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PREFACIO 

Históricamente, en la provincia de Santa Fe las demandas de electricidad se satisfacen importando 

energía 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 energía nuclear.   

A partir del año 2003 las demandas eléctricas en la mayoría de las provincias, incluyendo Santa Fe, 

se incrementaron fuertemente como consecuencia del crecimiento económico experimentado en diferentes 

sectores productivos tales como el agro, la construcción y la industria. Esto obligó tanto al gobierno na-

cional como provincial a impulsar un nuevo plan estratégico con el principal objetivo de aumentar la 

producción de electricidad y así 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 

que menos contaminan respecto a plantas que operan con carbón, requieren que los gases de combustión 

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 CO2. Diferentes estu-

dios revelan que para las próximas décadas la concentración de CO2 en el ambiente aumentaría a ritmos 

más 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 CO2 procedentes de la combustión de combustibles fósiles para la producción de 

energía, debieran apuntar a: 1) uso racional de la energía generada (aumento de la eficiencia en los procesos 

de conversión), 2) utilizar combustibles que tengan menores emisiones (energías renovables, gas natural), 

3) captura y almacenamiento del CO2 procedente de la combustión.  

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 producción de energía eléctrica que 

contribuyen al efecto invernadero, en especial el CO2.  

 



II 

Objetivo General 

Uno de los objetivos generales de esta tesis, además de la formación de recursos humanos en un 

área fundamental como lo es la preservación 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 ámbito científico-tecnológico, soluciones conducentes a mitigar el problema 

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

electricidad. 

Objetivos Específicos 

 Formular modelos matemáticos de optimización con decisiones discretas y continuas para 

optimizar la síntesis y el diseño de plantas de captura de CO2. Se considerarán los si-

guientes procesos: 1) procesos de adsorción con cambio de presión (Rapid Pressure Swing 

Adsorption -RPSA-); 2) procesos de separación utilizando membranas; 3) sistemas hí-

bridos que resulten de la combinación del sistema tradicional de absorción química con 

aminas con los anteriores (RPSA y/o membranas, según lo indiquen las eficiencias aso-

ciadas). 

 Analizar los diferentes procesos de captura de acuerdo a los siguientes criterios: a) efi-

ciencia de separación y b) costos.  

 Proponer una metodología para resolver los modelos matemáticos resultantes que, según el 

caso, serán del tipo discreto/continuo e involucrarán un nivel de detalle suficiente para 

realizar el diseño preliminar de los mismos. Se procurará que ésta sea de validez general, 

esto es, pueda ser aplicada para resolver problemas de optimización en otras áreas, por 

ejemplo en el área de biotecnología, de alimentos, entre otras. 
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1 PARECE  

Capítulo  1   

I n t r o d u c c i ó n  

1.1 CAPTURA Y ALMACENAMIENTO DE CO2. GENERALIDADES 

1.1.1 GENERACIÓN DE ENERGÍA, EFECTO INVERNADERO Y CAMBIO CLIMÁTICO 

El uso de combustibles fósiles como fuente de energía es el principal contribuyente al 

cambio climático, por medio de la liberación de grandes cantidades de gases de efecto invernadero 

(GEI’s), de los cuales el más importante es el dióxido de carbono CO2.  

En 2010, el sector energético contaba con el 49 % de todas las emisiones de GEIs (Olivier 

et al., 2012) y 35 % de las emisiones antropogénicas de GEIs, lo que lo convierte en el sector que 

más contribuye a las emisiones globales. A pesar de la convención sobre cambio climático de las 

Naciones Unidas (United Nations Framework Convention on Climate Change, UNFCCC) y el 

protocolo de Kyoto, las emisiones anuales de GEIs provenientes del sector energético aceleraron 

su crecimiento desde un 1.7 % por año en 1990-2000, a 3.1 % en 2000-2010. Los principales 

contribuyentes a esta tendencia son el rápido crecimiento económico (con mayor demanda de 

potencia, calor y servicios de transporte asociados) y un incremento en la proporción de carbón en 

la matriz energética mundial. 

En 2012, el sector emitió un 6 % más (18 GtnCO2eq) que en 2010 (BP, 2013). En 2010, 44 

% de las emisiones de CO2 a partir de combustibles fósiles corresponden a carbón, 36 % a fuel-oil, 

y 20 % a gas (OECD/IEA, 2012). Las emisiones del sector eléctrico y de generación de calor 
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contribuyeron en un 75 % del incremento de la última década, seguidas por un 16 % por la pro-

ducción y transmisión de fuel y un 8 % por refinamiento de petróleo.  

En el año 2015 se registraron las temperaturas medias globales más 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 año, las emisiones 

globales de CO2 a partir de combustión de combustibles fósiles, producción de cemento y otros 

procesos disminuyeron un 0.1 % en comparación con 2014 (Olivier J.G.J., et al., 2016). Esta 

desaceleración en las emisiones desde 2012 es el reflejo de los cambios estructurales en la eco-

nomía global, así 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 climático están a la luz, el aumento de la temperatura media 

global, derretimiento de los hielos polares, inundaciones seguidas de grandes períodos de sequías. 

El desafío consiste en desarrollar tecnologías sustentables que sean de producción “limpia” y de 

fácil acceso para toda la humanidad.  

El “efecto invernadero” es un proceso natural de la atmósfera, en el cual ésta actúa como 

filtro de la radiación solar, reteniendo parte de la energía 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 (CO2, N2O, 

Metano, etc.) que surgen tanto de procesos naturales como antropogénicos. Un aumento excesivo 

de estos gases en la atmósfera se traduce en un aumento de la temperatura media global del pla-

neta, ya que se incrementa la capacidad de retención de energía.  

En el peor de los escenarios presentados por el Panel Intergubernamental sobre el Cambio 

Climático en su 5° Reporte de Evaluación (IPCC 2014) (Edenhofer et al., 2014) se estima que la 

temperatura aumentaría alrededor de 4.7°C para el año 2100, mientras que la alternativa más 

optimista plantea que el aumento se mantendrá por debajo de los 2°C. En las diferentes cumbres y 

convenciones sobre el cambio climático se propuso como objetivo principal para el año 2050 

limitar las emisiones de CO2 para que el aumento de la temperatura media no supere los 2°C. 

La matriz energética actual se basa principalmente en las fuentes fósiles de energía, siendo 

el carbón y el gas natural los principales contribuyentes (OECD/IEA, 2015) mientras que la pre-
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sencia de las fuentes “verdes” es del orden del 5%, entendiendo como fuentes verdes aquéllas que 

sólo contaminan durante la manufactura de sus constituyentes. Según lo publicado en el reporte 

sobre energía del fondo mundial para la naturaleza (WWF, 2011, n.d.) las tecnologías renovables 

que se postulan como las más promisorias son: geotérmica, solar, eólica, mareomotriz e hidro-

eléctrica. En particular, la energía solar se postula como la más importante para reemplazar a los 

combustibles fósiles en la matriz energética. Algunas estimaciones indican que para 2050 podrá 

representar un 50 % del suministro total de energía eléctrica mundial mientras que la generación 

mareomotriz puede llegar a abastecer el 1 %. Por su parte, la generación hidroeléctrica - la más 

desarrollada en la actualidad - y la generación eólica proveen, respectivamente, alrededor de un 20 

% y un 2 % de la demanda energética.  

Las fuentes renovables de energía son una alternativa sustentable a las fuentes fósiles, es 

una solución plausible al cambio climático así como a la crisis energética. Sin embargo, incluso las 

perspectivas energéticas futuras más optimistas muestran una presencia significativa de las fuentes 

fósiles. Es por ello que resulta necesario idear un plan de acción para la pronta incorporación de 

sistemas de captura de gases de efecto invernadero a las plantas de generación de energía 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 climático y sus consecuencias presentan una de las mayores amenazas para el 

medio ambiente, así como para la economía y para las sociedades actuales y futuras. Resulta 

evidente que no podemos hablar de disminución de los GEIs sin incluir cambios en la matriz 

energética, pero resulta imprescindible mantener una provisión de energía continua, a un precio 

accesible a todos los consumidores. La mitigación disminuye los efectos anticipados del cambio 

climático así como los riesgos de impactos extremos, es por ello que forma parte de una política 

estratégica amplia que incluye la adaptación al impacto climático. Como consecuencia de los 

largos tiempos de vida de los GEIs en la atmósfera y su mezcla a través de la atmósfera global, la 

cooperación internacional en políticas de mitigación juega un rol especial. En consecuencia, se 

deben tomar medidas sobre las emisiones actuales, preparando el terreno para nuevas tecnologías 

no contaminantes y más eficientes. 
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1.1.2 TECNOLOGÍAS DE CAPTURA DE CO2 

La integración de procesos de captura y almacenamiento de CO2 (CAC) a plantas de ge-

neración de potencia puede ayudar a reducir las emisiones de GEIs, provenientes de fuentes 

puntuales, en alrededor de un 85-90 % (Leung et al., 2014) en el corto/mediano plazo. Estos 

procesos consisten la separación del CO2 generado por la combustión de carbón, gas natural 

(combustibles fósiles primarios) o biomasa; luego la corriente concentrada en CO2 es comprimida 

a una presión adecuada para su transporte (líquido o fluido supercrítico) hasta su lugar de alma-

cenamiento. 

Existen diferentes procesos para la captura de CO2, en distintas fases de desarrollo tec-

nológico, entre ellos los principales son: absorción química utilizando aminas, adsorción con 

cambio de presión (PSA, de su acrónimo Pressure Swing Adsorption) y temperatura (TSA, de su 

acrónimo Temperature Swing Adsorption), separación con membranas, y destilación criogénica. 

Por su parte, las opciones que se encuentran en desarrollo para la disposición final del CO2 son: el 

almacenamiento geológico, el almacenamiento oceánico, y la mineralización (Leung et al., 2014; 

Liang et al., 2016; Olajire, 2010; Pires et al., 2011; Sreenivasulu et al., 2015). 

Las tecnologías disponibles involucran procesos basados en transformaciones físicas o 

químicas. En la absorción química, el CO2 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 regeneración del solvente (o proceso de desorción del CO2), el CO2 

se separa del solvente para su compresión y disposición final. En la actualidad, esta tecnología es 

considerada la tecnología de referencia. Una de las ventajas de ésta es que permite tratar corrientes 

con bajas concentraciones de CO2, característica típica de la corriente de gases exhaustos generada 

en las plantas de potencia que emplean combustibles fósiles (3.2-4.2 % de CO2 en plantas de 

generación que utilizan gas natural y 12-14 % en plantas que utilizan carbón), mientras que, su 

principal desventaja es el alto requerimiento energético de la etapa de regeneración del solvente.  

En los procesos basados en adsorción, se utilizan materiales sólidos capaces de adsorber el 

CO2 tales como carbón activado, zeolitas, materiales mesoporosos, alúminas e hidrocalcitas. El 
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proceso de adsorción se basa en la variación de la capacidad adsorbente del sólido con las condi-

ciones de operación (cambios de presión y/o temperatura), por ejemplo en un proceso PSA un 

aumento en la presión del lecho relleno con el adsorbente Zeolita 13X favorece la adsorción de 

CO2, mientras que para desorberlo y regenerar el lecho adsorbente la presión debe disminuir; esto 

se repite en ciclos logrando así obtener alternativamente dos corrientes, una rica y otra pobre en 

CO2. De forma similar se puede operar utilizando como fuerza impulsora la variación de la tem-

peratura del lecho, proceso que se conoce como adsorción con cambio de temperatura (TSA).  

Los sistemas de captura con membranas operan por acción de una diferencia de presión a 

ambos lados de la membrana, lo que permite el transporte selectivo de CO2 a través de las mismas. 

Esta tecnología es aplicable a corrientes gaseosas con concentraciones de CO2 mayores a un 12 % 

en volumen (por ej. los gases exhaustos procedentes de plantas de combustión de carbón). Aunque 

se requieren presiones de operación muy elevadas, es un sistema con un gran potencial de apli-

cación. 

La destilación criogénica consiste en una serie de etapas de compresión, enfriamiento y 

expansión. Esta tecnología es apropiada para tratar corrientes altamente concentradas en CO2, en 

las que el objetivo fundamental es la separación de impurezas, esta tecnología resulta costosa 

debido al elevado consumo energético de los compresores y a los costos de instalación 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 separación depende de la presión 

parcial de CO2. Inicialmente, se puede afirmar que el proceso de absorción química con aminas es 

el que resulta más eficaz para el tratamiento de corrientes gaseosas con bajas presiones parciales 

de CO2, mientras que los procesos de separación con membranas, la criogenación, la adsorción y la 

absorción química con carbonato de potasio son preferidos para tratar corrientes gaseosas en las 

cuales la presión parcial de CO2 es más elevada. 
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1.1.3 CAPTURA DE CO2 EN PLANTAS DE GENERACIÓN DE ENERGÍA 

En la Figura 1.1 se representan los métodos de captura de dióxido de carbono a partir de 

gases efluentes de plantas de generación de energía. Según la etapa del proceso de generación en la 

que se aplican se clasifican en: 

a) Post-combustión: Se realiza la separación del CO2 de los gases exhaustos resul-

tantes de la combustión, compuestos básicamente por nitrógeno, oxígeno, agua y dióxido de 

carbono. Dependiendo de las condiciones de estos gases (composición, presión y temperatura) se 

pueden seleccionar diferentes métodos, entre ellos el más ampliamente desarrollado es el de ab-

sorción química con aminas, pero también se pueden aplicar los procesos de separación con 

membranas, separación por adsorción con cambio de presión y temperatura. La ventaja principal 

reside en que esta tecnología puede acoplarse a la mayoría de las plantas de generación existentes 

sin modificaciones estructurales importantes, pues se incorpora al final de la línea de producción 

de energía. 

b) Pre-combustión: el combustible gaseoso, sólido o líquido se convierte en una 

mezcla de hidrógeno (H2) y dióxido de carbono (CO2), por medio del proceso conocido como 

“reforming” del gas natural o “gasificación” del carbón. El hidrógeno se utiliza como combustible, 

generando sólo vapor de agua como efluente y el CO2 se separa para su almacenamiento. Espe-

cíficamente, la elevada presión parcial de CO2 en la mezcla H2-CO2 permite la separación del 

mismo por medio de absorción química, adsorción o utilizando membranas. Por otro lado, esta 

característica reduce el requerimiento energético en la etapa de compresión. Luego, la corriente 

enriquecida en H2 se mezcla con O2 proveniente de la unidad separadora de aire y se expande en 

una turbina de gas de hidrógeno, mientras que el CO2 se comprime para su transporte. En parti-

cular, los sistemas de generación de electricidad con ciclos combinados de gasificación integrada 

de carbón (CCGI) se encuentran actualmente en desarrollo. 

c) Oxi-combustión: En estos procesos se utiliza oxígeno puro para la combustión, 

generando una corriente de gases exhaustos rica en CO2 (aprox. 80 % v/v) y vapor de agua, lo que 

facilita su posterior separación. Luego, el vapor de agua se separa fácilmente por condensación y 

el CO2 se comprime para su transporte. Este proceso, al igual que la pre-combustión, requiere 
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disposiciones especiales para el proceso de combustión y la producción de O2 puro, siendo de esta 

forma un proceso muy caro y con un elevado requerimiento energético. Si bien constituye una 

tecnología altamente prometedora, su aplicación en grandes industrias es aún un nuevo concepto. 

 

Figura 1.1 Esquema de tecnologías de captura de CO2 en plantas de generación de energía.(a) 

post-combustión, (b) pre-combustión y (c) oxi-combustión. 
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Estas tecnologías no representan la solución definitiva al cambio climático, ya que se debe 

tener en cuenta el almacenamiento seguro y a prueba de fugas para el CO2 capturado, pero re-

presentan la solución más inmediata a la liberación indiscriminada de grandes caudales de CO2 a la 

atmósfera. 

1.1.4 CRITERIOS DE SELECCIÓN DEL PROCESO DE CAPTURA DE CO2 EN PLANTAS DE 

GENERACIÓN DE ENERGÍA 

Desde el punto de vista técnico, la selección adecuada de un sistema de captura de CO2 en 

el sector energético, depende del tipo de combustible utilizado (sólido, líquido o gas) y de las 

condiciones del gas a ser tratado (concentración de CO2 y volumen de gas). En función de las 

posibles aplicaciones de la corriente concentrada de CO2 (transporte, almacenamiento, producto 

con valor agregado, etc.), también debe considerarse, el tamaño de la planta, la disponibilidad y 

complejidad del sistema, la posibilidad y conveniencia de su implementación en las plantas exis-

tentes, etc. Al realizar un análisis económico, se considera el costo de mitigación (medida nor-

malizada del costo de generación con respecto a la cantidad de dióxido capturada), el cual se ve 

significativamente influenciado por el precio del combustible. La mayoría de los proyectos de base 

en el área energética predicen un incremento marcado en la utilización de carbón, el cual ya es uno 

de los combustibles de mayor crecimiento con un consumo creciente en un 50 % entre los años 

2000 y 2010 (IEA, 2011). El futuro del carbón se sustenta, en particular, en las grandes economías 

emergentes como China e India, así como en la difusión de tecnologías que permiten la combus-

tión de dicho combustible con menores emisiones (Olivier et al., 2012). Las plantas de generación 

a partir de carbón representan casi un 50 % del suministro eléctrico de EE.UU. y proveen cerca de 

un tercio de las emisiones de CO2. La adición de un sistema de captura de CO2 basado en la ab-

sorción química por aminas a las plantas de combustión de carbón acarrearía un incremento en 

alrededor de un 70-80 % en el costo de electricidad y además se incurriría en un 25-40 % de pe-

nalidad energética. Así también, la adición de esta tecnología de captura basada en absorción 

química con aminas duplica el consumo de agua de la planta de generación. Como consecuencia 
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de estas desventajas, el Departamento de Energía de EE.UU. está incentivando de manera inten-

siva la investigación y desarrollo de sistemas de captura avanzados (Zhai y Rubin, 2013).  

A pesar de que los altos consumos de energía térmica (vapor necesario para la regeneración 

del solvente) y electricidad (funcionamiento de compresores, bombas, sopladores) y de las con-

secuencias ambientales debidas a la degradación del solvente, que desalientan su utilización, la 

absorción química con aminas es la tecnología con mayor desarrollo y aplicabilidad a corrientes 

gaseosas diluidas de CO2 en un horizonte de tiempo cercano. 

Es por ello, que surge el interés de ampliar el estudio de la captura de CO2 a otras tecno-

logías que puedan competir con la absorción química, disminuyendo sus impactos negativos. 

Tanto los sistemas de separación con membranas, como los sistemas de adsorción (PSA, TSA, 

VPSA, RPSA) han sido ampliamente utilizados en la industria para la separación de diferentes 

mezclas gaseosas.  

Por este motivo y dada la importancia de la investigación y desarrollo en este campo, se ha 

seleccionado a los procesos de separación RPSA y por membranas para su estudio particular, y en 

combinación con el sistema convencional de absorción con aminas, constituyendo así sistemas 

híbridos de separación. 

1.2 ADSORCIÓN RÁPIDA CON CAMBIO DE PRESIÓN (RPSA) 

1.2.1 DESCRIPCIÓN DEL PROCESO 

La Figura 1.2 presenta un esquema del proceso de captura de CO2 mediante RPSA. El 

mismo está constituido por tres etapas fundamentales: presurización, despresurización y purga. La 

torre de adsorción consiste en un lecho empacado conteniendo el material adsorbente sólido, el 

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

 

Presurización. La corriente de gases efluentes a alta presión ingresa a la columna. La elevada 

presión favorece la adsorción de CO2 en la superficie del adsorbente sólido, saliendo por el tope de 

la columna un producto libre de CO2 que puede ser liberado al ambiente. La presencia de ciertas 

sustancias en la corriente gaseosa, tales como gases ácidos, oxígeno, 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 combustión es elevada, este proceso puede 

operar en esas condiciones sin mayores inconvenientes. Se debe incorporar un compresor, para 

elevar la presión de los gases de alimentación para lograr la fuerza impulsora necesaria para la 

separación así como vencer la caída de presión a lo largo del lecho. 

 

Figura 1.2 Esquema del proceso de captura de CO2 mediante RPSA 

 

Despresurización. Por medio de la apertura de una válvula se libera la presión en el lecho, lo que 

permite la regeneración del adsorbente debido a la desorción del CO2. Se produce una corriente 

gaseosa concentrada o “rica” en CO2. En esta etapa se evidencia un “quiebre” en el interior del 

lecho generándose flujos en direcciones opuestas. Uno, el de la corriente “rica” en CO2, en di-

rección al extremo inferior de la columna, mientras que por el extremo superior continúa libe-

rándose una corriente “limpia” de CO2. 

Purga. Parte de la corriente concentrada en CO2 se recircula para favorecer su adsorción en el 

lecho. De este modo se produce un incremento en la presión parcial de CO2 en el lecho, lo que 
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influye directamente sobre la fuerza impulsora, provocando una mayor adsorción de este com-

ponente en la superficie del sólido. 

Compresión final del CO2. La corriente concentrada de CO2 se somete a sucesivas etapas de 

compresión e inter-enfriamiento con el fin de llevarla hasta 13.75 MPa, que es la presión necesaria 

para su transporte por tuberías (Zhai y Rubin, 2013). Esta etapa es común a todos los procesos de 

captura de CO2, cómo puede apreciarse en la Figura 1.1.  

1.2.2 LÍNEAS DE INVESTIGACIÓN ACTUALES 

Existen muchos trabajos que estudian diferentes configuraciones de los procesos de ad-

sorción impulsados por variaciones en la presión (PSA, PVSA), temperatura (TSA) y electricidad 

(ESA), presentando alternativas viables para la separación de gases. Su consumo de energía es 

relativamente bajo comparado con otras tecnologías, como la separación de CO2 usando absorción 

química con aminas. Este tipo de tecnologías se aplicó originalmente en los años 40 para secado de 

aire. Durante los 80 recibieron una atención especial y alcanzaron una implementación comercial 

exitosa (Ruthven et al., 1994). A partir de allí, se han realizado esfuerzos significativos en dife-

rentes áreas de investigación, desde trabajos experimentales en el laboratorio y en planta piloto al 

estudio de aspectos teóricos y modelado matemático para simulación y optimización. 

La captura de CO2 por adsorción es promovida por fuerzas intermoleculares sólido-gas. Se 

han empleado variaciones en la presión, temperatura y cambios electrotérmicos para impulsar el 

proceso de adsorción-desorción tanto química como físicamente. Su velocidad y efectividad son 

dictadas por la polaridad, superficie, tamaño de poros y espaciado de los adsorbentes seleccio-

nados. 

A pesar que una amplia variedad de adsorbentes han sido probados para la captura de CO2 

por post-combustión, aún 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 

líquidos. El desafío principal de este tipo de tecnologías es mejorar la eficiencia térmica de los 

materiales adsorbentes, minimizando los problemas de desgaste físico, mejorando su tiempo de 

funcionamiento y la selección de contactores apropiados.  
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Los procesos de adsorción PSA, VPSA, TSA o ESA se han implementado en diversas 

aplicaciones industriales, sin embargo las características de los gases de combustión de las plantas 

de generación que manejan combustibles fósiles (baja concentración de CO2; elevado contenido 

de O2 - aire en exceso - y altos volúmenes de gas a tratar), definen un desafío importante. La 

implementación a gran escala requiere mayores desarrollos, tanto desde el punto de vista de diseño 

y construcción como en la operación 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 últimos años, se han realizado diversas actividades de investigación relacionadas a la captura 

de dióxido de carbono, abarcando diferentes áreas fuertemente interrelacionadas, que incluyen 

tanto estudios en laboratorio y planta piloto como el desarrollo e implementación de modelos 

matemáticos en computadoras. A continuación se describen algunos de los trabajos desarrollados, 

referidos en particular a la selección del material adsorbente, el trabajo experimental y el empleo 

de modelos matemáticos para la simulación y optimización del proceso de adsorción en estudio. 

1.2.2.1 SELECCIÓN DEL ADSORBENTE 

 

Existen numerosos artículos en donde se investiga el modelado y la determinación expe-

rimental de las isotermas de adsorción de CO2, el desarrollo de nuevos materiales adsorbentes y el 

estudio del fenómeno de transferencia de materia y propiedades de transporte en diferentes ad-

sorbentes, a temperaturas elevadas y temperatura ambiente, a alta presión y a presión atmosférica 

(Andersen et al., 2013; Bhatta et al., 2015; Cavenati et al., 2004; 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; 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 reseña sobre adsorbentes sólidos para captura de CO2 (Lee y Park, 2015). 

Se selecciona un adsorbente sólido el cual captura el CO2 en su superficie, por lo que los 

principales criterios de selección del material adsorbente son: gran superficie específica, elevada 

selectividad, que permita una fácil regeneración, como así también su costo y disponibilidad. Los 

adsorbentes utilizados comúnmente incluyen tamices moleculares, carbón activado, zeolitas, 

óxidos de calcio, hidrotalcitas y zirconato de litio. 
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Actualmente se está 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 

K2CO3, chabazita de calcio y hidrotalcitas (materiales arcillosos) han sido empleados con éxito 

como adsorbentes a elevadas temperaturas. Su capacidad de adsorción 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 adsorción, a la hora de aplicar estos procesos de 

separación a gran escala, los micro y mesoporosos resultan ser los más promisorios.  

Las zeolitas son alumino-silicatos porosos, cristalinos, y se caracterizan por poseer una 

elevada estabilidad térmica y química, factores que, a priori, hacen de estos materiales excelentes 

candidatos para su uso como adsorbente en la captura de CO2. En comparación con los procesos de 

absorción basados en soluciones acuosas de aminas, las zeolitas aplicadas en prototipos a pequeña 

escala muestran una mayor rapidez en la adsorción de CO2 y una menor penalización energética en 

el proceso. A pesar de las ventajas mencionadas, en general las zeolitas se saturan rápidamente con 

humedad procedente del efluente industrial debido a su carácter hidrófilo, con la consiguiente 

pérdida en la capacidad de adsorción con el tiempo. Otro inconveniente de las zeolitas está rela-

cionado con su química superficial, la presencia de fuertes interacciones específicas debidas al 

momento cuadrupolar de la molécula de CO2 (elevada entalpía de adsorción de CO2) da lugar a 

una fuerte adsorción y, consecuentemente, a una elevada temperatura de desorción (entre 120-150 

ºC aprox.), dificultando la regeneración del material. Estas limitaciones obligan a diseñar nuevas 

zeolitas donde se combine un mayor control de las propiedades químicas de la superficie, con 

elevada robustez, bajo costo y presencia de una estructura bien desarrollada, típica de las zeolitas 

convencionales. 

Otro material con elevado interés para la captura de CO2 es el carbón activado. Estos 

materiales están constituidos por micro-dominios de grafito desorganizados formando un entra-

mado de canales y/o poros de dimensiones variables. Los materiales de carbón activado se pre-

paran principalmente por tratamientos de pirólisis de precursores de carbón (ej. materiales lig-
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nocelulósicos, resinas, etc.), seguido de un tratamiento de activación física y/o química hasta 

alcanzar la porosidad deseada. A diferencia de las zeolitas, los materiales de carbón activado 

presentan una entalpía de adsorción de CO2 bastante más baja y, por lo tanto, presentan una menor 

capacidad de adsorción a bajas presiones relativas. 

Sin embargo, la mayor porosidad y superficie específica de los materiales de carbón ac-

tivado frente a las zeolitas hace que estos materiales sean mucho más atractivos para procesos de 

adsorción de CO2 a presión atmosférica y a elevadas presiones como es el caso de procesos de 

pre-combustión 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-

ción de CO2 post-combustión (Chen et al., 2015; Hefti et al., 2015; Susarla et al., 2015). Esta es la 

zeolita que se empleará en esta tesis para la realización de los estudios de captura por adsorción. 

1.2.2.2 HERRAMIENTAS PARA LA MODELIZACIÓN. USO DE SIMULADORES DE PROCESOS 

FRENTE A PROGRAMACIÓN MATEMÁTICA 

Procesos de adsorción. Modelos y su rigurosidad 

En las últimas dos décadas, han captado mucha atención la simulación y optimización de 

diferentes ciclos alternativos de PSA para la captura de CO2 en base a modelos matemáticos de-

rivados bajo diferentes hipótesis, como se evidencia en (Ahn y Brandani, 2005; Biswas et al., 

2010; Choi et al., 2003; Friedrich et al., 2013; García 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 mayoría de los trabajos de optimización de PSA y VPSA formulan una única función 

objetivo, como minimización del consumo de energía, maximización de la pureza o de la recu-

peración de CO2, o maximización 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 CO2 elevadas por diversos ciclos PSA y VPSA utilizando diferentes 
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adsorbentes como la zeolita 13X, zeolita 5A, carbón activado, y el compuesto K-promoted 

hydrotalcite-like (HTlc). 

En esta tesis se desarrolla el estudio del proceso de adsorción rápida con cambio de presión 

(RPSA), el cual fue inicialmente desarrollado por Turnock y Kadlec (Turnock y Kadlec, 1971) 

para la separación de N2 y CH4. Se han demostrado aplicaciones exitosas de utilización de RPSA 

para la producción de aire enriquecido en O2 (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 operación (el PSA requiere más 

etapas que el RPSA) y en el tiempo total de ciclo. El PSA puede operar a tiempos de ciclo largos 

(entre 120 y 900 s dependiendo del número de etapas) o cortos (alrededor de 50 s); el último 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 será descripto en mayor detalle en el capítulo 2 de la presente tesis. 

A pesar de los beneficios potenciales que presenta el proceso RPSA para la captura de CO2 

a partir de mezclas gaseosas, una búsqueda bibliográfica exhaustiva ha arrojado pocos trabajos 

abordando el tema (Bhaumik et al., 1996; Davesac, 2004; Zhang et al., 1998). Davesac (Davesac, 

2004) implementó un modelo matemático isotérmico de RPSA para la separación de CO2 a partir 

de una mezcla de N2-CO2 utilizando sílica gel como material adsorbente (en vez de zeolita 13X). 

Cada ciclo consiste en tres etapas: adsorción, purga, y desorción. El modelo fue implementado en 

el software gPROMS, y los resultados de la simulación se han comparado con los datos experi-

mentales presentados por (Zhang et al., 1998), considerando la misma secuencia de etapas, tamaño 

de equipos y condiciones de operación, para uno y dos lechos adsorbentes sucesivos. En ambos 

casos, la alimentación consistió en 81.0 y 19.0 % de N2 y CO2, respectivamente. A partir de los 

resultados obtenidos en estos estudios se llegó a la conclución que es posible alcanzar una pureza y 

recuperación del 89.5 y 70.0 % de CO2, respectivamente, con un solo lecho, y una pureza y re-

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

Aspecto RPSA PSA 

Número de etapas Dos etapas principales: presurización y 

despresurización. La adición de una 

tercera etapa (Purga) después de la pre-

surización mejora la concentración. 

Cuatro o más etapas (presurización, 

producción, despresurización y 

purga). 

Tiempo total de 

ciclo 

En general, el tiempo de ciclo es < 30 s. En general, el tiempo de ciclo de un 

ciclo PSA convencional es >120 s. 

Número de uni-

dades 

Con sólo una columna se puede proveer 

un flujo de producto continuo (no cons-

tante). Lo que se traduce en grandes 

ahorros en costos de capital. 

Como mínimo se requieren 2 co-

lumnas para proveer un flujo con-

tinuo de producto. 

Tamaño del ad-

sorbente 

Diámetros de partícula < 900 μm. En general, el diámetro de partícula 

es >1500 μm 

Productividad del 

adsorbente 

Una alta productividad resulta en un 

sistema de menor tamaño y más com-

pacto.  

 

Demanda energé-

tica 

En general, es más intensivo desde el 

punto de vista energético. 

 

 

Teniendo en cuenta la facilidad de operación y simplicidad que presenta frente al proceso 

PSA convencional, en el Cap. 2 se presentará un análisis del desempeño del proceso RPSA con-

vencional utilizando una zeolita 13X como adsorbente para la captura de CO2 a partir de gases 

efluentes de una planta de combustión. 

 

1.3 SEPARACIÓN DE CO2 CON MEMBRANAS 

1.3.1 DESCRIPCIÓN DEL PROCESO 

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

corriente de alimentación, constituida por más de dos componentes en una corriente de “retenido” 
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y otra de “permeado” (Figura 1.3). Existe un vasto número de materiales de membranas que 

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

 

 

Figura 1.3 Separación por membranas 

 

En la actualidad, las únicas membranas comercialmente viables para la remoción de CO2 

son las basadas en polímeros; por ejemplo acetato de celulosa, poliamidas, polimidas, polisulfona, 

policarbonatos y polieterimida.  

El material mayormente utilizado es el acetato de celulosa, la polimida podría utilizarse en 

algunas aplicaciones de remoción, pero no ha recibido demasiada atención y aún no se ha testeado 

en gran escala. Las propiedades de las polimidas y otros polímeros pueden modificarse para me-

jorar su rendimiento y para su aplicación a separación de CO2.  

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

membranas, los cuales se representan en la Figura 1.4. 

En general las membranas utilizadas para la remoción de CO2 no operan como filtros 

moleculares, donde la separación de las moléculas pequeñas de las grandes se produce por la 

facilidad con la que las primeras fluyen a través de un medio poroso. El modelo más adecuado para 

representar la operación de separación en estos materiales de membranas no porosas es el de 

solución-difusión representado en la Figura 1.4. El CO2 inicialmente se disuelve en la membrana, 
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para luego difundir a través de ella. La operación de la membrana estará condicionada por la 

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

 

 

Figura 1.4 Modelos de separación por membranas 

 

El dióxido de carbono, hidrógeno, helio, sulfuro de hidrógeno y vapor de agua, entre otros, 

son llamados gases “rápidos” debido a la rapidez con que permean. En contraste, el monóxido de 

carbono, nitrógeno, metano, etano y otros hidrocarburos permean más lentamente, por lo que se 

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

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:  

i i i
i

k D
J

 
           (1.1) 

Dónde Ji es el flujo del componente “i” que atraviesa la membrana por unidad de área, ki  

y Di son la solubilidad y el coeficiente de difusión del componente “i” en la membrana, Δρi es la 

diferencia de presión parcial a ambos lados de la membrana y  es el espesor de la membrana. 

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

en una nueva variable llamada permeabilidad (P) y al cociente de ésta con el espesor de la 
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membrana se lo llama permeancia (p=P/ ). Generalmente se expresa la ecuación de la Ley de 

Fick en función de la permeancia, quedando representada de forma directa la funcionalidad del 

flujo del componente “i” respecto de las características de la membrana (p) y de las condiciones 

del proceso (Δρi). Para lograr un flujo elevado y selectivo a través de la membrana son necesarios 

tanto un material correcto como condiciones de operación adecuadas. 

Al cociente de las permeancias de dos compuestos constituyentes de la mezcla gaseosa se 

lo define como selectividad (γ), y permite comparar fácilmente cuál de todos los componentes 

permeará más rápidamente que el resto, por ejemplo en el caso de las membranas poliméricas la 

selectividad de CO2 respecto del N2 es aproximadamente igual a 50, es decir la permeancia del 

CO2 es 50 veces mayor que la del N2 a través de este tipo de membranas.   

En la selección del material de membrana son importantes tanto la permeancia como la 

selectividad. A mayor permeancia se requerirá menor área para realizar una separación estipulada 

y por ende un menor costo del sistema. A mayor selectividad, la corriente de permeado es más 

concentrada. Desafortunadamente, por lo general, una elevada permeancia de CO2 no se corres-

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

1.3.2 LÍNEAS DE INVESTIGACIÓN ACTUALES 

Existen dos líneas de investigación y desarrollo definidas en cuanto al uso de membranas 

para captura de CO2, una de ellas se aboca al desarrollo de materiales de membranas (Membrane 

material design, MMD) y la otra línea es la de ingeniería de sistemas de membranas (Membrane 

system engineering, MSE). El objetivo de MMD es la síntesis de membranas con permeancias y 

selectividades deseables que a su vez presenten estructuras estables desde el punto de vista físico y 

químico. En cambio, desde el punto de vista de MSE se busca desarrollar procesos de captura con 

membranas con configuraciones óptimas, que permitan cumplir con los objetivos de separación 

(por ej., alta recuperación y concentración de CO2) a un mínimo costo de capital y operación 

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

La separación de gases utilizando membranas poliméricas por lo general sigue el meca-

nismo de solución-difusión (Wijmans y Baker, 1995). Para obtener una separación efectiva de 

CO2 post-combustión, los materiales de membranas deben poseer un cierto número de caracte-

rísticas, incluyendo elevada permeabilidad de CO2, elevada selectividad de CO2 versus N2 y otros 

gases, estabilidad térmica y química, y resistencia al envejecimiento. Sin embargo, existen rela-

ciones de compromiso entre las propiedades de las membranas: los polímeros más permeables son 

menos selectivos, y viceversa. La selectividad del CO2 versus N2 en la mayoría de los materiales 

de membranas poliméricas (por ej., polimidas y poliacetilenos) es menor que 50-70, sin embargo 

la permeabilidad de CO2 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 MODELIZACIÓN. USO DE SIMULADORES DE PROCESOS 

FRENTE A PROGRAMACIÓN MATEMÁTICA 

Separación con membranas. Modelos y su rigurosidad 

Un área de investigación importante es la de ingeniería de sistemas de membranas, la cual 

se enfoca en determinar las relaciones de compromiso entre las variables de proceso por medio de 

la utilización de técnicas de simulación y modelado matemático (Khalilpour et al., 2013). Los 

gases efluentes diluidos proveen una baja fuerza impulsora para la separación de CO2 por mem-

branas; es por ello que es necesario emplear sistemas complejos para competir con el proceso de 

absorción química con aminas en términos de costo total, el cual está dado principalmente por los 

requerimientos energéticos y el área de las membranas. 

Han sido publicados varios artículos 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 

análisis preliminar inmediato de la aptitud de la tecnología de membranas para la separación de 

CO2 a partir de gases efluentes con una composición del 13 % en CO2. Las relaciones entre las 
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propiedades de las membranas y las principales variables que afectan al rendimiento del proceso 

fueron analizadas incluyendo mapas generales de la pureza de CO2 versus su recuperación. Los 

mapas propuestos resultan útiles no solo para la separación de CO2 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 relación de presión (cociente entre la 

presión alta PH y la presión baja PL, PH/PL) dados, los resultados indican que se obtiene mayor 

pureza en el permeado a menor recuperación, y viceversa. Una baja concentración de CO2 en la 

corriente de alimentación impide alcanzar una alta concentración de CO2 en el permeado, incluso 

incrementando la relación de presión; en consecuencia, se necesitan más etapas de separación. El 

efecto de la selectividad en el desempeño de las etapas de separación es despreciable a bajas re-

laciones de presión pero se torna más importante cuando éstas se incrementan. Para un alto valor 

de selectividad, el incremento de la relación de presión al doble conlleva un incremento en la 

recuperación de 2-3 veces y aumenta la concentración de CO2 en el permeado. 

Hussain y Hägg (Hussain y Hägg, 2010) integraron HYSYS con ChemBrane, un programa 

de membranas in-house, para explorar la factibilidad de los procesos de separación con mem-

branas como una alternativa viable para la captura de CO2 (90 % de pureza y recuperación de CO2) 

a partir de gases efluentes, especialmente a bajas concentraciones de CO2 (10 % CO2). Evaluaron 

la eficiencia de separación y costo de procesamiento del gas (GPC) a través del proceso de 

membranas variando diferentes parámetros de diseño y operación (por ej. relación de presión, área 

de las membranas, estrategia air sweep). Estudiaron una membrana del tipo CO2-selective fi-

xed-site-carrier (FSC) con una especificación en la alimentación de 1x10
6
 kg/h (700 MMSCFD) 

con N2 (0.8 %), CO2 (0.10 %), O2 (0.05 %), y H2O (0.05 %). Los resultados presentados indicaron 

que aún a bajas concentraciones de CO2 (~10 %) en el gas efluente, un sistema de membranas 

utilizando membranas FSC de alto rendimiento puede competir con los sistemas de absorción 

química 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 combustión de carbón de 600 MWe (11 % vol. CO2) utilizando la 

membrana Polaris® de MTR como caso base (Permeancia 1000 GPU, selectividad de CO2 γ = 50) 
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con una relación de presión de 5. Con la configuración óptima (dos etapas de membrana operando 

en flujo contra corriente con sweep flow), se obtuvo una recuperación de CO2 del 90 % a un precio 

de 18 €/tnCO2 (incluida la compresión final). Los autores concluyeron que el uso del aire entrante 

de combustión como sweep gas para generar la fuerza impulsora mejora la eficiencia de la sepa-

ración por la reducción de la fracción molar de CO2, disminuyendo la presión parcial en la co-

rriente de permeado por debajo del valor correspondiente al del lado de la alimentación. 

Merkel (Merkel et al., 2013) realizaron un análisis basado en simulación paramétrica para 

determinar las propiedades óptimas de membranas que reducen a un mínimo la energía para la 

captura de CO2. 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 CO2 del 90 % de recupe-

ración. Los autores concluyeron que un proceso de membranas utilizando aire de combustión 

como sweep stream en una configuración selectiva de reciclo de gases exhaustos puede utilizarse 

para pre-concentrar el CO2 en los gases efluentes de NGCC desde 4 a 15-20 % con bajo reque-

rimiento energético. Además, encontraron que los diseños que utilizan una etapa de captura en 

serie con una membrana de reciclo selectivo pueden capturar un 90 % del CO2 proveniente de una 

planta de potencia NGCC utilizando menos energía y con un menor costo que el caso base de 

captura con aminas analizado por el departamento de energía de EE.UU.  

Shao (Shao et al., 2013) estudiaron un proceso de dos etapas de membranas para la captura 

de CO2 a partir de una planta de combustión de carbón, considerando la energía recuperada de la 

corriente pobre en CO2 y el consumo de energía requerido para la licuefacción del CO2 capturado. 

Para obtener las condiciones de operación óptimas analizaron un amplio rango de presiones de 

alimentación y permeado. Los autores determinaron que la opción preferida para lograr la fuerza 

impulsora necesaria se lograba de forma preferencial generando vacío en el permeado. Conside-

rando un modelo de costos sencillo, concluyeron que la primera etapa de membrana era la que 

domina el costo total. Además, para los parámetros adoptados en el modelo (permeancia de 1000 

GPU y selectividad de CO2/N2 de 30, 50 y 200), los resultados de optimización indicaron que la 

tecnología de membranas es más económica que la absorción con aminas y PSA para captura de 

CO2 a partir de gases efluentes de una planta de combustión de carbón. 
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Yang (Yang et al., 2009) investigaron la performance de separación de un sistema de dos 

etapas de membranas con una corriente de reciclo con patrón de flujo cruzado. Consideraron un 

caudal de alimentación de 11.57 m
3
 (STP) s

-1
 con una composición de CO2 del 15 %, e investi-

garon tres valores de permeancias de CO2: 1.39, 3.12, y 4.32 (10
-3

 m
3
 (STP) m

-2
 s

-1
 MPa

-1
). Los 

resultados obtenidos revelaron que para mayores selectividades de CO2/N2 que las que se lograron 

en el laboratorio (52), los objetivos de concentración y recuperación de CO2 (95 y 90 %, respec-

tivamente) pueden alcanzarse con un sistema de dos etapas. Además, empleando un modelo de 

costos, los autores encontraron que existe una relación de presión óptima ligada al costo total 

mínimo. Para finalizar, concluyeron que el sistema de dos etapas investigado es competitivo frente 

al proceso de absorción química 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 CO2 post-combustión a partir de plantas de combustión de carbón. 

Para el estudio de simulación se adoptó un caudal de gases efluentes de 500 m
3
 s

-1
 (STP) con una 

composición de CO2 del 13.0 % y una permeancia de 1000 GPU con una selectividad de CO2/N2 

de 50. Los autores concluyeron que para reducir los costos relacionados a la eliminación de CO2 el 

diseño más efectivo se logra utilizando tanto compresores como bombas de vacío para lograr la 

fuerza impulsora deseada. También concluyeron que un sistema de dos etapas puede alcanzar una 

recuperación del 90 % y una concentración del 95 % de CO2 involucrando un costo total de captura 

de CO2 de 45.6 $ mtn
-1

 CO2. En concordancia con (Kotowicz y Bartela, 2012), observaron que 

reciclando una fracción del CO2 en un proceso de dos etapas y dos trenes con air-sweep se obtenía 

una reducción en la penalidad energética global del sistema, resultando en un costo total de CO2 

capturado menor, igual a 32.7 $ mtn
-1

 CO2.  

Zhang (Zhang et al., 2013) evaluaron un proceso de separación de membranas con dos 

etapas para captura post-combustión en una planta de generación a base de carbón. Los autores 

emplearon un método sistemático integrado a un software de simulación de procesos (PRO/II), 

realizaron la estimación del costo de captura, y un análisis exergético; estudiaron la influencia en 

el consumo energético del desempeño de la membrana y la configuración del proceso, requeri-

miento de área, y costo de captura. Los resultados indicaron que un aumento en los valores de 

selectividad de CO2/N2 determinan una disminución en la demanda de energía pero requieren un 
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aumento en el área de las membranas, mientras que un incremento en la permeancia de CO2 con-

tribuye a la reducción significativa del área de membrana. Además, encontraron que la distribu-

ción de la carga de captura entre la primera y segunda etapa afecta enormemente el desempeño de 

la separación. A partir de un análisis exergético concluyeron que se deben realizar mayores es-

fuerzos en el proceso de membranas en sí mismo en vez de enfocarse en la unidad de compresión 

de CO2.  

Zhao (Zhao et al., 2010) presentaron un estudio paramétrico de configuraciones de dos 

etapas posibles incluyendo un análisis económico y energético detallado basado en etapas con-

tracorriente para una planta de potencia de referencia de 600 MW a base de carbón ubicada en 

North Rhine-Westphalia en Alemania (RKW-NRW). Los autores realizaron un análisis de sensi-

bilidad para determinar la selectividad de CO2/N2 óptima y para estimar el costo total de captura de 

CO2 asociado. Para el estudio de simulación se utilizó una mezcla gaseosa constituida por un 14 % 

de CO2 y un 86 % de N2, las propiedades de las membranas poliméricas PEBAX y el software 

PRO/II. Los resultados revelaron que para una recuperación de CO2 del 70 % con una concen-

tración de CO2 del 95 %, el costo de captura de un sistema de membranas en cascada (dos etapas) 

es 31 €/tn CO2, lo que se considera promisorio para acoplar a plantas de potencia. Además, los 

autores propusieron una correlación entre los parámetros de la membrana (selectividad y per-

meabilidad) y el desempeño 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 CO2 basado en 

absorción química con aminas, para lograr una recuperación del 90 % de CO2 y una concentración 

de entre 90-95 %. 

A partir de lo expuesto, resulta interesante investigar si los procesos de captura de CO2 con 

membranas resultan competitivos con los procesos basados en absorción cuando tanto la recupe-

ración de CO2 como la concentración se incrementan de 90 a 98 %, y también estudiar cómo estos 

rangos de valores objetivos afectan el número óptimo de etapas de membranas, áreas, condiciones 

operativas y costo total. 

En el desarrollo de esta tesis se propuso la aplicación de programación matemática y un 

enfoque de optimización basado en el uso de superestructuras para el diseño de un sistema de 
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captura de CO2 por múltiples etapas de membranas, con el objetivo de determinar sistemática-

mente el número óptimo de etapas de membranas con sus correspondientes áreas, la ubicación de 

las corrientes de reciclo y las condiciones operativas para alcanzar los pares de concentración y 

recuperación de CO2 deseados, abarcando un rango de 90 – 98 %. 

A pesar de que un enfoque similar (optimización basada en el uso de superestructuras) ya 

ha sido aplicado de manera satisfactoria para la separación de mezclas gaseosas, por ejemplo: 

enriquecimiento de O2, recuperación de H2 a partir de mezclas de Ar, CH4, N2 e H2 (Uppaluri et al., 

2006), y en la separación de gases ácidos (CO2 e H2S) a partir gas natural crudo (Qi y Henson, 

1998), en la bibliografía consultada no se encontraron artículos que trabajen con un modelo ma-

temático de optimización para la determinación sistemática y simultánea del número óptimo de 

etapas y condiciones de operación para la captura del CO2 efluente de una planta de potencia a 

base de carbón para un rango de concentraciones y recuperaciones de CO2 de 90 a 98 %. 

1.4 SISTEMAS HÍBRIDOS BASADOS EN ABSORCIÓN-MEMBRANA PARA LA CAPTURA 

DE CO2  

El sistema de absorción con aminas es la tecnología estándar utilizada en la industria para 

la captura de CO2 a partir de gases efluentes de plantas de potencia, refinerías y otras plantas 

químicas de gran tamaño. Sin embargo, en los últimos años han despertado interés el estudio de 

otras tecnologías que pueden ser competitivas con este proceso, entre ellas la separación y puri-

ficación de CO2 utilizando membranas.  

1.4.1 DESCRIPCIÓN DEL PROCESO 

El proceso híbrido surge de acoplar dos procesos diferentes para la captura de CO2. En esta 

Tesis se lleva a cabo el estudio de los sistemas híbridos frutos del acople de los sistemas de ab-

sorción química con aminas y membranas. La descripción del proceso basado en separación con 

membranas fue tratada en la sección 1.3.1, su descripción detallada se realiza en el Capítulo 3 de la 

presente tesis.  
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1.4.2 LÍNEAS DE INVESTIGACIÓN ACTUALES 

Existe un amplio número de sistemas híbridos de membrana-aminas en operación alre-

dedor del mundo para el procesamiento de gas natural, sin embargo, después de haber realizado 

una búsqueda exhaustiva, se hallaron muy pocos estudios en lo que respecta a la aplicación de 

sistemas híbridos para la captura de CO2 post-combustión.  

Numerosos proyectos para recuperación de aceite enriquecido (enriched oil recovery, 

EOR) en el oeste de Texas emplean una combinación de tecnologías de membranas y absorción 

química con aminas para recuperar el CO2 y los hidrocarburos del gas (Chowdhury, 2012; Echt, 

2002). La viabilidad económica de los procesos híbridos, combinando la permeabilidad de las 

membranas y las tecnologías de aminas para la remoción de gases ácidos (por ej.: CO2 y H2S) 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 CO2 en la alimentación es un 

buen indicador para el uso de membranas y/o sistemas híbridos (Kundu et al., 2014). El contenido 

de CO2 en las plantas de EOR es extremadamente alto, mayor al 70 % (Echt, 2002). McKee 

(McKee et al., 1991) reportaron que los sistemas híbridos pueden ser económicos aun a concen-

traciones menores que las encontradas en aplicaciones de EOR utilizando una corriente de ali-

mentación de caudal moderado y sin H2S. Bhide (Bhide et al., 1998) también condujeron un es-

tudio de evaluación económica y del diseño de procesos híbridos para el endulzamiento de gas 

natural crudo. Emplearon inicialmente la membrana con un arreglo de dos en serie para la remo-

ción mayoritaria de los gases ácidos, mientras que la purificación final para lograr las especifica-

ciones de transporte por tuberías la realizaron con el sistema de absorción química con dietano-

lamina. Examinaron los efectos de diversos factores como ser las condiciones y composiciones de 

la alimentación, la influencia de los costos de pérdida de metano, costos de reemplazo de mem-

branas, entre otros, sobre el costo de remoción de gases ácidos. Echt (Echt, 2002) reportó benefi-

cios substanciales en cuanto al costo de sistemas híbridos para el procesamiento de grandes vo-

lúmenes de gas natural a partir de un análisis tecno-económico. Concluyó que la aplicación de 

sistemas híbridos, una unidad de membrana seguida de una unidad de absorción química, se ve 
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muy favorecida para el tratamiento de gases con elevada presión y altas concentraciones de CO2. 

En su estudio utilizó 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) analizó las potencialidades de un proceso híbrido combinando 

oxi-combustión y separación con membranas para captura de CO2 post-combustión a partir de 

gases efluentes de una planta de potencia de gas natural. La producción criogénica de oxígeno se 

utilizó para la parte aguas arriba. Reportó que, dentro de ciertas condiciones de operación y li-

mitaciones, el proceso híbrido puede llevar a una disminución del 35 % del requerimiento ener-

gético comparando con oxi-combustión. 

Chowdhury (Chowdhury, 2012) evaluó dos configuraciones híbridas de membra-

nas-absorción química diferentes, un arreglo en serie y uno en paralelo. A partir de un análisis de 

simulación utilizando AspenPlus comparó el requerimiento energético total de estas configura-

ciones híbridas con los procesos de absorción química con aminas y el de membrana por separado. 

Concluyó que los sistemas híbridos de membranas con absorción química no resultan ser una 

buena opción para la captura de CO2 post combustión. 

Tuinier (Tuinier et al., 2011) realizaron una evaluación tecno-económica del proceso 

criogénico de separación de CO2 post-combustión, incluyendo su comparación con absorción 

química y con membranas, y concluyó que la preferencia de una tecnología sobre las otras depende 

fuertemente de las hipótesis relacionadas con la disponibilidad de los servicios auxiliares (vapor, 

agua de enfriamiento). 

Belaissaoui (Belaissaoui et al., 2012) estudiaron un sistema híbrido compuesto por mem-

branas y un proceso criogénico para la captura de CO2 post-combustión y reportaron que el re-

querimiento energético del proceso híbrido es menor que el del proceso criogénico operando en 

forma desacoplada, además que el requerimiento energético global del proceso híbrido puede 

decrecer significativamente si se consideran condiciones de separación menos rigurosas. 

Kundu (Kundu et al., 2014) realizaron un análisis técnico de la captura post-combustión de 

CO2 a partir de los gases efluentes con tecnologías competitivas como ser membranas, absorción 

química con aminas y su proceso híbrido. Estudiaron, de manera independiente, diferentes con-

figuraciones en cascada de membranas de fibra hueca y para el proceso de absorción química 
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emplearon MEA y DEA (monoetanolamina y dietanolamina) como solventes, para un mismo 

objetivo de recuperación del 85 % y concentración del 98 %, tanto por el valor del CO2 como 

producto (por ej.: en el mejoramiento de la recuperación del aceite/carbón) y por razones me-

dioambientales (reducción del efecto invernadero). Un sistema híbrido de membrana-absorción 

química se estudió además para las especificaciones de diseño. Los autores concluyeron que la 

demanda energética del sistema híbrido es intermedia a las requeridas por los procesos desaco-

plados y que la penalidad energética del proceso híbrido decrecía a medida que aumentaba la 

cantidad de CO2 removida por el sistema de membranas. 

Los estudios encontrados se limitan al análisis de casos por medio de simulación, consi-

derando modelos más bien simplificados en lugar de modelos rigurosos, concluyendo fuertemente 

que es necesario realizar estudios más profundos sobre las ventajas y desventajas que pueden 

presentar desde el punto de vista tecno-económico la combinación de tecnologías de captura para 

la separación de CO2 a partir de gases efluentes.  

1.5 ESTRUCTURA DE LA TESIS 

En la presente tesis se desarrolla el modelado, simulación y optimización de distintos 

procesos de captura de CO2 (RPSA, separación por membranas, absorción química utilizando 

aminas, sistemas híbridos), explotando los beneficios de la aplicación de técnicas de programación 

matemática. Precisamente se propone el desarrollo de modelos matemáticos orientados a ecua-

ciones (del tipo NLP), que permitan abordar la simulación y el diseño óptimo de los procesos 

mencionados. Los equipos correspondientes a cada uno de los procesos y las propiedades físi-

co-químicas de cada una de las corrientes, se modelan en forma detallada. Se consideran balances 

de materia y energía, estimación de propiedades físico-químicas y ecuaciones de diseño; que en 

conjunto permiten determinar las características de los equipos necesarios para cumplir con las 

metas de diseño, principalmente nivel de captura de CO2 y concentración final. Como herramienta 

de modelado e implementación de los distintos modelos matemáticos, 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 simulación/optimización apropiados para la reso-

lución de los diferentes casos de estudio. Tanto los modelos desarrollados, los algoritmos y las 
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estrategias de solución resultan ser robustos y flexibles; ya que los modelos siempre convergen 

cuando se varían sus parámetros. Ciertamente, esta tesis considera que la convergencia de los 

modelos está garantizada cuando el usuario no solo varía un único parámetro por vez sino cuando 

varía varios parámetros al mismo tiempo, obteniendo en todos los casos soluciones óptimas. 

A lo largo de la presentación de los capítulos, se discutirá y analizará el diseño y la ope-

ración de diferentes procesos de captura de CO2 considerando diferentes casos de estudio. A 

continuación se describe en forma breve la estructura general de esta tesis: 

El CAPÍTULO 2 presenta un modelo matemático de simulación del proceso RPSA (Rapid 

Pressure Swing Adsorption) el que fue implementado en gPROMS. El modelo está basado en los 

primeros principios e incluye las etapas de presurización-adsorción, enriquecimiento y despresu-

rización. Las unidades de proceso que se consideran son columnas de adsorción, válvulas y 

compresores. El proceso es estudiado mediante simulaciones paramétricas, variando el tiempo de 

ciclo, temperatura de operación, dimensiones de la columna y utilizando uno o dos trenes en pa-

ralelo. Los resultados obtenidos en este capítulo son utilizados para comparar la performance del 

proceso RPSA con procesos basados en membranas (Cap. 3). 

El CAPÍTULO 3 presenta el modelo matemático correspondiente a una superestructura 

que embebe numerosas configuraciones alternativas de etapas de membranas, permitiendo la 

selección/eliminación de etapas de separación tanto en serie como en paralelo así como la selec-

ción/eliminación de corrientes de reciclo. Se incluyen además los equipos auxiliares necesarios 

para el acondicionamiento de las corrientes de proceso, como ser: intercambiadores de calor, 

compresores y expansores. Variando paramétricamente la recuperación y pureza de CO2 reque-

ridas, el modelo propuesto es utilizado para minimizar el costo anual total (inversión más opera-

ción). Los resultados obtenidos son útiles para comparar la performance de este proceso con el 

RPSA presentado en el Cap. 2 y así determinar qué proceso (incluyendo la posibilidad de que sean 

los dos) es candidato a ser considerado para integrar, junto con la adsorción química con aminas, 

un proceso híbrido. La comparación se realiza en términos de potencia específica requerida, 

concentración y recuperación de CO2 adoptando como base una planta de combustión de carbón 

de 100 MWg. 
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En base a los resultados obtenidos en los capítulos anteriores, en el CAPÍTULO 4 se 

propone estudiar el proceso híbrido de captura de CO2 conformado por el proceso de membranas y 

absorción química con aminas. El modelo matemático propuesto del tipo MINLP permite selec-

cionar la configuración óptima y determinar las condiciones de diseño y operación que minimicen 

el costo total anual específico. Las optimizaciones permiten definir el rango de concentraciones de 

CO2 en la alimentación para el cual resulta más conveniente una tecnología frente a las otras. Para 

cada uno de los sistemas (óptimos y sub-óptimos), se analizan las variables que tienen mayor 

incidencia en el costo total anual específico. 

Finalmente, el CAPÍTULO 5 lista las conclusiones y sintetiza las líneas futuras de inves-

tigación surgidas a partir del trabajo de tesis desarrollado. 

Resultados parciales relacionados al Cap. 2 se presentaron en congresos y se publicaron en 

revistas especializadas, según el siguiente detalle: 

 Ana M. Arias, Miguel C. Mussati, Nicolás J. Scenna y Sergio F. Mussati, 2015. Rapid 

pressure swing adsorption process for CO2 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, Nicolás J. Scenna y Sergio F. Mussati, 2014. Análisis 

del proceso de adsorción/desorción por cambio de presión utilizando Zeolita 13X para la 

captura de CO2 presente en gases de combustión. Terceras Jornadas de Intercambio y 

Difusión de los Resultados de Investigaciones de los Doctorandos en Ingeniería, 5 y 6 de 

Noviembre de 2014, Mendoza, Argentina. 

 Ana M. Arias, Miguel C. Mussati, Nicolás J. Scenna y Sergio F. Mussati, 2013. Análisis 

del Proceso de Adsorción con Cambio de Presión (Pressure Swing Adsorption) para la 

Separación de CO2 Presente en Gases Exhaustos de Combustión. 1° Congreso de Inge-

niería de Procesos y de Productos y 3° Jornada de Ingeniería de Procesos y de Productos 

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

 Ana M. Arias, Miguel C. Mussati, Nicolás J. Scenna y Sergio F. Mussati, 2012. Captura de 

CO2. Modelado, Simulación y Optimización del Proceso PSA. II JORNADAS DE DI-
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FUSIÓN DE INVESTIGACIÓN Y EXTENSIÓN EN INGENIERÍA QUÍMICA FCEyN – 

UNC, 1 y 2 de Agosto de 2012, Córdoba, Argentina. 

 Ana M. Arias, Miguel C. Mussati, Nicolás J. Scenna y Sergio F. Mussati, 2011. Captura de 

CO2: Modelado, Simulación y Optimización de proceso PSA (Pressure Swing Ad-

sorption). 2° Jornadas de Ciencia, Tecnología, Innovación y Vinculación Tecnológica, 26 

de Octubre de 2011, Rosario, Argentina. 

Por su parte, los artículos y presentaciones relacionados al Cap. 3 se listan a continuación: 

 Ana M. Arias, Miguel C. Mussati, Nicolás J. Scenna, Sergio F. Mussati. “Optimización del 

Proceso de Separación de Gases por Membranas. Determinación del Número Óptimo de 

Etapas de Membrana y Condiciones de Operación para la Captura de CO2 a Partir de Gases 

Efluentes de Plantas de Generación de Electricidad a Base de Carbón.” CIPP2016 – Con-

greso de Ingeniería de Procesos y Productos. 30-31 de Marzo, 1 de Abril de 2016. Uni-

versidad Tecnológica 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 CO2 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, Nicolás J. Scenna y Sergio F. Mussati, 2016. Optimi-

zación del Proceso de Separación de Gases por Membranas. Determinación del Número 

Óptimo de Etapas de Membrana y Condiciones de Operación para la Captura de CO2 a 

Partir de Gases Efluentes de Plantas de Generación de Electricidad a Base de Carbón. 

Congreso de Ingeniería de Procesos y Productos (CIPP 2016), Congreso de Ingeniería de 

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

 Ana M. Arias, Miguel C. Mussati, Nicolás J. Scenna y Sergio F. Mussati, 2015. Simulta-

neous optimization of multi-stage membrane systems for CO2 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, Nicolás J. Scenna y Sergio F. Mussati, 2015. Modelling 

and parametric comparison of separation efficiency for several membrane-based CO2 

removal systems. International Conference on Chemical and Biochemical Engineering, 20 

al 22 de Julio de 2015, Paris, Francia. 

 Ana M. Arias, Miguel C. Mussati, Nicolás J. Scenna y Sergio F. Mussati, 2015. Optimi-

zation of two-stage membrane system for CO2 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 continuación: 

 Ana M. Arias, Patricia L. Mores, Nicolás 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, Nicolás J. Scenna y Sergio F. Mussati, 2016. Optimal 

design and sensitivity analysis of post-combustion CO2 capture process by chemical ab-

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

Capítulo  2  

M o d e l a d o  M a t e m á t i c o  y  S i m u l a c i ó n  d e l  

P r o c e s o  R P S A  ( R a p i d  P r e s s u r e  S w i n g  

A d s o r p t i o n )  p a r a  l a  C a p t u r a  d e  C O 2  a  

P a r t i r  d e  G a s e s  E x h a u s t o s .  

2.1 INTRODUCCIÓN 

Una de las principales ventajas que presentan los procesos de captura post-combustión es 

la posibilidad de incorporarlos a plantas existentes, ya que no requieren cambios significativos en 

la configuración del proceso. Sin embargo, esta alternativa aún no es lo suficientemente madura, y 

para su desarrollo comercial faltan varios años, a pesar de esto se cree que será el primer esquema 

a implementarse para la captura de CO2 a gran escala. 

Como se introdujo en el capítulo anterior, las distintas tecnologías de separación que 

pueden considerarse como soluciones competitivas para la captura de CO2 post-combustión son la 

absorción química con aminas (Arias et al., 2016; Cousins et al., 2016; Tait et al., 2016), adsorción 

con cambio de presión (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 desafío 

principal para la aplicación de estas tecnologías es la mejora de los costos de operación e inversión 

así como su eficiencia. 

Con respecto a los procesos de separación basados en adsorción, una revisión bibliográfica 

realizada para conocer el estado del arte mostró que existen numerosos artículos que tratan sobre el 
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estudio de diferentes configuraciones de los procesos de adsorción en sus diferentes variantes 

(PSA, VPSA, y TSA) como alternativas viables para la separación de gases. En comparación con 

la absorción química usando aminas, los consumos energéticos requeridos son relativamente 

bajos. Originalmente, por los años 40 se los utilizaban para separación de aire. En la década del 80, 

dichas tecnologías cobraron especial interés y alcanzaron su madurez para ser implementadas a 

nivel comercial (Ruthven et al., 1994). A partir de allí, se han llevado a cabo esfuerzos significa-

tivos en diferentes áreas de investigación relacionadas con los procesos de adsorción, desde tra-

bajos experimentales en laboratorio y a escala piloto hasta el estudio de aspectos teóricos y el 

modelado matemático con el propósito de simular y/u optimizar estos procesos para lograr me-

joras en las eficiencias de separación. En efecto, pueden hallarse en la literatura numerosos ar-

tículos que tratan el modelado y la determinación experimental de las isotermas de adsorción de 

CO2, el desarrollo de nuevos adsorbentes de CO2 y el estudio del fenómeno de transferencia de 

materia y propiedades de transporte del CO2 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 reseña sobre adsorbentes só-

lidos para la captura de CO2 (Lee and Park, 2015). 

Además de esto, en las últimas dos décadas se ha prestado especial atención a la simulación 

y optimización de numerosas alternativas de ciclos PSA para la captura de CO2 basándose en 

modelos matemáticos derivados a partir de diferentes hipótesis, como se propone en (Ahn and 

Brandani, 2005; Biswas et al., 2010; Choi et al., 2003; Friedrich et al., 2013; García 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 mayoría de los trabajos de optimización de los 

procesos PSA y VPSA formulan una única función objetivo, como ser la minimización del con-

sumo energético, maximización de la concentración o recuperación de CO2, o la maximización de 

la productividad (Agarwal et al., 2010; Ayoub et al., 2011; Beck et al., 2012; Cruz et al., 2003; 
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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 CO2 a través de una gran cantidad de 

ciclos de PSA y VPSA empleando diferentes adsorbentes como ser zeolita 13X, zeolita 5A, carbón 

activado, y el compuesto K-promoted hydrotalcite-like (HTlc).  

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 mínimo 4: 

presurización, adsorción, despresurización, desorción), diferentes tiempos totales de ciclo (mayor 

a 120 s) y también diferentes números de columnas (al menos 2). A diferencia de ellos, este ca-

pítulo se enfoca en el estudio del proceso Rapid Pressure Swing Adsorption (RPSA), desarrollado 

originalmente por Turnock y Kadlec (Turnock and Kadlec, 1971) para la separación de N2 y CH4. 

Han sido demostradas aplicaciones satisfactorias del proceso RPSA para la separación de oxígeno 

del aire (aire rico en O2) (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 CO2 a partir de mezclas gaseosas (Bhaumik et al., 1996; Davesac, 2004; 

Zhang et al., 1998).  

Davesac (Davesac, 2004) implementó un modelo matemático de un proceso RPSA iso-

térmico para la separación de una mezcla de CO2 y N2 utilizando silica gel como adsorbente (en 

vez de zeolita 13X). Cada ciclo consistía de tres etapas: adsorción, contraflujo (backflow) y 

desorción. El modelo fue implementado en la herramienta computacional gPROMS, y los resul-

tados de la simulación fueron comparados con los datos obtenidos por Zhang y otros (Zhang et al., 

1998) considerando la misma secuencia de etapas, tamaños de las unidades, y condiciones de 

operación, para una sola columna y dos columnas adsorbedoras sucesivas. En ambos casos, la 

alimentación consistió de un 81 % de N2 y 19 % de CO2. Encontraron que es posible obtener una 

concentración y recuperación de CO2 de 89.5 y 70 %, respectivamente, en un solo lecho, y una 

concentración y recuperación de 93.5 y 72.3 %, respectivamente, en un arreglo de dos lechos. 
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En la amplia revisión bibliográfica realizada no se encontraron artículos publicados que 

estudien la potencial aplicación del proceso RPSA utilizando zeolita 13X para la captura de CO2. 

Considerando que estos ciclos presentan una simplificación a la operación de los ciclos PSA, el 

principal objetivo de este capítulo es el análisis, vía simulación 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 CO2 a partir de una mezcla de CO2 y N2. En otras palabras, el objetivo del 

capítulo es analizar la aplicabilidad del proceso RPSA en términos de recuperación y concentra-

ción de CO2, productividad y requerimiento de potencia total, operando con zeolita 13X como 

adsorbente, en comparación con otros ciclos PSA; así como también su posterior comparación con 

otros métodos de captura de CO2 post-combustión, como el sistema de separación basado en 

membranas que se presentará en el siguiente capítulo. 

2.2 SELECCIÓN DEL MATERIAL ADSORBENTE 

La adsorción es uno de los métodos más utilizados en la separación 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, Carbón Activado, etc.). En la Figura 2.1 se 

pueden observar las isotermas de adsorción de CO2 para diferentes materiales adsorbentes y a 

diferentes temperaturas; estas curvas se construyen en función 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 

concentración de CO2 adsorbida en equilibrio a diferentes presiones. La capacidad de adsorción de 

los diferentes adsorbentes aumenta con la presión, según se puede ver claramente en las Figura 2.1 

a, b y c. Al disminuir la presión del lecho se logra la desorción del CO2, lo que constituye luego la 

corriente gaseosa concentrada o “rica” en CO2 y de este modo se logra la regeneración del lecho 

adsorbente. Asimismo, cambiando la presión en el recinto se va modificando el equilibrio entre las 

fases gaseosa y sólida (adsorbente) lo que da origen a los procesos de adsorción con cambio de 

presión (PSA). Prácticamente, el proceso PSA consiste en hacer circular una mezcla gaseosa a 

través de una columna empacada con un adsorbente; variando la presión y dirección de la corriente 
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gaseosa se obtendrá una u otra etapa, logrando un producto de salida de composición definida, más 

concentrado en CO2 o en N2. 

  

 

Figura 2.1 Isotermas de adsorción de CO2 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 presión estudiados, la zeolita 13X es la que mayor concentración de CO2 

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 adsorción de un componente 

específico (el CO2 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 CO2 y N2 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 CO2 en el equilibrio es mayor que la cantidad de N2. 

 

Figura 2.2 Comparación de datos experimentales de adsorción de CO2 y N2 en zeolita 13X (Cavenati et al., 

2004) 

Debido al tipo de isoterma que representa la adsorción de CO2 en Zeolita 13X, mante-

niendo un caudal de alimentación constante, la capacidad adsorbente aumenta al aumentar la 

presión en el lecho, por lo que un incremento en la presión se traduce en un aumento de la con-

centración y recuperación de producto. No obstante, elevar la presión de alimentación implica una 

mayor cantidad de energía de compresión, mayor costo de operación y de equipos. 

Siendo la adsorción un fenómeno exotérmico, se verá favorecida por una operación iso-

térmica, pero esta forma de operación resulta naturalmente más costosa debido a los costos aso-

ciados a los intercambiadores de calor y agua de enfriamiento. 

2.3 DESCRIPCIÓN DEL PROCESO 

La Figura 2.3 ilustra un ciclo RPSA básico constituido por tres etapas: presurización, purga 

y despresurización. En la Figura 2.4 se muestra esquemáticamente cómo varía cualitativamente la 

presión durante un ciclo en el tope de la columna (z=L|-) y en el fondo (z=0|+). Esta figura sólo 

muestra un comportamiento cualitativo y no representa ningún resultado de simulación. La si-
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guiente terminología es usada para la columna. La corriente Qalim se refiere a la mezcla gaseosa a 

tratar (por ejemplo: gas efluente de una planta de combustión de carbón); la corriente Qprod se 

refiere a la corriente rica en N2 venteada a la atmósfera, sobre la cual se imponen los límites de 

emisión; la corriente Qdesp se refiere a la corriente concentrada en CO2; y la corriente Qpurga es una 

fracción de Qdesp que se recircula al lecho de adsorción. 

 

 

Figura 2.3 Representación de un ciclo RPSA constituído por tres etapas: Presurización, Purga y 

Despresurización. 

 

Las corrientes Qalim y Qdesp entran 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 presurización, la válvula V-1 se abre (color verde en la gráfica) 

permitiendo el ingreso de la corriente Qalim que se encuentra a alta presión, mientras que las vál-

vulas V-2 y V-3 se mantienen cerradas. A medida que el gas fluye hacia arriba en el lecho el CO2 

se adsorbe selectivamente en la superficie de los pellets, resultando en una corriente enriquecida 

en N2 la que fluye hacia el tope de la columna (Qprod). Cuando la presurización termina, la válvula 

V-1 se cierra y la V-2 se abre, dando inicio a la etapa de purga (fondo, z=0). La inclusión de la 

etapa de purga utilizando el gas concentrado en CO2 permite lograr niveles más altos de concen-
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tración en la corriente Qdesp (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 concentración de CO2 mayor a la de 

alimentación, con lo que se verifican dos fenómenos: Inicialmente el N2 que pudiere haber que-

dado adsorbido en la superficie de la zeolita y/o atrapado en los espacios huecos durante la etapa 

de presurización es reemplazado por CO2 (que se adsorbe más selectivamente). Por otro lado, 

posteriormente es empujado hacia el tope de la columna, donde sale la corriente “rica” en N2. 

Finalmente en la etapa de despresurización, la válvula V-2 se cierra y la V-3 se abre simultá-

neamente iniciando la desorción del CO2 adsorbido durante las etapas anteriores. Cuando se abre 

la válvula V-3, el perfil de presión en el lecho cambia rápidamente y se establece una presión 

máxima (Pmax) en el interior del lecho. 

 

 

Figura 2.4 Variación cualitativa de la presión vs tiempo en el tope y fondo de un lecho adsorbente RPSA 

 

En general, los parámetros de performance (concentración y recuperación de CO2, pro-

ductividad, y requerimiento energético) de los procesos de adsorción con cambio de presión (PSA, 

VPSA, RPSA) dependen fuertemente de las condiciones de operación y dimensiones de las co-

lumnas, mientras que existen numerosas relaciones de compromiso entre las variables del proceso. 
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En consecuencia, el cambio de una variable de operación puede mejorar uno de los parámetros 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 presión y perfiles de velocidad establecidos en el interior de la columna resultan críticos 

para una operación eficiente.  

El diámetro promedio de los pellets de material adsorbente es otro factor importante que 

afecta el desempeño del proceso. En la práctica se recomienda utilizar un material con un diámetro 

promedio de entre 200 a 900 μm. Al utilizar partículas con un diámetro promedio menor mejoran 

los fenómenos de transporte de materia y energía, mientras que la caída de presión se incrementa 

resultando en un requerimiento energético mayor. Por esta razón, es que el proceso RPSA es 

generalmente más intensivo desde el punto de vista energético que un PSA convencional. En 

contraste, los procesos RPSA requieren sólo una columna para ventear una corriente limpia a la 

atmósfera de manera continua (no constante), mientras que los procesos PSA convencionales 

requieren al menos dos columnas para asegurar un flujo continuo. Como consecuencia se podrían 

obtener importantes ahorros en costos de capital utilizando ciclos RPSA. 

La descripción 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 fracción del caudal de flujo total. En este capítulo, 

se llamará tren de proceso a la configuración que represente la unidad mínima de operación (que se 

repetirá un número entero de veces para tratar el caudal especificado) incluyendo la o las columnas 

de adsorción con sus equipos auxiliares (compresores y válvulas). 

Un proceso RPSA puede consistir de uno o más trenes sucesivos, operando en serie o 

paralelo. 

2.4 DESARROLLO DEL MODELO MATEMÁTICO 

Consideraciones generales 

Básicamente, el modelo matemático desarrollado en este estudio involucra balances de 

materia y momento considerando la fase sólida (adsorbente) y la mezcla gaseosa (adsorbato). 

Como primera aproximación se consideraron hipótesis 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 (separación de aire, adsorción de CO2). Estas suposi-

ciones se listan a continuación: 

  

 La mezcla a tratar consiste en una mezcla binaria de 15 % CO2 y 85 % N2; dicha mezcla 

gaseosa es representativa de los gases efluentes provenientes de plantas de generación 

a partir de la combustión de carbón. Como material adsorbente se utiliza zeolita 13X 

comercial. 

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

2004). 

 Flujo pistón con coeficiente de dispersión axial constante (Ko et al., 2005). 

 La difusión de gas a través de la columna responde al modelo de fuerza impulsora li-

neal (Choong et al., 2003; Davesac, 2004). 

 La caída de presión en la columna responde a la relación de Darcy (Macdonald et al., 

1979; Ruthven et al., 1994).  

 Se supone evolución isotérmica. Debido a la corta duración de los ciclos, el proceso de 

adsorción es aproximadamente isotérmico (Betlem et al., 1998).  

 El equilibrio de adsorción de la mezcla gaseosa con el adsorbente responde a la ecua-

ción 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 pulmón para la corriente rica en 

CO2.  

En base a las hipótesis descriptas para simular el proceso, se elabora el modelo matemático 

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

consisten en uno o más lechos operando en serie/paralelo según se especificará en cada caso.  
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 Balance de materia 

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

  2
ii i i

T z b2

u CC C q
ε  =  +D ρ   

t z z t

  

   
     (2.1) 

dónde εT representa la fracción hueca del lecho; Ci se refiere a la concentración en fase gaseosa del 

componente “i”; u es la velocidad superficial de gas; Dz es el coeficiente de dispersión axial; ρb es 

la densidad del lecho; qi es la cantidad de componente “i” adsorbido en la fase sólida; t representa 

el tiempo y z la posición axial en la columna. La fracción hueca total εT es igual a εb+εp(1-εb), 

donde εb y εp son los valores de porosidad del lecho y del pellet, respectivamente.  

Se supone comportamiento ideal en la fase gaseosa: 

i

i

P = C  R T          (2.2) 

dónde P es la presión total; R es la constante ideal de los gases y T es la temperatura de la fase 

gaseosa. 

Velocidad de transferencia de materia y ecuación de equilibrio 

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

impulsora: 

 i
i eq,i i

q
 = k q q

t




          (2.3)  

dónde ki es el coeficiente de velocidad de transferencia de materia del componente “i” y qeq,i es la 

cantidad de componente “i” adsorbido en fase sólida en el equilibrio. 

El valor de la concentración adsorbida en el equilibrio se obtiene a partir de la ecuación de 

multi-sitios de Langmuir:  

ia

eq,i

eq,i m,i i i

m,i

q
q   =  q  b  P y 1

qi

 
 

 
     (2.4) 

,

 

0, =   

st i

b

H

R T

i ib b e



   (2.5) 

donde qm,i es la capacidad de saturación del componente “i”; bi es la constante de equilibrio de 
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adsorción; yi es la fracción molar del componente “i”; ai representa el número de sitios 

circundantes ocupados por una molécula del mismo componente; b0,i es la constante de adsorción a 

temperatura infinita; -∆Hst,i es el calor isostérico de adsorción para cada componente “i” a 

cobertura cero y Tb 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 caída de presión a lo largo de la columna es modelada a través de la ecuación de Darcy: 

2

b

 2  3

p b

P (1 ε )
=180 μ u

z d  ε






    (2.6) 

dónde μ es la viscosidad de la mezcla gaseosa; εb es la porosidad del lecho; y dp es el diámetro 

promedio de los pellets del adsorbente. 

Condiciones de contorno 

Las condiciones de contorno varían para cada etapa del ciclo y a continuación se detallan 

las correspondientes a cada etapa. 

Presurización: 

En z = 0: 

alim,i  alim

i z=0
alim

y  P
C  = 

R T
   (2.7) 

alimz=0
P  = P    (2.8) 

dónde yalim,i es la fracción molar del componente “i” en la corriente de alimentación; Palim y Talim 

hacen referencia a la presión y temperatura de la corriente de alimentación, respectivamente. 

Purga:  

En z = 0: 

purga,i   purga

i z=0
purga

y P
C  = 

R T
   (2.9) 

purgaz=0
P  = P    (2.10) 
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aquí ypurga,i es la fracción molar del componente “i” en la corriente de purga (ypurga,i = ydesp,i  y 

Ppurga = Palim). 

Despresurización: 

En z = 0: 

i

z=0

C
 = 0

z




   (2.11) 

despz=0
P  = P    (2.12) 

representando con Pdesp la presión 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: 

i

z=L

C
= 0

z




   (2.13) 

prod atm

 2z=L
b z=L

Q   P   T
u  = 

π r  T  P

   (2.14) 

Qprod representa el caudal de producto; rb 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 presión 

atmosférica Patm: 

alim,i atm

i t=0
alim

y  P
C  = 

R T
   (2.15) 

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

i

t=0

q
 = 0

t




   (2.16) 

Ecuación de la válvula 

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 válvula Cv, dependiendo del valor de PL (Ko et al., 2005): 
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 2  2

H L
v L H H L  2  2z=0

b b I i
z=0

R P P T
u  = C 1.179  ,  si P  > 0.53P , P P

ε  π r P  y  MW
i





  (2.17) 

H
v L H 2z=0 

b b i  i
z=0

R  P T
u  = C , si P    0.53P

ε  π r P  y MW
i




  (2.18) 

dónde la velocidad del gas u resulta de la ecuación de momento de Darcy (Ec. 2.6); P es la presión 

total de la fase gaseosa y depende de la dirección de flujo. Si la corriente gaseosa abandona la 

columna: P=PH; si la corriente gaseosa ingresa a la columna: P=PL. El peso molecular del com-

ponente i se expresa por: MWi. 

Número de moles promedio en las corrientes de alimentación, purga, despresurización y 

producto 

El número de moles de componente i promedio en cada etapa del ciclo (Malim,i, Mpurga,i , 

Mdesp,i , and Mprod,i) se computa como sigue:  

Etapa de presurización: 

alim,i  2

b i z=0

M
 = π r  u C

t




  (2.19)  

purga,iM
 = 0

t




   (2.20) 

desp,iM
 = 0

t




   (2.21) 

Etapa de purga: 

alim,iM
 = 0

t




   (2.22) 

purga,i  2

b i z=0

M
 =  π r  u C

t




   (2.23) 

desp,iM
 = 0

t




   (2.24) 

Etapa de despresurización: 

alim,i M
= 0

t


   (2.25) 
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purga,iM
 = 0

t




   (2.26) 

desp,i  2

b i z=0

M
 = π r  ( u) C

t




    (2.27) 

El número promedio de moles de producto (venteado continuamente a la atmósfera) du-

rante un ciclo se computa por la Ec. (2.28):  

En z = L: 

prod,i  2

b i z=L

M
 = π r  u C

t




   (2.28) 

Indicadores de performance 

La concentración (Xi) y recuperación (Ri) promedio del componente “i” y la productividad 

se calculan como sigue: 

2

2desp,CO

z=0
desp,i

M
 = 

M
CO

i

X


   (2.29) 

2

2prod,N

z=L
prod,i

M
 = 

M
N

i

X


   (2.30) 

2 2

2

2

desp,CO purga,CO

CO
z=0

alim,CO

M M
  = 

M
R


   (2.31) 

 
2 2 2desp,CO purga,CO CO

ciclo 

M M ·MW
Productividad  =  

t ρ  Lb


   (2.32) 

siendo tciclo la duración total del ciclo y L la longitud de la columna. 

 

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

en un ciclo (W̅alim y W̅purga, respectivamente) se computan por: 

γ 1

γ
alim,ialim

alim alim

atm pres

Mγ P
W =   R T 1

γ 1 P ti

 
      
  

    (2.33) 

γ 1

γ
purga,ialim

enj enj

idesp purga

MPγ
 W =  R T 1

γ 1 P t

 
  

       

    (2.34) 
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dónde γ es el coeficiente de expansión adiabática; tpres y tpurga son las duraciones de las etapas de 

presurización y purga, respectivamente. Entonces, la potencia total requerida por ciclo (W̅T) está 

dada por la Ec. (2.35): 

T alim purgaW W W     (2.35) 

Finalmente, la potencia específica promedio W̃ [kJ/mol CO2 capturado] se calcula con la Ec. 

(2.36): 

2

T

,

W
W

desp CO

desp

M

t

    (2.36) 

dónde tdesp se refiere a la duración de la etapa de despresurización.  

Criterio de estado estacionario  

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

CSS) cuando se satisface la Ec.(2.37) adoptando una tolerancia de 10
-4

: 

-4

N N+1
 0      φ φ    10     (2.37) 

aquí |φ|N se refiere a una cantidad promediada en el ciclo φ (Por ej. la concentración y recuperación 

de CO2) computada en el ciclo N. 

2.4.1 IMPLEMENTACIÓN. CARACTERÍSTICAS MATEMÁTICAS DEL MODELO. 

El modelo matemático fue implementado en el software general Process Modelling System 

(gPROMS) el cual es ampliamente utilizado para el modelado de procesos, simulación, optimi-

zación dinámica y estimación de parámetros para sistemas discretos y continuos, así como también 

sistemas distribuidos y agrupados. gPROMS permite la especificación simbólica 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 adsorción (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 líneas (MOL, 
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de sus siglas en inglés). Este método se basa en la discretización 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 programación 

de gPROMS le permite al usuario especificar el tipo de método de aproximación espacial (cual-

quiera de la familia de métodos de diferencias finitas o el método de colocación ortogonal en 

elementos finitos) y el orden de aproximación. La discretización numérica se aplica automática-

mente, y el sistema DAEs resultante se integra en el tiempo utilizando el código de integración 

DASOLV el cual se basa en la fórmula de diferienciación hacia atrás (backward differentiation 

formulae, BDF), y automáticamente ajusta el tamaño del intervalo de tiempo así como el orden de 

integración para mantener el error de integración dentro de los valores de tolerancia definidos por 

el usuario. 

 

2.5 CASO DE ESTUDIO. 

El propósito 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 CO2 de una 

corriente de alimentación constituida por N2 y CO2. Para esto se evaluaron por medio de simula-

ciones basadas en el modelo presentado, los parámetros, criterios del proceso tales como la con-

centración y recuperación de CO2, 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-

sión, temperatura).  

 

2.5.1 DATOS. 

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

adsorbente, los parámetros cinéticos y de equilibrio, el tamaño de columna, y otros parámetros 
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adoptados en la simulación se listan en la Tabla 2.1. Los parámetros cinéticos y de equilibrio 

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

 

Tabla 2.1 Valores de los parámetros adoptados en la simulación 

Características del adsorbente y tamaño del lecho 

L (m)
 a
 0.85 − 1  

rb (m) 0.0319  

εb 0.35  

εp 0.55  

ρb (kg m
-3

) 1300  

dp (m) 5.005·10
-4

  

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

Componente i CO2 N2 

qm,i (mol kg
-1

) 17.901 29.676 

ai 13.12 7.917 

b0,i  (Pa
-1

) 1.4·10
-13

 1.79·10
-10

 

−ΔHst,i (J mol
-1

) 54729 15716 

ki (s
-1

) 0.11 0.5 

Mezcla gaseosa 

Composition 15% CO2 − 85% N2  

T (K)
 a
 320 − 335  

Palim (Pa) 
a
 4·10

5
 – 7.25·10

5
  

Pdesp (Pa) 101325  

Qprod (m
3
 s

-1
) 1·10

-3
  

Dz (m s
-2

) 1·10
-3

  

μ (N s m
-2

)  1.8·10
-5

  

Γ 1.4  
a
 parámetro variado 

 

2.5.2 RESULTADOS Y DISCUSIÓN. 

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 simulación realizado.  

Como se puede observar, el estudio se basa en corridas de simulación realizadas para di-

ferentes valores de tiempos de presurización y despresurización (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 presión de operación 
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(de 4 x 10
5
 a 7.25 x 10

5
 Pa) todos de una sola columna de adsorción. Por ejemplo, para un set fijo 

de valores de tiempos de presurización y despresurización, presión, temperatura, y longitud del 

lecho, la duración del tiempo de purga se ha variado paramétricamente. Esto se repite sistemáti-

camente para otros sets de valores fijos y la variación de otros parámetros. En la Tabla 2.2, para 

mayor claridad y consistencia en la presentación de resultados, sólo se reportan 19 corridas de 

simulación seleccionadas desarrolladas a 320 K ya que se considera que éstas proveen los resul-

tados más significativos.  
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Figura 2.5 Diagrama UML del estudio de simulación llevado a cabo. 
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Tabla 2.2 Resultados de corridas de simulaciones seleccionadas obtenidas a 320 K utilizando un solo lecho 

RPSA. 

Parámetros de operación Salidas de simulación 

Corrida ttotal 

(s) 

tpres 

(s) 

tpurga 

(s) 

tdesp 

(s) 

Ppres 

(Pa) 

L 

(m) 

Malim            

(moles) 

Mdesp           

(moles) 

XCO2 

(%)  

RCO2  

(%) 

XN2  

(%) 

1 14 4 6 4 5·10
5
 1 1.0099 0.4267 29.46 83.50 95.71 

2 15  7    0.9856 0.3587 32.20 78.13 94.90 

3 16  8    0.9546 0.2884 34.50 71.30 93.83 

4 17  9    0.9150 0.2143 39.20 61.20 92.40 

5 18  10    0.8717 0.1322 44.40 44.90 90.24 

6 12 3 6 3 6·10
5  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 82.90 95.77 

23 18  10    1.1360 0.3803 34.50 77.01 94.80 

24 19  11    1.1232 0.3103 38.01 70.02 93.78 

25 16 5 6 5 6·10
5
 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 34.90 72.16 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 aproximación, el criterio de selección utilizado fue 1) un nivel de 

concentración de N2 en la corriente de producto mayor al 94 % -en línea con los lineamientos para 

captura y almacenamiento de carbón del Departamento de Energía de EE.UU. (Edenhofer et al., 

2014)-; 2) concentración de CO2 más alta en la corriente de despresurización y 3) el tiempo de 

ciclo más corto. Un procedimiento de simulación similar fue realizado para definir el mejor set de 

variables operativas para un segundo tren, aunque sin ninguna restricción en el nivel de concen-

tración del N2 en la corriente de producto. El acoplamiento de cada uno de los primeros trenes que 

alcanzan el criterio de selección 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 parámetros de 

operación y datos de entrada (tiempo total de ciclo, duración de las etapas de presurización, purga, 

y despresurización, longitud del lecho, presión de presurización, y temperatura de alimentación) 

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 número 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 única columna en ambos casos. El número 

de moles en la corriente de alimentación y de despresurización, la concentración y recuperación de 

CO2, la potencia específica promedio, y la productividad estimada para ambos trenes en cada caso 

de interés se reportan en la Tabla 2.4. 

 

Tabla 2.3 Parámetros de operación y datos de entrada para el proceso RPSA con dos trenes sucesivos 

    Parámetros de operación y datos de entrada 

Caso  Tren 

ttotal 

(s) 

tpres 

(s) 

tpurga 

(s) 

tdesp 

(s) 

L   

(m) 

Ppres 

x10-5 

(Pa) 

Talim 

(K) 

Malim  

(moles)  

CO2 / N2 

#1 1a 15 4 7 4 1 5.00 320 0.2957 1.6755 

 2 15 3 9 3 0.85 5.42 320 
  

#2 1a 14 3 8 3 1 6.00 320 0.2886 1.6356 

 2 14 3 8 3 0.85 5.72 320 
  

#3 1b 18 4 10 4 1 6.00 320 0.5112 2.8968 

 2 18 4 10 4 1 6.65 320 
  

#4 1a 16 3 10 3 1 7.00 320 0.3316 1.8790 

 2 16 3 10 3 1 5.95 320 
  

#5 1a 13 4 5 4 0.85 5.00 320 0.3987 2.2596 

 2 13 4 5 4 0.85 6.47 320 
  

#6 1a 13 4 5 4 0.85 5.00 320 0.3987 2.2596 

 2 13 3 7 3 1 7.05 320 
  

#7 1a 18 5 8 5 0.85 6.00 320 0.3485 1.9751 

 2 18 5 8 5 0.85 4.85 320 
  

#8 1a 14 3 8 3 0.85 7.00 320 0.2945 1.6686 

 2 14 3 8 3 0.85 6.25 320 
  

#9 1b 12 3 6 3 1 5.00 335 0.3626 2.0547 

 2 12 3 6 3 1 6.14 335 
  

#10 1a 14 3 8 3 1 6.00 335 0.2890 1.6380 

 2 14 3 8 3 1 5.30 335 
  

#11 1a 16 3 10 3 1 7.00 335 0.3308 1.8732 

 2 16 3 10 3 1 6.27 335 
  

#12 1b 11 3 5 3 0.85 5.00 335 0.3340 1.8930 

 2 11 3 5 3 0.85 6.33 335 
  

#13 1a 11 3 5 3 0.85 5.00 335 0.2227 1.2620 

 2 11 3 5 3 0.85 4.25 335 
  

#14 1a 11 3 5 3 0.85 6.00 335 0.2593 1.4694 

 2 11 3 5 3 0.85 4.82 335 
  

#15 1b 11 3 5 3 0.85 6.00 335 0.3889 2.2041 

 2 11 3 5 3 0.85 7.18 335 
  

#16 1a 15 3 9 3 0.85 7.00 335 0.2930 1.6605 

 2 15 3 9 3 0.85 5.82 335 
  

#17 1b 15 3 9 3 0.85 7.00 335 0.4395 2.4908 

 2 15 4 7 4 0.85 6.69 335 
  

#18 1b 15 3 9 3 0.85 7.00 335 0.4395 2.4908 

 2 15 5 5 5 0.85 5.58 335 
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Tabla 2.4 Resultados de simulación para el proceso RPSA con dos trenes sucesivos 

  Resultados de simulación 

Caso Tren 
Malim 

(moles) 

Mdesp  

(moles) 

RCO2 

(%) 

XCO2 

(%) 

Pot. Promedio. 

(kJ/kgCO2) 

Product. 

(kg/kg h) 

  
CO2 N2 CO2 N2   

#1 1a (ver Tabla 2.1)  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 1a 
  

0.2234 0.5146 77.40 30.28 1709.74 0.608 

 
2 0.2234 0.5146 0.1401 0.1340 62.68 51.10 912.15 0.448 

 
1&2 

  
48.51 51.10 2621.89 1.056 

#3 1b 
  

0.3937 0.7473 77.01 34.50 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 

#4 1a 
  

0.2617 0.5803 78.91 31.08 1586.73 0.623 

 
2 0.2617 0.5803 0.1654 0.1553 63.19 51.57 881.09 0.394 

 
1&2 

  
49.86 51.57 2467.81 1.016 

#5 1a 
  

0.3147 0.7573 78.93 29.35 1358.46 1.084 

 
2 0.3147 0.7573 0.2566 0.3662 81.54 41.20 783.90 0.884 

 
1&2 

  
64.36 41.20 2142.37 1.969 

#6 1a 
  

0.3147 0.7573 78.93 29.35 1358.46 1.084 

 
2 0.3147 0.7573 0.2534 0.3695 80.53 40.68 802.03 0.742 

 
1&2 

  
63.56 40.68 2160.50 1.827 

#7 1a 
  

0.2724 0.5869 78.16 31.70 1545.83 0.678 

 
2 0.2724 0.5869 0.1396 0.0980 51.25 58.76 1037.25 0.348 

 
1&2 

  
40.06 58.76 2583.08 1.026 

#8 1a 
  

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 

#9 1b 
  

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 41.41 2151.12 1.645 

#10 1a 
  

0.2314 0.5525 80.07 29.52 1530.94 0.629 

 
2 0.2314 0.5525 0.1610 0.1701 69.57 48.62 825.88 0.438 

 
1&2 

  
55.70 48.62 2356.82 1.067 

#11 1a 
  

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 51.70 2707.80 1.015 

#12 1b 
  

0.2571 0.6229 76.97 29.21 1462.54 1.047 

 
2 0.2571 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 1a 
  

0.1715 0.4153 76.97 29.21 1461.87 0.698 

 
2 0.1715 0.4153 0.0727 0.0658 42.40 52.50 1206.67 0.296 

 
1&2 

  
32.65 52.50 2668.54 0.994 

#14 1a 
  

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 

  
54.31 47.07 2526.32 1.400 

#15 1b 
  

0.3044 0.6996 78.27 30.32 1736.30 0.826 

 
2 0.3044 0.6996 0.2428 0.3390 79.76 41.73 869.28 0.574 

 
1&2 

  
62.43 41.73 2605.58 1.400 

#16 1a 
  

0.2280 0.5038 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 

  
43.95 56.33 2794.61 1.066 

#17 1b 
  

0.3420 0.7557 77.82 31.15 1742.32 1.022 

 
2 0.3420 0.7557 0.2748 0.3234 80.35 45.94 795.98 0.821 

 
1&2 

  
62.53 45.94 2538.30 1.842 

#18 1b 
  

0.3420 0.7557 77.82 31.15 1742.32 1.022 

 
2 0.3420 0.7557 0.2708 0.3264 79.15 45.34 737.31 0.809 

 
1&2 

  
61.59 45.34 2479.63 1.830 

 

A partir del análisis paramétrico realizado, y selección de las configuraciones/modos 

operativos de interés, a continuación se realiza un análisis detallado de los mismos. 
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2.5.3 DISTRIBUCIÓN ESPACIAL Y TEMPORAL DE LAS PRINCIPALES VARIABLES 

Los perfiles de las principales variables del proceso correspondientes a las columnas de 

adsorción del primer y segundo tren de RPSA para el caso #3 se analizan en detalle en las sub-

secciones siguientes. Una representación esquemática 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 discutirá más adelante.  

 

 

Figura 2.6 Representación esquemática del Caso #3. Resultados de los balances de materia de ambos trenes 

 

2.5.3.1 PERFILES DE PRESIÓN Y VELOCIDAD EN ESTADO ESTACIONARIO CÍCLICO (CCS) 

 

La condición de estado estacionario cíclico (Ciclic Steady State, CCS) definida en la Ec. 

(2.37) es crítica para operar el proceso correctamente, pudiendo afectar el requerimiento de 

energía, concentración y recuperación de CO2. Una vez alcanzado este estado se analizan los 

perfiles de presión y velocidad del gas establecidos dentro de las columnas. Como se describe en la 

sección 2.3, durante la etapa de despresurización, la corriente de despresurización (corriente 

concentrada en CO2) abandona la columna por el fondo, mientras que la corriente concentrada en 
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N2 (producto) sale por el tope de la columna a lo largo de todo el ciclo, es decir, durante las etapas 

de presurización y purga, e incluso durante la etapa de despresurización. Para que esto se verifique 

en la última etapa del ciclo (despresurización), es necesario que se establezcan en el interior de la 

columna dos flujos con sentidos opuestos (la corriente de producto “rica” en N2 fluye hacia arriba 

y la corriente “rica” en CO2 lo hace hacia abajo de la columna). Esto evidencia que para una 

operación satisfactoria de un ciclo RPSA es fundamental el desarrollo de perfiles apropiados tanto 

de presión como velocidad en el interior del lecho. 

En la Figura 2.7 (a) se representan los perfiles de presión 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 (específicamente 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 despresurización a 3434.5, 3436.0, y 

3437.5 s (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 presión en el interior del lecho alcanza un máximo 

para cada instante de tiempo durante la etapa de despresurización, y que en esta coordenada axial 

se produce una inversión de la dirección de la velocidad, la cual se mueve también con el tiempo, 

asegurando una operación correcta; es decir, dos corrientes (la de despresurización y de producto) 

con direcciones opuestas fluyendo de manera simultánea a través de ambos extremos de la co-

lumna durante la etapa de despresurización. Puede observarse en la Figura 2.8 (a) que la posición 

axial donde se encuentra la máxima presión 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 má-

ximos de presión son 203.34, 150.7, y 124.62 kPa, respectivamente. 



58 

 

 

 

 

Figura 2.7 Perfiles de velocidad y presión en función de la posición 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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Figura 2.8 Perfiles de velocidad y presión en función de la posición axial del lecho durante la etapa de 

Despresurización en la columna correspondiente al: (a) 1° tren de captura y (b) 2° tren de captura. 
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2.5.3.2 VARIACIÓN DE LA RECUPERACIÓN, CONCENTRACIÓN Y CANTIDAD ADSORBIDA DE 

CO2 CON EL NÚMERO DE CICLOS 

En la Figura 2.9 se puede observar la variación de la cantidad de CO2 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), así como la variación 

temporal de la recuperación (RCO2) y concentración de CO2 (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 recuperación y concentración de CO2 promedio en la corriente de despresurización alcanzan 

respectivamente 67.46 y 26.56 %. A partir del ciclo N°14 al N°30 (desde 234 hasta 540 s), la 

recuperación de CO2 se incrementa en alrededor del 10.24 % (desde 67.46 hasta 77.70 %) y la 

concentración de CO2 en un 4.35 % (desde 26.56 a 30.91 %). Desde el ciclo N°31 al N°50 (de 540 

a 900 s), la recuperación de CO2 crece muy suavemente (desde 77.70 hasta 80.02 %), y después se 

mantiene constante. De manera similar, se observa un ligero incremento en la concentración de 

CO2 promediada por ciclo (desde 30.91 a 34.10 %) pero, a diferencia de la recuperación, continúa 

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 recuperación y concentración de CO2 constantes 

son alrededor de 900 y 1350 s, respectivamente. Se puede realizar un análisis similar para la can-

tidad de CO2 adsorbida en la fase sólida (qCO2). Al comparar el comportamiento de la recuperación 

y concentración de CO2 con los moles de CO2 adsorbidos por kg de adsorbente sólido (qCO2), se 

puede deducir que qCO2 en z =0.5 y 0.9875 (de L) requiere más tiempo para alcanzar la condición 

CSS que la recuperación y la concentración, en contraste con lo que se observa en z =0.0125 (de 

L). Incluso, los tiempos (o números de ciclos) requeridos por la variable qCO2 para alcanzar la 

condición CSS en las tres posiciones axiales de la columna consideradas son: 738 s (o 41 ciclos) a 

0.0125 L, 1746 s (o 97 ciclos) a 0.5 L, y 2682 s (o 149 ciclos) a 0.9875 L.  
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Figura 2.9 Variación de la cantidad de CO2 adsorbida con el tiempo para tres puntos de la columna (fondo 

z=0+, mitad z=L/2 y tope z=L-) y recuperación y concentración promedio de CO2: Columna correspon-

diente al (a) 1° tren; (b) 2° tren. 

3555 3570 3585 3600
4,4

4,6

4,8

5,0

 

 

3555 3570 3585 3600
4,4

4,6

4,8

5,0

 

 



62 

 

 

 

En general, la condición CSS para un proceso cíclico periódico puede asegurarse cuando 

todas las variables del proceso adoptan los mismos valores entre dos ciclos sucesivos, lo que puede 

llevar a largos tiempos de simulación. Sin embargo, desde el punto de vista práctico, algunas de las 

variables del proceso son más relevantes y representativas que otras. Los parámetros de perfor-

mance más importantes del proceso RPSA examinado son la recuperación y concentración de CO2 

en la corriente de despresurización. En consecuencia, resulta razonable monitorear estos paráme-

tros para decidir si la condición CSS ha sido alcanzada. Dicho esto, y basándonos en la Ec. (2.37), 

se encontró que la condición CSS en las columnas del primer tren esta dictada por la concentración 

de CO2 promedio, y se alcanza después de 135 s (75 ciclos) -Figura 2.9 (a)-. Realizando un análisis 

similar para el segundo tren de separación -Figura 2.9 (b)- se concluye que la condición CSS se 

alcanza después de 52 ciclos (936 s), tanto para la recuperación como por la concentración de CO2 

promedio. Como cabía esperar a partir de lo observado en la Figura 2.9 (b), la variación de la 

recuperación, concentración y cantidad adsorbida de CO2 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 qCO2 para 

alcanzar la condición 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 VARIACIÓN DE LA CONCENTRACIÓN DE CO2 EN FASE SÓLIDA Y GASEOSA EN LA 

COLUMNA DURANTE CADA ETAPA 

En las Figura 2.10 y Figura 2.11 se ilustra la evolución de la cantidad adsorbida de CO2 en 

la fase sólida y de la fracción molar de CO2, 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-

dición CSS), y ciclo N°195 (en condición 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 sólida: variación de la cantidad de CO2 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 CO2 en fase 

sólida (qCO2) en el fondo de la columna aumenta suavemente durante la etapa de presurización y 

rápidamente durante la etapa de purga. Cuando se alcanza la condición CSS, la cantidad adsorbida 

de CO2 al final del ciclo N (es decir, al final de la etapa de despresurización) es igual al valor 

correspondiente con el inicio del ciclo N+1. Como cabe esperar, la variación es más 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 fracción molar de CO2 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 CO2 en fase sólida y de la fracción molar de 

CO2 en fase gaseosa del primer tren (resultados no presentados).  
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Figura 2.11 Fase gaseosa: variación de la fracción molar de CO2 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 ADSORCIÓN/DESORCIÓN A DIFE-

RENTES INSTANTES DEL CICLO Y CONDICIÓN CSS 

La Figura 2.12 muestra los perfiles de CO2 adsorbidos en fase sólida y la fuerza impulsora 

de adsorción desorción (qCO2 – qeq,CO2) a lo 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 condición CSS. La Figura 

2.12 (a) muestra el perfil al inicio de la etapa de presurización (t’= 0+), la Figura 2.12 (b) a la mitad 

del tiempo de ciclo (etapa de purga, t’ = tciclo/2), y la Figura 2.12 (c) al final de la etapa de des-

presurización (t’ = tciclo
−
). 
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Figura 2.12 Perfil axial de la cantidad de CO2 adsorbida en la fase sólida y la fuerza impulsora de adsor-

ción/desorción en el 2° tren a tres instantes diferentes del ciclo N°196 (en CSS): (a) después del comienzo 

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

rización). 

 

 De las gráficas se desprende que la mayor fuerza impulsora ocurre mientras se verifica la 

etapa de despresurización. Esto se debe a que la totalidad del CO2 adsorbido (qCO2 máximo) du-

rante 14 s del ciclo, es decir en las etapas de presurización y purga; debe desorberse en los 4 s de 
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ciclo restantes, durante la etapa de despresurización, siendo el tiempo total del ciclo igual a 18 s. Se 

observa claramente cómo la fuerza impulsora máxima se establece en el fondo de la columna (z=0) 

tanto en la etapa de purga (se incrementa la presión parcial de CO2 alimentando con una corriente 

más concentrada) como en la de despresurización (se impone el salto de presión al abrir la válvula 

V-3). Como cabe esperar, la dirección de la fuerza impulsora en las etapas de presurización y 

purga es opuesta a la que se verifica durante la etapa de despresurización.  

Al comparar los gráficos obtenidos se observa que, a diferencia de lo que sucede en las de 

las etapas de purga y despresurización, durante la etapa de presurización la diferencia entre las 

cantidades de CO2 adsorbida y en equilibrio (qCO2 – qeq,CO2) se mantiene prácticamente constante 

(fuerza impulsora uniforme) a lo largo de la columna. En la Figura 2.12 (b) se muestra que la 

cantidad absorbida de CO2 (qCO2) y su valor de equilibrio (qeq,CO2) son prácticamente 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 condición CSS, la fuerza impulsora es 

prácticamente 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 más de la mitad de la 

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

2.5.4 ANÁLISIS DE LA PERFORMANCE DEL PROCESO RPSA 

Para poder analizar el desempeño del proceso RPSA a continuación 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 CO2 en la corriente 

de despresurización, productividades y requerimientos energéticos dependen fuertemente de los 

parámetros de operación tales como el nivel de presión en la etapa de presurización, la temperatura 

de la alimentación, el número de moles alimentados, y el tiempo total de ciclo. El caudal de ali-

mentación varía de 277.78 SLPM (litros en condiciones estándar 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 
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concentración y recuperación globales de CO2 (para la configuración con dos trenes sucesivos, 

1&2), la concentración de CO2 alcanzada va desde 39.81 % (caso #12) hasta 58.76 % (caso #7) y la 

recuperación desde 32.65 % (caso #13) hasta 64.40 % (caso #12). La mayor concentración de CO2 

alcanzada (58.7 %) corresponde al caso #7 (a 320 K, and 6.0x10
5
 Pa y 4.85x10

5
 Pa en el primer y 

segundo tren, respectivamente; con un requerimiento energético total de 2583.08 kJ/kgCO2). La 

segunda concentración más alta (58.0 %) corresponde al caso #3 (en las mismas condiciones que el 

caso #7) con un requerimiento energético total de 2449.80 kJ/kgCO2. La recuperación global de 

CO2 máxima alcanzada (64.40 %) corresponde al caso #12 (a 335 K, y 5.0x10
5
 Pa y 6.33x10

5
 Pa 

en el primer y segundo tren, respectivamente) con un requerimiento energético total de 2292.01 

kJ/kgCO2. Salvo raras excepciones, considerando las diferentes especificaciones de alimentación, 

los resultados siguen la tendencia general: la máxima concentración de CO2 coincide con la mí-

nima recuperación de CO2 y con el máximo requerimiento energético. En todos los casos, se 

observó que la concentración de CO2 en la corriente de producto (la corriente concentrada en N2 

venteada al ambiente) del segundo tren es relativamente alta (ver, por ejemplo, yCO2=0.21 en la 

Figura 2.6); es por ello que la recirculación de esta corriente hacia el primer tren podría llevar a 

mejorar la recuperación global de CO2. 

Como se explicó en secciones anteriores, los valores de los parámetros 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 concentración de N2 mayor al 94 % en la corriente de 

producto. En la Tabla 2.2 se ve que los valores computados de concentración de CO2 promediada 

en el ciclo para una sola columna varían de 26.4 % con una recuperación del 88.01 % (corrida #6) 

hasta 44.40 % con una recuperación del 44.90 % (corrida #5). El efecto de la etapa de purga y su 

duración en los valores de concentración y recuperación de CO2 en la corriente de despresuriza-

ción se observan claramente en la Tabla 2.2 para cada valor de presión, temperatura, y longitud de 

columna. Para una misma duración de las etapas de presurización y despresurización , la concen-

tración de CO2 se incrementa a medida que aumenta la duración de la etapa de purga pero la re-

cuperación decrece; por ejemplo, las corridas #1 a #5 de la Tabla 2.2 muestran que si tpres = tdesp = 

4.0 s, Ppres = 5x10
5
 Pa, Qprod = 1x10

3
 m

3
/s, and L = 1.0 m, la concentración de CO2 en la corriente 
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de despresurización (en z=0) aumenta de 29.46 a 44.40 % mientras que la recuperación de CO2 

decrece de 83.50 a 44.90 % cuando la duración de la etapa de purga se aumenta de 6 s a 10 s. Esto 

sucede porque el ingreso de CO2 desplaza el N2 que había 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 ttotal = 17 s, tpres = tdesp = 4.0 s, y tpurga = 9 s, un incremento de la presión 

de presurización Ppres desde 5x10
5
 (corrida #4) hasta 6x10

5
 Pa (corrida #22) incrementa la recu-

peración de CO2 de 61.20 a 82.90 % mientras se lleva a cabo una reducción de la concentración de 

CO2 de 39.20 a 31.58 %, y un incremento en el requerimiento energético desde 430.27 hasta 

570.67 kJ/kgCO2 (resultados no mostrados). En resumen, el número total de moles en la alimen-

tación Malim aumenta en un 27 % aproximadamente (de 0.9159 hasta 1.1610 moles) mientras que 

la concentración de N2 en la corriente de producto aumenta de 92.40 a 95.77 %. Las corridas de 

simulación desarrolladas para una temperatura de alimentación 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 

2.3 y Tabla 2.4) son cercanos a los obtenidos por Dantas y otros (Dantas et al., 2011b) estudiando 

la separación de una mezcla de CO2/N2 con un proceso PSA de una sola columna y cuatro etapas 

(alimentación, presurización, despresurización y purga) utilizando zeolita 13X como adsorbente, a 

dos temperaturas de alimentación (Tabla 2.5). De hecho, Dantas (Dantas et al., 2011b) reportan 

valores de concentración de CO2 en un rango de 26.8 a 36.8 % con valores de recuperación de CO2 

entre 93.7 y 90 %, respectivamente. Como se mencionó, hemos obtenido según las simulaciones, 

un valor de concentración de CO2 similar (26.4 %) con un valor de recuperación de CO2 aproxi-

mado (88.01 %) en la corrida #6. Además, el 80 % de las corridas reportadas en Tabla 2.2 (15 de 

19 corridas) muestran pares de valores de concentración y recuperación comprendidos en los 

rangos 32 ± 6 y 80 % ± 10 % respectivamente, siguiendo la tendencia general explicada arriba; 

mayor concentración se corresponde con una menor recuperación, que también se verifica en los 

resultados presentados por Dantas y col.   
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Tabla 2.5 Resultados reportados en (Dantas et al., 2011b) para una mezcla de CO2/N2 en un proceso PSA de 

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

T 

(°C) 

tciclo 

(s) 

tpres 

(s) 

tdesp 

(s) 

talim 

(s) 

tpurga 

(s) 

XCO2 

(%) 

XN2 

(%) 

RCO2 

(%) 

50 260 20 70 100 70 26.8 87.3 93.7 

50 260 20 70 120 50 33.3 86.5 91.8 

100 260 20 70 120 50 36.8 85.4 90.0 

 

Para una comparación más amplia de los resultados, en las Tabla 2.6 y Tabla 2.7 se 

muestran valores obtenidos por otros autores de los principales parámetros de performance para 

varios procesos PSA para la captura de CO2 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 comparación). 

  1° unidad 2° unidad 
2 unidades sucesivas de VPSA     

integradas 

Ref.  
Alimentación 

(SLPM) 
XCO2  RCO2 XCO2 RCO2 XCO2 RCO2 

Potencia 

(kJ/kgCO2) 

Productividad 

(kgCO2/kg h) 

(Wang et al., 2012) 

 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 

 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 95.98 94.00 95.98 83.14 498.07 0.0273 

           

(Cho et al., 2004)  
110 

Nm
3
/h 

99.00 80.00 99.7 78.8 99.7 63.05 (
1
) 

0.8 

(mol/kg h) 
(1) 2.3-2.8 MJ/kgCO2 (1° tren: experim.); 513.00 kJ/kgCO2 (2° tren: simul.) 

 

 

En la Tabla 2.6 puede observarse que 4 de 8 de los casos analizados muestran valores de 

concentración y recuperación de CO2 globales mayores a 90 %; 2 casos muestran una concentra-

ción de CO2 mayor al 95 % y recuperación de alrededor 82 %; y los 2 casos restantes muestran 

valores de concentración de CO2 global de alrededor del 99 % pero valores de recuperación me-

nores a 64 % (estrictamente 63.05 y 46.93 %), para un Qalim 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 concentración y recuperación 

de CO2 (Tabla 2.4). De hecho, para lograr un nivel de recuperación de CO2 de alrededor del 40 %, 

el nivel de concentración de CO2 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 y ta-

maños de columnas de algunas variantes de ciclos PSA solo 2 de los 22 casos analizados muestran 

valores de concentración global de CO2 de alrededor del 90 % con valores de recuperación del 95 

%; 5 casos muestran valores de concentración global de CO2 mayor a 90 % con recuperaciones en 

el rango de 72 a 88 %. A excepción de un caso (concentración de 71.93 % y recuperación de 94.43 

%), los casos restantes muestran que si la concentración global o la recuperación es mayor al 65 %, 

el otro parámetro es menor que 65 %. En otras palabras, no se obtienen valores elevados para 

ambos parámetros de performance simultáneamente; el peor caso reporta valores de concentración 

global de CO2 y recuperación global de 40.00 y 53.36 %, respectivamente. El proceso de dos 

trenes RPSA examinado en este capítulo predice mejores pares de resultados que éste último, 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 

realizó un análisis de sensibilidad para chequear la influencia de éste parámetro en los resultados 

obtenidos. Bajo las condiciones investigadas, una variación de ±10 % de su valor no modifica de 

manera significativa las tendencias discutidas arriba. 

  



 

 

71 

 

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

Ref. 
 

Caudal de ali-

mentación 

Duración de c/etapa 

(s) 

Conc. 

CO2 

(%) 

Rec. 

CO2 

(%) 

Potencia 

(kJ/kgCO2) 

(Park et al., 2002) - 5 steps. Regen pressure 6.67 kPa. yCO2, feed=10 %. 8.1 Nm3 h-1 
tequal=1/14 tads,  

tfeed= tevac=1/7 tads 
50-70 30-90 90-1100 

(Agarwal et al., 2010) 

- Optim. conv. PSA cycle. L=5.51 m, 

Pads =276.43, Pdes=21.75 kPa 

96.4 kg mol m-2h-1 2140  40.00 53.36 N.R. 

- Optimal VSA config. (max. CO2 recov.), 

L=5.0 m, Pfeed=300 kPa 

80.0 kg mol m-2h-1 2280 95.00 80.09 637.5 kWh t-1
CO2 

- Opt. VSA cycle synthesis (min. power consum.) 65.0 kg mol m-2h-1 2400 90.00 85.00 464.76 kWh t-1
CO2

 

(Ko et al., 2005) 

- PSA optim. T=323.15 K, Pfeed=1428.03kPa,  

Ppurge=90 kPa, L=1.483 m.  

72.70 mol m-2 s-1 285 56.41 97.51 1786.55 J/molCO2 

- PSA optim. T=370.15 K, Pfeed=1352.77kPa,  

Ppurge=90 kPa, L=1.648 m. 

88.75 mol m-2 s-1 274 71.93 94.43 2508.98 

- FVPSA. T=370.0 K, Pfeed= 652.053 kPa,  

Preg=11.8002 kPa, L=0.25 m.    

6.479 mol m-2 s-1 239 88.94 96.90 6619.34 

- FVPSA. T= 370.0 K, Pfeed= 682.015kPa, 

Preg=14.657kPa, L=0.25 m. 

5.087 mol m-2 s-1 247 90.00 93.80 5973.08 

(Grande et al., 2005) 

- Pinl=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. 

-  300 72.04 80.43 N.R. 

-  310 78.27 73.53 N.R. 

- 2.5 SLPM 290 75.89 75.11 N.R. 

(Xiao et al., 2008) 

- VPSA, 9 steps. Phigh=1.2 bar, Tfeed=45°C, Pvac=2 kPa 120.0 L min-1 tads/tdes=60/100 91.00 75.00 6.50 kW/TPDCO2 

-                                                                     

Pvac=6 kPa 

  89.00 50.00 7.00 kW/TPDCO2 

-                                                                     

Pvac=10 kPa 

  78.00 20.00 13.2 kW/TPDCO2 

- VPSA, 9 steps. Phigh=1.2 bar, Plow=3 kPa, Tfeed=45°C  tfeed/tevac=40/50 87.70 75.00 6.31 kW/TPDCO2 

-  tfeed/tevac=40/100 88.00 79.00 6.25 kW/TPDCO2 

-  tfeed/tevac=60/50 87.80 63.50 6.79 kW/TPDCO2 

-  tfeed/tevac=60/100 92.20 72.50 6.40 kW/TPDCO2 

-  tfeed/tevac=60/150 92.45 75.00 6.34 kW/TPDCO2 
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2.6 CASO DE ESTUDIO: APLICACIÓN DEL PROCESO RPSA PARA CAPTURA DE CO2 

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

 

Los casos de estudio analizados anteriormente se corresponden con caudales de alimen-

tación 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 CO2 y para comparar los resultados obtenidos con los presentados por otros autores, 

como quedó detallado en las secciones anteriores. 

Resulta interesante además, analizar la posible aplicación del proceso RPSA para la cap-

tura de CO2 a caudales de alimentación mayores, como por ejemplo los gases efluentes de una 

planta de combustión de carbón de 100 MWg de potencia eléctrica, la cual genera una corriente de 

gases de aproximadamente 1.332x10
4
 kg-mol/h (3700 mol/s), constituida principalmente por CO2, 

N2, H2O y O2, si se considera que el gas efluente recibe un pre-tratamiento que elimina totalmente 

el agua y el oxígeno de la mezcla. La composición de la corriente gaseosa queda constituida por un 

15 % de CO2 y 85 % de N2. 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 análisis, se consideró un modelo matemático constituido por columnas conec-

tadas en serie y en paralelo, para tratar el caudal de gases efluentes detallado. Las características 

del lecho adsorbente (porosidad, diámetro de partícula, densidad del lecho, parámetros cinéticos y 

de equilibrio) se mantienen igual a las reportadas en la Tabla 2.3, variando sólo sus dimensiones y 

condiciones de operación. Para afrontar este cambio de escala, se realizó un barrido por un amplio 

rango de medidas (resultados no mostrados), tomando como referencia las medidas características 

utilizadas comúnmente en columnas de absorción (altura máx: 30 m y diámetro máx: 5 m). Se 

definen de este modo las dimensiones de las columnas adsorbentes y la configuración 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 diámetro en paralelo y 

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

combustión de carbón de 100MWg. 

 

En la Figura 2.13 se detallan las dimensiones de los lechos, condiciones de operación y 

caudales de las corrientes. La recuperación global del sistema es del 60.64 % y se obtiene una 

corriente con un 49.10 % de CO2. Esta corriente debe seguir enriqueciéndose hasta un 95 % para 

permitir su posterior transporte y almacenamiento, pero debido al trade-off existente entre recu-

peración y concentración de este proceso, el agregado de más lechos en serie bajaría aún más la 

recuperación, lo que se traduce en una pérdida de la eficiencia global del proceso. La potencia 

específica requerida para realizar esta separación, si los compresores trabajan con una eficiencia 

del 85 %, es de 9.97 GJ/tnCO2. 

En concordancia con lo que se observó para caudales más bajos, los porcentajes de recu-

peración y concentración alcanzados en principio y sin comparación previa con otras tecnologías, 

no serían lo suficientemente eficientes para su aplicación para la captura de CO2 post-combustión 
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para las condiciones consideradas, sobre todo cuando se requieren obtener en forma simultánea 

niveles altos de concentración y recuperación de CO2. 

2.7 CONCLUSIONES Y COMENTARIOS FINALES 

La performance de un proceso RPSA convencional utilizando zeolita 13X como adsor-

bente para la captura de CO2 a partir de una corriente constituida por CO2 y N2 fue analizado por 

medio de simulación. El tiempo total de ciclo y la duración de cada etapa, la presión y temperatura 

de la corriente de alimentación, y la longitud de las columnas fueron variados paramétricamente 

para predecir el rango alcanzable de concentración y recuperación de CO2 promediado en el ciclo, 

la productividad y la energía 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, 

presión, cantidad de CO2 adsorbido en la fase sólida, y fracción molar en la fase gaseosa, fueron 

analizados a lo largo de las columnas de adsorción. 

A partir de los resultados de simulación obtenidos, bajo las condiciones consideradas (una 

mezcla de 15.0 % CO2 y 85.0 % de N2 con un flujo volumétrico de alimentación desde 47.83 a 

277.782 SLPM), se puede concluir que es posible alcanzar valores altos de recuperación de CO2 

pero con baja concentración de CO2 en la corriente de interés (Qdesp) y viceversa, altas concen-

tración de CO2 pero bajas recuperaciones de CO2. Ciertamente, se observó que, para una con-

centración no menor al 90 % de N2 en la corriente de gas efluente “limpio” (producto) y con una 

sola columna RPSA, es posible lograr recuperaciones mayores al 75 % con una concentración de 

CO2 en la corriente Qdesp de aproximadamente 30 %. Luego se incorporó una segunda columna con 

el objetivo de mejorar la performance del proceso. Cabe resaltar aquí, que la corriente “rica” en 

CO2 (desecho) debería llegar a tener concentraciones superiores al 75 % para el posterior trans-

porte y/o almacenamiento. Sin embargo, para la nueva configuración, aun cuando la concentración 

alcanza valores cercanos al 60 %, la recuperación global disminuye hasta aproximadamente el 50 

%. Es decir, que no se han encontrado resultados que cumplan los requerimientos mínimos de la 

corriente rica en CO2. 

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 
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ciclo PSA usando el mismo adsorbente, en términos de concentración y recuperación de CO2 

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 (alimentación, presurización, despresurización y purga) con zeolita 

13X como adsorbente.  

Además, con el motivo de estudiar el comportamiento del proceso para caudales mayores a 

los analizados previamente y verificar si se mantenían las relaciones entre la recuperación, con-

centración y energía requerida, se realizó un análisis de un caso particular para el tratamiento de 

los gases efluentes de una planta de generación con capacidad de 100 MWg de energía a base de 

carbón de una potencia bruta. El 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 relación de compromiso existente entre la concentración y recuperación de CO2, así como 

con la potencia requerida por el proceso para realizar la separación.  

Los resultados presentados en este capítulo serán utilizados para comparar esta tecnología 

de captura con el proceso de separación con membranas (Cap. 3) y en base a esto decidir cuáles de 

estos procesos (incluyendo la posibilidad que sean los dos) podrían acoplarse al proceso de ab-

sorción química con el objetivo de investigar en el Cap. 4 procesos híbridos de captura de CO2.  
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2.8  NOMENCLATURA 

ai  Número de sitios vecinos ocupados por una molécula del componente i. 

bi  Constante de equilibrio de adsorción del componente i (Pa
-1

) 

b0,i  Constante de equilibrio de adsorción del componente i a temperatura infinita (Pa
-1

) 

C Concentración en fase gaseosa (mol L
-1

)  

Cv Coeficiente de la válvula (m s (mol K)
0.5

) 

D Diámetro (m) 

Dz Coeficiente de dispersión axial (m s
-2

) 

ki  Coeficiente de la fuerza impulsora lineal (coeficiente de velocidad de transferencia de 

materia) del componente i (s
-1

) 

L  Longitud (m) 

M  Número de moles (mol) 

MW  Peso molecular (g mol
-1

) 

P Presión (Pa) 

Q  Caudal volumetrico (m
3
 s

-1
) 

qi  Cantidad del componente i adsorbida en la fase sólida (mol kg
-1

) 

qm,i  Capacidad de saturación del componente i (mol kg
-1

) 

r  Radio (m) 

R  Constante universal de los gases ideales (8.314 J mol
-1

 K
-1

) 

Ri Recuperación promedio del componente i (adimensional) 

T Tiempo, coordenada temporal (s) 

T  Temperatura (K), (°C) 

T∞  Temperatura ambiente (K), (°C) 

u velocidad superficial del gas ( m s
-1

) 
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W   Potencia promedio (W) 

W̃ Potencia específica promedio (J mol
-1

) 

Xi Concentración del componente i (adimensional) 

y  Fracción molar (adimensional) 

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

 

Símbolos griegos: 

ΔHst,i  Calor isostérico de adsorción del componente i en cobertura nula (J mol
-1

) 

γ:  Coeficiente de expansión adiabática (adimensional) 

ε:  Fracción hueca, porosidad (adimensional) 

ρ  Densidad (kg m
-3

) 

μ  Viscosidad dinámica de la mezcla gaseosa (N s m
-2

) 

φ  Se refiere a una cantidad promediada en el ciclo  

 

Subíndices 

atm  Atmosférica  

alim  Referido a la corriente de alimentación 

b  Referido al lecho 

desp  Referido a la etapa de despresurización  

purga  Referido a la corriente de purga 

H  Alto/a 

i  Componente: CO2, N2 

L  Bajo/a 

max  Máximo 

p  Referido a la partícula, pellet 
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pres Referido a la etapa de presurización 

prod Referido a la corriente de producto 

total Total 

vac Vacío 

 

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 
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3 NO BORRAR.  

Capítulo  3  

S í n t e s i s  y  D i s e ñ o  Ó p t i m o  d e l  P r o c e s o  d e  

C a p t u r a  d e  C O 2  p o r  M e m b r a n a s .  M o d e l o  

M a t e m á t i c o  B a s a d o  e n  e l  U s o  d e  

S u p e r e s t r u c t u r a s .  

3.1 INTRODUCCIÓN 

Como se ha mencionado anteriormente, la captura y almacenamiento de CO2 es 

ampliamente reconocida como una opción viable para mitigar el impacto de los GEI's en el 

ambiente, manteniendo la provisión de energía a precios accesibles mientras se evoluciona hacia 

una nueva matriz energética no tan dependiente de los combustibles fósiles. 

Entre las diferentes tecnologías de captura de CO2 post-combustión disponibles, la mejor 

posicionada y con mayor posibilidad de comercialización en el corto plazo es la basada en 

absorción química con aminas, especialmente la que utiliza monoetanolamina (MEA) como 

solvente. A pesar del gran estado de avance que presenta esta tecnología y de su elevada eficiencia 

en la separación de CO2, aún existen desventajas inherentes que demoran su desarrollo económico. 

Entre las principales desventajas se puede mencionar la degradación del solvente, polución 

asociada a la emisión del solvente y el alto consumo energético en la etapa de regeneración. 
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Una alternativa viable para la captura de CO2 son los procesos de separación por  

membranas, que pueden competir potencialmente con algunos métodos de separación 

tradicionales en términos de requerimiento energético, debido a su bajo costo total y alta eficiencia 

energética; como fue reportado por el Programa de Secuestro de Carbón del Departamento de 

Energía de los EE.UU. Las ventajas de la utilización de membranas para la separación de gases se 

fundamentan en un menor impacto ambiental y huella de carbono, y en que no es necesario utilizar 

vapor, su operación es sencilla y se adaptan fácilmente a variaciones de caudal (upscaling). 

También pueden aplicarse a plantas que se encuentran en operación por tratarse de un proceso 

end-pipe (Zhang et al., 2013).  

En los procesos de separación de gases, las membranas actúan como “filtros” para separar 

uno o más componentes de una mezcla, produciendo de este modo corrientes de permeado y 

retenido enriquecidas en un componente específico. La fuerza impulsora para la separación se basa 

en la diferencia de presiones existentes a ambos lados de la membrana (alta presión en el lado del 

retenido vs. baja presión 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 parámetros para caracterizar el desempeño de un material de membrana. 

A su vez, la permeancia se define como el flujo de un gas específico que atraviesa la membrana a 

una determinada presión y temperatura. La separación 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 

carbón, el CO2 difunde más rápidamente que las moléculas de N2 y O2 (siendo éstos los principales 

constituyentes de los gases efluentes de una planta de combustión de carbón). Además, el CO2 

posee un peso molecular relativamente mayor y un momento cuadrupolar elevado, permitiendo 

que se disuelva más fácilmente en los materiales de membrana comparado con otros gases, por ej. 

N2 y CH4.  

Entonces, en el proceso de captura de CO2 post-combustión la concentración del CO2 en la 

corriente de permeado dependerá principalmente de la selectividad de CO2 de la membrana 
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respecto del resto de los componentes de la mezcla. Conjuntamente con una alta selectividad, es 

deseable que la permeancia de CO2 también sea elevada para reducir de este modo el área de 

membrana necesaria. 

Los procesos de separación con membranas resultan conceptualmente simples. Sin 

embargo la selectividad y permeabilidad de las membranas disponibles en el mercado determinan 

que una única etapa no es suficiente para asegurar una concentración y recuperación de CO2 

superiores al 90 % a partir de gases exhaustos diluidos con un 5.0 y 15.0 % molar de CO2; 

concentraciones típicas de los gases efluentes de una turbina de gas natural y de combustión de 

carbón, respectivamente (Peter et al., 2011).  

Zhang y otros (Zhang et al., 2013) presentaron una lista de los principales desafíos para la 

implementación a escala comercial de los sistemas de membranas para la captura de CO2: (1) Se 

deben procesar grandes caudales debido a las bajas concentraciones de CO2 en los gases efluentes 

(< 15 %); (2) los gases productos de la combustión deben enfriarse a temperaturas por debajo de 

100 °C, ya que temperaturas superiores dañan rápidamente las membranas; (3) la presencia de 

algunas impurezas en la mezcla gaseosa, como SO2 y NOx, contaminan las membranas y 

perjudican su performance en el tiempo; (4) la potencia necesaria para generar una diferencia de 

presión adecuada a través de la membrana incrementa el consumo energético; y (5) la 

permeabilidad de CO2 y selectividad frente al N2 de los materiales de membrana existentes aún no 

son lo suficientemente buenos para alcanzar los requerimientos económicos para la captura de 

CO2 a partir de gases efluentes. Muchos estudios publicados en los últimos años se han abocado a 

la caracterización y desarrollo de nuevos materiales de membranas para captura post-combustión 

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 

CO2 a partir de gases exhaustos utilizando membranas es descripto en detalle por artículos 

recientemente publicados (He and Hägg, 2012; Khalilpour et al., 2015).  

Otros estudios se han focalizado en el análisis sistemático de los sistemas de membrana a 

través de técnicas de simulación y modelado matemático (Binns et al., 2016; Chowdhury, 2012; 

Huang et al., 2014; Khalilpour et al., 2015; Zhang et al., 2013).  



82 

 

 

Para comprender en profundidad los beneficios técnicos y económicos así como los 

desafíos planteados por la utilización de esta tecnología a escala industrial, resulta fundamental 

estudiarla desde el punto de vista del diseño de procesos antes de su implementación en escala 

comercial. En este capítulo se propone la aplicación de programación matemática y un enfoque de 

optimización basado en el uso de superestructuras para el diseño de un sistema de membrana 

multi-etapas para la captura de CO2, con el objetivo de determinar sistemáticamente el número 

óptimo de etapas con sus correspondientes áreas de membranas, ubicación de las corrientes de 

reciclo y las condiciones de operación para alcanzar pares deseados de recuperación y 

concentración que implica el mínimo costo total anual (TAC). 

Además, se aplica el modelo para resolver el caso de estudio abordado en el capítulo 

anterior para el tratamiento de gases efluentes de una planta de combustión de carbón de 100 MWg 

de potencia (sección 2.6), con el fin de comparar el proceso RPSA y el de sistemas de membranas 

sobre una misma base, en función de la concentración, recuperación y potencia específica. 

3.2 DESCRIPCIÓN DEL PROCESO 

3.2.1 REPRESENTACIÓN DE LA SUPERESTRUCTURA 

El método de optimización basado en el uso de superestructuras es uno de los enfoques 

más apropiados para la síntesis y diseño óptimos de cualquier proceso químico o industrial 

(Grossmann et al., 1999; Yeomans and Grossmann, 1999) para la determinación simultánea de la 

estructura óptima de un proceso, tamaño de las unidades y condiciones de operación teniendo en 

cuenta todas las interacciones complejas entre las variables de decisión. 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 matemático 

correspondiente que involucra tanto decisiones discretas como continuas y se resuelve para 

optimizar una función objetivo dada, como por ejemplo la eficiencia o costo. La solución provee la 

configuración óptima del proceso indicando las unidades e interconexiones que deben mantenerse 
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así como los valores de las condiciones operativas y tamaño de cada unidad involucrada en el 

proceso. 

En general, en la etapa de síntesis y diseño de cualquier proceso existen muchas relaciones 

de compromiso críticas que deben ser dilucidadas. En un sistema de una única etapa de membranas 

existen muchos trade-offs o contrapuntos, como por ejemplo entre la recuperación y concentración 

de CO2, área de membrana y potencia requerida por el compresor y/o bomba de vacío 

(dependiendo de cómo se genera la diferencia de presiones parciales a través de la membrana). 

Cuanto menor sea la diferencia de presión, menor será el requerimiento de potencia pero mayor 

será el requerimiento de área de membranas. El número de relaciones de compromiso aumenta con 

el número de etapas ya que se establecen más relaciones entre las variables del proceso. Entonces, 

basándonos en estas características del problema de optimización 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 ingeniería es frecuente la aplicación de métodos de optimización 

fundados en el uso de superestructuras; como ser la destilación reactiva (Caballero and 

Grossmann, 1999; Ciric and Gu, 1994; Cristóbal et al., 2012, 2013; Frey and Stichlmair, 2000), 

tratamiento de efluentes (Ahmetović 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 descripción general de diversas aplicaciones puede encontrarse en los trabajos de (Biegler et 

al., 1997; Floudas, 1995). Además existe una serie de enfoques novedosos que han sido aplicados 

satisfactoriamente en el diseño de procesos químicos, integrando una formulación de 

programación 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 

matemáticos 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 optimización.  

Como se detalla en el trabajo de Khalilpour y otros (Khalilpour et al., 2015), se han 

realizado numerosos esfuerzos para aplicar optimización basada en el uso de superestructuras para 

la síntesis y diseño 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 optimización de sistemas multi-etapas de membranas para la captura de CO2 a partir de una 

planta de potencia de carbón. 

Qi y Henson (Qi and Henson, 2000) propusieron la superestructura ilustrada en la Figura 

3.1 para separar gases ácidos (CO2 y H2S) de gas natural crudo; en ella los autores incluyen en 

forma simultánea un gran número de configuraciones candidatas por medio de la ubicación 

adecuada de mezcladores, separadores y compresores. 

 

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

1998) para tratamiento de gas natural y recuperación mejorada de petróleo (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. El 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 SIII a la etapa SI, la corriente atraviesa 
#

IIISp  y CIII y 

entonces es enviada desde 
##

IIISp  hacia el mezclador MI donde puede mezclarse opcionalmente con 

las corrientes de alimentación y/o retenido y/o permeado provenientes de otras etapas. De manera 
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similar que con la corriente de permeado, las corrientes de alimentación 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 SIII a SI y/o SII y/o SIII, entonces la corriente 

pasa a través de IIISp  y se envía hacia los mezcladores MI y/o MII y/o MIII respectivamente, donde 

puede mezclarse de manera opcional con las corrientes de alimentación 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 CO2 y la otra en CH4. Los autores desarrollaron y 

resolvieron un modelo de programación mixta entera no lineal (MINLP) para obtener la 

configuración óptima y las condiciones operativas que proveen el costo anual total mínimo, el cual 

se computa teniendo en cuenta costos de capital (CAPEX) y de operación (OPEX). En el modelo 

MINLP desarrollado los autores utilizaron variables enteras para determinar los elementos de 

membrana óptimos ubicados en una carcasa cilíndrica de hierro (discretización del modelo). 

Además, 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 diseño preliminar de sistemas de separación 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 metodología de optimización basada en el uso de superestructuras para 

la separación de gases utilizando permeadores de membranas con el objetivo de incluir en la 

representación tres patrones de flujos alternativos (flujos cruzado, contracorriente y co-corriente) 

como variables de optimización. Utilizando un método de solución estocástico (simulated 

annealing algorithm) el modelo MINLP resultante fue aplicado satisfactoriamente a tres ejemplos 

ilustrativos: producción de aire enriquecido en N2, producción de O2 y recuperación de H2 a partir 

de una mezcla gaseosa constituida por H2, Ar, CH4, y N2. 

En este contexto, en vez de intentar desarrollar nuevas formas de representar 

superestructuras para la optimización de procesos basados en membranas, en este capítulo se 

pretende determinar sistemáticamente la configuración óptima y el número de etapas de 

membranas junto a sus tamaños y condiciones de operación para la captura de CO2 en plantas de 



86 

 

 

combustión de carbón de manera tal de minimizar el costo anual total; manteniendo los pares de 

valores de recuperación y concentración de CO2 en el rango de 90 a 98 % (aún no reportado en la 

bibliografía). Se utiliza, como se ha mencionado, un enfoque de programación matemática 

probado y ampliamente utilizado. 

 

Figura 3.2 Representación de la superestructura propuesta de configuraciones alternativas del proceso para 

captura de CO2 

La Figura 3.2 muestra la superestructura propuesta en el presente capítulo, la cual es 

mucho más simple que le propuesta por (Qi and Henson, 1998) (Figura 3.1), en términos del 

número de interconexiones posibles, por ejemplo la corriente de alimentación no puede ser 

separada y siempre se dirige a la etapa SI de membrana. En este caso, como primera aproximación, 

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 sólo 

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

y/o SIV, si se requiere. Por ejemplo, si en el separador 
P

SI
SP  se verifica 

,R R nr

SI SI
F F , entonces la 
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etapa SII se remueve de la superestructura ya que 0
F

SII
F  . Análogamente, si en los separadores 

P

SII
SP  y 

P

SIV
SP  se confirma 

,P R nr

SII SII
F F  y 

,P R nr

SIII SIII
F F respectivamente, entonces 0

F

SIV
F  , 

indicando que la etapa SIV ha sido removida.  

Se debe mencionar que las etapas SI y SIII están fijas en la superestructura; esto significa 

que estarán presentes en todas las configuraciones resultantes debido a que siempre se necesitan 

más de dos etapas para alcanzar los niveles de concentración y recuperación de CO2 objetivos de 

este trabajo. De manera similar, el compresor (C) necesario para comprimir la corriente rica en 

CO2 hasta 15 MPa y el expansor (E) para recuperar la energía a partir de las corrientes potenciales 

de retenido, están fijos en la superestructura, y consecuentemente, estarán presentes en todas las 

configuraciones resultantes. 

Para asegurar la diferencia de presión 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 así su presión hasta la de la corriente de alimentación. En este punto, debe 

notarse que las corrientes de permeado obtenidas en SII y/o SIV pueden ser parcial o totalmente 

comprimidas en CII 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 SII y/o SIV se remueven de la superestructura, no se consumirá potencia en 

CII y/o CIV. 

El separador 
P

SII
SP  y el mezclador MI brindan la posibilidad de reciclar (parcial o 

totalmente) el retenido obtenido en la etapa SII hacia la etapa SI, en caso de que resulte 

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

P

SIII
SP  y MI, y el permeado obtenido en SIV puede recircularse hacia SIII a través de 

P

SIII
SP  y MII. 
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3.3 DESARROLLO DEL MODELO MATEMÁTICO 

3.3.1 CONSIDERACIONES GENERALES 

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

considerado las siguientes hipótesis. 

 

 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 presión. 

 Se considera despreciable la caída de presión de las corrientes de alimentación y permeado 

a lo largo del patrón de flujo. 

 Se adopta la misma presión de operación para todas las etapas de membrana, y es una 

variable de operación. 

 Se adopta flujo pistón 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 aproximación del modelo de solución-difusión. 

 Se adopta disposición de flujo contra-corriente 

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

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

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

continuación. 
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3.3.2 MODELO DEL PROCESO DE MEMBRANAS CONTRA-CORRIENTE 

En la Figura 3.3 se presenta un diagrama esquemático de una etapa de membrana operando 

en flujo contracorriente. La nomenclatura usada en el presente modelo se ilustra en las Figura 3.2 y 

Figura 3.3. 

 

Figura 3.3 Representación esquemática de la etapa S de membranas 

 

Realizando un balance de materia unidimensional en estado estacionario para el 

componente i en un diferencial de área dMA de una etapa de membrana, la ecuación diferencial 

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

 

 
R R

H R L Pi
i i i

F x
d P x P x

dMA
 


        (3.1) 
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La ODE (3.1) se discretiza aplicando el método de diferencias finitas hacia atrás (BFDM, 

por sus siglas en inglés), resultando en un conjunto de ecuaciones algebraicas representadas por las 

Ecs. (3.2) y (3.3).  

 
   , , , 2, , 2, 1, , 1, 1, , 1,

11
0,    1,

2

R R R R H R L P

j S i j S j S i j S i j S i j S j S i j S

S

J
F x F x P x P x j s

MA
     


              (3.2) 

 
 

 

, , , 1, , 1, 2, , 2,

2. , 2, 2, , 2,

11
4 3

2

0,    1,   , 2,

R R R R R R

j S i j S j S i j S j S i j S

S

H R L P

i j S i j S j S i j S

J
F x F x F x

MA

P x P x j J s

   

   

 

  


      

     

   (3.3) 

donde el subíndice “j” representa los puntos de discretización del dominio espacial y el subíndice 

“s” indica una etapa particular de membrana. 

Compresores 

La potencia WF requerida para comprimir la alimentación al proceso se estima por la Ec. 

(3.4): 

1

1
1

F H
L

F L

C

F P
W R T

P





 

 
                
  

            (3.4) 

donde la relación entre P
H
 y T

H
 está dada por la Ec. (3.5): 

1
H H

L LP

T P

T







 
  
 

            (3.5) 

La potencia WS  requerida para comprimir la corriente de permeado en cada etapa s se 

estima por las Ec. (3.6) y (3.7): 

1

1 ,     SI
1

P H
LS

S L

C

F P
W R T s

P





 

 
                 
  

        (3.6) 

 
1

,

1 ,     SII, SIV
1

P P nr H
S S L

S L

C

F F P
W R T s

P





 

 
                  

  

      (3.7) 

La potencia WCO2Comp total requerida para comprimir la corriente rica en CO2 hasta la 

presión necesaria para su posterior transporte por tuberías 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-: 

 
2 2 2CO Comp CO C CO PW W W             (3.8) 
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 
2

1

,
1

1 ,     SII, SIII, SIV
1

P P r

S S
L

Ns
cut off

init

s
CO C

ial

C

CR

P
CR

F F

W R T s

P





 



  
       

   



 
  
 

 



     (3.9) 

donde Ns es el número de etapas de compresión.  

 
 

2

,

,     SII, SIII, SIV

P P r

S S

S
CO P final cut off

C

F F

W P P s






   


      (3.10) 

La potencia WE recuperada en el expansor E se calcula con la Ec. (3.11): 

, 1

1 ,     SI,  SIV
1

R nr

s

LS
L

E H

E

F
P

W R T s
P





 

 
                 

  


     (3.11) 

Área de transferencia de calor 

El área de transferencia necesaria para remover el calor generado en la compresión de la 

alimentación (HTAF) y la corriente de permeado en una etapa s (HTAS) se estiman por las Ecs. 

(3.12) y (3.13), respectivamente: 

 , ,

·

CW cw CW out CW in

F P F

F

F

F c T T
HTA

U LMTD





          (3.12) 

 , ,

*
,    SI, SII, SIV

·

CW cw CW out CW in

S P S

S

S

F c T T
HTA s

U T

  
 


       (3.13) 

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

correspondiente fuerza impulsora 
*

S
T  se computa por la diferencia media logarítmica de 

temperatura (LMTD, de sus siglas en inglés), la que está dada por las Ecs. (3.14) y (3.15):  

   
 
 

, ,

,

,
ln

H CW out L CW in

F

F H CW out

F

L CW in

T T T T
LMTD

T T

T T

  






         (3.14) 

   
 
 

, ,

,

,

,    SI

ln

  
 





S

S

H CW out L CW in

S H CW out

L CW in

T T T T
LMTD s

T T

T T

        (3.15) 

Para los intercambiadores involucrados en las etapas candidatas, la fuerza impulsora 

correspondiente 
*

ST  se aproxima por la correlación propuesta por (Chen, 1987) que se expresa 

como sigue: 
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        
1

* , , , , 30.5   ,  H CW out L CW in H CW out L CW in

S S ST T T T T T T T T s SII SIV          
 

(3.16) 

 

Balances de materia 

El caudal de flujo y composición 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) : 

   , , , ,F F P r P r R r R r

SI SI SIII SII SIVF F F F F F        (3.17) 

,F R R nr

SII SI SIF F F    (3.18) 

 , ,F P P r P r

SIII SI SI SIVF F F F      (3.19) 

   , ,F P P nr R R nr

SIV SII SII SIII SIIIF F F F F       (3.20) 

   , , , , , , , ,

, , , , ,

F F F F P r P r P r P r R r R r R r R r

SI i SI i SI i SI SIII i SIII SII i SII SIV i SIVF x F x F x F x F x F x           (3.21) 

, ,

, , ,

F F R R R nr R nr

SII i SII SI i SI SI i SIF x F x F x       (3.22) 

 , , , ,

, , , ,

F F P P P r P r P r P r

SIII i SIII SI i SI SI i SI SIV i SIVF x F x F x F x       (3.23) 

   , , , ,

, , , , ,

F F P P P nr P nr R R R nr R nr

SIV i SIV SII i SII SII i SII SIII i SIII SIII i SIIIF x F x F x F x F x          (3.24) 

Los balances de materia global y por componentes en cada etapa s están dados por la Ec. 

(3.25) y (3.26):  

, SI,...SIV
F P R

S S S
F F F s      (3.25) 

, , ,
, SI,...SIV

F F P P R R

S i S S i S S i S
F x F x F x s         (3.26) 

 

Balances de energía 

Los balances de energía en los intercambiadores de calor se detallan en las Ec. (3.27) a 

(3.29): 

   , ,CW cw CW out CW in F g H L

F P F PF c T T F c T T              (3.27) 

   , , ,    SICW CW out CW icw gn P H L

S S SP PF T T F Tc T sc         (3.28) 

     , , , ,    SII, SIVCW cw CW out CW in P P nr g H L

S P S S S PF c T T F F c T T s         (3.29) 
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Restricciones de conectividad 

Los caudales de entrada y salida y composición 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:  

,

,

,

  SI,   ,SIV,    1,    

,      J,     SI,  ,  SIV

F F

S j S

P P

S j S

R R

S j S

F F
s

F
j

j

F

F F s











 

   (3.30) 

, , ,

, ,

2 2

2 2

,

, , ,

  SI,,    CO ,N ,   1,    

,      CO ,N ,   J,    

  ,SIV

  SI,   ,SIV

F F

i S i j S

P P

i S i j S

R R

i S i j S

x x
s

x x

x x

i j

j si






 


 



 

   (3.31) 

Variables de performance 

La recuperación y concentración de CO2 deseadas, a partir de ahora llamadas RCO2 y ΧCO2, 

respectivamente, se calculan por las Ecs. (3.32) y (3.33): 

, ,

    ,

2

,

·

,     CO ,      SII,  SIII, SIV
·

s

F

P nr P nr

S i S

i F

S i S

F x

R i s
F x

  


   (3.32) 

 , ,

    ,

2,
,     CO ,       SII,  SIII, SIV

P nr P nr

S i S

i P nr

S

s

s

F x

X i s
F

  




  (3.33) 

El área total de membranas TMA se calcula con la Ec. (3.34) y el área total de transferencia 

de calor THTA con la Ec. (3.35): 

,      SI,   ,SIVS

s

TMA MA s     (3.34) 

,    SI,   ,  SIVF S

S

THTA HTA HTA s     (3.35) 

La potencia total requerida TW se calcula como sigue: 

2
,    SI,  SII, S  IVCO Com S

s

F pTW W W sW      (3.36) 

Entonces, la potencia total neta TNW está dada por: 

ETNW 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 operación y mantenimiento (O&M) [Ec. 

(3.47)].  

 

Tabla 3.1 Estimación de costos de inversión, operación y mantenimiento (Van Der Sluijs et al., 1992; Zhai 

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

Fórmula para estimación Item U. Ec. 

1 MI k TMA     Módulo de membrana  $ (3.38) 

0.7

6

21  0
2000

MF

TMA
I k

 
 
 

     Marco de membrana $ (3.39) 

2 23 4 ,

SI, SII, SIV

1.341 C

s

C F S CO COI W W k Wk

s

M
 

     


 




  Compresores $ (3.40) 

5  E h EI k F W      Expansor $ (3.41) 

6 HEI k THTA     Intercambiador de calor $ (3.42) 

INV M MF C E HEC I I I I I   
   

Costo de Inversión  $ (3.43)
 

 71 INVCAPEX CRF k C       Costo de capital total  $/año (3.44) 

   & 8 9 O M M MF C E HEC k I I k I I I         
Costos de operación y 

mantenimiento  
$/año (3.45) 

10 EC k TNW     Costo de la energía $/año (3.46) 

&O MOPEX C EC     
Costo total de operación 

y mantenimiento 
$/año (3.47) 

TAC CAPEX OPEX     Costo total anual  $/año (3.48) 
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3.3.4 DEFINICIÓN DEL PROBLEMA DE OPTIMIZACIÓN 

El modelo propuesto se utiliza para determinar simultáneamente las condiciones de 

operación óptimas, el número óptimo de etapas de membranas, y el tamaño óptimo de las unidades 

del proceso que minimizan el costo total anual -función objetivo dada por la Ec. (3.48)-; 

satisfaciendo a la vez las especificaciones de recuperación y concentración de CO2 -ambas en el 

rango de 90 a 98 %-. Formalmente, el problema de optimización propuesto se puede expresar 

matemáticamente como sigue:  

 

 

  

s.a.:

( ) 0,  

( ) 0,  

m

n

R

X

Minimizar TAC

m

n

R P

X P

 


 



 

h x

g x

   

 

donde TAC es el costo total anual calculado por la Ec. (3.48), x es el vector de las variables de 

decisión del modelo, hm(x) se refiere a las restricciones de igualdad (balances de materia y energía, 

especificaciones de diseño, 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 operación críticas. PR y PX se refieren a los valores deseados de recuperación y 

concentración de CO2, respectivamente, los cuales se varían paramétricamente en cada corrida de 

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

 

Como resultado, el problema de optimización provee: 

 TAC mínimo y su distribución entre CAPEX y OPEX. 

 Número óptimo de etapas de membranas. 

 Valores óptimos de temperatura, presión, composición y caudales de flujo 

de todas las corrientes. 

 Valor óptimo de área de membrana requerida en cada etapa s. 

 Valor óptimo de potencia requerida en cada etapa s. 

 Valor óptimo de área de transferencia de calor (HTA) de todas las unidades 

de proceso. 
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3.3.5 CONSIDERACIONES PARA LA SELECCIÓN DEL TIPO DE MODELO MATEMÁTICO: 

FORMULACIÓN NLP VERSUS MINLP 

Desde el punto de vista matemático, la síntesis y diseño óptimo 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 lógicas; 

por ejemplo: 

(i) pueden utilizarse para modelar costos fijos ka cuando se calculan de la forma 

representada por la Ec. (3.49): 

 
n

a b SIIC k k MA     (3.49) 

Si los trade-offs presentes en la función objetivo requieren remover la etapa SII de la 

superestructura, entonces su tamaño (MASII) será cero pero la Ec. (3.49) va a seguir computando ka 

como costo, lo cual no es correcto. Para sobrellevar esto, puede usarse una variable binaria ySII que 

denote la no-existencia (ySII = 0 cuando MASII = 0) o existencia (ySII = 1 cuando MASII > 0), 

resultando en el siguiente grupo de restricciones: 

 
n

a SII b SIIC k y k MA      (3.50) 

SII SII
MMA y     (3.51) 

SII SII
NMA y    (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 

pequeño.  

De este modo, si MASII = 0, entonces las restricciones Ecs. (3.51) y (3.52) actúan en forma 

conjunta provocando que ySII = 0, resultando en consecuencia que el costo C computado por la Ec. 

(3.50) sea cero. Por el contrario, cuando MASII > 0, las restricciones Ecs. (3.51) y (3.52) obligan 

a que ySII = 1, y el valor correcto de kb se computa por la Ec. (3.50). 

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

lógicas entre dos o más unidades de procesos. Además, por medio de la proposición de 
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restricciones similares a las Ecs.(3.51) y (3.52), resultan útiles para anular flujos 

cuando las unidades de proceso asociadas son removidas de la superestructura. 

Los modelos MINLP generalmente son más difíciles de resolver y más “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 desarrolló un análisis 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 optimización definido en la sección 3.3.4.  

De acuerdo con el modelo de costos presentado (Tabla 3.1), se puede apreciar que las 

ecuaciones para el cálculo del costo de inversión correspondiente a todas las unidades de proceso 

no requieren la eliminación 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 cómputo de costos.  

Otro aspecto determinante a la hora de seleccionar el tipo de modelo a utilizar es el modo 

en que la formulación NLP manipula las restricciones para el caso en que se requiera realizar la 

remoción de la(s) etapa(s) candidata(s) (SII y/o SIV) de la superestructura. Se examinarán aquí las 

principales restricciones del modelo que podrían implicar algún tipo de inconsistencia matemática 

asociada con la remoción de dichas etapas. Se presenta un análisis detallado de lo que ocurre en el 

caso de remover la etapa candidata SII; dicho análisis es extensivo a la remoción de la etapa SIV.  

Una de las restricciones críticas 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 

SII sea removida, MASII -y en consecuencia el segundo término de las Ecs. (3.2) y (3.3)- adoptarán 

valores nulos (ceros). Entonces, para poder satisfacer ambas restricciones, el primer término de 

ambas ecuaciones también deberá anularse. Examinando estos términos, puede observarse que si 

el caudal de flujo 
F R

SII SII
F F 0  , a partir del balance de materia global en la etapa expresado por la 

Ec. (3.25) resultará que
R R R

SII j,SII j 1,SIIF F F 0   para j=1 hasta J -por las restricciones de 

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

inconsistencias numéricas involucradas en las Ecs. (3.2) y (3.3) provocadas por la remoción de la 
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etapa SII. Otra de las restricciones críticas puede ser la ecuación del cálculo 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 será nula (cero) ya que el caudal de flujo asociado es cero (
P

SIIF 0 ). Como resultado, de 

acuerdo con la Ec. (3.7), cuando se remueve SII no hay necesidad de incluir ninguna restricción 

lógica entre PH y PL ya que WCII será cero. Es importante destacar que, en algunos casos, resulta 

necesario controlar ciertas relaciones entre variables críticas (por ej, en este caso entre PH y PL) por 

medio de la introducción de restricciones adicionales para prevenir, por ejemplo, la división por 

cero o evitar que la función logaritmo se compute para un valor nulo (cero) o negativo. En los 

modelos MINLP, estas inconsistencias se evitan más fácilmente al introducir restricciones lógicas 

involucrando variables binarias. 

De manera análoga, en el caso que se remueva SII, se puede realizar un análisis similar para 

el área de transferencia de calor HTASII que se calcula por la Ecs. (3.13) y (3.29):  

     , , ,

* *· ·

CW cw CW out CW in P P nr g H L

SII P SII SII SII P

SII

SII SII

F c T T F F c T T
HTA

U T U T

   
 

 

  

 
(3.13) y (3.29)  

donde 
*

SII
T  se estima por la aproximación de Chen (Chen, 1987), dada por la Ec. (3.16)  

 
1

* 3
1 2 1 20.5

SII
T T T T T           (3.16) 

Debe mencionarse que la aproximación de Chen es utilizada para calcular la fuerza 

impulsora en las etapas candidatas (en vez de la diferencia media logarítmica de temperatura 

LMTD) para evitar problemas de convergencia que podrían ocurrir en caso que en algunas 

iteraciones ΔT1 = ΔT2 cuando se intenta remover dichas etapas. 

Basados en el análisis detallado de arriba, la formulación NLP es capaz de capturar la 

naturaleza estructural del problema de optimización presentado, reduciendo la complejidad 

computacional de la solución 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 optimización de 

búsqueda local basado en el método generalizado del gradiente reducido. 
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Como se analizó arriba, los valores numéricos de los caudales de flujo y del área de las 

membranas correspondientes a las etapas SII y SIV revelarán si estas etapas son seleccionadas o 

removidas de la superestructura, sin introducir inconsistencias numéricas y evitando problemas de 

no-convergencia en la etapa de resolución. 

Por otra parte, desde el punto de vista de la optimización cabe destacar que debido a la 

presencia de términos bilineales (multiplicación de dos variables de decisión) y logaritmos 

(restricciones no lineales y no convexas) en el modelo propuesto, así como el uso de un algoritmo 

de optimización local (en vez de uno global) no puede garantizarse que las soluciones obtenidas 

sean óptimos 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 metodología 

sistemática simple pero lo suficientemente eficiente para la inicialización de variables. Esta 

consiste en introducir valores iniciales de un número de variables “básicas” manualmente, 

utilizando a su vez estas variables principales para inicializar de manera automática y sistemática 

las variables restantes, a partir de las restricciones del propio modelo. Esta metodología permite 

reducir significativamente el número de restricciones infactibles en la primer iteración del 

algoritmo, lo cual facilita la obtención de una solución factible en pocas iteraciones y con ello la 

convergencia del modelo a una solución óptima. 

3.4 ANÁLISIS DE RESULTADOS 

Como se detalló en la sección 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 

RCO2 (Recuperación de CO2) y XCO2 (Concentración de CO2) en el rango de 90 a 98 %. Los valores 

de los parámetros 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 composición) se corresponden con los de una planta de aproximadamente 588 

MWg (550 MWn).  

En las Figura 3.4 a la Figura 3.21 se presentan los resultados óptimos 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 solución óptima para cada par de valores de 

recuperación y concentración.  
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Tabla 3.2 Valores de parámetros y datos de entrada para la optimización 

Parámetro, símbolo (unidad) Valor 

Caudal de flujo del gas efluente de alimentación, F
F 

(mole s
-1

) 22321.43 

Concentración de CO2 del gas efluente, 
2

F

COx (%) 13.00 

Temperatura, T
L
 (K) 313.00 

Permeancia de CO2 de la membrana, 
2CO (mole m

-2
 s

-1
 

MPa
-1

) 

0.335 

Selectividad CO2/N2 de la membrana (STP), adimensional  50 

Coeficiente global de transferencia de calor, U (W m
-2

 K
-1

) 110 

Eficiencia de compresores y expansor, ηC / ηE (%) 85.00 

Eficiencia del compresor de CO2, ηC (%) 80.00 

Coeficiente adiabático de compresión, γ 1.40 

Factor de capacidad, CF (%) 75.00 

Factor de recupero de capital, CRF (yr
-1

) 0.113 

Precio unitario de membrana, k1 ($ m
-2

) 50.00 

Costo del marco de referencia, k2  (M $) 0.238 

Costo unitario de compresión, k3 ($ hp
-1

) 500.00 

Costo unitario de compresión de CO2, k4 ($ kW
-1

) 902 

Número de etapas del compresor de CO2, Ns 5 

Presiones intermedias en el compresor de CO2, Pcut-off (MPa)  0.24/0.56/1.32/3.12/7.38 

Costo unitario del expansor, k5 ($ kW
-1

) 500.00 

Factor de costo de equipamiento para “housing”, Fh 1.80 

Intercambiador de calor de referencia, k6 ($ m
-2

) 300 

Costos de capital asociados a la instalación, k7 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 CO&M, k8  0.01 (1% (IM+IMF))  

Valor de la constante utilizada en CO&M, k9 0.036 (3.6% (IC+IE+IHE)) 

Costo de electricidad, k10 ($ kW-h
-1

) 0.05 
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Inicialmente, resulta interesante analizar las relaciones de compromiso existentes entre las 

variables del problema de optimización que nos ocupa. Una de las principales variables de 

operación es la presión en el retenido que no solo afecta a la fuerza impulsora, y en consecuencia la 

demanda eléctrica en los compresores, sino también al área de las membranas. Además de esto, si 

se incluye un expansor para recuperar potencia de las corrientes de retenido, la presión de 

operación también se verá alterada, lo que afectará la potencia total neta requerida por el proceso. 

Como primera aproximación, se supone que la presión del permeado es igual a la atmosférica, por 

lo que la fuerza impulsora necesaria para la transferencia de materia a través de la membrana 

dependerá fuertemente del valor que adopte la presión en el retenido. Si bien un valor alto de 

presión en el lado del retenido favorece el fenómeno de transporte de materia, incrementando la 

fuerza impulsora, resulta en un aumento de la potencia requerida para comprimir los gases desde la 

presión atmosférica, y en consecuencia, aumenta tanto el costo de inversión (que es función del 

nivel de potencia requerido) como el costo de operación (que es función del consumo de energía). 

Por el contrario, un aumento de la fuerza impulsora tiende a disminuir el área de membrana, 

resultando en un menor costo de inversión. Simultáneamente, un aumento en la presión de retenido 

permite incrementar la energía recuperada en el expansor llevando a una disminución de la 

potencia total neta requerida por el proceso, y en consecuencia, del costo de operación asociado 

con el consumo eléctrico. Finalmente, debe notarse que la demanda eléctrica de los compresores, 

la potencia recuperada en el expansor, y el área 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 concentración y recuperación deseados. 

De los resultados obtenidos se puede observar que el número óptimo de etapas depende de 

XCO2 deseado y es independiente de RCO2. De hecho, los resultados revelan que para XCO2 en el 

rango de 90 a 93 % la configuración óptima involucra 2 etapas y 1 corriente de reciclo (las etapas 

SII y SIV fueron removidas de la superestructura, y en consecuencia sus áreas asociadas resultaron 

nulas, MASII = MASIV = 0). En contraste para XCO2 en el rango de 94 a 96 % las configuraciones 

óptimas involucran 3 etapas (la etapa SIV fue seleccionada, y la SII removida, MASIV>0 y MASII= 

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 SI y SIII, respectivamente). Posteriormente, para XCO2 de 97 a 98 % la 

configuración óptima involucra las 4 etapas propuestas en la superestructura.  

A continuación se presentan tres soluciones representativas que permiten contrastar las 

configuraciones óptimas obtenidas y advertir sus diferencias, en la Figura 3.19 se presenta la 

configuración obtenida para XCO2 de 92 % y RCO2 de 95 % (solución representativa de 2 etapas); en 

la Figura 3.20 se muestra la configuración obtenida para XCO2 de 95 % y RCO2 de 95 % (solución 

representativa de 3 etapas); y en la Figura 3.21 la configuración obtenida para XCO2 de 98 % y RCO2 

de 95 % (solución representativa de 4 etapas). Estas configuraciones óptimas serán comparadas 

con configuraciones sub-óptimas obtenidas variando el número de etapas de membranas. 

La Figura 3.4 muestra la relación entre la concentración XCO2, recuperación RCO2 y costo 

total anual TAC. En la figura se puede apreciar, por ejemplo, la dependencia del TAC con RCO2 

para un nivel de XCO2 dado; análogamente, la dependencia del TAC con XCO2 para un valor fijo de 

RCO2, y entre los valores de RCO2 y XCO2 para un TAC dado. 

 

   

Figura 3.4 Variación del costo total anual mínimo (TAC) óptimo con la recuperación y concentración de 

CO2 
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Como era de esperar, de la Figura 3.4 se desprende que el TAC se incrementa con el 

aumento de RCO2 así como de XCO2. Para una misma variación en RCO2 y XCO2, el TAC crece más 

rápidamente con la primera; por ejemplo, si se fija el valor de XCO2 en 90 % y se varía RCO2 de 90 

a 98 %, el TAC aumenta de 104.181 a 123.154 M$/año; mientras que fijando RCO2 en 90 % y 

variando XCO2 en el mismo rango el TAC aumenta de 104.181 a 113.508 M$/año. De manera 

similar, para un TAC de 114.000 M$/año un aumento de RCO2 de 90 a 95 % ocasiona una 

disminución de XCO2 desde 98 a 90 %. Conjuntamente, de la Figura 3.4 puede obtenerse el TAC 

mínimo necesario para alcanzar un par XCO2-RCO2 específico; por ejemplo si se quiere alcanzar una 

concentración XCO2 del 95% y una recuperación RCO2 del 90 % el TAC mínimo requerido es de 

108.979 M$/año, y para alcanzar un 98 % de ambos no será menor que 133.642 M$/año.  

En las Figura 3.5 y Figura 3.6 se muestra la contribución del costo total de inversión 

(CAPEX) y el costo total de operación (OPEX) al TAC, respectivamente. La comparación de estas 

figuras revela que basados en el modelo de costos considerado, aunque ambas contribuciones son 

del mismo orden de magnitud, la contribución del CAPEX es mayor que la del OPEX.  

 

 

Figura 3.5 Variación del costo total de inversión de capital (CAPEX) óptimo con RCO2 y XCO2  
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Figura 3.6 Variación del costo total de operación (OPEX) óptimo con RCO2 y XCO2 

 

La Figura 3.7 (a) compara la contribución de los costos del compresor, expansor, y el área 

total de membrana (TMA) al CAPEX y la Figura 3.7 (b) las contribuciones de CO&M y costo de 

energía al OPEX para el rango examinado de RCO2 que resulta de las configuraciones óptimas, con 

(i) 2 etapas con 92 % de XCO2, (ii) 3 etapas con 95 % de XCO2 y (iii) 4 etapas con 98 % de XCO2. 

Como se muestra en la Figura 3.7, el mayor contribuyente al CAPEX es el costo de inversión 

asociado a los compresores, seguido en orden decreciente por el costo de inversión en membranas 

(incluyendo el costo del material de membrana y marco de contención), expansor y finalmente el 

costo de inversión en intercambiadores de calor. Puede apreciarse también que, para XCO2 de 98 % 

la contribución relativa de los costos de área y marco de membrana son mucho mayores que el 

costo del expansor, el cual se incrementa con el aumento de RCO2; sin embargo, para niveles de 

XCO2 de 95 y 92 %, la diferencia de la contribución de estas unidades de proceso al CAPEX no es 

tan pronunciada como para una concentración del 98 %. 

 



 

105 

 

Figura 3.7 Variación de la contribución de los principales contribuyentes de costo al CAPEX (a) y OPEX 

(b) con la recuperación de CO2 para concentraciones de CO2 de 92, 95 y 98 %. 

 

Al comparar las Figura 3.5, Figura 3.8 y Figura 3.11 (incluidas a continuación), puede 

concluirse que por cada valor de RCO2 y desde 90 a 96 % XCO2 el CAPEX se incrementa (Figura 

3.5) sólo como consecuencia del aumento del tamaño 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 así como por el crecimiento del tamaño 

de los compresores. Esto se debe a que el TMA aumenta más rápidamente que el tamaño de los 

compresores. Comparando las Figura 3.5 y Figura 3.8 puede observarse claramente la misma 

dependencia del CAPEX y TMA con XCO2 y RCO2. Como era de esperar, la Figura 3.7 (b) muestra 

que el OPEX está fuertemente influenciado por el costo de la electricidad (EC) comparado con los 

costos de operación y mantenimiento (CO&M). La Figura 3.8 también muestra que, para un nivel 



106 

 

 

dado de RCO2, un incremento de XCO2 de 90 a 96 % implica a priori una reducción imprevista en 

TMA de 1.85x10
6
 hasta 1.70x10

6
 m

2
, pero a expensas de un aumento en la presión de retenido de 

0.652 a 0.695 MPa como se muestra en la Figura 3.9. 

 

 

Figura 3.8 Variación del área total de membrana (TMA) con RCO2 y XCO2 

 

Consecuentemente, para aumentar XCO2 se debe aumentar la presión de operación para 

lograr la relación óptima entre el costo total de inversión (compresores, expansor y etapas de 

membranas) y los costos de operación (mantenimiento y operación). Sin embargo, para alcanzar 

XCO2 de 97 y 98 %, el TMA se incrementa significativamente con respecto al valor 

correspondiente para XCO2 de 96 %, sin tener en cuenta RCO2. Por ejemplo, para un 96 % de RCO2, 

el TMA correspondiente a un 96 % de XCO2 aumenta de 1.58499x10
6
 m

2
 a 2.15818x10

6
 m

2
 para 97 

% de XCO2, llegando a 2.1305x10
6
 m

2
 para una concentración de 98 %, lo que representa un 

incremento de alrededor del 36 % con respecto al valor correspondiente a XCO2 de 96 %. Este 

aumento abrupto se corresponde con una marcada disminución de la presión 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, 
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las tendencias óptimas de TMA en la presión del retenido cambian cuando se incrementa XCO2 de 

96 a 97 %. Debe notarse que, sin importar el nivel requerido de RCO2, un incremento desde 96 a 97 

% lleva a un cambio en la configuración del proceso, siendo que el TAC mínimo se logra con 3 

etapas para XCO2 96 % (SI, SIII, y SIV), y con 4 etapas para XCO2 de 97 % (incorporando la etapa 

SII). Sin embargo, las tendencias óptimas de TMA y presión de operación no varían con el 

aumento de XCO2 desde 93 a 94 %, punto en el cual también se produce un cambio de 

configuración (SI y SIII para 93 %, y SI, SIII, y SIV para 94 % de XCO2). 

 

 

Figura 3.9 Variación de la presión óptima en las corrientes de retenido (PH) con l RCO2 y XCO2 

 

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 comparación 

de las Figura 3.9 y Figura 3.10 revela la misma dependencia de la presión de operación y la 

potencia recuperada en el expansor con XCO2 y RCO2. Para una XCO2 dada, la potencia recuperada 

en el expansor crece con el aumento de RCO2 como consecuencia del aumento de la presión, a pesar 

de la disminución del caudal de retenido que atraviesa el expansor, como se muestra en la Figura 
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3.13. Además, si XCO2 se incrementa de 90 a 96 % para un valor fijo de RCO2, la potencia 

recuperada se incrementa como consecuencia de la presión de operación 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 RCO2 

fija, la potencia recuperada decrece como consecuencia de la disminución de la presión de 

operación, mientras que el caudal de flujo expandido aumenta. Aunque los valores resultantes de 

la presión de operación para XCO2 de 97 y 98 % son los más bajos, los valores de potencia total 

requerida por los compresores no son los menores debido a que estos niveles de XCO2 requieren 

comprimir un volumen mayor de permeado para alcanzar los niveles de RCO2 deseados, como se 

detalla en la Figura 3.14. 

 

 

Figura 3.10 Variación de la potencia recuperada en el expansor (WE) óptima con RCO2 y XCO2 



 

109 

 

Figura 3.11 Variación de la potencia total (TW) óptima con RCO2 y XCO2 

 

 

Figura 3.12 Variación de la potencia neta total (TNW) óptima con RCO2 y XCO2 
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Figura 3.13 Variación del caudal óptimo de retenido expandido en el expansor con RCO2 y XCO2 

 

Figura 3.14 Variación del caudal total óptimo de permeado comprimido con RCO2 y XCO2 

 

Finalmente, desde la Figura 3.15 a la Figura 3.18 se presentan los valores óptimos de CO2 

en las corrientes de permeado así como el área total de intercambio de calor (THAT) 
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correspondientes, con lo que se completa la solución óptima para cada par de valores de 

concentración y recuperación.     

 

Figura 3.15 Variación de la concentración óptima de CO2 en la corriente de permeado (
2 ,

P

CO sX ) en las etapas 

SI y SIII con la recuperación y concentración de CO2 (conc. de CO2 de 90 a 93 %, 2 etapas).  

 

Figura 3.16 Variación de la concentración óptima de CO2 en el permeado (
2 ,

P

CO sX ) en las etapas SI, SIII y 

SIV con la recuperación y concentración de CO2 (conc. de CO2 de 94 a 96 %, 3 etapas). 
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Figura 3.17 Variación de la concentración óptima de CO2 en el permeado (
2 ,

P

CO sX ) en todas las etapas con la 

recuperación y concentración de CO2 (conc. de CO2 97 y 98 %, 4 etapas). 

 

 

Figura 3.18 Variación del área total de intercambio de calor (THTA) óptima con RCO2 y XCO2 
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3.4.1 CONFIGURACIONES ÓPTIMAS VERSUS CONFIGURACIONES SUB-ÓPTIMAS  

En la sección previa se discutieron las soluciones óptimas obtenidas para los pares 

XCO2-RCO2 en el rango de 90 a 98 % en término del número de etapas de membranas, tamaños, 

condiciones de operación y costo total anual (inversión de capital y costos operativos). Los 

resultados revelan que el número óptimo de etapas depende de las especificaciones de diseño, 

particularmente del nivel de XCO2 requerido. Independientemente del valor de RCO2 deseado para 

niveles de XCO2 de 90 a 93 % una configuración de 2 etapas resultó ser la óptima; mientras que 

para el rango de concentraciones de 94 a 96 % resultan 3 etapas; y 4 etapas para concentraciones de 

97 y 98 %. Así, resulta interesante ver cómo las soluciones óptimas varían cuando el problema de 

optimización se resuelve para un número de etapas fijo diferente del óptimo, considerando las 

mismas especificaciones de diseño (especificaciones de alimentación, niveles de XCO2 y RCO2). 

Precisamente, en la siguiente sección la solución óptima de 4 etapas obtenida (representada en la 

Figura 3.21) se compara con las soluciones (sub)óptimas que se obtienen al fijar 3 y 2 etapas en la 

superestructura. Debe mencionarse que es posible obtener las soluciones sub-óptimas gracias a la 

robustez del modelo propuesto. Las soluciones sub-óptimas se obtienen asignándole valor cero al 

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

optimización. 

 
Figura 3.19 Solución óptima obtenida para 95 % de recuperación de CO2 y 92 % de concentración de CO2  

(2 etapas) 
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Figura 3.20 Solución óptima obtenida para 95 % de recuperación de CO2 y 95 % de concentración de CO2  

(3 etapas)  

 

 

Figura 3.21 Solución óptima obtenida para 95 % de recuperación de CO2 y 98 % de concentración de CO2  

(4 etapas) 
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3.4.1.1 COMPARACIÓN ENTRE LA SOLUCIÓN ÓPTIMA (4 ETAPAS) Y SOLUCIONES 

SUB-ÓPTIMAS (3 Y 2 ETAPAS) PARA 95 % DE RCO2 Y 98% XCO2 

 

La influencia del número de etapas puede analizarse en detalle al comparar los resultados 

obtenidos para la solución óptima (4 etapas, Figura 3.21) con las soluciones sub-óptimas 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 

mínimo se incrementa con la disminución del número de etapas como consecuencia del aumento 

del OPEX, el cual es dominado principalmente por TNW el cual a su vez depende fuertemente en 

la presión alta del proceso. El valor del TAC para la configuración óptima es 7.95 % más bajo que 

el de la configuración sub-óptima de 3 etapas (123.54 vs. 134.22 M$/año). Esto se debe a que el 

costo operativo es 16.35 % menor que el de la solución sub-óptima (56.55 vs. 67.61 M$/año) como 

consecuencia de un descenso significativo de 17.38 % del TNW (176.035 vs. 206.626 MW) 

debido a una menor presión de operación (0.582 vs. 0.706 MPa). En contraposición, el CAPEX 

calculado para la solución óptima es sólo 0.565 % más alto que el de la solución sub-óptima (66.99 

vs. 66.61 M$/año). Puede apreciarse que para la solución óptima se requiere un área de membrana 

mucho mayor (2082164.65 vs. 1389645.09 m
2
) pero ésta se compensa con el área 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
2
), 13.14 % 

(320.426 vs. 278.310 MW), y 10.13 % (113.800 vs. 102.272 MW) mayores en la solución 

sub-óptima que en la óptima. 
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Figura 3.22 Configuración de la solución sub-óptima obtenida para 95 % de recuperación de CO2 y 98 % de 

concentración (3 etapas). 

 
Figura 3.23 Configuración de la solución sub-óptima obtenida para 95 % de recuperación de CO2 y 98 % de 

concentración (2 etapas). 

 

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

libertad asociados al problema de optimización resuelto en cada caso. Los resultados revelan que 
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las posibilidades para distribuir eficientemente los caudales de flujo, composiciones, y presiones 

son reducidos significativamente cuando se elimina la etapa SII de la superestructura. Por ejemplo, 

por un lado encontramos que el caudal de flujo total de permeado comprimido en la configuración 

óptima (Figura 3.21) es 7.33 % más bajo que el correspondiente en la solución sub-óptima (Figura 

3.22). Esta reducción asociada a una menor presión de operación contribuye al descenso de la 

potencia total requerida por los compresores en la configuración óptima. 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 sólo 

depende de la presión de operación, la cual es menor en la configuración óptima. Estas dos 

particularidades determinan que la TNW resultante de la configuración óptima (Figura 3.21) sea 

mucho menor que el de la configuración sub-óptima con 3 etapas (Figura 3.22). 

Debe notarse que la tendencia que seguirá la solución óptima dependerá del peso relativo 

del costo de cada ítem considerado en la formulación del TAC que se minimiza; en este caso tiende 

a disminuir la presión de retenido a expensas del incremento del área total de membranas, porque 

un incremento en el costo operativo es mucho más significativo que un incremento en el costo de 

inversión. Esta relación de compromiso se vuelve evidente al comparar las condiciones operativas 

y los tamaños de la etapa SIII, donde se obtiene la corriente rica en CO2 del proceso. La etapa SIII 

en la Figura 3.21 trata una corriente con menor caudal de flujo y mayor concentración de CO2 que 

en la Figura 3.22 (3405.58 vs. 13769.37 mol/s y 84.03 vs. 61.20%, respectivamente) empleando 

mayor área de membrana (34737.13 vs. 27653.06 m
2
) pero operando a menor presión (0.582 vs. 

0.715 MPa). Además, en la etapa SIII, la mayor composición de CO2 resultante y la menor presión 

de operación 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 oposición, la etapa SI de la Figura 3.21 

trata una corriente con un caudal ligeramente mayor y con una concentración de CO2 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 área de membrana mucho menor (2708.71 vs. 1276058.30 m
2
). 

Incluso, en la etapa SI una mayor composición de CO2 resultante pero una presión de operación 

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 Comparación de configuraciones óptimas y sub-óptimas 

Variable  Configuración 

óptima 

(4 etapas, Figura 

3.21) 

 Configuración 

sub-óptima           

(3 etapas, Figura 

3.22) 

 Configuración 

sub-óptima           

(2 etapas, Figura 

3.23) 

TAC (M$/año)  123.54  134.22  136.93 

Inversión total (M$/año)  66.99  66.61  67.56 

Costo operativo total (M$/año)  56.55  67.61  69.37 

Potencia total (MW)   278.310  320.426  325.974 

Potencia recuperada en el 

expansor (MW) 

 
102.272  113.800  114.55 

Potencia total neta (MW)  176.035  206.626  211.416 

Área total de membrana (m
2
)  2082164.65  1389645.09  1415254.71 

Área total de intercambio de 

calor (m
2
) 

 
32523.82  36382.26  37001.73 

Caudal total de permeado 

comprimido  (mol/s) 

 
12828.82  13769.37  14169.51 

Presión alta de operación (MPa)  0.586  0.706  0.715 

Número 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 comparación 

similar entre la configuración óptima de 4 etapas con la configuración sub-óptima de 2 etapas, 

donde las diferencias son más evidentes que la comparación 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$/año) ya que tanto el OPEX 

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

M$/año), 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 área total de 

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

1415254.71 m
2
), pero la configuración óptima requiere un área total de transferencia de calor un 

13.76 % menor (32523.82 vs. 37001.73 m
2
). 
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3.4.2 COMPARACIÓN DE LAS SOLUCIONES OBTENIDAS CON RESULTADOS 

REPORTADOS EN LA LITERATURA   

Finalmente, se contrastan las soluciones obtenidas con el modelo de optimización con 

resultados recientemente publicados por otros autores. Primeramente, se utilizaron con propósitos 

de comparación los resultados reportados por (Zhai and Rubin, 2011), los cuales fueron obtenidos 

por medio de simulaciones en contraste con un algoritmo de optimización simultánea. 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 diseño (especificaciones de alimentación y RCO2 deseada). 

Como se muestra, para estas condiciones la solución óptima 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 Comparación de los resultados de optimización con resultados reportados (500 m
3
/s caudal de 

alimentación, 13 % concentración de CO2, 90 % de recuperación de CO2) 

  Este 

trabajo 

 
Zhai y Rubin (Zhai and Rubin, 2011)    

    

Sistema de dos etapas 

 Sistema de dos 

etapas/dos trenes 

considerando “air 

sweep” 

Número de etapas  3  2  2 

Concentración de CO2 

(%) 

 
95  95  98 

TMA (m
2
/(tnCO2/h))  3510.1  3808  3766 

TNP (kWh/tnCO2)  373.6  399  265 

TAC ($/tnCO2)  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 $/tnCO2) 

requiriendo una TNP menor (373.6 vs. 399 kWh/tnCO2) además de un TMA menor (3510.13 vs. 

3808 m
2
/(tnCO2/h)) . En cambio, al comparar con el sistema que incluye “air-sweep” el costo total 

fue 13 % mayor (40.10 vs. 32.7 $/tnCO2) requiriendo menos TMA (3510.13 vs. 3766 m
2
/(tnCO2/h)) 

pero más TNP (373.6 vs. 265 kWh/tnCO2). 

A continuación, las soluciones del modelo de optimización fueron comparadas con 

procesos de absorción química con MEA en función del concepto de potencia equivalente. Es 

decir, para una comparación apropiada, se utiliza la potencia equivalente asociada a la energía 

extraída a partir del vapor de baja presión 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., 
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2016; Mores et al., 2014; Oexmann et al., 2008; Panahi and Skogestad, 2011). Existen diversas 

maneras de computar la potencia equivalente, basándose en modelos simplificados o rigurosos, 

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

más utilizadas se listan en Tabla 3.5. 

 

Tabla 3.5 Fórmulas utilizadas para estimar la potencia equivalente de los procesos de captura de CO2 por 

absorción química con aminas. 

Fórmula  Referencia 

, 
Eq

cap net ref

W


 


  (3.53) 

 
(Mletzko et al., 

2016) Δɳ denota penalidad de eficiencia promedio entre la eficiencia neta del 

proceso con CCS y el proceso de referencia. εcap∙ɳnet,ref  es la cantidad 

específica de CO2 capturada por kW-h de energía (neta) generada.

 
 2 Eq eff Carnot COW m   

1 Cond
Carnot

Ext

T

T
    

0.7855 0.01485eff extP  
 

(3.54) 

 
(Oexmann et 

al., 2008) 

ɳeff  y ηCarnot son las eficiencias efectiva y de Carnot, resp. TCond es la 

temperatura del condensador en el ciclo de potencia de vapor de agua.  

TExt  es la temperatura del vapor extraído.
 

 Eq ext STLPW m h   (3.55) 

 
(Mores et al., 

2014) 
mext es el vapor exstraído de las turbinas de vapor. 

ΔhSTLP es el cambio de entalpía enthalpy considerando la evolución 

isentrópica y eficiencia de expansión actuales.
 

1
10

C
Eq reb

reb

T
W Q

T


 
  

 
 (3.56) 

 

 

(Panahi and 

Skogestad, 

2011) 

 

Qreb y Treb se refieren a la carga de calor y tempreratura necesarias para la 

regeneración 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 

CO2 basado en membranas es competitivo con los procesos de absorción química con aminas para 

las propiedades de membranas consideradas en este trabajo. 
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Tabla 3.6 Comparación del requerimiento de potencia entre sistemas de captura de CO2 basados en 

membranas y por absorción química con aminas (90 % de recuperación de CO2) 

 
                    Potencia eléctrica equivalente 

 

 Mletzko y 

otros con 

Ec.(3.53) 

Oexmann y 

otros con 

Ec.(3.54) 

Mores y 

otros con 

Ec.(3.55) 

Mores y 

otros con 

Ec.(3.56) 

 Este trabajo 

Tipo de planta 
 

NGCC 
Comb. de 

carbón 
NGCC NGCC 

 Comb. de 

carbón 

Tipo de amina  
 

K2CO3/PZ MEA MEA  - - 

Presión final (Bar)  110  110  140  140   110 150  

Potencia (GJ/tnCO2)  1.37 1.04 – 1.3 1.54 1.38  1.36 1.38 

 

3.5 CASO DE ESTUDIO: COMPARACIÓN DE LA PERFORMANCE ENTRE LOS PROCESOS 

RPSA Y MEMBRANAS PARA LA CAPTURA DE CO2 DE LOS GASES EFLUENTES DE 

UNA PLANTA DE POTENCIA DE 100 MWG. 

Con el fin de comparar el desempeño de los sistemas de membranas para la captura de CO2 

a partir de gases efluentes se aplicó esta tecnología al caso del tratamiento de los gases efluentes de 

una planta de combustión de 100 MWg como se hizo en el capítulo anterior con el proceso RPSA. 

La configuración óptima así como las condiciones de operación resultantes se presentan en 

la Figura 3.25. 

La principal diferencia de este proceso con el de captura por RPSA radica en la 

concentración y recuperación logradas. La concentración alcanzada por el primero (RPSA) en la 

corriente rica en CO2 es del 49.10 % y la recuperación global del 60.64 %, todo esto utilizando una 

potencia específica de 9.97 GJ/tnCO2, mientras que la solución presentada por el sistema de 

membranas alcanza una concentración del 95.00 % y una recuperación del 90.00 % empleando 

potencia específica mucho menor igual a 0.93 GJ/tnCO2 sin tener en cuenta la potencia necesaria 

para comprimir el CO2 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 
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rica en CO2, la potencia específica aumenta a 1.27 GJ/tnCO2 siendo aún muy inferior al valor 

requerido por el RPSA para realizar una separación mucho más pobre. 

 

Figura 3.25 Configuración óptima de membranas para el tratamiento de gases efluentes de una planta de 

100 MWg. 

 

Al comparar ambas tecnologías para un mismo caso de estudio queda en evidencia la 

superioridad del sistema de membranas para la separación de CO2 ya que no solo consume menos 

potencia por cada tonelada de CO2 sino que la separación es mucho más eficiente en términos de 

recuperación y concentración de la corriente final lograda. 

En base a esto, se decide combinar únicamente el proceso de membranas con el de 

absorción química con aminas con el objetivo de investigar procesos híbridos para la captura de 

CO2. 

3.6 CONCLUSIONES 

En este capítulo se analizó la optimización de una red de membranas múltiple-etapas para 

la captura de CO2 a partir de una planta de potencia de carbón. La aplicación de programación 

matemática y optimización basada en el uso de superestructuras ha sido satisfactoria para el diseño 

de sistemas de membranas múltiple-etapas para la captura de CO2, con el objetivo de determinar 
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sistemáticamente el número óptimo de etapas de membranas con sus correspondientes áreas, 

requerimientos de potencia, ubicación de corrientes de reciclo y condiciones de operación que 

satisfagan los pares deseados de recuperación y concentración de CO2 en el rango de 90 a 98 % 

con un mínimo costo total anual. Se modeló una superestructura que incluye varias 

configuraciones alternativas candidatas según un modelo de programación no lineal (NLP); el cual 

se utilizó para investigar como los rangos de valores de las especificaciones y restricciones a la 

función objetivo afectan el número óptimo de etapas, áreas de membranas, condiciones de 

operación y costo total. 

Desde el punto de vista del modelado matemático, resulta interesante mencionar que el 

modelo NLP propuesto ha resultado ser lo suficientemente robusto para seleccionar el número 

óptimo de etapas (decisiones discretas), y resolver todas las optimizaciones propuestas sin la 

necesidad de incluir variables binarias; las que llevarían a una formulación MINLP del modelo. 

Para el caudal de gases efluentes de una planta de potencia de aproximadamente 588 MWg 

los resultados indicaron que el número óptimo de etapas depende fuertemente en la concentración 

de CO2 deseada. Para concentraciones de CO2 en el rango de 90 a 93 %, la configuración óptima 

involucra dos etapas y una corriente de reciclo, de 94 a 96 % la configuración óptima se compone 

por tres etapas y dos corrientes de reciclo, y finalmente para el rango de 97 a 98 %, la 

configuración óptima incluye las cuatro etapas propuestas en la superestructura manteniendo las 

dos corrientes de reciclo. 

Los resultados de optimización fueron cotejados con casos de referencia de sistemas 

múltiple-etapas reportados por otros autores. Para las mismas especificaciones de diseño, el costo 

total obtenido a partir del modelo propuesto resultó ser menor que el caso de referencia en 

alrededor de 12 % (40.1 vs. 45.6 $/tnCO2). Se presentó una comparación detallada entre las 

configuraciones óptimas y sub-óptimas. Además se concluyó que para las características de 

membrana consideradas en este estudio, las configuraciones múltiple-etapas de membranas son 

competitivas con el sistema de absorción química con aminas para la captura de CO2 para la misma 

recuperación y concentración de CO2. Esta conclusión se soporta en la comparación de la potencia 

equivalente del vapor usado para la regeneración del absorbente en el proceso de captura de CO2 

con absorción química versus la potencia eléctrica requerida por la configuración basada en 

membranas obtenida. 

Conjuntamente se analizó la aplicación de la superestructura de membranas al caso de 

estudio de una planta de 100 MWg, así como se hizo en el capítulo 2 con el sistema RPSA. Este 

caso de estudio se utiliza para analizar el desempeño de los distintos procesos estudiados en la 
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presente tesis y poder compararlos entre sí. Se adoptó como base de comparación la potencia 

específica requerida por cada proceso, así como la recuperación y concentración de CO2 logradas. 

La comparación de resultados indicó que el sistema RPSA no alcanza obtener altas recuperaciones 

y niveles de concentración en forma simultánea comparado con los valores obtenidos por el 

sistema de membranas, y además requiere de una potencia específica mucho mayor para tratar un 

mismo caudal de gas.  

En función de los resultados expuestos se puede concluir que los sistemas de membrana 

resultan más eficaces que el sistema de RPSA para la separación de CO2 a partir de gases efluentes 

de plantas de combustión de carbón, es por esto que en el siguiente capítulo donde se aborda el 

estudio de sistemas híbridos de captura se opta por acoplar los sistemas de membrana al sistema 

tradicional de absorción química con aminas, el cual es el proceso preferido en la actualidad. 
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NOMENCLATURA 

 

CAPEX Costos de inversión de capital, (M$ año
-1

)  

EC  Costo de la electricidad, (M$ año
-1

)  

F  Caudal molar, (mol s
-1

) 

FOM  Costos de operación y mantenimiento fijos, (M$ año
-1

) 

HTA  Área de transferencia de calor, (m
2
) 

I  Inversión, (M$) 

J  Número de puntos de discretización, (adimensional) 

k  Coeficiente de costo   

LMTD  Diferencia de temperatura media logarítmica, (K) 

MA  Área de membrana, (m
2
) 

OPEX  Costos de operación, (M$ año
-1

) 

P  Presión, (MPa) 

R  Constante universal de los gases = 8.3145 (J mol
-1

 K
-1

) 

R  Recuperación, (%) 

T  Temperatura, (K) 

TAC  Costo total anual, (M$ año
-1

) 

THTA  Área total de transferencia de calor, (m
2
) 

TMA  Área total de membrana, (m
2
) 

TNW  Potencia total neta, (MW) 

TW  Potencia total, (MW) 

U  Coeficiente de transferencia de calor global, (W m
-2

 K
-1

) 

VOM  Costo variable de operación y mantenimiento, (M$ año
-1

) 

W  Potencia, (MW) 
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X  Concentración, (%) 

x  Composición, (%) 

 

Símbolos griegos  

   Permeancia, (mol m
-2

 s
-1

 MPa
-1

) 

η   Eficiencia, (%) 

γ   Coeficiente adiabático de compresión/expansión, (adimensional) 

ΔT  Diferencia de temperatura, (K) 

 

Superíndices 

CW  Referido al agua de enfriamiento 

F  Referido a la alimentación  

g  Gas   

H  Alto/a 

in  Referido a la entrada 

out  Referido a la salida 

L  Bajo 

Nr  No recirculado 

P  Referido al permeado  

R  Referido al retenido  

r  Recirculado 

 

Subíndices   

C  Referido al compresor  

CO2 Comp Referido a la compresión de CO2  
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CO2 C  Referido al compresor de CO2   

CO2 P  Referido a la bomba de CO2  

E  Referido al expansor 

Elec  Referido a la electricidad 

HE  Referido al intercambiador de calor 

i  Componentes (CO2, N2) 

j  Puntos de discretización (1,..,21) 

M  Referido a la membrana  

MF  Referido al marco de membrana 

PROC  Referido al proceso 

S  Etapa (SI,..,SIV) 

TOT  Total 
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4 NO BORRAR 

Capítulo  4  

O p t i m i z a c i ó n  d e  S i s t e m a s  H í b r i d o s  p a r a  l a  

C a p t u r a  d e  C O 2 :  P r o c e s o s  B a s a d o s  e n  

M e m b r a n a s  y  A b s o r c i ó n  Q u í m i c a  U t i l i z a n d o  

A m i n a s   

4.1 INTRODUCCIÓN 

En la actualidad, existen varios sistemas híbridos que se encuentran operando alrededor del 

mundo para la separación de distintas mezclas y diferentes estados de agregación.  

Respecto a mezclas compuestas por gases, los procesos híbridos que combinan tecnologías 

de membranas y absorción química con aminas son ampliamente utilizados para la recuperación 

de aceite (EOR, enriched oil recovery), para endulzamiento de gas natural -separación de 

componentes tales como hidrocarburos, CO2, SO2 del CH4 - (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 económica de los procesos híbridos, combinando 

por ejemplo la permeabilidad de las membranas y las tecnologías de aminas para la remoción de 

gases ácidos (por ej.: CO2 y H2S) a partir de gas natural crudo.  

Kundu et al. (Kundu et al., 2014) observaron que un elevado contenido de CO2 en las 

corrientes de proceso es un muy buen indicador para poder aplicar procesos basados en 

membranas y/o procesos híbridos que combinen membranas y absorción química utilizando 
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aminas. McKee (McKee et al., 1991) analizaron la remoción de CO2, concluyen que para tratar un 

caudal moderado (75MMSCF) y sin la presencia de H2S, los sistemas híbridos compuestos por 

sistema de membrana y por aminas pueden ser sumamente atractivos desde el punto de vista 

económico respecto a los procesos operando por separado, para concentraciones menores que las 

encontradas en aplicaciones de EOR en que el contenido de CO2 es extremadamente alto, mayor al 

70 % molar del gas a tratar (Echt, 2002). 

Bhide (Bhide et al., 1998) condujeron un estudio de evaluación económica y del diseño de 

procesos híbridos para el endulzamiento de gas natural crudo. El sistema híbrido consistió de dos 

etapas de membranas dispuestas en serie, para remover la mayor cantidad de los gases ácidos (CO2 

y H2S) para alcanzar finalmente con el sistema de absorción química utilizando una solución de 

dietanolamina la concentración final requerida por las especificaciones de transporte por tuberías. 

Los autores estudiaron el efecto que producen las condiciones de la alimentación (composición, 

temperatura y caudal), el costo asociado al reemplazo de membranas, entre otros, sobre el costo 

total de remoción de los gases ácidos CO2 y H2S.  

Echt (Echt, 2002), a partir de la realización de un análisis tecno-económico, reportó 

beneficios substanciales en cuanto al costo de sistemas híbridos para el procesamiento de grandes 

volúmenes de gas natural. Concluyó que la aplicación de sistemas híbridos, una unidad de 

membrana seguida de una unidad de absorción química, se ve muy favorecida para el tratamiento 

de gases con elevada presión y altas concentraciones de CO2. En su estudio utilizó carbonato de 

potasio caliente y aminas como solventes. 

A través de un estudio basado en simulaciones poniendo especial atención en el 

requerimiento energético, Favre (Favre, 2011) analizó las potencialidades de un proceso híbrido 

combinando oxi-combustión y separación con membranas para captura de CO2 post-combustión a 

partir de gases efluentes de una planta de potencia de gas natural. La producción criogénica de 

oxígeno se utilizó para la parte aguas arriba. Se reportó que, dentro de ciertas condiciones de 

operación y limitaciones, el proceso híbrido puede llevar a una disminución del 35 % del 

requerimiento energético comparando con oxi-combustión. 
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Chowdhury (Chowdhury, 2012) estudió la separación de gases por membranas, absorción 

química y procesos híbridos para la captura de CO2, realizó un análisis basado en la simulación, 

diseño y optimización utilizando el software AspenPlus. Analizó vía simulación quince 

configuraciones de una y múltiples etapas de membranas con y sin corrientes de reciclo y barrido 

con permeado para la captura del CO2 de los gases efluentes de una planta de combustión de 

carbón de 500 MW. Comparó el área de membrana y requerimiento de potencia de todas las 

configuraciones, sólo dos configuraciones con tres etapas de membranas fueron capaces de lograr 

las especificaciones de diseño: 85% de recuperación de CO2 y 98% de concentración del CO2, 

utilizando la membrana Polaris
TM

 con una selectividad de 50 (CO2/N2) y una permeancia de 1000 

GPU. Obtuvo que la mínima energía neta consumida encontrada para la captura y compresión 

final representaba un 40% de la salida de la planta de generación. También, analizó las 

potencialidades del proceso híbrido combinando membranas y el sistema convencional de 

absorción/regeneración utilizando MEA en dos arreglos uno de "dos en paralelo" y "dos en serie" 

para la captura de CO2 post combustión. Concluyó que el proceso híbrido no presentaba una buena 

opción para la captura de CO2 post combustión en términos de requerimiento energético total para 

la captura y compresión. Al comparar el proceso híbrido con el de membrana y absorción con 

MEA por separado encontró que el proceso de separación por membranas utilizaba la menor 

cantidad de energía 181.7 MWe (entre un 15-35 % menor que el obtenido por absorción química 

con MEA), mientras que el mínimo consumo de las configuraciones híbridas se obtiene operando 

en paralelo y es de 190.1 MWe, en el caso de la absorción con MEA el consumo mínimo es de 

215.1 MWe. Los autores no presentaron ninguna comparación basada en costo.  

Belaissaoui (Belaissaoui et al., 2012) realizaron un análisis paramétrico sistemático del 

requerimiento energético de un sistema de membranas compuesto por un sólo módulo de 

separación aplicando el método de resolución DASSL (differential/algebraic system solver). 

Estudiaron paramétrica y sistemáticamente el lugar y rol más efectivo de una unidad de membrana 

en el marco de la captura de CO2 post-combustión. Utilizan la estrategia de compresión de la 

alimentación con recuperación de energía con un turbo expansor (utilizando una eficiencia del 90 

% tanto para el compresor como el expansor) esto favorece en la utilización de menor área de 
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membrana, con prácticamente un mismo requerimiento energético que al realizar vacío en el 

permeado. Concluyeron que en la mayoría de los casos un ratio de recuperación R = 0.8 en vez de 

0.9 puede disminuir significativamente el requerimiento energético del proceso. Cuando se tratan 

gases efluentes con CO2 diluído (xin < 0.1) el sistema de una membrana propuesto no es capaz de 

alcanzar los ratios de concentración y recuperación de CO2 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 

aplicación de sistemas de membranas multi-etapas, pueden considerarse diferentes estrategias de 

compresión (compresión de la alimentación y/o bombas de vacío), numerosas configuraciones, 

performances de membranas y costos con diferentes restricciones económicas. Para el tratamiento 

de gases efluentes con una fracción molar de CO2 en el rango de 0.15 se requiere una membrana 

con una alta selectividad (>100) para lograr los ratios de concentración y recuperación de CO2 

estipulados, pero estos procesos resultan muy intensivos desde el punto de vista energético y no 

pueden competir con el proceso de absorción química con MEA. Sin embargo, al relajar la 

restricción de concentración en el permeado encontraron que el requerimiento energético 

disminuía significativamente, sugiriendo que el proceso de membrana puede representar un papel 

beneficioso como tecnología de “pre-concentración”. Para gases efluentes más concentrados en 

CO2 (xin > 0.2), con una sola etapa de membrana es suficiente para alcanzar el objetivo de ratio 

concentración y recuperación de CO2 estipulado con un requerimiento energético menor que el 

sistema de absorción química con MEA estándar. Para corrientes gaseosas concentradas en CO2 

(xin > 0.5) el requerimiento energético para alcanzar los ratios de concentración y recuperación de 

CO2 estipulados (R = 0.9 e y = 0.9) es muy bajo. Entonces, el desempeño de configuraciones 

híbridas que utilizan procesos de captura que alcanzan una concentración de CO2 moderada (en el 

rango de 0.5 de fracción molar) con un bajo requerimiento energético pueden beneficiarse con un 

“pulido” final utilizando una unidad de membrana. Concluyen el análisis del requerimiento 

energético, señalando la necesidad de realizar un análisis tecno-económico para la determinación 

de los parámetros y configuración que alcance un mínimo costo, considerando tanto el CAPEX y 

el OPEX del proceso. 
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Kundu (Kundu et al., 2014) realizaron un análisis técnico de la captura post-combustión de 

CO2 a partir de los gases efluentes con tecnologías competitivas como ser membranas, absorción 

química con aminas y su proceso híbrido. Estudiaron, de manera independiente, diferentes 

configuraciones en cascada de membranas de fibra hueca y el proceso de absorción química con 

MEA y DEA (monoetanolamina y dietanolamina) como solventes, para un mismo objetivo de 

recuperación del 85 % y concentración del 98 %, tanto por el valor del CO2 como producto (por 

ej.: en el mejoramiento de recuperación de aceite/carbón) y por razones medioambientales 

(reducción del efecto invernadero). Un sistema híbrido de membranas-absorción se estudió 

además para las especificaciones de diseño. Encontraron que la demanda energética del sistema 

híbrido es intermedia entre la de los procesos que lo componen, y que la penalidad energética del 

proceso híbrido decrecía a medida que aumentaba la cantidad de CO2 removida por el sistema de 

membranas. 

Roussanaly (Roussanaly et al., 2016), se enfocaron en la identificación de las propiedades 

de membrana necesarias para alcanzar una captura de CO2 post-combustión a partir de una planta 

de combustión de carbón que resulte competitiva desde el punto de vista de costos utilizando un 

proceso de separación basado en membranas. Para poder identificar esas propiedades 

construyeron una versión numérica del enfoque de la región accesible propuesta por Lindqvist et 

al., incluyéndolo como parte de la herramienta iCC desarrollada por SINTEF Energy Research y 

lo utilizaron para identificar y evaluar el desempeño técnico y económico de un proceso de 

membranas óptimo 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
3
(STP)/(m

2 
h bar) con una alta selectividad, o alternativamente una selectividad superior a 65 con 

altas permeancias. Al analizar procesos de membranas más avanzados redujeron estos límites a 

permeancias de 1 m
3
(STP)/(m

2
 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
3
(STP)/(m

2
 h bar). Además 

analizaron cinco casos adicionales para cuantificar como los costos adicionales asociados a 

proyectos de muestra y mayores costos del módulo 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 láminas delgadas de membranas para evitar disminuir el rango de 

variación de las propiedades, ya que en las membranas gobernadas por el mecanismo de difusión 

pueden resultar interesantes en término de performance de costos, especialmente en los casos que 

consideran elevados costos de módulo 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 económico si se promueve un mejoramiento de sus 

propiedades, y una vez que la captura de CO2 basada en membranas resulte madura y demostrada, 

se requerirá asistencia financiera para demostrar y ayudar a madurar la tecnología. 

A partir de la revisión bibliográfica realizada es posible concluir que existen muy pocos 

trabajos en los que se ha estudiado la aplicación de sistemas híbridos para la captura de CO2 

generados en plantas de generación de electricidad. Los estudios encontrados y descriptos arriba se 

limitan al análisis de casos por medio de simulación en vez de optimización y utilizan modelos 

simplificados en lugar de modelos detallados y sobre todo suponen una configuración determinada 

sin disponer de una metodología sistemática para el hallazgo de configuraciones de procesos 

híbridos. En todos los trabajos revisados los autores concluyen que los resultados encontrados son 

alentadores y que es necesario continuar estudiando en forma más profunda las ventajas y 

desventajas que pueden presentar desde el punto de vista tecno-económico los sistemas híbridos 

conformados por membranas y absorción para la separación de CO2 a partir de gases efluentes.  

A diferencia de los trabajos citados arriba, este capítulo propone abordar la optimización 

en forma simultánea de sistemas híbridos constituidos por membrana y absorción mediante el uso 

de modelos matemáticos suficientemente detallados. En este sentido, se propone avanzar desde el 

punto de vista del modelado matemático con el objetivo de disponer de una herramienta 

computacional que permita determinar sistemáticamente las configuraciones óptimas, tamaños de 
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las unidades de proceso y condiciones de operación, en función de las condiciones de la corriente 

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

 

4.2 CAPTURA DE CO2 MEDIANTE SISTEMAS HÍBRIDOS CONSTITUIDOS POR 

PROCESOS BASADOS EN MEMBRANAS Y ABSORCIÓN QUÍMICA CON AMINAS. 

 

Una de las primeras tareas realizadas consistió en evaluar por separado cada una de las 

tecnologías que formarán parte de la configuración del proceso híbrido utilizando como base el 

caso de estudio definido por los parámetros listados en la Tabla 4.1 (extracto de Tabla 3.2 del 3
er

 

Capítulo de la presente tesis) correspondiente al tratamiento de gases efluentes de una planta de 

potencia de carbón de aproximadamente 588 MWg, presentados por (Zhai and Rubin, 2011).  

 

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

Parámetro, símbolo (unidad) Valor 

Caudal de flujo del gas efluente de alimentación, F
F 

(mole s
-1

) 22321.43 

Concentración de CO2 del gas efluente, 
2

F

COx (%) 13.00 

Temperatura, T
L
 (K) 313.00 

Número de etapas del compresor de CO2, Ns 5 

Presiones final del compresor de CO2, Pcut-off (MPa)  7.38 

Presion final del CO2, (MPa) 13.79 

 

 

Para estudiar las ventajas y desventajas del sistema híbrido propuesto, se varió de manera 

sistemática la fracción molar de CO2 en la alimentación desde 4 al 25 %, rango que abarca el valor 

mínimo correspondiente a la composición de CO2 en los gases efluentes de una planta de potencia 

NGCC, atravesando valores de alrededor del 15 %, correspondientes a plantas de combustión de 

carbón, llegando hasta valores de 25 % característicos 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 CO2 post combustión. La configuración del sistema híbrido 

representada en la Figura 4.1 se obtiene acoplando en serie la superestructura de membranas 
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propuesta en el Capítulo 3 con el sistema de absorción química utilizando aminas propuesto en la 

Tesis Doctoral de (Mores, 2013). Como se describirá más adelante, el modelo matemático 

utilizado para el proceso de absorción química 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 número de trenes de captura como una decisión discreta 

adicional.  

Como se puede apreciar en la Figura 4.1 en el sistema híbrido la corriente F
E 

que abandona 

el expansor en el sistema de membranas es la que ingresará al sistema de absorción química. La 

corriente enriquecida en CO2 que sale del sistema de membranas (F
P
) se unirá al final a las 

corrientes enriquecidas (G
out

) provenientes de la(s) columna(s) regeneradora(s) de los trenes del 

sistema de absorción química, obteniendo así una corriente enriquecida en CO2 para su posterior 

compresión (7.38 MPa) y bombeo hasta la presión de transporte (13.79 MPa). 

El objetivo principal que se propone es obtener la configuración y condiciones de 

operación óptimas que minimicen el costo total anual (TAC) cumpliendo con los requerimientos 

de niveles de recuperación y concentración considerados como parámetros del modelo. 
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Figura 4.1 Configuración del sistema híbrido Membrana-Absorción química estudiado. 
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4.2.1 CAPTURA DE CO2 POST COMBUSTIÓN CON SISTEMAS DE MEMBRANAS 

Los sistemas de membranas para la captura de CO2 post-combustión han sido estudiados 

en detalle en el Capítulo 3 de la presente Tesis. La superestructura de membranas propuesta en 

dicho capítulo se acoplará con el sistema de absorción química con monoetanolamina (MEA) para 

el estudio de los sistemas híbridos, resolviendo simultáneamente la configuración de membranas 

óptima que se acoplará al sistema de absorción química, así como los caudales y condiciones de 

operación de todas las corrientes involucradas el sistema y consecuentemente los tamaños de 

equipos y potencias necesarias para realizar la separación propuesta. 

4.2.2 CAPTURA DE CO2 POST COMBUSTIÓN CON EL PROCESO DE ABSORCIÓN 

QUÍMICA CON AMINAS 

4.2.2.1 DESCRIPCIÓN DEL PROCESO 

La captura de CO2 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 

típico de esta tecnología y en la Tabla 4.2 se detallan los parámetros y datos de entrada del proceso.  

 

 

Figura 4.2 Esquema típico del proceso de absorción química con aminas para la separación de CO2 a partir 

de gases efluentes de una planta de potencia
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El proceso de absorción química con aminas está constituido por tres etapas 

fundamentales: la absorción, la regeneración del solvente y la compresión. La torre de absorción 

[ABS] y la de regeneración del solvente [REG], son los equipos principales. En general se utilizan 

torres empacadas para aumentar el área de contacto entre fases y dada la caída de presión 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 líquida que 

alimenta la columna regeneradora [REG]. 

La corriente de gases exhaustos alimenta a la columna de absorción [ABS] por el fondo, 

mientras que la solución de amina pobre ingresa por el tope de la misma. El CO2 contenido en la 

corriente gaseosa es absorbido químicamente por el solvente. Durante la absorción, el CO2 

reacciona rápidamente para formar sales estables (carbamatos). La amina rica en CO2 se extrae por 

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

 

Tabla 4.2 Parámetros y datos de entrada del proceso de absorción química con aminas (Mores et al., 2012)  

Intercambiadores de calor 

Coeficientes de transferencia global de energía [KW/m
2
 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 reposición de MEA [días]  1 

Capacidad del tanque de reposición de H2O [días]  30 

Unidades de absorción y regeneración 

Especificaciones de empaque 

Factor de empaque seco [m
2
/m

3
]  121.4 

Tipo de empaque  Ceramic Intalox Saddles 

Área específica [m
2
/m

3
] 118 

Tamaño nominal de empaque [m]  0.05 

Tensión superficial crítica [N/m]  0.061 

Fracción hueca 0.79 

Corriente de reposición de MEA 

MEA [fracción en masa]  0.3 

Temperatura [K]  298.15 

Corriente de reposición de H2O 

Temperatura [K]  298.15 
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La etapa de recuperación de la amina (y separación del CO2), además de la columna de 

regeneración [REG], el rehervidor [REB] y el condensador [CND], incluye los intercambiadores 

de calor [AAE] y [AWE], necesarios para lograr la integración energética de la corriente fría 

(amina rica) con la corriente caliente (amina pobre) y un enfriamiento adicional de esta última. 

Específicamente, la corriente de amina rica que se extrae del fondo de la columna de absorción 

[ABS], se calienta en el intercambiador amina-amina [AAE] para alimentar la columna 

regeneradora [REG] en donde, mediante la aplicación de energía térmica en el rehervidor [REB], 

el CO2 es transferido nuevamente a la corriente gaseosa, compuesta principalmente por agua y 

CO2. El vapor de H2O que sale por el tope se condensa [CND] y se recircula a la columna 

regeneradora, mientras que la solución de amina pobre que sale del rehervidor se enfría 

[AAE;AWE] para alimentar a la absorbedora en condiciones tales que se favorezca la eficiencia de 

absorción. 

El aporte energético en el rehervidor [REB] es fuertemente influenciado por las 

condiciones operativas, el tipo de amina y su concentración. Por ejemplo, mayores presiones en el 

rehervidor disminuyen el aporte térmico necesario para la regeneración del solvente, mientras que 

se incrementa su velocidad de degradación. Por otro lado, la energía requerida se incrementa a 

medida que aumenta la recuperación deseada debido al necesario incremento de flujo de solvente. 

Además, cuanto más elevada sea la carga de CO2 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 recuperación definida en este equipo). 

Finalmente, la corriente concentrada de CO2 que sale del condensador [CND], se somete a 

sucesivas etapas de compresión e inter-enfriamiento con el fin de llevarla hasta alrededor de 14 

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

4.3 DESARROLLO DEL MODELO MATEMÁTICO 

El modelo matemático correspondiente a la superestructura del proceso de separación por 

membranas de la Figura 3.2 (balances de materia, energía y ecuaciones de diseño, listadas en las 

ecuaciones 3.1 hasta 3.31) es exactamente el mismo que se presentó en el Capítulo 3 y es por este 
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hecho que no se lo presenta en esta sección. Por su parte, como se mencionó anteriormente, el 

modelo matemático correspondiente al proceso de absorción 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 número de trenes de absorción-desorción sea una 

variable de optimización adicional, en lugar de ser un parámetro 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 número de trenes como una decisión discreta.  

El modelo completo del proceso de captura de CO2, esto es, los modelos de las columnas 

de absorción y regeneración de la amina, condensador, rehervidor, intercambiadores de calor y 

compresores son presentados en el Apéndice A. A continuación, se presentan las ecuaciones 

consideradas para el acople de ambos sistemas, que básicamente corresponden a los mezcladores y 

divisores de flujos que conectan las corrientes que atraviesan los dos sistemas. También se 

presenta en esta sección el modelo de costo detallado junto con las hipótesis consideradas 

correspondiente al sistema completo, que además de incluir los sistemas de membranas y 

absorción química con aminas, incluye la compresión final de la corriente “rica” en CO2. 

4.3.1 ECUACIONES DE ACOPLAMIENTO ENTRE AMBOS PROCESOS 

En la Figura 4.3 se muestra un diagrama de flujo simplificado del sistema híbrido donde se 

representan simplificadamente las fronteras de cada proceso constituyente del híbrido con sus 

respectivos flujos de entrada y salida. 

 

Figura 4.3 Fronteras de los diferentes sistemas que componen al proceso híbrido 
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De acuerdo a la Figura 4.3 el balance de materia correspondiente al divisor de la 

alimentación (D
F
) se expresa: 

0 1F F FF F F              (4.1) 

Dónde F
F0

, F
F
 y F

F1
 son los flujos molares de alimentación fresca, alimentación del 

sistema híbrido, y del sistema de absorción química respectivamente.  

El flujo proveniente del expansor F
E
 y la porción de alimentación fresca F

F1
 se mezclan 

para alimentar al sistema de aminas F
A0

.  

1 0E F AF F F              (4.2) 

1 1 0 0E E F F A A

i i iF x F x F x               (4.3) 

0 0AF NTP G              (4.4) 

La variable entera de optimización NTP, representa el número de trenes necesarios para 

realizar la separación. El flujo G
0
 que alimentará a cada tren se obtiene del balance en el divisor 

D
F
, considerando que todos los trenes son idénticos (diseño y operación). 

El permeado F
P
, o corriente rica en CO2 proveniente del proceso de separación de 

membranas se suma a la corriente rica en CO2 proveniente de cada uno de los trenes del proceso de 

absorción química, previo a la entrada al compresor final. Los balances de materia globales y por 

componentes en el sumador Mx
out

 se expresan de la siguiente manera: 

P out outF NTP G F      (4.5) 

,

P P out out out out

i i G iF x NTP G x F x         (4.6) 

Donde G
out

 es el flujo en [mol/s] proveniente de cada tren de captura, siendo ,

out

i Gx  la 

fracción molar del componente i en esa corriente, F
out

 es la corriente rica en CO2 que alimenta al 

compresor final y 
out

ix  es su fracción molar. 

Como el contenido calorífico 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 energía de las corrientes en el sumador. 

P P out out out out

absF H NTP G H F H         (4.7) 
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siendo 
PH , 

out

absH  y 
outH  las entalpías de las corrientes de permeado de la 2

da
 etapa de 

membranas, de la corriente rica en CO2 proveniente del proceso de absorción y la entalpía de la 

mezcla de salida, respectivamente, todas ellas expresadas en [J/mol] .   

Finalmente, las ecuaciones (4.8) a (4.10) describen la recuperación de CO2 en el sistema de 

membranas (Ec. (4.8)), en el sistema de absorción química (Ec.(4.9)) y en el sistema híbrido en su 

conjunto (Ec.(4.10)) :  

2

2

2

,R

P P

CO

CO m F F

CO

F x

F x
    (4.8) 

2

2

2

,

0 0
R

out out

CO G

CO a A A

CO

NTP G x

F x


    (4.9) 

2

2

2

,

0 0
R

out out

CO F

CO hib F F

CO

F x

F x
    (4.10) 

4.3.2 MODELO DE COSTO. 

Para poder realizar un análisis económico comparativo del sistema híbrido y de las 

tecnologías 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 artículos y cómo conllevan 

generalmente a subestimar el costo total del sistema y en consecuencia a realizar comparaciones y 

obtener conclusiones erróneas.  

Es por esto que a continuación se presenta una descripción detallada de los costos 

considerados para el cálculo de los costos de inversión de capital y gastos operativos.  

 

Consideraciones generales: 

 Las fronteras del sistema están definidas por tecnología mediante el subíndice “k”, 

de modo que se agrupan los costos de capital de inversión y costos de operación y 

mantenimiento para cada uno de los sistemas que constituyen el proceso híbrido. 



144 

 

 

 Se supone que la temperatura del agua de enfriamiento es de 298.15 K y presenta 

un salto térmico mínimo de 25 K.  

 Al considerar la presión final de transporte, muchos autores sugieren que la 

corriente concentrada en CO2 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 presión final de transporte de CO2  

que varía de 11 a 20 MPa (Amrollahi et al., 2011; Bernier et al., 2010; Eslick and 

Miller, 2011; Lee et al., 2013; Sipöcz and Tobiesen, 2012; Ystad et al., 2012). Los 

parámetros mencionados pueden tener una influencia significativa no solo en el 

costo específico sino que a su vez en la eficiencia global del proceso. Por ejemplo, 

están fuertemente relacionadas con el costo de compra de los compresores y 

bombas de CO2 y con el consumo de energía eléctrica de estos aparatos mecánicos. 

En particular, la presión del producto depende estrictamente de los requerimientos 

de disposición final (transporte por tuberías y almacenamiento)(Arias et al., 2016). 

En este capítulo se seleccionan 7.38 y 13.79 MPa como valores fijos de presión 

para la compresión y bombeo, respectivamente. 

 

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

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

proporcionar un modelo más riguroso y que sirva como base de comparación con el sistema de 

absorción química con aminas. Precisamente se introdujeron dos aspectos, los cuales se describen 

a continuación: 

 Se incluyen los costos de reemplazo de membranas, el costo del agua de 

enfriamiento así como también el costo de la mano de obra operativa.  

 Se realiza un costeo detallado del sistema de compresión final (se analiza como un 

proceso separado), incluyendo costos de etapas de inter-enfriamiento, costo de 

inversión de compresores y bomba, costo de energía eléctrica, agua de enfriamiento 

y mano de obra. 
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Las Ecuaciones (4.11) a (4.19) conforman el conjunto de restricciones empleadas para la 

determinación del costo total anual del proceso.  

 

El TAC  o costo total específico [M$$/tnCO2] de todo el sistema híbrido se obtiene a partir 

de la ecuación (4.11). 

2

           donde = ,  ,  

c

k

k a

CO

TAC

TAC k a m c
m OH





    (4.11) 

Donde TACk es el costo total anual de cada tecnología, representando el subíndice k: 

a=Absorción química, m= Membranas, c= Compresión final. Siendo OH el horizonte operativo 

[hr/año] y mCO2 la masa de CO2 capturada [tn/hr].  

k k kTAC CAPEX CRF OPEX      (4.12)   

El capital de inversión se obtiene como la relación entre el capital total de inversión 

CAPEXk [M$] y el factor de recupero de capital (CRF). El factor de recupero de capital CRF 

[año
-1

] se obtiene para un horizonte (n) de 25 años con un interés (int) del 8% como se indica en la 

Ec.(4.13). OPEXk es el costo operativo anual por tecnología [M$/año]. 

( 1) 1

( 1)

n

n

int
CRF

int int

 


 
   (4.13) 

El capital de inversión (CAPEXk) depende de los costos directos de fabricación (DC), los 

costos indirectos de fabricación (IC) y el capital de inversión fijo (FCI). Cada uno de los términos 

de la Ecuación (4.14) se estima como un porcentaje del costo de adquisición de equipos (PCk), 

pudiendo reformularse de la siguiente manera:  

k k k kCAPEX DC IC FCI      (4.14) 

3 3 ,k k k eq

eq

CAPEX PC I        (4.15) 

El coeficiente δ3 incluye los costos de instrumentación y control, tuberías, instalaciones 

(equipos, tendido eléctrico, servicios), adquisición y mejora del terreno, ingeniería y construcción, 

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 estimación del capital de inversión total (CAPEXk) del sistema híbrido de 

captura de CO2 

Item Fracción de PCk 

Costos directos de fabricación (DCk = δ1 x PCk)  2.688 

1 Adquisición de equipos (PCk) 1.000 

2 Instalación de equipos 0.528 

3 Instrumentación y control 0.200 

4 Tuberías 0.400 

5 Instalación eléctrica 0.110 

6 Construcción 0.100 

7 Mejoramiento de terreno 0.100 

8 Instalación de servicios 0.200 

9 Terreno 0.050 

Costos indirectos (ICk = δ2 x DCk) 0.375 

10 Ingeniería 0.100 

11 Gastos de construcción 0.100 

12 Tarifa del contratista 0.005 

13 Contingencia 0.170 

Inversión de capital fijo (FCIk = DCk + ICk) Fracción de FCIk 

14 Capital de trabajo 0.250 

15 Costo de puesta en marcha + costo de MEA 0.100 

CAPEXk 1.35 x FCIk = 4.99 x PCk 

 

Las correlaciones empleadas para calcular los costos de inversión Ik,eq [M$] de los equipos 

del proceso híbrido están basadas en la "Ley de potencia 0.6" Ec. (4.16), siendo esta una 

suposición comúnmente utilizada en ingeniería para un análisis de costos preliminar. Esta 

funcionalidad trae aparejada una ventaja económica, el capital de inversión por unidad de 

capacidad decrece a medida que el tamaño de los equipos aumenta. Capeq y 
0

eqCap  representan las 

capacidades del equipo y del equipo de referencia, respectivamente; siendo 
0

eqC  el costo del 

equipo de referencia. 
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0.6

0

, 0

eq

k eq eq

eq

Cap
I C

Cap

 
   

 

    (4.16) 

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

características, 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 inversión por equipo de cada una 

de las etapas involucradas en el proceso híbrido de captura.  

Con el fin de obtener un modelo de costos uniforme y riguroso para el sistema híbrido, los 

costos de referencia para todos los equipos excepto los referidos a la membrana, marco de 

membrana, y bomba de CO2 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 CO2 de 

(McCollum and Ogden, 2006). 

 

El costo de operación y mantenimiento total en base anual de cada proceso k (costos 

fijos y variables, OPEXk), se estima como fracción del costo de mano de obra operativa (OLCk), 

del costo operativo variable (VOCk) y del costo de adquisición de equipos (PCk). Los costos 

adicionales considerados incluyen: impuestos, seguros, supervisión, gastos generales de planta, 

gastos administrativos, investigación y desarrollo y gastos de laboratorio. Las fracciones 

correspondientes a cada ítem se listan en Tabla 4.5 (Mores et al., 2014). 

4 5 6k k k kOPEX PC VOC OL           (4.17) 

El costo operativo variable total (VOCk) se estima como la suma del costo asociado al 

consumo de materias primas y servicios auxiliares (VOCl,k), de acuerdo a la Ecuación (4.18). 

, ,k l k l k l

l l

VOC VOC Y PSA       (4.18) 

donde Yl,k y PSAl son, respectivamente, el consumo anual calculado de los balances de materia y 

energía y el precio unitario del servicio auxiliar (l) (electricidad, agua de enfriamiento, vapor de 

baja presión, reposición de amina, reposición de agua e inhibidores, reposición de membranas). 
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Tabla 4.4 Características de los equipos usados para la estimación del costo de inversión por equipo (Seider 

et al., 2008) 

Equipo 

(subíndice, Eq) 

Características Material Capeq C
0 

(2014) 

0

eqCap  

Absorción química con aminas 

Columna 

(ABS/REG) 
Vertical SS316 Peso (kg) 1.07 x 10

6
 80079.77 

Empaque 

(ABS/REG) 
Monturas Intalox Cerámica 

Volumen 

(m
3
) 

988.1 

($/m
3
) 

- 

Bombas de amina 

rica (RAP) 

Centrífuga, HSC, caja 

divisoria horizontal.  
SS316 

Caudal  

(m
3
/s x 

m
0.5

) 

15529.85 0.22 

Motor de bomba 

Eléctrico, 3600 rpm, 

cubierta abierta a prueba de 

goteo 

- 
Potencia 

(kW) 
6709.50 75 

Sopladores 

(BLO) 

Centrífugo, con aspas de 

aluminio. Incluye motor 

eléctrico. 

SS316 
Potencia 

(kW) 
269165.98 750 

Intercambiadores 

(AAE) 

Carcaza y tubos, cabeza 

flotante. 
SS-SS316 Área (m

2
) 454171.68

 
929 

Intercambiadores 

(AWE, IC, CON) 

Carcaza y tubos, cabeza 

flotante. 
CS-SS316 Área (m

2
) 357364.96 929 

Rehervidores 

(REB) 
Kettle. SS-SS316 Área (m

2
) 613067.64 929 

Tanques de agua 

y MEA (T1, T2) 
De techo flotante. CS 

Volumen 

(m
3
) 

630747.16 4500 

Sistema de membranas 

Compresores 
Centrífugo, incluye motor 

eléctrico. 
SS316 

Potencia 

(kW) 
2.79 x 10

6
 2000 

Expansor 
Centrífugo, incluye motor 

eléctrico. 
SS316 

Potencia 

(kW) 
2.79 x 10

6
 2000 

Membrana Polimérica - Área (m
2
) 

52.34 

($/m
2
) 

- 

Marco de 

membrana 
- - Área (m

2
) 238000 2000 

Intercambiadores 
Carcaza y tubos, cabeza 

flotante. 
CS-SS316 Área (m

2
) 357364.96 929 

Compresión de CO2 

Compresores 

(CMP) 

Centrífugo, incluye motor 

eléctrico. 
SS316 

Potencia 

(kW) 
2.79 x 10

6
 2000 

Bomba de CO2 

(CO2P) 

Centrífuga, incluye motor 

eléctrico. 
- 

Potencia 

(kW) 
6.53 x 10

6 
5000 

Intercambiadores 
Carcaza y tubos, cabeza 

flotante. 
CS-SS316 Área (m

2
) 357364.96 929 
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El costo actualizado del solvente (monoetanolamina) es 1858.35 $/tn, y el costo de 

inhibidores se estima como un 2% del costo de reposición 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 cálculo del costo de operación y mantenimiento (OPEXk) del 

sistema híbrido. 

Costos de Producción   Fracción de: 

Cargos fijos   

1 Impuestos locales  0.020 FCIk 

2 Seguro  0.010 FCIk 

Costo directo de producción    

3 Agua de enfriamiento  -  

4 MEA  -  

5 Energía eléctrica -  

6 Vapor  -  

7 VOCk 1.000 VOCk 

8 Mantenimiento (Mk) 0.040 FCIk 

9 Mano de obra (OLk) 1.000 OLk 

10 Trabajo de supervisión y soporte (Sk) 0.300 Mk + OLk 

11 Materiales de operación 0.150 Mk 

12 Cargos de laboratorio 0.100 OLk 

13 Costos generales de planta  0.600 Mk+OLk+Sk 

Gastos generales    

14 Costos administrativos 0.150 OLk 

15 Costos de marketing y distribución 0.005 Costos de producción 

16 Costos R&D 0.050 Costos de producción 

δ4 = 1 + 2 + 8 + 10 + 11 + 13 + 15 + 16 0.465 

δ5 = 7 + 15 + 16 1.055 

δ6 = 9 + 10 + 12 + 13 + 14 + 15 + 16 2.450 
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El costo de mano de obra operativa (OLk) se estima mediante la expresión (4.19): 

,eq

,op

k S eq

eq

k op

Y

t L N

OL S
L



 


   (4.19) 

donde Neq es la cantidad de equipos de un mismo tipo, Sop es el salario anual de un operario 

[$/año]; tk se refiere al número de turnos operativos de la planta por año; LY,op es la cantidad de 

trabajo operativo que un operador realiza durante un año. El número de operadores por turno 

(LS,eq) depende del tipo de equipo. En la literatura pueden encontrarse tablas con valores para este 

parámetro. Los valores adoptados se toman de (Henao, 2005) y se listan en la Tabla 4.6. 

Se adopta: 1) 821.25 turnos/año; 2) 6570 horas operativas por año; 3) 3 turnos por día; 4) 

245 turnos operador/operador año y 5) 50000 $/operador año. 

 

Tabla 4.6 Número de operadores (Op.) por equipo (Henao, 2005) 

Equipo Neq por tren Op. 

Absorción química 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 

Compresión final 

Compresores 
5 etapas de compresión 

0.15 

Intercambiadores de calor 0.1 

Bomba 1 0 
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4.4 DEFINICIÓN DEL PROBLEMA DE OPTIMIZACIÓN 

Matemáticamente, el problema de optimización propuesto se puede expresar de la 

siguiente manera:  

   

 

  

s.a.:

( ) 0,  

( ) 0,  

m

n

Minimizar TAC

m

n

 


 

h x

g x

  

  

donde TAC  es la función objetivo y representa el costo total anual calculado por la Ec.(4.11), x es 

el vector de las variables de decisión del modelo, hm(x) se refiere a las restricciones de igualdad 

(balances de mateia y energía, especificaciones de diseño, 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 operación críticas.  

Es importante mencionar que el modelo está formulado de tal manera que el modelo debe 

seleccionar el tipo de proceso: 1) membrana incluyendo todas las configuraciones embebidas, 2) 

absorción quimica con aminas, 3) híbrido (membranas + abs. qca. con aminas), obteniendo 

simultáneamente las condiciones de operación óptimas, el número óptimo de etapas de membranas 

y/o el número óptimo de trenes de absorción química (variable entera), así como el tamaño óptimo 

de las unidades del proceso que minimizan el costo total anual -función objetivo dada por la 

Ec.(4.11)- mientras se satisfacen las especificaciones de recuperación y concentración de CO2 de 

90 y 95 %, respectivamente, para todo el rango de concentraciones de CO2 (0.04 a 0.25 en fracción 

molar) en la corriente de alimentación fresca.  

 

Como resultado, el problema de optimización provee: 

 TAC  mínimo y su distribución entre CAPEX y OPEX, para cada proceso 

(k). 

 Número óptimo de etapas de membranas. 

 Número óptimo de trenes de absorción química. 

 Valores óptimos de temperatura, presión, composición y caudales de flujo 

de todas las corrientes. 

 Valor óptimo de área de membrana requerida en cada etapa. 
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 Altura y diámetro óptimos de las torres absorbedora y desorbedora de cada 

tren. 

 Valor óptimo de potencia requerida por cada unidad de compresión, 

bombeo y recuperada por el expansor. 

 Valor óptimo de área de transferencia de calor (HTA) de todas las unidades 

de proceso y caudal óptimo necesario de agua de enfriamiento. 

4.5 DISCUSIÓN DE RESULTADOS 

En primer lugar, antes de resolver el modelo matemático correspondiente al sistema 

híbrido, se procedió 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 

serán utilizados para compararlos con aquéllos obtenidos por el proceso híbrido. En todos los 

casos, la composición de la alimentación varía desde 0.04 hasta 0.25 y se adopta un 90% de 

recuperación y 95% de concentración en la corriente rica en CO2 (F
out

). 

 

 

Figura 4.4 Costo total anual específico de los sistemas independientes (absorción química y membranas) 
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La Figura 4.4 presenta los valores óptimos del costo total anual específico TAC  en 

función de la composición de la alimentación fresca para cada una de las tecnologías: a) absorción 

química considerando una configuración fija con 7 trenes operando en paralelo (NTP=7);  b) 

absorción química considerando el número de trenes como variable entera de optimización y c) 

sistema de separación por membranas.  

Como se puede observar en la Figura 4.4, el costo total anual específico, expresado en 

millones de dólares por tonelada de CO2 capturado, disminuye con el aumento de la concentración 

de CO2 en la alimentación fresca (expresada en fracción molar) independientemente de la 

tecnología. Por otro lado, se puede apreciar que la tecnología de separación depende fuertemente 

de la composición en la corriente de alimentación. Los resultados de la Figura 4.4 indican 

claramente que el sistema de absorción química es económicamente más conveniente en el rango 

de concentraciones de 0.04 a 0.21 mientras que el sistema de membranas es más competitivo para 

concentraciones superiores a 0.22. Específicamente, con una composición de la alimentación 

fresca de 15 % de CO2 el costo total anual específico del sistema de membranas (66.88 M$/tn) es 

30.1 % mayor que el de absorción química con una configuración óptima de 4 trenes (51.41 

M$/tn). Por el contrario, para xFCO2=0.23 el TAC del sistema de membranas (48.59 M$/tn) es 2.8 

% inferior al de absorción (50.00 M$/tn). 

A partir del modelo de la superestructura del proceso de separación por membranas y 

considerando el modelo de costos implementado en este capítulo se observa que, en todo el rango 

de concentraciones analizado, para alcanzar una recuperación de 90 % y una concentración de al 

menos 95 %, la configuración óptima corresponde a un sistema de dos membranas con reciclo. La 

configuración óptima obtenida en este caso (90 % de recuperación y 95 % de concentración) 

difiere de la obtenida en el Capítulo 3 (configuración de tres etapas con reciclo) simplemente por 

las modificaciones incluidas en el modelo de costo en este capítulo con la intención de que las 

soluciones obtenidas puedan ser comparadas con las obtenidas por el sistema de absorción 

química con aminas. Por ejemplo, el costo correspondiente al sistema de compresión final en el 

capítulo anterior se calculaba en forma simplificada -el costo de inversión del sistema de 

compresión final estaba incluido en el costo de inversión 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 

(WCO2C) requerida para comprimir el caudal de la corriente rica en CO2 (MCO2) hasta su presión 

final; mientras que el costo de operación y mantenimiento se calculaba en función de éste, Ec. 

(3.45)- y fue reemplazado por un cálculo más detallado utilizando la misma ecuación de costo de 

compresión que en el proceso de absorción. Precisamente, el costo del sistema de compresión final 

considerado en este capítulo está discriminado en términos de costos de inversión -que incluyen el 

costo de los intercambiadores de las etapas de inter-enfriamiento, bomba de CO2 y compresores- y 

costo de operación y mantenimiento (teniendo en cuenta el costo de mano de obra operativa, costo 

operativo variable y costo de adquisición de equipos).   

Respecto a la absorción química, al considerar el número de trenes como variable de 

optimización, se observa que cuanto menor es la composición de la alimentación fresca menor es 

el número óptimo de trenes para alcanzar la recuperación deseada (90 %) a un mínimo costo total. 

Para los rangos 0.04≤ xFCO2 ≤0.08, 0.09≤ xFCO2 ≤0.12, 0.13≤ xFCO2 ≤0.16, 0.17≤ xFCO2 ≤0.19, 

0.20≤ xFCO2 ≤0.23 y 0.24≤ xFCO2 ≤0.25 se requieren dos, tres, cuatro, cinco, seis y siete trenes de 

absorción en paralelo, respectivamente. 

En la Figura 4.5 se indica, además de los costos de los sistemas independientes, el costo 

total anual específico del sistema híbrido (sistema de membranas seguido de absorción química, 

Figura 4.1). Se observa claramente que el modelo selecciona la separación por absorción química 

en el rango de concentraciones de CO2 (xFCO2) de 0.04 hasta 0.18 mientras que a partir de 

xFCO2=0.19 el sistema híbrido es económicamente el más competitivo. En este último rango de 

concentraciones, la configuración óptima del sistema híbrido es de dos membranas con 

recirculación acoplada a tres trenes en paralelo de absorción química. A medida que se incrementa 

la fracción molar de CO2 en la alimentación fresca, aumentan las diferencias de costos entre el 

híbrido y los sistemas desacoplados. Por ejemplo, para xFCO2=0.19 el TAC del sistema híbrido 

(50.06 M$/tn) es 0.94% menor que el de absorción (50.53 M$/tn) y 11.53% menor que el de 

membranas (55.84 M$/tn) mientras que para xFCO2=0.23, estas diferencias se incrementan a 

13.41% y 10.23% respectivamente. 
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Según lo presentado en la sección 4.3.2 -Ecuación (4.12)-, el costo total anual se obtiene de 

sumar el costo total anual del sistema de membranas (TACm), el de absorción química (TACa) y el 

de compresión final (TACc). En las Fig. 4.5 a 4.7 se muestran, respectivamente, las distribuciones 

de costos totales, de inversión y de operación para composiciones de CO2 mayores a 0.15.  

 

 

 

Figura 4.5. Comparación del costo total anual específico del sistema híbrido 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 energía eléctrica) y los costos de inversión por equipo y por 

proceso para distintas composiciones de alimentación fresca. En la absorción química el item 

“columnas” incluye los costos de inversión de empaques y recipientes de las columnas de 

absorción (ABS) y regeneración (REG), rehervidores (REB) y condensadores (CON); 

“intercambiadores” se refiere al costo de economizadores (AAE) y enfriadores de amina (AWE) y 

el ítem “otros” incluye los costos de sopladores (BLO), bombas de solvente (RAP) y tanques de 

reposición de agua y solvente (T1 y T2). En lo referente a los costos de servicios auxiliares (Tabla 

4.7), los más representativos son el del vapor en el sistema de aminas y el de energía eléctrica en la 

separación por membranas y la compresión.  
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Para una mayor claridad, se analizarán en una primera instancia los resultados óptimos 

para concentraciones de CO2 inferiores al 19% en las que la configuración óptima excluye el 

sistema híbrido (TACm = 0), es decir la absorción química como sistema independiente resulta en 

costos totales específicos más bajos que el sistema híbrido. 

En la Figura 4.6 se observa que para 0.15≤ xFCO2 ≤0.18, el costo anual total (TAC) está 

conformado por el costo del sistema de absorción (TACa) y el de compresión (TACc), los cuales 

representan alrededor del 73 y 21% del TAC, respectivamente. Aquí el número óptimo de trenes 

de absorción es 5 para xFCO2 = 0.17 y 0.18 y 4 para xFCO2 = 0.15 y 0.16. Se observa además que, 

si se siguiera la tendencia del costo total del proceso de absorción química + compresión, los 

costos totales se incrementarían considerablemente. De las Figura 4.7 y Figura 4.8 se desprende 

que el costo operativo variable es notablemente mayor que el costo de adquisición de equipos 

(anualizado). 

 

 

Figura 4.6. Distribución del costo total anual en función de la composición de la alimentación 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 operación variable y 19.07 % corresponde al costo 

de la energía eléctrica en la etapa de compresión. Con excepción del costo de energía eléctrica en 

0

50

100

150

200

250

0
.1

5

0
.1

6

0
.1

7

0
.1

8

0
.1

9

0
.2

0

0
.2

1

0
.2

2

0
.2

3

0
.2

4

0
.2

5

C
o
st

o
 t

o
ta

l 
an

u
al

 (
M

$
/a

ñ
o

)

Composición de la alimentación fresca xFCO2

Membranas Abs. Qca. Compresión



 

 

157 

la absorción química, el costo de los demás servicios auxiliares se incrementa con el incremento de 

la composición de CO2 en la alimentación.  

Los valores presentados en la Tabla 4.8 indican que las columnas de absorción y 

regeneración representan alrededor del 33 % del costo de adquisición de equipos mientras que los 

compresores el 38.55 %. El costo de adquisición de todos los equipos se incrementa con el 

incremento de CO2 en la alimentación. 

En la Figura 4.9 se observa claramente que para la recuperación deseada (90 %) y con el 

objeto de disminuir el costo total específico, el proceso de absorción química tiende a alcanzar el 

valor mínimo de concentración definido como restricción (95 %). 

 

 

De aquí en adelante se describirán los resultados en el rango de concentraciones en el que 

es económicamente más conveniente el sistema híbrido (0.19≤ xFCO2 ≤0.25).  

En la Figura 4.6 se observa que el costo total anual se incrementa de 198.87 M$/año para 

xFCO2=0.19 a 217.12 M$/año para xFCO2=0.25. En promedio, 48.7 % corresponde al costo total 

del sistema de membranas, 26.9 % al de absorción química y 24.4 % al de compresión.  

Por otro lado, tanto el costo de adquisición de equipos (anualizado) como el costo 

operativo variable se incrementan con el aumento de concentración de CO2 en la alimentación 

(Figura 4.7 y Figura 4.8). Específicamente el incremento del costo de inversión es de 11.3 % (de 

15.3 a 17.1 M$/año) y el del costo operativo variables es de 7.7 % (108.1 M$/año a 116.4 M$/año).  

Se observa claramente que el costo operativo variable es alrededor de 7 veces el costo de 

adquisición de equipos. De esta manera, si bien el costo de inversión del sistema híbrido se 

incrementa en al menos 70% (xFCO2=0.19) respecto al costo de inversión del sistema de absorción 

química (xFCO2=0.18), el costo de operación, que es el más representativo, disminuye 19.5 % (de 

134.2 a 108.1 M$/año para xFCO2 = 0.19 y xFCO2 = 0.18, respectivamente). 
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Figura 4.7. Distribución de los costos de inversión (Ik,eq) en función de la composición de la alimentación 

fresca. 

 

 

 

Figura 4.8. Distribución del costo operativo variable (VOC) en función de la composición de la 

alimentación fresca.  
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En la Figura 4.9 se grafican, para cada composición de la alimentación fresca, la 

concentración y recuperación óptimas de cada sistema y se observa que, para alcanzar el 95% de 

concentración final, el sistema tiende a incrementar la concentración del permeado y disminuir la 

de la corriente a la salida del condensador (absorción química). Por otro lado, para lograr un 90% 

de recuperación final, las recuperaciones por proceso disminuyen a medida que se incrementa la 

composición de la alimentación. 

 

  

Figura 4.9. Recuperación y concentración de los componentes del sistema híbrido 

 

El incremento de la concentración del permeado con el aumento de la cantidad de CO2 en 

la alimentación, trae aparejado un incremento en los tamaños de los equipos y consecuentemente 

en el capital de inversión del sistema de membranas (aumenta desde 9.5 hasta 11.2 M$/año). 

Exactamente lo opuesto se observa en el proceso de absorción química ya que al disminuir la 

concentración y la recuperación disminuye la inversión desde 2.3 hasta 1.8 M$/año. De manera 

similar, el costo operativo variable asociado a la operación de la separación por membranas 

(VOCm) se incrementa un 25.8% (desde 37.0 hasta 46.6 M$/año) ya que se incrementa el consumo 

de servicios auxiliares mientras que en la absorción química el costo operativo variable (VOCa) 

disminuye un 17.2% (desde 46.2 hasta 38.3 M$/año). 
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 Por su parte, los valores de costos asociados a los consumos de vapor para la regeneración 

de la amina, energía eléctrica requerida por el sistema de membranas y por la sección de 

compresión 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 compresión y en la 

separación por membranas se incrementa con el aumento de la concentración de CO2 en la 

alimentación mientras que en la absorción química, en general, disminuye. 

Los costos de adquisición de equipos más importantes son los de las columnas (absorción 

química), los compresores finales (compresión) y los de las membranas y los expansores y 

compresores (separación por membranas).  

 

Tabla 4.7. Costos de servicios auxiliares (M$/año) para distintas composiciones de la alimentación fresca. 

xFCO2 0,15 0,16 0,17 0,18 0,19 0,2 0,21 0,22 0,23 0,24 0,25 

Absorción química 

Agua de 

enfriamiento 
3,373 3,553 3,763 3,940 1,835 1,827 1,822 1,820 1,647 1,656 1,665 

Solvente 14,651 15,628 16,605 17,582 7,004 6,749 6,524 6,321 5,464 5,359 5,256 

Energía 

eléctrica 
3,506 3,479 3,442 3,432 2,513 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 

Energía 

eléctrica 
- - - - 35,282 37,116 38,662 39,980 42,983 43,701 44,347 

Agua de 

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 

Compresión 

Energía 

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 0,333 0,357 0,377 0,385 0,405 0,424 0,444 0,464 0,483 0,503 

 

Por su parte, el costo de las columnas representa, en promedio, un 7.49 % del costo de 

adquisición de equipos mientras que el costo de membranas un 17.35 %. El mayor aporte está dado 



 

 

161 

por los compresores finales (18.37 %) y los expansores y compresores en la separación por 

membranas (44.90 %). El costo de adquisición de todos los equipos en la separación por 

membranas y en la compresión se incrementa con el incremento de CO2 en la alimentación. 

Finalmente, la Figura 4.10 presenta un diagrama de flujo correspondiente a la solución 

óptima obtenida para xFCO2 = 0.19 detallando flujos, temperaturas, presiones y composiciones de 

todas las corrientes, así como los valores de las variables de diseño tales como áreas de 

transferencia de calor, capacidades de los compresores, bombas, diámetro y altura de las columnas 

de absorción y regeneración, entre otras.  

 

Tabla 4.8. Costos de inversión (M$/año) para distintas composiciones de la alimentación fresca. 

 
0.15 0.16 0.17 0.18 0.19 0.2 0.21 0.22 0.23 0.24 0.25 

Absorción química 

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 - - - - 2,428 2,565 2,691 2,809 3,009 3,103 3,194 

Intercambia

-dores - - - - 0,270 0,280 0,289 0,297 0,312 0,317 0,322 

Compresore

s y 

expansores - - - - 6,836 7,018 7,162 7,278 7,573 7,616 7,651 

Compresión 

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 

CO2 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 
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En el diagrama de flujo se observa que una parte de la alimentación (5.62 kmol/s) se envía 

directamente hacia el mezclador Mx
F
 mientras que el resto alimenta al sistema de membranas 

(16.71 kmol/s), el cual opera a una presión máxima de 0.6320 MPa con una recirculación total del 

retenido de la segunda membrana hacia la primera. Similarmente a los resultados obtenidos en el 

Capítulo 3, el área de la primera membrana (4470.50 dam
2
) es superior a la de la segunda (431.88 

dam
2
). La primera alcanza una recuperación del 77.29 % mientras que la segunda es de 87.74 %. 

De esta manera, el sistema de separación con membranas con recirculación alcanza una 

recuperación neta de 74.91 %.  

Por su parte, cada tren de absorción alcanza una recuperación de 77.24% de CO2. Las 

columnas de absorción y desorción presentan, respectivamente, un diámetro óptimo de 10.85 m y 

4.32 m y una altura óptima de 18.41 m y 11.59 m . 

El flujo que alimenta el sistema de aminas (19.84 kmol/s, 9.39% de CO2) se divide para 

alimentar tres trenes idénticos de absorción+compresión dispuestos en paralelo. Cada tren de 

compresión (5 etapas con interenfriamiento) es alimentado por una fracción (tercera parte) del 

permeado de la segunda membrana (2.48 kmol/s, 95.73% de CO2) y el flujo de salida del 

condensador del sistema de aminas (0.51 kmol/s; 93.81% CO2) alcanzando de esta manera el 95% 

de concentración impuesto como cota inferior en el modelo (indicado con dos asteriscos en la 

Figura 4.10). 

 

Finalmente, la corriente concentrada de CO2 con una concentración de 97.17 % y una 

presión de 13.79 MPa se envía para su posterior transporte y/o almacenamiento. 

A continuación, la Tabla 4.9 reporta la distribución 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$/año se consumen en el sistema de absorción química, 43.74 M$/año 

en el sistema de separación por membranas y 28.35 M$/año en la compresión final. El CAPEX 

(76.50 M$/año) está conformado por 14.86% (11.37 M$/año), 22.94% (17.55 M$/año) y 62.18 % 

(47.57 M$/año) del CAPEX del sistema de aminas, membranas y compresión, respectivamente.  
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Tabla 4.9. Distribución de costos para una alimentación con 19% de CO2 

Costo anual total específico 50.06 M$/tn 

TAC (costo total anual) 198.87 M$/año 

CAPEX 76.50 M$/año 

 Costos directos de fabricación 41.21 M$/año 

 Costo de adquisición de equipos 15.33 M$/año 

 Instalación de equipos 8.09 M$/año 

 Instrumentación y control 3.07 M$/año 

 Tuberías 6.13 M$/año 

 Instalación eléctrica 1.69 M$/año 

 Construcción 1.53 M$/año 

 Mejoramiento del terreno 1.53 M$/año 

 Instalación de servicios 3.07 M$/año 

 Terreno 0.77 M$/año 

Costos indirectos de fabricación 15.45 M$/año 

Ingeniería 4.12 M$/año 

Gastos de construcción 4.12 M$/año 

Tarifa del contratista 0.21 M$/año 

Contingencia 7.01 M$/año 

Inversión de capital fijo 56,66 M$/año 

Capital de trabajo 14,16 M$/año 

Costo de puesta en marcha + costo de 

MEA 

5,67 M$/año 

OPEX 122.37 M$/año 

 Cargos fijos 1.70 M$/año 

 Impuestos locales 1.13 M$/año 

 Seguro 0.57 M$/año 

 Costos directos de producción 112.05 M$/año 

 Costo de operación variable (VOC) 108.05 M$/año 

 Mantenimiento 2.27 M$/año 

 Costo de mano de obra operativa (OL) 0.51 M$/año 

 Trabajo de supervisión y soporte 0.83 M$/año 

 Materiales de operación 0.34 M$/año 

 Cargos de laboratorio 0.05 M$/año 

 Costos generales de planta 2.17 M$/año 

 Gastos generales 6.45 M$/año 

 Costos administrativos 0.08 M$/año 

 Costos de marketing y distribución 0.58 M$/año 

 Costos R&D 5.80 M$/año 
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Figura 4.10. Flujos y dimensiones del sistema híbrido óptimo para una alimentación fresca con 19% de CO2 
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4.6 CONCLUSIONES Y TRABAJOS FUTUROS 

 

En este capítulo se presentó un modelo matemático MINLP correspondiente a una 

superestructura que embebe diferentes configuraciones alternativas para el sistema de membrana y 

que además considera la posibilidad de seleccionar: a) el proceso de membrana o b) el proceso de 

absorción o c) un proceso híbrido que resulte de la combinación de los anteriores. A su vez en caso 

de seleccionar el proceso de absorción el modelo también debe indicar el número de trenes de 

absorción/desorción requerido para alcanzar las metas de recuperación y concentración 

establecidas. Los modelos utilizados para describir cada uno de los equipos componentes son lo 

suficientemente detallados para obtener un diseño preliminar de sistemas híbridos para la captura 

de CO2 presentes en gases de combustión.  

El modelo fue resuelto variando en forma sistemática la composición de ingreso del gas a 

tratar y así poder obtener las configuraciones óptimas correspondientes, además de los tamaños de 

equipos y sus condiciones de operación. Para un nivel de recuperación 90 % de CO2 con una 

concentración 95 % de CO2 los resultados obtenidos indicaron que para tratar un caudal de 22.32 

kmol/s el sistema óptimo de captura de CO2 depende del rango de concentración del gas a tratar. 

Precisamente los resultados obtenidos indicaron que para el rango comprendido entre 0.04 y 0.18 

el sistema óptimo de captura de CO2 resulto ser el proceso de absorción química mientras que para 

el rango comprendido entre 0.19 y 0.25 la configuración óptima resulto ser el sistema híbrido 

conformado por dos membranas en serie y con recirculación del retenido de la segunda etapa a la 

primera acopladas a tres trenes en paralelo de absorción química. 

En resumen el modelo matemático propuesto permite determinar sistemáticamente las 

configuraciones optimas del sistema híbrido (membrana + absorción) en función de la 

concentración de CO2 de la corriente de gas a tratar, además de obtener los tamaños de todas las 

unidades de proceso y sus condiciones óptimas de operación, lo cual constituye un avance 

significativo en el área de captura de CO2.  
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NOMENCLATURA 

La nomenclatura correspondiente al sistema de membranas es idéntica a la presentada en el 

capítulo anterior (Capítulo 3). Es por este motivo que a continuación solo se detalla la 

nomenclatura correspondiente a las variables y equipos introducidos en el presente capítulo.  

 

0

eqC   Costo del equipo eq de referencia  

Capeq  Capacidad del equipo eq 

0

eqCap    Capacidad del equipo eq de referencia 

CAPEXk Capital total de inversión de la tecnología k [M$] 

CRF  Factor de recupero de capital [año
-1

] 

D  Divisor de flujo 

DCk  Costos directos de fabricación correspondiente a la tecnología k [M$] 

F  Flujo de gas [mol s
-1

] 

FCIk  Capital de inversión fijo correspondiente a la tecnología k [M$] 

G  Flujo de gas [mol s
-1

] 

H  Entalpía [J mol
-1

] 

ICk  Costos indirectos de fabricación correspondiente a la tecnología k [M$] 

Ik,eq  Costos de inversión por equipo eq correspondiente a la tecnología k [M$] 

int  Interés anual [año
-1

] 

L  Flujo [mol s
-1

] 

LS,eq  Número de operadores por turno S por equipo eq 

LY,op  Cantidad de trabajo operativo que un operador realiza durante un año  

mCO2  Cantidad de CO2 capturada [tn hr
-1

] 
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Mk  Mantenimiento correspondiente a la tecnología k 

Mx  Mezclador de flujos 

n  Tiempo de vida útil de la planta [años] 

Neq  Cantidad de equipos eq de un mismo tipo [adimensional] 

OH  Tiempo de operación de la planta [hr año
-1

] 

OLk  Costo de mano de obra operativa correspondiente a la tecnología k [$ año
-1

] 

OPEXk  Costo de operación y mantenimiento total en base anual correspondiente a la 

tecnología k 

PCk  Costo de adquisición de equipos correspondiente a la tecnología k [M$] 

PSAl  Precio unitario del servicio auxiliar l 

RCO2  Recuperación de CO2 del sistema [adimensional] 

Sop  Salario anual de un operario [$ año
-1

] 

Sk  Trabajo de supervisión y soporte correspondiente a la tecnología k 

TAC    Costo total anual específico [M$ (tnCO2)
-1

] 

TACk  Costo total anual de cada tecnología k [M$ año
-1

] 

tk  Número de turnos operativos de la planta por año requerido por la tecnología k 

VOCk  Costo operativo variable por tecnología k 

Yl,k  Cosumo anual del servicio auxiliar l correspondiente a la tecnología k 

 

 

Subíndices 

0  Alimentación/Entrada 

1  Etapa inferior de la columna de absorción/regeneración (fondo) 

eq  Equipo 

G  Referido al flujo gaseoso 
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i Componentes de la corriente: CO2, MEA, H2O, MEAH+, MEACOO-, N2, O2 ,OH-  

k Sistema bajo estudio: a=Absorción quimica, m= sistema de membranas, c=sistema 

de compresión final de CO2 

L  Referido al flujo líquido 

l Servicios auxiliares: electricidad, agua de enfriamiento, vapor de baja presión, 

reposición de amina, reposición de agua e inhibidores, reposición de membranas. 

NTP  Número de trenes 

op  Referido a los operadores/operarios 

out  Salida 

S  Referido al turno 

Y  Referido al año  

Z  Etapa superior de la columna de absorción/regeneración (tope) 

 

 

Superíndices 

0  Entrada 

A  Torre de absorción 

A0  Alimentación del sistema de absorción química con aminas 

AAE  Intercambiador amina-amina 

AWE  Enfriador amina pobre 

CON  Condensador 

E  Expansor 

F  Alimentación  

F0 Alimentación fresca al sistema de captura, gases efluentes de la planta de 

generación 
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F1  Alimentación fresca al sistema de absorción química con MEA 

H2O  Flujo de agua 

hib  Referente al sistema híbrido de captura 

MEA  Flujo de monoetanol amina 

out  Salida 

P  Referente al permeado 

REB  Rehervidor 

REG  Torre de regeneración 

 

 

Letras griegas 

δ  Coeficiente de costos [adimensional] 

 

 

Equipos 

[AAE]  Intercambiadores amina amina 

[ABS]  Torres de absorción 

[AWE]  Enfriadores de la corriente de amina pobre 

[BLO]  Sopladores 

[CMP]  Compresores 

[CND]  Condensadores 

[CO2E] Conjunto de inter-enfriadores de la etapa de compresión 

[CO2P]  Bombas de CO2 

[RAP]  Bombas de amina rica 

[REB]  Rehervidores 
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[REG]  Torres de regeneración 

[T1]  Tanques de reposición de agua 

[T2]  Tanques de reposición de amina 
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5 DESPINTAR PERO NO BORRAR.  

Capítulo  5  

C o n c l u s i o n e s  y  t r a b a j o s  f u t u r o s  

5.1 CONCLUSIONES 

Este capítulo tiene por objetivo resumir las conclusiones y exponer las nuevas líneas de 

investigación que surgen a partir de los resultados presentados en esta tesis.  

El desarrollo e implementación de modelos matemáticos para abordar la tarea de síntesis y 

diseño óptimo 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 optimización empleado. 

En cada capítulo de la tesis se estudió un proceso distinto de captura de CO2, abarcando 

procesos basados en adsorción, en especial con cambio de presión, procesos de separación basados 

en membranas, absorción química utilizando aminas y procesos híbridos. Estos últimos pueden 

estar conformados por dos o más de los procesos mencionados anteriormente, dependiendo de los 

valores de performance requeridos, como por ejemplo concentración y recuperación de CO2. El 

objetivo principal de la tesis es determinar sistemáticamente qué proceso de captura CO2 es el 

óptimo para tratar corrientes de gases exhaustos derivadas de plantas de generación de energía a 

partir de combustibles fósiles, permitiendo obtener altas recuperaciones y concentraciones de CO2 

aptas para su posterior transporte y/o almacenamiento. 

A continuación se resumen las principales conclusiones obtenidas en cada uno de los 

capítulos.  
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5.1.1 CAPÍTULO 2 

Con el objeto de investigar la posible aplicación de los sistemas de adsorción utilizando 

zeolitas comerciales para la captura de CO2 en este capítulo se desarrolló un modelo matemático 

de simulación 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 sólo una columna para ventear una corriente limpia a la atmósfera 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 

más intensivo desde el punto de vista energético que un PSA convencional; sin embargo, su 

operación es mucho más sencilla existiendo la posibilidad de lograrse importantes ahorros en 

costos de capital utilizando ciclos RPSA. Por ejemplo, la aplicación del proceso RPSA para la 

separación del oxígeno del aire resulta más atractivo que los procesos PSA. En este sentido, se 

propuso evaluar el potencial del proceso RPSA para la captura de CO2 a partir de una corriente 

compuesta por CO2 y N2 utilizando una zeolita comercial 13X como adsorbente. Para esto, se 

realizaron diferentes simulaciones variando sistemáticamente el tiempo total de ciclo y la duración 

de cada etapa, la presión y temperatura de la corriente de alimentación, y la longitud de las 

columnas para predecir el rango alcanzable de concentración y recuperación de CO2 promediado 

en el ciclo, la productividad y la energía total requerida por el proceso RPSA considerando 

distintos arreglos de columnas de adsorción (serie, paralelo-serie).  

La comparación de los resultados obtenidos de la simulación entre RPSA y los de PSA 

publicados por otros autores, arroja diferentes conclusiones. Para algunos resultados simulados, se 

observó 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 

características similares, los resultados de la simulación del proceso RPSA considerando una única 

columna con tres etapas (presurización, enjuague y despresurización) y una duración total de ciclo 

de 12 s fueron análogos a los del proceso PSA utilizando una columna con cuatro etapas 

(alimentación, presurización, despresurización y purga) y una duración total de 260 s reportados 

por (Dantas et al., 2011). 
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Por otra parte, la performance del proceso RPSA usando zeolita 13X resultó inferior, en 

términos de concentración y recuperación de CO2 alcanzable y potencia total requerida, a las 

obtenidas por un proceso de dos trenes PSA considerando vacío (VPSA).   

Además se observó que, para una concentración no menor al 90 % de N2 en la corriente de 

gas efluente "limpio" (producto) y con una sola columna RPSA, no se alcanzan valores altos de 

concentración y recuperación de CO2 simultáneamente cuando se trata una alimentación de 15 % 

de CO2. En particular, para recuperaciones superiores al 75 % la concentración ronda en el 30 % de 

CO2. Luego se incorporó una segunda columna con el objetivo de mejorar la performance del 

proceso. Cabe resaltar aquí, que la corriente rica en CO2 (desecho) debería llegar a tener 

concentraciones superiores al 75 % para el posterior transporte y/o almacenamiento. Sin embargo, 

para la nueva configuración, aun cuando la concentración alcanza valores cercanos al 60 %, la 

recuperación global disminuye hasta aproximadamente el 50 %. Es decir, que no se han 

encontrado resultados que cumplan los requerimientos mínimos de la corriente rica en CO2. 

Los resultados presentados en este capítulo son útiles como punto de partida para comparar 

la performance del proceso RPSA con procesos basados en membranas (Capítulo 3) y en función 

de la comparación establecer los procesos candidatos para ser propuestos en sistemas híbridos 

(Capítulo 4).     

5.1.2 CAPÍTULO 3 

En este capítulo se abordó la optimización del proceso de captura de CO2 generado en una 

planta de potencia de carbón mediante el empleo de membranas, considerando configuraciones 

multi-etapas.  

Se propuso un modelo NLP para determinar sistemáticamente el número óptimo de etapas 

de membranas con sus correspondientes áreas, requerimientos de potencia, ubicación de corrientes 

de reciclo, y condiciones de operación para tratar una corriente de gas con un valor mínimo de 

costo total anual o máximo valor de eficiencia.   

Para esto, se propuso una superestructura embebiendo numerosas configuraciones 

alternativas a partir de la cual debe seleccionarse la configuración óptima. El modelo resultante, 

que es de naturaleza combinatoria, es lo suficientemente robusto para investigar rangos amplios de 
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valores de recuperación y composición de CO2, considerar distintas funciones objetivo y 

diferentes especificaciones de la corriente a tratar (temperatura, composición y caudal).        

Desde el punto de vista del modelado matemático, resulta interesante mencionar que el 

modelo NLP propuesto ha resultado ser lo suficientemente robusto para seleccionar el número 

óptimo de etapas (decisiones discretas) y para resolver todas las optimizaciones propuestas sin la 

necesidad de incluir variables binarias, las que llevarían a una formulación MINLP del modelo.  

Los distintos casos de estudio incluyeron los caudales y composiciones considerados en el 

capítulo anterior. Los resultados indican que el número óptimo de etapas depende fuertemente de 

la concentración de CO2 especificada. Para concentraciones de CO2 comprendidas en el rango 

90-93 %, la configuración óptima involucró 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 

concentración, involucra las cuatro etapas propuestas en la superestructura manteniendo las dos 

corrientes de reciclo. 

Los resultados de optimización fueron comparados con soluciones reportadas por otros 

autores (Zhai and Rubin, 2013) concluyendo que, para las mismas especificaciones de diseño, el 

costo total obtenido resultó ser menor que el asociado al caso tomado como de referencia en 

alrededor de 12 % (40.1 vs. 45.6 $/tnCO2).  

Además se concluyó que para las características de membrana consideradas (parámetros 

del modelo), no sólo es competitivo con el sistema de absorción química con aminas, sino que las 

configuraciones multi-etapas de membranas obtenidas resultaron ser mucho más eficientes que el 

proceso RPSA investigado en el Capítulo 2. Ciertamente para un mismo caudal a tratar (3700 

mol/s) con una concentración de 15 % de CO2 no fue posible alcanzar con el proceso RPSA 

concentraciones “relativamente” altas de recuperación y concentración de CO2 en forma 

simultánea, como se pudo obtener mediante el proceso basado en membranas. Esta misma 

conclusión cualitativa se obtuvo para un caudal de gas a tratar mayor característico de plantas de 

588MWg (22321.43 mol/s).  

De acuerdo a nuestra experiencia y el comportamiento observado, se puede concluir que si 

bien el proceso RPSA podría llegar a “mejorar” los valores de recuperación y concentración 

mediante un diseño que se base en una optimización simultánea, dichas “mejoras” no serían 

significativas como para que dicho proceso se torne competitivo respecto al de membranas; y 

menos aún con el proceso de absorción química. Esta conclusión se soporta fuertemente en la 

comparación de la potencia eléctrica requerida por el(los) compresores en el proceso RPSA y 
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membranas, y la potencia equivalente del vapor usado para la regeneración del absorbente en el 

proceso de captura de CO2 con absorción química.  

En base a la comparación de resultados, se concluye que los procesos más atractivos para 

conformar procesos híbridos son el de membrana y el de absorción química, los cuales han sido 

abordados en el Capítulo 4.  

5.1.3 CAPÍTULO 4 

En primer lugar se realizó una revisión bibliográfica para conocer los últimos avances 

alcanzados sobre el estudio de procesos híbridos aplicados a la captura de CO2. Como resultado se 

pudo concluir que prácticamente no existen trabajos que traten sobre la optimización simultánea 

de sistemas híbridos mediante modelos matemáticos detallados y menos aun planteando modelos 

basados en superestructura.   

En base a la comparación de los valores de performance obtenidos por los procesos RPSA 

(Capítulo 2) y membranas (Capítulo 3) y teniendo en cuenta que el proceso de absorción química 

con aminas es considerado uno de los más eficientes para la captura de CO2; se propuso investigar 

en este capítulo sistemas híbridos integrando membranas y el proceso de absorción química.  

Desde el punto de vista del modelado matemático, este capítulo representa un avance 

importante respecto a lo que indica el estado del arte acerca de los sistemas híbridos para captura 

de CO2, ya que se desarrolló una herramienta computacional que permite determinar 

sistemáticamente las configuraciones y condiciones de operación económicamente óptimas en 

función de las condiciones de la corriente del gas a tratar (concentración, temperatura y caudal). 

Las configuraciones candidatas que se encuentran embebidas en el modelo matemático son 

numerosas, algunas de las cuales se listan a continuación:  

1) Proceso por membrana incluyendo múltiple-etapas operando en forma desacoplada. 

En nuestro caso, las configuraciones candidatas resultan de la combinación 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 sí mismo, 

involucra numerosas configuraciones posibles.  
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2) Proceso por absorción química utilizando monoetanolamina (MEA) como solvente 

operando en forma desacoplada. Aquí, la decisión discreta está relacionada con la 

determinación del número de trenes de captura.   

3) Sistema híbridos constituidos por la combinación 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 MWg; una recuperación de CO2 del 90 % y una concentración 

deseada de CO2 en la corriente rica de 95 %, se obtuvieron las configuraciones óptimas 

correspondientes a distintas concentraciones de CO2 en la corriente de entrada, además de los 

tamaños óptimos de las unidades de proceso y condiciones de operación. Para el rango de 

concentraciones comprendidas entre 0.04 y 0.18 el proceso de absorción química resultó ser el 

óptimo desde el punto de vista económico (costo total anual específico mínimo) involucrando 

diferente número de trenes de absorción/desorción operando en paralelo dependiendo de la 

concentración (dos trenes para 0.04 ≤ xFCO2 ≤0.08, tres trenes para 0.09 ≤ xFCO2 ≤ 0.12, cuatro 

para 0.13≤xFCO2≤0.16 y cinco para 0.17≤xFCO2≤0.18). Por otra parte, en el rango de 

concentración comprendido entre 0.19 y 0.25 la configuración económicamente óptima resultó ser 

el sistema híbrido conformado por dos etapas de membranas conectadas en serie y con 

recirculación de retenido de la segunda etapa a la primera acopladas al proceso de absorción 

química conformado por tres trenes idénticos dispuestos en paralelo.  

La contribución del costo de cada uno de los equipos al costo total de inversión y la 

contribución de los servicios auxiliares de calefacción y enfriamiento al costo total de operación 

fueron identificados en cada solución obtenida.     

5.2 TRABAJOS FUTUROS 

Los puntos específicos para considerar en el futuro básicamente responden a cuestiones de 

modelado matemático y cuestiones metodológicas de resolución, las cuales se describen 

brevemente a continuación.  



 

177 

Desde el punto de vista del modelado matemático se propone incorporar mayor nivel de 

detalle para el sistema de membrana. A continuación se mencionan algunas propuestas respecto a 

la rigurosidad del modelado. 

 Relajar las hipótesis adoptadas para derivar los modelos matemáticos. Por ejemplo, 

el comportamiento ideal de los gases se extenderá a gases no ideales, considerando 

cambios en las funcionalidades de las fuerzas impulsoras respectivas a cada proceso, 

utilizando fugacidades en lugar de presiones parciales. Además, la inclusión de más 

componentes en la mezcla gaseosa, como ser O2 y H2O permitirá evaluar cómo 

afectan los resultados presentados. En esta línea y para mayor rigurosidad, también 

se considerará la caída de presión a lo largo de las membranas así como la 

posibilidad de operar en vacío. 

 Considerar la integración energética en cada uno de los procesos desacoplados y en 

el sistema híbrido. 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 expansión desde una mayor temperatura 

(mayor recuperación 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 decisión final debiera incluir los 

costos de electricidad, área 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 

número de combinaciones posibles y así poder determinar si existen nuevas 

configuraciones óptimas. 

 

En cuanto a los aspectos metodológicos, resultará interesante resolver las superestructuras 

planteadas para el sistema de membranas y proceso hibrido empleando un algoritmo de 

optimización global para garantizar la obtención de soluciones óptimas globales.  
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Por último, también resulta interesante aumentar las relaciones de compromiso entre las 

variables del modelo introduciendo en el problema de optimización otros aspectos no 

considerados, tales como operabilidad/disponibilidad.  

La inclusión de análisis de ciclo de vida a los procesos estudiados también será un aspecto 

a tener en cuenta.  
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A. ESTO HAY QUE DESPINTARLO PERO NO BORRARLO.  

Apéndice  A 

M o d e l o  M a t e m á t i c o  d e l  S i s t e m a  d e  

A b s o r c i ó n  Q u í m i c a  c o n  A m i n a s .  

A.1 DESARROLLO DEL MODELO MATEMÁTICO DE LA COLUMNA DE ABSORCIÓN.  

En la Figura A.1 se presenta un esquema del sistema de absorción química con aminas que 

incluye la nomenclatura de las corrientes. La corriente gaseosa que ingresa a la torre de absorción 

G
0
 es la que se obtiene de la suma de las corrientes de permeado que abandonan el sistema de 

membranas con composición 0 0

,

A

i G ix x  y temperatura 313.15 K. 

 

Figura A.1 Esquema del proceso de absorción química con aminas 

La Figura A.2 muestra el esquema de una etapa genérica utilizada para modelar las 

columnas de absorción y regeneración ([ABS] y [REG] de la Figura A.1). En la Figura A.2, “z” 
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(z=1,…, Z) denota cada etapa, “x” denota la fracción molar de los componentes “i” presentes en 

las corrientes líquida (L) y gaseosa (G). El vapor circula en sentido ascendente desde la etapa z 

hacia la etapa z+1, mientras que el líquido desciende desde la etapa z a la etapa z−1. Las entalpías 

de las corrientes líquida y vapor se denotan por H
L

z  y H
G

z , respectivamente. 

Las ecuaciones (A.1) a (A.6) describen los balances de masa y energía 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 diseño de las columnas 

empacadas (diámetro, altura y caída de presión). 

 

 

Figura A.2 Esquema de una etapa genérica. 

Balances de materia y energía: 

Lz+1 

x z+1,i, L 

Tz+1 

HL
(z+1) 

Lz 

x z,i, L 

Tz 

HL
z 

Gz-1 

x z-1,i, G 

Tz-1 

HG
z-1 

  

Reac. 

Etapa “z”  

Interfase 

 Calor 

Difusión 

 

Gz 

x z,i, G 

Tz 

Reac. 

 

i={CO2, MEA, H2O, MEAH+, MEACOO-, HCO3
-, CO3

2-, H3O
+, HO-, 

N2, H2O, O2} Entrada de gas 

exhausto 

Z 

z+1 

z 

z-1 

1 

 

 

 

 

Salida de gas 

purificado 

Entrada de MEA 

empobrecida 

Salida de MEA 

enriquecida 
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1 1 0z z z zL L G G          (A.1) 

1 1, , , , 1 1, , , , 2 2 2 20; donde   , , , ,z z i L z z i L z z i G z z i Gx xL x L x G G i MEA CO H O N O          (A.2) 

   
21 1 1 1 0L L G G

z z z z z z z z R H Oz z
L H L H G H G H H H             (A.3) 

Donde  RH  denota el calor de reacción entre el CO2 y el solvente y 
2H OH  denota el 

calor de vaporización del agua; las correlaciones correspondientes se adoptaron de (Oyenekan, 

2007) y (Hilliard, 2008). 

Balance de electroneutralidad en la etapa z: 

3z z

2

3 3z z z z

MEAH  H O

MEACOO  HCO  2 CO  OH

 

   

       

                

  (A.4) 

donde [i] corresponde a la composición de la especie iónica “i” expresada en [mol/l]. 

Restricciones de composición: 

, , 1z i Lx     (A.5) 

, , 1 z i Gx     (A.6) 

La reacción de CO2 con una solución de MEA, implica un complejo sistema de reacciones 

paralelas y consecutivas en la fase líquida (Kucka et al., 2002). Precisamente, las reacciones [R1] a 

[R5] son reacciones reversibles instantáneas, mientras que las reacciones [R6] y [R7] 

corresponden a reacciones reversibles cinéticamente controladas. 

2 32H O H O OH             [R1] 

2 2 3 32H O CO H O HCO            [R2] 

2

2 3 3 32H O HCO H O CO             [R3] 

2 3H O MEAH H O MEA            [R4] 

2 3MEACOO H O MEA HCO           [R5] 

2 2 3MEA CO H O MEACOO H O           [R6] 

2 3CO OH HCO             [R7] 
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Para calcular la concentración de las especies iónicas y moleculares en la solución, las 

constantes de equilibrio químico se expresan en función de sus actividades de acuerdo a la 

Ecuación (A.7). Además, la actividad de las especies químicas presentes en la fase líquida es 

función de la temperatura de la solución, según se presenta en la Ecuación (A.8). 

   , , 1 2 3 4 5a      , , , , ,
i i

mz i z z i L i z

i i

K x m m R R R R R
 

       (A.7) 

Si bien en todo sistema de reacción real la fase líquida tiene comportamiento no ideal, se 

supone aquí como primera aproximación que dicha fase tiene un comportamiento ideal, de manera 

tal que los coeficientes de actividad adoptan valores unitarios. 

  1 2 3 4 5exp ln    , , , , ,m z z

z

B
K A C T m m R R R R R

T

  
      

  
  (A.8) 

donde T es la temperatura absoluta [K] mientras que a iz , 
i z  y i  corresponden a la actividad, 

coeficiente de actividad y coeficiente estequiométrico del componente “i” en la reacción “m” 

respectivamente.  

El equilibrio de fases para los componentes volátiles está dado por las reacciones [E1] a 

[E3] y se representa matemáticamente según las Ecuaciones (A.9) a (A.11): 

   2( ) 2( )1 g aqE CO CO  

   2 ( ) 2 ( )2 g lE H O H O  

   ( ) ( )3 g aqE MEA MEA  

 
2 2 2,, 2z CO CO z z CO z zG Px H CO     (A.9) 

2 2 2 2, , , , ,z H O G H O z z H O z z H O Lp xx P     (A.10) 

, , , ,z MEA G MEA z z MEA z z MEA Lx P p x     (A.11) 

donde: 

2CO zH  es la solubilidad de CO2 en la solución de amina [kPa l/mol]. 

 2 z
CO  es la concentración molar de CO2 [mol/l]. 
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φ es el coeficiente de fugacidad del componente, determinado a partir de la ecuación de estado 

para mezclas gaseosas de (Peng and Robinson, 1976). 

zP  es la presión total en la etapa z [kPa]. 

2H Op  y 
MEA zp  corresponden a la presión parcial del agua y la monoetanolamina en la etapa z, 

respectivamente, determinadas mediante la ecuación de Antoine y expresadas en [kPa]. 

La solubilidad de CO2 en la solución de amina  
2CO zH , se determina a partir de la 

solubilidad de CO2 en H2O y en MEA  
2CO izH ; y se corrige por el efecto de la fuerza iónica 

(Greer, 2008). 

  2 2 2 2 2

2

0.15210 z
H O z CO MEA z CO z CO H O zI

CO z L

z

x H x H
H



 
  

 
  (A.12) 

 
2 2exp ln   ,  ,CO i z z z

z

B
H A C T D T i i MEA H O

T


  
       

  
  (A.13) 

La fuerza iónica de la solución (I, [l/mol]), se estima a partir de la carga iónica   k
 de 

cada ión “k” según se indica en la siguiente expresión: 

 

2

3 3 3

1

2

,  , , , , ,

z i z
i

I i

k k MEAH MEACOO H O OH CO HCO



     



 


  (A.14) 

El coeficiente de fugacidad (φ) de un componente “k” en una mezcla líquida se determina 

mediante una correlación basada en la ecuación de estado para mezclas de (Peng and Robinson, 

1976).  

La caída de presión total a través de la columna (ΔP) se obtiene al multiplicar la caída de 

presión por unidad de altura de empaque en cada etapa  zP  con la altura de la etapa  zh , según 

se indica en la siguiente ecuación: 

z z

z

P P h      (A.15) 

A su vez, la caída de presión por unidad de altura de empaque en cada etapa (z) expresada 

en [kPa/m], se estima a partir de la siguiente correlación, desarrollada por (Robbins, 1991): 
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5

0.1

4

8 2 2.7 10

0.8160 0.4
20000

7.4 10 10

f z

z z z

z f z

L
P

G

 


 

  
        

 

   (A.16) 

El primer sumando tiene en cuenta la caída de presión en el empaque seco mientras que el 

segundo corresponde a la caída de presión debido a la presencia de líquido. Los factores de carga 

de líquido  zLf  y de gas  zGf expresadas en [lb/h ft
2
] se estiman mediante diferentes 

expresiones, dependiendo de la presión operativa  opP  y las características del empaque, 

específicamente el factor de empaque seco (Fpd). Dichas expresiones pueden ser extraídas de 

(Robbins, 1991). 

Para asegurar un buen funcionamiento de la columna se adoptan valores máximos y 

mínimos de la caída de presión según Ecuación (A.17). 

0.0817 1.0212z

kPa kPa
P

m m
      (A.17) 

La altura de una columna empacada depende de los requerimientos de separación 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 determinación de la eficiencia de las etapas y 

de la altura de la torre. La altura de un segmento de la columna  zh  se define en función del 

número de unidades de transferencia (NTU) y la altura de la unidad de transferencia (HTU), según 

se indica a continuación: 

z z zh HTU NTU     (A.18) 

La altura de la unidad de transferencia se calcula mediante la Ecuación (A.19) y, según se 

observa, es función de las propiedades de las corrientes, los coeficientes individuales de 

transferencia de materia ( Lk  y Gk ), el área superficial específica (a) y el factor de Enhancement 

(E). 

' '

' '

z z
z zG G L L

z z z z z z z z

G L
HTU

RT k a k a E


 

   
    
   

   (A.19) 

Donde: 
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'L  y 'G  son las velocidades másicas del líquido y el vapor, respectivamente [kg/m
2 

s]  

T es la temperatura absoluta [K] 

g es la constante gravitacional [m/s
2
]  

R es la constante universal de los gases [Pa m
3
/mol K]  

'L  y 'G  son las densidades másicas [kg/m
3
]  

z  es el coeficiente de desorción  /z z z zm G L   

Lk , Gk  y a están expresadas en [m/s], [kmol/Pa s m
2
] y [m

2
/m

3
] respectivamente. 

Para determinar los coeficientes de transferencia de materia en la fase líquida  Lk  y 

gaseosa  Gk  y el área superficial específica (a) se implementan las correlaciones presentadas por 

(Onda et al., 1968). El factor de enhacement se calcula en base a la teoría de la doble película 

(Whitman, 1923) considerando una cinética de pseudo primer orden según se indica en la ecuación 

(A.20). 

    2 2 2 2

L

CO z CO MEAz CO OH zz z

z z L

z

D k MEA k CO
E Ha

k

 
    (A.20) 

Las constantes cinéticas  2CO MEAk 
 y 2CO OHk 

 de las reacciones paralelas [R6] y [R7], se 

adoptan de (Aboudheir et al., 2003) y (Kucka et al., 2002). 

La velocidad de absorción está determinada por las condiciones hidrodinámicas (velocidad 

de flujo, geometría del relleno, propiedades físicas del líquido), y por las propiedades 

físico-químicas del sistema (solubilidad, densidad, viscosidad, etc.). Estas últimas se estiman en 

función de las composiciones y temperaturas del sistema de acuerdo a correlaciones publicadas en 

la bibliografía, 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 número de unidades de 

transferencia, según lo sugirieron (Molinari and Sala, 2002), puede determinarse mediante la 

Ecuación (A.21). 

 ln 1z zNTU       (A.21) 
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, , 1 1,i,G

*

, , 1 1, ,

z z i G z z

z

z z i G z z i G

G G

G x G

x x

x
  

 





   (A.22) 

donde z  (Ec.(A.22)) es la eficiencia de Murphree e *

, ,z i Gx  se refiere a la composición de 

equilibrio de la especie “i” que abandona la etapa “z”. 

El área transversal de la columna se calcula según las restricciones (A.23) y (A.24) y según 

se puede observar, depende de la velocidad de inundación   f zu  y el flujo másico  ''

zG  y la 

densidad  'G

z  másica del gas. Es una práctica habitual diseñar las columnas empacadas por 

debajo del punto de inundación de las mismas. Para ello, se define un factor de inundación  zf , el 

cual afecta a la velocidad del gas que corresponde al punto de inundación  zf . Normalmente el 

valor de dicho factor  zf  varía entre 0.70 y 0.80. 

La restricción respecto al factor de inundación se incluye en la Ecuación (A.25). Por otro 

lado, en la bibliografía se recomienda que el diámetro mínimo sea 10 veces el diámetro nominal 

del empaque  pd  (Seider et al., 2009), y el diámetro (económico) máximo sea de 12.8 m 

(Chapel et al., 1999). Estas restricciones se tienen en cuenta mediante la Ecuación (A.26). 

 

'

'

 

'

0.304

4

8
z

f z

G

z

z

z

DT
u f

G


    (A.23) 

2

4

z
z

DT
A     (A.24) 

0.7 0.8zf     (A.25) 

10 12.8p zd DT m     (A.26) 

Donde zDT  es el diámetro de la torre [m], ''

zG  es el flujo másico del gas [kg/s], 
f zu  es la 

velocidad de inundación [ft/s], zf  es el factor de inundación [adimensional] y 'G

z  es la densidad 

másica de la corriente gaseosa [kg/m
3
]. 

La velocidad de inundación   f zu  para empaques dispuestos al azar se determina de 

acuerdo a la correlación de (Leva, 1992). 
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El volumen del empaque se determina de acuerdo a la Ecuación (A.27). El peso de la 

columna se estima según la correlación de (Seider et al., 2008). 

2

1 2

Z
z

z

z

DT
VT h



 
  

 
    (A.27) 

Tanto el volumen del empaque como el peso de la columna son variables fundamentales 

para determinar el costo total de inversión, según se detalla en el capítulo 4. 

La potencia de bombeo (WBi; [kW]) se determina mediante la Ecuación (A.28), basada en 

las siguientes suposiciones: 1) estado estacionario; 2) proceso adiabático y 3) fluido 

incompresible. 

 
1

iBi L

B

u

i

n o t

L
W P P

 

 
  

 
   (A.28) 

Donde ηB es la eficiencia isentrópica, cuyo valor se fija en 75%. 

La densidad molar  L

z , el flujo molar (Lz) y las presiones (P) están expresadas en 

kmol/m
3
, kmol/s y Pa, respectivamente. 

A.2 DESARROLLO DEL MODELO MATEMÁTICO DE LA COLUMNA DE REGENERACIÓN.  

La columna regeneradora se modela considerando restricciones similares a las presentadas 

en la sección anterior (Ec. (A.1) hasta (A.28)), y las expresiones de balance de materia y energía 

que se desarrollan a continuación correspondientes al reboiler y al condensador, equipos que se 

adicionan a la columna para la regeneración del solvente. 

Los balances de materia (Ecs.(A.29) y (A.30)), balances de energía (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 continuación, los demás equipos de transferencia de energía (enfriadores y 

economizadores) y las áreas de transferencia de calor se definen de manera análoga a lo presentado 

en el Capítulo 3 (Ecs. (3.12) a (3.16) y (3.27) a (3.29)) para los intercambiadores de calor. 

1 1, , , , 0REG REG REB REB REB REB

i L i L i GL x L x xG      (A.29) 

, , , , 0REG REG CON CON out out

Z Z i G i L i GG L x G xx       (A.30) 

    2

, , ,

11 0
REBREBREG REG L REB REB REB L REB REB G

R H OL H Q L H G H H H          (A.31) 
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    
 

2

2

, ,

, 0

REGREGREG REG G CON CON L

Z R H OZ Z

CON CON G CON CON

H O

ZG H H H L H

G H H Q

    

    

  (A.32) 

 
2 2 2, 2

REBREB REB REB REB

CO G CO COx P H CO     (A.33) 

2 2 2 2,

REB REB REB REB REB

H O G H O H O H Ox P p x     (A.34) 

,G ,

REB REB REB REB REB

MEA MEA MEA MEA Lx P p x     (A.35) 

, ,

CON CON CON CON

i G j i i Lx P p x     (A.36) 

*

, , 2 2, ,CON CON

i G i Gx i MEA Ci O Ox H      (A.37) 

Se supone que la presión en el condensador es igual a la presión en el tope de la columna 

regeneradora. 

CON REG

ZP P    (A.38) 
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NOMENCLATURA 

a Actividad 

a Área superficial específica de transferencia de materia [m
2
 m

-3
] 

A Área transversal de la torre [m
2
] 

AS Área superficial del recipiente [m
2
] 

2

L

COD  Difusividad de CO2 en la solución de amina [m s
-2

] 

dp Diámetro nominal del empaque [m] 

DT Diámetro de la columna [m] 

ΔhSTLP Entalpía específica del vapor de baja presión extraído [kJ kmol
-1

] 

ΔP Caída de presión total [kPa] 

ΔPz Caída de presión por unidad de altura de empaque en la etapa z [kPa/m] 

E  Factor de Enhancement [adimensional] 

f  Factor de inundación [%] 

cf   Factor de compresibilidad [adimensional] 

Fp Factor de empaque [m
2
 m

-3
] 

Fpd Factor de empaque seco [ft
2
 ft

-3
] 

g  Constante gravitacional [m s
-2

] 

G  Flujo molar de gas [mol s
-1

] 

G' Flujo másico de gas [kg m
-2 

s
-1

] 

G'' Velocidad másica de gas [kg s
-1

] 

Gf Factor de carga de gas [lb h
-1

 ft
-2

] 

h  Altura de cada etapa [m] 

H  Entalpía específica [kJ mol
-1

] 

2COH   Constante de Henry. Solubilidad de CO2 en la solución de amina [kPa m
3
 mol

-1
] 

Ha Número de Hatta [adimensional] 
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HT  Altura total de la columna [m] 

HTU  Altura de la unidad de transferencia [m] 

ΔHR Calor de reacción por unidad de CO2 absorbida [kJ mol
-1

] 

2H OH  Calor latente de vaporización de agua [kJ mol
-1

] 

I  Fuerza iónica de la solución [mol l
-1

] 

k
L
 Coeficiente de transferencia de materia en la fase líquida [m s

-1
] 

k
G
 Coeficiente de transferencia de materia en la fase gaseosa [kmol Pa

-1
 s

-1
 m

-2
] 

k  Constante cinética de reacción [l (mol s)
-1

] 

K  Constante de equilibrio químico [mol s
-1

] 

L Flujo molar de líquido [mol s
-1

] 

L' Flujo másico de líquido [kg m
-2

 s
-1

] 

L'' Velocidad másica de líquido [kg s
-1

] 

Lf Factor de carga de líquido [lb h
-1

 ft
-2

] 

NTU  Número de unidades de transferencia [adimensional] 

P  Presión [kPa] 

p  Presión de vapor [kPa] 

Pop  Presión operativa [kPa] 

Q
CON

  Calor intercambiado en el condensador [kJ s
-1

] 

Q
REB

  Calor intercambiado en el rehervidor [kJ s
-1

] 

R  Constante universal de los gases [Pa m
3
 mol

-1
 K

-1
] 

T  Temperatura [K] 

U  Coeficiente global de transferencia de energía [kW m
-2

 K
-1

] 

uf Velocidad de inundación [ft s
-1

] 

u
G
 Velocidad superficial del gas [m s

-1
] 

VT Volumen total del empaque [m
-3

] 

VT Volumen de tanque [m
-3

] 
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x Composición de los flujos. Fracción molar [adimensional] 

Subíndices 

z Etapa de referencia de la columna de absorción 

z+1 Etapa superior a la de referencia en la columna de absorción 

z-1 Etapa inferior a la de referencia en la columna de absorción 

Z Etapa superior de la columna de absorción (tope) 

i Componentes de las corrientes: CO2, MEA, H2O, MEAH
+
, MEACOO

-
, N2, H2O, O2 , OH

-
 

REG Torre de regeneración 

REB Rehervidor 

CON Condensador 

in Entrada 

out Salida 

m Reacciones químicas 

 

Supraíndices 

L Líquido 

G Gas 

* Condición de equilibrio de fases 

 

Letras griegas 

α Carga de CO2 [mol de CO2/ mol de MEA] 

γ Coeficiente de actividad 

γc Relación entre la capacidad calorífica a presión y volumen constantes 

ν Coeficiente estequiométrico [-] 

  Coeficiente de fugacidad del gas [-] 

μ Viscosidad [kg (m s)
-1

] 

ρ Densidad molar [mol m
-3

] 

ρ' Densidad másica [kg m
-3

] 

λ Coeficiente de desorción [-] 
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η Eficiencia de Murprhee [-] 

ηB Eficiencia isentrópica de la bomba de amina rica 

ηc Eficiencia isentrópica de sopladores y compresores 

η
gen

 Eficiencia térmica del sistema de generación 

2CO   Eficiencia de captura global 

cap

T   Eficiencia de captura inherente a cada tren 

σ Tensión superficial del líquido [N m
-1

] 

ψ  Carga iónica 

 

Equipos 

[AAE]   Intercambiadores amina-amina 

[ABS]  Torres de absorción 

[CON]  Condensadores 

[CO2E]  Conjunto de inter-enfriadores de la etapa de compresión 

[CO2P]  Bombas de CO2 

[CMP]  Compresores 

[RAP]  Bombas asociadas a la solución rica en amina 

[REB]  Rehervidores 

[REG]  Torres de regeneración 

[T1]   Tanques de reposición de agua 

[T2]   Tanques de reposición de amina 
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B. ESTO HAY QUE DESPINTARLO PERO NO BORRARLO.  

Apéndice  B 

C o n f i g u r a c i o n e s  ó p t i m a s  o b t e n i d a s  c o n  

e l  s i s t e m a  d e  m e m b r a n a s  y  d e  a b s o r c i ó n  

q u í m i c a  p o r  s e p a r a d o .  

B.1 CONFIGURACIONES ÓPTIMAS OBTENIDAS CON LAS TECNOLOGÍAS 

INDIVIDUALES. 

 A continuación se presentan las configuraciones y costos óptimos obtenidos para cada 

tecnología operando por separado, para el tratamiento de los gases efluentes de una planta de 588 

MWg con una composición de 19% de CO2 que fue analizada en el capítulo 4 para los sistemas 

híbridos (Tabla 4.9 y Figura 4.10). En particular, para el sistema de membranas en la Tabla B.1 se 

detallan los costos mínimos obtenidos y en la Figura B.1 se presenta la configuración óptima, 

incluyendo los flujos, condiciones de operación 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 absorción 

química con aminas.  
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Tabla B.1 Distribución de costos del sistema de membranas para una alimentación con 19% de CO2 

Costo anual total específico 55.83 M$/tn 

TAC (costo total anual) 221.81 M$/año 

CAPEX 80.78 M$/año 

 Costos directos de fabricación 43.51 M$/año 

 Costo de adquisición de equipos 16.19 M$/año 

 Instalación de equipos 8.54 M$/año 

 Instrumentación y control 3.24 M$/año 

 Tuberías 6.48 M$/año 

 Instalación eléctrica 1.78 M$/año 

 Construcción 1.62 M$/año 

 Mejoramiento del terreno 1.62 M$/año 

 Instalación de servicios 3.24 M$/año 

 Terreno 0.81 M$/año 

Costos indirectos de fabricación 16.32 M$/año 

Ingeniería 4.35 M$/año 

Gastos de construcción 4.35 M$/año 

Tarifa del contratista 0.22 M$/año 

Contingencia 7.39 M$/año 

Inversión de capital fijo 59.83 M$/año 

Capital de trabajo 14,95 M$/año 

Costo de puesta en marcha + costo de 

MEA 

5,98 M$/año 

OPEX 141.03 M$/año 

 Cargos fijos 1.80 M$/año 

 Impuestos locales 1.20 M$/año 

 Seguro 0.60 M$/año 

 Costos directos de producción 129.72 M$/año 

 Costo de operación variable (VOC) 125.81 M$/año 

 Mantenimiento 2.39 M$/año 

 Costo de mano de obra operativa (OL) 0.32 M$/año 

 Trabajo de supervisión y soporte 0.81 M$/año 

 Materiales de operación 0.36 M$/año 

 Cargos de laboratorio 0.03 M$/año 

 Costos generales de planta 2.12 M$/año 

 Gastos generales 7.40 M$/año 

 Costos administrativos 0.05 M$/año 

 Costos de marketing y distribución 0.67 M$/año 

 Costos R&D 6.68 M$/año 
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Figura B.1 Flujos y dimensiones del sistema de membranas óptimo para una alimentación fresca con 19% de CO2 



196 

 

Tabla B.2 Distribución de costos del sistema de absorción química para una alimentación con 19% de CO2 

Costo anual total específico 50.53 M$/tn 

TAC (costo total anual) 200.75 M$/año 

CAPEX 46.30 M$/año 

 Costos directos de fabricación 24.94 M$/año 

 Costo de adquisición de equipos 9.28 M$/año 

 Instalación de equipos 4.90 M$/año 

 Instrumentación y control 1.86 M$/año 

 Tuberías 3.71 M$/año 

 Instalación eléctrica 1.02 M$/año 

 Construcción 0.93 M$/año 

 Mejoramiento del terreno 0.93 M$/año 

 Instalación de servicios 1.86 M$/año 

 Terreno 0.46 M$/año 

Costos indirectos de fabricación 9.35 M$/año 

Ingeniería 2.49 M$/año 

Gastos de construcción 2.49 M$/año 

Tarifa del contratista 0.12 M$/año 

Contingencia 4.24 M$/año 

Inversión de capital fijo 34.30 M$/año 

Capital de trabajo 8.57 M$/año 

Costo de puesta en marcha + costo de 

MEA 

3.43 M$/año 

OPEX 154.45 M$/año 

 Cargos fijos 1.03 M$/año 

 Impuestos locales 0.69 M$/año 

 Seguro 0.34 M$/año 

 Costos directos de producción 143.93 M$/año 

 Costo de operación variable (VOC) 141.38 M$/año 

 Mantenimiento 1.37 M$/año 

 Costo de mano de obra operativa (OL) 0.40 M$/año 

 Trabajo de supervisión y soporte 0.53 M$/año 

 Materiales de operación 0.21 M$/año 

 Cargos de laboratorio 0.04 M$/año 

 Costos generales de planta 1.38 M$/año 

 Gastos generales 8.11 M$/año 

 Costos administrativos 0.15 M$/año 

 Costos de marketing y distribución 0.73 M$/año 

 Costos R&D 7.32 M$/año 
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Figura B.2 Flujos y dimensiones del sistema de absorción química con aminas óptimo para una alimentación fresca con 19% de CO2 
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