se propone utilizar un enfoque basado en el uso de superestructuras.

En diversos campos de la ingenieria es frecuente la aplicacion de métodos de optimizacion
fundados en el uso de superestructuras; como ser la destilacion reactiva (Caballero and
Grossmann, 1999; Ciric and Gu, 1994; Cristébal et al., 2012, 2013; Frey and Stichlmair, 2000),
tratamiento de efluentes (Ahmetovic¢ et al., 2014; Alasino et al., 2007, 2010), layout de plantas
(Medina-Herrera et al., 2014; Penteado and Ciric, 1996; Xu and Papageorgiou, 2007), entre otros.
Una descripcion general de diversas aplicaciones puede encontrarse en los trabajos de (Biegler et
al., 1997; Floudas, 1995). Ademas existe una serie de enfoques novedosos que han sido aplicados
satisfactoriamente en el disefio de procesos quimicos, integrando una formulacion de
programacion disyuntiva generalizada (Generalized Disjunctive Programming, GDP) a
simuladores de procesos permitiendo el manejo de decisiones discretas y continuas (Caballero et
al., 2012; Caballero, 2015). El objetivo es optimizar los diagramas de flujo utilizando los modelos
matematicos pre-existentes de las unidades de proceso y equipos auxiliares disponibles en los
simuladores y acoplarlos a modelos basados en disyunciones con el fin de considerar el espacio
estructural como variable de optimizacion.

Como se detalla en el trabajo de Khalilpour y otros (Khalilpour et al., 2015), se han
realizado numerosos esfuerzos para aplicar optimizacion basada en el uso de superestructuras para

la sintesis y disefio de procesos de membranas (Gassner et al., 2009; Pathare and Agrawal, 2010;
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Qi and Henson, 1998, 2000; Uppaluri et al., 2006). Sin embargo, este método no ha sido aplicado
para la optimizacion de sistemas multi-etapas de membranas para la captura de CO; a partir de una
planta de potencia de carbon.

Qi y Henson (Qi and Henson, 2000) propusieron la superestructura ilustrada en la Figura
3.1 para separar gases acidos (CO, y H,S) de gas natural crudo; en ella los autores incluyen en

forma simultanea un gran ndmero de configuraciones candidatas por medio de la ubicacion

Corriente

(o)
P . }
\T/ enriquecida en

CH,4

adecuada de mezcladores, separadores y compresores.

F
Alimentacion |> CSpJ

s
\:i/

111

Corriente
enriquecida en
e CO;

Figura 3.1 Superestructura de configuraciones alternativas propuesta por Qi y Henson (Qi and Henson,

1998) para tratamiento de gas natural y recuperacion mejorada de petréleo (enhaced oil recovery).

Como se muestra en la Figura 3.1, la corriente de permeado en cada etapa se asocia con dos
separadores y un compresor que permite recircular esta corriente a las etapas anteriores o
eventualmente a la misma etapa. ElI compresor de permeado se ubica entre los dos separadores, y

se utiliza para comprimir el permeado si se requiere. Por ejemplo, si es beneficioso reciclar toda o

parte de la corriente de permeado obtenida en Sy a la etapa S,, la corriente atraviesa Spﬁ| yCmy

. # . .
entonces es enviada desde Sp,, hacia el mezclador M, donde puede mezclarse opcionalmente con

las corrientes de alimentacion y/o retenido y/o permeado provenientes de otras etapas. De manera




similar que con la corriente de permeado, las corrientes de alimentacion y retenido de cada etapa se
asocian con un mezclador y un separador, respectivamente. Entonces, si resulta beneficioso

recircular total o parcialmente el retenido obtenido en Sy a S, y/o Sy y/o Sy, entonces la corriente

pasa através de SP,, v se envia hacia los mezcladores M, y/o My, y/o My, respectivamente, donde

puede mezclarse de manera opcional con las corrientes de alimentacion y/o retenido y/o permeado
provenientes de otras etapas. Finalmente, se requieren dos mezcladores por las dos corrientes que
abandonan el sistema: una enriquecida en CO; y la otra en CH,4. Los autores desarrollaron y
resolvieron un modelo de programacion mixta entera no lineal (MINLP) para obtener la
configuracién dptima y las condiciones operativas que proveen el costo anual total minimo, el cual
se computa teniendo en cuenta costos de capital (CAPEX) y de operacion (OPEX). En el modelo
MINLP desarrollado los autores utilizaron variables enteras para determinar los elementos de
membrana 6ptimos ubicados en una carcasa cilindrica de hierro (discretizacién del modelo).
Ademas, se incluyeron variables binarias para denotar la existencia o no de las unidades de
proceso y conexiones. Los resultados mostraron que el enfoque MINLP es una herramienta
efectiva para realizar un disefio preliminar de sistemas de separacion de membranas multi-etapas
para mezclas gaseosas multi-componentes, incluyendo componentes con fracciones molares muy
bajas.

Siguiendo una idea similar a (Qi and Henson, 1998, 2000), Uppaluri y otros (Uppaluri et
al., 2006) propusieron una metodologia de optimizacion basada en el uso de superestructuras para
la separacion de gases utilizando permeadores de membranas con el objetivo de incluir en la
representacion tres patrones de flujos alternativos (flujos cruzado, contracorriente y co-corriente)
como variables de optimizacion. Utilizando un método de solucion estocastico (simulated
annealing algorithm) el modelo MINLP resultante fue aplicado satisfactoriamente a tres ejemplos
ilustrativos: produccién de aire enriquecido en N, produccion de O, y recuperacion de H; a partir
de una mezcla gaseosa constituida por H,, Ar, CHz, y Na.

En este contexto, en vez de intentar desarrollar nuevas formas de representar
superestructuras para la optimizacién de procesos basados en membranas, en este capitulo se
pretende determinar sistematicamente la configuracion 6ptima y el ndimero de etapas de

membranas junto a sus tamafios y condiciones de operacion para la captura de CO, en plantas de
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combustion de carbon de manera tal de minimizar el costo anual total; manteniendo los pares de
valores de recuperacion y concentracion de CO; en el rango de 90 a 98 % (aln no reportado en la

bibliografia). Se utiliza, como se ha mencionado, un enfoque de programacién matematica

probado y ampliamente utilizado.

Corriente
enriquecida

Corriente
enriquecida

B en CO;

R Weoae

SII

Figura 3.2 Representacion de la superestructura propuesta de configuraciones alternativas del proceso para
captura de CO,

La Figura 3.2 muestra la superestructura propuesta en el presente capitulo, la cual es
mucho mas simple que le propuesta por (Qi and Henson, 1998) (Figura 3.1), en términos del
nimero de interconexiones posibles, por ejemplo la corriente de alimentacion no puede ser
separada y siempre se dirige a la etapa S| de membrana. En este caso, como primera aproximacion,
se configura e interconecta en diferentes formas un sistema de cuatro etapas de membranas. Como
se muestra, varios separadores y mezcladores se ubican de manera apropiada para permitir no solo

el reciclo (total o parcial) de las corrientes de permeado y retenido sino para remover las etapas SlI

. . . . P . R R,
ylo SIV, si se requiere. Por ejemplo, si en el separador SP, se verifica Fy =F;", entonces la




F , .
etapa Sl se remueve de la superestructura ya que F, =0. Analogamente, si en los separadores

SP’ y SP; se confirma F,, =F." y F, =F" respectivamente, entonces F,, =0 ,

indicando que la etapa SIV ha sido removida.

Se debe mencionar que las etapas Sl y Sl estan fijas en la superestructura; esto significa
que estaran presentes en todas las configuraciones resultantes debido a que siempre se necesitan
mas de dos etapas para alcanzar los niveles de concentracion y recuperacion de CO, objetivos de
este trabajo. De manera similar, el compresor (C) necesario para comprimir la corriente rica en
CO, hasta 15 MPay el expansor (E) para recuperar la energia a partir de las corrientes potenciales
de retenido, estan fijos en la superestructura, y consecuentemente, estaran presentes en todas las
configuraciones resultantes.

Para asegurar la diferencia de presion a ambos lados de la membrana, es necesario incluir
un compresor por cada corriente de permeado que pueda recircularse y alimentar a otra etapa de
membrana, elevando asi su presion hasta la de la corriente de alimentacién. En este punto, debe
notarse que las corrientes de permeado obtenidas en SlI y/o SIV pueden ser parcial o totalmente
comprimidas en CIl y/o CIV, respectivamente, dependiendo del caudal de permeado que se
recircula, en caso de que efectivamente se recircule total o parcialmente. Finalmente, es
importante notar que si Sl y/o SIV se remueven de la superestructura, no se consumira potencia en

Cll y/o CIV.

El separador SF’S,PI y el mezclador MI brindan la posibilidad de reciclar (parcial o

totalmente) el retenido obtenido en la etapa Sll hacia la etapa Sl, en caso de que resulte

beneficioso. De manera similar, el retenido obtenido en SIV puede recircularse a Sl a través de

SPST,, y Ml, y el permeado obtenido en SIV puede recircularse hacia Slll a través de SPST,, y MIL.
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3.3 DESARROLLO DEL MODELO MATEMATICO

3.3.1 CONSIDERACIONES GENERALES

Para derivar el modelo matematico correspondiente a cada unidad de membrana se han

considerado las siguientes hipdtesis.

Todos los componentes pueden permear.

La permeabilidad de cada componente en la mezcla es el mismo que el del gas puro, y es

independiente de la presion.

Se considera despreciable la caida de presion de las corrientes de alimentacion y permeado

a lo largo del patron de flujo.

Se adopta la misma presion de operacion para todas las etapas de membrana, y es una

variable de operacion.
Se adopta flujo piston en ambos lados de la membrana.
Todas las membranas operan en condiciones isotérmicas.

La velocidad de transferencia de materia de los componentes de la mezcla se representa

mediante la ley de Fick, como primera aproximacion del modelo de solucién-difusion.
Se adopta disposicion de flujo contra-corriente

Basados en las hipdtesis adoptadas y que son ampliamente consideradas por otros autores

(Chowdhury, 2012; Hussain et al., 2015; Hussain and Hagg, 2010; Khalilpour et al., 2015; Qi and

Henson, 2000; Zhai and Rubin, 2013), se propone el modelo matematico que se describe a

continuacion.




3.3.2 MODELO DEL PROCESO DE MEMBRANAS CONTRA-CORRIENTE

En la Figura 3.3 se presenta un diagrama esquematico de una etapa de membrana operando
en flujo contracorriente. La nomenclatura usada en el presente modelo se ilustraen las Figura 3.2y

Figura 3.3.

F:,:“ TCR'_:{::.t
'I'C'TF inl g
$ HEs
'I HTAg
|

Figura 3.3 Representacion esquematica de la etapa S de membranas

Realizando un balance de materia unidimensional en estado estacionario para el
componente i en un diferencial de area dMA de una etapa de membrana, la ecuacion diferencial

ordinaria (ODE, de sus siglas en inglés) Ec. (3.1) se puede escribir:

FR 'X-R
—-d dMA: =& .(pH xR _pL.XiP) (3.1)
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La ODE (3.1) se discretiza aplicando el método de diferencias finitas hacia atras (BFDM,
por sus siglas en inglés), resultando en un conjunto de ecuaciones algebraicas representadas por las

Ecs. (3.2) y (3.3).

1(J-1 + -

2 ( ) ( Fj',qs X. js T FJT—ZS |R1+zs) G- ( i+s "X, J+lS PJEfls | J+15) 0. J=Lvs 42
1 (J-1 + +

2 MA ) (Fj?s .S -4 Fjils IJ+18 3 FJF:25 'J+25) (3.3)

Sgi '(ijz.s i,j+2.5 lelzs Ij+25) 0, j=1 ...,1-2,Vs
donde el subindice “j” representa los puntos de discretizacion del dominio espacial y el subindice

“s” indica una etapa particular de membrana.

Compresores
La potencia Wg requerida para comprimir la alimentacion al proceso se estima por la Ec.
(3.4):

y-1
F HY\
WF:F_.(LJ.R.TL. (P_j i (3.4)
e \r—-1 P

donde la relacion entre Py T est4 dada por la Ec. (3.5):

1y

TH PH 7
T o (F] (3.)

La potencia Ws requerida para comprimir la corriente de permeado en cada etapa s se
estima por las Ec. (3.6) y (3.7):

_ o
P H\
WS:F_S.(L:J.R.TL. (%jy ~1{, s= SI (3.6)
Ne \V—
-1
FP_FP,nI’ H =
Wsz( s s )( 71 R.T.. (%)y ~1| s= SII, SIV (3.7)
e V=

La potencia Wcozcomp total requerida para comprimir la corriente rica en CO, hasta la
presion necesaria para su posterior transporte por tuberias se computa por la Ec. (3.8), en términos
de potencia requerida por el compresor -calculada por la Ec. (3.9) desde 0.1 a 7.38 MPa- y la

potencia requerida por la bomba -calculada por la Ec. (3.10) desde 7.38 hasta 15 MPa-:
W —WCO c WCO2 b (3.8)

CO, Comp




y-1

Weo, o === 4 JR-TL-{CR7—1}, s= SlI, SllI, SIV
e (3.9)
CR — [ I:>(:u'[—off ]NS
I:)initial
donde Ns es el nimero de etapas de compresion.
Z(FSP _ FSP,I’)
Weo, p = =——————(Pyoas — Puor )» 5= SII, SHI, SIV (3.10)
yls
La potencia WE recuperada en el expansor E se calcula con la Ec. (3.11):
Z FSR,nr . 7-1
W, == [ /4 j.R.TL. 1_(P_HJ7 , s=SlI, ... SIV (3.11)
e V= P

Area de transferencia de calor
El area de transferencia necesaria para remover el calor generado en la compresion de la
alimentacion (HTAg) y la corriente de permeado en una etapa s (HTAs) se estiman por las Ecs.
(3.12) y (3.13), respectivamente:
RV cgt (TS o —T o)

(3.12)
U-LMTD,

HTA. =

FSCW 'ng X (TSCW,out -T cw,in)
U-AT,

HTA = , s=3SI,SllI, SIV (3.13)

Para los intercambiadores de calor que se encuentran fijos en la superestructura, la

correspondiente fuerza impulsora AT, se computa por la diferencia media logaritmica de

temperatura (LMTD, de sus siglas en inglés), la que esta dada por las Ecs. (3.14) y (3.15):
(T H _TFCW,OUt ) _(T L _TCW,in )

LMTD; = G (3.14)
F
Inm
H T CW,ut) _ L _ g CWiin
LMTD, = (-1 (T 1) s =Sl (3.15)

(T H _-I—SCW out ) !

In (TL _TCW,in)
Para los intercambiadores involucrados en las etapas candidatas, la fuerza impulsora

correspondiente ATS* se aproxima por la correlacion propuesta por (Chen, 1987) que se expresa

como sigue:
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:[0_5.(1-»4 _TSCW,out).(TL _TCW,in)+((TH _TSCW,out)+(TL _Tcw,in)ﬂ;s = SII, SIV
(3.16)

Balances de materia
El caudal de flujo y composicién a la entrada de cada etapa se determina por los balances

de materia global y por componentes dados por las Ec. (3.17) hasta la Ec. (3.24) :

Ry =F"+(Ry +F5 )+ (Fa +F) (3.17)
FS'I:I Fst_FsT’m (3.18)
Fan = (F —Fo )+ Ry (3.19)
Fav =(Fa —Fa™ )+ (R —Fi™) (3.20)
R X = FFox (RS X + RS X )+ (R e + Ry Xy ) (3.21)
I:5|F| |5|| FR ‘, _FsTynr'XiF,{s’?r (3.22)
P X = (F X —Fa "X )+ Fav - Xa (3.23)
Féy o = (Rt - Xon = Fan™ - )+ (Rl Xl —F&i™ - X750 ) (3.24)

Los balances de materia global y por componentes en cada etapa s estan dados por la Ec.
(3.25) y (3.26):

F =F +F% s=SI..SIV (3.25)

Fooxs=F X +F x5, s=5..SIV (3.26)

Balances de energia

Los balances de energia en los intercambiadores de calor se detallan en las Ec. (3.27) a
(3.29):
R ot (TSt TV = FF e (TH -T") (3.27)

FSCW -C;W .(-I-SCW,out _TCW,in) FSP -Cg .(TH _-I-L), s=SI (3.28)

FOW .o .(TSCW,out _TCW,in):(FSP . FSP,nr).Cg -(TH —TL), s =SIlI, SIV (3.29)




Restricciones de conectividad
Los caudales de entrada y salida y composicion de las principales corrientes se relacionan a
través de las siguientes restricciones para conectar las unidades del proceso involucradas en el

modelo de la superestructura:

FF =FF
° J'S}, j=1 s=SI, ... ,SIV

FsP = FjF,’s (3.30)
FE=F%, j=J, s=SI, ..,SIV

XiFs :XiFjS . )

L o 1=CO,N,, j=1 s=SI, ... SIV

Xis =Xijs (3.31)
Xil,?S :Xi'?j,S’ I=C021N21 J=\]1 S:SI, ,SIV

Variables de performance
La recuperacién y concentracion de CO, deseadas, a partir de ahora llamadas Rco, Y Xcoz,
respectivamente, se calculan por las Ecs. (3.32) y (3.33):
SR
_s

R=—"—r—"r—
FsF 'Xi',:S

ZS:( FSP,nr . XPi,‘nsr )
Xi = Z FSP,nr ’

El area total de membranas TMA se calcula con la Ec. (3.34) y el area total de transferencia
de calor THTA con la Ec. (3.35):

, i=C0,, s=Sll, SllI, SIV (3.32)

i=CO,, s=Sll, SllI, SIV (3.33)

TMA:ZMAS, s=SlI, ... ,SIV (3.34)
THTA=HTA +ZHTAS, s=SI, ... ,SIV (3.35)
S
La potencia total requerida TW se calcula como sigue:
TW =We +Weo, comp +ZWS, s=SI, SllI, SIV (3.36)

Entonces, la potencia total neta TNW esta dada por:

TNW =TW -W_ (3.37)
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3.3.3 MODELO DE COSTO

La Tabla 3.1 incluye las expresiones utilizadas para estimar el costo de los diferentes
componentes del proceso involucrados en el modelo de la superestructura.

El modelo de costo utilizado es similar al reportado por otros autores (Van Der Sluijs et al.,
1992; Zhai and Rubin, 2011; Zhao et al., 2010). Considerando los costos de capital a través de la
Ec. (3.44) donde se incluyen los costos por membrana, marco, compresor, expansor e
intercambiador de calor [Ecs. (3.38) a (3.42)], y costos de operacion y mantenimiento (O&M) [Ec.
(3.47)].

Tabla 3.1 Estimacion de costos de inversion, operacion y mantenimiento (Van Der Sluijs et al., 1992; Zhai

and Rubin, 2011; Zhao et al., 2010)

Férmula para estimacion Item u. Ec.
l,, =k, -TMA Moédulo de membrana $  (3.38)
0.7
e =10°-K, (%j Marco de membrana $ (3.39)
2000

I, =1.341-k,- | W + > W, [+Kk, -W. “Mqg.,

¢ : ( F Zs: sj 4. c e, Compresores $ (3.40)
s =3I, S, SIV

lc =k -F,-We Expansor $ (3.41)
l e =Ks-THTA Intercambiador de calor $ (3.42)
Cov =lu+lye HlcHlc+1e Costo de Inversion $ (3.43)
CAPEX =CRF x(1+k,)xC,, Costo de capital total $lafio  (3.44)

Costos de operacion
Coan =KX (Iy + 1y ) ko x (I + 1z +1,) _ _p Y $/afio  (3.45)
mantenimiento

EC =k, xTNW Costo de la energia $/afio  (3.46)

Costo total de operaciéon
OPEX =C,,, +EC e Sfafio  (347)
y mantenimiento

TAC =CAPEX +OPEX Costo total anual $/afio  (3.48)




3.3.4 DEFINICION DEL PROBLEMA DE OPTIMIZACION

El modelo propuesto se utiliza para determinar simultdneamente las condiciones de
operacion optimas, el nuimero éptimo de etapas de membranas, y el tamafio 6ptimo de las unidades
del proceso que minimizan el costo total anual -funcion objetivo dada por la Ec. (3.48)-;
satisfaciendo a la vez las especificaciones de recuperacion y concentracién de CO, -ambas en el
rango de 90 a 98 %-. Formalmente, el problema de optimizacion propuesto se puede expresar

matematicamente como sigue:

Minimizar TAC
s.a.
h,,(x)=0, Vm
g,(x)<0, ¥n
R=P;
X =P

donde TAC es el costo total anual calculado por la Ec. (3.48), x es el vector de las variables de
decision del modelo, hy,(X) se refiere a las restricciones de igualdad (balances de materia y energia,
especificaciones de disefio, y expresiones de costo) y gn(X) se refiere a las restricciones de
desigualdad, las que se utilizan, por ejemplo, para imponer cotas superiores e inferiores en algunas
variables de operacion criticas. Pr y Px se refieren a los valores deseados de recuperacion y
concentracion de CO,, respectivamente, los cuales se varian paramétricamente en cada corrida de

optimizacion; ambos en el rango de 90 a 98 %.

Como resultado, el problema de optimizacion provee:
e TAC minimo y su distribucion entre CAPEX y OPEX.
e Numero Optimo de etapas de membranas.
e Valores Optimos de temperatura, presion, composicion y caudales de flujo
de todas las corrientes.
e Valor 6ptimo de area de membrana requerida en cada etapa s.
e Valor éptimo de potencia requerida en cada etapa s.
e Valor 6ptimo de area de transferencia de calor (HTA) de todas las unidades

de proceso.
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3.3.5 CONSIDERACIONES PARA LA SELECCION DEL TIPO DE MODELO MATEMATICO:

FORMULACION NLP VERsuUs MINLP

Desde el punto de vista matematico, la sintesis y disefio 6ptimo de cualquier proceso
involucra decisiones discretas y continuas, y generalmente se representa por un programa mixto
entero no lineal (MINLP) en vez de formular un programa no lineal (NLP). En los modelos
MINLP se pueden usar variables binarias para modelar una gran variedad de condiciones légicas;
por ejemplo:

Q) pueden utilizarse para modelar costos fijos k, cuando se calculan de la forma
representada por la Ec. (3.49):
C =k, +k, - (MA,)" (3.49)

Si los trade-offs presentes en la funcion objetivo requieren remover la etapa Sll de la
superestructura, entonces su tamafio (MAs;) seré cero pero la Ec. (3.49) va a seguir computando k,
como costo, lo cual no es correcto. Para sobrellevar esto, puede usarse una variable binaria ys); que
denote la no-existencia (ysy = 0 cuando MAg; = 0) o existencia (ys; = 1 cuando MAg; > 0),

resultando en el siguiente grupo de restricciones:

C =k, x Yg +k, x(MA, )n (3.50)
MA, <M xy, (3.51)
M’%” 2 N X yS” (3'52)

donde M en la Ec. (3.51) es un valor positivo grande y N en la Ec. (3.52) es un valor positivo
pequefio.

De este modo, si MAg), = 0, entonces las restricciones Ecs. (3.51) y (3.52) acttan en forma
conjunta provocando que ys;; = 0, resultando en consecuencia que el costo C computado por la Ec.
(3.50) sea cero. Por el contrario, cuando MAg), > 0, las restricciones Ecs. (3.51) y (3.52) obligan
aque ys; =1, y el valor correcto de k, se computa por la Ec. (3.50).

(i) Las variables binarias se utilizan ampliamente para proponer diferentes restricciones

I6gicas entre dos 0 méas unidades de procesos. Ademas, por medio de la proposicion de




restricciones similares a las Ecs.(3.51) y (3.52), resultan Utiles para anular flujos
cuando las unidades de proceso asociadas son removidas de la superestructura.

Los modelos MINLP generalmente son mas dificiles de resolver y méas “costosos” desde el
punto de vista computacional que los modelos NLP, debido a que combinan las dificultades de los
modelos mixtos enteros (MIP) con las de los modelos NLP.

Sobre esta base se desarrollé un andlisis profundo en la etapa de modelado buscando
estimar la factibilidad de utilizar un modelo del tipo NLP en vez de un modelo del tipo MINLP
para resolver el problema de optimizacion definido en la seccion 3.3.4.

De acuerdo con el modelo de costos presentado (Tabla 3.1), se puede apreciar que las
ecuaciones para el calculo del costo de inversion correspondiente a todas las unidades de proceso
no requieren la eliminacion de ninguna constante (costo fijo) en caso que las etapas candidatas
sean removidas de la superestructura. Por lo tanto, no es necesario el uso de variables binarias para
el computo de costos.

Otro aspecto determinante a la hora de seleccionar el tipo de modelo a utilizar es el modo
en que la formulacion NLP manipula las restricciones para el caso en que se requiera realizar la
remocion de la(s) etapa(s) candidata(s) (Sl y/o SIV) de la superestructura. Se examinaran aqui las
principales restricciones del modelo que podrian implicar algan tipo de inconsistencia matematica
asociada con la remocion de dichas etapas. Se presenta un analisis detallado de lo que ocurre en el
caso de remover la etapa candidata SlI; dicho andlisis es extensivo a la remocion de la etapa SIV.

Una de las restricciones criticas pueden ser aquellas que describen la transferencia de
materia del componente “i”” a lo largo de la etapa de membrana [Ecs. (3.2) y (3.3)]. En el caso que
Sll sea removida, MAg), -y en consecuencia el segundo término de las Ecs. (3.2) y (3.3)- adoptaran
valores nulos (ceros). Entonces, para poder satisfacer ambas restricciones, el primer término de

ambas ecuaciones también debera anularse. Examinando estos términos, puede observarse que si
. F R . .
el caudal de flujo F,, =K, =0, a partir del balance de materia global en la etapa expresado por la

Ec. (3.25) resultara que F, =Ffsu :FJELS” =0 para j=1 hasta J -por las restricciones de

conectividad dada por la Ec. (3.30)-. En base a esto se puede concluir facilmente que no existen

inconsistencias numeéricas involucradas en las Ecs. (3.2) y (3.3) provocadas por la remocién de la
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etapa SlI. Otra de las restricciones criticas puede ser la ecuacion del célculo de la potencia de los
compresores asociados a las etapas candidatas. Si la etapa SII se remueve, no se requiere potencia

para comprimir la corriente de permeado. Esto se verifica en la Ec. (3.7) en la cual la potencia

estimada serd nula (cero) ya que el caudal de flujo asociado es cero ( FSFL =0). Como resultado, de

acuerdo con la Ec. (3.7), cuando se remueve SlI no hay necesidad de incluir ninguna restriccion
I6gica entre Py y P ya que Wy, sera cero. Es importante destacar que, en algunos casos, resulta
necesario controlar ciertas relaciones entre variables criticas (por ej, en este caso entre Py y P, ) por
medio de la introduccion de restricciones adicionales para prevenir, por ejemplo, la division por
cero o evitar que la funcion logaritmo se compute para un valor nulo (cero) o negativo. En los
modelos MINLP, estas inconsistencias se evitan mas facilmente al introducir restricciones logicas
involucrando variables binarias.

De manera analoga, en el caso que se remueva Sll, se puede realizar un analisis similar para

el area de transferencia de calor HTAg); que se calcula por la Ecs. (3.13) y (3.29):

RS gt (T e T (Fh —F&™)-c2-(TH -T")

HTA,, = _ - i
A U-AT,, U-AT,, (3.13) y (3.29)

donde ATS*,, se estima por la aproximacion de Chen (Chen, 1987), dada por la Ec. (3.16)

1
AT =[0.5-AT,- AT, + (AT, +AT,) (3.16)

Debe mencionarse que la aproximacion de Chen es utilizada para calcular la fuerza
impulsora en las etapas candidatas (en vez de la diferencia media logaritmica de temperatura
LMTD) para evitar problemas de convergencia que podrian ocurrir en caso que en algunas
iteraciones AT; = AT, cuando se intenta remover dichas etapas.

Basados en el analisis detallado de arriba, la formulacion NLP es capaz de capturar la
naturaleza estructural del problema de optimizacion presentado, reduciendo la complejidad
computacional de la solucion comparado con un modelo MINLP, y sin pérdida de generalidad. El
modelo NLP propuesto involucra 1239 variables y 1605 restricciones (restricciones de igualdad y
desigualdad) y se implementa en General Algebraic Modeling System (GAMS v23.7) (Brooke et
al., 1992). Se resuelve con CONOPT 3.0 (Drud, 2012), el cual es un algoritmo de optimizacion de
busqueda local basado en el método generalizado del gradiente reducido.




Como se analizé arriba, los valores numéricos de los caudales de flujo y del area de las
membranas correspondientes a las etapas SIl y SIV revelaran si estas etapas son seleccionadas o
removidas de la superestructura, sin introducir inconsistencias numéricas y evitando problemas de
no-convergencia en la etapa de resolucion.

Por otra parte, desde el punto de vista de la optimizacion cabe destacar que debido a la
presencia de términos bilineales (multiplicacién de dos variables de decision) y logaritmos
(restricciones no lineales y no convexas) en el modelo propuesto, asi como el uso de un algoritmo
de optimizacidn local (en vez de uno global) no puede garantizarse que las soluciones obtenidas
sean Optimos globales.

Finalmente, para facilitar la convergencia del modelo debido a la presencia de restricciones
no lineales, que suelen conducir a problemas de convergencia, se propone una metodologia
sistematica simple pero lo suficientemente eficiente para la inicializacién de variables. Esta
consiste en introducir valores iniciales de un nimero de variables “basicas” manualmente,
utilizando a su vez estas variables principales para inicializar de manera automatica y sistematica
las variables restantes, a partir de las restricciones del propio modelo. Esta metodologia permite
reducir significativamente el numero de restricciones infactibles en la primer iteracion del
algoritmo, lo cual facilita la obtencién de una solucidn factible en pocas iteraciones y con ello la

convergencia del modelo a una solucién 6ptima.

3.4 ANALISIS DE RESULTADOS

Como se detallé en la seccion 3.3, el modelo de la superestructura propuesto en la Figura
3.2 se resuelve para minimizar el TAC (costo total anual) para pares de valores especificados de
Rcoz (Recuperacion de CO,) y Xco2 (Concentracion de CO,) en el rango de 90 a 98 %. Los valores
de los parametros del modelo y datos de entrada, como ser las propiedades de las membranas,
especificaciones del gas a tratar y coeficientes de costos se adoptaron de Zhai y Rubin (Zhai and
Rubin, 2011), y se listan en la Tabla 3.2. Las condiciones adoptadas para la corriente de gas
efluente (caudal y composicién) se corresponden con los de una planta de aproximadamente 588
MW(g (550 MWhn).

En las Figura 3.4 a la Figura 3.21 se presentan los resultados 6ptimos de las principales
variables del modelo. A partir de cada una de las figuras se puede obtener el conjunto de los
valores de las variables correspondientes a una solucidén Optima para cada par de valores de

recuperacion y concentracion.
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Tabla 3.2 Valores de pardmetros y datos de entrada para la optimizacion

Parametro, simbolo (unidad) Valor
Caudal de flujo del gas efluente de alimentacion, F~ (mole s™) 22321.43
Concentracion de CO, del gas efluente, XCFOZ (%) 13.00
Temperatura, T- (K) 313.00
Permeancia de CO, de la membrana, & (mole m? s*
0.335
MPa)
Selectividad CO,/N, de la membrana (STP), adimensional 50
Coeficiente global de transferencia de calor, U (W m? K™) 110
Eficiencia de compresores y expansor, nc/ ne (%) 85.00
Eficiencia del compresor de CO2, nc (%) 80.00
Coeficiente adiabatico de compresion, y 1.40
Factor de capacidad, CF (%) 75.00
Factor de recupero de capital, CRF (yr) 0.113
Precio unitario de membrana, k; ($ m™) 50.00
Costo del marco de referencia, k; (M $) 0.238
Costo unitario de compresion, ks ($ hp™) 500.00
Costo unitario de compresion de CO,, ks ($ kW™) 902
Numero de etapas del compresor de CO,, Ns 5
Presiones intermedias en el compresor de CO,, Pgyt-orf (MPQ) 0.24/0.56/1.32/3.12/7.38
Costo unitario del expansor, ks ($ kW™) 500.00
Factor de costo de equipamiento para “housing”, Fp 1.80
Intercambiador de calor de referencia, ks ($ m™) 300
Costos de capital asociados a la instalacion, k; 0.37 (37%)
-Capital de instalaciones generales 10% CAPEX
-Tasas de “Engineering & home office” 10% CAPEX
-Costo de contingencia de proyecto 15% CAPEX
-Costo de contingencia del proceso 2% CAPEX
Valor de la constante utilizada en Cogwm, Ks 0.01 (1% (Im+1mE))
Valor de la constante utilizada en Cognm, Kg 0.036 (3.6% (Ic+lg+lqE))

Costo de electricidad, ko ($ KW-h™) 0.05




Inicialmente, resulta interesante analizar las relaciones de compromiso existentes entre las
variables del problema de optimizacion que nos ocupa. Una de las principales variables de
operacion es la presion en el retenido que no solo afecta a la fuerza impulsora, y en consecuencia la
demanda eléctrica en los compresores, sino también al &rea de las membranas. Ademas de esto, si
se incluye un expansor para recuperar potencia de las corrientes de retenido, la presion de
operacion también se verd alterada, lo que afectard la potencia total neta requerida por el proceso.
Como primera aproximacion, se supone que la presion del permeado es igual a la atmosférica, por
lo que la fuerza impulsora necesaria para la transferencia de materia a través de la membrana
dependera fuertemente del valor que adopte la presion en el retenido. Si bien un valor alto de
presion en el lado del retenido favorece el fendmeno de transporte de materia, incrementando la
fuerza impulsora, resulta en un aumento de la potencia requerida para comprimir los gases desde la
presion atmosférica, y en consecuencia, aumenta tanto el costo de inversion (que es funcion del
nivel de potencia requerido) como el costo de operacion (que es funcion del consumo de energia).
Por el contrario, un aumento de la fuerza impulsora tiende a disminuir el area de membrana,
resultando en un menor costo de inversion. Simultaneamente, un aumento en la presién de retenido
permite incrementar la energia recuperada en el expansor llevando a una disminucién de la
potencia total neta requerida por el proceso, y en consecuencia, del costo de operacién asociado
con el consumo eléctrico. Finalmente, debe notarse que la demanda eléctrica de los compresores,
la potencia recuperada en el expansor, y el &rea de membranas necesaria también dependen en los
caudales de flujo y composiciones de todas las corrientes del proceso, las que a su vez dependen de
los niveles de concentracion y recuperacion deseados.

De los resultados obtenidos se puede observar que el nimero 6ptimo de etapas depende de
Xco2 deseado y es independiente de Rcop. De hecho, los resultados revelan que para Xcoz en el
rango de 90 a 93 % la configuracion dptima involucra 2 etapas y 1 corriente de reciclo (las etapas
Sy SIV fueron removidas de la superestructura, y en consecuencia sus areas asociadas resultaron
nulas, MAg; = MAg)y = 0). En contraste para Xco en el rango de 94 a 96 % las configuraciones
optimas involucran 3 etapas (la etapa SIV fue seleccionada, y la SIl removida, MAs>0 y MAg=

0) y 2 corrientes de reciclo (las corrientes de retenido y permeado de la etapa SIV se recirculan de
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vuelta a la etapa Sl y SllI, respectivamente). Posteriormente, para Xco, de 97 a 98 % la
configuracién optima involucra las 4 etapas propuestas en la superestructura.

A continuacién se presentan tres soluciones representativas que permiten contrastar las
configuraciones 6ptimas obtenidas y advertir sus diferencias, en la Figura 3.19 se presenta la
configuracién obtenida para Xcoz de 92 % Yy Rcoz de 95 % (solucidn representativa de 2 etapas); en
la Figura 3.20 se muestra la configuracion obtenida para Xco2 de 95 % y Rco2 de 95 % (solucion
representativa de 3 etapas); y en la Figura 3.21 la configuracion obtenida para Xco, de 98 % y Rco2
de 95 % (solucion representativa de 4 etapas). Estas configuraciones Gptimas seran comparadas
con configuraciones sub-Gptimas obtenidas variando el nimero de etapas de membranas.

La Figura 3.4 muestra la relacion entre la concentracion Xcoy, recuperacion Reo, y costo
total anual TAC. En la figura se puede apreciar, por ejemplo, la dependencia del TAC con Rco
para un nivel de Xco, dado; andlogamente, la dependencia del TAC con Xco, para un valor fijo de

Rcoz, Y entre los valores de Rcoz Y Xcoz para un TAC dado.
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Figura 3.4 Variacion del costo total anual minimo (TAC) 6ptimo con la recuperacién y concentracion de

CO;




Como era de esperar, de la Figura 3.4 se desprende que el TAC se incrementa con el
aumento de Rco; asi como de Xcop. Para una misma variacion en Rcoz Y Xcog, €l TAC crece mas
rdpidamente con la primera; por ejemplo, si se fija el valor de Xco, en 90 % y se varia Rcoz de 90
a 98 %, el TAC aumenta de 104.181 a 123.154 M$/afio; mientras que fijando Rcozen 90 % y
variando Xco, en el mismo rango el TAC aumenta de 104.181 a 113.508 M$/afio. De manera
similar, para un TAC de 114.000 M$/afio un aumento de Rco, de 90 a 95 % ocasiona una
disminucion de Xco, desde 98 a 90 %. Conjuntamente, de la Figura 3.4 puede obtenerse el TAC
minimo necesario para alcanzar un par Xcoz-Rcoz especifico; por ejemplo si se quiere alcanzar una
concentracion Xco, del 95% Yy una recuperacion Rco, del 90 % el TAC minimo requerido es de
108.979 M$/afio, y para alcanzar un 98 % de ambos no sera menor que 133.642 M$/afio.

En las Figura 3.5 y Figura 3.6 se muestra la contribucién del costo total de inversion
(CAPEX) y el costo total de operacion (OPEX) al TAC, respectivamente. La comparacion de estas
figuras revela que basados en el modelo de costos considerado, aunque ambas contribuciones son

del mismo orden de magnitud, la contribucion del CAPEX es mayor que la del OPEX.
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Figura 3.5 Variacion del costo total de inversion de capital (CAPEX) 6ptimo con Rcoz Y Xco2
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Figura 3.6 Variacion del costo total de operacion (OPEX) 6ptimo con Rco, Y Xcoz

La Figura 3.7 (a) compara la contribucién de los costos del compresor, expansor, y el area
total de membrana (TMA) al CAPEX vy la Figura 3.7 (b) las contribuciones de Cogm Y costo de
energia al OPEX para el rango examinado de Rcoz que resulta de las configuraciones dptimas, con
(i) 2 etapas con 92 % de Xcog, (ii) 3 etapas con 95 % de Xco, Y (iii) 4 etapas con 98 % de Xcoo.
Como se muestra en la Figura 3.7, el mayor contribuyente al CAPEX es el costo de inversion
asociado a los compresores, seguido en orden decreciente por el costo de inversion en membranas
(incluyendo el costo del material de membrana y marco de contencion), expansor y finalmente el
costo de inversién en intercambiadores de calor. Puede apreciarse también que, para Xco, de 98 %
la contribucion relativa de los costos de area y marco de membrana son mucho mayores que el
costo del expansor, el cual se incrementa con el aumento de Rcoy; sin embargo, para niveles de
Xcoz de 95y 92 %, la diferencia de la contribucion de estas unidades de proceso al CAPEX no es

tan pronunciada como para una concentracion del 98 %.
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Figura 3.7 Variacion de la contribucion de los principales contribuyentes de costo al CAPEX (a) y OPEX

(b) con la recuperacion de CO, para concentraciones de CO, de 92, 95y 98 %.

Al comparar las Figura 3.5, Figura 3.8 y Figura 3.11 (incluidas a continuacion), puede
concluirse que por cada valor de Rco, y desde 90 a 96 % Xco, el CAPEX se incrementa (Figura
3.5) s6lo como consecuencia del aumento del tamafio de los compresores (Figura 3.11) siendo que
el TMA disminuye (Figura 3.8); sin embargo, para valores de 97 y 98 % de Xco2, el CAPEX se
incrementa como consecuencia del aumento de tanto TMA asi como por el crecimiento del tamafio
de los compresores. Esto se debe a que el TMA aumenta mas rapidamente que el tamarfio de los
compresores. Comparando las Figura 3.5 y Figura 3.8 puede observarse claramente la misma
dependencia del CAPEX 'y TMA con Xcoz Y Rcoz. Como era de esperar, la Figura 3.7 (b) muestra
que el OPEX esta fuertemente influenciado por el costo de la electricidad (EC) comparado con los

costos de operacion y mantenimiento (Cogm). La Figura 3.8 también muestra que, para un nivel
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dado de Rcop, un incremento de Xco, de 90 a 96 % implica a priori una reduccion imprevista en
TMA de 1.85x10° hasta 1.70x10° m?, pero a expensas de un aumento en la presién de retenido de

0.652 a 0.695 MPa como se muestra en la Figura 3.9.
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Figura 3.8 Variacidn del area total de membrana (TMA) con Reo Y Xcop

Consecuentemente, para aumentar Xco, se debe aumentar la presion de operacion para
lograr la relacién dptima entre el costo total de inversion (compresores, expansor y etapas de
membranas) y los costos de operacion (mantenimiento y operacion). Sin embargo, para alcanzar
Xco2 de 97 y 98 %, el TMA se incrementa significativamente con respecto al valor
correspondiente para Xco, de 96 %, sin tener en cuenta Rcop. Por ejemplo, para un 96 % de Rcogz,
el TMA correspondiente a un 96 % de Xco aumenta de 1.58499x10° m? a 2.15818x10° m? para 97
% de Xcoz, llegando a 2.1305x10° m? para una concentracién de 98 %, lo que representa un
incremento de alrededor del 36 % con respecto al valor correspondiente a Xco, de 96 %. Este
aumento abrupto se corresponde con una marcada disminucion de la presion del retenido desde
0.67225 MPa para 96 % Xco2 a 0.58792 MPa para 97 % y hasta 0.59016 MPa para 98 %, como se

muestra en la Figura 3.9. De acuerdo con los resultados presentados en las Figura 3.8 y Figura 3.9,




las tendencias dptimas de TMA en la presion del retenido cambian cuando se incrementa Xco, de
96 a 97 %. Debe notarse que, sin importar el nivel requerido de Rcoz, un incremento desde 96 a 97
% lleva a un cambio en la configuracion del proceso, siendo que el TAC minimo se logra con 3
etapas para Xco2 96 % (S, SllI, y SIV), y con 4 etapas para Xcoz de 97 % (incorporando la etapa
SII). Sin embargo, las tendencias optimas de TMA y presion de operacion no varian con el
aumento de Xco, desde 93 a 94 %, punto en el cual también se produce un cambio de

configuracién (SI'y SHI para 93 %, y Sl, SlII, y SIV para 94 % de Xcoo).
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Figura 3.9 Variacion de la presion optima en las corrientes de retenido (PH) con | Rcoz Y Xcoz

Resulta interesante analizar los valores y tendencias de la potencia recuperada en el
expansor (We), la potencia requerida por los compresores (TW) y la potencia neta resultante
(TNW); éstas se grafican desde la Figura 3.10 a la Figura 3.12, respectivamente. La comparacion
de las Figura 3.9 y Figura 3.10 revela la misma dependencia de la presion de operacion y la
potencia recuperada en el expansor con Xco, Y Reoz. Para una Xco dada, la potencia recuperada
en el expansor crece con el aumento de Rco, como consecuencia del aumento de la presion, a pesar

de la disminucion del caudal de retenido que atraviesa el expansor, como se muestra en la Figura
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3.13. Ademas, si Xco, se incrementa de 90 a 96 % para un valor fijo de Rcop, la potencia
recuperada se incrementa como consecuencia de la presion de operacion y del aumento caudal de
flujo expandido (Figura 3.9 y Figura 3.13). Pero si Xco2 Se incrementa de 96 a 97 % para una Rcop
fija, la potencia recuperada decrece como consecuencia de la disminucion de la presion de
operacion, mientras que el caudal de flujo expandido aumenta. Aunque los valores resultantes de
la presion de operacion para Xcop de 97 y 98 % son los mas bajos, los valores de potencia total
requerida por los compresores no son los menores debido a que estos niveles de Xco, requieren
comprimir un volumen mayor de permeado para alcanzar los niveles de Rco, deseados, como se

detalla en la Figura 3.14.
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Figura 3.10 Variacion de la potencia recuperada en el expansor (Wg) 6ptima con Reo, Y Xcoz
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Figura 3.12 Variacion de la potencia neta total (TNW) 6ptima con Reo, Y Xcoz
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Figura 3.13 Variacion del caudal 6ptimo de retenido expandido en el expansor con Rcoz Y Xco2
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Figura 3.14 Variacion del caudal total 6ptimo de permeado comprimido con Reo, Y Xcoz

Finalmente, desde la Figura 3.15 a la Figura 3.18 se presentan los valores 6ptimos de CO,

en las corrientes de permeado asi como el area total de intercambio de calor (THAT)




correspondientes, con lo que se completa la solucion dptima para cada par de valores de

concentracion y recuperacion.
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Figura 3.15 Variacion de la concentracion 6ptima de CO, en la corriente de permeado ( XCPOZ,S ) en las etapas

Sl y Slll con la recuperacién y concentracion de CO, (conc. de CO, de 90 a 93 %, 2 etapas).
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Figura 3.16 Variacion de la concentracion 6ptima de CO, en el permeado (Xgozys) en las etapas SI, Sl y

SIV con la recuperacion y concentracion de CO, (conc. de CO, de 94 a 96 %, 3 etapas).
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Figura 3.17 Variacion de la concentracion 6ptima de CO, en el permeado ( Xgobs ) en todas las etapas con la

recuperacién y concentracion de CO, (conc. de CO, 97 y 98 %, 4 etapas).
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3.4.1 CONFIGURACIONES OPTIMAS VERSUS CONFIGURACIONES SUB-OPTIMAS

En la seccion previa se discutieron las soluciones Optimas obtenidas para los pares
Xco2-Rcoz en el rango de 90 a 98 % en término del numero de etapas de membranas, tamafios,
condiciones de operacion y costo total anual (inversion de capital y costos operativos). Los
resultados revelan que el nimero 6ptimo de etapas depende de las especificaciones de disefio,
particularmente del nivel de Xcoz requerido. Independientemente del valor de Rco, deseado para
niveles de Xco2 de 90 a 93 % una configuracion de 2 etapas resultd ser la dptima; mientras que
para el rango de concentraciones de 94 a 96 % resultan 3 etapas; y 4 etapas para concentraciones de
97 y 98 %. Asi, resulta interesante ver como las soluciones 6ptimas varian cuando el problema de
optimizacion se resuelve para un nimero de etapas fijo diferente del éptimo, considerando las
mismas especificaciones de disefio (especificaciones de alimentacion, niveles de Xco2 ¥ Rco2).
Precisamente, en la siguiente seccidon la solucion 6ptima de 4 etapas obtenida (representada en la
Figura 3.21) se compara con las soluciones (sub)6ptimas que se obtienen al fijar 3 y 2 etapas en la
superestructura. Debe mencionarse que es posible obtener las soluciones sub-dptimas gracias a la
robustez del modelo propuesto. Las soluciones sub-éptimas se obtienen asignandole valor cero al

caudal de las corrientes de alimentacion de las etapas que se remueven, antes de realizar la

optimizacion.
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Figura 3.19 Solucidn 6ptima obtenida para 95 % de recuperacion de CO, y 92 % de concentracion de CO,

(2 etapas)
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Figura 3.21 Solucidon 6ptima obtenida para 95 % de recuperacion de CO, y 98 % de concentracion de CO;

(4 etapas)




3.4.1.1 COMPARACION ENTRE LA SOLUCION OPTIMA (4 ETAPAS) Y SOLUCIONES

SUB-OPTIMAS (3 Y 2 ETAPAS) PARA 95 % DE Rco2 Y 98% Xco2

La influencia del nimero de etapas puede analizarse en detalle al comparar los resultados
obtenidos para la solucion optima (4 etapas, Figura 3.21) con las soluciones sub-6ptimas obtenidas
al fijar 3 etapas (Figura 3.22) y 2 etapas (Figura 3.23) en el modelo de la superestructura del
proceso. En la Tabla 3.3 se comparan las tres configuraciones en término de las principales
variables del modelo (TMA, HTA, TNW, TAC, CAPEX, y OPEX). Puede observarse que el TAC
minimo se incrementa con la disminucion del numero de etapas como consecuencia del aumento
del OPEX, el cual es dominado principalmente por TNW el cual a su vez depende fuertemente en
la presion alta del proceso. El valor del TAC para la configuracion 6ptima es 7.95 % mas bajo que
el de la configuracion sub-Optima de 3 etapas (123.54 vs. 134.22 M$/afio). Esto se debe a que el
costo operativo es 16.35 % menor que el de la solucion sub-6ptima (56.55 vs. 67.61 M$/afio) como
consecuencia de un descenso significativo de 17.38 % del TNW (176.035 vs. 206.626 MW)
debido a una menor presion de operacién (0.582 vs. 0.706 MPa). En contraposicion, el CAPEX
calculado para la solucion 6ptima es sélo 0.565 % mas alto que el de la solucidn sub-6ptima (66.99
vs. 66.61 M$/afio). Puede apreciarse que para la solucion éptima se requiere un area de membrana
mucho mayor (2082164.65 vs. 1389645.09 m?) pero ésta se compensa con el area total de
transferencia de calor, potencia total requerida por los compresores, y potencia recuperada en el
expansor, los cuales son, respectivamente, 10.60 % (36382.26054 vs. 32523.82854 m?), 13.14 %
(320.426 vs. 278.310 MW), y 10.13 % (113.800 vs. 102.272 MW) mayores en la solucion

sub-6ptima que en la 6ptima.
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Figura 3.22 Configuracion de la solucion sub-6ptima obtenida para 95 % de recuperacién de CO, y 98 % de

concentracion (3 etapas).
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Figura 3.23 Configuracion de la solucion sub-6ptima obtenida para 95 % de recuperacion de CO, y 98 % de

concentracion (2 etapas).

La causa de las diferencias entre ambas soluciones se explica en funcién de los grados de

libertad asociados al problema de optimizacion resuelto en cada caso. Los resultados revelan que




las posibilidades para distribuir eficientemente los caudales de flujo, composiciones, y presiones
son reducidos significativamente cuando se elimina la etapa Sl de la superestructura. Por ejemplo,
por un lado encontramos que el caudal de flujo total de permeado comprimido en la configuracion
Optima (Figura 3.21) es 7.33 % maés bajo que el correspondiente en la solucion sub-6ptima (Figura
3.22). Esta reduccion asociada a una menor presion de operacion contribuye al descenso de la
potencia total requerida por los compresores en la configuracidn éptima. Por el contrario, como las
especificaciones del proceso requieren el mismo caudal de retenido atravesando el expansor en
ambos casos, la potencia recuperada en la Figura 3.21 es menor que en la Figura 3.22 ya que solo
depende de la presion de operacion, la cual es menor en la configuracion éptima. Estas dos
particularidades determinan que la TNW resultante de la configuracion optima (Figura 3.21) sea
mucho menor que el de la configuracion sub-0ptima con 3 etapas (Figura 3.22).

Debe notarse que la tendencia que seguira la solucion 6ptima dependera del peso relativo
del costo de cada item considerado en la formulacion del TAC que se minimiza; en este caso tiende
a disminuir la presion de retenido a expensas del incremento del area total de membranas, porque
un incremento en el costo operativo es mucho mas significativo que un incremento en el costo de
inversion. Esta relacion de compromiso se vuelve evidente al comparar las condiciones operativas
y los tamafios de la etapa SllI, donde se obtiene la corriente rica en CO; del proceso. La etapa SlliI
en la Figura 3.21 trata una corriente con menor caudal de flujo y mayor concentracién de CO; que
en la Figura 3.22 (3405.58 vs. 13769.37 mol/s y 84.03 vs. 61.20%, respectivamente) empleando
mayor &rea de membrana (34737.13 vs. 27653.06 m?) pero operando a menor presién (0.582 vs.
0.715 MPa). Ademas, en la etapa SllI, la mayor composicion de CO, resultante y la menor presion
de operacion determinan una mayor fuerza impulsora a la entrada de la etapa en la Figura 3.21
(0.38605 MPa) que en la Figura 3.22 (0.332965 MPa). En oposicion, la etapa Sl de la Figura 3.21
trata una corriente con un caudal ligeramente mayor y con una concentracion de CO, ligeramente
menor que el que se verifica en la Figura 3.22 (28951.80 vs. 28637.87 mol/s 'y 12.66 vs. 14.63 %,
respectivamente) usando un area de membrana mucho menor (2708.71 vs. 1276058.30 m?).
Incluso, en la etapa SI una mayor composicion de CO, resultante pero una presion de operacion
menor establece una menor fuerza impulsora a la entrada de la etapa en Figura 3.21 (0.01284 MPa)

que en la Figura 3.22 (0.05676 MPa).
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Tabla 3.3 Comparacion de configuraciones dptimas y sub-dptimas

Variable Configuracion Configuracion Configuracion
Optima sub-6ptima sub-6ptima
(4 etapas, Figura (3 etapas, Figura (2 etapas, Figura
3.21) 3.22) 3.23)
TAC (M$/afo) 123.54 134.22 136.93
Inversion total (M$/afio) 66.99 66.61 67.56
Costo operativo total (M$/afio) 56.55 67.61 69.37
Potencia total (MW) 278.310 320.426 325.974
Potencia recuperada en el 102.272 113.800 114.55
expansor (MW)
Potencia total neta (MW) 176.035 206.626 211.416
Avrea total de membrana (m?) 2082164.65 1389645.09 1415254.71
Area total de intercambio de 32523.82 36382.26 37001.73
calor (m?)
Caudal total de permeado 12828.82 13769.37 14169.51
comprimido (mol/s)
Presion alta de operacion (MPa) 0.586 0.706 0.715
NuUmero de iteraciones 38 7 5
Tiempo de CPU (s) 0.062 0.046 0.044

Basados en las Figura 3.21, Figura 3.23 y Tabla 3.3, se puede realizar una comparacion

similar entre la configuraciéon 6ptima de 4 etapas con la configuracion sub-Optima de 2 etapas,

donde las diferencias son mas evidentes que la comparacién previa (4 vs. 3 etapas). El TAC para 4

etapas es 10.85 % menor que el de 2 etapas (123.54 vs. 136.93 M$/afio) ya que tanto el OPEX

como el CAPEX son menores 22.65 % (56.55 vs. 69.37 M$/afio) y 0.86 % (66.99 vs. 67.56

M#$/afio), respectivamente. La potencia total neta requerida por las 4 etapas es también menor en

un 20.10 % comparada con la de 2 etapas (176.035 vs. 211.416 MW) mientras que el &rea total de

membrana es significativamente mayor, un 30.03 % mas que el de 2 etapas (2082164.65 vs.

1415254.71 m?), pero la configuracién 6ptima requiere un &rea total de transferencia de calor un

13.76 % menor (32523.82 vs. 37001.73 m?).




3.4.2 COMPARACION DE LAS SOLUCIONES OBTENIDAS CON RESULTADOS

REPORTADOS EN LA LITERATURA

Finalmente, se contrastan las soluciones obtenidas con el modelo de optimizacion con
resultados recientemente publicados por otros autores. Primeramente, se utilizaron con propositos
de comparacion los resultados reportados por (Zhai and Rubin, 2011), los cuales fueron obtenidos
por medio de simulaciones en contraste con un algoritmo de optimizacién simultanea. Los autores
investigaron la performance de un sistema de dos etapas en cascada con reciclo Figura 3.24 (a) y
un sistema de dos etapas/dos trenes considerando “air-sweep” Figura 3.24 (b). En la

se confrontan las soluciones en términos de las principales variables (TAC, TMA, y TNP)
para las mismas especificaciones de disefio (especificaciones de alimentacion y Rco, deseada).
Como se muestra, para estas condiciones la solucion optima obtenida por el modelo propuesto
involucra 3 etapas de membrana en lugar de 2 como reportan Zhai y Rubin (Zhai and Rubin, 2011)
e involucra dos corrientes de reciclo en vez de una: el permeado y el retenido de la tercer etapa se

recirculan hacia las segunda y primer etapa, respectivamente.

Tabla 3.4 Comparacion de los resultados de optimizacion con resultados reportados (500 m*/s caudal de

alimentacion, 13 % concentracion de CO,, 90 % de recuperacion de CO,)

Este . . . .
trabajo Zhai y Rubin (Zhai and Rubin, 2011)
Sistema de dos
Sistema de dos etapas etap_as/ dos tre‘r]e?,
considerando “air
sweep”’

Numero de etapas 3 2 2
Concentracion de CO;,
(%) 95 95 98
TMA (m*/(tncoz/h)) 3510.1 3808 3766
TNP (kWh/tncoy) 373.6 399 265
TAC ($/tncor) 40.10 45.6 32.7
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Figura 3.24 Configuraciones de membranas estudiadas por Zhai y Rubin (Zhai and Rubin, 2011): (a) Dos

etapas con reciclo de permeado y (b) Dos etapas/dos trenes considerando “air sweep .

El costo total fue un 13 % menor que del sistema de dos etapas (40.10 vs. 45.6 $/tncoy)
requiriendo una TNP menor (373.6 vs. 399 kWh/tnco,) ademas de un TMA menor (3510.13 vs.
3808 m?/(tncoz/h)) . En cambio, al comparar con el sistema que incluye “air-sweep el costo total
fue 13 % mayor (40.10 vs. 32.7 $/tncoy) requiriendo menos TMA (3510.13 vs. 3766 m%/(tncoz/h))
pero mas TNP (373.6 vs. 265 kWh/tncoy).

A continuacion, las soluciones del modelo de optimizacion fueron comparadas con
procesos de absorcion quimica con MEA en funcion del concepto de potencia equivalente. Es
decir, para una comparacion apropiada, se utiliza la potencia equivalente asociada a la energia
extraida a partir del vapor de baja presion requerida para regenerar la amina. Esta ha sido
ampliamente utilizada para contrastar con la potencia eléctrica requerida por el sistema de

membranas multi-etapas (Abu-Zahra et al., 2007; Arias et al., 2016; Dugas, 2006; Mletzko et al.,




2016; Mores et al., 2014; Oexmann et al., 2008; Panahi and Skogestad, 2011). Existen diversas
maneras de computar la potencia equivalente, basandose en modelos simplificados o rigurosos,

dependiendo del grado de detalle utilizado para modelar cada unidad de proceso. Las formulas

maés utilizadas se listan en Tabla 3.5.

Tabla 3.5 Férmulas utilizadas para estimar la potencia equivalente de los procesos de captura de CO, por

absorcién quimica con aminas.

Formula Referencia

A
= ——— (3.53)

8cap 77 net, ref

An denota penalidad de eficiencia promedio entre la eficiencia neta del
proceso con CCS y el proceso de referencia. ecap7netret €S la cantidad
especifica de CO, capturada por kW-h de energia (neta) generada.

WEq = Ueff 77Carnot mCO2
T,

=1-— Cond

arnot 54
TTcarmot T (3.54)

W,

(Mletzko et al.,
2016)

(Oexmann et
N4 =0.7855+0.01485P,, al., 2008)

nest Y fcamot SON las eficiencias efectiva y de Carnot, resp. Tcong €S la
temperatura del condensador en el ciclo de potencia de vapor de agua.
Texe €S la temperatura del vapor extraido.

WEq =My, Ahgip (3.55)
Mex: € el vapor exstraido de las turbinas de vapor. (Mores etal.,
Ahstip es el cambio de entalpia enthalpy considerando la evolucion 2014)
isentrépica y eficiencia de expansién actuales.

T,
Weq =Quep (1—1. ilo]ﬂ (3.56) (Panahi and

reb

_ _ Skogestad,

Qreb Y Tren Se refieren a la carga de calor y tempreratura necesarias para la 2011)

regeneracion de la amina, respectivamente.

En la

Tabla 3.6 se compara la potencia equivalente eléctrica reportada por otros autores para
plantas de potencia y soluciones acuosas de amina con la potencia eléctrica calculada para el
sistema de membranas multi-etapas investigado. Puede observarse que el proceso de captura de
CO, basado en membranas es competitivo con los procesos de absorcidén quimica con aminas para

las propiedades de membranas consideradas en este trabajo.
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Tabla 3.6 Comparacion del requerimiento de potencia entre sistemas de captura de CO, basados en

membranas y por absorcion quimica con aminas (90 % de recuperacion de CO,)

Potencia eléctrica equivalente

Mletzko y Oexmann y Mores y Mores y Este trabajo

otros con otros con otros con otros con

Ec.(3.53) Ec.(3.54) Ec.(3.55) Ec.(3.56)
Tipo de planta NGCC Comb. de NGCC NGCC Comb. de

carbén carbén

Tipo de amina K,CO,/PZ MEA MEA - -
Presion final (Bar) 110 110 140 140 110 150
Potencia (GJ/tncoy) 1.37 1.04-1.3 1.54 1.38 136 1.38

3.5 CAsODEESTUDIO: COMPARACION DE LA PERFORMANCE ENTRE LOS PROCESOS
RPSA Y MEMBRANAS PARA LA CAPTURA DE CO; DE LOS GASES EFLUENTES DE

UNA PLANTA DE POTENCIA DE 100 MW._.

Con el fin de comparar el desempefio de los sistemas de membranas para la captura de CO,
a partir de gases efluentes se aplicé esta tecnologia al caso del tratamiento de los gases efluentes de
una planta de combustion de 100 MW, como se hizo en el capitulo anterior con el proceso RPSA.

La configuracidn optima asi como las condiciones de operacidn resultantes se presentan en
la Figura 3.25.

La principal diferencia de este proceso con el de captura por RPSA radica en la
concentracion y recuperacion logradas. La concentracion alcanzada por el primero (RPSA) en la
corriente ricaen CO; es del 49.10 % y la recuperacion global del 60.64 %, todo esto utilizando una
potencia especifica de 9.97 GJ/tncoz, mientras que la solucion presentada por el sistema de
membranas alcanza una concentracion del 95.00 % y una recuperacion del 90.00 % empleando
potencia especifica mucho menor igual a 0.93 GJ/tnco, sin tener en cuenta la potencia necesaria
para comprimir el CO, para su transporte y almacenamiento, ya que en el proceso RPSA tampoco

fue considerada. No obstante, en caso de incluir la potencia necesaria para comprimir la corriente




rica en CO,, la potencia especifica aumenta a 1.27 GJ/tnco, siendo ain muy inferior al valor

requerido por el RPSA para realizar una separacion mucho mas pobre.
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Figura 3.25 Configuracién 6ptima de membranas para el tratamiento de gases efluentes de una planta de

100 MWg.

Al comparar ambas tecnologias para un mismo caso de estudio queda en evidencia la
superioridad del sistema de membranas para la separacion de CO; ya que no solo consume menos
potencia por cada tonelada de CO, sino que la separacién es mucho mas eficiente en términos de
recuperacion y concentracion de la corriente final lograda.

En base a esto, se decide combinar Unicamente el proceso de membranas con el de
absorcion quimica con aminas con el objetivo de investigar procesos hibridos para la captura de

CO..

3.6 CONCLUSIONES

En este capitulo se analizo la optimizacion de una red de membranas multiple-etapas para
la captura de CO, a partir de una planta de potencia de carbon. La aplicacion de programacion
matematica y optimizacion basada en el uso de superestructuras ha sido satisfactoria para el disefio
de sistemas de membranas multiple-etapas para la captura de CO,, con el objetivo de determinar
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sistematicamente el nimero Optimo de etapas de membranas con sus correspondientes areas,
requerimientos de potencia, ubicacion de corrientes de reciclo y condiciones de operacion que
satisfagan los pares deseados de recuperacion y concentracion de CO, en el rango de 90 a 98 %
con un minimo costo total anual. Se model6 una superestructura que incluye varias
configuraciones alternativas candidatas segin un modelo de programacion no lineal (NLP); el cual
se utiliz6 para investigar como los rangos de valores de las especificaciones y restricciones a la
funcion objetivo afectan el numero 6ptimo de etapas, areas de membranas, condiciones de
operacion y costo total.

Desde el punto de vista del modelado matematico, resulta interesante mencionar que el
modelo NLP propuesto ha resultado ser lo suficientemente robusto para seleccionar el nimero
optimo de etapas (decisiones discretas), y resolver todas las optimizaciones propuestas sin la
necesidad de incluir variables binarias; las que llevarian a una formulaciéon MINLP del modelo.

Para el caudal de gases efluentes de una planta de potencia de aproximadamente 588 M\W(g
los resultados indicaron que el nimero 6ptimo de etapas depende fuertemente en la concentracion
de CO, deseada. Para concentraciones de CO, en el rango de 90 a 93 %, la configuracidn éptima
involucra dos etapas y una corriente de reciclo, de 94 a 96 % la configuracién 6ptima se compone
por tres etapas y dos corrientes de reciclo, y finalmente para el rango de 97 a 98 %, la
configuracién dptima incluye las cuatro etapas propuestas en la superestructura manteniendo las
dos corrientes de reciclo.

Los resultados de optimizacion fueron cotejados con casos de referencia de sistemas
maltiple-etapas reportados por otros autores. Para las mismas especificaciones de disefio, el costo
total obtenido a partir del modelo propuesto resultd ser menor que el caso de referencia en
alrededor de 12 % (40.1 vs. 45.6 $/tncoz). Se presentd una comparacion detallada entre las
configuraciones éptimas y sub-6ptimas. Ademas se concluyé que para las caracteristicas de
membrana consideradas en este estudio, las configuraciones multiple-etapas de membranas son
competitivas con el sistema de absorcidn quimica con aminas para la captura de CO; para la misma
recuperacion y concentracion de CO,. Esta conclusion se soporta en la comparacién de la potencia
equivalente del vapor usado para la regeneracion del absorbente en el proceso de captura de CO,
con absorcion quimica versus la potencia eléctrica requerida por la configuracion basada en
membranas obtenida.

Conjuntamente se analiz6 la aplicacion de la superestructura de membranas al caso de
estudio de una planta de 100 MW(g, asi como se hizo en el capitulo 2 con el sistema RPSA. Este
caso de estudio se utiliza para analizar el desempefio de los distintos procesos estudiados en la




presente tesis y poder compararlos entre si. Se adopté como base de comparacion la potencia
especifica requerida por cada proceso, asi como la recuperacion y concentracion de CO, logradas.
La comparacion de resultados indicé que el sistema RPSA no alcanza obtener altas recuperaciones
y niveles de concentracion en forma simultanea comparado con los valores obtenidos por el
sistema de membranas, y ademas requiere de una potencia especifica mucho mayor para tratar un
mismo caudal de gas.

En funcion de los resultados expuestos se puede concluir que los sistemas de membrana
resultan mas eficaces que el sistema de RPSA para la separacion de CO, a partir de gases efluentes
de plantas de combustién de carbdn, es por esto que en el siguiente capitulo donde se aborda el
estudio de sistemas hibridos de captura se opta por acoplar los sistemas de membrana al sistema

tradicional de absorcion quimica con aminas, el cual es el proceso preferido en la actualidad.
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NOMENCLATURA

CAPEX Costos de inversion de capital, (M$ afio™)

EC Costo de la electricidad, (M$ afio™)

F Caudal molar, (mol s™)

FOM Costos de operacién y mantenimiento fijos, (M$ afio™)
HTA Avrea de transferencia de calor, (m?)

I Inversion, (M$)

J Numero de puntos de discretizacion, (adimensional)

k Coeficiente de costo

LMTD Diferencia de temperatura media logaritmica, (K)

MA Area de membrana, (m?)

OPEX Costos de operacion, (M$ afio™)

P Presion, (MPa)

R Constante universal de los gases = 8.3145 (J mol™ K™)
R Recuperacion, (%)

T Temperatura, (K)

TAC Costo total anual, (M$ afio™)

THTA Avrea total de transferencia de calor, (m?)

TMA Avrea total de membrana, (m?)

TNW Potencia total neta, (MW)

T™W Potencia total, (MW)

U Coeficiente de transferencia de calor global, (W m? K™)
VOM Costo variable de operacién y mantenimiento, (M$ afio™)

W Potencia, (MW)




Concentracion, (%)

Composicion, (%)

Simbolos griegos

g

n

Y

AT

Superindices

Cw

F

out

Nr

Subindices
C

CO, Comp

Permeancia, (mol m?s™ MPa™)
Eficiencia, (%)
Coeficiente adiabatico de compresion/expansion, (adimensional)

Diferencia de temperatura, (K)

Referido al agua de enfriamiento

Referido a la alimentacién

Gas

Alto/a

Referido a la entrada

Referido a la salida

Bajo

No recirculado
Referido al permeado

Referido al retenido

Recirculado

Referido al compresor

Referido a la compresion de CO,
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CO;C

CO;P

Elec

HE

MF

PROC

TOT

Referido al compresor de CO;
Referido a la bomba de CO,
Referido al expansor

Referido a la electricidad
Referido al intercambiador de calor
Componentes (CO2, Ny)

Puntos de discretizacion (1,..,21)
Referido a la membrana
Referido al marco de membrana
Referido al proceso

Etapa (SI,..,SIV)

Total




Capitulo 4

Optimizacion de Sistemas Hibridos para la
Captura de COy: Procesos Basados en
Membranas y Absorciéon Quimica Utilizando

Aminas

4.1 INTRODUCCION

En la actualidad, existen varios sistemas hibridos que se encuentran operando alrededor del
mundo para la separacién de distintas mezclas y diferentes estados de agregacion.

Respecto a mezclas compuestas por gases, los procesos hibridos que combinan tecnologias
de membranas y absorcion quimica con aminas son ampliamente utilizados para la recuperacion
de aceite (EOR, enriched oil recovery), para endulzamiento de gas natural -separacion de
componentes tales como hidrocarburos, CO,, SO, del CH,4 - (Chowdhury, 2012; Echt, 2002).

Varios autores (Bhide et al., 1998; Echt, 2002; McKee et al., 1991) llevaron a cabo
diferentes estudios sobre la factibilidad técnica y economica de los procesos hibridos, combinando
por ejemplo la permeabilidad de las membranas y las tecnologias de aminas para la remocion de
gases acidos (por ej.: CO, y H,S) a partir de gas natural crudo.

Kundu et al. (Kundu et al., 2014) observaron que un elevado contenido de CO, en las
corrientes de proceso es un muy buen indicador para poder aplicar procesos basados en

membranas y/o procesos hibridos que combinen membranas y absorcion quimica utilizando
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aminas. McKee (McKee et al., 1991) analizaron la remocion de CO,, concluyen que para tratar un
caudal moderado (75SMMSCF) y sin la presencia de H,S, los sistemas hibridos compuestos por
sistema de membrana y por aminas pueden ser sumamente atractivos desde el punto de vista
econdmico respecto a los procesos operando por separado, para concentraciones menores que las
encontradas en aplicaciones de EOR en gue el contenido de CO, es extremadamente alto, mayor al
70 % molar del gas a tratar (Echt, 2002).

Bhide (Bhide et al., 1998) condujeron un estudio de evaluacion economica y del disefio de
procesos hibridos para el endulzamiento de gas natural crudo. El sistema hibrido consistio de dos
etapas de membranas dispuestas en serie, para remover la mayor cantidad de los gases acidos (CO,
y H,S) para alcanzar finalmente con el sistema de absorcion quimica utilizando una solucion de
dietanolamina la concentracion final requerida por las especificaciones de transporte por tuberias.
Los autores estudiaron el efecto que producen las condiciones de la alimentacién (composicion,
temperatura y caudal), el costo asociado al reemplazo de membranas, entre otros, sobre el costo
total de remocion de los gases &cidos CO; y H,S.

Echt (Echt, 2002), a partir de la realizacién de un andlisis tecno-econémico, reportd
beneficios substanciales en cuanto al costo de sistemas hibridos para el procesamiento de grandes
volimenes de gas natural. Concluy6 que la aplicacion de sistemas hibridos, una unidad de
membrana seguida de una unidad de absorcidn quimica, se ve muy favorecida para el tratamiento
de gases con elevada presién y altas concentraciones de CO,. En su estudio utilizé carbonato de
potasio caliente y aminas como solventes.

A través de un estudio basado en simulaciones poniendo especial atencién en el
requerimiento energético, Favre (Favre, 2011) analizo las potencialidades de un proceso hibrido
combinando oxi-combustidn y separacién con membranas para captura de CO, post-combustion a
partir de gases efluentes de una planta de potencia de gas natural. La produccion criogénica de
oxigeno se utilizo para la parte aguas arriba. Se reportd que, dentro de ciertas condiciones de
operacion y limitaciones, el proceso hibrido puede llevar a una disminucion del 35 % del

requerimiento energetico comparando con oxi-combustion.




Chowdhury (Chowdhury, 2012) estudio la separacion de gases por membranas, absorcion
quimica y procesos hibridos para la captura de CO5, realiz6 un andlisis basado en la simulacion,
disefio y optimizacion utilizando el software AspenPlus. Analizd via simulacion quince
configuraciones de una y multiples etapas de membranas con y sin corrientes de reciclo y barrido
con permeado para la captura del CO, de los gases efluentes de una planta de combustion de
carbon de 500 MW. Compardé el &rea de membrana y requerimiento de potencia de todas las
configuraciones, solo dos configuraciones con tres etapas de membranas fueron capaces de lograr
las especificaciones de disefio: 85% de recuperacion de CO, y 98% de concentracion del COy,
utilizando la membrana Polaris™ con una selectividad de 50 (CO/N,) y una permeancia de 1000
GPU. Obtuvo que la minima energia neta consumida encontrada para la captura y compresion
final representaba un 40% de la salida de la planta de generacién. También, analizé las
potencialidades del proceso hibrido combinando membranas y el sistema convencional de
absorcion/regeneracion utilizando MEA en dos arreglos uno de "dos en paralelo™ y "dos en serie”
para la captura de CO, post combustién. Concluyéd que el proceso hibrido no presentaba una buena
opcidn para la captura de CO, post combustion en términos de requerimiento energético total para
la captura y compresion. Al comparar el proceso hibrido con el de membrana y absorcion con
MEA por separado encontré que el proceso de separacion por membranas utilizaba la menor
cantidad de energia 181.7 MWe (entre un 15-35 % menor que el obtenido por absorcion quimica
con MEA), mientras que el minimo consumo de las configuraciones hibridas se obtiene operando
en paralelo y es de 190.1 MWe, en el caso de la absorcién con MEA el consumo minimo es de
215.1 MWe. Los autores no presentaron ninguna comparacion basada en costo.

Belaissaoui (Belaissaoui et al., 2012) realizaron un andlisis paramétrico sistematico del
requerimiento energético de un sistema de membranas compuesto por un sélo médulo de
separacion aplicando el metodo de resolucion DASSL (differential/algebraic system solver).
Estudiaron paramétrica y sistematicamente el lugar y rol mas efectivo de una unidad de membrana
en el marco de la captura de CO, post-combustion. Utilizan la estrategia de compresion de la
alimentacion con recuperacion de energia con un turbo expansor (utilizando una eficiencia del 90

% tanto para el compresor como el expansor) esto favorece en la utilizacién de menor area de
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membrana, con practicamente un mismo requerimiento energético que al realizar vacio en el
permeado. Concluyeron que en la mayoria de los casos un ratio de recuperacion R = 0.8 en vez de
0.9 puede disminuir significativamente el requerimiento energético del proceso. Cuando se tratan
gases efluentes con CO, diluido (i, < 0.1) el sistema de una membrana propuesto no es capaz de
alcanzar los ratios de concentracion y recuperacion de CO, estipulados (R =0.9 e y = 0.9), incluso
cuando se aumenta la selectividad a 200. Para lograr este objetivo de captura es necesaria la
aplicacion de sistemas de membranas multi-etapas, pueden considerarse diferentes estrategias de
compresion (compresion de la alimentacion y/o bombas de vacio), numerosas configuraciones,
performances de membranas y costos con diferentes restricciones econémicas. Para el tratamiento
de gases efluentes con una fraccion molar de CO;en el rango de 0.15 se requiere una membrana
con una alta selectividad (>100) para lograr los ratios de concentracion y recuperacion de CO,
estipulados, pero estos procesos resultan muy intensivos desde el punto de vista energético y no
pueden competir con el proceso de absorcion quimica con MEA. Sin embargo, al relajar la
restriccion de concentracion en el permeado encontraron que el requerimiento energético
disminuia significativamente, sugiriendo que el proceso de membrana puede representar un papel
beneficioso como tecnologia de “pre-concentracion”. Para gases efluentes mas concentrados en
CO; (xin > 0.2), con una sola etapa de membrana es suficiente para alcanzar el objetivo de ratio
concentracion y recuperacion de CO, estipulado con un requerimiento energético menor que el
sistema de absorcion quimica con MEA estandar. Para corrientes gaseosas concentradas en CO,
(xin > 0.5) el requerimiento energético para alcanzar los ratios de concentracion y recuperacion de
CO; estipulados (R = 0.9 e y = 0.9) es muy bajo. Entonces, el desempefio de configuraciones
hibridas que utilizan procesos de captura que alcanzan una concentracion de CO, moderada (en el
rango de 0.5 de fraccion molar) con un bajo requerimiento energético pueden beneficiarse con un
“pulido” final utilizando una unidad de membrana. Concluyen el analisis del requerimiento
energeético, sefialando la necesidad de realizar un analisis tecno-econdémico para la determinacion
de los parametros y configuracién que alcance un minimo costo, considerando tanto el CAPEX y

el OPEX del proceso.




Kundu (Kundu et al., 2014) realizaron un andlisis técnico de la captura post-combustién de
CO, a partir de los gases efluentes con tecnologias competitivas como ser membranas, absorcién
quimica con aminas y su proceso hibrido. Estudiaron, de manera independiente, diferentes
configuraciones en cascada de membranas de fibra hueca y el proceso de absorcion quimica con
MEA y DEA (monoetanolamina y dietanolamina) como solventes, para un mismo objetivo de
recuperacion del 85 % y concentracion del 98 %, tanto por el valor del CO, como producto (por
ej.. en el mejoramiento de recuperacion de aceite/carbdn) y por razones medioambientales
(reduccion del efecto invernadero). Un sistema hibrido de membranas-absorcion se estudio
ademas para las especificaciones de disefio. Encontraron que la demanda energética del sistema
hibrido es intermedia entre la de los procesos que lo componen, y que la penalidad energética del
proceso hibrido decrecia a medida que aumentaba la cantidad de CO, removida por el sistema de
membranas.

Roussanaly (Roussanaly et al., 2016), se enfocaron en la identificacion de las propiedades
de membrana necesarias para alcanzar una captura de CO, post-combustién a partir de una planta
de combustion de carbdén que resulte competitiva desde el punto de vista de costos utilizando un
proceso de separacion basado en membranas. Para poder identificar esas propiedades
construyeron una version numérica del enfoque de la region accesible propuesta por Lindgvist et
al., incluyéndolo como parte de la herramienta iCC desarrollada por SINTEF Energy Research y
lo utilizaron para identificar y evaluar el desempefio técnico y econémico de un proceso de
membranas Optimo para un conjunto dado de propiedades de membranas (selectividad y
permeancia). Lograron analizar la performance de 1600 conjuntos de propiedades de membranas y
compararlos con el concepto de solvente de referencia comercial (MEA) para identificar las
propiedades de membrana requeridas en un caso base que trate los procesos basados tanto en
membranas como en MEA como procesos maduros y desarrollados. Mostraron que para alcanzar
esta competitividad con configuraciones simples se requiere al menos una permeancia de 3
m>(STP)/(m?h bar) con una alta selectividad, o alternativamente una selectividad superior a 65 con
altas permeancias. Al analizar procesos de membranas mas avanzados redujeron estos limites a

permeancias de 1 m3STP)/(m® h bar) con selectividades altas de alrededor de 200, o
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selectividades bajas como 30 con altas permeancias del orden de 10 m*(STP)/(m? h bar). Ademas
analizaron cinco casos adicionales para cuantificar como los costos adicionales asociados a
proyectos de muestra y mayores costos del modulo de membrana pueden incrementar
significativamente las selectividades y permeancias requeridas para competir con el proceso de
captura basado en MEA. Incluyeron la cota superior de Robeson para evidenciar la importancia de
la capacidad de generar l&minas delgadas de membranas para evitar disminuir el rango de
variacion de las propiedades, ya que en las membranas gobernadas por el mecanismo de difusion
pueden resultar interesantes en término de performance de costos, especialmente en los casos que
consideran elevados costos de modulo de membranas. Al comparar con datos de la literatura
encontraron muchas membranas y materiales poliméricos que tienen el potencial para resultar
competitivos desde el punto de vista econémico si se promueve un mejoramiento de sus
propiedades, y una vez que la captura de CO, basada en membranas resulte madura y demostrada,
se requerira asistencia financiera para demostrar y ayudar a madurar la tecnologia.

A partir de la revision bibliogréfica realizada es posible concluir que existen muy pocos
trabajos en los que se ha estudiado la aplicacion de sistemas hibridos para la captura de CO,
generados en plantas de generacion de electricidad. Los estudios encontrados y descriptos arriba se
limitan al analisis de casos por medio de simulacién en vez de optimizacién y utilizan modelos
simplificados en lugar de modelos detallados y sobre todo suponen una configuracion determinada
sin disponer de una metodologia sistematica para el hallazgo de configuraciones de procesos
hibridos. En todos los trabajos revisados los autores concluyen que los resultados encontrados son
alentadores y que es necesario continuar estudiando en forma mas profunda las ventajas y
desventajas que pueden presentar desde el punto de vista tecno-econdémico los sistemas hibridos
conformados por membranas y absorcién para la separacion de CO, a partir de gases efluentes.

A diferencia de los trabajos citados arriba, este capitulo propone abordar la optimizacién
en forma simultanea de sistemas hibridos constituidos por membrana y absorcion mediante el uso
de modelos matematicos suficientemente detallados. En este sentido, se propone avanzar desde el
punto de vista del modelado matematico con el objetivo de disponer de una herramienta

computacional que permita determinar sistematicamente las configuraciones optimas, tamafios de




las unidades de proceso y condiciones de operacion, en funcion de las condiciones de la corriente

del gas a tratar (concentracion, temperatura y caudal).

4.2 CAPTURA DE CO, MEDIANTE SISTEMAS HIBRIDOS CONSTITUIDOS POR

PROCESOS BASADOS EN MEMBRANAS Y ABSORCION QUIMICA CON AMINAS.

Una de las primeras tareas realizadas consistié en evaluar por separado cada una de las
tecnologias que formaran parte de la configuracion del proceso hibrido utilizando como base el
caso de estudio definido por los parametros listados en la Tabla 4.1 (extracto de Tabla 3.2 del 3*
Capitulo de la presente tesis) correspondiente al tratamiento de gases efluentes de una planta de

potencia de carbon de aproximadamente 588 MW(, presentados por (Zhai and Rubin, 2011).

Tabla 4.1 Valores de parametros y datos de entrada para la optimizacion (Zhai and Rubin, 2011)

Parametro, simbolo (unidad) Valor
Caudal de flujo del gas efluente de alimentacion, F~ (mole s™) 22321.43
Concentracion de CO; del gas efluente, xCFOZ (%) 13.00
Temperatura, T (K) 313.00
NUmero de etapas del compresor de CO,, Ns 5
Presiones final del compresor de CO,, Pcyt-ofr (MPa) 7.38
Presion final del CO,, (MPa) 13.79

Para estudiar las ventajas y desventajas del sistema hibrido propuesto, se varié de manera
sistematica la fraccion molar de CO; en la alimentacidn desde 4 al 25 %, rango que abarca el valor
minimo correspondiente a la composicidén de CO; en los gases efluentes de una planta de potencia
NGCC, atravesando valores de alrededor del 15 %, correspondientes a plantas de combustion de
carbdn, llegando hasta valores de 25 % caracteristicos de las composiciones de los gases efluentes
de plantas cementeras. De esta manera es posible abarcar un amplio rango de aplicaciones posibles
de los procesos de captura de CO, post combustion. La configuracion del sistema hibrido

representada en la Figura 4.1 se obtiene acoplando en serie la superestructura de membranas
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propuesta en el Capitulo 3 con el sistema de absorcion quimica utilizando aminas propuesto en la
Tesis Doctoral de (Mores, 2013). Como se describira mas adelante, el modelo matematico
utilizado para el proceso de absorcion quimica corresponde al modelo desarrollado por Mores
(2013) con la diferencia que el modelo NLP presentado oportunamente fue extendido a un modelo
del tipo MINLP para considerar al nUmero de trenes de captura como una decision discreta
adicional.

Como se puede apreciar en la Figura 4.1 en el sistema hibrido la corriente F= que abandona
el expansor en el sistema de membranas es la que ingresara al sistema de absorcion quimica. La
corriente enriquecida en CO, que sale del sistema de membranas (F") se unira al final a las
corrientes enriquecidas (G*") provenientes de la(s) columna(s) regeneradora(s) de los trenes del
sistema de absorcién quimica, obteniendo asi una corriente enriquecida en CO; para su posterior
compresion (7.38 MPa) y bombeo hasta la presion de transporte (13.79 MPa).

El objetivo principal que se propone es obtener la configuracion y condiciones de
operacion Optimas que minimicen el costo total anual (TAC) cumpliendo con los requerimientos

de niveles de recuperacion y concentracion considerados como parametros del modelo.
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Figura 4.1 Configuracion del sistema hibrido Membrana-Absorcion quimica estudiado.
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4.2.1 CAPTURA DE CO, POST COMBUSTION CON SISTEMAS DE MEMBRANAS

Los sistemas de membranas para la captura de CO, post-combustion han sido estudiados
en detalle en el Capitulo 3 de la presente Tesis. La superestructura de membranas propuesta en
dicho capitulo se acoplara con el sistema de absorcién quimica con monoetanolamina (MEA) para
el estudio de los sistemas hibridos, resolviendo simultaneamente la configuracion de membranas
Optima que se acoplara al sistema de absorcion quimica, asi como los caudales y condiciones de
operacion de todas las corrientes involucradas el sistema y consecuentemente los tamafios de

equipos y potencias necesarias para realizar la separacion propuesta.

4.2.2 CAPTURA DE CO, POST COMBUSTION CON EL PROCESO DE ABSORCION

QUIMICA CON AMINAS

4.2.2.1 DESCRIPCION DEL PROCESO
La captura de CO, utilizando aminas ha sido ampliamente estudiado, y ha sido desarrollado
en detalle en la Tesis doctoral de Mores (Mores, 2013). En la Figura 4.2 se muestra un esquema

tipico de esta tecnologia y en la Tabla 4.2 se detallan los parametros y datos de entrada del proceso.

Gas
purificado Tl T2 CON

CO;
concentrado

Gas
exhausto

Figura 4.2 Esquema tipico del proceso de absorcidén quimica con aminas para la separacion de CO, a partir

de gases efluentes de una planta de potencia




El proceso de absorcion quimica con aminas estd constituido por tres etapas
fundamentales: la absorcion, la regeneracion del solvente y la compresion. La torre de absorcion
[ABS] y la de regeneracion del solvente [REG], son los equipos principales. En general se utilizan
torres empacadas para aumentar el &rea de contacto entre fases y dada la caida de presion en las
mismas, es necesario incorporar equipos para vencerla: un soplador [BLO] en la corriente gaseosa
que alimenta la columna absorbedora [ABS] y una bomba [RAP] en la corriente liquida que
alimenta la columna regeneradora [REG].

La corriente de gases exhaustos alimenta a la columna de absorcion [ABS] por el fondo,
mientras que la solucién de amina pobre ingresa por el tope de la misma. EI CO, contenido en la
corriente gaseosa es absorbido quimicamente por el solvente. Durante la absorcién, el CO,
reacciona rapidamente para formar sales estables (carbamatos). La amina rica en CO, se extrae por

el fondo, mientras que la corriente gaseosa purificada se libera a la atmosfera.

Tabla 4.2 Parametros y datos de entrada del proceso de absorcion quimica con aminas (Mores et al., 2012)

Intercambiadores de calor

Coeficientes de transferencia global de energia [KW/m?® K]

Condensador [UCOND] 0.3202
Etapas de enfriamiento intermedio [UI-COOL] 0.2777
Cooler de amina pobre [ULAC] 1.0050
Rehervidor [UREB] 1.3603
Economizador [UECO] 0.7608
Eficiencia de bombas, soplador y compresor [%] 75
Capacidad de los tanques de reposicion de MEA [dias] 1
Capacidad del tanque de reposicion de H,O [dias] 30

Unidades de absorcion y regeneracion

Especificaciones de empaque

Factor de empaque seco [m“/m°] 121.4

Tipo de empaque Ceramic Intalox Saddles

Area especifica [m?/m°] 118

Tamafo nominal de empaque [m] 0.05

Tension superficial critica [N/m] 0.061

Fraccion hueca 0.79
Corriente de reposicion de MEA

MEA [fraccion en masa] 0.3

Temperatura [K] 298.15
Corriente de reposicion de H,O

Temperatura [K] 298.15
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La etapa de recuperacion de la amina (y separacion del CO,), ademés de la columna de
regeneracion [REG], el rehervidor [REB] y el condensador [CND], incluye los intercambiadores
de calor [AAE] y [AWE], necesarios para lograr la integracion energética de la corriente fria
(amina rica) con la corriente caliente (amina pobre) y un enfriamiento adicional de esta Gltima.
Especificamente, la corriente de amina rica que se extrae del fondo de la columna de absorcién
[ABS], se calienta en el intercambiador amina-amina [AAE] para alimentar la columna
regeneradora [REG] en donde, mediante la aplicacion de energia térmica en el rehervidor [REB],
el CO, es transferido nuevamente a la corriente gaseosa, compuesta principalmente por agua y
CO,. El vapor de H,O que sale por el tope se condensa [CND] y se recircula a la columna
regeneradora, mientras que la solucion de amina pobre que sale del rehervidor se enfria
[AAE;AWE] para alimentar a la absorbedora en condiciones tales que se favorezca la eficiencia de
absorcion.

El aporte energético en el rehervidor [REB] es fuertemente influenciado por las
condiciones operativas, el tipo de amina y su concentracion. Por ejemplo, mayores presiones en el
rehervidor disminuyen el aporte térmico necesario para la regeneracion del solvente, mientras que
se incrementa su velocidad de degradacion. Por otro lado, la energia requerida se incrementa a
medida que aumenta la recuperacion deseada debido al necesario incremento de flujo de solvente.
Ademas, cuanto mas elevada sea la carga de CO, y/o la temperatura de entrada del solvente que
alimenta a la columna regeneradora [REG], disminuye la cantidad de vapor necesaria para
regenerar la amina (para una recuperacion definida en este equipo).

Finalmente, la corriente concentrada de CO, que sale del condensador [CND], se somete a
sucesivas etapas de compresion e inter-enfriamiento con el fin de llevarla hasta alrededor de 14

MPa, que es la presidn necesaria para su transporte por tuberias (Rao and Rubin, 2002).

4.3 DESARROLLO DEL MODELO MATEMATICO

El modelo matematico correspondiente a la superestructura del proceso de separacion por
membranas de la Figura 3.2 (balances de materia, energia y ecuaciones de disefio, listadas en las

ecuaciones 3.1 hasta 3.31) es exactamente el mismo que se presentd en el Capitulo 3 y es por este




hecho que no se lo presenta en esta seccion. Por su parte, como se menciond anteriormente, el
modelo matematico correspondiente al proceso de absorcién con aminas es muy similar al modelo
NLP presentado por Mores (Mores, 2013) en su Tesis Doctoral, con la diferencia de que el modelo
NLP fue extendido apropiadamente para que el nimero de trenes de absorcion-desorcion sea una
variable de optimizacion adicional, en lugar de ser un parametro del modelo. Para esto, el modelo
“original” del tipo NLP fue transformado a un modelo del tipo MINLP, en el cual fue necesario
incluir una variable entera para considerar el nimero de trenes como una decision discreta.

El modelo completo del proceso de captura de CO,, esto es, los modelos de las columnas
de absorcidn y regeneracion de la amina, condensador, rehervidor, intercambiadores de calor y
compresores son presentados en el Apéndice A. A continuacion, se presentan las ecuaciones
consideradas para el acople de ambos sistemas, que basicamente corresponden a los mezcladores y
divisores de flujos que conectan las corrientes que atraviesan los dos sistemas. También se
presenta en esta seccion el modelo de costo detallado junto con las hipotesis consideradas
correspondiente al sistema completo, que ademas de incluir los sistemas de membranas y

absorcion quimica con aminas, incluye la compresion final de la corriente “rica” en CO..

4.3.1 ECUACIONES DE ACOPLAMIENTO ENTRE AMBOS PROCESOS

En la Figura 4.3 se muestra un diagrama de flujo simplificado del sistema hibrido donde se
representan simplificadamente las fronteras de cada proceso constituyente del hibrido con sus
respectivos flujos de entrada y salida.
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Figura 4.3 Fronteras de los diferentes sistemas que componen al proceso hibrido
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De acuerdo a la Figura 4.3 el balance de materia correspondiente al divisor de la
alimentacion (DY) se expresa:
FFO=FF+FF (4.1)

Donde F°, FF y F™ son los flujos molares de alimentacién fresca, alimentacién del
sistema hibrido, y del sistema de absorcion quimica respectivamente.

El flujo proveniente del expansor FF y la porcion de alimentacion fresca F~' se mezclan

para alimentar al sistema de aminas F*°.

FE L EFl_ EAO (4.2)
FExx®+FPxx™=F"xx (4.3)
F° =NTPxG° (4.4)

La variable entera de optimizacion NTP, representa el nimero de trenes necesarios para
realizar la separacion. El flujo G° que alimentaré a cada tren se obtiene del balance en el divisor
DF, considerando que todos los trenes son idénticos (disefio y operacion).

El permeado FF, o corriente rica en CO, proveniente del proceso de separacién de
membranas se suma a la corriente rica en CO, proveniente de cada uno de los trenes del proceso de
absorcién quimica, previo a la entrada al compresor final. Los balances de materia globales y por

out

componentes en el sumador Mx™" se expresan de la siguiente manera:

FP+NTPxG™ = F™ (4.5)
FPx X +NTPxG™ x X7 = F* x x" (4.6)

out

Donde G* es el flujo en [mol/s] proveniente de cada tren de captura, siendo X¢ la
fraccion molar del componente i en esa corriente, F*" es la corriente rica en CO, que alimenta al
compresor final y x* es su fraccion molar.

Como el contenido calorifico de las corrientes provenientes de los trenes de captura es
diferente de la proveniente del sistema de membranas, en este caso es necesario hacer también un

balance de energia de las corrientes en el sumador.

FPxH +NTPxG™ xHt = F* xH™ (4.7)

abs




siendo H?, H® y H® Ilas entalpias de las corrientes de permeado de la 2% etapa de

abs
membranas, de la corriente rica en CO, proveniente del proceso de absorcién y la entalpia de la
mezcla de salida, respectivamente, todas ellas expresadas en [J/mol] .
Finalmente, las ecuaciones (4.8) a (4.10) describen la recuperacion de CO; en el sistema de

membranas (Ec. (4.8)), en el sistema de absorcion quimica (Ec.(4.9)) y en el sistema hibrido en su

conjunto (Ec.(4.10)) :
e NTPFx Acoa)jggé‘él,e @9)
R conib = % (4.10)

4.3.2 MODELO DE COSTO.

Para poder realizar un analisis econémico comparativo del sistema hibrido y de las
tecnologias individuales, resulta fundamental tomar como base un modelo de costos consistente y
extensible a los diferentes sistemas que lo componen. Sin bien esto pareciera ser “trivial”, Zhai y
Rubin (Zhai and Rubin, 2013) expresan claramente la falta de consistencia de los métodos de
costeo para los sistemas de membranas publicados en numerosos articulos y como conllevan
generalmente a subestimar el costo total del sistema y en consecuencia a realizar comparaciones y
obtener conclusiones erroneas.

Es por esto que a continuacion se presenta una descripcion detallada de los costos

considerados para el calculo de los costos de inversion de capital y gastos operativos.

Consideraciones generales:
e Las fronteras del sistema estan definidas por tecnologia mediante el subindice “k”,
de modo que se agrupan los costos de capital de inversion y costos de operacion y

mantenimiento para cada uno de los sistemas que constituyen el proceso hibrido.
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Se supone que la temperatura del agua de enfriamiento es de 298.15 K y presenta
un salto térmico minimo de 25 K.

Al considerar la presion final de transporte, muchos autores sugieren que la
corriente concentrada en CO, debe comprimirse hasta 8.6 MPa y luego bombearse
hasta 14 MPa (Fisher et al., 2005; Rao and Rubin, 2006, 2002). Otros autores
reportaron presiones entre 6 y 8.6 MPa y una presion final de transporte de CO,
que varia de 11 a 20 MPa (Amrollahi et al., 2011; Bernier et al., 2010; Eslick and
Miller, 2011; Lee et al., 2013; Siptcz and Tobiesen, 2012; Ystad et al., 2012). Los
pardmetros mencionados pueden tener una influencia significativa no solo en el
costo especifico sino que a su vez en la eficiencia global del proceso. Por ejemplo,
estdn fuertemente relacionadas con el costo de compra de los compresores y
bombas de CO, y con el consumo de energia eléctrica de estos aparatos mecanicos.
En particular, la presion del producto depende estrictamente de los requerimientos
de disposicién final (transporte por tuberias y almacenamiento)(Arias et al., 2016).
En este capitulo se seleccionan 7.38 y 13.79 MPa como valores fijos de presion

para la compresion y bombeo, respectivamente.

A diferencia del modelo de costo presentado anteriormente en el Capitulo 3 para el sistema

de membranas, en el presente modelo de costos se introducen algunos cambios en funcién de

proporcionar un modelo mas riguroso y que sirva como base de comparacion con el sistema de

absorcion quimica con aminas. Precisamente se introdujeron dos aspectos, los cuales se describen

a continuacion:

Se incluyen los costos de reemplazo de membranas, el costo del agua de
enfriamiento asi como también el costo de la mano de obra operativa.

Se realiza un costeo detallado del sistema de compresion final (se analiza como un
proceso separado), incluyendo costos de etapas de inter-enfriamiento, costo de
inversion de compresores y bomba, costo de energia eléctrica, agua de enfriamiento

y mano de obra.




Las Ecuaciones (4.11) a (4.19) conforman el conjunto de restricciones empleadas para la
determinacion del costo total anual del proceso.

El TAC o costo total especifico [M$$/tnco,] de todo el sistema hibrido se obtiene a partir
de la ecuacion (4.11).
_ DTAC,

TAC =tk donde k=a, m, ¢ (4.11)
Mo, xOH

Donde TAC es el costo total anual de cada tecnologia, representando el subindice k:
a=Absorcion quimica, m= Membranas, c= Compresion final. Siendo OH el horizonte operativo

[hr/afio] y mco, la masa de CO, capturada [tn/hr].

TAC, = CAPEX, xCRF +OPEX, (4.12)

El capital de inversion se obtiene como la relacion entre el capital total de inversion
CAPEX [M$] vy el factor de recupero de capital (CRF). El factor de recupero de capital CRF
[afio™*] se obtiene para un horizonte (n) de 25 afios con un interés (int) del 8% como se indica en la

Ec.(4.13). OPEX es el costo operativo anual por tecnologia [M$/afio].

(int+1)" -1

CRF =- -
intx (int +1)"

(4.13)

El capital de inversion (CAPEXj) depende de los costos directos de fabricacion (DC), los
costos indirectos de fabricacion (IC) y el capital de inversiéon fijo (FCI). Cada uno de los términos
de la Ecuacién (4.14) se estima como un porcentaje del costo de adquisicién de equipos (PCy),

pudiendo reformularse de la siguiente manera:

CAPEX, =DC, +IC, +FCl, (4.14)
CAPEX, =8,xPC, =8;x > I o (4.15)
eq

El coeficiente 63 incluye los costos de instrumentacion y control, tuberias, instalaciones
(equipos, tendido eléctrico, servicios), adquisicion y mejora del terreno, ingenieria y construccion,
contingencias, puesta en marcha y capital de trabajo. Los porcentajes correspondientes a cada item

son también utilizados por (Mores et al., 2014) y se detallan en la Tabla 4.3.
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Tabla 4.3 Coeficientes para la estimacion del capital de inversion total (CAPEX) del sistema hibrido de

captura de CO,
Item Fraccion de PCy
Costos directos de fabricacion (DCy = 8, X PCy) 2.688
1 Adquisicion de equipos (PCy) 1.000
2 Instalacion de equipos 0.528
3 Instrumentacion y control 0.200
4 Tuberias 0.400
5 Instalacion eléctrica 0.110
6  Construccion 0.100
7 Mejoramiento de terreno 0.100
8 Instalacion de servicios 0.200
9  Terreno 0.050
Costos indirectos (ICx= 6, x DCy) 0.375
10 Ingenieria 0.100
11  Gastos de construccion 0.100
12 Tarifa del contratista 0.005
13  Contingencia 0.170
Inversion de capital fijo (FCly= DCx+ ICy) Fraccion de FCly
14  Capital de trabajo 0.250
15 Costo de puesta en marcha + costo de MEA 0.100
CAPEX 1.35 X FClx =4.99 x PCy

Las correlaciones empleadas para calcular los costos de inversion Iy q [M$] de los equipos
del proceso hibrido estan basadas en la "Ley de potencia 0.6" Ec. (4.16), siendo esta una
suposicion comunmente utilizada en ingenieria para un andlisis de costos preliminar. Esta

funcionalidad trae aparejada una ventaja econOmica, el capital de inversion por unidad de

capacidad decrece a medida que el tamafo de los equipos aumenta. Capeq Y Capfq representan las

capacidades del equipo y del equipo de referencia, respectivamente; siendo Ce°q el costo del

equipo de referencia.




0.6
Cap,

Ik,eq = Ce"q [Capoq ] (4.16)
eq

En la Tabla 4.4 se listan los equipos que conforman cada proceso en particular, sus

caracteristicas, la capacidad del equipo de referencia y su costo en $, reemplazando con los valores
correspondientes en la Ec. (4.16) se pueden estimar los costos de inversion por equipo de cada una
de las etapas involucradas en el proceso hibrido de captura.

Con el fin de obtener un modelo de costos uniforme y riguroso para el sistema hibrido, los
costos de referencia para todos los equipos excepto los referidos a la membrana, marco de
membrana, y bomba de CO, fueron adoptados de (Seider et al., 2008). Los referidos a la
membrana y marco se toman de (Roussanaly et al., 2016) y el referido a la bomba de CO; de

(McCollum and Ogden, 2006).

El costo de operacién y mantenimiento total en base anual de cada proceso k (costos
fijos y variables, OPEXy), se estima como fraccién del costo de mano de obra operativa (OLCy),
del costo operativo variable (VOCy) y del costo de adquisicion de equipos (PCy). Los costos
adicionales considerados incluyen: impuestos, seguros, supervision, gastos generales de planta,
gastos administrativos, investigacion y desarrollo y gastos de laboratorio. Las fracciones
correspondientes a cada item se listan en Tabla 4.5 (Mores et al., 2014).

OPEX, =0, xPC, +9,xVOC, + 5, xOL, (4.17)
El costo operativo variable total (VOCy) se estima como la suma del costo asociado al

consumo de materias primas y servicios auxiliares (VOC, ), de acuerdo a la Ecuacion (4.18).

VOC, =>VOC,, =>Y,, xPSA (4.18)
| |

donde Y,k y PSA, son, respectivamente, el consumo anual calculado de los balances de materia y
energia y el precio unitario del servicio auxiliar (I) (electricidad, agua de enfriamiento, vapor de

baja presion, reposicion de amina, reposicion de agua e inhibidores, reposicion de membranas).
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Tabla 4.4 Caracteristicas de los equipos usados para la estimacion del costo de inversion por equipo (Seider

et al., 2008)
Equipo Caracteristicas Material Capeq c? Cap®,
(subindice, EQ) (2014)
Absorcion quimica con aminas
Columna , 5
(ABS/REG) Vertical SS316 Peso (kg) 1.07x 10> 80079.77
Empaque . Volumen 988.1
(ABS/REG) Monturas Intalox Ceramica (m3) s /mg)
Bombas d i Centrif HSC ' Caudal
ombas de amina Centrifuga, , caja 3
rica (RAP) divisoria horizontal. 55316 (Tnol_“;’)x 15529.85 0.22
Elégtrico, _ 3600 rpm, Potencia
Motor de bomba  cubierta abierta a prueba de 6709.50 75
(kw)
goteo
Centrifugo, con aspas de Potencia
Sopladores aluminio. Incluye motor ~ SS316 269165.98 750
(BLO) ‘o (kW)
electrico.
Intercambiadores Carcaza y tubos, cabeza ) A 2
(AAE) flotante. SS-SS316  Area (m®) 454171.68 929
Intercambiadores Carcaza y tubos, cabeza i A 2
(AWE, IC, CON) _flotante. CS-SS316  Area(m) 357364.96 929
(R;EeBr)v idores Kettle. SS-SS316  Area(m?) 613067.64 929
Tanques de agua Volumen
y MEA (T1, T2) De techo flotante. CS (mg) 630747.16 4500
Sistema de membranas
- - P .
Compresores Cejntr!fugo, incluye - motor SS316 otencia 2.79 x 10° 2000
eléctrico. (kW)
] . P .
Expansor Centrifugo, incluye motor  gqa16 otencia 279 x 10° 2000
eléctrico. (kW)
. 52.34
C . 2
Membrana Polimérica Area (m") ($/m?)
Marco de i - Area(m?) 238000 2000
membrana
Intercambiadores ﬁg{;ﬁfg y tbos, cabeza CS-SS316  Area (m®) 357364.96 929
Compresion de CO,
Compresores Centrifugo, incluye motor Potencia 6
(CMP) eléCirico. SS316 (kW) 2.79x 10 2000
Bomba de CO, Centrifuga, incluye motor ) Potencia 6
(CO.P) eléctrico. (kW) 6:53x 10 S000
Intercambiadores Carcaza y thos, cabeza CS-SS316  Area (m®) 357364.96 929

flotante.




El costo actualizado del solvente (monoetanolamina) es 1858.35 $/tn, y el costo de

inhibidores se estima como un 2% del costo de reposicion de solvente (Rao and Rubin, 2002).

El costo de la electricidad (COE) se adopta igual a 0.072 $2014/kWh, reportado por (Zhai

and Rubin, 2013) actualizado a 2014.

Tabla 4.5 Coeficientes empleados en el calculo del costo de operacion y mantenimiento (OPEXy) del

sistema hibrido.

Costos de Produccion Fraccion de:
Cargos fijos

1 Impuestos locales 0.020 FCly

2  Seguro 0.010 FClk

Costo directo de produccion

3 Agua de enfriamiento -

4 MEA -

5 Energia eléctrica -

6  Vapor -

7  VOCy 1.000 VOCk

8  Mantenimiento (My) 0.040 FCly

9  Mano de obra (OLy) 1.000 OLk

10 Trabajo de supervision y soporte (Sx)  0.300 My + OLg

11 Materiales de operacion 0.150 My

12 Cargos de laboratorio 0.100 OLk

13 Costos generales de planta 0.600 My +OLy+Sk
Gastos generales

14  Costos administrativos 0.150 OLk

15 Costos de marketing y distribucion 0.005 Costos de produccion
16 Costos R&D 0.050 Costos de produccion
0,=1+2+8+10+11+13+15+16 0.465

d5=7+15+16 1.055
0=9+10+12+13+14+15+ 16 2.450
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El costo de mano de obra operativa (OLy) se estima mediante la expresion (4.19):

thLS’eq x N,
& xS, (4.19)
LY,Op P

donde Neq es la cantidad de equipos de un mismo tipo, So, es el salario anual de un operario

oL, =

[$/afi0]; ti se refiere al nimero de turnos operativos de la planta por afio; Ly o es la cantidad de
trabajo operativo que un operador realiza durante un afio. EI namero de operadores por turno
(Ls,eq) depende del tipo de equipo. En la literatura pueden encontrarse tablas con valores para este
parametro. Los valores adoptados se toman de (Henao, 2005) y se listan en la Tabla 4.6.

Se adopta: 1) 821.25 turnos/afio; 2) 6570 horas operativas por afio; 3) 3 turnos por dia; 4)

245 turnos operador/operador afio y 5) 50000 $/operador afio.

Tabla 4.6 Numero de operadores (Op.) por equipo (Henao, 2005)

Equipo Neg pOr tren Op.
Absorcion quimica con aminas
Torres separadoras 2 0.35
Sopladores y compresores 1 0.15
Intercambiadores de calor 3 0.1
Recipientes 2 0
Bombas 2 0
Rehervidores 1 0.3
Membranas
Membranas 2 0
Compresores y expansores 3 0.15
Intercambiadores de calor 2 0.1
Compresion final

Compresores 5 etapas de compresion 0.15
Intercambiadores de calor 0.1

Bomba 1 0




4.4 DEFINICION DEL PROBLEMA DE OPTIMIZACION

Matematicamente, el problema de optimizacién propuesto se puede expresar de la

siguiente manera:

Minimizar TAC
s.a.:

h,(x)=0, Vm
{gn(x) <0, ¥n

donde TAC es la funcion objetivo y representa el costo total anual calculado por la Ec.(4.11), x es
el vector de las variables de decision del modelo, hm(x) se refiere a las restricciones de igualdad
(balances de mateia y energia, especificaciones de disefio, y expresiones de costo) y gn(X) se
refiere a las restricciones de desigualdad, las que se utilizan, por ejemplo, para imponer cotas
superiores e inferiores en algunas variables de operacion criticas.

Es importante mencionar que el modelo esta formulado de tal manera que el modelo debe
seleccionar el tipo de proceso: 1) membrana incluyendo todas las configuraciones embebidas, 2)
absorcion quimica con aminas, 3) hibrido (membranas + abs. qca. con aminas), obteniendo
simultaneamente las condiciones de operacion optimas, el nimero 6ptimo de etapas de membranas
y/o el nimero 6ptimo de trenes de absorcidn quimica (variable entera), asi como el tamafio dptimo
de las unidades del proceso que minimizan el costo total anual -funcion objetivo dada por la
Ec.(4.11)- mientras se satisfacen las especificaciones de recuperacion y concentracion de CO, de
90y 95 %, respectivamente, para todo el rango de concentraciones de CO; (0.04 a 0.25 en fraccion

molar) en la corriente de alimentacion fresca.

Como resultado, el problema de optimizacion provee:

e TAC minimo y su distribucion entre CAPEX y OPEX, para cada proceso
(k).

e NuUmero 6ptimo de etapas de membranas.

e Numero optimo de trenes de absorcion quimica.

e Valores Optimos de temperatura, presion, composicion y caudales de flujo
de todas las corrientes.

e Valor éptimo de area de membrana requerida en cada etapa.
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e Altura y diametro dptimos de las torres absorbedora y desorbedora de cada
tren.

e Valor optimo de potencia requerida por cada unidad de compresion,
bombeo y recuperada por el expansor.

e Valor 6ptimo de area de transferencia de calor (HTA) de todas las unidades

de proceso y caudal 6ptimo necesario de agua de enfriamiento.

4.5 DIScUSION DE RESULTADOS

En primer lugar, antes de resolver el modelo matematico correspondiente al sistema
hibrido, se procedio a resolver el modelo pero para cada proceso por separado con el objetivo de
comparar cuantitativamente el costo total asociado a cada uno de los procesos operando en forma
desacoplada en todo el rango de composiciones del gas a tratar. Luego, dichos valores de costos
seran utilizados para compararlos con aquéllos obtenidos por el proceso hibrido. En todos los
casos, la composicion de la alimentacion varia desde 0.04 hasta 0.25 y se adopta un 90% de

recuperacion y 95% de concentracion en la corriente rica en CO, (F*").
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Figura 4.4 Costo total anual especifico de los sistemas independientes (absorcion quimica y membranas)




La Figura 4.4 presenta los valores optimos del costo total anual especifico TAC en
funcion de la composicion de la alimentacion fresca para cada una de las tecnologias: a) absorcion
quimica considerando una configuracién fija con 7 trenes operando en paralelo (NTP=7); b)
absorcion quimica considerando el nimero de trenes como variable entera de optimizacion y c)
sistema de separacion por membranas.

Como se puede observar en la Figura 4.4, el costo total anual especifico, expresado en
millones de ddlares por tonelada de CO, capturado, disminuye con el aumento de la concentracion
de CO; en la alimentacion fresca (expresada en fraccion molar) independientemente de la
tecnologia. Por otro lado, se puede apreciar que la tecnologia de separacion depende fuertemente
de la composicion en la corriente de alimentacion. Los resultados de la Figura 4.4 indican
claramente que el sistema de absorcion quimica es econémicamente mas conveniente en el rango
de concentraciones de 0.04 a 0.21 mientras que el sistema de membranas es mas competitivo para
concentraciones superiores a 0.22. Especificamente, con una composicién de la alimentacion
fresca de 15 % de CO; el costo total anual especifico del sistema de membranas (66.88 M$/tn) es

30.1 % mayor que el de absorcién quimica con una configuracion 6ptima de 4 trenes (51.41

M$/tn). Por el contrario, para xsCO,=0.23 el TAC del sistema de membranas (48.59 M$/tn) es 2.8
% inferior al de absorcion (50.00 M$/tn).

A partir del modelo de la superestructura del proceso de separacién por membranas y
considerando el modelo de costos implementado en este capitulo se observa que, en todo el rango
de concentraciones analizado, para alcanzar una recuperacion de 90 % y una concentracion de al
menos 95 %, la configuracion éptima corresponde a un sistema de dos membranas con reciclo. La
configuracion dptima obtenida en este caso (90 % de recuperacion y 95 % de concentracion)
difiere de la obtenida en el Capitulo 3 (configuracidn de tres etapas con reciclo) simplemente por
las modificaciones incluidas en el modelo de costo en este capitulo con la intencién de que las
soluciones obtenidas puedan ser comparadas con las obtenidas por el sistema de absorcion
guimica con aminas. Por ejemplo, el costo correspondiente al sistema de compresion final en el
capitulo anterior se calculaba en forma simplificada -el costo de inversion del sistema de

compresion final estaba incluido en el costo de inversion de los compresores del sistema de
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captura basado en membranas (Ic) en la Ec. (3.40), y variaba en forma lineal con la potencia total
(Wcozc) requerida para comprimir el caudal de la corriente rica en CO; (Mco2) hasta su presion
final; mientras que el costo de operacién y mantenimiento se calculaba en funcion de éste, Ec.
(3.45)- y fue reemplazado por un calculo més detallado utilizando la misma ecuacion de costo de
compresion que en el proceso de absorcion. Precisamente, el costo del sistema de compresion final
considerado en este capitulo esta discriminado en términos de costos de inversion -que incluyen el
costo de los intercambiadores de las etapas de inter-enfriamiento, bomba de CO, y compresores- y
costo de operacion y mantenimiento (teniendo en cuenta el costo de mano de obra operativa, costo
operativo variable y costo de adquisicion de equipos).

Respecto a la absorcion quimica, al considerar el nimero de trenes como variable de
optimizacion, se observa que cuanto menor es la composicion de la alimentacion fresca menor es
el numero 6ptimo de trenes para alcanzar la recuperacion deseada (90 %) a un minimo costo total.
Para los rangos 0.04< xgCO,<0.08, 0.09< xgC0O,<0.12, 0.13< xgC0O,<0.16, 0.17< xeC0O, <0.19,
0.20< xgC02<0.23 y 0.24< xpCO, <0.25 se requieren dos, tres, cuatro, cinco, seis y siete trenes de
absorcion en paralelo, respectivamente.

En la Figura 4.5 se indica, ademas de los costos de los sistemas independientes, el costo
total anual especifico del sistema hibrido (sistema de membranas seguido de absorcién quimica,
Figura 4.1). Se observa claramente que el modelo selecciona la separacion por absorcién quimica
en el rango de concentraciones de CO, (xgCO;) de 0.04 hasta 0.18 mientras que a partir de
XeC0,=0.19 el sistema hibrido es econdmicamente el mas competitivo. En este Gltimo rango de
concentraciones, la configuracion éptima del sistema hibrido es de dos membranas con
recirculacion acoplada a tres trenes en paralelo de absorcion quimica. A medida que se incrementa

la fraccion molar de CO, en la alimentacion fresca, aumentan las diferencias de costos entre el

hibrido y los sistemas desacoplados. Por ejemplo, para x,C0O,=0.19 el TAC del sistema hibrido
(50.06 M$/tn) es 0.94% menor que el de absorcién (50.53 M$/tn) y 11.53% menor que el de
membranas (55.84 M$/tn) mientras que para xcC0O,=0.23, estas diferencias se incrementan a

13.41% y 10.23% respectivamente.




Segun lo presentado en la seccidn 4.3.2 -Ecuacion (4.12)-, el costo total anual se obtiene de
sumar el costo total anual del sistema de membranas (TACy,), el de absorcion quimica (TAC,) y el
de compresion final (TAC,). En las Fig. 4.5 a 4.7 se muestran, respectivamente, las distribuciones

de costos totales, de inversion y de operacion para composiciones de CO, mayores a 0.15.
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Figura 4.5. Comparacion del costo total anual especifico del sistema hibrido y los sistemas independientes.

En las Tabla 4.7 y Tabla 4.8 se detallan los costos de servicios auxiliares (agua de
enfriamiento, solvente, vapor y energia eléctrica) y los costos de inversién por equipo y por
proceso para distintas composiciones de alimentacion fresca. En la absorcidén quimica el item
“columnas” incluye los costos de inversion de empaques y recipientes de las columnas de
absorcion (ABS) y regeneracion (REG), rehervidores (REB) y condensadores (CON);
“intercambiadores” se refiere al costo de economizadores (AAE) y enfriadores de amina (AWE) y
el item “otros” incluye los costos de sopladores (BLO), bombas de solvente (RAP) y tanques de
reposicion de agua y solvente (T1y T2). En lo referente a los costos de servicios auxiliares (Tabla
4.7), los mas representativos son el del vapor en el sistema de aminas y el de energia eléctrica en la

separacion por membranas y la compresion.
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Para una mayor claridad, se analizaran en una primera instancia los resultados éptimos
para concentraciones de CO, inferiores al 19% en las que la configuracion 6ptima excluye el
sistema hibrido (TACy, = 0), es decir la absorcion quimica como sistema independiente resulta en
costos totales especificos mas bajos que el sistema hibrido.

En la Figura 4.6 se observa que para 0.15< xgCO, <0.18, el costo anual total (TAC) esta
conformado por el costo del sistema de absorcion (TAC,) y el de compresion (TAC,), los cuales
representan alrededor del 73 y 21% del TAC, respectivamente. Aqui el nimero 6ptimo de trenes
de absorcion es 5 para xpgCO,=0.17 y 0.18 y 4 para Xx,gCO,=0.15y 0.16. Se observa ademas que,
si se siguiera la tendencia del costo total del proceso de absorcion quimica + compresién, los

costos totales se incrementarian considerablemente. De las Figura 4.7 y Figura 4.8 se desprende
(anualizado).
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Figura 4.6. Distribucion del costo total anual en funcidn de la composicién de la alimentacion fresca.

Por su parte, a partir de los valores listados en Tabla 4.7 se puede observar que el vapor
representa en promedio el 61.82 % del costo de operacidon variable y 19.07 % corresponde al costo

de la energia eléctrica en la etapa de compresion. Con excepcion del costo de energia eléctrica en




la absorcion quimica, el costo de los demas servicios auxiliares se incrementa con el incremento de
la composicién de CO; en la alimentacion.

Los valores presentados en la Tabla 4.8 indican que las columnas de absorcion y
regeneracion representan alrededor del 33 % del costo de adquisicion de equipos mientras que los
compresores el 38.55 %. El costo de adquisicion de todos los equipos se incrementa con el
incremento de CO; en la alimentacion.

En la Figura 4.9 se observa claramente que para la recuperacion deseada (90 %) y con el
objeto de disminuir el costo total especifico, el proceso de absorcion quimica tiende a alcanzar el

valor minimo de concentracion definido como restriccién (95 %).

De aqui en adelante se describiran los resultados en el rango de concentraciones en el que
es economicamente mas conveniente el sistema hibrido (0.19< xgCO, <0.25).

En la Figura 4.6 se observa que el costo total anual se incrementa de 198.87 M$/afio para
XgCO,=0.19 a 217.12 M$/afo para xgCO,=0.25. En promedio, 48.7 % corresponde al costo total
del sistema de membranas, 26.9 % al de absorcién quimica y 24.4 % al de compresion.

Por otro lado, tanto el costo de adquisicion de equipos (anualizado) como el costo
operativo variable se incrementan con el aumento de concentracion de CO, en la alimentacion
(Figura 4.7 y Figura 4.8). Especificamente el incremento del costo de inversion es de 11.3 % (de
15.3a17.1 M$/afo) y el del costo operativo variables es de 7.7 % (108.1 M$/afio a 116.4 M$/afio).

Se observa claramente que el costo operativo variable es alrededor de 7 veces el costo de
adquisicion de equipos. De esta manera, si bien el costo de inversion del sistema hibrido se
incrementa en al menos 70% (xcC0O,=0.19) respecto al costo de inversién del sistema de absorcién
quimica (xrC0,=0.18), el costo de operacion, que es el mas representativo, disminuye 19.5 % (de

134.2 a 108.1 M$/afio para xeCO, = 0.19 y x,CO, = 0.18, respectivamente).
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Figura 4.8. Distribucion del costo operativo variable (VOC) en funcion de la composicion de la

alimentacion fresca.




En la Figura 4.9 se grafican, para cada composicion de la alimentacion fresca, la
concentracion y recuperacion éptimas de cada sistema y se observa que, para alcanzar el 95% de
concentracion final, el sistema tiende a incrementar la concentracion del permeado y disminuir la
de la corriente a la salida del condensador (absorcién quimica). Por otro lado, para lograr un 90%
de recuperacion final, las recuperaciones por proceso disminuyen a medida que se incrementa la

composicion de la alimentacion.
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Figura 4.9. Recuperacion y concentracion de los componentes del sistema hibrido

El incremento de la concentracion del permeado con el aumento de la cantidad de CO, en
la alimentacion, trae aparejado un incremento en los tamafios de los equipos y consecuentemente
en el capital de inversion del sistema de membranas (aumenta desde 9.5 hasta 11.2 M$/afio).
Exactamente lo opuesto se observa en el proceso de absorcion quimica ya que al disminuir la
concentracion y la recuperacion disminuye la inversion desde 2.3 hasta 1.8 M$/afio. De manera
similar, el costo operativo variable asociado a la operacion de la separacion por membranas
(VOC,,) se incrementa un 25.8% (desde 37.0 hasta 46.6 M$/afio) ya que se incrementa el consumo
de servicios auxiliares mientras que en la absorcién quimica el costo operativo variable (VOC,)

disminuye un 17.2% (desde 46.2 hasta 38.3 M$/afio).
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Por su parte, los valores de costos asociados a los consumos de vapor para la regeneracion

de la amina, energia eléctrica requerida por el sistema de membranas y por la secciéon de

compresion representan, respectivamente, alrededor del 28.08%, 35.79% y 24.64% del costo

operativo variable total (VOC). El costo de servicios auxiliares en la etapa de compresion y en la

separacion por membranas se incrementa con el aumento de la concentracion de CO, en la

alimentacion mientras que en la absorcién quimica, en general, disminuye.

Los costos de adquisicion de equipos mas importantes son los de las columnas (absorcién

quimica), los compresores finales (compresion) y los de las membranas y los expansores y

compresores (separacion por membranas).

Tabla 4.7. Costos de servicios auxiliares (M$/afio) para distintas composiciones de la alimentacion fresca.

XgCO,> 0,15\ 0,16( 0,17| 0,28 0,19| 0,2| 0,21| 0,22| 0,23| 0,24| 0,25
Absorcién quimica

Agua de

enfriamiento | 3373| 3553| 3763| 3,940| 1.835| 1827| 1,822| 1820| 1647| 1656 1,665

Solvente 14,651 | 15,628 16,605|17,582| 7,004| 6,749| 6,524| 6,321| 5,464| 5359| 5,256

Energia

eléctrica 3,506| 3,479| 3,442| 3,432| 2513| 2,299| 2,119| 1,962| 3,393| 3,192| 3,006

Vapor 69,590 | 73,979 | 78,765 | 83,166 | 34,865 | 34,017 | 33,306 | 32,699 | 28,732 28,535 | 28,339
Membranas

Energia i i i i

eléctrica 35,282 | 37,116 | 38,662 | 39,980 | 42,983 | 43,701 | 44,347

Agua de i i i i

enfriamiento 0,742| 0,778| 0,809| 0,835| 0,895| 0,909 0,921

Membranas - - - - 0,980| 1,036| 1,087| 1,134| 1,215| 1,253| 1,290
Compresion

Energia

eléctrica 21,424 | 22,852 24,279 | 25,707 | 24,447 | 25,560 | 26,681 | 27,807 | 28,754 | 29,906 | 31,058

Agua de

enfriamiento | 0:313| 0333| 0357| 0377| 0385 0405| 0424| 0444| 0464| 0483/ 0,503

Por su parte, el costo de las columnas representa, en promedio, un 7.49 % del costo de

adquisicion de equipos mientras que el costo de membranas un 17.35 %. El mayor aporte esta dado




por los compresores finales (18.37 %) y los expansores y compresores en la separacion por

membranas (44.90 %). El costo de adquisicion de todos los equipos en la separacion por

membranas y en la compresion se incrementa con el incremento de CO, en la alimentacion.

Finalmente, la Figura 4.10 presenta un diagrama de flujo correspondiente a la solucion

Optima obtenida para xeCO, = 0.19 detallando flujos, temperaturas, presiones y composiciones de

todas las corrientes, asi como los valores de las variables de disefio tales como areas de

transferencia de calor, capacidades de los compresores, bombas, didmetro y altura de las columnas

de absorcion y regeneracion, entre otras.

Tabla 4.8. Costos de inversion (M$/afo) para distintas composiciones de la alimentacion fresca.

0.15| 0.16 | 0.17 | 018 | 0.19 | 0.2 | 0.21 | 0.22 | 0.23 | 0.24 | 0.25
Absorcion quimica
Columnas |2,531| 2,617|2,851|2,944|1,429|1,357|1,297|1,245|1,079|1,048| 1,019
Intercambia
dores 1,071 1,119|1,234|1,282]0,615| 0,616 0,617 0,618 0,564 | 0,567 | 0,570
Otros 0,363| 0,370|0,411|0,418] 0,235 0,227| 0,219| 0,211 0,246 | 0,239 0,233
Membranas
Membranas - - - - 12,428|2,565|2,691| 2,809 3,009 | 3,103 | 3,194
Intercambia
-dores - - - - 10,270| 0,280 0,289 0,297 0,312 0,317 0,322
Compresore
Sy
expansores - - - - 16,836|7,018|7,162|7,278| 7,573 | 7,616 | 7,651
Compresion

Compresore
S 2,885| 2,999 3,400 3,519]2,774|2,849|2,923| 2,996 | 3,056 | 3,128 | 3,200
Bombas de
CO, 0,576| 0,599 0,679|0,703] 0,598 0,617 |0,635| 0,653 | 0,670 0,688 | 0,705
Intercambia
-dores 0,139| 0,145|0,164|0,170]0,145| 0,149 0,154| 0,159 0,163 | 0,167 | 0,172

161



162

En el diagrama de flujo se observa que una parte de la alimentacién (5.62 kmol/s) se envia
directamente hacia el mezclador Mx"™ mientras que el resto alimenta al sistema de membranas
(16.71 kmol/s), el cual opera a una presion maxima de 0.6320 MPa con una recirculacion total del
retenido de la segunda membrana hacia la primera. Similarmente a los resultados obtenidos en el
Capitulo 3, el 4rea de la primera membrana (4470.50 dam?) es superior a la de la sequnda (431.88
dam?). La primera alcanza una recuperacion del 77.29 % mientras que la segunda es de 87.74 %.
De esta manera, el sistema de separacion con membranas con recirculacion alcanza una
recuperacion neta de 74.91 %.

Por su parte, cada tren de absorcion alcanza una recuperacion de 77.24% de CO,. Las
columnas de absorcion y desorcion presentan, respectivamente, un diametro 6ptimo de 10.85 my
4.32 my una altura 6ptima de 18.41 my 11.59 m .

El flujo que alimenta el sistema de aminas (19.84 kmol/s, 9.39% de CO,) se divide para
alimentar tres trenes idénticos de absorcién+compresion dispuestos en paralelo. Cada tren de
compresion (5 etapas con interenfriamiento) es alimentado por una fraccion (tercera parte) del
permeado de la segunda membrana (2.48 kmol/s, 95.73% de CO,) y el flujo de salida del
condensador del sistema de aminas (0.51 kmol/s; 93.81% CO,) alcanzando de esta manera el 95%
de concentracion impuesto como cota inferior en el modelo (indicado con dos asteriscos en la

Figura 4.10).

Finalmente, la corriente concentrada de CO, con una concentracion de 97.17 % y una
presion de 13.79 MPa se envia para su posterior transporte y/o almacenamiento.

A continuacion, la Tabla 4.9 reporta la distribucion de los costos correspondientes al
diagrama de flujo presentado en la Figura 4.10. Como se puede observar, el OPEX representa el
61.35% del TAC; 50.29 M$/afio se consumen en el sistema de absorcion quimica, 43.74 M$/afio
en el sistema de separacion por membranas y 28.35 M$/afio en la compresion final. EI CAPEX
(76.50 M$/afio) esta conformado por 14.86% (11.37 M$/afio), 22.94% (17.55 M$/afio) y 62.18 %

(47.57 M$/afio) del CAPEX del sistema de aminas, membranas y compresion, respectivamente.




Tabla 4.9. Distribucion de costos para una alimentacion con 19% de CO,

Costo anual total especifico 50.06 | M$/tn
TAC (costo total anual) 198.87 | M$/aio
CAPEX 76.50 | M$/afio
Costos directos de fabricacion 41.21 | M$/afo
Costo de adquisicion de equipos 15.33 | M$/afio
Instalacion de equipos 8.09 | M$/afio
Instrumentacion y control 3.07 | M$/afio
Tuberias 6.13 | M$/afio
Instalacion eléctrica 1.69 | M$/afio
Construccion 1.53 | M$/afio
Mejoramiento del terreno 1.53 | M$/afio
Instalacion de servicios 3.07 | M$/afio
Terreno 0.77 | M$/afio
Costos indirectos de fabricacion 15.45 | M$/afio
Ingenieria 4.12 | M$/afo
Gastos de construccion 4.12 | M$/afo
Tarifa del contratista 0.21 | M$/afio
Contingencia 7.01 | M$/afio
Inversion de capital fijo 56,66 | M$/afo
Capital de trabajo 14,16 | M$/afio
Costo de puesta en marcha + costo de 5,67 | M$/afio
MEA
OPEX 122.37 | M$/afio
Cargos fijos 1.70 | M$/afio
Impuestos locales 1.13 | M$/afio
Seguro 0.57 | M$/afio
Costos directos de produccién 112.05 | M$/afio
Costo de operacién variable (VOC) 108.05 | M$/afio
Mantenimiento 2.27 | M$/afio
Costo de mano de obra operativa (OL) 0.51 | M$/afio
Trabajo de supervision y soporte 0.83 | M$%/afio
Materiales de operacion 0.34 | M$/afio
Cargos de laboratorio 0.05 | M$/afio
Costos generales de planta 2.17 | M$/afio
Gastos generales 6.45 | M$/afio
Costos administrativos 0.08 | M$%/afio
Costos de marketing y distribucién 0.58 | M$%/afio
Costos R&D 5.80 | M$%/afio
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Figura 4.10. Flujos y dimensiones del sistema hibrido dptimo para una alimentacion fresca con 19% de CO,




4.6 CONCLUSIONES Y TRABAJOS FUTUROS

En este capitulo se present6 un modelo matematico MINLP correspondiente a una
superestructura que embebe diferentes configuraciones alternativas para el sistema de membrana y
que ademas considera la posibilidad de seleccionar: a) el proceso de membrana o b) el proceso de
absorcion o ¢) un proceso hibrido que resulte de la combinacion de los anteriores. A su vez en caso
de seleccionar el proceso de absorcion el modelo también debe indicar el numero de trenes de
absorcion/desorcion requerido para alcanzar las metas de recuperacion y concentracion
establecidas. Los modelos utilizados para describir cada uno de los equipos componentes son lo
suficientemente detallados para obtener un disefio preliminar de sistemas hibridos para la captura
de CO; presentes en gases de combustion.

El modelo fue resuelto variando en forma sistematica la composicion de ingreso del gas a
tratar y asi poder obtener las configuraciones éptimas correspondientes, ademas de los tamafios de
equipos y sus condiciones de operacidn. Para un nivel de recuperacion 90 % de CO, con una
concentracion 95 % de CO, los resultados obtenidos indicaron que para tratar un caudal de 22.32
kmol/s el sistema optimo de captura de CO, depende del rango de concentracion del gas a tratar.
Precisamente los resultados obtenidos indicaron que para el rango comprendido entre 0.04 y 0.18
el sistema Gptimo de captura de CO,, resulto ser el proceso de absorcion quimica mientras que para
el rango comprendido entre 0.19 y 0.25 la configuracion optima resulto ser el sistema hibrido
conformado por dos membranas en serie y con recirculacion del retenido de la segunda etapa a la
primera acopladas a tres trenes en paralelo de absorcion quimica.

En resumen el modelo matematico propuesto permite determinar sistematicamente las
configuraciones optimas del sistema hibrido (membrana + absorcion) en funcién de la
concentracion de CO, de la corriente de gas a tratar, ademas de obtener los tamafios de todas las
unidades de proceso y sus condiciones Optimas de operacion, lo cual constituye un avance

significativo en el area de captura de CO..
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NOMENCLATURA

La nomenclatura correspondiente al sistema de membranas es idéntica a la presentada en el
capitulo anterior (Capitulo 3). Es por este motivo que a continuacion solo se detalla la

nomenclatura correspondiente a las variables y equipos introducidos en el presente capitulo.

Cfq Costo del equipo eq de referencia
Capeq Capacidad del equipo eq
Cap? Capacidad del equipo eq de referencia

eq

CAPEX Capital total de inversion de la tecnologia k [M$]

CRF Factor de recupero de capital [afio™]

D Divisor de flujo

DCy Costos directos de fabricacion correspondiente a la tecnologia k [M$]

F Flujo de gas [mol s™]

FCly Capital de inversion fijo correspondiente a la tecnologia k [M$]

G Flujo de gas [mol s™]

H Entalpfa [J mol™]

ICk Costos indirectos de fabricacion correspondiente a la tecnologia k [M$]
Ik eq Costos de inversion por equipo eq correspondiente a la tecnologia k [M$]
int Interés anual [afio™]

L Flujo [mol s™]

Lseq Numero de operadores por turno S por equipo eq

Lv,op Cantidad de trabajo operativo que un operador realiza durante un afio

Mco2 Cantidad de CO, capturada [tn hr]




Mg Mantenimiento correspondiente a la tecnologia k

Mx Mezclador de flujos

n Tiempo de vida util de la planta [afios]

Neg Cantidad de equipos eq de un mismo tipo [adimensional]

OH Tiempo de operacion de la planta [hr afio™]

OLg Costo de mano de obra operativa correspondiente a la tecnologia k [$ afio™]
OPEXk Costo de operacion y mantenimiento total en base anual correspondiente a la
tecnologia k

PCx Costo de adquisicion de equipos correspondiente a la tecnologia k [M$]
PSA Precio unitario del servicio auxiliar |

Rcoz Recuperacion de CO, del sistema [adimensional]

Sop Salario anual de un operario [$ afio™]

Sk Trabajo de supervision y soporte correspondiente a la tecnologia k

TAC Costo total anual especifico [M$ (tnCO.)™]

TACy Costo total anual de cada tecnologia k [M$ afio™]

ty Numero de turnos operativos de la planta por afio requerido por la tecnologia k
VOCy Costo operativo variable por tecnologia k

Yik Cosumo anual del servicio auxiliar | correspondiente a la tecnologia k
Subindices

0 Alimentacion/Entrada

1 Etapa inferior de la columna de absorcion/regeneracion (fondo)

eq Equipo

G Referido al flujo gaseoso
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NTP

op

out

Superindices
0
A

A0

AWE

CON

FO

Componentes de la corriente: CO,, MEA, H,O, MEAH+, MEACOO-, N, O, ,OH-
Sistema bajo estudio: a=Absorcidn quimica, m= sistema de membranas, c=sistema
de compresion final de CO,

Referido al flujo liquido

Servicios auxiliares: electricidad, agua de enfriamiento, vapor de baja presion,
reposicion de amina, reposicion de agua e inhibidores, reposicion de membranas.
NUmero de trenes

Referido a los operadores/operarios

Salida

Referido al turno

Referido al afio

Etapa superior de la columna de absorcidn/regeneracion (tope)

Entrada

Torre de absorcion

Alimentacién del sistema de absorcion quimica con aminas

Intercambiador amina-amina

Enfriador amina pobre

Condensador

Expansor

Alimentacion

Alimentaciéon fresca al sistema de captura, gases efluentes de la planta de

generacion




F1 Alimentacion fresca al sistema de absorcién quimica con MEA

H.0 Flujo de agua

hib Referente al sistema hibrido de captura
MEA Flujo de monoetanol amina

out Salida

P Referente al permeado

REB Rehervidor

REG Torre de regeneracion

Letras griegas

d Coeficiente de costos [adimensional]
Equipos

[AAE] Intercambiadores amina amina

[ABS] Torres de absorcién

[AWE] Enfriadores de la corriente de amina pobre
[BLO] Sopladores

[CMP] Compresores

[CND] Condensadores

[CO.E] Conjunto de inter-enfriadores de la etapa de compresion
[CO.P] Bombas de CO2

[RAP] Bombas de amina rica

[REB] Rehervidores
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[REG] Torres de regeneracion
[T1] Tanques de reposicion de agua

[T2] Tanques de reposicion de amina




Capitulo 5

Conclusiones y trabajos futuros

5.1 CONCLUSIONES

Este capitulo tiene por objetivo resumir las conclusiones y exponer las nuevas lineas de

investigacion que surgen a partir de los resultados presentados en esta tesis.

El desarrollo e implementacion de modelos matematicos para abordar la tarea de sintesis y
disefio 6ptimo de procesos de captura de gases de efecto invernadero es una tarea compleja por la
cantidad de ecuaciones y variables que deben considerarse; involucrando varias relaciones de

compromiso, algunas de mayor peso que otras dependiendo del criterio de optimizacion empleado.

En cada capitulo de la tesis se estudié un proceso distinto de captura de CO,, abarcando
procesos basados en adsorcidn, en especial con cambio de presidn, procesos de separacion basados
en membranas, absorcion quimica utilizando aminas y procesos hibridos. Estos ultimos pueden
estar conformados por dos 0 mas de los procesos mencionados anteriormente, dependiendo de los
valores de performance requeridos, como por ejemplo concentracion y recuperacion de CO,. El
objetivo principal de la tesis es determinar sistematicamente qué proceso de captura CO; es el
Optimo para tratar corrientes de gases exhaustos derivadas de plantas de generacién de energia a
partir de combustibles fosiles, permitiendo obtener altas recuperaciones y concentraciones de CO,

aptas para su posterior transporte y/o almacenamiento.

A continuacion se resumen las principales conclusiones obtenidas en cada uno de los

capitulos.
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5.1.1 CAPITULO 2

Con el objeto de investigar la posible aplicacion de los sistemas de adsorcion utilizando
zeolitas comerciales para la captura de CO; en este capitulo se desarroll6 un modelo matematico
de simulacién del proceso RPSA, basado en los primeros principios. Cabe destacarse que el
proceso RPSA es un caso especial del proceso PSA. La principal diferencia es que los procesos
RPSA requieren solo una columna para ventear una corriente limpia a la atmosfera de manera
continua (no constante), mientras que los procesos PSA convencionales requieren al menos dos
columnas para asegurar un flujo continuo. Como consecuencia, el proceso RPSA es generalmente
mas intensivo desde el punto de vista energético que un PSA convencional; sin embargo, su
operacion es mucho mas sencilla existiendo la posibilidad de lograrse importantes ahorros en
costos de capital utilizando ciclos RPSA. Por ejemplo, la aplicacion del proceso RPSA para la
separacion del oxigeno del aire resulta méas atractivo que los procesos PSA. En este sentido, se
propuso evaluar el potencial del proceso RPSA para la captura de CO, a partir de una corriente
compuesta por CO, y Ny utilizando una zeolita comercial 13X como adsorbente. Para esto, se
realizaron diferentes simulaciones variando sistematicamente el tiempo total de ciclo y la duracion
de cada etapa, la presion y temperatura de la corriente de alimentacion, y la longitud de las
columnas para predecir el rango alcanzable de concentracion y recuperacion de CO, promediado
en el ciclo, la productividad y la energia total requerida por el proceso RPSA considerando
distintos arreglos de columnas de adsorcion (serie, paralelo-serie).

La comparacién de los resultados obtenidos de la simulacion entre RPSA y los de PSA
publicados por otros autores, arroja diferentes conclusiones. Para algunos resultados simulados, se
observé que el proceso RPSA con zeolita 13X fueron similares a los reportados en la literatura
utilizando ciclos convencionales de PSA. En particular, para tratar una corriente gaseosa con
caracteristicas similares, los resultados de la simulacion del proceso RPSA considerando una tnica
columna con tres etapas (presurizacion, enjuague y despresurizacion) y una duracion total de ciclo
de 12 s fueron analogos a los del proceso PSA utilizando una columna con cuatro etapas
(alimentacidn, presurizacion, despresurizacion y purga) y una duracion total de 260 s reportados

por (Dantas et al., 2011).




Por otra parte, la performance del proceso RPSA usando zeolita 13X result6 inferior, en
términos de concentracion y recuperacion de CO, alcanzable y potencia total requerida, a las
obtenidas por un proceso de dos trenes PSA considerando vacio (VPSA).

Ademas se observo que, para una concentracion no menor al 90 % de N en la corriente de
gas efluente "limpio™ (producto) y con una sola columna RPSA, no se alcanzan valores altos de
concentracion y recuperacion de CO, simultdneamente cuando se trata una alimentacién de 15 %
de CO.,. En particular, para recuperaciones superiores al 75 % la concentracion ronda en el 30 % de
CO,. Luego se incorpord una segunda columna con el objetivo de mejorar la performance del
proceso. Cabe resaltar aqui, que la corriente rica en CO, (desecho) deberia llegar a tener
concentraciones superiores al 75 % para el posterior transporte y/o almacenamiento. Sin embargo,
para la nueva configuracion, aun cuando la concentracion alcanza valores cercanos al 60 %, la
recuperacion global disminuye hasta aproximadamente el 50 %. Es decir, que no se han
encontrado resultados que cumplan los requerimientos minimos de la corriente rica en CO..

Los resultados presentados en este capitulo son Gtiles como punto de partida para comparar
la performance del proceso RPSA con procesos basados en membranas (Capitulo 3) y en funcion
de la comparacion establecer los procesos candidatos para ser propuestos en sistemas hibridos

(Capitulo 4).

5.1.2 CAPiTULO 3

En este capitulo se abord6 la optimizacion del proceso de captura de CO, generado en una
planta de potencia de carbon mediante el empleo de membranas, considerando configuraciones
multi-etapas.

Se propuso un modelo NLP para determinar sisteméaticamente el nimero 6ptimo de etapas
de membranas con sus correspondientes areas, requerimientos de potencia, ubicacion de corrientes
de reciclo, y condiciones de operacion para tratar una corriente de gas con un valor minimo de
costo total anual o méximo valor de eficiencia.

Para esto, se propuso una superestructura embebiendo numerosas configuraciones
alternativas a partir de la cual debe seleccionarse la configuracién éptima. EI modelo resultante,

que es de naturaleza combinatoria, es lo suficientemente robusto para investigar rangos amplios de
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valores de recuperacion y composicion de CO,, considerar distintas funciones objetivo y
diferentes especificaciones de la corriente a tratar (temperatura, composicion y caudal).

Desde el punto de vista del modelado matematico, resulta interesante mencionar que el
modelo NLP propuesto ha resultado ser lo suficientemente robusto para seleccionar el nimero
Optimo de etapas (decisiones discretas) y para resolver todas las optimizaciones propuestas sin la
necesidad de incluir variables binarias, las que llevarian a una formulaciéon MINLP del modelo.

Los distintos casos de estudio incluyeron los caudales y composiciones considerados en el
capitulo anterior. Los resultados indican que el nUmero éptimo de etapas depende fuertemente de
la concentracion de CO, especificada. Para concentraciones de CO, comprendidas en el rango
90-93 %, la configuracion optima involucrd dos etapas y una corriente de reciclo, para el rango
94-96 % involucra tres etapas y dos corrientes de reciclo y finalmente, para el rango 97-98 % de
concentracion, involucra las cuatro etapas propuestas en la superestructura manteniendo las dos
corrientes de reciclo.

Los resultados de optimizacion fueron comparados con soluciones reportadas por otros
autores (Zhai and Rubin, 2013) concluyendo que, para las mismas especificaciones de disefio, el
costo total obtenido resulté ser menor que el asociado al caso tomado como de referencia en
alrededor de 12 % (40.1 vs. 45.6 $/tncoy).

Ademas se concluyé que para las caracteristicas de membrana consideradas (parametros
del modelo), no sélo es competitivo con el sistema de absorcidon quimica con aminas, sino que las
configuraciones multi-etapas de membranas obtenidas resultaron ser mucho mas eficientes que el
proceso RPSA investigado en el Capitulo 2. Ciertamente para un mismo caudal a tratar (3700
mol/s) con una concentracién de 15 % de CO, no fue posible alcanzar con el proceso RPSA
concentraciones “relativamente” altas de recuperacion y concentracion de CO, en forma
simultanea, como se pudo obtener mediante el proceso basado en membranas. Esta misma
conclusion cualitativa se obtuvo para un caudal de gas a tratar mayor caracteristico de plantas de
588MW(g (22321.43 mol/s).

De acuerdo a nuestra experiencia y el comportamiento observado, se puede concluir que si
bien el proceso RPSA podria llegar a “mejorar” los valores de recuperacion y concentracion
mediante un disefio que se base en una optimizacion simultanea, dichas “mejoras” no serian
significativas como para que dicho proceso se torne competitivo respecto al de membranas; y
menos aun con el proceso de absorcidén quimica. Esta conclusién se soporta fuertemente en la

comparacion de la potencia eléctrica requerida por el(los) compresores en el proceso RPSA y




membranas, y la potencia equivalente del vapor usado para la regeneracion del absorbente en el
proceso de captura de CO, con absorcion quimica.

En base a la comparacion de resultados, se concluye que los procesos més atractivos para
conformar procesos hibridos son el de membrana y el de absorcion quimica, los cuales han sido

abordados en el Capitulo 4.

5.1.3 CApPiTULO 4

En primer lugar se realiz6 una revision bibliografica para conocer los ultimos avances
alcanzados sobre el estudio de procesos hibridos aplicados a la captura de CO,. Como resultado se
pudo concluir que practicamente no existen trabajos que traten sobre la optimizacion simultanea
de sistemas hibridos mediante modelos matematicos detallados y menos aun planteando modelos
basados en superestructura.

En base a la comparacién de los valores de performance obtenidos por los procesos RPSA
(Capitulo 2) y membranas (Capitulo 3) y teniendo en cuenta que el proceso de absorcion quimica
con aminas es considerado uno de los mas eficientes para la captura de CO; se propuso investigar
en este capitulo sistemas hibridos integrando membranas y el proceso de absorcion quimica.

Desde el punto de vista del modelado matematico, este capitulo representa un avance
importante respecto a lo que indica el estado del arte acerca de los sistemas hibridos para captura
de CO,; ya que se desarroll6 una herramienta computacional que permite determinar
sistematicamente las configuraciones y condiciones de operacion econémicamente Gptimas en
funcién de las condiciones de la corriente del gas a tratar (concentracion, temperatura y caudal).
Las configuraciones candidatas que se encuentran embebidas en el modelo matematico son
numerosas, algunas de las cuales se listan a continuacion:

1) Proceso por membrana incluyendo multiple-etapas operando en forma desacoplada.

En nuestro caso, las configuraciones candidatas resultan de la combinacion de 4 etapas
conectadas de diferentes maneras a través de reciclos propuestos para las corrientes de
retenido y permeado de una etapa hacia las restantes. Este proceso, en si mismo,

involucra numerosas configuraciones posibles.
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2) Proceso por absorciéon quimica utilizando monoetanolamina (MEA) como solvente
operando en forma desacoplada. Aqui, la decision discreta esta relacionada con la
determinacion del numero de trenes de captura.

3) Sistema hibridos constituidos por la combinacién de 1) y 2).

Aplicando el modelo propuesto para un caudal de gas a tratar de 22321.43 mol/s que se
corresponde con una planta de 588 MW(g; una recuperacion de CO; del 90 % y una concentracion
deseada de CO, en la corriente rica de 95 %, se obtuvieron las configuraciones 6ptimas
correspondientes a distintas concentraciones de CO, en la corriente de entrada, ademas de los
tamafos 6ptimos de las unidades de proceso y condiciones de operacion. Para el rango de
concentraciones comprendidas entre 0.04 y 0.18 el proceso de absorcion quimica resultd ser el
Optimo desde el punto de vista econémico (costo total anual especifico minimo) involucrando
diferente numero de trenes de absorcion/desorcion operando en paralelo dependiendo de la
concentracion (dos trenes para 0.04 < xgC0O,<0.08, tres trenes para 0.09 < xpCO,< 0.12, cuatro
para 0.13<x¢C0,<0.16 y cinco para 0.17<x¢C0,<0.18). Por otra parte, en el rango de
concentracion comprendido entre 0.19 y 0.25 la configuracion econémicamente dptima resultd ser
el sistema hibrido conformado por dos etapas de membranas conectadas en serie y con
recirculacién de retenido de la segunda etapa a la primera acopladas al proceso de absorcion
quimica conformado por tres trenes idénticos dispuestos en paralelo.

La contribucién del costo de cada uno de los equipos al costo total de inversion y la
contribucion de los servicios auxiliares de calefaccion y enfriamiento al costo total de operacion

fueron identificados en cada solucion obtenida.

5.2 TRABAJOS FUTUROS

Los puntos especificos para considerar en el futuro basicamente responden a cuestiones de
modelado matematico y cuestiones metodologicas de resolucion, las cuales se describen

brevemente a continuacion.




Desde el punto de vista del modelado matematico se propone incorporar mayor nivel de

detalle para el sistema de membrana. A continuacion se mencionan algunas propuestas respecto a

la rigurosidad del modelado.

Relajar las hipdtesis adoptadas para derivar los modelos matematicos. Por ejemplo,
el comportamiento ideal de los gases se extendera a gases no ideales, considerando
cambios en las funcionalidades de las fuerzas impulsoras respectivas a cada proceso,
utilizando fugacidades en lugar de presiones parciales. Ademas, la inclusion de méas
componentes en la mezcla gaseosa, como ser O, y H,O permitira evaluar como
afectan los resultados presentados. En esta linea y para mayor rigurosidad, también
se considerard la caida de presion a lo largo de las membranas asi como la
posibilidad de operar en vacio.

Considerar la integracion energética en cada uno de los procesos desacoplados y en
el sistema hibrido. Por ejemplo, en el sistema por membranas, investigar si es
conveniente que el retenido sea calentado con las corrientes que abandonan los
compresores con el objetivo de lograr su expansion desde una mayor temperatura
(mayor recuperacién de potencia y en consecuencia menor requerimiento de
potencia total neta) y las corrientes que abandonan los compresores demanden
menores cantidades de agua de enfriamiento. La decision final debiera incluir los
costos de electricidad, area de transferencia de calor y de agua de enfriamiento.
Extender apropiadamente la superestructura propuesta para el proceso de
membranas, incluyendo mayor cantidad de etapas candidatas para aumentar el
nimero de combinaciones posibles y asi poder determinar si existen nuevas

configuraciones optimas.

En cuanto a los aspectos metodoldgicos, resultara interesante resolver las superestructuras

planteadas para el sistema de membranas y proceso hibrido empleando un algoritmo de

optimizacion global para garantizar la obtencion de soluciones 6ptimas globales.
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Por ultimo, también resulta interesante aumentar las relaciones de compromiso entre las
variables del modelo introduciendo en el problema de optimizacion otros aspectos no
considerados, tales como operabilidad/disponibilidad.

La inclusién de analisis de ciclo de vida a los procesos estudiados también sera un aspecto

a tener en cuenta.




Apendice A

Modelo Matematico del Sistema de

Absorcion Quimica con Aminas.

A.1 DESARROLLO DEL MODELO MATEMATICO DE LA COLUMNA DE ABSORCION.

En la Figura A.1 se presenta un esquema del sistema de absorcién quimica con aminas que
incluye la nomenclatura de las corrientes. La corriente gaseosa que ingresa a la torre de absorcion
G° es la que se obtiene de la suma de las corrientes de permeado que abandonan el sistema de

membranas con composicion x’; = x*° y temperatura 313.15 K.

BLO

Figura A.1 Esquema del proceso de absorcion quimica con aminas

La Figura A.2 muestra el esquema de una etapa genérica utilizada para modelar las

columnas de absorcion y regeneracion ([ABS] y [REG] de la Figura A.1). En la Figura A.2, “z”
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3t
1

(z=1,..., Z) denota cada etapa, “x” denota la fraccion molar de los componentes “i” presentes en
las corrientes liquida (L) y gaseosa (G). El vapor circula en sentido ascendente desde la etapa z

hacia la etapa z+1, mientras que el liquido desciende desde la etapa z a la etapa z—1. Las entalpias

de las corrientes liquida y vapor se denotan por HZL y Hf, respectivamente.

Las ecuaciones (A.1) a (A.6) describen los balances de masa y energia en cada etapa
genérica z. Las ecuaciones (A.7) hasta (A.14) representan el equilibrio de fases para el sistema
reaccionante (reacciones R1 a R7; E1 a E3).

Finalmente, las restricciones Ecs. (A.15) a (A.27) se refieren al disefio de las columnas

empacadas (diametro, altura y caida de presion).

Salida de gas Entrada de MEA
purificado empobrecida
z
GZ Lz+1
1 l X1 o Xz+1i, L
Tz+1
T,
2+1 Interfase
A . Ek(f ik { Calor
= v Jreontoox
PR . \_
1 »
o il " - Difusi6n
. y Reac.E Reac.
z-1 . .
1 l G Etapa “z” L.
Xz1i,6 Xz, L
Tz-l Tz
HGz-l HLZ
1
1 l i={CO,, MEA, H,0, MEAH*, MEACOO', HCO3, COs%, H;0", HO,
Entrada de gas Salida de MEA Nz, Hz0, Oz}
exhausto enriguecida

Figura A.2 Esquema de una etapa genérica.

Balances de materia y energia:
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I7+1 - Lz +Gz—1 _Gz =0 (Al)
Lz+1 XL~ Lz XL +Gz—l X, 46 _Gz Xic =0;dondei = MEA'COW Hzov N2'02 (A-Z)

L., H:

z+1 z+1

~L,H"+G,  H®, -G, Hf+(AHR)Z—(AHHZO)Z=O (A.3)

Donde AH, denota el calor de reaccién entre el CO; y el solvente y AH,, , denota el

calor de vaporizacion del agua; las correlaciones correspondientes se adoptaron de (Oyenekan,

2007) y (Hilliard, 2008).

Balance de electroneutralidad en la etapa z:

[MEAH*]Z+ [Hso*l =

[MEACOO™ | + [HCO; | +2[Co;/ | + [OH | Ay
donde [i] corresponde a la composicion de la especie idnica “i” expresada en [mol/1].
Restricciones de composicion:

2% =1 (A5)
D X6 =1 (A.6)

La reaccion de CO, con una solucion de MEA, implica un complejo sistema de reacciones
paralelas y consecutivas en la fase liquida (Kucka et al., 2002). Precisamente, las reacciones [R1] a
[R5] son reacciones reversibles instantaneas, mientras que las reacciones [R6] y [R7]

corresponden a reacciones reversibles cinéticamente controladas.

2H,0 <> H,0* +OH" [R1]
2H,0 +CO, <> H,0" + HCO; [R2]
2H,0+HCO; <> H,0" +CO> [R3]
H,O+MEAH* <> H,0" + MEA [R4]
MEACOO" +H,0 <> MEA + HCO; [R5]
MEA+CO, + H,0 <> MEACOO™ + H,0" [R6]
CO, +OH ™ <> HCO; [R7]
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Para calcular la concentracion de las especies ionicas y moleculares en la solucion, las
constantes de equilibrio quimico se expresan en funcidén de sus actividades de acuerdo a la
Ecuacion (A.7). Ademas, la actividad de las especies quimicas presentes en la fase liquida es

funcion de la temperatura de la solucion, segln se presenta en la Ecuacion (A.8).

Kz ZI_I(aiz)vi :H(Xz,i,L 7iZ)Vi vm, m=R,R,, R, R, R (A7)

Si bien en todo sistema de reaccion real la fase liquida tiene comportamiento no ideal, se
supone aqui como primera aproximacion que dicha fase tiene un comportamiento ideal, de manera

tal que los coeficientes de actividad adoptan valores unitarios.

K,,, =€exp [A+(TEJ+C In (TZ)} vm, m=R,R,,R;,R,, R, (A.8)

z

donde T es la temperatura absoluta [K] mientras que a,, y,, Y v, corresponden a la actividad,

[1¥Edl
|

coeficiente de actividad y coeficiente estequiométrico del componente en la reacciéon “m”
respectivamente.
El equilibrio de fases para los componentes volatiles estd dado por las reacciones [E1] a

[E3] y se representa matematicamente segun las Ecuaciones (A.9) a (A.11):

[ E1] CO,,. ., «——>CO

2(9) 2(aq)

[E2] H,0

(9) HZO(')

[E3]  MEA, «—>MEA

aq)

X, 0,6 ¢cozz Pz = Hcozz [Coz]z (A-9)
X, H,0.6 ¢HZO,Z P, = Pr0z X H,0.L (A.lO)
Xz MEAG Pveaz P = Puea; Xz MEAL (A11)

donde:

Hco,. €s lasolubilidad de CO; en la solucion de amina [kPa I/mol].

[CO,], es laconcentracion molar de CO, [mol/I].
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¢ es el coeficiente de fugacidad del componente, determinado a partir de la ecuacion de estado
para mezclas gaseosas de (Peng and Robinson, 1976).

P, es la presion total en la etapa z [kPa].
Puo Y Pue, COrresponden a la presion parcial del agua y la monoetanolamina en la etapa z,

respectivamente, determinadas mediante la ecuacion de Antoine y expresadas en [kPa].
La solubilidad de CO; en la soluciéon de amina (HCOZZ ) se determina a partir de la

solubilidad de CO; en H,O y en MEA (Hcoz iZ); y se corrige por el efecto de la fuerza ionica

(Greer, 2008).

Xp o, H + Xeo,, H
HCOZZ 2(100.152|Z) H,0z " 'CO, MEAz - CO,z " "CO, H,01z (AlZ)
Py
Heo, i =exp(A+(TEJ+C In(T,)+ DTZJVi,i =MEA, H,0 (A.13)

La fuerza idnica de la solucion (1, [I/mol]), se estima a partir de la carga idnica (v, ) de

cada i6n “k” segln se indica en la siguiente expresion:

I, :%izlrl/i[i]z

vk, k=MEAH",MEACOO ,H,0",0H ,COZ ,HCO;

(A.14)

El coeficiente de fugacidad (¢) de un componente “k” en una mezcla liquida se determina
mediante una correlacion basada en la ecuacion de estado para mezclas de (Peng and Robinson,
1976).

La caida de presion total a través de la columna (AP) se obtiene al multiplicar la caida de

presion por unidad de altura de empaque en cada etapa (AP,) con la altura de la etapa (h,), segln

se indica en la siguiente ecuacion:

AP =>"APh, (A.15)

A su vez, la caida de presion por unidad de altura de empaque en cada etapa (z) expresada

en [kPa/m], se estima a partir de la siguiente correlacion, desarrollada por (Robbins, 1991):
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L 0.1
AP, =0.8160 ;{Z+o.4[4j z
20000 (A.16)

2, =74x10°G}, 10°™"

El primer sumando tiene en cuenta la caida de presion en el empaque seco mientras que el
segundo corresponde a la caida de presion debido a la presencia de liquido. Los factores de carga

de liquido (Lf,) y de gas (Gf,) expresadas en [Ib/h ft] se estiman mediante diferentes
expresiones, dependiendo de la presion operativa (Pop) y las caracteristicas del empaque,

especificamente el factor de empaque seco (Fpd). Dichas expresiones pueden ser extraidas de
(Robbins, 1991).
Para asegurar un buen funcionamiento de la columna se adoptan valores maximos y

minimos de la caida de presion segun Ecuacion (A.17).

00817 K°2 < Ap <1.0212KP2 (A.17)

m m

La altura de una columna empacada depende de los requerimientos de separacién y de la
eficiencia del empaque. Se emplea el concepto de unidad de transferencia, basado en modelos de
transferencia de masa en contacto continuo, para la determinacion de la eficiencia de las etapas y
de la altura de la torre. La altura de un segmento de la columna (h,) se define en funcion del
namero de unidades de transferencia (NTU) y la altura de la unidad de transferencia (HTU), segln

se indica a continuacion:
h, = HTU, xNTU, (A.18)

La altura de la unidad de transferencia se calcula mediante la Ecuacion (A.19) y, segun se

observa, es funcion de las propiedades de las corrientes, los coeficientes individuales de

transferencia de materia (k" y k®), el area superficial especifica (a) y el factor de Enhancement

(E).

G, L
HTU, = :_|+4 d A.19
Z {RTszazpr Z[kfazszEzJ (A-19)

z

Donde:
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L y G son las velocidades masicas del liquido y el vapor, respectivamente [kg/m?s]
T es la temperatura absoluta [K]

g es la constante gravitacional [m/s°]

R es la constante universal de los gases [Pa m*/mol K]

oy p° son las densidades masicas [kg/m’]

1, es el coeficiente de desorcion (4, =m,G, /L,)

k', k® y a estan expresadas en [m/s], [kmol/Pa s m?] y [m?/m?] respectivamente.

Para determinar los coeficientes de transferencia de materia en la fase liquida (kL) y
gaseosa (kG) y el area superficial especifica (a) se implementan las correlaciones presentadas por

(Onda et al., 1968). El factor de enhacement se calcula en base a la teoria de la doble pelicula
(Whitman, 1923) considerando una cinética de pseudo primer orden segln se indica en la ecuacién

(A.20).

\/Déozz (kCOZ—MEAz [MEA]Z + kcozfon [Coz]Z )
E,=Ha, = :

(A.20)

Las constantes cinéticas (keo, vea Y Keozon ) d€ las reacciones paralelas [R6] y [R7], se

adoptan de (Aboudheir et al., 2003) y (Kucka et al., 2002).

La velocidad de absorcion esta determinada por las condiciones hidrodinamicas (velocidad
de flujo, geometria del relleno, propiedades fisicas del liquido), y por las propiedades
fisico-quimicas del sistema (solubilidad, densidad, viscosidad, etc.). Estas Ultimas se estiman en
funcién de las composiciones y temperaturas del sistema de acuerdo a correlaciones publicadas en
la bibliografia, algunas de ellas (Greer, 2008; Oyenekan, 2007; Poling et al., 2000).

Por otra parte, considerando que se supone mezcla perfecta en cada una de las etapas, la
eficiencia puntual es igual a la eficiencia Murphree y, de esta manera, el nimero de unidades de
transferencia, segun lo sugirieron (Molinari and Sala, 2002), puede determinarse mediante la

Ecuacion (A.21).

NTU, =—In(1-7,) (A21)

185



G,X,.c =G, X, ,;
77Z — z i,|,G z-1"z-1,i,G (A22)
GzXz,i,G - Gz—lxz—l,i,G

*

z,i,G

donde 7, (Ec.(A.22)) es la eficiencia de Murphree e x_.. se refiere a la composicion de

31
1

equilibrio de la especie “i” que abandona la etapa “z”.
El area transversal de la columna se calcula segun las restricciones (A.23) y (A.24) y segun

se puede observar, depende de la velocidad de inundacion (u,,) y el flujo mésico (G;) y la
densidad (pf) maésica del gas. Es una practica habitual disefiar las columnas empacadas por

debajo del punto de inundacion de las mismas. Para ello, se define un factor de inundacion (f,), el
cual afecta a la velocidad del gas que corresponde al punto de inundacion ( f,). Normalmente el

valor de dicho factor (f,) variaentre 0.70 y 0.80.

z

La restriccion respecto al factor de inundacion se incluye en la Ecuacion (A.25). Por otro
lado, en la bibliografia se recomienda que el didmetro minimo sea 10 veces el didmetro nominal

del empaque (dp) (Seider etal., 2009), y el didmetro (econdmico) méximo sea de 12.8 m

(Chapel et al., 1999). Estas restricciones se tienen en cuenta mediante la Ecuacion (A.26).

4G,
DT, = L : A.23
’ \/(0.3048ufz)fzﬂpze (A23)
2
A-x D} (A.24)
07<f, <08 (A.25)
10d, < DT, <12.8m (A.26)

Donde DT, es el diametro de la torre [m], G, es el flujo masico del gas [kg/s], u,, esla

velocidad de inundacion [ft/s], f, es el factor de inundacién [adimensional]y p.° es la densidad
masica de la corriente gaseosa [kg/m®].

La velocidad de inundacién (ufz) para empaques dispuestos al azar se determina de

acuerdo a la correlacion de (Leva, 1992).
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El volumen del empaque se determina de acuerdo a la Ecuacion (A.27). El peso de la

columna se estima segun la correlacion de (Seider et al., 2008).

z 2
VT = 27[[ Dszj h, (A.27)
z=1

Tanto el volumen del empaque como el peso de la columna son variables fundamentales

para determinar el costo total de inversion, segun se detalla en el capitulo 4.

La potencia de bombeo (Wagi; [kW]) se determina mediante la Ecuacion (A.28), basada en
las siguientes suposiciones: 1) estado estacionario; 2) proceso adiabatico y 3) fluido

incompresible.
WBi = _(LLJ(Pm - Pout) (A28)

Donde ng es la eficiencia isentrdpica, cuyo valor se fija en 75%.
La densidad molar (pZL), el flujo molar (L,) y las presiones (P) estan expresadas en

kmol/m?, kmol/s y Pa, respectivamente.

A.2 DESARROLLO DEL MODELO MATEMATICO DE LA COLUMNA DE REGENERACION.

La columna regeneradora se modela considerando restricciones similares a las presentadas
en la seccidn anterior (Ec. (A.1) hasta (A.28)), y las expresiones de balance de materia y energia
que se desarrollan a continuacion correspondientes al reboiler y al condensador, equipos que se

adicionan a la columna para la regeneracion del solvente.

Los balances de materia (Ecs.(A.29) y (A.30)), balances de energia (Ecs. (A.31) y (A.32)
) y equilibrio de fases (Ecs. (A.33) hasta (A.37)) correspondientes al reboiler y al condensador se
detallan a continuacion, los demdas equipos de transferencia de energia (enfriadores vy
economizadores) y las areas de transferencia de calor se definen de manera analoga a lo presentado
en el Capitulo 3 (Ecs. (3.12) a (3.16) y (3.27) a (3.29)) para los intercambiadores de calor.

L?EG X1R|E|(_3 _|RE8 XiF,{II_EB L GRe8 XingB -0 (A.29)
GFE® XEES, 19OV xCON _ ™M ¢ =0 (A.30)
LiREG HlREG,L +QREB _ LREB HREBL _gREB ( H REBG +(AHR)REB +(AH Mo )REB) =0 (A.31)
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z

GRee (HZREG,G +(AHR)REG 4 (AH o ):EG)_ | CON jjCON L

(A.32)
_GCoN (HCON,G +AH gzocr)\l )_QCON -0
Xeoo #o, P™ = HET[CO,[™ (A.33)
Koo A8 P = PSS (A34)
Xyiens fiea P™ = Prica Xueat (A.35)
XN N PN = p, X" (A.36)
xo' =x9" Vi i=MEACO,H,0 (A.37)

Se supone que la presion en el condensador es igual a la presion en el tope de la columna

regeneradora.

peoN _ pres (A.38)
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NOMENCLATURA

a Actividad
a Area superficial especifica de transferencia de materia [m? m™]
A Area transversal de la torre [m?]

AS  Area superficial del recipiente [m?]

Ds,, Difusividad de CO; en la solucion de amina [m s

dp Diametro nominal del empaque [m]

DT  Diémetro de la columna [m]

Ahstp Entalpia especifica del vapor de baja presion extraido [kJ kmol™]
AP Caida de presion total [kPa]

AP,  Caida de presion por unidad de altura de empaque en la etapa z [kPa/m]

E Factor de Enhancement [adimensional]
f Factor de inundacion [%]
f. Factor de compresibilidad [adimensional]

F,  Factor de empaque [m? m™]

Fpd  Factor de empaque seco [ft? ft]

g Constante gravitacional [m s3]
G Flujo molar de gas [mol s™]
G'  Flujo masico de gas [kg m?s™]

G"  Velocidad mésica de gas [kg s™]
G¢  Factor de carga de gas [Ib h™ ft?]
h Altura de cada etapa [m]

H Entalpia especifica [kJ mol™]

Heo, Constante de Henry. Solubilidad de CO; en la solucion de amina [kPa m® mol™]

Ha  Numero de Hatta [adimensional]
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HT  Alturatotal de la columna [m]
HTU Altura de la unidad de transferencia [m]
AHg  Calor de reaccién por unidad de CO, absorbida [kJ mol™]

AH,, , Calor latente de vaporizacién de agua [kJ mol™]

2

I Fuerza iénica de la solucion [mol I™']
k- Coeficiente de transferencia de materia en la fase liquida [m s™]

k® Coeficiente de transferencia de materia en la fase gaseosa [kmol Pa™ s m?]

k Constante cinética de reaccion [I (mol s)™]
K Constante de equilibrio quimico [mol s™]
L Flujo molar de liquido [mol s™]

L' Flujo masico de liquido [kg m?s™]

L" Velocidad masica de liquido [kg 5]

L+ Factor de carga de liquido [Ib h™ ft]

NTU Nuamero de unidades de transferencia [adimensional]
P Presion [kPa]

p Presion de vapor [kPa]

Pop  Presion operativa [kPa]

Q Calor intercambiado en el condensador [kJ s™]

QRE®  Calor intercambiado en el rehervidor [kJ s*]

R Constante universal de los gases [Pa m* mol™ K]

T Temperatura [K]

U Coeficiente global de transferencia de energia [kW m? K™]

Us Velocidad de inundacién [ft 5]
u Velocidad superficial del gas [m s™]
VT  Volumen total del empaque [m™]

Vi Volumen de tanque [m™]
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X Composicion de los flujos. Fraccion molar [adimensional]

Subindices

z Etapa de referencia de la columna de absorcién

z+1  Etapasuperior a la de referencia en la columna de absorcién

z-1  Etapa inferior a la de referencia en la columna de absorcién

Z Etapa superior de la columna de absorcion (tope)

i Componentes de las corrientes: CO,, MEA, H,0, MEAH", MEACOO", Ny, H,0, O, , OH"
REG Torre de regeneracion

REB Rehervidor

CON Condensador

in Entrada
out  Salida
m Reacciones quimicas

Supraindices

L Liquido
G Gas
* Condicién de equilibrio de fases

Letras griegas

a Carga de CO, [mol de CO,/ mol de MEA]

y Coeficiente de actividad

Ye Relacion entre la capacidad calorifica a presion y volumen constantes
Coeficiente estequiométrico [-]

Coeficiente de fugacidad del gas [-]

Viscosidad [kg (m s)™]

Densidad molar [mol m™]

Densidad mésica [kg m™]

>~ DD T o <

Coeficiente de desorcion [-]
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e

gen

Tlco,

cap

e

Equipo
[AAE]
[ABS]
[CON]
[CO:E]
[CO.P]
[CMP]
[RAP]
[REB]
[REG]
[T1]
[T2]

Eficiencia de Murprhee [-]

Eficiencia isentropica de la bomba de amina rica
Eficiencia isentrépica de sopladores y compresores
Eficiencia térmica del sistema de generacion

Eficiencia de captura global

Eficiencia de captura inherente a cada tren
Tension superficial del liquido [N m™]

Carga idnica

S
Intercambiadores amina-amina
Torres de absorcién
Condensadores
Conjunto de inter-enfriadores de la etapa de compresion
Bombas de CO2
Compresores
Bombas asociadas a la solucion rica en amina
Rehervidores
Torres de regeneracion
Tanques de reposicion de agua

Tanques de reposicién de amina
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Apendice B

Configuraciones optimas obtenidas con
el sistema de membranas y de absorcidn

quimica por separado.

B.1 CONFIGURACIONES OPTIMAS OBTENIDAS CON LAS TECNOLOGIAS

INDIVIDUALES.

A continuacion se presentan las configuraciones y costos dptimos obtenidos para cada
tecnologia operando por separado, para el tratamiento de los gases efluentes de una planta de 588
MW(g con una composicién de 19% de CO, que fue analizada en el capitulo 4 para los sistemas
hibridos (Tabla 4.9 y Figura 4.10). En particular, para el sistema de membranas en la Tabla B.1 se
detallan los costos minimos obtenidos y en la Figura B.1 se presenta la configuracion optima,
incluyendo los flujos, condiciones de operacién y dimensiones de los equipos; del mismo modo en
la Tabla B.2 y y la Figura B.2 se presentan los resultados obtenidos para el sistema de absorcion

quimica con aminas.
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Tabla B.1 Distribucién de costos del sistema de membranas para una alimentacion con 19% de CO,

Costo anual total especifico 55.83 | M$/tn
TAC (costo total anual) 221.81 | M$/afo
CAPEX 80.78 | M$/afo
Costos directos de fabricacion 43.51 | M$/afo
Costo de adquisicion de equipos 16.19 | M$/afio
Instalacion de equipos 8.54 | M$/afio
Instrumentacion y control 3.24 | M$/aiio
Tuberias 6.48 | M$/afio
Instalacion eléctrica 1.78 | M$/afio
Construccion 1.62 | M$/afio
Mejoramiento del terreno 1.62 | M$/afio
Instalacién de servicios 3.24 | M$/afio
Terreno 0.81 | M$/afio
Costos indirectos de fabricacion 16.32 | M$/afio
Ingenieria 4.35 | M$/afio
Gastos de construccion 4.35 | M$/afo
Tarifa del contratista 0.22 | M$/afio
Contingencia 7.39 | M$/afio
Inversion de capital fijo 59.83 | M$/afo
Capital de trabajo 14,95 | M$/afio
Costo de puesta en marcha + costo de 5,98 | M$/afio
MEA
OPEX 141.03 | M$/afo
Cargos fijos 1.80 | M$/afio
Impuestos locales 1.20 | M$/afio
Seguro 0.60 | M$/afio
Costos directos de produccién 129.72 | M$/afio
Costo de operacion variable (VOC) 125.81 | M$%/afo
Mantenimiento 2.39 | M$/afio
Costo de mano de obra operativa (OL) 0.32 | M$/afio
Trabajo de supervision y soporte 0.81 | M$/afio
Materiales de operacion 0.36 | M$/afio
Cargos de laboratorio 0.03 | M$/afio
Costos generales de planta 2.12 | M$/afio
Gastos generales 7.40 | M$/afio
Costos administrativos 0.05 | M$/afio
Costos de marketing y distribucion 0.67 | M$/afio
Costos R&D 6.68 | M$/afio
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Tabla B.2 Distribucion de costos del sistema de absorcidn quimica para una alimentacién con 19% de CO,

Costo anual total especifico 50.53 | M$/tn
TAC (costo total anual) 200.75 | M$/afo
CAPEX 46.30 | M$/afo
Costos directos de fabricacion 24.94 | M$/afio
Costo de adquisicion de equipos 9.28 | M$/afio
Instalacion de equipos 4.90 | M$/afo
Instrumentacion y control 1.86 | M$/afio
Tuberias 3.71 | M$/afio
Instalacion eléctrica 1.02 | M$/afio
Construccion 0.93 | M$/afio
Mejoramiento del terreno 0.93 | M$/afio
Instalacién de servicios 1.86 | M$/afio
Terreno 0.46 | M$/afio
Costos indirectos de fabricacion 9.35 | M$/afio
Ingenieria 2.49 | M$/afio
Gastos de construccion 2.49 | M$/afio
Tarifa del contratista 0.12 | M$/afio
Contingencia 4.24 | M$/afho
Inversion de capital fijo 34.30 | M$/afo
Capital de trabajo 8.57 | M$/afio
Costo de puesta en marcha + costo de 3.43 | M$/afio
MEA
OPEX 154.45 | M$/afno
Cargos fijos 1.03 | M$/afio
Impuestos locales 0.69 | M$/afio
Seguro 0.34 | M$/afio
Costos directos de produccién 143.93 | M$/afio
Costo de operacion variable (VOC) 141.38 | M$%/afo
Mantenimiento 1.37 | M$/afio
Costo de mano de obra operativa (OL) 0.40 | M$/afio
Trabajo de supervision y soporte 0.53 | M$/afio
Materiales de operacion 0.21 | M$/afio
Cargos de laboratorio 0.04 | M$/afio
Costos generales de planta 1.38 | M$/afio
Gastos generales 8.11 | M$/afio
Costos administrativos 0.15 | M$/afio
Costos de marketing y distribucion 0.73 | M$/afio
Costos R&D 7.32 | M$/afio
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