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Prefacio

La demanda de energia eléctrica se encuentra en constante crecimiento en el mundo
actual, lo que exige la concreciéon de nuevas opciones de generacién que resulten competiti-
vas, en vista del amplio abanico de tecnologias que se encuentran disponibles para tal fin.
Por otra parte, la reduccion de emisiones de sustancias contaminantes (material particulado,
gases con efecto de invernadero) constituye un aspecto clave en la aprobacion de nuevos
proyectos, debido a la sancién de tratados internacionales y regulaciones ambientales
progresivamente mas restrictivas.

Debido a la necesidad de satisfacer tanto la creciente demanda de energia como la
reduccion de las emisiones de C'Oy a la atmosfera, se estan realizando enormes esfuerzos
para mejorar la performance de los sistemas de captura y compresion de CO, acoplados a
sistemas de generacion de energia eléctrica. Especificamente, la integracion de estos procesos
es objeto de estudio en diferentes areas de investigacion.

El presente trabajo de tesis propone modelar y optimizar procesos de captura de
CO4 para el tratamiento de gases de combustion generados en plantas de producciéon de
energia alimentadas por combustibles fosiles. Mediante el empleo de técnicas basadas en
programacion matematica, se pretende realizar el estudio del proceso global, considerando
en la etapa de disenio preliminar tanto las variables operativas como las de dimensionamiento
de cada uno de los equipos presentes. En funcién de lo expresado, se plantean los siguientes
objetivos:

Objetivo General

Contribuir en la biisqueda de soluciones tecnologicas conducentes a la disminucion de
emisiones gaseosas generadas en plantas de producciéon de vapor y electricidad, teniendo
como meta principal una produccion de energia eléctrica mas limpia, de manera tal de no

alterar el medio ambiente.
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Objetivos Especificos

= Generar un modelo matematico de optimizacién que permita abordar la sintesis y

el diseno de plantas nuevas de cogeneracion de vapor y electricidad incluyendo el

tratamiento de sus emisiones gaseosas.

Proponer una estrategia de solucion para el modelo resultante, que garantice la
obtencion de soluciones 6ptimas al variar los principales parametros del proceso. Se
pondra especial énfasis en la convergencia del modelo, evitando en lo posible soluciones

6ptimas locales, definiendo un procedimiento eficiente de inicializacion de las variables.

Estudiar y comparar, desde un punto de vista energético, econémico y ambiental, la
integracion de la planta de producciéon de energia eléctrica con la planta de captura
de C'O,. El consumo de servicios auxiliares de ambos procesos es significativo, lo que
implica elevados costos de operaciéon. En consecuencia, es indispensable proponer un
proceso integrado eficiente con el fin de disminuir el costo total anual, teniendo en

cuenta los niveles umbrales permitidos de emision de gases de efecto invernadero.

Finalmente, a partir del planteo de diferentes casos de estudio y distintas funciones

objetivo, se evaluara la performance del sistema captura de C'O, y del sistema “captura de

COsy+generacion” desde un punto de vista termodindmico y también econdémico.
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Capitulo 1

Introduccion

1.1. Captura y almacenamiento de C'O,. Generalidades

1.1.1. Demanda energética versus cambio climatico

A nivel mundial, las principales acciones que se estan desarrollando en materia de politica
ambiental son el estudio de la diversificacion de las fuentes de energia y la reduccion de la
dependencia de los combustibles fosiles, con el fin de hacer frente a las crecientes necesidades
energéticas en forma sustentable con el medio ambiente. En este aspecto, la incorporacion
de energias renovables no hidraulicas (solar, eolica, geotérmica, bioenergia) en la matriz
energética ha adquirido mayor relevancia en los tltimos anos. Sin embargo, se estima que
en las proximas décadas, el carbon y el gas natural seguiran siendo, debido a su alta
disponibilidad y a su economia de escala, los combustibles fundamentales tanto para la
generacion de energia eléctrica como para la generacion de vapor de proceso. En particular,
el consumo total de energia primaria en el ano 2009 ha duplicado su valor respecto al ano
1971, evidenciando claramente el incremento de la demanda energética mundial. A pesar
del fuerte crecimiento de las energias renovables en la dltima década, datos estadisticos
correspondientes al anio 2009 revelan que solo el 16 % del consumo final de energia se genero
mediante el uso de fuentes de energias renovables (hidréulicas y no hidraulicas), mientras
que el 81% se generd a partir de combustibles fosiles, y el 4% mediante energia nuclear

(IEA, 2011; REN21, 2011).




El uso de combustibles fosiles para la generacion de energia es la causa principal de
las emisiones de uno de los principales gases de efecto invernadero, el CO,. De acuerdo
a las estadisticas presentadas por la Agencia Internacional de Energia (IEA), el sector
de produccion de energia representa aproximadamente el 83 % de las emisiones totales de
gases efecto invernadero provenientes de fuentes antropogénicas, contabilizando el aporte
de la produccién, transformacion, manejo y consumo de todas las fuentes energéticas. De
ese 83 %, el 92% corresponde a COy, 7% a CHy y 1% a N,O (IEA, 2011). Considerando
que las emisiones de C'O, producidas por centrales termoeléctricas representan el 78.25 %
de las emisiones totales de C'O, a nivel mundial (IPCC, 2005), las acciones de mitigacion
deben indudablemente concentrarse en este sector, siendo el principal desafio estabilizar su

concentracion en la atmosfera y en consecuencia la temperatura global del planeta.

1.1.2. Tecnologias de captura de C'O,

La captura y almacenamiento de CO, (CAC) es ampliamente reconocida como una
opcion tecnologica viable para la mitigacion de emisiones provenientes de los procesos
industriales que constituyen importantes fuentes puntuales de emision. Basicamente, el
C'Oy generado por la combustion de carbon, gas natural (combustibles fosiles primarios)
o biomasa, es separado de la corriente gaseosa; luego la corriente concentrada en C'O; es
comprimida a una presion adecuada para su transporte (liquido o fluido supercritico) hasta
su lugar de almacenamiento.

Los principales procesos para la captura de CO, actualmente disponibles, los cuales se
encuentran en distintas fases de desarrollo tecnologico son: absorciéon quimica, adsorciéon con
cambio de presion (PSA) y temperatura (T'SA), separacién por membranas y criogenacion,
entre otros. Las opciones que se encuentran bajo desarrollo para la disposicion final del C'O,
son el almacenamiento geologico, el almacenamiento oceanico y la mineralizacion (Olajire,
2010; Pires et al., 2011; Wang et al., 2011).

Las opciones tecnologicas disponibles para la captura implican procesos basados en
transformaciones fisicas o quimicas. En la absorciéon quimica, el C'O, reacciona con el

solvente (aminas, 6xido de calcio) que luego es regenerado, al mismo tiempo que el COy
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es liberado de la solucion. En particular, la absorcion quimica con aminas permite tratar
corrientes con bajas concentraciones de C'O,, que es una caracteristica tipica de la corriente
de gases exhaustos generada en las plantas de potencia basadas en la combustion de
combustibles fosiles (3.2-4.2% de C'O; en plantas de generacion que utilizan gas natural y
12-14% en plantas de generacion que utilizan carbén). La principal desventaja asociada a
esta tecnologia es el alto consumo de energia requerido fundamentalmente en la etapa de

regeneracion del solvente.

La absorcién quimica con oxidos alcalinos (6xido de calcio) se realiza mediante dos
procesos basicos: la carbonatacién en la que se produce la absorciéon por la reaccién
exotérmica entre COy y CaQ, y la calcinaciéon, en la que se liberan estos dos compuestos
del CaC' O3 formado en la etapa previa. Es una tecnologia que requiere altas temperaturas
de operacion (973 - 1150 K) y utiliza aire enriquecido para la calcinacion, caracteristicas

que dificultan su inmediata adaptacion a plantas de generacion en operacion.

En la adsorcion fisica, se utilizan materiales solidos capaces de adsorber el C'O, tales
como carbon activado, zeolitas, materiales mesoporosos, aliminas e hidrocalcitas. El proceso
de adsorcion se realiza generalmente a altas temperaturas, y la recuperacion del adsorbente

se efectiia mediante procesos de cambio de temperatura (17'SA) o presion (PSA).

Las membranas se usan como medio de contacto entre las fases gaseosa y liquida vy,
mediante la aplicacion de presion, se efectia el transporte selectivo de COq a través de las
mismas. Esta tecnologia es aplicable a corrientes gaseosas concentradas de C'O; (alrededor
de 20% en volumen). Aunque se requieren presiones de operacion muy elevadas, es un

sistema con un gran potencial de aplicacion.

La destilacion criogénica consiste en una serie de etapas de compresion, enfriamiento y
expansion. Esta tecnologia es apta para corrientes altamente concentradas en C'Oy en las

que el objetivo fundamental es la separacién de impurezas.

En todos los sistemas mencionados, la eficiencia de separaciéon depende de la presion
parcial de C'O,. La absorcion quimica con aminas es el tinico proceso aplicable para tratar
corrientes gaseosas con bajas presiones parciales de C'O,, mientras que los procesos de

separacion con membranas, la criogenacion, la adsorcion fisica y la absorcion quimica con
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carbonato de potasio se prefieren para tratar corrientes gaseosas en las cuales la presion

parcial de C'O4 es elevada.

1.1.3. Captura de C'O; en plantas de generaciéon de energia

Dependiendo de la etapa del proceso de generacion en la que se efectie el tratamiento
para la reduccion de emisiones, se presentan tres opciones principales: post-combustion, pre-
combustion y combustion con aire enriquecido y, al igual que las tecnologias de captura,
se encuentran en diferentes etapas de desarrollo tecnologico y fases de demostracion. La
representacion esquematica de dichos procesos se muestra en la Figura 1.1.

En la post-combustion (Figura 1.1a) se aplican técnicas de tratamiento a la corriente
de gases exhaustos (humos) resultantes de la combustion, compuesta basicamente por
nitrégeno, oxigeno, agua y dioxido de carbono. La ventaja principal reside en que esta
tecnologia puede acoplarse a la mayoria de las plantas de generaciéon existentes sin
modificaciones estructurales importantes, pues se incorpora al final de la linea de produccion
de energia. Entre los diferentes procesos de separacion de C'O,, la absorcién quimica
utilizando monoetanolamina como solvente es la mas prometedora, aun considerando la
penalizacidon energética asociada a la recuperacion del solvente y la compresion del C'O,
capturado.

En la Figura 1.1b se presenta un esquema del proceso de pre-combustion, el cual esta
basado en la descarbonizacién del combustible antes de la combustion mediante técnicas
de gasificacion del carbon o reformado del gas natural. Luego, el dioxido de carbono y el
hidrogeno se separan mediante una técnica de tratamiento adecuada. Especificamente, la
elevada presion parcial de C'O, en la mezcla Hy-C'O,, permite la separaciéon del mismo
por medio de absorci6on quimica, adsorciéon o utilizando membranas. Por otro lado, esta
caracteristica reduce el requerimiento energético en la etapa de compresion. Luego, la
corriente enriquecida en Hs se mezcla con Oy proveniente de la unidad separadora de aire y
se expande en una turbina de gas de hidrégeno, mientras que el C'Oy se comprime para su
transporte. En particular, los sistemas de generacion de electricidad con ciclos combinados

de gasificacion integrada de carbon (CCGI) se encuentran actualmente en desarrollo.
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Figura 1.1 — Opciones de captura de CO, en plantas de generacion de energia. Esquemas.




En el proceso de combustion con aire enriquecido (Figura 1.1c¢) se utiliza oxigeno puro
como comburente, produciendo humos compuestos principalmente por COy (aprox. 80 %
v/v) y HyO. Luego, el vapor de agua se separa facilmente por condensacion y el COy
se comprime para su transporte. Este proceso, al igual que la pre-combustion, requiere
disposiciones especiales del proceso de combustién y la producciéon de O, puro, que es
un proceso muy caro y con un elevado requerimiento energético. Si bien constituye una
tecnologia altamente prometedora, su aplicaciéon en grandes industrias es atin un nuevo

concepto.

1.1.4. Criterios de selecciéon del proceso de captura de CO, en

plantas de generacién de energia

Especificamente en el sector energético, la seleccion adecuada de un sistema de captura
de C'O, depende, desde el punto de vista técnico, del tipo de combustible utilizado (sélido,
liquido o gas) y de las condiciones del gas a ser tratado (concentracion de C'Os y volumen
de gas). También deben tenerse en cuenta, la calidad de la corriente concentrada de C'Oq en
vista a sus aplicaciones (transporte, almacenamiento, producto con valor agregado, etc.), el
tamano de la planta, la complejidad del sistema que afecta directamente su disponibilidad,
la conveniencia de implementacion en las plantas existentes, etc. Desde el punto de vista
econ6mico, se debe mencionar que el precio del combustible tiene una influencia significativa
en el costo de mitigacion, el cual representa una medida normalizada del costo de generacion
con respecto a la cantidad de dioxido capturada. En particular, Fisher et al. (2005)
reportaron que el costo de la electricidad es 63.24 usd/MWh (2005) para un costo del
combustible (carbon) de 25 usd/MWh y asciende a 95.52 usd/MWh (51 %) si el costo del
carbon se incrementa en un 80 %. Para la misma variacion del costo del combustible, el costo
de mitigacion asciende desde 44.89 usd/tn hasta 59.3 usd/tn (32.1%). En este aspecto y de
acuerdo a la “European Technology Platform for Zero Emission Fossil Fuel Power Plants
(ETP — ZET)”, las decisiones sobre las configuraciones de las futuras plantas de captura
dependeran principalmente de la eleccion del combustible (y su costo), y en segundo lugar

tipo de proceso de captura a emplear.
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Por otro lado, la absorciéon quimica con aminas es la tecnologia con mayor desarrollo
y aplicabilidad a corrientes gaseosas diluidas de C'Oy (que son caracteristicas de los gases
de combustion exhaustos) en un horizonte de tiempo cercano. Sin embargo, la absorcion
quimica y posterior compresion de C'O; requieren altos consumos de energia térmica (vapor
necesario para la regeneracion del solvente) y electricidad (funcionamiento de compresores,
bombas, sopladores), asi como acoplar (integrar) un sistema de captura a una planta
existente de generacion de energia, lo cual implica la modificaciéon estructural y operativa
de esta tltima.

Ahora bien, si el requerimiento de energia térmica y/o mecanica es provisto por la planta
de generacion, su eficiencia disminuird mientras que los costos operativos y de inversion
se incrementaran. En este aspecto, si bien las tecnologias de captura son relativamente
compatibles con las infraestructuras energéticas existentes, su investigacion y desarrollo
tienen como objetivos fundamentales la reduccion de los costos de captura y la mejora de
la eficiencia global del proceso (generacion de electricidad + captura de COs).

De esta manera se puede concluir que, acoplar el sistema de captura por absorcién
quimica al final de la linea de produccion de energia (post-combustion) resulta ser
la configuracion mas “atractiva” desde el punto de vista econémico (en determinadas
condiciones) y actualmente, es aplicable a las tecnologias méas extendidas de generacion
de energia eléctrica a partir de combustibles fésiles, en particular a centrales térmicas de
carbon y ciclos combinados de gas. Por este motivo y dada la importancia de la investigacion

y desarrollo en este campo, se ha seleccionado a dicho proceso para su estudio particular.

1.2. Absorcién quimica con aminas

1.2.1. Descripcién del proceso

La Figura 1.2 presenta un esquema del proceso de captura de C'O, mediante absorcién
quimica con aminas. El mismo estd constituido por cuatro etapas fundamentales: el
pre-tratamiento de los gases exhaustos, la absorcion, la regeneracion del solvente y la

compresion. La torre de absorcion [ABS] y la de regeneracion del solvente [REG], son




los equipos principales. En general se utilizan torres empacadas para aumentar el drea de

contacto entre fases.

[ABS] torre de absorcién Gas
[REG] torre de regeneracion purificado
[E1] enfriador de gas exhausto

[S1] soplador

[B1] bomba de aminatica (| I a
[E2] enfriador amina pobre 1
[E3] interenfriador [E2] '
[I1] economizador amina-amina !
[T1] tanque de reposicion de MEA :
[T2] tanque de reposicionde O~ |l [ B 0 .- -1
[CND] condensador

[REB] rehervidor

[COM] COmpresor

[BCOZ] bomba de CO, [I 1]

CO,
concentrado

Gas

[REB]
exhausto

Amina
[E1] [S1] rica

[BI]

Figura 1.2 — Proceso de captura de CO; mediante absorcién quimica.

Pre-tratamiento de los gases exhaustos. La presencia de ciertas sustancias en la
corriente gaseosa, tales como gases &cidos, oxigeno y cenizas, interfieren en la
performance del proceso, por lo que necesariamente deben eliminarse antes de ingresar

al sistema de captura. En particular:

= Algunos gases acidos, como SOy v NO,, reaccionan con la monoetanolamina

para formar sales estables al calor.

» El material particulado, especialmente las cenizas, favorecen la formacién de

espuma.

= La presencia de O, incrementa la probabilidad de corrosion a la vez que favorece

la degradacion de la monoetanolamina.

Por otro lado, la temperatura de salida de los gases de combustion es elevada;

considerando que el proceso de absorcion se ve favorecido a niveles térmicos menores,
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la temperatura de la corriente se reduce a valores comprendidos entre 313.15 y 323.15
K en una torre de enfriamiento [E1]. Ademas, se debe incorporar al sistema un

soplador [S1]|, que permita vencer la caida de presién en la columna absorbedora

[ABS).

Absorcion. La corriente gaseosa alimenta la columna de absorcion [ABS| por el fondo,
mientras que la soluciéon de amina pobre ingresa por el tope de la misma. El C'O,
contenido en la corriente de gases exhaustos, es absorbido quimicamente por el
solvente. Durante la absorciéon, el CO, reacciona rapidamente para formar sales
estables (carbamatos). La amina rica en CO; se extrae por el fondo, mientras que

la corriente gaseosa purificada se libera a la atmosfera.

Recuperacion del solvente. En esta etapa, ademéas de la columna de regeneracion
|REG], el rehervidor [REB]y el condensador [CN D], se incluyen los intercambiadores
de calor ([I1] y [E2]), necesarios para lograr la integracién energética de la corriente
fria (amina rica) con la corriente caliente (amina pobre) y un enfriamiento adicional
de esta ultima. Especificamente, la corriente de amina rica que se extrae del fondo
de la columna de absorcion [ABS], se calienta en el intercambiador amina-amina [/1]
para alimentar la columna regeneradora |[REG] en donde, mediante la aplicacion de
energia térmica en el hervidor [REB], el CO; es transferido nuevamente a la corriente
gaseosa, compuesta principalmente por agua y C'O,. El vapor de H>O que sale por
el tope se condensa [CND| y se recircula a la columna regeneradora, mientras que la
solucion de amina pobre que sale del reboiler se enfria [I1, E2| para alimentar a la

absorbedora en condiciones tales que se favorezca la eficiencia de absorcion.

El aporte energético en el reboiler [REB]| es fuertemente influenciado por las
condiciones operativas, el tipo de amina y su concentraciéon. Por ejemplo, mayores
presiones en el reboiler disminuyen el aporte térmico necesario para la regeneracion
del solvente, mientras que se incrementa su velocidad de degradaciéon. Por otro lado,
la energia requerida se incrementa a medida que aumenta la recuperacién deseada

debido al necesario incremento de flujo de solvente. Ademés, cuanto mas elevada sea
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la carga de C'Oy y/o la temperatura de entrada del solvente |Try| que alimenta el
stripper [REG]|, disminuye la cantidad de vapor necesaria para regenerar la amina

(para una recuperacion definida en este equipo).

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

M Pa, que es la presion necesaria para su transporte por tuberias (Rao y Rubin,

2002).

1.2.2. Lineas de investigaciéon actuales

El proceso de absorcién quimica con aminas se ha implementado en diversas aplicaciones
industriales, sin embargo las caracteristicas de los gases de combustion de las plantas
de generacion que manejan combustibles fosiles (baja concentracion de COy; elevado
contenido de O, - aire en exceso - y altos volimenes de gas a tratar), definen un desafio
importante. La implementacion a gran escala requiere mayores desarrollos, tanto desde
el punto de vista de diseno y construccion como en la operacion de la planta, con
el fin de disminuir la penalidad energética, mejorar la eficiencia global del proceso y
cumplir con las regulaciones medioambientales. Durante los tltimos anos, se han realizado
diversas actividades de investigacion relacionadas a la captura de dioxido de carbono,
abarcando diferentes areas fuertemente interrelacionadas, que incluyen tanto estudios en
laboratorio y planta piloto como el desarrollo e implementacion de modelos matematicos en
computadoras. A continuaciéon se describen algunos de los trabajos desarrollados, referidos
en particular a la seleccion del solvente, el trabajo experimental y el empleo de modelos

matematicos para la simulacién y optimizacion del proceso en estudio.

Selecciéon del solvente

La seleccion del solvente depende de varios criterios. Algunos de ellos son: su
capacidad ciclica, la energia requerida para su recuperacion, la velocidad de reaccion
y consecuentemente de transferencia de masa, el peso molecular y sus propiedades

derivadas (transporte), corrosion, presion de vapor (volatilidad), propiedades tensioactivas,
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estabilidad quimica, toxicidad, solubilidad en agua, coste y disponibilidad.

Actualmente se estd trabajando exhaustivamente en el desarrollo de nuevos solventes
y el uso de otros tipos de aminas y sus mezclas. Algunos de los trabajos publicados
corresponden a Bedell (2011); Bello y Idem (2006); Kim y Svendsen (2011); Lepaumier et al.
(2010, 2009a,b,c); Pellegrini et al. (2010); Puxty et al. (2009b). En el proceso de absorcion
quimica se emplean usualmente diferentes tipos de aminas (primarias, secundarias, terciarias
y aminas formuladas) y sus mezclas. En particular, la monoetanolamina (M E A) es la méas
utilizada como solvente (IPCC, 2005; Wang et al., 2011).

Esta amina (MEA) se caracteriza por su alta capacidad de absorcion, bajo peso
molecular y alta alcalinidad, mientras que las desventajas en su utilizaciéon, estan

fundamentalmente relacionadas a los siguientes aspectos:

» La estabilidad del carbamato producido al reaccionar reversiblemente con el acido,

conduce al consumo de enormes cantidades de energia para su recuperacion.

= Su elevada presiéon de vapor respecto a otras alcanolaminas, provoca grandes pérdidas
por evaporacion. Sin embargo, este inconveniente puede reducirse mediante la

incorporacion de secciones de lavado de gases en las unidades de absorcion.

= Su degradacion es un aspecto sumamente importante debido a su impacto medioam-
biental y, al mismo tiempo, su impacto en la economia del proceso. En particular, la
reposiciéon del solvente incrementa el costo operativo, mientras que sus propiedades
corrosivas exigen aumentar los factores de seguridad para el dimensionamiento de

equipos, lo que implica un mayor costo de inversion de capital.

» Tendencia a la formacion de espuma en presencia de impurezas. La formacién de
espuma en la torre de absorcion estd acompanada de un incremento repentino de la
caida de presion y arrastre del solvente, entre otros fenémenos. El uso de agentes
anti-espumantes corrige este efecto indeseable; sin embargo, se trata de una solucion
temporal, ya que es indispensable el pre-tratamiento de los gases de combustiéon con

el fin de disminuir el contenido de impurezas.
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= Su fuerte accidén corrosiva en relacion con otros tipos de aminas. Esta desventaja

podria salvarse con el uso de inhibidores de corrosion.

En particular, en las centrales térmicas con ciclos combinados de gas, que producen
altos volimenes de gas con bajas presiones parciales de C'Oy y grandes cantidades de O,
las aminas primarias como la MEA son la mejor opcion desde el punto de vista de la

capacidad de absorcion ya que:

Si bien son altamente corrosivas en presencia de oxigeno y otras impurezas, esta

caracteristica se puede reducir mediante el empleo de inhibidores.
= Las soluciones de MEA se encuentran ampliamente difundidas en el mercado.

» El tamano de los equipos respecto a otras aminas, es comparativamente menor debido

a su alta reactividad.

= En su mayoria, las aminas formuladas para bajas presiones parciales de C'Os tienen

como componente base a la MEA.

En lo que respecta a la degradacion de amina, Lepaumier et al. (2011); Moser et al.
(2011); Sexton y Rochelle (2009) y Zhou et al. (2012), entre otros, analizaron diferentes
aspectos de este fenomeno en el proceso de absorcion/desorcion de CO,. Especificamente,
Lepaumier et al. (2011) y Moser et al. (2011), analizaron la estabilidad del solvente y la
formacion de productos de degradacion en condiciones reales de operacion. La degradacion
del solvente se debe a un proceso oxidativo en las condiciones operativas de la absorbedora
y a la degradacion térmica (polimerizacion del carbamato) en las condiciones operativas del
stripper. Lepaumier et al. (2011), de acuerdo a los resultados obtenidos, sugirieron que la
degradacion oxidativa predominé sobre la degradacion térmica. Por otro lado, Moser et al.
(2011) describieron la dependencia de la degradacion de monoetanolamina y la formacion
de acidos organicos con el tiempo de operacion. Observaron una tendencia creciente de la
degradacion con el tiempo; sin embargo, no les fue posible discernir si este aumento es
causado por un proceso de degradacion discontinua desencadenado por un evento tnico,

o si se trata de un mecanismo de degradacién autoacelerado que se hace més lento con
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el tiempo debido a efectos de saturacion y equilibrio. Por otro lado, concluyeron que ni
las discontinuidades en el régimen operativo ni los cambios en las propiedades del flujo,
actuaron como disparadores del incremento de la velocidad de degradacién observada.
Solo en un corto periodo, el aumento de la concentracién de polvo en los gases de
combustiéon y pequenos cambios en la estrategia operativa del pre-lavador provocaron
un incremento en la velocidad de degradacion. Zhou et al. (2012) concluyeron de sus
resultados experimentales que la presencia de impurezas acidas (SO, y NO,) en los gases
de combustion no mostraron efectos considerables en la velocidad de degradacion térmica
de monoetanolamina. Finalmente, Sexton y Rochelle (2009) experimentaron con diferentes

inhibidores que redujeron efectivamente la degradacion del solvente en estudio (MEA).

Aboudheir et al. (2003); Aronu et al. (2011); Austgen et al. (1989); Faramarzi et al.
(2009); Liu et al. (1999), entre otros, analizaron aspectos como la influencia de la
temperatura en la absorcion, la distribucion de las concentraciones de las especies (tanto
iobnicas como moleculares) en la fase liquida, la capacidad de absorcion y los mecanismos
de reaccion. Los resultados obtenidos en este &rea, no solo mejoran el entendimiento del
comportamiento de la solucion asociado a la absorcién y a la regeneracion del solvente,
sino que también proveen la informacién necesaria para desarrollar modelos capaces de
describir el equilibrio liquido vapor, siendo este un paso fundamental para la simulacién y
optimizacion de procesos de captura de C'Oy usando aminas como solvente. En particular,
la presencia de electrolitos en la soluciéon acuosa de aminas, implica un comportamiento no
ideal de la mezcla que puede ser descripto a partir de coeficientes de actividad. Aronu
et al. (2011) y Faramarzi et al. (2009), entre otros, aplicaron el modelo UNIQUAC
para determinar los coeficientes de actividad de las especies, necesarios para representar
el comportamiento termodinamico del sistema C'Oo-MEA-H,O. Por su parte,Aboudheir
et al. (2003), Liu et al. (1999), Austgen et al. (1989), etc., utilizaron el modelo NRTL
(non — random — two — liquid — model). Si bien en cada caso se propusieron algunas
modificaciones y/o mejoras en los modelos desarrollados, los parametros esenciales de los
mismos se obtuvieron por regresion (ajuste) a partir de datos experimentales, concluyendo

en todos los casos, que la representacion del equilibrio liquido vapor (solubilidad y
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especiacion) del sistema en estudio fue satisfactoria.

A medida que se evoluciona en el desarrollo de nuevos solventes y se pretende realizar
la optimizacién del proceso, es necesario contar con correlaciones apropiadas validas en
un amplio rango de temperaturas, composiciones y presiones. En este aspecto, el trabajo
experimental ha evolucionado consecuentemente. Por ejemplo, los trabajos de Austgen et al.
(1989) y Liu et al. (1999) corresponden a concentraciones de amina menores o iguales a
30% p/p de MEA y temperaturas de 298.15, 353.15 y 393.15 K, mientras que el trabajo
de Aronu et al. (2011) presenta mediciones experimentales para soluciones 15, 30, 45 y
60% p/p de MEA, en un amplio rango de composicion de COy (expresado en mol COy/
mol MEA) y temperatura (313.15 - 393.15 K). Al estudio del equilibrio liquido - vapor,
Aboudheir et al. (2003) y Kucka et al. (2002, 2003a,b), incorporaron otros aspectos, tales

como el analisis de diferentes mecanismos y 6rdenes de reaccion.

Herramientas para la modelizaciéon. Uso de simuladores de procesos frente a

programacién matematica

La aplicacion de técnicas de programacion matemaética asi como el uso de sistemas
avanzados de simulacién y optimizacion de procesos han surgido como importantes
herramientas para estudiar y analizar en detalle cualquier proceso quimico o industrial. Su
aplicacion ha recibido una importante atenciéon durante los tiltimos anos, debido a la valiosa,
informacion que proveen en el momento de determinar tanto la sintesis y el diseno 6ptimo
de procesos complejos, como su factibilidad. De hecho, la modificacion de las variables
operativas y el planteo de distintas alternativas de proceso se pueden evaluar en corto
tiempo sin la necesidad de experimentacion a escala piloto, la cual tiene generalmente un
costo elevado.

Segiin se desprende de la busqueda bibliografica, se publicaron numerosos estudios
referidos a la simulaciéon y optimizacion del proceso de absorciéon quimica de COy empleando
diferentes herramientas para el anélisis del sistema en estudio. Muchos autores emplearon
simuladores de procesos tales como: Aspen Plus (Abu-Zahra et al., 2007a,b; Alie et al.,

2005; Duan et al., 2012), Hysys (Khakdaman et al., 2008; Rodriguez et al., 2011), Aspen




1.2. Absorcion quimica con aminas 15

Hysys (Nuchitprasittichai y Cremaschi, 2011; i, 2007), gPROMS (Kvamsdal et al.,
2009; Lawal et al., 2010, 2009a,b). Otros autores propusieron y desarrollaron sus propios
algoritmos de simulacion (Aroonwilas y Veawab, 2007; Gaspar y Cormog, 2011; Rahimpour
y Kashkooli, 2004). También se encontraron publicaciones en las que se combinan diferentes
herramientas. Por ejemplo, Freguia y Rochelle (2003) integraron una subrutina programada
en Fortran con Aspen Plus para modelar rigurosamente la absorcion de COy en MEA. Por
su parte, Ba-Shammakh et al. (2007) mediante programacion mateméatica, desarrollaron
un modelo MINLP (Mix-Integer Nonlinear Programming) para la planificacion de la
produccién de un proceso de refineria con el objeto de lograr el maximo beneficio operativo,
al mismo tiempo que las emisiones se reducen a un valor definido mediante el uso de
diferentes opciones de mitigacion, por ejemplo: instalacién de un proceso de post-combustion

basado en aminas, o la utilizacion de diferentes tipos de combustibles, entre otros.

Mediante el empleo de simuladores (Aspen Plus, Aspen Hysys, etc.), la optimizacion
del proceso se realiza mediante simulacién paramétrica. De esta forma, el modelo se
resuelve repetidas veces empleando diferentes valores de una o mas variables operativas vy,
mediante inspeccién y comparacion, se determinan los valores 6ptimos. Estas herramientas
permiten al usuario predecir la performance de un sistema en un corto tiempo sin
la necesidad de definir un modelo matemaéatico complejo. Sin embargo, la optimizacion
paramétrica demanda un elevado niimero de simulaciones. Por otra parte, debido a la
arquitectura propia de los simuladores, el costo computacional se incrementa en funcion
de la cantidad de variables, los reciclos contemplados en el diagrama de flujo del proceso
y las caracteristicas de las restricciones que constituyen el modelo, las cuales son, en su
gran mayoria, altamente no lineales y no convexas. En contraste, entornos de programacion
matematica tales como General Algebraic Modeling System (GAMS), general PROcess
Modeling Systems (gPROMS), A Mathematical Programming Language (AMPL), entre
otros, tienen capacidades de optimizacién superiores a las de los simuladores, especialmente
cuando el problema es grande, combinatorio y altamente no lineal, haciendo factible afrontar
tareas de sintesis y diseno optimos. Otra ventaja reside en que es posible, mediante la

optimizacion simultidnea, considerar las relaciones de compromiso existentes entre todas
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las variables operativas y de diseno. El acceso directo a los valores de todas las variables
definidas en el modelo, asi como al conjunto de ecuaciones y/o hipotesis que lo definen, es
también una virtud a la hora de emplear las herramientas mencionadas.

La mayoria de los articulos consultados estan centrados en la optimizacién paramétrica
de las variables de proceso. A la fecha, pocos articulos presentaron modelos matemaéticos
basados en programacién matematica para estudiar y analizar procesos de captura de C'O,.

Absorcion quimica. Modelos y su rigurosidad

Si bien el proceso de absorciéon quimica de dioxido de carbono usando aminas es
un fenémeno cinéticamente controlado, cominmente se emplean dos tipos de enfoques
para representar matematicamente el proceso de transferencia de materia en unidades
de absorcion/ desorcion: 1) Modelos de etapas en equilibrio y 2) modelos basados en la
resistencia a la transferencia de materia (en base a la teoria de la doble capa, teoria de la
renovacion de la superficie o teoria de la penetracion). El primero, mas simple, asume etapas
teodricas en equilibrio en las que la eficiencia de cada etapa se tiene en cuenta mediante un
factor de correccion de eficiencia, ya que el equilibrio rara vez se alcanza. En este caso,
se puede asumir que todas las reacciones son instantaneas o bien se puede considerar la
cinética de reaccion en la fase liquida. El segundo tipo de enfoque resulta mas apropiado, sin
embargo aqui también se presentan hipotesis particulares que permiten proponer modelos
con diferentes niveles de rigurosidad. Especificamente, en base a la teoria de la doble capa

se pueden plantear los siguientes casos:

= Fenomeno de resistencia a la transferencia de materia con reacciones instantaneas en
la fase liquida. Esta aproximacién es adecuada tinicamente en el caso que la velocidad
de reaccién entre el solvente y el dioxido de carbono sea muy rapida. Algunos autores,
como Ziaii et al. (2009) y Freguia y Rochelle (2003), asumen que el stripper puede
modelarse de esta manera debido a las elevadas temperaturas de operaciéon en dicho

equipo.

» Fendmeno de resistencia a la transferencia de materia con reacciones instantaneas en
la fase liquida considerando la influencia de la reaccién quimica en la transferencia

de masa (reacciones cinéticamente controladas en la pelicula) mediante el “factor de
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Enhancement (E)”. En la literatura se encuentran expresiones matematicas de este

factor considerando diferentes tipos, 6rdenes y mecanismos de reaccion.

= Fen6meno de resistencia a la transferencia de materia con reacciones instantaneas
en la fase liquida y reacciones cinéticamente controladas en la pelicula. Una de las
metodologias propone realizar la discretizacion de la pelicula e incorporar términos
de velocidad de reaccién en los balances de materia y energia para cada elemento del
film. Es también modelado el efecto de los electrolitos en el comportamiento de la

solucion.

El modelado de procesos rigurosos (Rate-based) esta recibiendo especial atenciéon en
los tltimos anos, y estd ganando cada vez mas aceptacion frente al enfoque tradicional
de modelado de etapas en equilibrio (Taylor et al., 2003). Yokoyama (2012), basado en
un modelo de etapas en equilibrio, examiné la influencia de la velocidad de suministro
de vapor y la velocidad de circulacion del solvente en el calor de regeneracion. Concluyd
que concentrarse solo en el calor de reaccion, que es una propiedad inherente del solvente,
no es suficiente para minimizar el calor requerido para la regeneracion de la amina, pues
tanto el calor sensible como el calor de vaporizaciéon son fuertemente influenciados por las
variables operativas, de manera tal que se deben tener en cuenta a la hora de disminuir
la demanda térmica en el rehervidor. Oexmann y Kather (2010) publicaron conclusiones
similares en base a un modelo riguroso implementado en Aspen Plus. Lawal et al. (2009b)
y Zhang et al. (2009) compararon un modelo de equilibrio frente a un modelo riguroso
(con reacciones en equilibrio) de la columna de absorcion, concluyendo que los resultados
de este altimo se ajustaron mejor a los datos experimentales reportados por Dugas (2006).
Zhang et al. (2009) concluyeron ademéas que el modelo riguroso, implementado en Aspen
Plus, posee excelentes capacidades predictivas y resulta muy ttil para el diseno de plantas
de captura de C'O,. Freguia y Rochelle (2003) modelaron ambas columnas basados en el
fenémeno de transferencia de materia; la unidad de absorcién se represent6é de acuerdo al
modelo mas riguroso mientras que la columna de regeneracion se representd segtin el modelo
mas simple.

Teniendo en cuenta que en el proceso de captura mediante post-combustién, la corriente
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gaseosa a tratar se encuentra al final de la linea de produccion de energia, es posible
estudiarlo en forma independiente del sistema de generaciéon asumiendo las condiciones
de la corriente gaseosa como parametros de entrada (temperatura, composicion, flujo y
presion), como es el caso de los trabajos citados anteriormente, entre otros. Aun asi, no se
debe perder de vista el hecho que el exceso de aire en la planta de generaciéon y el tipo de
combustible influyen fuertemente en el volumen y composicion de los gases a tratar en la

planta de captura, y por lo tanto en el 6ptimo del sistema en su conjunto.

En particular, Abu-Zahra et al. (2007a) con el fin de encontrar las condiciones operativas
6ptimas del proceso de captura de C'O,, lo simularon en Aspen Plus y, mediante un estudio
paramétrico de las variables mas importantes, obtuvieron un valor 6ptimo de recuperacion
para el cual el requerimiento energético fue minimo. Esta condicién 6ptima se selecciono
para realizar luego un anélisis tecno-econémico, cuyos resultados se publicaron en Abu-

Zahra et al. (2007b).

Por otra parte, diferentes autores desarrollaron e implementaron modelos dindmicos con
el fin de controlar el proceso, analizar la puesta en marcha y diagnosticar fallas. Gaspar
y Cormog (2011) presentaron un modelo mateméatico riguroso de la planta de captura.
Dicho modelo, implementado en Matlab-Simulink, permitié el analisis del comportamiento
dindmico de las columnas durante la operaciéon del sistema. La comparacion de los
resultados del modelo con los datos experimentales reportados por Tobiesen et al. (2008)
fue satisfactoria. Lawal et al. (2010, 2009a,b) implementaron en gPROMS (Process Systems
Enterprise Ltd.) modelos dindmicos rigurosos de la columna de absorcion, del stripper y
del sistema de captura en su conjunto, respectivamente. Desarrollando una interfaz Aspen
Plus - gPROMS, realizaron la estimacion de las propiedades de las corrientes y el equilibrio
liquido vapor. Ademés, analizaron la respuesta del sistema operando a carga parcial frente
a diferentes perturbaciones (variaciones en la carga de C'Oy, flujo de gas, flujo de amina,

concentracion de dioxido de carbono en la corriente gaseosa, etc).

El estudio de la integracion de plantas de potencia (convencionales y combinadas) y
tecnologias de captura de C'Oy es esencial si se desea reducir las penalidades energéticas

existentes. Algunos autores analizaron la influencia en la performance del proceso cuando
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se incorpora el sistema de captura a la planta de generacion (Botero et al., 2009; Cifre et al.,
2009; Khalilpour y Abbas, 2011; Liang et al., 2011; Moller et al., 2007; Pfaff et al., 2010;

Popa et al., 2011; Romeo et al., 2008a).

Botero et al. (2009) redisenaron un ciclo combinado de gas natural con el objeto de
incluir la recirculacion de gases exhaustos y la integracion del rehervidor al sistema de
recuperacion de calor (HRSG). Khalilpour y Abbas (2011) mostraron que la penalidad
debida al acoplamiento de un sistema de captura al final de la linea de produccion de una
planta de generacion, se puede reducir mediante la optimizaciéon de la red de intercambio
calorico. Romeo et al. (2008a) realizaron un estudio tecno-econémico de diferentes opciones
de configuracion que permitan cubrir los requerimientos energéticos cuando una planta de
aminas se integra a una planta de potencia de carbén pulverizado. Los autores concluyeron
que la configuracion mas conveniente respecto a la pérdida de eficiencia del sistema de
generacion, consiste en extraer vapor del ciclo de vapor y energia eléctrica de la turbina
de gas. Pfaff et al. (2010) sugirieron aprovechar parte del calor disponible en el vapor
de calefaccion para precalentar el condensado y el aire de combustiéon, considerando que
el nivel térmico del vapor extraido de la turbina es superior al requerido en el hervidor.
Cada alternativa implica diferentes cambios tecnolégicos para su implementacién, aunque
en ultima instancia, el beneficio econémico seré el que determine el desarrollo en las plantas
disponibles comercialmente. Popa et al. (2011) consideraron el planteo de dos escenarios:
1) suministrar el vapor de la planta de generacion (CCGT) y 2) suministrar el vapor
mediante hervidores auxiliares y tomar la energia eléctrica de la red. Los autores concluyeron
que la segunda opcion requiere menos cambios estructurales en la planta principal; sin
embargo al tener que tratar mayores caudales de gas (debido a la presencia de quemadores
auxiliares), el tamafio de las columnas es mayor. Liang et al. (2011) implementaron en
Aspen Plus el modelo de un ciclo de vapor de agua de una planta de generaciéon integrado
al sistema de captura y compresion. Analizaron el desempenio de un sistema de captura
que opera con dos niveles de presion en el stripper, variando la eficiencia de captura
y las ubicaciones de la turbina en las que es extraido el vapor (0.97 MPa, 0.29 MPa

y 0.14 MPa), observando que la utilizaciéon de dos niveles de presion en la columna
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regeneradora, disminuye las penalidades respecto a un sistema con un nivel de presion.
Mediante optimizacién paramétrica encontraron que eficiencias de captura entre 60 y 90 %
reducen la penalidad energética, aun considerando que se opere a carga parcial. En este
caso, la penalidad es mayor que si se operase a carga total. También mostraron que la
eficiencia de la planta principal disminuye linealmente con el incremento de la eficiencia de
captura.

Ademés del estudio de las condiciones operativas que permitan maximizar la eficiencia de
captura con un consumo energético minimo, el proceso de post-combustion se debe evaluar
desde un punto de vista tecno-econémico. El trabajo equivalente y el costo de mitigacion
son los principales pardmetros reportados en la literatura para describir las consecuencias
economicas de acoplar el sistema de tratamiento de gases exhaustos al proceso de generacion,
considerando al mismo tiempo el efecto de las pérdidas de energia asociadas a la captura y
compresion de C'O,. Diferentes autores analizaron el impacto de las condiciones operativas
v las variables de diseno en el costo de captura con el objetivo de maximizar el beneficio,
considerando el sistema de captura como una unidad independiente (Abu-Zahra et al.,
2007b; Karimi et al., 2011a; Nuchitprasittichai y Cremaschi, 2011; Panahi y Skogestad,
2011; Rao y Rubin, 2002, 2006; Rodriguez et al., 2011; Ziaii et al., 2011) 6 el sistema de
captura acoplado a una planta de generacion de energia (Oexmann et al., 2008; Peeters
et al., 2007; Romeo et al., 2008a).

Hasta el presente, la integraciéon de ambos sistemas se ha estudiado empleando técnicas
de simulacion en donde la configuracion a nivel de equipos del sistema (equipos y sus
conexiones) se asume conocida. En lo que respecta a los tipos de modelos y su rigurosidad, se
han utilizado diferentes estrategias para aplicar el modelado y optimizacion de la integracion
de plantas de potencia con tecnologias de tratamiento de gases. A continuacién se listan

algunos ejemplos:

» Cohen et al. (2011) desarrollaron e implementaron en GAMS un modelo MILP (Mix-
Integer Linear Programming) para un sistema de captura, para luego optimizar sus
indicadores econdémicos con el fin de analizar la performance de la planta frente a las

variaciones del precio de la electricidad.
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= Moller et al. (2007) integraron el sistema de produccion de vapor con la etapa
de regeneracion del solvente en un ciclo combinado de gas natural, usando un
modelo riguroso para representar la turbina de gas, correlaciones simplificadas para
el rehervidor, relaciones tradicionales para los calculos de la turbina de vapor y el
método HEI (Heat-Exchanger-Institutes-method) para el condensador. El vapor es

extraido tanto de la turbina de vapor como del HRSG.

» Pfaff et al. (2010) modelaron las unidades de captura proponiendo modelos del tipo
“caja negra”, determinando los valores de la interfase a partir modelos detallados

construidos en diferentes simuladores comerciales.

» Bernier et al. (2010, 2012) presentaron e implementaron en Aspen un modelo de
captura integrado a un ciclo combinado de gas natural. Los autores propusieron
un modelo simplificado para la turbina de gas y un modelo riguroso para los
trenes de captura. Aplicando optimizacion multi-objetivo obtuvieron dos conjuntos de
soluciones 6ptimas (curvas de Pareto), con y sin anélisis de ciclo de vida, concluyendo
que dicha estrategia permitiria mejorar la evaluacion econémica de las tecnologias de

reduccién de emisiones.

1.3. Estructura de la tesis

La presente tesis consiste en el modelado, simulaciéon y optimizaciéon del proceso
generacion-+captura, constituido por una planta de generacion (ciclo combinado de gas
natural) y por el proceso de captura de CO, (absorcion quimica utilizando aminas),
explotando los beneficios de la aplicaciéon de técnicas de programaciéon matematica.
Precisamente se propone el desarrollo de un modelo matemético orientado a ecuaciones,
del tipo NLP, que permita abordar el diseno 6ptimo del proceso mencionado. Los
equipos correspondientes a la planta de captura (columnas de absorcion/ desorcion,
intercambiadores, enfriadores) y las propiedades fisico-quimicas de cada corriente, se
modelan en forma detallada y rigurosa. Por otra parte, el ciclo combinado de gas

natural considera un arreglo multi-eje en la configuracion de la planta, post-combustion
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y regeneracion en la turbina de gas, multiples niveles de presion y secciones de intercambio
en paralelo en la caldera de recuperacion. Al igual que en el sistema de captura, se consideran
balances de materia y energfa, prediccién de propiedades fisico-quimicas, y ecuaciones de
disenio, que en conjunto permiten determinar las caracteristicas de los equipos necesarios

para cumplir con la demanda externa fijada.

Como herramienta de modelado e implementacion de los distintos modelos matematicos,
se utiliza el software General Algebraic Modeling System - GAMS (Rosenthal, 2008),
seleccionando el/los algoritmo/s de optimizacion apropiados para la resolucion de los
diferentes casos de estudio. Tanto el modelo desarrollado, el algoritmo y la estrategia de
solucion resultan ser robustos y flexibles, ya que el modelo siempre converge cuando se
varian sus parametros. Ciertamente, la convergencia del modelo esta garantizada cuando el

usuario varia un tinico pardmetro por vez o varios parametros al mismo tiempo.

Se presentan resultados mediante diferentes casos de estudio con el fin de analizar el
disenio y la operacion de una planta de absorcion quimica de C'O, acoplada a una planta

de generacion de energia.
A continuacion, se describe en forma breve la estructura general de esta tesis:

En los capitulos 2 (Proceso de absorcion de C'O; en solucion acuosa de monoetanolamina)
y 3 (Proceso de regeneracion del solvente, desorcion y compresion de C'Os) se presentan los
modelos matematicos detallados correspondientes a las etapas de absorcion y regeneracion
del solvente, respectivamente. En la etapa de regeneraciéon de amina se incluyen la columna
de desorcion y los equipos auxiliares necesarios para el acondicionamiento de las corrientes:
enfriadores, condensadores, compresores e intercambiadores de calor. En primer lugar,
los resultados obtenidos por cada uno de los modelos presentados en cada capitulo se
verifican por comparacion de los valores obtenidos con datos experimentales reportados
en la bibliografia. Luego, se resuelven y discuten diferentes problemas de optimizacion.
Ciertamente, se analizan dos casos de estudio basados en las siguientes funciones objetivo:
1) maximizar la cantidad de C'Oy capturada por unidad de volumen del empaque y 2)
minimizar la cantidad de energia requerida para la recuperacion del solvente por unidad de

masa de C'Oy capturado.
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En estos capitulos se varfan paramétricamente diferentes variables operativas. En
particular, en la columna de absorcién se varia el caudal y la composicion de entrada
de solvente a la absorbedora (amina pobre), expresada como la relacion entre la cantidad
total de C'Oy y la cantidad total de M EA, mientras que en la columna de desorcién se
varia la composiciéon y temperatura de amina rica que ingresa por el tope de la columna y
la presion operativa en el rehervidor.

Ademas de obtener un conjunto de soluciones 6ptimas en un amplio rango de condiciones
operativas, el estudio de los procesos individuales permite desarrollar una estrategia de
inicializaciéon para el proceso completo, de manera tal de asegurar su convergencia.

Resultados parciales relacionados al capitulo 2 (Proceso de absorcién de CO, en solucion
acuosa de monoetanolamina) se presentaron en congresos y se publicaron revistas, segin el

siguiente detalle:

Patricia Mores, Nicolas Scenna, Sergio Mussati, 2009. Mathematical model of
carbon dioxide absorption into mixed aqueous solutions. Computer Aided Chemical
Engineering 27, 1113-1118. 10th International Symposioum on Process System
Engineering (PSE 2009).

= Patricia Mores, Nicolds Scenna, Sergio Mussati, 2009. Absorcion quimica de COs:
modelo matemético del equilibrio L-V para el sistema reaccionante MEA-COs-H50.
IT Congreso de Matemética Aplicada, Computacional e Industrial (IT MACIT 2009),

14-16 de diciembre de 2009, Rosario, Argentina.

= Sergio Mussati, Patricia Mores, Nicolas Scenna, 2010. Equilibrium stage mathematical
model for the optimization of chemical absorption of carbon dioxide into monoethanol-
amine (MEA) aqueous solution. 2nd International Conference on Engineering Optimi-

zation (EngOpt 2010), 6-9 Septiembre de 2010. Lisbon, Portugal.

» Patricia Mores, Nicolas Scenna, Sergio Mussati, 2012. A rate based model of a packed
column for C'O, absorption using aqueous monoethanolamine solution. International

Journal of Greenhouse Gas Control 94, 21-36.
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Por su parte, los articulos y presentaciones relacionados al capitulo 3 (Proceso de

regeneracion del solvente, desorcion y compresion de CO,) se listan a continuacion:

» Patricia Mores, Nicolas Scenna, Sergio Mussati, 2012. CO,; capture using MEA
aqueous solution: Modeling and optimization of the solvent regeneration and C'O,

desorption process. Energy 45, 1042-1058.

= Patricia Mores, Nicolas Scenna, Sergio Mussati, 2011. Optimization of a stripper unit
for the desorption of MEA from (MEA-H,0-CO,) system. Mecanica Computacional,
XXX, 2089-2101. XIX Congreso sobre Métodos Numéricos y sus Aplicaciones (ENIEF

2011), 1-4 de Noviembre de 2011, Rosario, Argentina.

En el capitulo 4 (Proceso de captura de COy mediante absorcion quimica con MEA), se
modela el sistema completo de absorcién-desorcion en forma global (ya no como unidades
independientes), incorporando ademés, expresiones para la estimacion del costo total del
proceso, incluyendo costos operativos y de inversion. Aqui, en forma similar a los capitulos
anteriores, la verificacion del modelo resultante se lleva a cabo comparando los componentes
economicos obtenidos (y algunas variables de disefio y operacion) con resultados reportados
en la bibliografia. Luego, se definen dos problemas de optimizacion del proceso considerando
las siguientes funciones objetivo: 1) minimizar el trabajo equivalente por unidad de masa de
C'O, capturado evaluando el costo resultante, y 2) minimizar el costo anual total definiendo

diferentes niveles de recuperacion.

Los resultados alcanzados en este capitulo dieron lugar a las siguientes publicaciones:

= Patricia Mores, Nicolas Scenna, Sergio Mussati, 2010. Optimization of C'Oy capture
process using an aqueous MEA solution. The International Conference on Continuous

Optimization (ICCOPT 2010) , 26-29 Julio de 2010, Santiago de Chile, Chile.

= Patricia Mores, Nicolas Scenna, Sergio Mussati, 2011. Post-combustion C'O, capture
process: Equilibrium stage mathematical model of the chemical absorption of C'O,
into monoethanolamine (MEA) aqueous solution. Chemical Engineering Research and

Design, 89, 1587-1599.
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» Patricia Mores, Nicolas Scenna, Sergio Mussati, 2011. Overall efficiency analysis of the
post-combustion C'O, capture using aqueous solution of amines. Chemical Engineering
Series - C'Oq capture, Capitulo 2, 29-52. Science Network - Online Open Access
Publisher, Canada.

= Patricia Mores, Nicolds Scenna, Sergio Mussati, 2012. C'O capture in power plants:
Minimization of the investment and operating cost of the post-combustion process
using MEA aqueous solution. International Journal of Greenhouse Gas Control, 10,

148-163.

En el capitulo 5 (Proceso de generacion de energia: NGCC+Captura y compresion de
CO,) se presenta y se discute el sistema de captura acoplado a un ciclo combinado de
gas natural. El estudio del proceso se realiza tanto desde el punto de vista termodinamico
como econdémico. Las variables operativas y de diseno se optimizaron simultaneamente,
dando como resultado un conjunto de indicadores econdémicos 6ptimos (costo anual total,
costo de la electricidad y costo de mitigacion) para diferentes niveles globales de captura. En
particular, y con el fin de cumplir con objetivos de generacion (satisfacer la demanda externa
de potencia) asegurando un nivel deseado de captura, se analiza la influencia de diferentes
escenarios en el rendimiento tecno-econémico del sistema integrado, generacion-+captura:
dimensionamiento de los trenes de captura, ntimero de unidades en paralelo y derivacion
parcial de la corriente de gases exhaustos.

Parte de los resultados alcanzados en este capitulo fueron comunicados recientemente

en los siguientes congresos:

= Patricia Mores, Ezequiel Godoy, Nicolas Scenna, 2012. Influencia de la asignacion
de recursos para mantenimiento en los indicadores econémicos de un ciclo combinado
acoplado a un sistema de captura de C'Os. I1 Congreso Latinoamericano de Distribuciéon

Eléctrica (CLADE 2012), 24-26 de Septiembre de 2012, Rosario, Santa Fe, Argentina.

= Patricia Mores, Nicolas Scenna, Sergio Mussati, 2012. Influence of number of operative

trains on the economic optimal coupling of a CO, capture system. XIX Congresso
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Brasileiro de Engenharia Quimica (COBEQ 2012), 09-12 de Septiembre de 2012,

Buzios, Rio de Janeiro, Brasil.

Finalmente, en el capitulo 6 (Conclusiones y trabajos futuros) se desarrollan las
conclusiones y se sintetizan las lineas de investigacion surgidas a partir del trabajo de

tesis.




Capitulo 2

Proceso de absorciéon de C'O9 en solucion

acuosa de monoetanolamina

2.1. Introducciéon

En general, el modelado de un proceso de absorciéon no es una tarea sencilla de
realizar, debido a que exige considerar la compleja combinacion de los diferentes fenémenos
involucrados en los procesos de transferencia de materia, calor y cantidad de movimiento
(difusion, reacciones, presencia de electrolitos, no idealidades termodinamicas, transferencia

de energia, etc.), los cuales influyen considerablemente en el resultado.

Una columna de absorcién, identificada por un fenémeno de equilibrio termodinamico
entre fases fluidas, tipicamente se modela como un arreglo en contracorriente. Dependiendo
del grado de detalle que se considere, existen principalmente dos tipos de modelos para
describir una etapa de separacion: 1) un modelo de etapas teoricas de equilibrio (térmico,

mecéanico y quimico) y 2) un modelo de etapas de no-equilibrio.

En el modelo de etapas de equilibrio, la columna de absorcién se divide en etapas
discretas, la cuales se describen mediante balances de materia, balances de energia,
relaciones de equilibrio de fases y suma de composiciones (ecuaciones MESH). La no
idealidad de las mismas se tiene en cuenta mediante un factor de eficiencia, siendo la

eficiencia de Murphree la expresion mas empleada. Sin embargo, los modelos de equilibrio
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resultan inadecuados cuando los fenémenos de transferencia de materia y energia estan
influenciados por la presencia de reacciones quimicas, mas aun si estan limitados por la
cinética de las reacciones involucradas (Kucka et al., 2003a), como sucede en el caso de
estudio. Por el contrario, un modelo de etapas de no equilibrio (rate-based model) se
caracteriza por una mejor aproximacion para esta clase de sistema ya que los efectos
de la cinética de reaccion, la transferencia de materia y la transferencia de energia se
consideran en forma simultdnea. La influencia de la reaccién quimica en la transferencia de
materia puede tenerse en cuenta mediante diferentes metodologias basadas en la teoria de
la penetracion, la teoria de la doble pelicula o la teoria de renovacion de la superficie. El
método mas simple consiste en emplear un factor de correccion (Enhancement factor), que
ha sido desarrollado para diferentes tipos, 6rdenes y mecanismos de reaccién. Sin embargo,
en sistemas de reaccion complejos atin no se cuenta con factores de correccion confiables.
En estos casos, la aproximacién tipica consiste en dividir la pelicula en segmentos radiales e
incorporar el término velocidad de reacciéon en los balances de materia y energia para cada
elemento del film, resultando en consecuencia, un problema con una enorme complejidad
de resolucion. El tamano del modelo resultante depende del niimero de elementos del film,
el cual varia entre 6 y 40 para una buena estimacion de los perfiles en la pelicula (Asprion,
2006). De esta manera, resulta facil deducir que el esfuerzo computacional, comparado con

el empleo del factor de Enhancement, se incrementa significativamente.

En la actualidad se trabaja exhaustivamente en la determinacion de los mecanismos
de reaccion involucrados y su efecto en la eficiencia de absorcion (Aboudheir et al., 2003;
Bedell, 2011; Kucka et al., 2002; Mindrup y Schneider, 2010; Sexton y Rochelle, 2011).
Ademaés, se han desarrollado modelos mateméticos detallados basados en la teoria de la
doble pelicula y la teoria de la penetracion (Faramarzi et al., 2010; Ghaemi et al., 2011;

Lawal et al., 2009b; Simon et al., 2011; Zhang et al., 2009).

Por otra parte, la velocidad de absorcién depende de la concentracion de las especies
ionicas y moleculares presentes en la solucién. Es por ello que el modelo matemético debe
considerar la variaciéon de la concentracion de todos los componentes a lo largo de la

columna, para lo cual es necesario definir un modelo de equilibrio liquido vapor apropiado.
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Algunos de los trabajos referentes al modelado del ELV han sido publicados por Aboudheir
et al. (2003); Austgen et al. (1989); Liu et al. (1999) y Puxty et al. (2009a), entre otros.

En este capitulo, se desarrolla un modelo matemético riguroso de la columna de
absorcion, basado en el fenémeno de resistencia a la transferencia de materia, con reacciones
en equilibrio en la fase liquida y reaccion quimica en la interfase. El efecto de la reaccion
quimica se considera mediante la inclusion del factor de Enhancement para una reacciéon de
pseudo primer orden. Mediante hipotesis simplificatorias se deduce también, un modelo de
etapas de equilibrio. Se incluyen ademés, ecuaciones de diseno que permiten determinar el
tamano optimo requerido para un nivel definido de recuperacion, asi como restricciones que
aseguran una operacion dentro de limites permisibles (caidas de presion, minimo caudal de
humedecimiento, porcentaje de inundacion, etc.). Asimismo, se asume un modelo discreto,
esto es, cascada de miltiples etapas en contracorriente.

El modelo propuesto se valida satisfactoriamente comparando los resultados obtenidos
con datos experimentales reportados en la bibliografia. Ademas, se emplean diferentes
correlaciones para determinar el area de transferencia de materia, y se analiza su influencia
en la determinacién de los perfiles internos de temperatura y composicion. La determinacion
rigurosa de los perfiles internos de temperatura, presion, caudales y composiciones de las
corrientes resultan imprescindibles a la hora de realizar el diseno final del equipo.

Finalmente, se determinan las condiciones operativas y de diseno 6ptimas que maximicen
la eficiencia de absorcion, definida de acuerdo a dos funciones objetivo diferentes: 1) relacion
entre la cantidad de C'O, absorbida y el volumen del empaque de la columna y 2)relacion
entre la cantidad de COy absorbida y el flujo de alimentacion de solvente (expresado como

la relacion entre el caudal de amina y el caudal de gas).
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2.2. Desarrollo del modelo matematico. Columna de
absorcion

Consideraciones generales

La columna se considera como una cascada de multiples etapas dispuestas en contra-
corriente. La Figura 2.1 muestra el esquema de una etapa genérica utilizada para modelar
la columna de absorcion. En la Figura, “z” (z=1,. .., Z) denota cada etapa, “x” e “y” denotan

“©” vy “9” presentes en las corrientes liquida (L) y

las fracciones molares de los componentes
gaseosa (G) respectivamente. El vapor circula en sentido ascendente desde la etapa z hacia
la etapa z 4+ 1, mientras que el liquido desciende desde la etapa z a la etapa z — 1. Las
entalpias de las corrientes liquida y vapor se denotan por HX y HY, respectivamente.

El modelo matematico ha sido desarrollado teniendo en cuenta las siguientes considera-

ciones:

= Se adoptan empaques al azar como relleno de las torres de absorcion y regeneracion.
Si bien el comportamiento de las columnas de platos es satisfactorio, se prefieren
las columnas empacadas ya que se caracterizan por su mayor eficiencia de contacto,
menor caida de presion y presentan una menor tendencia a la formaciéon de espuma,

entre otros factores (Fisher et al., 2005).
= Se adopta como solvente una solucién de monoetanolamina al 30 %.

= Se asume que tanto la fase liquida como la gaseosa, se encuentran en mezcla completa.
De esta manera, la temperatura de las corrientes liquida y gaseosa que abandonan la

etapa son idénticas.

= Se asume que solo las especies moleculares difunden entre las fases. Ademaés,
considerando que la solubilidad del Oy y el Ny en la soluciéon de aminas es muy

baja, se asume que la transferencia entre fases de estos componentes es despreciable.
= Las reacciones tienen lugar en la fase liquida.

» La fase liquida tiene comportamiento ideal.
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= La fase gaseosa tiene comportamiento real.
= La torre de absorcion no cuenta con seccion de lavado de gases.
Salida de gas Entrada de MEA
purificado empobrecida
VA
G Levy
Yoy Xizt+1)
T 1 i T
HG(: i HL(‘"J’U
i 4 Interfase
J E G L E Calor
? : kconkcos: (
1 . .
I—‘ —————————— e = Difusion =
= h 4 E Reac. E Reac.
z-1 H H
T 1 Gey Eiapa “z” Ly
i1 Xi(z)
T e
HQ/:—J,) HL(Z)
0
J={CO,, Ny H:0, 03}
1 l i~{CO5, MEA, H0, MEAH', MEACOO", HCO5, COs, H:O", HO'}
Entrada de gas Salida de MEA
exhausto enriquecida
Figura 2.1 — Esquema de una etapa genérica de absorcion.
Balances de materia y energia
= Balance de materia global en la etapa z
L,w—L,+G,1—G,=0 (2.1)
» Balance de materia por componentes en la etapa z
Lz+1 Ljz41 — Lz Ti, + Gz—l Yjz—1 — Gz Yjz = 0 (22)
j j
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» Balance de energia en la etapa z

Loy H: — L, HE+ G,y HY , — G, HY + (AHR), — (AHp,0), =0 (2.3)

Donde AHp denota el calor de reaccion entre el CO, y el solvente y AHp,o denota
el calor de vaporizacion del agua; las correlaciones correspondientes se adoptaron de

Oyenekan (2007) y Hilliard (2008).

s Balance de electroneutralidad en la etapa z

[MEAH®] + [H30%] = 2.4
[MEACOO™] + [HCO;37] + 2 [COs* | + [OH7] |

1333
1

donde [i] corresponde a la composicion de la especie iénica “i” expresada en [mol/l].

= Restricciones de composicion

Equilibrio liquido vapor (ELV)

Para la estimacién de los valores de las concentraciones de equilibrio, es necesario
considerar los equilibrios fisico - quimicos, los balances de materia y los balances de carga
de los electrolitos presentes en la fase acuosa, los cuales se describen mediante un conjunto
de restricciones no lineales. La reacciéon de COy con una soluciéon de MEA, implica un
complejo sistema de reacciones paralelas y consecutivas en la fase liquida (Kucka et al.,
2002). Precisamente, las reacciones [R1| a [R5] son reacciones reversibles instanténeas,
mientras que las reacciones [R6| y [R7] corresponden a reacciones reversibles cinéticamente

controladas.

1. Hidrolisis del agua [R1]

2H,0 > HsOt + OH~
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2. Formacion de bicarbonato a partir del CO, disuelto |[R2]

QHQO + OOQ e ]{30Jr + HCO;

3. Disociaciéon del bicarbonato [R3]

2HQO + COQ e H30+ + HCO;

4. Disociacion de la amina protonada [R4]

HyO+ MEAH" «» H30" + MEA

5. Hidrolisis del carbamato [R5]

MFEACOO™ + HyO <> MEA+ HCOg3

6. Formacion de carbamato (por el mecanismo de “Zwitterion”) |R6|

MEA+ COy + HyO <+ MEACOO™ + H3;0"

7. Formacién de bicarbonato [R7]

CO, +OH > HCO;

= Constantes de equilibrio quimico

Para calcular la concentracion de las especies ionicas y moleculares en la solucion,
las constantes de equilibrio quimico se expresan en funcion de sus actividades de
acuerdo a la Ecuacion (2.7). Ademaés, la actividad de las especies quimicas presentes
en la fase liquida es funcién de la temperatura de la solucién, segiin se presenta en la
Ecuacion (2.8).

K. =[[(a:.)" =[] (@2 %2)"  ¥m, m=Ri, Rs, Ry Ri, Rs (2.7)

7 %

Si bien en todo sistema de reaccion real la fase liquida tiene comportamiento no ideal,
se asume aqui como primera aproximacion que dicha fase tiene un comportamiento

ideal, de manera tal que los coeficientes de actividad adoptan valores unitarios.

B
sz = exXp (A+ (T) +C In (Tz)> Vm, m = Rl, RQ, Rg, R4, R5 (28)
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donde T es la temperatura absoluta [K| mientras que a;,, ;. y v; corresponden a la
actividad, coeficiente de actividad y coeficiente estequiométrico del componente “2”
en la reaccion “m” respectivamente. Los coeficientes empleados en la Ecuacion (2.8)
se adoptan de Aboudheir et al. (2003) y se listan en la Tabla 2.1.

Tabla 2.1 — Coeficientes para la estimacion de las constantes de equilibrio quimico y las
solubilidades.

A B C D Referencia
K, 140.9320 | -13445.90 | -22.47730 -
K, 253.4820 | -12.09200 | -36.78160
K; 220.0670 | -12.43170 | -35.48190
K4 6.694250 | -3090.830 0
Ks -3.36360 | -5851.110 0 0

Hcoomo | 170.7126 | -8477.771 | -21.95743 | 0.005871

Heoomea | 89.4510 | -2943.600 | -11.59200 | 0.016440

Aboudheir et al. (2003)

(=l el i )

Liu et al. (1999)

» Relaciones de equilibrio de fases

El equilibrio de fases gobierna la distribuciéon molecular de las especies entre la fase
liquida y la fase gaseosa. Para un valor dado de presion y temperatura, la condicion
de equilibrio de fases esta dada por la igualdad entre el potencial quimico en la fase
liquida y el potencial quimico en la fase gaseosa (uﬁT’P’y) = Mf(T,P,;;;))» lo que da un

valor minimo de la energia libre de Gibbs.

Considerando la baja solubilidad del Oy y el N5 en la solucion de amina, se asume que
la transferencia de estos componentes entre las fases es despreciable. Asi, el equilibrio
de fases para los componentes volatiles esta dado por las reacciones [E1l] a [E3| v se

representa mateméaticamente segin las Ecuaciones 2.9 a 2.11:

[El] COQ(g) — OOQ(aq)
[E2] HQO(Q) — HQO(Z)
[E3] MEA(Q) — MEA(aq)

Yco, = ¢co, = P = Hco, - [COo, (2.9)
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YH50 = ¢H20 z Pz = PH»0 z THy0 =z <210>
YMEA » OMEA = Po = PMEA » TMmEA - (2.11)
donde:

Heo, - es la solubilidad de CO; en la solucion de amina [kPa 1/mol].
[COs], es la concentracion molar de CO; [mol/]].

¢ es el coeficiente de fugacidad del componente, determinado a partir de la ecuacion

de estado para mezclas gaseosas de Peng y Robinson (1976).
P, es la presion total en la etapa z |kPa].

P,0 Y PMEA » corresponden a la presion parcial del agua y la monoetanolamina en la
etapa z, respectivamente, determinadas mediante la ecuacion de Antoine y expresadas

en kPa.

» Coeficientes de fugacidad

El coeficiente de fugacidad (¢) de un componente “k” en una mezcla liquida se
determina mediante la Ecuacion (2.12), basada en la ecuacion de estado para mezclas

de Peng y Robinson (1976).

h’l (¢kZ) = % (fcz - 1) - ln (fcz - Bz)

A 2 ; T; Ak by | f.. +2.414B, (2.12)
- — n|l———————=
2v2B, a. b, f..—0.414B,
donde:
a, = Z sz 2Lk 2k » (213)
ik

b= ;b (2.14)

i

R2T2
a5 = 0.4572P—”(1 +71)%? (2.15)

ct
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T = (0.3746 + 1.5423w;- 0.2699w7) (1 + =

)

RTC %
b; = 0.07780 ‘
_aP;
T ReT?
bZPZ
B pu—
°  RT,

2

2
Tcz'

(2.16)

(2.17)

(2.18)

(2.19)

R es la constante universal de los gases; a;. son los parametros de interaccion

binarios entre el componente

733))
1

y el componente “k”; T., P. y w son la temperatura

critica, presion critica y factor acéntrico del componente “i”. Las propiedades criticas

y los parametros de interaccién binaria se presentan en las Tablas 2.2 y 2.3,

respectivamente.

Tabla 2.2 — Propiedades criticas.

Componente T.[K] P.[kPa] ®

Oxigeno 154.620 5080.02 0.01900
Nitrégeno 126.044 3394.37 0.04000
Dioxido de carbono  303.950 7370  0.23894
Agua 647.149 22120  0.34400
Metanolamina 614.400 4450  0.86400

Tabla 2.3 — Coeficientes de interaccioén binaria.

0, S CO, H,0 MEA
0, 0.0000 | -0.0120 | 0.0975 | 0.0000 | 0.0000
N, -0.0120 | 0.0000 | -0.0200 | -0.3156 | 0.0000
CO, | 0.0975 | -0.0200 | 0.0000 | 0.0445 | 0.0000
H,O | 0.0000 | -0.3156 | 0.0445 | 0.0000 | -0.1800
MEA | 0.0000 | 0.0000 | 0.0000 | -0.1800 | 0.0000

Para el célculo del coeficiente de fugacidad de la fase gaseosa, se reemplazan las

fracciones molares de los componentes presentes en el liquido por las fracciones molares

de los componentes presentes en la fase gaseosa, y el factor de compresibilidad del

liquido por el del gas.
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Por otro lado, para determinar el valor del factor de compresibilidad (f.), la
Ecuacion (2.20) (Ecuacion de estado de Peng y Robinson (1976)) y la Ecuacién (2.21)
se combinan para dar una ecuaciéon polindomica de tercer grado (Ec. 2.22). Como
resultado de esta expresion, se puede tener de una a tres raices reales segiin el nimero
de fases del sistema. En el sistema bajo andlisis se trabaja en la region de dos fases y,
en consecuencia, se tendra una raiz imaginaria (sin sentido fisico) y dos raices reales.
El mayor valor real corresponde al factor de compresibilidad del vapor, mientras el

menor valor real corresponde al factor de compresibilidad del liquido.

RT a
P_v—b_v(v+b)+b(v—b) (220)
Pv
= — 2.21
fo= o (221)

Diseno de columnas empacadas

» Area transversal de la columna

El 4rea transversal de la columna se calcula segtin las restricciones 2.23 y 2.24 y segtin
se puede observar, depende de la velocidad de inundacion (u; .) y el flujo masico (G.,)
y la densidad (p.¥) masica del gas. Es una practica habitual disefiar las columnas
empacadas por debajo del punto de inundaciéon de las mismas. Para ello, se define
un factor de inundacion (f,), el cual afecta a la velocidad del gas que corresponde
al punto de inundacion (uy .). Normalmente el valor de dicho factor (f,) varfa entre

0.70 y 0.80.

Esta practica provee margen suficiente para prevenir las incertidumbres asociadas a
la estimacion del punto de inundacién, y mantener el punto de diseno alejado de la
region en la que la eficiencia disminuye rapidamente, esto es, cerca de esta condicion
critica (Kister, 1992). A modo de ejemplo, en Karimi et al. (2011a) se realizo el

dimensionamiento de las columnas de absorcion y desorcion en base a un valor de 75 %
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de la velocidad de inundacion del gas mientras que en Fisher et al. (2005) adoptaron

80 %.

La restriccion respecto al factor de inundacion se incluye en la Ecuacion (2.25). Por
otro lado, en la bibliografia se recomienda que el didmetro minimo sea 10 veces el
didmetro nominal del empaque (d,) (Seider et al., 2009), y el didmetro (econémico)
méaximo sea de 12.8 m (Chapel et al., 1999). Estas restricciones se tienen en cuenta

mediante la Ecuacion (2.26).

DT = \/(0.3048 ij) f.mpC (223)

4, = 0% (2.24)
4

0.7< f. <08 (2.25)

10d, < DT, < 12.8 m (2.26)

Donde DT, es el didmetro de la torre [m], G,

. L. k
. es el flujo méasico del gas [?g], g , s

la velocidad de inundacion [%}, f- es el factor de inundacién [adimensional] y p.& es

la densidad maésica de la corriente gaseosa [%]

La velocidad de inundacion (uf ,) para empaques dispuestos al azar se determina de
acuerdo a la correlacion de Leva (1992), dada por las Ecuaciones 2.27 a 2.34. Como
puede observarse, dicha velocidad es funcion de las propiedades de las corrientes, el

factor de empaque (Fp) y un parametro de relacion de flujos (f1.)-

Factor velocidad de inundacion Y, [adimensional]:

(ug)? Fp ( ¢
g

Y, =

) f2zf3z =

L
pHgO z (227)

exp [—3.7121 — 1.0371 In(f.) — 0.1501 (In(f;.))* — 0.00754 (In(f1.))’]

Pardmetro de relacion de flujos [adimensional):
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L, |p¢
hie=an"n (2.28)

Factor de ajuste en funcion de la viscosidad de la corriente liquida [%} :

fao=0.96 (u2)""" (2.29)

Factor de ajuste en funcion de la densidad [adimensional]:

P}ngo z P}ngo z ’
3 5 = —(). + . —s = i . s~ .
f3.=—0.8787 4+ 2.6776 T 0.6313 T (2 30)
Pz Pz

En estas expresiones, la velocidad de inundacion (uy ), el factor de empaque (Fp) y

la constante gravitacional (g) estan expresadas en [%}, H—g} y [g}, respectivamente.

La correlacion de Leva (1992) es aplicable dentro de los siguientes limites (Seider

et al., 2009):
0.01 < Y. < 10 (2.31)
k k

0.3x 1078 ~4 <l <20x103 L (2.32)
m-S m-S

d, > 0.0254 m (2.33)

pL

0.65 < (%) <14 (2.34)

P

» Caida de presion

La caida de presion total a través de la columna (AP) se obtiene al multiplicar la
caida de presion por unidad de altura de empaque en cada etapa (AP,) con la altura

de la etapa (h,), segin se indica en la siguiente ecuacion:

AP =Y " AP.h. (2.35)
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A su vez, la caida de presion por unidad de altura de empaque en cada etapa (z)
expresada en [kPa/m], se estima a partir de la siguiente correlacion, desarrollada por

Robbins (1991):

L 0.1
AP, = 0.8160 <x2 + 0.4( /2 ) xﬁ)
20000 (2.36)

Xe = T4 x 1078G%, 10*7<107

El primer sumando tiene en cuenta la caida de presion en el empaque seco mientras
que el segundo corresponde a la caida de presion debido a la presencia de liquido. Los
factores de carga de liquido (Lf,) y de gas (Gf.) se estiman mediante diferentes
expresiones, dependiendo de la presion operativa (P,,) y las caracteristicas del

empaque, especificamente el factor de empaque seco (Fpd).

El factor de carga de la corriente gaseosa [ ] se estima mediante la Ecuacion (2.37)

1
hft2
6 la Ecuacion (2.38), mientras que el factor de carga de la corriente liquida [#] se

calcula a partir de las Ecuaciones 2.39, 2.40 6 2.41

G Fpd 05

sz = 986 X (m) X (2—0> Pop <1atm (237)

sz =986 X ( ’G)0'536OO X 2—0 X (10) POp > 1 atm (238)
62.4 Fpd 0.5 Mf 0.1

Lf. =1, ( iz ) (T) (1000 Pop <1 atm (2.39)
62.4 90 \ %° ,u,]; 0.1

Lf.=1, ( L ) (F_pd) (1000) Fpd <200 Py, > 1 atm (2.40)
62.4 Fpd\"® uk 02

Lf. =1L, ( 2 ) (_0) L Fpd>200 P, > 1atm (2.41)

Donde:

G', y L', son, respectivamente, las velocidades masicas del gas y el liquido expresadas

/ / . L. . .
en [ h-?ﬁ}; pC vy pk son las densidades mésicas de la corriente gaseosa y la corriente
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liquida expresadas en [%] v 1L es la viscosidad del solvente expresada en [%] El
i
factor de empaque seco se expresa en [F]

Es importante destacar que la correlacion de Robbins es aplicable tinicamente a
empaques dispuestos al azar. Fn caso de utilizar empaques estructurados es necesario

recurrir a otras correlaciones.

Usualmente, las columnas empacadas se disenan para un limite minimo y un limite

méaximo de caida de presion en cualquier punto de la torre (Kister, 1992).

Para asegurar una velocidad del vapor a través del empaque que evite el flujo en
régimen laminar y su mala distribuciéon, se suelen disenar para caidas de presion

superiores a 0.0817 kPa/m (Kister, 1992).

En particular, Strigle (1987) sugiere un méaximo de 0.2042 kPa/m para la absorbedora
y 0.2451 kPa/m para la regeneradora. Sin embargo, el uso de aditivos que disminuyan
la formaciéon de espuma permite que la maxima caida de presiéon permisible sea
superior. Si bien la caida de presion medida en el punto de inundaciéon ronda entre
1.6339-2.0424 kPa/m, se considera que una caida de presion de 1.2255 kPa/m

corresponde al punto de inundacion incipiente (Perry y Green, 2004).

De esta manera, las restricciones referidas a la caida de presiéon maxima y minima
se incluyen en la Ecuacion (2.42), donde se asume un valor méximo para la caida de

presion de 1.0212 kPa/m.

J2 P
0.0817 "% < AP, < 1021274 (2.42)
m m

s Minimo caudal de humedecimiento

En general, para la operacion eficiente de una columna de absorcion, el empaque debe
estar mojado en forma homogénea. La velocidad minima de humedecimiento asegura
un comportamiento estable del empaque.

L . . . 3 , .
El caudal minimo de humedecimiento (Qyw), expresado en [%} se evalta a partir

de la correlacion presentada por Kister (1992), basada en un modelo teorico y reglas

heuristicas.




- 60 0.5
Quw =10 Qe (%) (2,49

t

Los valores de referencia del minimo caudal de humedecimiento (QY,;,) para diferentes

tipos de materiales se presentan en la Tabla 2.4. El area especifica del empaque (a;)

estd expresada en [;—g]

Tabla 2.4 — Caudal minimo de humedecimiento. Valor de referencia (Kister, 1992).

Material Quw 2
[ml/s m?]
Ceramica no vidriada 1.17
Metal oxidado (Acero al carbono, cobre) 1.76
Metal con superficie tratada 2.34
Ceramica vidriada 4.69
Vidrio 5.86
Metal brillante (acero inoxidable, tantalio, otras aleaciones) 7.03
PVC-CPVC 8.21
Polipropileno 9.38
Fluoro-polimeros (tipo PTFE) 11.7

= Altura de la etapa

La altura de una columna empacada depende de los requerimientos de separacion 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 determinacién de
la eficiencia de las etapas y de la altura de la torre. La altura de un segmento de la
columna (h.) se define en funciéon del nimero de unidades de transferencia (NTU) y

la altura de la unidad de transferencia (HT'U), segin se indica a continuacion:

h, = HTU, x NTU, (2.44)

Altura de la unidad de transferencia

La altura de la unidad de transferencia se calcula mediante la Ecuacion (2.45) y, segin
se observa, es funcion de las propiedades de las corrientes, los coeficientes individuales
de transferencia de materia (k' y k%), el area superficial especifica (a) y el factor de

Enhancement (E).
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!

G, L
HTU, = AT W S S 2.45
R TZ sz a pZG " |:k£ Az sz EZ:| < )

Donde:

L'y G' son las velocidades masicas del liquido y el vapor, respectivamente [kg/m? s
T es la temperatura absoluta [K]

g es la constante gravitacional [m/s?|

R es la constante universal de los gases [Pa m?/mol K|

pLy p'¢ son las densidades masicas [kg/m?|

A, es el coeficiente de desorcion (A, = m,G,/L,)

kP, k¢ y a estan expresadas en |m/s|, [kmol/Pa s m?| y [m?/m?| respectivamente.
Eficiencia y nimero de unidades de transferencia

Considerando que se asume mezcla perfecta en cada una de las etapas, la eficiencia
puntual es igual a la eficiencia Murphree y, de esta manera, el nimero de unidades de
transferencia, segtin lo sugirieron Molinari y Sala (2002), puede determinarse mediante

la Ecuacion (2.46).

NTU, = —1In(1 —n,) (2.46)

Gzyi z Gz—lyi z—1

= 2.47
1 Gzyz*z - Gz—lyi z—1 ( )

donde 7, (Ec. 2.47) es la eficiencia de Murphree e y} , se refiere a la composicion de

3
1

equilibrio de la especie “i” que abandona la etapa “z”.

Coeficientes de transferencia de materia

La velocidad de absorcion estd determinada por las condiciones hidrodindmicas
(velocidad de flujo, geometria del relleno, propiedades fisicas del liquido), y por las

propiedades fisico-quimicas del sistema (solubilidad, densidad, viscosidad, etc.).
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En el modelo se implementan las correlaciones presentadas por Onda et al. (1968)
para determinar los coeficientes de transferencia de materia en la fase liquida (k) y

gaseosa (k¢).

1 2 1
'L 3 L/ 3 L -3
k- (p—> = 0.0051 ( : ) (“—) a,D,)"* 2.48
nE g a, pk Pt (Déos). (D) (248)
’ 0.7 1
RT, G ps o\ _
G Z o z F 2
kz (ath’) B 523(%#?) (PZGDZG) <atDp) (2.49)

donde k%, k% y a se expresan en [m/s|, [kmol/Pa s m?| y [m?/m?], respectivamente.
pl vy 1 son las viscosidades [Pa s]

D¢ es la difusividad de la fase gaseosa |m/s?]

DL, es la difusividad de CO; en la solucion de amina [m/s?|

D,, a; y o. son el diametro nominal [m], el area especifica [m?/m?| y la tension
superficial [N/m], y corresponden a caracteristicas particulares del tipo de empaque

empleado.
Los supraindices L y G se refieren a las corrientes liquida y gaseosa, respectivamente.

Ademas se implementan las correlaciones de Onda et al. (1968), Wilson (2004) y Bravo
y Fair (1982) para determinar el area superficial especifica para la transferencia de
materia (a) en rellenos dispuestos al azar. Estas correlaciones se seleccionan en el

modelo en funcion del caso de estudio.

El area superficial especifica segiin la correlacion de Onda, se determina mediante las

expresiones 2.50 a 2.53.

0.75
%1 —exp (-1.45 ("-) Re?! FTZO'O5W62'2> (2.50)
Q¢ o,
L/
Re, = —= 2.51
> (2.51)
’2
L
o (2.52)
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12

L
We, = —2— (2.53)

!
sz Oz Q¢

donde o es la tension superficial del liquido [N/m]; Re, We y Fr son los nimeros
adimensionales de Reynolds, Weber y Froude, respectivamente.
El 4rea superficial especifica segtn la correlacion de Wilson, se determina mediante

Ecuacion (2.54).

. gL %18
. = exp(4.73) w2 2.54

donde u% es la velocidad superficial del gas [m/s|, M% es la masa molar de la mezcla

lg/mol] y A, es el area transversal de la torre [m?].

El area superficial especifica segin la correlaciéon de Bravo, se determina mediante

Ecuacion (2.55).

N ANTIAN
oma o 2 ((HE) (66) -

Factor de Enhancement

En la bibliografia se pueden encontrar diferentes modelos para representar la
transferencia de materia entre las fases liquida y gaseosa, entre ellos se pueden
mencionar la teoria de la doble pelicula (Whitman, 1923), la teoria de penetracion

(Higbie, 1935) y la teoria de renovacion de la superficie (Danckwerts, 1951).

La teoria de la doble pelicula es un modelo simplificado empleado para describir la
transferencia de materia en la interfase liquido - gas. El sistema esta constituido por
el gas, una pelicula gaseosa, la interfase, una pelicula liquida y el liquido. Se asume
que el gas y el liquido estan en equilibrio en la interfase. Fuera del film, tanto en
el liquido como en el gas, se supone que el nivel de turbulencia es tan elevado que
no se observan gradientes de concentracion (mezcla completa); de esta manera, la
transferencia de materia por difusion molecular solamente ocurre en las peliculas. La
Figura 2.2 esquematiza la difusion de una sustancia A desde la fase gaseosa hacia la

fase liquida.
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Gas Filmde | Film de Liquido
gas | liquido
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5, 1 4,
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Figura 2.2 — Teoria de la doble pelicula. Esquema general.

Debido a la naturaleza unidimensional del modelo de la doble pelicula, en estado
estacionario se debe cumplir que la cantidad de soluto transferido desde la fase gaseosa
a la interfase tiene que ser igual a la cantidad de soluto transferida de la interfase a
la fase liquida. Estas consideraciones generales son aplicables a todas las sustancias
que difunden. Sin embargo, el C'O; reacciona con MEA apareciendo un nuevo factor

que modifica la velocidad de transferencia de materia.

La reaccion ocurre entre el soluto gaseoso y un reactivo disuelto en la fase liquida.
Si la velocidad de reaccion es muy lenta, todo el soluto gaseoso es transportado a
la fase liquida antes de que pueda reaccionar, por lo que la velocidad de absorcion
no se incrementa significativamente. La transferencia de materia es gobernada por la
diferencia de concentracion entre la interfase y el liquido. Por el contrario, en el caso
de reacciones muy rapidas, la reacciéon comienza cuando el soluto penetra ligeramente

en la fase liquida.

Sin embargo, las velocidades de reaccién varian desde velocidades muy bajas a
extremadamente altas (instantaneas). Debido a esto, es posible diferenciar entre

reacciones muy lentas, lentas, rapidas e instantaneas, dependiendo del valor del
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namero de Hatta (Doraiswamy y Sharma, 1984). En forma general, el nimero de

Hatta se puede definir como:

I maxima conversion posible en la pelicula
a =

maximo transporte por difusion a través de la pelicula

Cuando el nimero de Hatta es mayor a uno todas las especies que difunden van a
reaccionar en el film, pero no necesariamente van a consumirse, ya que esto depende de
los valores de las constantes de equilibrio. Otra forma frecuente de describir el efecto
de las reacciones quimicas en el transporte de materia es el factor de Enhancement

(E), definido en forma genérica como:

velocidad de reaccion

~ welocidad de transporte de materia

Para el sistema MEA+CO,+H50, la concentracion del reactante en el liquido se
encuentra en exceso, asf la concentracion en la interfase -G es practicamente igual
a la concentracion global en la fase liquida (C']@EA ~ CﬁEA). Para el caso particular
en el que la concentracion del reactivo liquido pueda considerarse constante, se
puede asumir que en la fase liquida se produce una reaccidén con una cinética de
pseudo-primer orden. En la Figura 2.3 se presenta en forma esquematica el perfil de

concentraciones para el sistema MEA-+CO,.

La reaccion de MEA-+C'O, tipicamente ocurre en la primera zona de la pelicula liquida
entonces, al suponer una cinética de pseudo primer orden, el nimero de Hatta es igual
al factor de Enhancement. El nimero de Hatta es una funcién de la concentracion
molar de MEA y C'O», las velocidades de reaccion, la difusividad de C'O5 en la solucion
y la constante de transferencia de materia en la fase liquida, segiin se indica en la Ec.

2.56.

\/Démz (kcos—mea, IMEA], + kcoa—on, [COs), )
E.=Ha, = T (2.56)

La dependencia de las constantes cinéticas (kcoz—nmea ¥ kcoa—on) con la temperatura

para las reacciones paralelas [R6] y [R7], se adoptan de Aboudheir et al. (2003) y
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Figura 2.3 — Teoria de la doble pelicula. Perfiles de concentracion (MEA y COs).

Kucka et al. (2002) y se computan de acuerdo a las Ecuaciones 2.57 y 2.58:

44940
kcoa— = 4.495 x 101! — 2.57
CO2—MEA, X exp ( RT. ) ( )
6658
k‘COQ_OHZ = exp (31396 - T ) (258)

Restricciones de tamano

Por otro lado, el modelo incluye la restriccion 2.59 referida a la relaciéon dimensional
permitida entre la altura y el diAmetro de la columna mientras que la Ec. 2.60 asegura

una columna de didmetro uniforme.

Z
> he
z=1

(2.59)

Torre

DT.=DT, 1V z>1 (2.60)
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El volumen del empaque se determina de acuerdo a la Ecuacion (2.61).

VT = iﬂ <D2Tz>2 h. (2.61)

z=1

La altura total de la columna se asume 15% mayor a la altura del empaque (Ec.
2.62). Por otro lado, para torres con extremos circulares y planos, el area superficial

del empaque se determina segin la Ecuacion (2.63).

Z
HT =115 h. (2.62)
z=1
DT,
AS, = nDT, (1.15 HT. + = > (2.63)

Tanto el volumen del empaque como el area superficial de la columna son variables
fundamentales para determinar el costo total de inversion, segin se detallard en el

capitulo 4.

Propiedades de las corrientes

= Difusividad

La difusividad de la corriente gaseosa se estima mediante una expresion simplificada
(Ec. 2.64) de la correlacion de Chapman-Enskog. Los coeficientes para la determinacion
de la difusividad de los componentes se presentan en la Tabla 2.5, los cuales fueron

publicados por Reid et al. (1987).

a; T}
D¢ = Zyjz ]P (2.64)
j z

La difusividad de CO; en H,O para una temperatura dada, se determina segin la
Ecuacion (2.65) de Versteeg y Van Swaalj (1988). Sin embargo, para determinar la
solubilidad de COy en la solucion, se recurre a la Ecuacion (2.66), que surge de
considerar la analogia con el oxido nitroso y asumir despreciable el efecto de la
presencia de N,O en la viscosidad del agua y en la viscosidad de la soluciéon de amina.

La analogia con el 6xido nitroso es ampliamente usada para la determinacion de la
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Tabla 2.5 — Coeficientes para el calculo de la difusividad de los componentes en la fase
gaseosa (Reid et al., 1987).

a
CO, 8.65x10°
H,O 1.20x10*
N,  9.50x107
0, l.1e6x10™

difusividad (y también de la solubilidad) de C'O, en la solucion de amina, ya que el

primero no reacciona con la solucién, permitiendo asi su medicién experimental.

Déo, 0. =235 x 107072107 (2.65)
M%{ o i
L L z
DCOzZ = DCOZ_HQOZ( ,L:L ) (266)

Se adopta un valor de 7= 0.51, reportado por Maceiras et al. (2008).

s Viscosidad

La viscosidad de la solucion MEA-CO5-H50 se estima mediante la correlacién de
Hansen (2004), segun las Ecuaciones 2.67 a 2.72. En estas expresiones se tiene en

cuenta el efecto de la temperatura [K] y la interaccion entre las especies.

pk =12 x r,xpk, . (2.67)

In (urin.) = Tmo-n (0,0 ») + Tupa 0 (Wipa ») + Tmpa 2Tmo -0, (2.68)

©.=(372.1 — 3.11 T, + 8.8093 x 107° T.” — 8.3457 x 107° 1..%) (2.69)
T T 2

r.=1+0.8031 x (L) +0.35786 x (&) (2.70)
TMEA = TMEA =

MﬁIEAz =1x%x1073 (@_3'9356 + 7 1—01(1)‘581,17> (2.71)
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o - = 2414 x 107 (10750 (2.72)

donde fif 4., K0 -~ ¥ ML corresponden a la viscosidad de la monoetanolamina, el

agua y la solucion respectivamente, expresadas en |[Ns/m?|.
T CcOyz T H02 Y TMEA - s0N las fracciones molares de cada componente en la solucion.

Por otro lado, la viscosidad de la corriente gaseosa se determina segtin la Ecuacion (2.73),
adoptada de Greer (2008). Los valores de los coeficientes correspondientes se listan

en la Tabla 2.6.

In (/LZG) = Zln (yjz (CLjTZ + bj)> VJ, j = COQ, HQO, NQ, 02 (273)

J

Tabla 2.6 — Coeficientes para el célculo de la viscosidad de los componentes en la fase
gaseosa.

a b
CO, 435x10% 1.93x10°°
H,O 4.44x10° -4.61x10°
N, 3.97x10%  6.03x10°
0, 4.84x10® 6.13x10°

donde u¢ esta expresada en [Ns/m?|, la temperatura en |K| y las composiciones en

fracciones molares.

s Calor de vaporizacion

La Ecuacion (2.74) permite calcular el calor de vaporizacion [KJ/mol] de un

componente puro a la temperatura T, conocido el valor AH; para otra temperatura

T;.

(TCZ' - Tz):| ai+bi(17TCzi) (274)

AH; (T.) = AH, (T) {m

733}
1.

donde T'c; es la temperatura critica del componente

En la Tabla 2.7 se presentan los coeficientes a emplear en la Ecuaciéon (2.74) para el

calculo del calor de vaporizacion del H,O y de la MEA.




Tabla 2.7 — Coeficientes para el calculo del calor de vaporizacion.

H,0 MEA
AH(T,) [KJ/mol] 40.6550 54.8358
T, [K]  373.15 399.82
a - 03106 0.3288
b, - 0  -0.0857
Tc; [K]  647.149 6144

» Calor de reaccion

El calor de reaccion del COq con la MEA [KJ/mol de COs| se determina mediante

la Ecuacion (2.75) publicada por Oyenekan (2007).

AHRZ o? a
— =142 1 = 11— 2. 2.
( & ) S+ 1003 55 + 6501 7 +32.67 0. (2.75)

donde T es la temperatura del liquido |K] y « es la carga de CO; en la solucion
definida como la relacion entre la concentracion total de C'O, y la concentracion total

de amina segiin la Ecuacion (2.76).

[MEACOO™], +[CO,], + [HCO3]_+ [CO5],

[MEACOO-], + [MEAH*], + [MEA], (2.76)

a, =

= Entalpia

La entalpia de la corriente gaseosa se estima en funcion de la regla de las mezclas
(Ec. 2.77). El calor especifico de las especies se determina a partir de una expresion
polinémica de tercer grado (Ec. 2.78). Los coeficientes correspondientes, tomados de

Reid et al. (1987), se indican en la Tabla 2.8.

HS =1x107° Zyj/C’pde (2.77)
J

ijz = a; + bjTZ + chZQ + d]Tj (278)

De manera similar se estima la entalpia de la corriente liquida (Ec. 2.79). Las
capacidades calorificas de COy, HCO;, HO™ y H30" se asumen iguales a la del

agua, mientras que las de MEACOO~ y MEAH™ se asumen iguales a las de MEA.
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La Ecuacion (2.80) es una expresion polindmica de la capacidad calorifica en funcion
de la temperatura para las especies consideradas, cuyos coeficientes se presentan en

la Tabla 2.8 (Greer, 2008).

HE =1x 10_3in/0pidT (2.79)

T, T. \’ T. \* .\ °
> = a; + b x i x di | ——= il = 2.
Opis = ai (1000) e <1000) * (1000) e (1000) (2.80)

z

Tabla 2.8 — Coeficientes para el céalculo de las capacidades calorificas (Greer, 2008; Reid
et al., 1987).

Gases
a b c d e
CO, 19.1 7.342x107  -5.602x10°  1.715x10°® 0
H,0 32.2 1.924x10°  1.055x10°  -3.596x10” 0
N, 31.15  -1.357x10%  2.68x10°  -1.168x10° 0
0; 28.11 -3.68x10°  1.746x10°  -1.065x10° 0
MEA 9311 3.009x10"  -1.818x10™*  4.656x10® 0
Liquidos

a b c d e

H,O  -203.6060  1523.29 3196413 2474455  3.855326
MEA 5203 2749 5313 - -

Aqui, las capacidades calorificas se expresan en [J/Kmol| y las entalpias en [KJ|.

s Presion de vapor

Las presiones de vapor de componentes puros en funciéon de la temperatura,

especificamente MEA y H50, se calculan a partir la ecuacion de Antoine:

7228

In (pyeo) =65.93- -7.1770In(T,)+4.0313 x 10°T,? (2.81)

z

13290.2

In (pypa) —160.155- -21.01321In(T,)+1.2701 x 107 T, (2.82)

z

» Solubilidad

La solubilidad de C'O; en la solucion de amina (Hco, - ), se determina a partir de la

solubilidad de CO5 en H,O y en MEA (Heo, i »); y se corrige por el efecto de la fuerza
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ionica (Greer, 2008). En la Tabla 2.1 se presentan los coeficientes correspondientes

(Liu et al., 1999).

— (107152 1) {ngo > Hco, MEA =+ Zco, = Hoo, my0 z‘| (2.83)

Heco, . = o
z

Heco,—i » = exp (A + (?) +C In (T,)+ D TZ) Vi, i = MEA, HO (2.84)

z

La fuerza ionica de la solucion (1, [I/mol]), se estima a partir de la carga ionica (1)

de cada i6n “k” segin se indica en la siguiente expresion:

Vk, k= MEAH" MEACOO~,H3;0",0H,C0O3; ,HCO;3

(2.85)

2.2.1. Modelo simplificado (equilibrio) versus modelo riguroso

(rate-based)

El conjunto de ecuaciones presentado en la seccion 2.2, corresponde a un modelo
matematico riguroso basado en el fenémeno de resistencia a la transferencia de materia,
con reacciones en equilibrio en la fase liquida y reaccion quimica en la interfase. El efecto
de la reacciéon quimica se considera mediante la inclusion del factor de Enhancement para
una reaccion con una cinética de pseudo primer orden. De acuerdo a la denominacion general
de este tipo de modelos, de aqui en adelante se lo llamara “Rate-based” (RB).

Sin embargo, es importante resaltar que a partir del modelo RB (Ec. 2.1 a 2.85) es posible
derivar también un modelo de equilibrio (EM), por simple eliminacion de algunas de las
restricciones. La derivacion de un modelo basado en etapas de equilibrio resulta sumamente
util ya que en principio se cuentan con dos modelos (RB y EM) bien diferenciados en cuanto
a nivel de detalle y costo computacional. Luego, es posible comparar los resultados obtenidos
por los dos modelos y asi poder identificar en qué casos un modelo es preferible respecto al
otro.

Basicamente, el modelo de equilibrio estd constituido por las Ecuaciones 2.1 a 2.22,

ademés de una restriccion adicional que tiene en cuenta la eficiencia de la etapa.
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Especificamente se utiliza la expresion de la eficiencia de Murphree (Ec. 2.47). En este
modelo, dicha eficiencia debe fijarse en un valor apropiado. Seider et al. (2009) sugieren una
eficiencia de 40 % en torres de absorcion y 50 % en torres regeneradoras.Oyenekan (2007),

en su tesis doctoral, adopto una eficiencia fija de 40 % en la columna de regeneracion.

2.2.2. Implementacién. Caracteristicas matematicas del modelo

El modelo se implement6 en GAMS (General Algebraic Modeling System) y como
resolvedor no-lineal se utiliz6 CONOPT, un algoritmo de optimizaciéon “local” basado en el
método del gradiente reducido generalizado. El modelo matematico resultante que describe
el estado estacionario de la columna de absorcion, estad conformado aproximadamente por
1500 variables y 1500 restricciones. Muchas de las restricciones son no-lineales de las cuales
algunas son también no convexas. Ademaés, en la totalidad de los balances de energia se
puede observar la presencia de términos bilineales dados por el producto entre flujos y
entalpias, lo cual, sumado al caracter no lineal de las restantes restricciones, puede conducir
a la presencia de soluciones locales e incluso a problemas de convergencia.

Para asegurar la convergencia global, esto es, que el modelo converja cuando se modifica
algiin valor en los parametros, y asi poder obtener siempre el diseno 6ptimo para el caso de
estudio que se esté considerando, se implement6 un procedimiento adecuado de inicializacion
y acotamiento. Especificamente, se propone resolver el modelo simplificado de equilibrio
(EM) y la soluciéon 6ptima obtenida se utiliza para inicializar las variables del modelo
riguroso (RB). Esta estrategia permite obtener soluciones iniciales factibles (o en el peor de
los casos soluciones iniciales cuasi-factibles) para el modelo RB. Ambos modelos se resuelven
en forma sucesiva y sistemética sin necesidad de introducir valores numéricos intermedios.

Tanto los modelos desarrollados como la estrategia de resoluciéon son suficientemente
flexibles, permitiendo llevar a cabo todas las simulaciones y optimizaciones con bajo costo
computacional. Ciertamente, el modelo convergié para todos los casos en pocas iteraciones
demandando tiempos muy cortos de computo.

Un hecho sumamente importante a destacar es que el modelo puede ser utilizado no

solo para simular sino también para optimizar. Esto es, el modelo fue desarrollado e




56

implementado en GAMS de tal manera que pueda comportarse tanto como un simulador,
en el caso que el usuario defina la cantidad de variables que anulen los grados de libertad
del sistema, o como optimizador. En este caso, el modelo desarrollado y utilizado como
un simulador posee las mismas caracteristicas de un simulador de proceso (HYSYS,
ASPEN PLUS). Sin embargo, los mayores beneficios se logran cuando se pretende realizar
optimizaciones presentando varias ventajas respecto a un simulador de procesos, tales como:
a) optimizar numerosas variables del proceso en forma simultanea, sin la necesidad de
recurrir a optimizaciones paramétricas, b) reducir el tamafno del modelo fijando valores en

algunas variables, y ¢) abordar distintas estrategias de inicializacion y de solucion.
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2.3. Verificacion del modelo via simulacién. Compara-

cién con datos publicados

Con el fin de contar con un modelo general que sea aplicable a un amplio rango
de condiciones operativas, tanto el modelo de equilibrio liquido-vapor como el de la
columna de absorcion, se desarrollaron en base a numerosos trabajos. De esta manera,
verificar los modelos bajo diferentes condiciones es fundamental. En este aspecto, en
una primera instancia se comparan los resultados del modelo de equilibrio liquido vapor
con valores experimentales (y resultados de simulaciones) presentados por varios autores.
Especificamente se analiza la distribucion de concentraciones de las diferentes especies en la
fase liquida y la presion parcial de CO4 a diferentes niveles de temperatura y concentracion
de C'O; en el solvente. Luego, se comparan los resultados del modelo de la torre de absorciéon
(perfiles internos de temperatura y composicion en las fases liquida y gaseosa) utilizando
tanto el modelo riguroso (RB), como el modelo simplificado (EM) para dos caudales de gas
(escala de laboratorio y planta piloto), y diferentes tipos de empaques (sillas Berl y sillas
Intalox, en ambos casos de ceramica). Se emplean ademés diferentes correlaciones para la

determinacion del area especifica para la transferencia de materia.

2.3.1. Verificacién del modelo de equilibrio liquido vapor (ELV)

Como se puede intuir, el empleo de correlaciones rigurosas que representen el ELV
de COy en soluciones acuosas de monoetanolamina, resulta fundamental no solo en el
dimensionamiento de los equipos sino también en la determinacién de las condiciones
operativas que mejoren la performance del proceso (Aronu et al., 2011).

El comportamiento del equilibrio liquido-vapor de un sistema compuesto por COs-
H>O-MEA depende fundamentalmente de las condiciones de temperatura y presion a las
que se encuentre el mismo. El siguiente conjunto de restricciones constituye el modelo de
equilibrio liquido-vapor para la solucién mencionada, a partir del cual se determinan tanto
las concentraciones de todas las especies presentes en la fase liquida, como la presion parcial

de C'O;y en la solucion:
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Constantes de equilibrio quimico en funcioén de la concentracion (Ec. 2.7)

Constantes de equilibrio quimico en funcién de la temperatura (Ec. 2.8)

Balance de electroneutralidad (Ec. 2.4)

Balance de MEA (Ec. 2.76)

Equilibrio de fases (Ec. 2.9)

En las Figuras 2.4 y 2.5 se comparan los resultados obtenidos por el modelo de ELV con
los datos reportados por Aboudheir et al. (2003) y Austgen et al. (1989), para diferentes
valores de temperatura y cargas de C'O,. Especificamente, en la Figura 2.4 se representa
la distribucion de concentraciones de las especies presentes en una solucion 2.5 M de MEA
para dos valores de temperatura (313.15 y 373.15 K), mientras que en la Figura 2.5 se
indica la presion parcial correspondiente a cada punto. Se puede observar que para 313.15
K, los resultados estimados por el modelo concuerdan satisfactoriamente con los valores

reportados.

2.60
2.40 1 —313 K - Modelo ELV
2.20 1 - =-373 K - Modelo ELV

2.00 A O 313K - Aboudheir et al. (2003)

1.80 1
1.60 1
1.40 1
1.20 1
1.00 A
0.80 A
0.60 -
0.40 A
0.20 A
0.00

Concentraciones [Kmol/m?]

0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1

a [mol CO,/ mol MEA]

Figura 2.4 — Verificacion del modelo de ELV por comparaciéon con datos experimentales
(Aboudheir et al., 2003): concentracion de las especies en una solucion 2.5 M de MEA en
funcion de la carga de C'O, para 313 Ky 373 K.
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1.E+04

1.LE+03 -

1.LE+02

1.E+01 A

1.LE+00 -

LE01 1/ X Austgen et al. (1989)

/ ©  Aboudheir et al. (2003)
1.E-02 A

Presion parcial de CO, [kPa]

——Modelo ELV (313.15 K)
1E-03 ----Modelo ELV (373.15 K)
1.E-04 -
X
1.E-05 . : ; : ; . : , , . .
0 01 02 03 04 05 06 07 08 09 1 1112

a [mol CO,/ mol MEA]

Figura 2.5 — Verificaciéon del modelo de ELV por comparacion con datos experimentales
(Aboudheir et al., 2003; Austgen et al., 1989): presion parcial de CO; en solucion 2.5 M de
MEA, a 313 K.

2.3.2. Verificacion del modelo de la columna de absorciéon

Una vez verificado el modelo matemético propuesto para el equilibrio L-V, se procede
con la verificacion del modelo de la columna de absorcion, esto es incluyendo los balances de
materia y energia por etapas. Se utilizan como base de comparacién los datos experimentales
reportados por Alatiqi et al. (1994) y Tontiwachwuthikul et al. (1992). Ademaés, resulta
valorable introducir en la comparaciéon los resultados obtenidos por el simulador Hysys,
dado que es una herramienta ampliamente utilizada en otras investigaciones para simular

el proceso de captura.

Solo con fines de validacion, el modelo se ejecuta en modo simulacion de manera
predictiva, es decir que no se ajustan los pardmetros a partir de los datos experimentales.
Aqui, teniendo en cuenta los valores experimentales reportados, se fijan las variables

necesarias para que los grados de libertad del sistema resulten cero.

Para esto se fijan, entre otras variables, las dimensiones de la columna (altura, didmetro)
consideradas en las restricciones 2.23 y 2.44. Se debe tener presente que si bien los valores de
dichas variables se asumen aqui fijos y conocidos, las mismas serdn tratadas méas adelante
como variables de optimizacién; en otras palabras, dichos valores seran obtenidos como

resultado del modelo, segiin se discutird en los proximos capitulos.
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Se comparan los resultados obtenidos utilizando el modelo riguroso (RB) y el modelo
simplificado (EM) para dos caudales de gas diferentes. En el modelo de equilibrio (EM) se
definen dos valores de eficiencia: 30 y 40 %. Ademaés, en el modelo riguroso (RB) se emplean
las correlaciones publicadas por Onda et al. (1968), Wilson (2004) y Bravo y Fair (1982)
para determinar el area superficial de transferencia de materia.

Caso 1. Caudal bajo (a escala de laboratorio)

Las Tablas 2.9 y 2.10 resumen los parametros del modelo utilizados para la comparaciéon
de resultados. Especificamente se definen las condiciones de entrada del solvente y del gas

a tratar.

Tabla 2.9 — Condiciones operativas adoptadas de Tontiwachwuthikul et al. (1992) para la
verificacion del modelo de la columna de absorcion.

Gases de combustiéon | Amina pobre
Temperatura K] 288.15 292.15
Flujo molar [mol/s] 0.14 1.03
H,O [fraccién molar] 0.10 0.94
CO, [fraccién molar] 0.19 0.00
MEA [fraccion molar] 0.00 0.06
N, [fraccién molar] 0.71 0.00
Presion [kPa] 101.3 101.3

Tabla 2.10 — Especificaciones de diseno adoptadas de Tontiwachwuthikul et al. (1992) para
la verificacién del modelo de la columna de absorcién.

Tipo de columna empacada
Diametro [m] 0.10

Altura total del empaque [m] 6.55
Numero de etapas - 10

Tipo de empaque - Sillas Berl (ceramica)
Area interfacial especifica [m%/m?] 545
Tamafio nominal del empaque [m] 0.013
Fraccion de huecos - 0.65

En las Figuras 2.6 a 2.8 se comparan los resultados del modelo con siete puntos
experimentales medidos a lo largo de la torre en términos de temperatura, composicion
en la fase gaseosa y composicion en la fase liquida.

A partir de los resultados presentados, se concluye que:
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325
X Datos exp. Tontiwachwuthikul et al. (1992)

——-RB con correlacion de Onda et al. (1968)
—0—RB con correlacion de Bravo et al. (1982)
—0—RB con correlacion de Wilson et al. (2004)
---EMnz=0.3

— - EMnz=0.4

—— Simulador Hysys (R)

320 %

315 4

Temperatura del liquido [K]

290 T T T T T T T
0 0.5 1 1.5 2 2.5 3 3.5 4 4.5 5 5.5 6 6.5 7

Altura desde el fondo [m]

T

Figura 2.6 — Verificacion del modelo de la columna de absorcion por comparaciéon con los
datos reportados por Tontiwachwuthikul et al. (1992): perfil de temperatura.

0.20
x X Datos exp. Tontiwachwuthikul et al. (1992)
0.18 - —+—RB con correlacion de Onda et al. (1968)
—0—RB con correlacion de Bravo et al. (1982)
0.16 1 —0—RB con correlacion de Wilson et al. (2004)
ON 0.14 4 ---EMnz=0.3
o — - EMnz=0.4
g 0124 ——Simulador Hysys (R)
-
S 0.10 A
g
0.08
=}
RS
3 0.06
[+]
=
B~ 0.04
0.02
0.00 : : —

0 05 1 15 2 25 3 35 4 45 5 55 6 65 7
Altura desde el fondo [m]

Figura 2.7 — Verificacion del modelo de la columna de absorcién por comparaciéon con los
datos reportados por Tontiwachwuthikul et al. (1992): perfil de composicion de CO; en el
gas.

= No existe un tnico modelo que prediga satisfactoriamente los datos experimentales
en toda la altura de la columna. En otras palabras, para una zona de la columna un

tipo de modelo es preferido respecto al otro, y viceversa.

s Mediante el modelo simplificado con eficiencia de Murphree de 30% y el modelo
riguroso que utiliza la correlacion de Bravo y Fair (1982), en el fondo de la columna

(de 0 a 2.1 m) se obtienen mejores resultados que con los otros modelos, tanto para el
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=
in
S

X Datos exp. Tontiwachwuthikul et al. (1992)
—+—RB con correlacion de Onda et al. (1968)
—0—RB con correlacion de Bravo et al. (1982)
—0—RB con correlacion de Wilson et al. (2004)
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Altura desde el fondo [m]

Figura 2.8 — Verificacion del modelo de la columna de absorciéon por comparaciéon con los
datos reportados por Tontiwachwuthikul et al. (1992): perfil de composicion de CO, en el
liquido.

perfil de temperatura de liquido como para el perfil de composicion del gas (Figuras

2.6y 2.7).

» Contrariamente al item anterior, todos los modelos, excepto el de EM=30% estiman
adecuadamente los perfiles de temperatura, composicion de C'Os en el gas y carga de

COy en el liquido desde los 2.1 m al tope de la columna (Figuras 2.6, 2.7 y 2.8).

= En la Figura 2.8 se puede observar con claridad que los valores de composicion
estimados (en la fase liquida), presentan la misma tendencia que los datos experimen-

tales.

Finalmente, en la Tabla 2.11 se comparan los resultados obtenidos en los modelos
propuestos en términos de temperatura de salida de liquido, carga de amina rica (mol
COy/mol MEA) y composicion (fraccion molar) de la corriente de gases que se emite a la
atmosfera. Como se puede observar, los valores estimados por todos los modelos son muy
similares y muy cercanos a los datos experimentales reportados.

Los perfiles presentados en las Figuras 2.6 a 2.8 muestran que tanto el modelo
riguroso (RB) como el modelo simplificado (EM) estiman satisfactoriamente los datos

experimentales. Este hecho es sumamente importante desde el punto de vista del modelo
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Tabla 2.11 — Comparacion de los resultados del modelo de la columna de absorcién con
datos experimentales (Tontiwachwuthikul et al., 1992).

Exp. |Sim. Com. Modelos rigurosos Modelos de equilibrio
[1] 2] [3] [4] [5] [6] [7]
320.15| 317.09 |321.559 321.781 321.715 | 321.691 321.761

Temperatura de salida de liquido
(K]

a (amina rica) 0.4430| 0.4190 0.4180 0.4160 0.4170 0.4090 0.4170

Conc. de CO, en el gas de salida

. 0.0000 | 6.30x107° |3.5x10" 1.4x10° 8.52x10™| 5.5x10°  1.2x103
[fraccion molar]

CO, absorbido [mol/s] 0.0268 | 2.67x10” | 0.0267 0.0265  0.0266 0.0261 0.0266

[1] Datos experimentales. Tontiwachwuthikul et al. (1992); |2] Hysys; [3] Modelo riguroso con correl. de Onda
et al. (1968); [4] Modelo riguroso con correl. de Bravo et al. (1982); [5] Modelo riguroso con correl. de Wilson
et al. (2004); [6] Modelo simplificado. n=0.3; [7] Modelo simplificado. n=0.4

matematico y la complejidad del problema resultante, pues, a la hora de su resolucion, se
prefiere el modelo simplificado ya que su menor tamano reduce el esfuerzo computacional
requerido. Sin embargo, debe remarcarse que el modelo riguroso (RB) se prefiere cuando
se pretende una mayor comprension acerca de los mecanismos de transferencia de
materia, energia y cantidad de movimiento. Asi, el tipo de modelo a utilizar dependera

principalmente de los objetivos y propositos del usuario.
Caso 2. Caudal medio (a escala de planta piloto)

Como se mencion6 previamente, el modelo fue usado para estimar la performance de
dos unidades absorcién a escala piloto. Los datos operativos y de diseno se resumen en las
Tablas 2.12 y 2.13. Los mismos corresponden a las unidades de absorciéon que se encuentran
en operacion en Kuwait, y que pertenecen a la Compania Nacional de Petroleo (KN PC)

y a la Compania de Industrias Petroquimicas (PIC') (Alatiqi et al., 1994).

Las Figuras 2.9 y 2.10 presentan la comparacion de los resultados del modelo con datos
experimentales en términos de temperatura y composicion en la fase liquida. De las mismas
se puede observar que los perfiles de temperatura y carga de C'O, estimados por el modelo
riguroso, utilizando la correlacion de Onda et al. (1968), son muy similares a los publicados
por Alatiqi et al. (1994). La comparacion también indica que la correlacion utilizada para
determinar el area interfacial efectiva influye fuertemente en los resultados. Por ejemplo,

los resultados obtenidos a partir del empleo de la correlacion de Wilson (2004), se estiman




64

Tabla 2.12 — Condiciones operativas adoptadas de Alatiqi et al. (1994) para la verificacion
del modelo de la columna de absorcion.

KNPC PIC

Gases de Amina Gases de Amina

combustion pobre combustion pobre

Temperatura [K] 322.05 310.95 316.15 314.15

Flujo molar [kmol/h] 3338.85 18984.79 2656.21 22478.1
H,O [%, base molar] 0.73 92.61 0.48 93.11
CO, [%, base molar] 15.99 0.56 19.84 0.84
MEA [%, base molar] 0.00 6.83 0.00 6.15
N, [%, base molar] 83.29 0.00 79.67 0.00
Presién [kPa] 1482 1482 1819 1819

Tabla 2.13 — Variables de diseno y especificaciones adoptadas de Alatiqi et al. (1994) para
la verificacion del modelo de la columna de absorcion.

KNPC PIC

Tipo de columna empacada empacada
Diametro [m] 2.74 2.44
Altura total del empaque [m] 14.63 24.15
Nuamero de etapas 10 10
Tipo de empaque Sillas’In'talox Sillas,In'talox

(ceramica) (ceramica)
Area interfacial especifica [m*/m’] 625 625
Tamafio nominal del empaque [m] 0.05 0.05
Fraccion de huecos 0.78 0.78

apropiadamente desde el tope de la columna (0 m) hasta los 10 m. Los modelos rigurosos
con las correlaciones de Bravo y Fair (1982) y ambos modelos de equilibrio (EM=30% y
EM=40 %) sobreestiman significativamente los valores reportados por Alatiqi et al. (1994).

En la Tabla 2.14 se presentan algunos datos adicionales a partir de los cuales se pueden

realizar las siguientes observaciones:

» La temperatura del liquido que se obtiene usando el modelo de Wilson es muy similar

al dato reportado por Alatiqi et al. (1994).

» Los resultados del modelo riguroso basado en la correlacion de Onda se ajustan
adecuadamente al perfil de temperatura en el interior de la columna, subestimando
los valores reales en el extremo (-3.4 K). Por otro lado, los resultados del modelo de

equilibrio, para ambos valores de eficiencia, subestiman los datos reales en +3 K.
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Figura 2.9 — Verificacion del modelo de la columna de absorcion por comparaciéon con los
datos reportados por Alatiqi et al. (1994), KNPC: perfil de temperatura.

0.55
X Datos exp. Alatiqi et al. (1994)

— 0.50 4 —=—RB con correlacion de Onda et al. (1968)
;rj —0—RB con correlacion de Bravo et al. (1982)
2 045 1 _o_RB con correlacion de Wilson et al. (2004)
g 040 4 ~° -EM 1nz=0.3
e — - EMnz=0.4

N
O 035 4 —Simulador Hysys (R)
@)
S 030
E

~ 0.25 A
S

o 020 1
o

< ]

) 0.15

<
S

0.05 T T T T T T T T T T T T T T
0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15

Altura desde el tope [m]

Figura 2.10 — Verificaciéon del modelo de la columna de absorcién por comparaciéon con
los datos reportados por Alatiqi et al. (1994), KNPC: perfil de composicion de CO, en el
liquido.

= Los modelos que emplean las correlaciones de Onda y Wilson se ajustan apropiadamen-

te a los datos experimentales de composicion de C'O,.

Finalmente, en la Tabla 2.15 se comparan los resultados del modelo con la segunda
unidad de absorcion (PIC). Las conclusiones son similares a las obtenidas para el caso
anterior (KNPC). Alatiqi et al. (1994) no reportaron los datos de los perfiles internos, por

lo cual, la comparacion se realiza fundamentalmente en funcién de los resultados estimados
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Tabla 2.14 — Comparacion de los resultados del modelo de la columna de absorcién con
datos experimentales (KNPC, Alatiqi et al. (1994)).

Modelo Simul.
riguroso Com.

(1] (2] 3] [4] [5] [6] [7] (8]

Exp. Modelo riguroso Modelo de equilibrio

Temperatura
de salida de 322.050 | 323.050 | 311.029 | 310.950 310995 310.950 | 311.438 311.120
gas [K]

Temperatura
de salida de - 340.350 | 336.670 | 336.980 342973  340.323 | 343.176 343.285
liquido [K]

¢ (amina rica) - 0.4720 0.4928 0.5000 0.4996 0.5000 0.4895 0.4977

Conc. de CO,
en el gas de
salida [frac.
mol]

Conc. de H,O
en el gas de
salida [frac.
mol]

CO,
recuperado - 148.2041 | 148.5964 | 150.5061 150.3595  150.63 146.7249  149.6669
[mol/s]

<0.0001 | 8.90x107 | 5.07x10™* | 7.48x107 1.87x10* 5.51x107 | 4.78x10°  1.06x107

<0.00045 | 4.34x107 | 4.43x107° | 4.72x107°  4.73x10°  4.72x107° | 4.85x10°  4.76x107

[1] Datos experimentales (KNPC). Alatiqi et al. (1994); [2] Modelo riguroso. Alatiqi et al. (1994); |3] Hysys;
[4] Modelo riguroso con correl. de Onda et al. (1968); [5] Modelo riguroso con correl. de Bravo et al. (1982);
[6] Modelo riguroso con correl. de Wilson et al. (2004); [7] Modelo simplificado. 1=0.3; [8] Modelo
simplificado. n=0.4

por el modelo riguroso desarrollado en el trabajo de referencia (columna 2 de la Tabla 2.15).

= Los valores de temperatura de salida de gas estimados en todos los modelos son muy
similares (alrededor de 314 K), y en todos los casos son de alrededor de 2 K menores al
valor de referencia (alrededor de 316 K). Una conclusion semejante se observa para la

temperatura de salida de la corriente liquida rica en CO; y su composicion (expresada

en mol C'Oy/mol MEA).

» La cantidad de dioxido de carbono recuperada es similar para todos los casos, con

excepcion del modelo de equilibrio con EM=30 %, que es levemente menor.

En conclusion, los resultados indican que el modelo riguroso utilizando la correlacion de

Onda es mas adecuado que los modelos que emplean las correlaciones de Bravo y Wilson,
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Tabla 2.15 — Comparacion de los resultados del modelo de la columna de absorcién con
datos experimentales (PIC, Alatiqi et al. (1994)).

Modelo Simul.
riguroso Com.

[1] (2] (3] [4] [5] [6] [7] (8]
Temperatura

de salida de 316.150 | 317.850 | 314.322 | 314.194 314.295 | 314.223 | 314.505 314.270
gas [K]

Temperatura
de salida de - 334.150 | 333.639 | 339.989 340.210 | 340.098 |340.128 340.186
liquido [K]

Exp. Modelo riguroso Modelo de equilibrio

o (amina rica) - 0.4810 0.5435 0.4995 0.4975 0.4990 [0.4911 0.4981

Conc. de CO,
en el gas de
salida [frac.
molar]

Conc. de H,O
en el gas de
salida [frac.
molar]

CO,
recuperado - 146.3097 | 145.2129 | 146.3895 | 145.4281 | 146.0060 | 142.9615 | 145.6450
[mol/s]
[1] Datos experimentales (PIC). Alatiqi et al. (1994); [2] Modelo riguroso. Alatiqi et al. (1994); [3] Hysys;
[4] Modelo riguroso con correl. de Onda et al. (1968); [5] Modelo riguroso con correl. de Bravo et al. (1982); [6]
Modelo riguroso con correl. de Wilson et al. (2004); [7] Modelo simplificado. n=0.3; [8] Modelo simplificado.
n=0.4

- 7.80x107 | 1.99x107° | 3.41x10™ | 1.63x107 | 6.52x10™* | 5.77x10° | 1.26x107

4.80x107° | 3.36x10° | 4.39x107 | 4.73x10° | 4.75x107° | 4.74x103 | 4.81x10™ |4.75x10°

cuando el objetivo consiste en el estudio de la absorcion de CO; a lo largo de la columna.
Asi, el primero puede ser usado para el andlisis del comportamiento dindmico y control del
proceso de absorcion. Sin embargo, el modelo riguroso basado en la correlacion de Wilson
es muy apropiado a la hora de estimar las condiciones de las corrientes que abandonan la
columna.

En contraste con el Caso 1 (caudal bajo), los resultados obtenidos muestran que en el
estudio del fenémeno de absorcién, los modelos rigurosos prevalecen sobre los modelos de

equilibrio.
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2.4. Diseno 6ptimo de la columna de absorciéon

2.4.1. Formulacién del problema de optimizaciéon

Desde el punto de vista matemético, un problema de optimizacion (P1) puede definirse

formalmente de la siguiente manera:

min f(x) (P1)
s.a. h(x)=0

g(z) <0

re X CR"

donde x representa al vector de variables continuas del modelo; f () es la funcion objetivo a
maximizar o minimizar; h (z) representa la totalidad de restricciones de igualdad (balances
de materia, balances de energia, balances de cantidad de movimiento, correlaciones para la
determinacion de propiedades fisico-quimicas, etc.) y, finalmente, g () define el conjunto de
restricciones de desigualdad utilizadas para establecer restricciones técnicas, especificaciones
de disenio, limites superiores e inferiores en algunas de las variables, etc.

En particular, el problema de optimizaciéon desarrollado en esta seccion, se formula de
la siguiente manera:

Dadas las condiciones de gas exhausto (caudal, presion, temperatura y composicion)
y la composicion de amina (30 % p/p), el objetivo consiste en determinar las condiciones
operativas y de disefio 6ptimas que resulten de maximizar la cantidad de C O, capturada por
unidad de volumen de empaque. La funcién objetivo se define por la Ecuacion (2.86). Las
restricciones que definen el sistema se describen mediante los balances de materia y energia
(Ec. 2.1 a 2.6), equilibrio liquido-vapor (Ec. 2.7 a 2.22), dimensionamiento de la columna,
minimo caudal de humedecimiento y caida de presion (Ec. 2.23 a 2.63) y propiedades fisico-
quimicas (Ec. 2.64 a 2.85). En la Tabla 2.16 se indican los pardmetros operativos y las
caracteristicas del empaque adoptados para el anélisis.

Se emplea el modelo riguroso (RB) con la correlacion de Onda et al. (1968) para obtener
los valores 6ptimos de las principales variables del proceso (caida de presion, diametro de

la columna, volumen de empaque, cantidad de C'Oy capturada, temperaturas de salida,
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perfiles internos de temperatura y composicion, etc.).

Tabla 2.16 — Disenio 6ptimo. Especificaciones de entrada al modelo.

Gases de combustion

Temperatura K] 303.15
Flujo molar [mol/s] 10000
H,0O [fraccion molar] 0.0845
CO, [fraccién molar] 0.0422
MEA [fraccién molar] 0.0000
0, [fraccion molar] 0.1166
N, [fraccién molar] 0.7567
Presiéon [kPa] 101.3

Amina pobre
Temperatura K] 313.15

Flujo molar [mol/s] 20000; 25000; 30000

Composicion de amina [fraccién masica] 0.30

Carga de CO, [mol CO,/mol MEA] 0.15a0.35
Caracteristicas de la columna

Tipo de empaque - Sillas Intalox de ceramica

Didmetro del empaque [m] 0.05

Area caracteristica [m*/m’] 118

Factor de empaque seco [m%/m’] 1214

Fraccién de huecos - 0.76

Tension superficial critica [N/m] 0.061

Numero de etapas - 10

cap  cap
B GzYco, Z/Gm Yin CO,

o Z D12
; h.w ( . )

(2.86)

De acuerdo a la bibliografia general, el valor del diametro de la torre de absorcién
depende fuertemente del caudal y composicién del gas a tratar, mientras que la altura
depende, fundamentalmente, del nivel de captura que se desea alcanzar. En este caso, la
altura y el didametro, calculados a partir de las Ecuaciones 2.23 a 2.34 y 2.44, se consideran
como variables de optimizaciéon. De esta manera, para lograr una recuperacién maxima,
la altura de la torre tiende a ser tan grande como el modelo se lo permita (mediante la
restriccion de tamano definida en la Ec. 2.59) y al mismo tiempo, el sistema tiende a emplear
la mayor cantidad de solvente. De esta forma, y con el objeto de analizar el desempeno de

la columna de absorcion frente a diferentes condiciones operativas, se varia la carga de C'O,
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en la corriente de alimentacién de amina, la relacién altura/didametro (H/D) y la relaciéon
de flujos (L/G).

Se plantea ademés una segunda funcion objetivo (Ec. 2.87) con el fin de analizar el
caudal minimo requerido a diferentes cargas de C'O, y relaciones de tamaro.

cap cap

~ Gzyco, 2/G3 Y co,

= cap cap
[7]G

n in

FO,

(2.87)

A continuacién se presenta el analisis de los resultados obtenidos a partir de la

optimizaciéon segun los diferentes casos de estudio.

2.4.2. Diseno 6ptimo. Analisis y discusion de resultados

Caso 1. Influencia de las relaciones de dimension (H/D), flujos (L/G) y la carga
de COy () en las principales variables del sistema cuando se maximiza la

cantidad de CO; capturada por unidad de volumen de empaque (FO,)

En el analisis de resultados que se presenta a continuacion, se debe tener en cuenta que en
el modelo propuesto, la altura y el didmetro se consideran como variables de optimizacion.
Como es de esperar, en todos los casos la relacion entre la altura y el didmetro (H/D)
alcanza los limites inferiores propuestos (1.5 y 2) de acuerdo a la restriccion 2.59 ya que,
explicitamente se pide minimizar el volumen (F'O;). De forma similar, el caudal de solvente,
acotado superiormente en 2.0, 2.5 y 3.0, alcanza su valor maximo, con el fin de maximizar
la recuperacion. Por su parte, aj se varia sistematica y paramétricamente en un rango
comprendido entre 0.15 y 0.35 mol de COy/mol de MEA.

Cabe aclarar ademés, que las relaciones adoptadas se encuentran dentro del rango de
valores comunmente utilizados en este tipo de procesos. Por ejemplo, Rochelle (2003) y
Fisher et al. (2005) reportaron una relacion entre la altura y el didmetro igual a 2.15,
mientras que en FETC (1999), H/D = 4.2; en estudios de planta piloto, Mangalapally
y Hasse (2011) variaron la relacion de caudales (L/G) entre 0.66 y 2.64 (base maésica)
v Yokoyama (2012) lo hizo entre 3 y 6 (m?/l). Por otro lado, Abu-Zahra et al. (2007a),
trabajaron en el siguiente rango de composiciones: 0.16 < a < 0.38 obtenido por variacion

del grado de regeneracion (20, 30, 40, 50 y 60 %); Rao y Rubin (2006) adoptaron ay, = 0.20,
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en Karimi et al. (2011a) a; = 0.30, en Rao y Rubin (2002) 0.15 < ar < 0.30 y en
Simon et al. (2011) a; = 0.34. Si bien se citan algunos valores, es importante aclarar
que corresponden a diferentes composiciones de gas (asociadas directamente al tipo de
combustible empleado), caudales, tamafios de equipos, etc. Solo se mencionan aqui como
referencia, y con el objeto de seleccionar condiciones operativas que permitan realizar el

andlisis dentro de un rango probable y amplio.

En la Figura 2.11 se ilustran los valores 6ptimos correspondientes a la funcion objetivo
FO, (Fig. 2.11a), el porcentaje de captura de COy (Fig. 2.11b) y el volumen total del
empaque (Fig. 2.11c¢) para diferentes valores de carga de CO, (ay), relacion entre la altura

y el didmetro maxima (H/D) y relacion de flujos (L/G).

Las tres variables disminuyen con el aumento de la concentracion de C'O, en el solvente.
En la Figura 2.11b se observa que en el rango de 0.15 < o, < 0.25, un aumento en la relacion
de flujo y en la relacién de tamanos produce una mejora en la eficiencia de captura. Para
valores superiores de oy, se mantiene esta tendencia solo para algunas combinaciones de
H/D y L/G: H/D=15y L/G=2, H/D=2 y L/G=2.5, H/D=2 y L/G=3, mientras que
para otras combinaciones, dicha tendencia no se cumple en forma estricta. Por ejemplo,
en ay = 0.25 tanto para las combinaciones de L/G=2 y H/D=2 como para L/G=3 y
H/D=1.5 se obtienen recuperaciones muy similares (aprox. 85 %). Logicamente y debido a
la relacion de compromiso existente entre el tamano de las columnas y el flujo de solvente, el
volumen requerido con la combinacion L/G=2y H/D=2 es 17 % mayor que para L/G=3y
H/D=1.5 (Figura 2.11c). Por otra parte, se puede observar que para obtener recuperaciones
superiores al 80 % se requieren cargas inferiores a 0.23 para H/D=1.5 y L./G=2 mientras
que para H/D=2 y L/G=3 la carga puede llegar a 0.32 (Figura 2.11b). Los volumenes de

empaque en cada caso son respectivamente 1661 y 2424 m? (Figura 2.11c).

En las Figuras 2.12 y 2.13 se ilustran los valores ¢ptimos del didmetro y de la caida de
presion para cada valor de oy, L/G y H/D. Se observa que el didmetro de la columna |[m]
disminuye casi linealmente al aumentar la carga de C'O,, mientras que la caida de presion
por unidad de altura [Pa/m| aumenta. Por otra parte, para un valor dado de «, y relacion

de tamano (H/D), el diametro de la columna aumenta con el incremento de la relacion
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Figura 2.11 — Disenio 6ptimo. Caso 1: funcién objetivo, cantidad de CO, capturada y
volumen de empaque.
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de flujo y la caida de presion disminuye a medida que aumenta el valor de dicho cociente
(L/G). Por ejemplo, para oy, = 0.25, H/D=1.5 y L/G=2.0, el didmetro 6ptimo es 11.21 m
y la caida de presion es de 652.3 Pa/m, mientras que para L./G=3.0, el diametro es 3.25 %

mayor y la caida de presion es 11.37 % menor (11.6 m y 585.7 Pa/m).
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Figura 2.12 — Diseno 6ptimo. Caso 1: didmetro de la columna en funcion de la carga de
OOQ (OéL).
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Figura 2.13 — Diseno 6ptimo. Caso 1: caida de presion en funcion de la carga de COy (ay).

En la Figura 2.14 se presentan los valores 6ptimos de temperatura y composicion del
solvente enriquecido a la salida de la columna. Segin se observa en la Figura 2.14a, la

temperatura disminuye con el aumento de la carga de C'O; en el liquido que ingresa a la




74

absorbedora. Para un valor dado de oy, y de relacion de tamano, la temperatura de salida
aumenta con el incremento de la relacion de flujo (L/G). Especificamente, en oy = 0.25,
H/D=1.5 y L/G=2.0, la temperatura 6ptima es 321.1 K mientras que para L/G=3.0 la
temperatura es 323 K. No debe perderse de vista que en este capitulo se estd analizando
solo la absorbedora y que estas variables estan fuertemente vinculadas con la etapa de
regeneracién. Por ejemplo, una menor temperatura de la corriente de solvente que sale
del fondo de la absorbedora, se traduce en la necesidad de un mayor aporte térmico para
llevar dicha corriente a la temperatura requerida para alimentar la columna regeneradora vy,
consecuentemente, el area requerida para el intercambiador de calor [I1] también aumenta,

segin se indica en el diagrama de flujo del proceso (Fig. 1.2).

Por el contrario, la cantidad del contaminante en la corriente liquida que egresa aumenta
con el aumento de «y, (Figura 2.14b), lo que es acorde con la menor recuperacion observada

en la Figura 2.11b.

Finalmente, en las Figuras 2.15 y 2.16 se presentan los perfiles internos de temperatura
y composicion a lo largo de la columna, en términos de relaciones de tamano y relaciones de
caudal para una carga inicial a7, = 0.25. En la Figura 2.15a se observa un perfil de flujo de
COs en la fase gaseosa similar para todos los casos analizados, el cual disminuye a medida
que aumenta la altura de la columna. Sin embargo, el flujo total de gas (Figura 2.15b)
presenta valores maximos en las cercanias de las zonas de mayor temperatura (Figura 2.16a).
Este hecho esté directamente asociado a la presencia a una mayor cantidad de vapor de agua

en la corriente gaseosa, donde la temperatura es maxima (debido a una mayor evaporacion).

Se encuentran valores méaximos de temperatura en el centro de cada columna o

desplazado levemente hacia los lados (Figura 2.16a).

Por otra parte, la composicion de C'O, en la fase liquida aumenta desde el tope hacia el
fondo (Figura 2.16b); la mayor concentracion del contaminante en el solvente (ag = 0.4080)
se obtiene para las relaciones L/G = 2y H/D = 2, mientras que el valor minimo (ar =
0.3550) se obtiene para las relaciones L/G =3y H/D = 1.5. Si bien el valor de ag es 13%
menor que en el primer caso, la recuperacion alcanzada es solo 0.23 % menor debido a que

se compensan las relaciones entre el tamano de la columna y el caudal de amina empleado
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Figura 2.14 — Diseno 6ptimo. Caso 1: temperatura y composicion en el fondo de la columna
de absorcion.

para lograr una recuperacion determinada (Observar Figura 2.11).

Caso 2. Influencia de la carga de CO, y las relaciones de dimensiones (H/D)
cuando se optimiza la cantidad de C'O, capturada por unidad de flujo de amina

(FO3)

Como se indico en el planteo del problema, se define una nueva funcion objetivo (Ec.

2.87) con el fin de analizar el caudal minimo requerido a diferentes cargas de COy y
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Figura 2.15 — Diseno 6ptimo. Caso 1: perfiles internos de flujo y composiciéon de la corriente
gaseosa.

relaciones de tamano.

Al maximizar la cantidad de C'O5 absorbida por unidad de flujo de solvente, se obtiene el
minimo caudal requerido para cada nivel de composicion, y la relacion de alturas alcanza el
maximo valor estipulado en el modelo. La Figura 2.17 ilustra la funcion objetivo, la cantidad
de CO, capturada (expresada en porcentaje) y la relacion 6ptima de flujos, respectivamente.
Como se puede observar, la funcion objetivo y sus elementos componentes (recuperacion de

C'O, y caudal de amina) disminuyen con el aumento de la carga de C'O5 en el solvente. Un
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Figura 2.16 — Diseno 6ptimo. Caso 1: perfiles internos de temperatura y composicion en el

liquido.

nivel de recuperacion de 80 %, que es el minimo requerido para una columna de absorcion,

se alcanza con valores de oy, < 0.26 para las columnas méas altas (H/D—2.0) y con valores

de ay < 0.20 para las columnas méas bajas (H/D=1.5). Por otra parte, en columnas més

altas se requieren caudales algo inferiores que para las columnas més bajas, aun cuando

la recuperacion obtenida es mayor en todo el rango de cargas de C'O, analizado. Para

ar, > 0.26 el caudal requerido es solo levemente menor, de alrededor de 0.08 %, resultando

niveles de recuperacion que son, en promedio, superiores en un 8.4 %.
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En la Tabla 2.17 se presentan, a modo de comparacion, los resultados obtenidos para
un mismo valor de ar empleando las dos funciones objetivo planteadas. Se observa que
para una recuperacion similar (alrededor de 80 %) y un valor de a; = 0.26, el volumen
optimo de empaque obtenido empleando la FO, es 17.9% mayor que si se emplea la FO;.
En contraste, la relacion optima de caudales es 42.65 % menor. Un mayor caudal de amina
implica una columna de desorciéon de mayor tamano y una mayor cantidad de energia para
la recuperacion del solvente, por lo que conclusiones méas generales s6lo pueden realizarse
analizando el sistema de captura en su conjunto e incorporando al modelo expresiones para

determinar los costos operativos y de inversion.

Tabla 2.17 — Diseno 6ptimo. Caso 2: comparacion de valores 6ptimos empleando diferentes
funciones objetivo.

FO, FO, Diferencia [%0]
Cargade CO, (o) | 0.26 0.26 -
Recuperacion [%] | 80.72 80.32 1.23
H/D 1.5 2 25
L/G 2.5 1.7525 42.65
Volumen [m’] 1753.36 | 2135.24 17.9
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2.5. Resumen

En primer lugar se realiz6 una exhaustiva biisqueda bibliogréafica que permitié conocer
los avances logrados en materia de modelado, simulacion y optimizacion de los diferentes
procesos de captura, y obtener la totalidad de las correlaciones (restricciones del modelo)
necesarias para calcular propiedades fisico-quimicas, constantes cinéticas de reaccion,
calores de absorcion, constantes de transferencia de materia, etc. Luego se procedio
a implementar en GAMS un modelo matematico deterministico NLP que permita no
solo simular sino también optimizar el proceso de absorciéon de C'O, utilizando aminas.
Ademas se desarroll6 una metodologia adecuada de inicializacion, considerando los aspectos
fundamentales que garanticen la convergencia para cualquier cambio de valores en los
parametros. Precisamente se propuso una estrategia especifica de inicializacion, escalado
de variables y definicion de cotas superiores y/o inferiores que permitio la obtencion de

resultados en un amplio rango de condiciones operativas.

Por otro lado, es necesario enfatizar que una de las etapas principales y seguramente
la mas importante en el desarrollo de un modelo matemético es su verificacion. En esta
etapa se determina el grado de exactitud en que las variables del modelo son estimadas,
en comparacion con valores utilizados como referencias, generalmente datos obtenidos en
forma experimental. En otras palabras, consiste en verificar si, tanto el grado de abstraccion
realizado para representar el comportamiento real del sistema y/o proceso bajo estudio
(modelo conceptual) como si las hipotesis asumidas son apropiadas. De esta manera, y con
el fin de contar con un modelo general que sea aplicable a un amplio rango de condiciones
operativas, en una primera instancia se compararon los resultados del modelo de equilibrio
liquido vapor con valores experimentales (y resultados de simulaciones) presentados por
varios autores. Especificamente, se analiz6 la distribucién de concentraciones de las
diferentes especies en la fase liquida y la presion parcial de CO, a diferentes niveles
de temperatura y concentraciones de C'O, en el solvente. Luego se compararon los
resultados del modelo de la columna de absorcion (perfiles internos de temperatura y
composicion en las fases liquida y gaseosa) utilizando tanto el modelo riguroso (RB) como

el modelo simplificado (EM) para dos caudales de gas (escala de laboratorio y planta




2.5. Resumen 81

piloto), y diferentes tipos de empaques. Los resultados obtenidos muestran que los modelos
desarrollados se ajustan satisfactoriamente a los datos experimentales publicados por otros

autores, y a los resultados obtenidos mediante el empleo de simuladores comerciales.

Se investigd ademas, el efecto del planteo de diferentes hipdtesis en la eficiencia de
absorcion: 1) modelo de equilibrio (EM) frente a un modelo riguroso (RB) que, a diferencia
del anterior, considera el fenémeno de transferencia de materia con reaccion quimica en la
interfase, y 2) empleo de distintas correlaciones para la determinacion del area especifica

de transferencia de materia.

Una de las conclusiones obtenidas revela que cuando se considera el menor tamano y
el menor esfuerzo computacional requerido para la resolucién, se prefiere un modelo de
equilibrio (EM) en lugar de un modelo riguroso (RB). Sin embargo, para efectivizar un
estudio detallado del proceso es necesario el empleo de un modelo riguroso (RB). Por otra
parte, a partir del empleo de diferentes correlaciones para determinar el area de transferencia
de materia en el modelo riguroso, se observé que los resultados son altamente dependientes
de las mismas. En particular, la correlacién de Onda et al. (1968) es la méas apropiada
para estudiar el comportamiento de la absorcién en el interior de la columna, mientras
que la correlacion de Wilson (2004) se puede utilizar para estimar las caracteristicas de
las corrientes liquida y gaseosa que abandonan la torre. De esta manera, la seleccion de la

correlacion a utilizar dependeré del propédsito final que se persiga.

Después de la validacion, se plantearon y resolvieron distintos problemas de optimizacion,
los cuales difieren tnicamente en sus funciones objetivo. De esta manera, explotando
la robustez y la flexibilidad del modelo y la metodologia de resoluciéon propuesta, se
determinaron conjuntos de condiciones 6ptimas de operacion y de diseno en un rango amplio
de composiciones de la corriente liquida de alimentaciéon. Las temperaturas, composiciones
y flujos de las corrientes liquida y gaseosa a lo largo de la torre, la caida de presion y las
dimensiones del equipo (altura y didmetro), se consideraron como variables de optimizacion.
Es importante aclarar que no se pueden garantizar soluciones 6ptimas globales debido a
la presencia de algunas restricciones no convexas presentes en el modelo matematico, tales

como términos bilineales (dados, por ejemplo, por el producto entre flujos y entalpias en
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los balances de energia) y logaritmos, entre otras.

A partir de los resultados presentados, quedé en evidencia la existencia de una relacién
de compromiso entre las dimensiones de la columna de absorcion (altura y diametro), y el
caudal requerido de solvente para una recuperaciéon determinada.

En este punto no es posible concluir si una opcién es méas conveniente que otra, pues es
necesario analizar el proceso completo (absorcion-desorcion) desde un punto de vista tecno-
economico. Sin embargo, se puede prever facilmente que el empleo de mayores caudales de
amina implica un mayor consumo de energia térmica para la recuperacion del solvente a la
vez que se requieren columnas de regeneracion de mayor tamano.

Por otra parte, torres de absorcion con mayores relaciones H/D, a pesar del mayor
tamano, presentan una menor caida de presiéon por unidad de altura de empaque, lo que se
traduciria en un menor consumo de energia mecanica en los sopladores (S1) para vencer la
cafda de presién en las mismas.

Finalmente, desde el punto de vista del modelado, el modelo matematico propuesto e
implementado en GAMS, result6 ser una herramienta valiosa tanto para optimizar como
para simular el proceso (cuando el sistema no posee ningiin grado de libertad). De hecho,

el modelo fue utilizado para ambos propositos.




Capitulo 3

Proceso de regeneracion del solvente,

desorcion y compresion de CO-

3.1. Introduccion

Como se menciond en capitulos anteriores, la absorcion/desorcion de CO;y con aminas
es un proceso que demanda altos consumos de energia, siendo esta la principal desventaja a

la hora de su implementacion como sistema de tratamiento de gases en plantas de potencia.

Si bien este proceso es el que se encuentra en su fase de implementacion y demostracion
més avanzada, y es el que cuenta con mayor probabilidad de aplicacion a gran escala en el
mediano plazo, disminuir el requerimiento total de energia (consumo de servicios auxiliares
de calefaccion, enfriamiento y energia eléctrica) es uno de los desafios mas importantes que
se persigue desde la tltima década. En este contexto, se publicaron numerosos trabajos que
analizan diferentes aspectos del problema. La carga térmica especifica [Energia/ cantidad
de COy desorbidal que se requiere en el rehervidor, es una de las variables mas reportadas
debido a su directa incidencia en el costo total de operacion. Sin embargo, dicha variable
depende fuertemente de las condiciones operativas y de diseno asociadas a cada caso en

particular.

En general, diferentes autores analizaron en detalle la influencia de diferentes condiciones

operativas en el requerimiento energético, tanto a escala de laboratorio (Galindo et al.,
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2012; Sakwattanapong et al., 2005) como en planta piloto (Cottrell et al., 2009; Dugas,
2006; Kwak et al., 2012; Mangalapally y Hasse, 2011; Mangalapally et al., 2009; Tobiesen
et al., 2008). Por otra parte, se desarrollaron modelos para representar la desorcion de COy

en la columna de regeneracion, modelada en muchos casos como una unidad independiente.

Tobiesen y Svendsen (2006) desarrollaron un modelo riguroso para describir la desorcion
de CO, a elevadas presiones (> 200 kPa), con el fin de investigar si bajo estas condiciones es
posible disminuir significativamente la energia mecénica requerida en la etapa de compresion
de la corriente concentrada de C'Oy. Por otra parte, Tobiesen et al. (2007) propusieron
un modelo de transferencia de materia para la absorcion/ desorcion de C'Oy basado en
la teoria de la penetracion, donde se discretizo la pelicula de la fase liquida. Luego,
Tobiesen et al. (2008) validaron los resultados de la simulacién con datos experimentales
obtenidos en planta piloto. La velocidad de transferencia de materia simulada frente a
la experimental presentd una desviacion relativa de 9.91 % en promedio. Especificamente,
los valores obtenidos mediante simulacion se sobreestimaron para bajas cargas de amina
(relacion entre la cantidad total de CO, y la cantidad total de MEA) y, por el contrario,
se subestimaron para altas cargas. Los perfiles de temperatura y flujo de liquido en la
zona de baja carga concuerdan satisfactoriamente con los datos experimentales. Por otra
parte, a partir de una serie de ajustes de modelos de ELV con datos experimentales
reportados en diferentes fuentes, concluyeron que los datos de equilibrio son fundamentales
para la obtencion de resultados de simulacién apropiados, y que la rigurosidad del modelo
puede no ser tan importante, siempre y cuando, tanto el ajuste del modelo como los
datos experimentales sean suficientemente buenos. De esta manera, un modelo simplificado
puede usarse en forma satisfactoria, reduciendo el tiempo computacional requerido para su

resolucion.

Oyenekan (2007) y Oyenekan y Rochelle (2007, 2009) llevaron a cabo simulaciones del
sistema de regeneracion para la desorcion de C'O, utilizando Aspen Custom Modeler como
herramienta de modelado. Para el andlisis seleccionaron diferentes tipos de solventes (MEA,
MDEA /PZ, K*/PZ) y configuraciones del sistema. Los autores adoptaron una diferencia de

temperatura de 5 y 10 K en el extremo caliente del economizador. Los resultados mostraron
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que con un AT = 5K en un sistema con una solucion 7m de MEA (30% p/p), Pr =
160 kPa, ar = 0.563 y 90 % de recuperacion, se reduce en 12 % el consumo energético total
con respecto a un AT = 10K. Por otra parte, los autores concluyeron que el diseno 6ptimo
(con menor requerimiento de energia) se obtendria con columnas que operen entre el 50 %

y el 80 % de inundacion.

Mangalapally et al. (2009) y Mangalapally y Hasse (2011) implementaron en el simulador
CHEMASIM, un modelo riguroso del proceso desarrollado por BASF y validaron los
resultados con datos experimentales. A su vez, compararon la performance del sistema
empleando diferentes tipos de empaques estructurados (Mellapack 250Y y BX500),
concluyendo que a elevados niveles de recuperacion de C'O, se observa una importante
ventaja de BX500 sobre Mellapack 250Y, mientras que a bajos porcentajes de captura los
resultados son similares. Por otra parte, no fue posible alcanzar el 90 % de captura de CO,
en el sistema que emplea el empaque menos eficiente (250Y) con un consumo energético

razonable.

Mediante el empleo de simuladores, Oexmann y Kather (2010) demostraron que las
variables del proceso tienen una fuerte influencia en el consumo de energia, en particular
la presion operativa, de manera tal que no deben perderse de vista cuando se evalia la
performance de nuevos solventes. Ademas, observaron que para solventes con elevado calor
de absorcion, como la MEA, un incremento en la presion y/o temperatura operativas del
rehervidor conduce a una menor cantidad de vapor de agua en el tope de la columna,
por lo que se debe suministrar menor cantidad de energia. Sin embargo, la temperatura
en el rehervidor no depende tnicamente de la presion sino también del tipo de solvente,
su composicion y la carga de C'O, existente. Por otro lado, las caracteristicas del solvente
determinan el flujo requerido y por ende, los requerimientos de calor sensible. Ahora bien,
cuando se considera acoplar el sistema de captura a una planta de potencia, la presién en
el rehervidor presenta otros efectos que no deben ser ignorados. Por un lado, una presion
de desorcién mas alta conduce a una menor demanda de potencia del compresor de C'O,
ubicado aguas abajo del proceso de captura. Por otra parte, un incremento de presion se

traduce en un aumento de temperatura en el reboiler. De esta manera, si el requerimiento
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energético es cubierto con vapor de baja presiéon extraido de las turbinas de la planta de
generacion, el empleo de vapor de mayor calidad (mayor presion) inevitablemente conduce
a mayores penalizaciones energéticas en la planta de produccion de electricidad, esto es,
disminucién de la potencia entregada por la planta de potencia. Estos dos efectos son
cominmente considerados mediante el concepto de “trabajo equivalente”, que representa
la cantidad de electricidad adicional (o pérdidas, cuando la planta de captura se integra
a procesos de generacion existentes) que debe producirse en la planta de potencia para
cubrir el requerimiento de energia térmica y eléctrica de la planta de captura. Los autores
concluyeron finalmente que, a la hora de optimizar el sistema, es necesario considerar los

procesos de generacion-captura+compresion en forma integral.

Con el mismo propoésito de disminuir el consumo energético total varios autores
propusieron modificaciones estructurales de la etapa de recuperacion del solvente, empleando
en la mayoria de los casos herramientas comerciales de simulacion de procesos (Jassim
y Rochelle (2006); Karimi et al. (2011a,b, 2012); Oyenekan y Rochelle (2007); Pellegrini
et al. (2011); Van Wagener y Rochelle (2011), entre otros). Dichas modificaciones incluyen
operaciéon en vacio, sistemas con multiples niveles de presiéon, con y sin recompresion de
vapor, incorporacion de tanques de separacion flash, con integracion energética entre la
etapa de compresion y la de regeneracion, etc. Las configuraciones avanzadas reducen el
consumo de energia incrementando la reversibilidad del proceso, aumentando la eficiencia
y disminuyendo las pérdidas de exergia. Sin embargo, la demanda energética se reduce
a expensas de incrementar el costo de inversion y la complejidad en la configuracion del

proceso.

En este capitulo se estudia la configuracion méas simple (Fig. 3.1) en la que tanto las
condiciones operativas como las de diseno son simultdneamente optimizadas de manera tal
de maximizar la eficiencia de regeneracion y minimizar el consumo de servicios auxiliares,
va sea de calefaccion y/o enfriamiento. El estudio consiste en analizar como influye la
composicion del solvente que alimenta la columna (expresada como la relacion entre la
cantidad de CO, y la cantidad de MEA) y la presion operativa en el rehervidor sobre los

objetivos arriba mencionados. Para ello, y con el fin de analizar el proceso en un amplio
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rango de condiciones, tanto la composicion del solvente como la presion de operacion en el
rehervidor, se varian parameétrica y sistematicamente.

En la Seccién 3.2 se desarrolla el modelo mateméatico de los diferentes equipos que
integran el proceso de desorcién y compresion de C'O,. Luego se comparan los resultados
obtenidos mediante la resolucion del modelo riguroso considerando las correlaciones de
Onda et al. (1968) y Bravo y Fair (1982) con datos experimentales de planta piloto (Dugas,
2006).

Una vez validado el modelo, se estudian diferentes problemas de diseno o6ptimo
teniendo en cuenta el planteo de dos funciones objetivo: 1) minimizar la relacion entre el
requerimiento energético en el rehervidor y la cantidad de diéxido de carbono removida de la
corriente de amina rica en C'O,, y 2) minimizar la relacion entre el requerimiento energético
total (servicios de calefaccion, enfriamiento y energia mecénica) y la cantidad de diéxido
de carbono removida de la corriente de amina rica en C'O,. Ademas, se presenta un anélisis
de sensibilidad para investigar la influencia del empleo de distintas correlaciones para el
célculo del area especifica para la transferencia de materia (precisamente las correlaciones
de Onda et al. (1968) y Bravo y Fair (1982)), en la calidad de las soluciones.

El anélisis de los resultados se realiza en base a una serie de conjuntos de valores
optimos de las principales variables de diseno y operacion, tales como requerimiento
energético y area de transferencia de calor de los equipos de intercambio térmico (rehervidor,
condensador, economizador, enfriadores), trabajo de bombeo y compresion, consumo de
agua de enfriamiento, dimensiones (didmetro y altura) y caida de presion en la columna de

regeneracion, entre otras.

3.2. Desarrollo del modelo matematico

En la Figura 3.1 se presenta un esquema genérico de la etapa de regeneracion del solvente
y compresion de C'O,. También se indica la nomenclatura utilizada en el desarrollo del
capitulo. Aqui, a diferencia del capitulo anterior, el modelo resultante involucra un mayor
namero de equipos (columna regeneradora, intercambiadores, bombas, compresores, etc.).

La corriente de amina rica en C'O, que abandona el fondo de la columna de absorcion
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(de otros trenes
de captura)
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o el | M
[REG] torre de regeneracion H XiRH
[B1] bomba de amina rica Lru
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[E3] interenfriador Y [11]
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[CND] condensador
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[COM] compresor co
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)
Aminarica X [REB]
(de torre abs.) L, ‘ .
Xig; Lr
OR(1)

[B1]

Figura 3.1 — Esquema de la etapa de regeneracion del solvente y compresion de C'Os.

se precalienta en el intercambiador amina-amina [I1| y se bombea [B1] a la unidad de
regeneracion del solvente [REG]|. La energia térmica suministrada [Qg| en el hervidor [REB]
se utiliza para 1) incrementar la temperatura de la solucion enriquecida (calor sensible), 2)
remover el CO, de la corriente liquida (calor de reaccion) y 3) generar el vapor necesario
para la separacion (calor de vaporizacion de agua). Luego, el vapor de agua se condensa
[CND] y realimenta la columna, mientras que la corriente gaseosa concentrada en C'O; se
comprime [COM]. Por otro lado, la corriente de amina “pobre” que abandona el reboiler se
enfria [I1, E2| y se envia nuevamente a la columna de absorcion, cerrandose asi el ciclo de
absorcion /desorcion.

Tanto los niveles de presion y temperatura en las distintas unidades como las condiciones
del solvente (temperatura, composicion y flujo), influyen fuertemente en el desempeno del
proceso de recuperacion del solvente. El nivel de recuperacion y las dimensiones de los
equipos definen también su eficiencia. De esta manera, es importante identificar y cuantificar
los diferentes trade-offs que existen entre las variables operativas y de diseno.

El modelo matemético de la etapa de regeneracion del solvente y compresion de C'O,

estd conformado por restricciones similares a las presentadas en el capitulo 2 (Ec. 2.4 a
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2.85) y las Ecuaciones 3.1 a 3.35 desarrolladas en este capitulo.

3.2.1. Consideraciones generales

El rehervidor y el condensador se modelan como etapas de equilibrio.

= Se asume un dnico tren de compresioén, compuesto por 4 etapas con iguales relaciones

de compresion y enfriamiento intermedio.

= Se imponen limites maximos para la temperatura y presion de trabajo en el reboiler,
para prevenir la degradacion del solvente. Los valores limites asumidos son 393.15 K

y 202.6 kPa.
= Se desprecia la caida de presion en los equipos de intercambio de energia.

= Se desprecia el cambio de temperatura en la corriente liquida debido al trabajo de

bombeo (liquido incompresible).

= Se asume que la temperatura del agua y solvente que se reponen en el sistema es de

298.15 K.

= Se asume que la temperatura del agua de enfriamiento se incrementa desde 298.15

hasta 313.15 K.

3.2.2. Columna regeneradora

La columna regeneradora se modela considerando restricciones similares a las presentadas
en el capitulo 2 (Ec. 2.4 a 2.85), y las expresiones de balance de materia y energia que se
desarrollan a continuacion.

Del mismo modo que se procedié para modelar la columna de absorcion, la columna
regeneradora se divide en “n” etapas dispuestas en contracorriente; n=1 corresponde a la
etapa que estd en el fondo de la columna mientras que n=N corresponde a la etapa que

esta en el tope. Esta tultima es alimentada por la corriente de amina rica (L, con z=1) y el

condensado (L¢).
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Balances de materia y energia

Los subindices D, C y R se refieren a la columna regeneradora, el condensador y el reboiler,
respectivamente, mientras que el subindice RH (del inglés “rich hot”) se emplea para
identificar las condiciones de la corriente de solvente enriquecido en C'O; que alimenta

a la columna regeneradora.

» Balance de materia

Lpnt1 Zpint1 — Lpn Tpin +Gr Yrj — Gpn Ynjn =0

Lpnt1 Zpint1 — Lpn Tpin +Gpn-1 Ypjn-1—Gpn Ypjn =0

Vn, 2<n<N-1 (3.2)

Gpn-1 Ypjn-1—Gpn Ypjn + L5, + Lexci — Lpy Tpin =0

z=1 n=N (3.3)

= Balance de energia

Gpn1Hg, 1 —Gpn HE, + Lpney Hfyy — Lpw Hp,

+ (AHR)Dn - (AHHQO)Dn =0 n=1 (34)

L L G G
LD”-H HDn+1 - LD” HDn + GDN—l HDn—l - GDTZ HDn

+(AHg),, — (AHpo0)p, =0  Vn, 2<n<N-1 (3.5)

Gon Hpyy = GpuHp, + L.Hiy + LoHE — Lpn Hp,

+(AHR)p, —(AHmo)p, =0 z=1 n=N (3.6)
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3.2.3. Bombas de solvente

La solucion enriquecida que abandona el absorbedor por el fondo, se bombea al tope de la
columna regeneradora. El incremento de la presion de bombeo depende de las condiciones
operativas existentes en el stripper (presion en el reboiler, caida de presion a través del
empaque, etc.) y de la caida de presion a través del intercambiador amina - amina. En este
trabajo se asume que la caida de presion a través de los equipos de intercambio térmico es
despreciable.

La potencia de bombeo (Wpg;; [kW]) se determina mediante la Ecuacion (3.7), basada

en las siguientes suposiciones: 1) estado estacionario ; 2) proceso adiabético y 3) fluido

incompresible.
Wy = <L) (P~ P,) | N (3.7)
= — . —P,) con z= n= .
7 nei \ P% /

Donde np es la eficiencia isentrépica, cuyo valor se fija en 75 %.
La densidad molar (p%), el fluyjo molar (L.) y las presiones (P) estin expresadas en

[kmol /m3], [kmol/s] y [Pa], respectivamente.

3.2.4. Unidades de transferencia de energia

Aqui se describen los equipos de transferencia de energia en forma genérica. De esta
manera el subindice “e” se refiere a los enfriadores ([E1], [E2], [E3]|) y economizadores (|I1]).
Los subindices “in” y “out” indican las condiciones de entrada y salida de una corriente de
un equipo de intercambio térmico, mientras que “hot” y “cold” indican corriente caliente y

fria respectivamente.

» Balances de materia

Reboiler

Lpn Tin — LR TRri+ GR Yrj = 0 n=1 (38)

Condensador
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Gpn Ypin — Le tci —Ge ycj =0 n=N

Economaizador y Enfriadores

cold,in, e cold, out, e

(zi L) = (2 L)

hot,in,e hot, out, e

Balances de energia

Reboiler
Lpn, Hi, 4+ Qr— L Hf — Gr ( Hf + (AHR)p + (AHm,0)p) =0

n=1

Condensador

Gpn (HS, + (AHR)p, + (AHu,0)p,) — Lo HE

—GC (Hg—FAH[bO,Cv)—QC:O n=N

Economazador y Enfriadores

L L L L
Qe - (LH )hot,m,e B (L H )cold,out,e - (L H )hot,out,e B (L H )cald,in,e
Equilibrio de fases

Reboiler

Yr cos PrCO, PR = Hpco, [COslp

YrRH.0 PrRH,0 PR = PRH,0 TRH,0

YrRMEA PrRMEA PR = DrMEA TRMEA

(3.9)

(3.10)

(3.11)

(3.12)

(3.13)

(3.14)

(3.15)

(3.16)

(3.17)
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Condensador
Ycj ¢cj Po = pi e (3.18)
Yoj = Yo, Vi j=MEA,COy, HyO (3.19)

Se asume que la presion en el condensador es igual a la presion en el tope de la

columna regeneradora.

Pe=Pp, n=N (3.20)

= Restricciones de temperatura

La diferencia de temperatura en el extremo caliente del economizador |I1]| se encuentra

entre 5 y 15 K. En general, en la bibliografia se adopta un valor fijo de 5 0 10 K.

5< (Tau —Tg) < 15 (3.21)

La temperatura del vapor de calefaccion (TVC) se asume 10 K superior a la

temperatura del liquido en el rehervidor (Tg).

TVC > Ty + 10 (3.22)

También se incorporan las restricciones 3.23 a 3.25, con el fin de evitar cruces de
temperatura en los equipos de intercambio térmico y asi facilitar la convergencia del

modelo, sobre todo en el computo de la diferencia media logaritmica de temperatura.

Thot,in,e 2 Thot,ouue + 0.5 (323)
TCOld,in,e < Tcold,oute + 0.5 (324)

Thot,in,e - Tcold,out,e Z 5 (325)
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Por otro lado, la temperatura de la corriente fria en cada etapa de compresion -
enfriamiento se reduce a 313.15 K, de acuerdo a lo sugerido en Fisher et al. (2005);

Oexmann et al. (2008); Rao y Rubin (2002).

s Areas de intercambio

Se plantea un modelo de puntos extremos para la determinaciéon del area de
intercambio térmico (Ec. 3.26) en base a las siguientes suposiciones: 1) las capacidades
calorificas y los coeficientes globales de transferencia de energia permanecen constantes
a través del equipo; 2) la caida de presion es despreciable y 3) se desarrollan perfiles

lineales de temperatura.

Q.=U, x A, x DMLT,  e=[I1], [E1], [E2], [E3], [REB], [CND]  (3.26)

En la Tabla 3.1 se listan algunos valores de los coeficientes globales de transferencia de
energia reportados en distintas fuentes. Obviamente, la seleccion de estos parametros
juega un papel importante en la determinacion de las &reas totales de intercambio

térmico. En el modelo se adopta un promedio de los mismos.

Tabla 3.1 — Coeficientes globales de transferencia de energia [W/m?K].

1] [2] 131 [4] [51
Condensador [Uenp] 454 (397-511) 340.5 300 - 387.1
Interenfriadores [Ugs] 454 (397-511) - 300 - 387.1
Enfriador amina agua [Ug,] | 483 (454-511) 1085 600 (794.4-1134.9) 763.2
Reboiler [Uggg] 625 (568-909) 1348.2 1500 - 1081.3
Economizador [Uy;] 511 (426-625) 712.4 600 (794.4-1134.9) 715.45

[1] Fisher et al. (2005); [2] FETC (1999); [3] Blauwhoff et al. (1985); [4] Seider et al. 2009); [5] Promedio.

3.2.5. Compresores y sopladores

Debido a restricciones de diseno, una planta de generaciéon de energia con una capacidad
de producciéon de 800 MW, necesitaria mas de un tren de absorcién para tratar la totalidad
del gas generado. A su vez, cada tren de absorcion podria contar con un sistema de

compresion individual 6, en su defecto, podria disponerse de un tinico sistema de compresion
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para comprimir el volumen total de gas producido. Por otro lado, la capacidad de diseno
de los sopladores y los compresores depende, en cada caso, del flujo de gas a tratar.
Los balances de materia y energia que representan la suma de las corrientes gaseosas

enriquecidas en C'Oy que ingresan al sistema de compresion, se describen mediante las Ec.

3.27 y 3.28.
Zycjkc;c,c GoomPyomy Vj, j = MEA, CO,, H>O (3.27)
NT
> HEGey = H™ (3.28)
k=1

El cambio de temperatura debido al trabajo de compresion, el trabajo requerido en el
compresor para cada etapa (c), la relacion de compresion entre etapas y el trabajo total, se
calculan segin las Ecuaciones 3.29 a 3.34. Se asume un proceso de compresiéon adiabatico
no reversible (no insentrépico) con capacidades calorificas constantes.

Ademaés, se asume que la relacion de compresion, que es una variable de optimizacion,
es la misma en cada etapa (Ec. 3.32). De acuerdo a lo sugerido por Fisher et al. (2005),
la temperatura maxima de cada etapa de compresion es de 450.15 K y la relacion de
compresion debe ser menor o igual a 3 (Ec. 3.33). Si se superan estas restricciones, se debe
incrementar el nimero de etapas de compresion (c).

La siguiente restriccion vincula las temperaturas de entrada/ salida de los compresores
con sus correspondientes presiones:

1
1 Pout o\ 7
(““) —1] Ve ¢=1,2,..,C (3.29)

Toutc_/-rinc: (_) Xﬂnc
TNe

donde 7 y v son la eficiencia isentropica y la relacion de capacidades calorificas a presion y
volumen constante, respectivamente. Los subindices “in” y “out” indican la entrada y salida

de cada etapa de compresion.

Tt o« < 450.15K (3.30)

Mediante la Ec. 3.31 se determina el trabajo de compresion por etapas (W,, [kW]).

1—L
Wcz(i)xGmcx(RXTchch’Yc)x (%) ’_1] (3.31)

Ne Ye — 1
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donde f. es el factor de compresibilidad en las condiciones de presion y temperatura de la

etapa.
Pout c—1 Pout c
. = = 3.32
' ( Pm c—1 ) ( Pzn c ) ( )
Te S Tc méx (333)

El trabajo de compresion total [kW]| se computa como la suma del trabajo realizado en
cada una de las etapas. De acuerdo a la tecnologia actual, se asume que la capacidad de

trabajo maxima de un tren de compresion es de 40000 kW (GHG, 2002).

C

Wre=NT Y W, Ve ¢=12..C (3.34)
c=1

Wre < 40000 kW (3.35)

3.3. Verificaciéon del modelo de la etapa de regeneracion
del solvente via simulacién. Comparacién con datos

experimentales

Como se mencion6 en el capitulo anterior, una de las etapas principales, y seguramente
la mas importante en el desarrollo de un modelo matematico, es su verificacion.

Ahora bien, cuando no se dispone de una planta piloto propia para realizar mediciones
experimentales, esta tarea puede resultar algo dificil de realizar ya que deben utilizarse
valores experimentales obtenidos y publicados por otros autores. La mayoria de los autores
solo reportan los valores de algunas variables del proceso, inclusive sin detallar bajo
qué condiciones se obtuvieron dichos valores. Luego, es facil deducir que en el caso de
pretender verificar el modelo en forma minuciosa comparando todas las variables, los datos
reportados por un mismo autor podrian resultar insuficientes. En esta tesis se prioriza
utilizar como referencia aquellos trabajos que cuenten, en lo posible, con la mayor cantidad

de valores experimentales. También, en numerosos casos, es posible observar que resultados
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presentados por diferentes autores para una misma situacion presentan ciertas discrepancias,
lo que introduce cierto grado de incertidumbre para la validacién del modelo.

Como en el capitulo anterior, la verificacion del modelo se efectia mediante la
comparacion de los resultados obtenidos por el modelo, ejecutado como simulador,
con datos experimentales reportados en la literatura (Dugas, 2006). En particular, se
emplean veinticuatro (24) de los cuarenta y ocho (48) casos reportados por Dugas (2006).
Especificamente, se seleccionaron los casos que corresponden a mediciones experimentales
en columnas con empaques dispuestos al azar. En caso de haber incluido el resto de los
casos reportados, los cuales corresponden a empaques estructurados, hubiera sido necesario
reemplazar ciertas correlaciones (caidas de presion, coeficientes y areas especificas para la
transferencia de materia, etc.) por otras, apropiadas para el tipo de empaque estructurado.
También, s6lo para los fines de verificacion, en la comparacion se incluyen los resultados
obtenidos por HYSYS.

Por otro lado, el modelo se ejecuta activando la correlacion de Onda et al. (1968) o la
correlacion de Bravo y Fair (1982), segun se desee.

Las Tablas 3.2 y 3.3 listan los datos de entrada (parametros del modelo), las
especificaciones del empaque y las dimensiones de la columna empleadas en la validacion.
Es oportuno mencionar aqui que, con el fin de emular la planta piloto de la que
se obtuvieron los datos experimentales, fue necesario modificar ligeramente el modelo
matematico desarrollado (y representado mediante el diagrama de flujo mostrado en la
Figura 3.1).

Para una mayor claridad, la discusion de resultados se realiza en base a las siguientes

denominaciones:

» Exp: Datos experimentales reportados en (Dugas, 2006).

= RBO: resultados obtenidos mediante la simulacién con el modelo desarrollado
activando la correlacién de Onda para la determinacion de las areas de transferencia

de materia.

s RBB: resultados obtenidos mediante la simulacién con el modelo desarrollado




Tabla 3.2 — Datos experimentales (Dugas, 2006).

Alimentacion (amina rica que sale de la etapa de absorcion)
Caso | Flujo molar Carga de CO, Temperatura
[mol/s] [mol CO,/ mol MEA] [K]
1 14.08 0.420 368.11
2 14.03 0.405 368.16
3 9.66 0.457 368.96
4 9.73 0.433 366.96
5 21.62 0.525 364.05
6 21.69 0.523 365.56
7 27.41 0.496 346.68
8 27.48 0.493 347.27
9 21.05 0.532 353.91
10 21.02 0.533 354.37
11 18.02 0.537 358.00
12 17.79 0.491 359.61
13 41.76 0.496 345.63
14 41.77 0.506 345.22
15 59.48 0.546 344.95
16 59.67 0.507 346.11
17 59.21 0.508 345.13
18 21.03 0.493 362.83
19 21.19 0.413 362.37
20 17.75 0.386 370.08
21 16.54 0.540 370.06
22 14.75 0.495 368.99
23 14.74 0.538 369.26
24 274 0.506 351.00

Tabla 3.3 — Caracteristicas de la columna Dugas (2006).

Caracteristicas de la columna

Tipo de columna Empacada
Diametro [m] 0.427
Altura total del empaque [m] 6.1

Tipo de empaque IMTP#40
Area especifica [m*/m’] 145
Tamafio nominal [m] 0.04
Fraccion de huecos 0.97

activando la correlacion de Bravo para la determinacion de las areas de transferencia

de materia.
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s HYS: resultados obtenidos mediante el simulador Hysys.

En la Figura 3.2 se ilustra la cantidad de C'O, desorbida. La diferencia entre EXP,
RBO, RBB y HYS depende de cada corrida en particular. Este comportamiento se observa
también en los resultados presentados en las gréaficas siguientes (Fig. 3.3 y 3.4). En
particular, se observa que la mayoria de los puntos predichos por cada modelo se ajustan
satisfactoriamente a los datos experimentales con desviaciones inferiores al 5%, siendo el

modelo RBB més exacto que el modelo RBO.

hase Datos exp. Dugas et al. (2006)
O RB con correlacion de Onda et al. (1968)
0.045 - 4 RB con correlacion de Bravo et al. (1982)
0o o O Hysys ®

— o © o
2 0.040 - A =
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M A 2 Y
= a s B o
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o
o
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o
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Figura 3.2 — Verificacion del modelo de la columna de regeneraciéon por comparacién con
los datos experimentales reportados por Dugas (2006): flujo mésico de COs.

La composicion en el liquido, expresada como carga de CO; (moles de C'O5/mol MEA)
en el fondo y en el medio de la unidad de regeneracion, se representan en la Figura 3.3.
Se observa que RBB (con un error promedio de 13%) es més exacto que RBO (con un
error promedio de 37.2 %) en los casos 1 a 11, mientras que en general, para los casos 12 a
24 los valores obtenidos son muy similares. Si bien en los puntos 12, 19 y 20, RBB, HYS
y RBO dan valores semejantes en el fondo de la columna y un poco mas dispares en el
centro, se alejan sustancialmente de los datos experimentales (EXP). Los casos restantes
tienen desviaciones promedio inferiores al 7% y 13.5% en el fondo y centro de la columna,
respectivamente.

En la Figura 3.4 se presentan la temperatura y el calor requerido en el hervidor.

Como puede apreciarse, 21 de los 24 datos experimentales de temperatura (Figura 3.4a)
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(b) « en el centro de la columna

Figura 3.3 — Verificacion del modelo de la columna de regeneracion por comparaciéon con los
datos experimentales reportados por Dugas (2006): composicion del liquido [mol C'Os/mol
MEA].

se determinan en forma precisa por los modelos RBB y RBO. De hecho, la diferencia es
menor a 2 K para los casos 2 a 14, 19, 20 y 22, mientras que para los casos 1, 18, 23 y 24
es de alrededor de 5 K. De este modo, la prediccion de la temperatura es independiente de
la correlacion utilizada, ya que se alcanzan desviaciones promedio de 0.81% y 0.71 % con

los modelos RBB y RBO, respectivamente.

En lo que respecta al andlisis del calor requerido en el rehervidor, es sumamente
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importante resaltar que los valores experimentales reportados estan sujetos a incertidumbres
debido a limitaciones inherentes a los instrumentos empleados, segtiin se explica en detalle
en Dugas (2006). En consecuencia, la verificacién numérica de esta variable estd asociada
a tal incertidumbre. Luego es facil deducir que, en el peor de los casos, si las mediciones
efectuadas en realidad sobreestiman el valor real y el modelo propuesto subestima dicho
valor, la diferencia entre ambos valores (experimental - obtenido), dependiendo del caso,
podria ser muy significativa. En otras palabras, la verificacion del Qg se realiza teniendo
en cuenta que existe incertidumbre en los valores experimentales, desconociendo si éstos se

encuentran por encima o por debajo de los valores reales.

Como puede observarse en la Figura 3.4b, algunos puntos son mas cercanos a los
datos experimentales que otros. De hecho, para los casos 12 a 24 se obtienen valores
aproximados a los datos experimentales mediante el empleo de ambas correlaciones. Sin
embargo, los casos 1 a 3 y 5 a 11 no se determinan apropiadamente, mostrando diferentes
comportamientos de acuerdo a la correlacion utilizada. Por ejemplo, en los casos 1y 2, los
valores experimentales se sobreestiman y subestiman al emplear las correlaciones de Onda y
Bravo, respectivamente. En el caso 3, mediante la correlacién de Bravo se obtienen valores
mas cercanos a los experimentales; el caso opuesto se observa en el punto 4. Para los puntos 5
a 11, mediante ambas correlaciones se computan valores, aunque similares, bastante alejados
de los datos reales. Especificamente, se observa que los errores son inferiores al 10% en las

siguientes corridas: 1) RBO: 4,12 a 19y 24; 2) RBB: 13 a 19y 24 y 3) HYS: 3 y 19.

En la Tabla 3.4 se lista el porcentaje de error del calor de reboiler especifico (KJ/kg
de CO, capturado) y el flujo de liquido que abandona la columna regeneradora. Como se
puede observar, mediante el empleo de ambas correlaciones se brindan errores similares y
aceptables para el flujo de liquido (RBO: 2.72 %; RBB: 2.22 %). Sin embargo, los errores en
la determinacion del calor de reboiler especifico son superiores y dependen fuertemente de

la correlacion utilizada, contrariamente a lo observado para el caso de la temperatura.

De acuerdo a los resultados, es posible definir rangos de errores con el fin de analizar la
influencia de las correlaciones. A partir del modelo RBO, se obtienen 10 puntos con errores

inferiores al 10 % (casos 1-3, 12-14, 16-18 y 24) y 4 puntos con diferencias relativas entre 10
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Figura 3.4 — Verificacion del modelo de la columna de regeneracion por comparacion con los
datos experimentales reportados por Dugas (2006): condiciones operativas en el hervidor.

y 15 %. En forma similar, la aplicacion del modelo RBB para los casos 13 a 19 y 24 presenta
errores inferiores al 10 %, mientras que el caso 23 presenta un desvio de 15.0 %. Para los
casos D a 11, 21 y 23 el modelo RBB predice valores mas aproximados, aunque con errores

comprendidos entre 15.6 y 30.2%. En la prediccion de Qr, RBB es mas precisa que RBO.

En principio, para “superar” el problema relacionado con las incertidumbres asociadas a
los datos divulgados por Dugas (2006) sobre los calores de reboiler, se comparan los valores

obtenidos por el modelo con los publicados por otros autores (Cottrell et al., 2009; Kwak
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Tabla 3.4 — Verificacion del modelo de la columna de regeneracion por comparacion con los
datos experimentales reportados por Dugas (2006): desvio entre los datos estimados y los
datos experimentales.

Desvio promedio [%]
oo Calggpdei fgi)gﬂer Flujo de amina (L) Temp. eI(l lf:)herwdor
(1 | 21 | BI | | @ | B e B
1 4.7 | 28.0 |14.7 2.89 | 2.18 | 048 1.08 1.32] 1.21
2 88 | 257 | 10.8 | 2.13 | 1.50 | -0.19 024 046| 036
3 -6.3 | 156 | 7.1 3.16 | 2.55 | 0.87 026 044| 0.36
4 13.1 | 252 | 16.0 | 1.56 | 1.00 | -0.67 028 045 037
5 32.1 | 293 | 20.1 | 435 | 296 | 0.77 0.40| 048] 041
6 327 | 302 | 23.8 | 296 | 1.21 | -1.13 043 049 044
7 28.1 | 26.7 | 21.8 | 5772 | 3.89 | 1.31 039 041 039
8 272 | 258 | 20.3 | 540 | 3.55 | 1.03 038 040 0.39
9 31,5 | 298 | 22.2 | 497 | 3.66 | 1.82 038 042| 0.38
10 32.1 | 29.6 | 192 | 4.05 | 3.04 | 1.09 039 045 0.40
11 312 | 27.8 | 184 | 3.56 | 3.25 | 1.34 033 041 037
12 3.5 | -43.5 |-147.8| 4.37 | 437 | 3.91 034 0.34] 0.26
13 2.1 0.3 237 | 459 | 459 | 0.82 0.67| 0.67| 0.38
14 1.3 -0.5 | 247 | 4.60 | 4.60 | 0.62 0.61| 0.61| 054
15 122 | 10.0 | 37.3 | 5.85 | 585 | 0.98 206 2.06| 2.01
16 1.1 -1.5 | 26.1 | -0.14 | -0.14 | -0.25 211 2.1 0.88
17 6.9 4.3 309 | 0.57 | 0.57 | 0.44 244| 244 1.13
18 10.0 8.1 31.7 | -0.01 | -0.01 | -0.08 1.05| 1.05] 049
19 10.4 83 -6.8 | 0.60 | 0.60 | 0.63 023 023] 0.02
20 | -142|-562 | 72 |-1.83 | -1.83 | -2.01 | -0.05| -0.05| -0.12
21 189 | 16.6 | 40.3 | 290 | 290 | 3.22 123 123} 0.39
22 164 | 156 | 22.7 | 2.02 | 2.02 | 1.86 0.55] 0.55] 0.21
23 16.8 | 15.0 | 382 | 0.77 | 0.77 | 0.63 1.08| 1.08| 0.49
24 8.3 62 | 358 | 0.33 | 033 | 0.87 1.29] 129| 0.36

[1] RB con correlacion de Onda et al. (1968); [2] RB con correlacion de Bravo et
al. (1982); [3] Simulador de procesos (Hysys)

et al., 2012; Mangalapally et al., 2009; Tobiesen et al., 2008). El rango reportado es muy

amplio y varfa entre 3.6 y 11.2 GJ/tn para diferentes condiciones operativas y de diserio. A

pesar de que las bases de comparacion no son exactamente las mismas (diagramas de flujo

e hipotesis ligeramente diferentes), es posible concluir que los valores de Qg predichos por

el modelo se aproximan en forma precisa a los valores reportados, e incluso mas exacta que

en la comparacion con Dugas (2006).

Para una verificaciéon mas completa, también se compararon los perfiles de temperatura
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dentro de la columna. La Figura 3.5 presenta la distribuciéon de temperatura a lo largo de
la unidad de regeneracion para los casos 6 y 22. En ambos casos, se utilizaron como base
para la comparacion, los valores experimentales medidos a distintas alturas de la columna

regeneradora.
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Figura 3.5 — Verificacion del modelo de la columna de regeneracion por comparacion con
los datos experimentales reportados por Dugas (2006): perfil de temperatura.

Como se muestra en la Figura 3.5a, los perfiles obtenidos por los modelos RBB y RBO
son similares y se aproximan muy bien a los datos experimentales, con errores inferiores

al 0.7%. No obstante, el perfil de temperatura obtenido mediante RBB es levemente mas
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preciso. Los resultados de simulacién obtenidos con Hysys presentan un error maximo del
orden del 2.1 %. Los casos 1 a 13 presentan perfiles acordes a lo mostrado en la Figura 3.5a.

En contraste, la Figura 3.5b revela que los valores calculados son similares en los
extremos, aunque algo diferentes en el interior de la columna. Como se puede observar
en la altima Figura, desde h/H=0 hasta h/H=0.35, el modelo RBB predice valores més
aproximados a los valores experimentales mientras que a partir de h/H=0.4, el modelo RBO
arroja resultados més apropiados. Los casos 17 a 24 presentan perfiles y comportamientos
similares a los discutidos en el caso 22.

En lineas generales, es posible concluir que los resultados obtenidos mediante el modelo
riguroso desarrollado se aproximan de manera aceptable a los datos experimentales; aun
as{ pueden observarse algunas discrepancias con diferentes niveles de error para cada una
de las variables analizadas.

Para la mayoria de los casos y las variables analizadas, el modelo basado en la correlaciéon
propuesta por Bravo (RBB) ofrece mejores aproximaciones a los valores experimentales
en comparacion con el modelo RBO, observandose que para el resto de los casos, ambos
modelos predicen valores muy similares. Por otro lado, la carga térmica en el rehervidor
Qr (que es considerada la variable mas representativa) se ajusta mejor a los datos
experimentales con el modelo RBO. De esta manera, resulta dificil decidir sobre la
conveniencia de utilizar una u otra correlaciéon, por lo que en la siguiente seccion se

emplearan ambas y se seguirdn comparando los resultados.
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3.4. Diseno 6ptimo de las etapas de regeneraciéon del

solvente y compresion de C'O,

3.4.1. Formulacién del problema de optimizacién

La formulacion del problema (P1), planteada en forma genérica en la Seccion 2.4.1, se
define de la siguiente manera:

Dado el diagrama de flujo mostrado en la Figura 3.1 y dadas las condiciones de amina
rica (composicion, temperatura y flujo) y la presion de operacion en el rehervidor, el objetivo
consiste en determinar las condiciones diseno y de operacion 6ptimas con el fin de maximizar
la eficiencia de regeneracion. Precisamente, se definen como funciones objetivo dos tipos de

eficiencias, segin se describe a continuacion:

= Minimizar la relaciéon entre el requerimiento energético en el rehervidor y la cantidad
de dioxido de carbono removida de la corriente de amina rica en C'Os.

Qr

FOy = ——m———
Gco, cYco, ¢

(3.36)
= Minimizar la relacion entre el requerimiento energético total (servicios de calefaccion,
enfriamiento y energia mecanica) y la cantidad de dioxido de carbono removida de la

corriente de amina rica en COs.

o, — Qrt (@s2 + Qrs+ Q) + Weomp. + Wan) (3.37)

Gco,cyco,c

De esta manera, a diferencia de la seccion anterior, el modelo propuesto es utilizado para
optimizar el proceso ilustrado en la Figura 3.1, teniendo en cuenta los objetivos considerados
en la FO; y la FO,. Para llevar a cabo las optimizaciones, se procedio a “liberar” los
valores numéricos correspondientes a ciertas variables, que se mantuvieron fijos en el caso de
verificacion (diametro, altura, relacion H/D, carga de amina, caida de presion, temperatura
en el condensador, diferencia de temperatura en el extremo caliente del economizador,

entre otras), introduciéndose ademds para cada una de las variables, una cota inferior y
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superior. De esta forma, dichas variables forman parte de la optimizacion y su valor 6ptimo

se encontrara entre sus correspondientes cotas.

Las Tablas 3.5 y 3.6 presentan las caracteristicas del empaque y las condiciones
operativas empleadas para efectuar las optimizaciones y posterior analisis de resultados.
Especificamente, se asumen tres valores para la presién operativa en el reboiler (130,
165 y 200 kPa) y 21 valores para la carga de amina que alimenta la columna (0.35 <
ar < 0.55), con el fin de obtener, para cada caso, los correspondientes conjuntos
de valores optimos de las principales variables de proceso: requerimientos energéticos,
servicios auxiliares de calefaccion y enfriamiento, dimensiones de los equipos principales
(condensador, reboiler, columna de regeneracion, compresores, intercambiadores, etc.),

perfiles internos de temperatura, flujos y composicion, caidas de presion, entre otras.

Ademas se comparan nuevamente los resultados obtenidos a partir de las correlaciones

propuestas por Onda et al. (1968) y Bravo y Fair (1982).

Tabla 3.5 — Diseno 6ptimo: parametros del modelo, caracteristicas del empaque.

Caracteristicas de la columna

Tipo de columna Empacada

Tipo de empaque Sillas Intalox de cerdmica
Area especifica [m*/m’] 118

Tamafio nominal [m] 0.05

Factor de empaque [m*/m’] 121.4

Fraccion de huecos 0.78

Tabla 3.6 — Diseno 6ptimo: Parametros del modelo, condiciones de operacion.

Especificaciones de disefio
Flujo de amina [mol/s] 20000
Carga de CO, en la corriente de amina rica [(mol CO,/mol MEA] 0.30-0.55
Temperatura de amina pobre (T;cc) en el punto de alim. a la col. de abs. [K] 313.15
Temperatura de amina rica que sale de la col. de absorcion [K] 320
Presion en el rehervidor [kPa] 130; 165; 200
Caudal de condensado adicional (G¢") [mol/s] 0
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3.4.2. Diseno 6ptimo. Analisis y discusiéon de resultados

Caso 1a. Influencia de la carga de CO, («ag) y la presion operativa del rehervidor
en la optimizacioén de la etapa de desorcién y compresiéon de CO, empleando la

FO1. Empleo de la correlacion de Onda

El anélisis de los resultados se realiza en términos de temperaturas, flujos, cargas
térmicas, caida de presion en la columna, capacidades de equipos (volumen de empaque,
areas de intercambio térmico, trabajo de bombeo y compresion) y consumo de los diferentes
servicios auxiliares (vapor de proceso, agua de enfriamiento y electricidad). Los valores
o6ptimos para cada valor de ag y presion operativa, se presentan mediante las Figuras 3.6
a 3.13 y las Tablas 3.7 y 3.8.

La Figura 3.6 ilustra la evolucion de la funcion objetivo y las variables que la conforman
(carga térmica neta (Qg) y cantidad de CO, desorbida), para el conjunto de parametros
asumidos.

Segtn indica la Figura 3.6a, la carga térmica especifica en el rehervidor (FO1) disminuye
con el incremento de la concentracion de CO; en la alimentacion a la columna (ag) y con el
incremento de la presion operativa en el rehervidor. Por el contrario, tanto el calor requerido
para la recuperacion alcanzada en cada caso (Fig. 3.6a), como la cantidad de CO, desorbida
(Fig. 3.6b), se incrementan con el aumento de ag y disminuyen con el aumento de Pg. Se
observa un comportamiento similar en la carga térmica especifica y la carga térmica neta
requeridas en el condensador (Fig. 3.7), siendo Q¢ alrededor de 32 % menor que Qg.

En la Figura 3.6b se representa ademas la carga 6ptima de alimentacién a la absorbedora
(arr), la cual varia segiin los siguientes rangos 0.2071-0.2149, 0.1783-0.1871 y 0.1554-0.1651
con valores maximos en ar = 0.43; ag = 0.40 y ag = 0.38 para 130, 165 y 200 kPa,
respectivamente.

La corriente de amina pobre en C'O; que abandona el rehervidor, se enfria en los
intercambiadores de calor [I1] y [E2| antes de ingresar a la columna de absorcion, con
el fin de favorecer la eficiencia de absorcién. En la Figura 3.8 se representa la cantidad de
energia requerida en el economizador [I1] asi como el porcentaje del requerimiento total

para llevar la temperatura del solvente hasta 313.15 K, valor sugerido por varios autores.
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Figura 3.6 — Diseno 6ptimo. Caso la: F'O; y sus componentes en funciéon de la carga de

amina rica (ag).

En el economizador se reduce el 78.8%, 81.0% y 82.4% de la carga térmica total si la

presion de operacion en el rehervidor es de 130, 165 y 200 kPa, respectivamente. La energia

remanente se reduce en el intercambiador [E2| utilizando agua de enfriamiento, la que se

encuentra disponible a la temperatura de 298.15 K.

En las Figuras 3.9 y 3.10 se muestran las dimensiones 6ptimas de la columna y la caida

de presiéon asociada a cada condicion operativa.

» La altura de la columna disminuye al aumentar la carga de amina («g), mientras que
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Figura 3.8 — Diseno 6ptimo. Caso la: etapa de enfriamiento de la corriente de amina pobre.

el didmetro, aunque con muy poca variacion con la concentracion de C'O,, presenta
valores minimos para cada nivel de presién considerado. El didmetro 6ptimo es de 5.4

m en promedio (Figura 3.9a).

» La relacion entre la altura y el diametro (H/D) disminuye con el incremento de ag y

Pr (Figura 3.10).

= Dichas relaciones en las dimensiones de la columna, arrojan como resultado valores
minimos de volumen en el rango de ap analizado (Figura 3.9b). Especificamente,

359.6, 340.8 v 324.2 m? para valores de ay iguales a 0.43, 0.40 y 0.38 a 130, 165 y 200
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kPa, respectivamente. Por otra parte, mayores niveles de presion de operacion en el
reboiler se traducen en menores volimenes de empaque. En particular, para ap = 0.35
el volumen de empaque para Pr = 200 kPa es 15.2 % inferior que para Pr = 130 kPa,
mientras que para ar = 0.55 dicha diferencia disminuye aproximadamente a un 10 %.
Aun con volumenes menores, la cantidad de C'Oy desorbida es 31.3% mayor para

ar = 0.35 y 15.1 % mayor para ar = 0.55.

» La caida de presién (AP) es menor en las columnas de menor tamano (con menor
relacion H/D), que corresponde a presiones operativas de 200 kPa en todo el rango
de ap analizado. Para 130 kPa, la AP decrece desde ar = 0.35 hasta ap = 041 y
luego se incrementa. En forma similar, para 165 kPa se presenta una minima caida

de presion en ag = 0.38.

En la Figura 3.11 se observa que el trabajo de compresiéon se incrementa con el aumento
de la presion y de la carga de C'O, en la corriente de amina rica. Si bien el trabajo de bombeo
también se incrementa, el porcentaje de esta variable respecto al trabajo de compresion
es despreciable (inferior al 1%). La relacion de compresion entre las etapas se mantiene
practicamente constante en todo el rango de ag considerado y disminuye con la presion:
2.87, 2.7 y 2.57 para 130, 165 y 200 kPa, respectivamente.

En la Figura 3.12 se muestra el efecto de la variacion de ar y Pg en el flujo de vapor
y liquido recirculados a la columna regeneradora. Se observa que la cantidad de agua
condensada que se recircula al tope de la columna disminuye con el incremento de ag.
Especificamente, a partir de un valor de az = 0.35 hasta ag = 0.55, la reducciéon que se
alcanza es de 46.4 % para 130 kPa, 43.9% para 165 kPa, y 42.4% para 200 kPa. Por el
contrario, la cantidad de vapor generada en el hervidor aumenta, respectivamente, en 19.7,
21.4y 22.0%.

Por otro lado, la influencia de la presién en el flujo de vapor recirculado es mas
importante que en el flujo de liquido. Por ejemplo, para ar = 0.45 el flujo de vapor es
de 2087 mol/s para 130 kPa y 2403 mol/s (15.1 % mayor) para 200 kPa, mientras que el
flujo de liquido es de 630 mol/s a 130 kPa y 3.5 % mayor a 200 kPa.

Como indica la Figura 3.13, operar la columna a mayor presion implica también mayores
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Figura 3.9 — Diseno 6ptimo. Caso la: dimensiones 6ptimas de la columna de regeneracion.

niveles de temperatura, tanto en la columna de regeneracién como en el rehervidor, por lo
que se necesita mayor consumo de agua de enfriamiento para disminuir dichas temperaturas
hasta la condicion 6ptima de alimentacion de la columna de absorcion. Sin embargo, el
consumo especifico [m?/tn COy| disminuye con el aumento de presion y carga de amina.
La Tabla 3.7 presenta el requerimiento porcentual de agua de enfriamiento en cada equipo
y puede apreciarse que alrededor del 63.7% se consume en el condensador [CND], 21.3%

en el intercambiador amina-agua [E2|, y el resto (15%) en los interenfriadores [E3].
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Figura 3.10 — Diseno 6ptimo. Caso la: caida de presiéon y relaciones de tamano optimas
(H/D).
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Figura 3.11 — Diseno 6ptimo. Caso la: trabajo 6ptimo de bombeo y compresion.

En las Figuras 3.14 y 3.15, se ilustra el efecto de la carga de amina rica y la presion
operativa en el drea de intercambio térmico de los diferentes equipos (intercambiador
amina amina |I1|, rehervidor |REB|, condensador |[CND]|, intercambiador amina agua |E2|
e interenfriadores [E3]), directamente relacionada a las diferencias de temperatura y el
requerimiento de energfa.

Se puede observar en la Figura 3.14a, que un aumento del nivel de presion (Pg)
produce un aumento del area requerida en el rehervidor (Ag) y el economizador (Aj).

Especificamente, para ar = 0.45 las areas Ar y Ay son, respectivamente, 4562 y 14513 m?
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para 130 kPa, incrementandose 10.7 % y 22.2 % para 200 kPa. Por otra parte, un aumento

en la carga de amina produce un incremento del area en el rehervidor y una disminuciéon en

el economizador: en el rango de ag adoptado A aumenta, en promedio, 18.2, 19.7 y 20.3%

mientras que A;; disminuye 8.3, 9.0 y 9.6 %, para 130, 165 y 200 kPa, respectivamente.

En la Figura 3.14b se presenta el valor de la diferencia media logaritmica de temperatura

(DM LT) para el economizador y el rehervidor. En el economizador, la DMLT aumenta con

el incremento de ar v Pg, mientras que en el rehervidor se puede observar la presencia de

valores maximos.
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Tabla 3.7 — Diseno 6ptimo. Caso la: Agua de enfriamiento, porcentaje del requerimiento

total.
Agua de enfriamiento [ %]
(v Condensador [CND] Intercambiador am-agua [E2]  Interenfriadores [E3]
- | 130 kPa| 165 kPa | 200 kPa| 130 kPa | 165 kPa | 200 kPa | 130 kPa | 165 kPa | 200 kPa

0.35] 6599 | 66.04 | 66.17 24.58 23.52 22.65 9.43 10.44 11.18
0.36| 6549 | 65.69 | 65.89 24.53 23.36 22.44 9.97 10.95 11.66
0.37] 65.06 | 6537 | 65.64 24.43 23.17 22.22 10.51 11.45 12.14
0.38| 64.67 | 65.08 | 6540 24.28 22.96 21.99 11.05 11.95 12.61
0.39| 64.33 64.82 | 65.18 24.10 22.74 21.75 11.58 12.44 13.07
0.40| 64.02 | 64.58 | 64.98 23.88 22.50 21.50 12.10 12.93 13.52
041] 63775 | 6436 | 64.78 23.64 22.25 21.25 12.61 13.40 13.97
0.42] 63.50 | 64.15 | 64.60 23.38 21.99 21.00 13.11 13.86 14.40
0.43] 6328 | 63.95 | 64.42 23.11 21.73 20.75 13.61 14.32 14.83
0.44| 63.08 | 63.77 | 64.25 22.83 21.46 20.50 14.09 14.77 15.25
0.45] 62.89 | 63.60 | 64.09 22.54 21.19 20.25 14.57 15.20 15.66
0.46| 62.73 63.44 | 63.93 22.25 20.93 20.01 15.03 15.63 16.06
0.47| 62.57 | 63.28 | 63.78 21.95 20.66 19.76 15.48 16.05 16.45
048 | 6242 | 63.14 | 63.63 21.65 20.40 19.52 15.92 16.46 16.84
0.49| 62.28 | 63.00 | 63.49 21.36 20.14 19.29 16.36 16.86 17.22
0.50| 62.16 | 62.86 | 63.35 21.07 19.89 19.06 16.78 17.25 17.59
0.51] 62.03 62.73 | 63.22 20.78 19.63 18.83 17.19 17.64 17.95
0.52] 6192 | 62.60 | 63.09 20.49 19.38 18.60 17.59 18.01 18.31
0.53 ] 61.81 62.48 | 62.96 20.21 19.14 18.38 17.98 18.38 18.66
0.54] 6170 | 62.36 | 62.83 19.93 18.90 18.17 18.36 18.74 19.00
0.55] 61.61 62.25 | 62.71 19.66 18.66 17.95 18.74 19.09 19.33

En la Figura 3.15 se presenta el area de transferencia de calor requerida en los equipos

que emplean agua de enfriamiento como servicio auxiliar.

Si bien, de acuerdo a la Figura 3.7, el requerimiento térmico aumenta con el aumento

de ag y Pr (excepto para Pgr = 130 y 0.35 < ag < 0.38), la DMLT disminuye linealmente

con el incremento de ag: desde 46.89 hasta 40.86, desde 53.30 hasta 47.26 y desde 58.53

hasta 52.52 K a 130, 165 y 200 kPa, respectivamente, lo que se traduce en un aumento del

area del condensador con el aumento de ar y una disminuciéon con el aumento de presion

(Figura 3.15a).

En la Figura 3.15b se observa que el 4rea asociada al intercambiador amina-agua (Agz)

disminuye con el aumento de ag y de Pr, mientras que el area total en los interenfriadores

presenta un comportamiento opuesto. En particular, considerando que la diferencia media
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Figura 3.14 — Diseno 6ptimo. Caso la: drea de intercambio térmico requerida en el rehervidor
y en el economizador.

logaritmica de temperatura en [E2] tiene un valor constante (15.03 K), las areas requeridas
para la transferencia de energia presentan el mismo perfil que el requerimiento térmico (de

acuerdo a la Ec. 3.26).
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Figura 3.15 — Diseno 6ptimo. Caso la: area de intercambio térmico requerida en los equipos

de enfriamiento.

Caso 1b. Influencia de la carga de CO, (ar) y la presiéon operativa del rehervidor

en la optimizacién de la etapa de desorciéon y compresiéon de C'O, empleando la

FO1. Comparacién de resultados entre el empleo de la correlacién de Onda y

la correlacién de Bravo

Los resultados obtenidos mediante el empleo de la correlacion de Onda (Caso 1la) y la

correlacion de Bravo presentan perfiles similares con valores del mismo orden de magnitud.
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El anélisis se realiza en términos de las variables de disefio referidas a la cantidad de CO,
desorbida (Fig. 3.16 a 3.21) y los perfiles internos de temperatura y composicion (Fig. 3.22

y 3.23 ), a partir de las cuales se pueden realizar las siguientes observaciones:

= Para cada nivel de presién en el rehervidor, el empleo de la correlacion de Bravo arroja

como resultado valores especificos mas altos.

= En todos los casos, las variables especificas disminuyen con el aumento de la carga de

COs en la corriente de amina rica.

» Un aumento del nivel de presiéon reduce el tamafio de la columna (Fig. 3.16), el
area del rehervidor (Fig. 3.18), el area del intercambiador amina-agua (Fig. 3.20) y
el correspondiente consumo de agua de enfriamiento (Fig. 3.21). Por otro lado, se
observa un aumento del consumo de trabajo para bombear el solvente (Fig. 3.17).
Finalmente, el area del economizador aumenta con el aumento de la presion para
0.35 < ar < 0.43 cuando se emplea RBO, mientras que dicha tendencia se mantiene

hasta ar = 0.52 con RBB.

En las Figuras 3.22 y 3.23 se comparan los perfiles 6ptimos de temperatura y composicion
en la columna regeneradora que se obtienen con los modelos RBO y RBB para distintos
valores de presion y carga de amina rica.

En la Figura 3.22 se observa que RBO y RBB presentan distribuciones similares de
temperatura en el interior de la columna, con niveles térmicos superiores a mayores presiones
operativas y a menores cargas de C'O,. En particular, una alimentacién con ag = 0.35
decrece casi linealmente a partir del fondo de la columna.

El perfil de composicion en la corriente liquida obtenido a partir del modelo RBB es
mayor que el obtenido por el modelo RBO (Fig. 3.23a y 3.23b). Por ejemplo, en el fondo
de la columna la carga de C'O; en el solvente usando RBB es, en promedio, 20.2, 25.3 y
28.8 % mayor para ar = 0.35, 0.45 y 0.55, respectivamente. Sin embargo, en el tope de la

columna las diferencias son considerablemente menores (1.4, 2.00 y 2.2%).
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Figura 3.16 — Diseno

Figura 3.17 — Diseno 6ptimo. Caso 1b: trabajo de compresion especifico.
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Figura 3.18 — Diseno 6ptimo. Caso 1b: area especifica de intercambio térmico requerida en

el rehervidor.
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Figura 3.19 — Diseno 6ptimo. Caso 1b: area especifica de intercambio térmico requerida en
el economizador.
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Figura 3.20 — Disenio 6ptimo. Caso 1b: area especifica de intercambio térmico requerida en
el intercambiador amina - agua.
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Figura 3.21 — Diseno 6ptimo. Caso 1b: consumo especifico de agua de enfriamiento en el
intercambiador amina - agua.
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Caso 2. Influencia de la carga de CO; (ar) y la presién operativa del rehervidor
en la optimizaciéon de las etapas de desorciéon y compresiéon de CO; empleando

la FO2

En este caso se minimiza la funcion objetivo definida por la Ec. 3.37 y se analiza,
al igual que en el Caso 1, la influencia de la carga de amina y la presion operativa del
reboiler en las principales variables del proceso. Los resultados obtenidos se discuten en
términos de: 1) requerimiento energético en servicios de calefaccion (Qr) y servicios de
enfriamiento |Qc+Q p2+Qps], 2) el trabajo total (compresion + bombeo) y 3) la cantidad
de CO, desorbida.

En la Figura 3.24 se comparan los valores de la FFO; y la FOy para los distintos niveles
de presion en el rehervidor y composicion de la corriente de amina rica. Como se puede
observar, la diferencia relativa (expresada de acuerdo a la Ec. 3.38) entre los valores de la
FO; yla FO, es minima (inferior al 0.15 %). Si bien se obtienen menores valores de trabajo
y energia térmica (Fig. 3.25, 3.26 y 3.27) cuando se minimiza la FOy, la cantidad de C'Oy
desorbida (Fig. 3.28) también es menor que la obtenida minimizando la F'O;, dando valores

similares de las funciones objetivo.

Finalmente, en la Tabla 3.8 se muestran aquellas variables que presentan una diferencia
porcentual mayor al 1 % respecto a todas las variables analizadas en el Caso 1la y se incluye
ademas, el valor de las funciones objetivo. Especificamente, se indica la diferencia promedio
en el intervalo de composicion de la corriente de amina rica considerado y las diferencias
minima y maxima asi como el valor de ap asociado. Se observan reducciones en el tamano
de los equipos (volumen de la columna de regeneracion, areas de intercambio térmico del
rehervidor, el condensador y los interenfriadores, trabajo total), en la caida de presion y en
los flujos de liquido y vapor que se recirculan a la columna.

Sin embargo, si estos valores se expresan en forma relativa a la cantidad de CO,
desorbido, el volumen, la caida de presiéon de la columna y el requerimiento energético
en el condensador presentan diferencias mayores al 1% para algunos valores de ap -
segtn se ilustra en la Figura 3.29- mientras que el resto de las variables tienen diferencias

insignificantes. De esta manera, se observan pocos beneficios al optimizar el sistema
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minimizando la F'O, respecto a la F'Oy.

XF01 _ XFO2
dif o, py =100 | ~0me_Sanln (3.38)

Xag P
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Figura 3.23 — Diseno 6ptimo. Caso 1b: perfil de composiciéon en la fase liquida.




12/

0.15 -0.01
SN —0— 130 kPa: Izq.  —O—165kPa: lzq.  —4— 200 kPa; Izq.
0.14 1 Ek\m - 130KPa; Der.  =O= 165kPa; Der. == 200 kPa; Der. - -0.02
0.13 L -0.03
0.12 - -0.04
0.11 4 005 —
X 0.10 A L 006 &
— —
o 0.09 007 O
o =9
I, 0.08 - L -0.08
s o
S 007 A F009 5
5 006 L 010 8
Q
& 005 oy, - -0.11 '*Q:
2 004 e ~omeq. Fo-om L g2
T =020 0-n0--0--0
0.03 T, ° |03
e nm
0.02 oAt L 014
0.01 ‘ : ; —_— ‘ : : ; 0.15

034 036 038 040 042 044 046 048 050 052 054 0.56
ag [mol CO,/ mol MEA]

Figura 3.24 — Disenio 6ptimo. Caso 2: funciones objetivo (FO1 y FO2).
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Figura 3.25 — Diseno 6ptimo. Caso 2: servicios auxiliares de calefaccion.
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Figura 3.26 — Diseno 6ptimo. Caso 2: servicios auxiliares de enfriamiento.
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Figura 3.27 — Disenio 6ptimo. Caso 2: trabajo total (bombeo y compresion).

900

—{— 130 kPa Casol —0— 165 kPa Caso 1 —#—200 kPa Caso 1

== 130 kPa Caso 2 =O= 165 kPa Caso 2 == 200 kPa Caso 2
800 -

700 A

600 -

400 A

Cantidad de CO, desorbida [mol/s]

300 T T T T T T T T T T
034 036 038 040 042 044 046 048 050 052 054  0.56

ag [mol CO,/ mol MEA]

Figura 3.28 — Diseno 6ptimo. Caso 2: cantidad de C'O, desorbida.
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Figura 3.29 — Disefio 6ptimo. Caso 2: diferencias porcentuales en el volumen, la caida de
presion y la carga térmica en el condensador al emplear la F'O; y la F'Os.
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3.5. Resumen

En este capitulo, se describié el modelo matematico de las etapas de regeneracion del
solvente y desorciéon y compresion de C'Os. Se incluyeron también los intercambiadores de
calor necesarios para lograr la integraciéon energética de la corriente fria (amina rica en
CO3) con la corriente caliente (amina pobre) y un enfriamiento adicional de esta tdltima.
Luego se procedio6 a su verificacion comparando los resultados obtenidos via simulacién con
datos experimentales disponibles en la literatura.

En lineas generales, es posible concluir que los resultados obtenidos mediante el modelo
riguroso desarrollado se aproximan en forma aceptable a los datos experimentales; aun asi
pueden observarse algunas discrepancias con diferentes niveles de error para cada una de
las variables analizadas.

Para la mayoria de los casos y las variables analizadas, el modelo basado en la
correlacion propuesta por Bravo (RBB) ofreci6 mejores aproximaciones a los valores
experimentales en comparacion con el modelo RBO, observandose que para el resto de
los casos, ambos modelos predijeron valores muy similares. Por otro lado, la carga térmica
en el rehervidor Qg (que es considerada la variable mas representativa) se ajusté mejor a
los datos experimentales con el modelo RBO. De esta manera, resulta dificil decidir sobre
la conveniencia de utilizar una u otra correlaciéon por lo que en la siguiente seccioén se
emplearon ambas y se siguieron comparando los resultados.

Luego, mediante el planteo de diferentes problemas de optimizacién, se obtuvieron
conjuntos de variables ¢éptimas en un amplio rango de condiciones operativas a partir del
empleo de dos modelos rigurosos: RBO (Rate-based empleando la correlacion de Onda et al.
(1968) para la determinacion del area especifica de transferencia de materia) y RBB (Rate-
based empleando la correlacion de Bravo y Fair (1982) para la determinacion del area
especifica de transferencia de materia). Basicamente, los resultados obtenidos con RBB
presentaron un comportamiento similar a los obtenidos con RBO.

En base a lo observado, se decidié utilizar el modelo RBO para describir la columna de
absorcion y de regeneracion y realizar las distintas optimizaciones que seréan discutidas en

los proximos capitulos.




128

Por otra parte, se concluy6é que al minimizar el calor especifico del reboiler se obtienen
resultados similares a los obtenidos al minimizar el consumo energético total (servicios

auxiliares de calefaccion, enfriamiento y energia eléctrica).

Ademés, se observd que al incrementar la presion operativa en el rehervidor disminuye
el requerimiento térmico necesario para regenerar el solvente. A su vez, aumenta la energia
necesaria para la compresion. Esta generalidad, no debe ser considerada en forma separada
del resto de las variables del sistema que definen cada conjunto de soluciones éptimas.
Esto es, dimensiones de equipos, caidas de presion, la energia requerida en el condensador,
inter-enfriadores y el economizador, niveles de temperatura, la cantidad de dioxido de
carbono desorbida, flujos, perfiles internos de presion, temperatura y composicion, areas

de intercambio térmico, consumo de servicios auxiliares, etc. presentadas en este capitulo.

En particular, si bien el area requerida en la mayoria de los equipos de intercambio
de calor (rehervidor, economizador, interenfriadores) aumenta con el incremento de la
presion, el volumen de empaque, el area de transferencia de calor del condensador y el
area del intercambiador amina-agua disminuyen. Por otro lado, al expresar las variables
méas importantes en forma relativa a la cantidad de didxido de carbono capturada, se
observa un beneficio al incrementar la presion operativa en el rehervidor pues disminuye
el consumo especifico de agua de enfriamiento, vapor de calefacciéon y energia eléctrica
para la compresion. Las capacidades de los equipos y el consumo de servicios auxiliares
influyen fuertemente en los costos de inversion y los costos operativos del proceso. De esta
manera, queda planteada la necesidad de optimizar el sistema desde el punto de vista tecno-
economico, en la cual serfan sopesadas las relaciones entre las capacidades de los equipos
y el consumo de servicios auxiliares para un nivel definido de captura de C'O, con el fin de
minimizar dichos costos que, al fin y al cabo, son la clave a la hora de analizar la viabilidad

de los proyectos en la etapa de diseno preliminar.

Finalmente, desde el punto de vista de la flexibilidad del modelo, se destaca que no se
presentaron problemas de convergencia en todo el rango de condiciones operativas adoptado.
La estrategia de resolucion esta basada en la inicializacion del modelo riguroso a partir del

modelo de equilibrio asi como en el establecimiento de cotas superiores y/o inferiores en las
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variables que asi lo requirieron.




Capitulo 4

Proceso de captura de 'Oy mediante

absorcion quimica con MEA

4.1. Introduccion

Como se ha concluido en los capitulos anteriores, el nivel de captura de COy depende
tanto del proceso de absorciéon como de la etapa de desorcién, donde las principales
variables de ambos procesos se encuentran fuertemente relacionadas. En consecuencia, la
optimizacion simultanea del sistema de captura resulta esencial para determinar las mejores
condiciones operativas y de disenio que permitan maximizar su eficiencia y/o minimizar el

costo anual total.

Por otra parte, el costo total asociado a la captura depende de numerosos factores,
tales como el tipo de combustible, la ubicacién de la planta, la eficiencia de captura y
especificaciones, configuracion, etc., los cuales deben tenerse en cuenta en la etapa de diseno
preliminar. En este sentido, Adams y Davison (2007) consideran ademés que es necesario
tratar aspectos adicionales, tales como: 1) la flexibilidad de operacion de la planta y su
compatibilidad con futuros requerimientos de la demanda, 2) riesgos por bajo rendimiento,
3) la diversidad y disponibilidad de equipos y tecnologia, y 4) el potencial de mejoras

futuras.

Segin varios autores, el costo de los sistemas de captura de CO, puede variar entre 30

150
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y 100 usd/tn de C'Oy capturado. Sin embargo, los datos de costos reportados por algunos
autores presentan ciertas discrepancias para plantas de tamanos similares, ademaés de estar
afectados por cierto grado de incertidumbre (Bernier et al., 2010; TPCC, 2005). Como se
menciondé en el capitulo anterior, los autores no presentan soluciones detalladas ni tampoco
mencionan bajo que hipétesis se obtuvieron las mismas, por lo que resulta dificil en muchos

casos establecer una comparacion valedera.

Considerando que el sistema de tratamiento de gases mediante post-combustion se ubica
al final de la linea de produccion del ciclo de potencia, es posible estudiar el proceso completo
de captura independientemente del sistema de generacién asumiendo, a partir del tipo
de combustible empleado, las condiciones de la corriente de gases a tratar (temperatura,

composicion, flujo y presion).

Sin embargo, debido a las caracteristicas energético-intensivas del proceso, es necesario
estudiar de qué manera los requerimientos de energia térmica y eléctrica afectan la eficiencia
del sistema de generacion. Para este estudio, varios autores emplearon el concepto de trabajo
equivalente total para indicar el efecto de la extraccion de vapor y energia eléctrica en la
eficiencia del ciclo de potencia, considerando ademés el impacto de diferentes condiciones
operativas y de diseno en la eficiencia de la planta de captura de CO, (Karimi et al.
(2011a); Le Moullec y Kanniche (2011); Oexmann et al. (2008); Rao y Rubin (2002, 2006);

Van Wagener y Rochelle (2011); Ziaii et al. (2011), entre otros).

Basados en resultados obtenidos por simulacién paramétrica utilizando el simulador de
procesos Aspen Plus, Fisher et al. (2005) realizaron el analisis econémico del proceso de
captura para diferentes opciones de configuracion (sistema convencional, compresion con/
sin recuperacion de calor y regeneracion a varios niveles de presion con/ sin recuperacion de
calor). Dichos autores asumieron la composicion del combustible (carbon) y seleccionaron
una planta de generacion con una capacidad de diseno de 500 MW para determinar el
caudal y composicion de gases de combustion a tratar. El anélisis econémico se realizd
considerando la adaptacion del sistema de captura conformado por 4 trenes de absorcion
y un unico tren de compresion a una planta de generacion existente. De esta manera,

los autores determinaron que el costo de la planta de captura varia, para las diferentes
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configuraciones, entre 15.4 y 16.5 usd/tn COy capturado, base anual. Por su parte,
Le Moullec y Kanniche (2011) también analizaron diferentes opciones de configuracion

interna, aunque incorporando criterios de disponibilidad en el analisis econémico.

Rao y Rubin (2002, 2006) realizaron el analisis tecno-econémico incluyendo diferentes
aspectos, segtn se detalla a continuacion: Rao y Rubin (2002) consideraron dos opciones de
provision de energia: 1) el vapor y la electricidad son extraidos de la planta de generaciéon con
la consecuente pérdida de potencia y 2) la energia eléctrica se extrae de la central térmica y
el vapor de calefaccion es provisto mediante un sistema auxiliar independiente y conformado
por una caldera y una turbina de vapor. A partir de un conjunto de simulaciones realizadas
también en Aspen Plus, los autores obtuvieron una serie de restricciones que definen las
relaciones funcionales existentes entre las principales variables del proceso. Ademas, en
funcion del rango de variacién de los parametros de operacion y diseno reportados en la
bibliografia, advirtieron acerca de la variabilidad e incertidumbre asociada al diseno del
sistema en estudio. Rao y Rubin (2006) examinaron el efecto de aumentar sistematicamente
la eficiencia de captura en el costo de mitigacion. Determinaron que para plantas de
carbon supercriticas de 650 y 1000 MW con sistema de captura de C'O,, las eficiencias
de captura mas rentables resultaron ser 87 % y 81 %, respectivamente. Los autores también
concluyeron que dichas eficiencias “6ptimas” dependen de varios factores de disefio (tamafio

y configuracion de la planta, entre otros).

Abu-Zahra et al. (2007b), aplicando también simulacion paramétrica, demostraron que
es posible disminuir los costos de captura mediante la optimizacion de la carga de solvente
que alimenta la columna de absorcion, el aumento de la concentracion de solvente fresco y

el aumento de la presién operativa en el stripper.

Los altos requerimientos de energia térmica y eléctrica, necesarios para recuperar el
solvente y comprimir el C'Os, incrementan drasticamente los costos operativos del proceso
de captura. En particular, Oyenekan (2007) concluy6 que los requerimientos energéticos
para regenerar el solvente representan alrededor del 80 % de los costos totales de operacion

y mantenimiento.

Por otro lado, y considerando que no se han desarrollado simuladores comerciales
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especificos para la optimizacion del sistema de absorcion quimica de C'O,, Tobiesen y
Schumann-Olsen (2011), incorporaron un paquete de optimizacion al software comercial
CO2S1M. Bésicamente, los valores 6ptimos se determinan por prueba y error utilizando una
estructura matricial generada a partir de miltiples simulaciones. Con una finalidad similar
Sipoez et al. (2011b) desarrollaron modelos matematicos basados en redes neuronales (ANN
- Artificial Neural Network), comprobando que el modelo ANN entrenado puede reproducir
los resultados de un simulador riguroso (CO2SIM), pero utilizando menores tiempos de
computo.

A partir de una extensa buisqueda bibliografica es posible concluir que, hasta el momento,
no se han publicado trabajos en los que se proponga la optimizacion simultanea de todas
las variables (operativas, diseno, econémicas) del proceso de captura mediante el empleo de
técnicas de programacién matematica.

En este sentido, en este capitulo se presenta y discuten diferentes casos de optimizacion
tecno-econdmica, incluyendo costos operativos y de inversion. A partir del modelo de la
columna de absorcion y el modelo de regeneracion del solvente y compresion de C'O,
presentados en los capitulos anteriores, resulta sencillo acoplar ambos modelos (equipos
y corrientes) con el fin de optimizar el sistema de captura en forma integral, analizando
el proceso segin dos criterios: a) eficiencia termodinamica y b) costo total anual (costo de
inversion y de operacion). De esta manera, con el solo hecho de incorporar un modelo de
costos y ciertas restricciones relacionadas con el acople de los modelos, se cuenta con un
modelo completo y detallado de la planta de captura, a partir del cual es posible abordar

el diseno tecno-econémico.

4.2. Desarrollo del modelo matematico

El modelo matematico considerado en este capitulo, esta constituido basicamente por
la totalidad de las restricciones presentadas en el capitulo 2 correspondiente al proceso de
absorcion (Ec. 2.1 a Ec. 2.85), y en el capitulo 3 referidas al proceso de desorcion (Ec. 3.1
a Ec. 3.35) en conjunto con las restricciones referidas al pre-tratamiento de los gases de

combustion (Ec. 4.1 a Ec. 4.5), la reposicion de agua de proceso y solvente (Ec. 4.6) y al
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célculo de los costos de operacion y de inversion de cada uno de los equipos (Ec. 4.7 a Ec.

4.27), segun se describird a continuacion. Es por ello que en esta Seccion, unicamente se

presentan las nuevas restricciones en lugar del modelo completo.

4.2.1. Pre-tratamiento de los gases de combustiéon

En la Figura 4.1 se representa en forma esquemética la distribucion de corrientes y

equipos que constituyen la etapa de pre-tratamiento de los gases de combustion exhaustos.

[E1] enfriador de gas exhausto
[S1] soplador

A otros trenes de

cap. (NT-1) Gas purificado

(de trenes de captura)

GB) pass

G gen
out
gen

Gas Z—;)ul
exhausto
gen
out j
P gen

cap
Gin

cap
T;n

cap

yin]

[E1] [S1]
T

Ala
atmosfera

Figura 4.1 — Esquema de la etapa de pre-tratamiento de los gases de combustion.

Consideraciones generales.

= La corriente de gases exhaustos estd compuesta por C'Os, Oz, Ny vy Hs0. De esta

manera, los equipos de eliminacion de SOx, NOx y material particulado no se

incluyen en el modelo.

= Considerando que el modelo desarrollado serda acoplado al modelo de un ciclo

combinado de gas natural, se asume una baja concentraciéon de C'O; en la corriente

de alimentacion a las columnas de absorcién.

= La composicion de los gases exhaustos se determina en funciéon de la combustion

estequiométrica del metano con exceso de aire.
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= Debido a las limitaciones tecnologicas referidas al tamano de la unidad de absorciéon
(restriccion de didmetro maximo), el volumen de gas que se puede tratar por tren
de absorcion es limitado. De acuerdo a la literatura, en ciclos combinados de gas
natural, el maximo flujo de CO, que puede tratarse es 2400 tn/dia mientras que en

ciclos combinados de carbon este valor asciende a 4600 tn/dia (Chapel et al., 1999).

= Se asume que se trata el flujo total de gases de combustion producidos en la planta

de generacion.

Las restricciones 4.1 a 4.5, relacionan las condiciones (temperatura, flujo, composicion
y presion) de los gases de combustion exhaustos que abandonan la caldera de recuperacion
de calor (HRSG) del ciclo combinado con las condiciones a las que ingresan a la planta de
captura (Ver Fig. Figura 4.1).

Las ecuaciones que corresponden al modelo del enfriador [E1l] y al soplador [S1] se

desarrollaron en las secciones 3.2.4 y 3.2.5 respectivamente.

Gout = NT GP + Goypass (4.1)
Yout 3 = Yin g+ J = N2, 02, Hy0,CO, (4.2)
Ty > T3 (4.3)
313.15 < T2 < 323.15 (4.4)
PRt = Poy + AP (4.5)

Donde P es la presion [kPa|, T es la temperatura |K|, y es la fraccion molar del componente
“”y G es el flujo molar [mol/s|. Los supraindices cap y gen se refieren a las plantas de
captura y generacion, respectivamente.

En la restriccion 4.1 (balance de materia), el término Gpypss considera la opcion de

desviar parte de los gases de combustion exhaustos en funcion de la capacidad y nimero
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de trenes de captura (NT). Sin embargo, en este capitulo (y a diferencia del proximo) no

se considera la posibilidad de venteo y, en consecuencia, se asume que Gpypass = 0.

4.2.2. Reposiciéon de agua y solvente

Diversos factores influyen en la velocidad de reposicion de amina: degradacion térmica,
pérdidas por evaporaciéon, reduccion de la capacidad de absorcion debido a la formacion
de sales estables, etc. El modelo permite estimar las pérdidas por evaporaciéon pero no
considera las pérdidas debido a otros factores, de manera tal que se adopta una pérdida
nominal de amina de 1.5 (0.5 - 3.1) kg/tn de CO;y capturado, sugerido en Rao y Rubin
(2002). Por otro lado, el valor nominal sugerido para la reposicion de agua es de 0.8 (0.5-
1.8) m?/tn de CO, capturado. La capacidad de los tanques de reposicion de amina y agua
se estiman mediante la Ecuacion (4.6), considerando un tiempo de retencion (1) de 30
dias y 24 hs., respectivamente. El caudal considerado (Lj) tiene en cuenta la velocidad de
reposicion supuesta mas las pérdidas por evaporacion en la columna de absorcion. El agua

condensada en la etapa de compresion se recircula al tope de la regeneradora.

Ve () (16)

k

4.2.3. Estimaciéon de los costos de captura de C'O,

El modelo para la determinaciéon de los costos de captura de C'Oy que se presenta a
continuacion, se desarrolld en base a las consideraciones clasicas que se utilizan cominmente

en la etapa de diseno conceptual de cualquier planta en general.

Consideraciones generales

» Las fronteras del sistema estan definidas de manera tal que se incluye el costo de
compresion de C'O, (capital de inversion y costos de operacion y mantenimiento), y

se excluye el costo adicional debido al transporte y almacenamiento.

= Se asume que la temperatura del agua y del solvente que se reponen en el sistema es

de 298.15 K.
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= Se asume que la temperatura del agua de enfriamiento asciende de 298.15 a 313.15 K.

= Se asume que el costo de los inhibidores es el 20 % del costo de reposicion de amina

(Rao y Rubin, 2006).

= Se asume un diametro méximo de 12.8 m. Si bien se pueden diseniar columnas con
didmetros mayores para disminuir la cantidad de trenes de absorciéon, podrian ser mas
costosas debido a las restricciones de tamarfio y construccion de los recipientes (Fisher

et al., 2005).

Las Ecuaciones 4.7 a 4.27 conforman el conjunto de restricciones empleadas para la
determinaciéon del costo total anual del proceso.
= Costo total (base anual)

El costo total anual (TAC) se calcula como la suma del costo total de inversion en

base anual (TAI) y el costo total de operacion y mantenimiento (OMC).

TAC = TAI + OMC (4.7)

» Costo total de inversion (base anual)

El capital de inversion (TAI) se define como la relacién entre el capital total de
inversion (TCI) y el factor de recupero de capital (CRF). El factor de recupero de
capital se estima asumiendo un ciclo de vida 1til (n) de 25 anos, y una tasa de interés

anual (i) de 8% (Ec. 4.9).

TAI =TCI CRF (4.8)
i
CRF = T - (4.9)

El capital de inversion (TCI) depende de los costos directos de fabricacion (DC), los
costos indirectos de fabricacion (IC) y el capital de inversion fijo (FCI). Cada uno
de los términos de la Ecuacion (4.10) se estiman como un porcentaje del costo de

adquisicion de equipos, pudiendo reformularse de la siguiente manera:
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TCI = DC + IC + FCI (4.10)

TCI =6, PC (4.11)

El coeficiente d4 (=01+0d2+03) incluye la estimacion de costos de instrumentacion
y control, tuberias, instalaciones (equipos, tendido eléctrico, servicios), adquisicion
y mejora del terreno, ingenieria y construccién, contingencias, puesta en marcha
y capital de trabajo. Los porcentajes correspondientes a cada item son también

utilizados por Abu-Zahra et al. (2007b) y se detallan en la Tabla 4.1.

Tabla 4.1 — Coeficientes empleados para la determinacion del capital de inversion total.

Item Fraccion de PC
Costos directos de fabricaciéon (8, x PC) 2.6880
Adquisicién de equipos (PC) 1.0000
Instalacion de equipos 0.5280
Instrumentacion y control 0.2000
Tuberias 0.4000
Instalacion eléctrica 0.1100
Construccion 0.1000
Mejora de terreno 0.1000
Instalacion de servicios 0.2000
Terreno 0.0500
Costos indirectos (8, x PC) 1.0080
Ingenieria 0.2688
Gastos de construccion 0.2688
Contratistas 0.0134
Contingencias 0.4570
Capital de inversion fijo (6; x PC) 1.2936
Capital de trabajo 0.9240
Puesta en marcha y carga de solvente inicial 0.3696
Capital de inversion total (3, x PC) 4.9896

» Costo de operacion y mantenimiento total (base anual)

El costo de operacién y mantenimiento total (costos fijos y variables), se estima
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como un porcentaje del costo de mano de obra operativa (OLC), el costo operativo
variable (VOC) y el costo de adquisicion de equipos (PC). Los costos adicionales
considerados incluyen: impuestos, seguros, supervision, gastos generales de planta,
gastos administrativos, investigacion y desarrollo y gastos de laboratorio. Los
porcentajes correspondientes a cada item se listan en Tabla 4.2 (Abu-Zahra et al.,

2007h).

OMC = §5 PC + 65 VOC + 6; OLC (4.12)

Tabla 4.2 — Coeficientes empleados para la determinaciéon del costo total de operacion y
mantenimiento.

Fraccién del costo de compra de equipos (PC)

05 0.3863
Impuestos locales 0.0739
Seguros 0.0370
Mantenimiento 0.1478
Suministros de operacién 0.0222
Gastos generales de planta 0.0887
Investigacion y desarrollo 0.0185

Fraccion del costo operativo variable [VOC]

6 1.0500
Materias primas y servicios auxiliares [VOC] 1.0000
Investigacion y desarrollo 0.0500

Fraccion de costo de mano de obra |[OLC]|

&7 2.4466
Mano de obra operativa [OLC] 1.0000
Supervision 0.3000
Laboratorio 0.1000
Costo administrativo 0.1500
Gastos generales de planta 0.7800
Investigacion y desarrollo 0.1165

s Costo de adquisicion de equipos

El costo total de adquisiciéon de equipos se determina como la suma de los
costos de cada equipo en particular. Para el estudio tecno-econémico del proceso
se consideran los costos de las columnas (recipiente y empaque), condensadores,

hervidores, compresores, intercambiadores, enfriadores, bombas, sopladores y tanques
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de almacenamiento.

El costo de adquisicion de cada equipo “k” (PC%), expresado en Musd, se puede
estimar a partir de correlaciones validas para un rango determinado de capacidades
de disefio (Xj). Si la capacidad se encuentra fuera de dicho rango, el costo se estima
mediante la regla de potencia 0.6, en funciéon de un costo (PCY?) y capacidad (X})
de referencia calculado a partir de las correlaciones mencionadas. Lo dicho queda

mateméaticamente expresado segin la Ecuacion (4.13) 6 Ecuacion (4.14).

It , .
PO = () 1) vk xpm < xd<xpe (413)

Xl 0.6

PC, = PC}, (X—’;;)
o k (4.14)
Pey=(7a) XD xpe < xp < xpe
El efecto inflacionario se tiene en cuenta mediante la incorporacion de los indices de
precios actual (I') y de referencia (I°). En la Tabla 4.3 se listan las caracteristicas

constructivas de los equipos y, a continuacion, se presentan las correlaciones empleadas

para el calculo de PCy, y/o PC}:

e El costo unitario de los tanques se estima en funcién de su capacidad volumétrica,

determinada de acuerdo a la Ecuacion (4.6).
1

I
PCry = (F) (0.1045 Vi)
113.6 m® < Vi < 3785.4 m® (4.15)

k=1, 2

e El costo de adquisicion de compresores y bombas de C'O,, bombas de solvente y

sopladores se estima en funcion de la potencia de diseno.

El aumento de la presion de la corriente rica en C'Os que sale del condensador, se
logra por compresion hasta los 8600 kPa (fase gaseosa) y por bombeo (fase densa)

hasta la presion suficiente para su transporte por tuberias, aproximadamente

14000 kPa (Rao y Rubin, 2002).
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Tabla 4.3 — Equipos. Caracteristicas constructivas.
. . . Material de .
Equipo Tipo de equipo construccion Capacidad (X)

Recipiente CS recubierto de SS Area superficial

Columna de absorcion Empaque—Sillas . Volumen de
Ceramica
Intalox Smm empaque

Recipiente CS recubierto de SS Area superficial

Columna de regeneracion Empaque—Sillas - Volumen de
Ceramica
Intalox 5 mm empaque
Interenfriador
Condensador SS (tubos) — CS (coraza)
- - Cabeza flotante .
Enfriador amina-agua Area de
Intercambiador amina amina intercambio
i i SS (tubos) — SS (coraza
Rehervidor Horizontal tipo (tubos) ( )
Kettle

Tanque de almacenamiento de amina s Capacidad
Tanque de almacenamiento de agua volumétrica
Soplador +motor Centrifuga (turbo)
Compresor+motor Centrifuga SS Potencia
Bomba de amina rica+motor Centrifuga

El costo unitario de los compresores se calcula a partir de la Ecuacion (4.16) en

funcion del trabajo de compresion total (Ec. 3.35).
1

o (1
PCoomp = 2.5 x 1076 <]—0

) exp (7.58 + 0.8 log (1.341 Wr¢))
(4.16)

150 KW < Wpe < 22370 KW

El costo de las bombas de CO; (Ec. 4.17), las bombas de solvente (Ec. 4.19) y los

sopladores (Ec. 4.18), se estima en base a la potencia neta de bombeo, expresada

en KW.
[1
[1
PCs=1x10"° (ﬁ) exp (6.8929 4+ 0.79 In (1.341 Wy))
(4.18)
3.7TKW < Wg < 7457 KW
PCB _ (I_l) 5.424 x 10—6 % 103.5793+0.3208log(WB)+0.02850(10g(W}3))2
) .
I (4.19)

0.01 KW < Wpre <250 KW
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e Kl costo de adquisicion de los equipos de transferencia de energia se determina

en funcion del area de transferencia de calor [m?|, determinada segun la

Ecuacion (3.26).

Las Ecuaciones 4.20 y 4.21 se emplean para calcular el costo de los economizadores
[I1] v rehervidores [REB], respectivamente. Los costos de condensadores [CND],
interenfriadores [E3| e intercambiadores MEA-agua [E2] se determinan mediante

la Ecuacion (4.22).

1
PCy = (I_> 6.3 x 107° x 103.4338+0.1445log(AH)JrO.1079(10g(A11))2

0
4 (4.20)
10 m? < A;; <900 m?
PCrpp = (I_l) 6.3 x 10~6 x 103.5638+0.1906log(AR)+0.1107(log(AR))2
=] 6.
! (4.21)
10 m? < Ar < 100 m?
PCk — <]_1> 4.35 x 1076 % 103.4338+0.1445log(Ak)%»().1079(10g(14k))2
o)
10 m? < A, < 900 m? (4.22)

k=CND, E2, E3

El costo de adquisicion de las columnas de absorcion/ regeneracion se determina

en funcion del costo del empaque (Ec. 4.23) y el costo del recipiente (Ec. 4.24).

0.6

I VT

CPpyy & = <ﬁ> (0.0094 HTy, + 0.0017) [ ———5— (4.23)
(%) BT
0.6

I AS
CPp,. . = (—0) (0.0565 HT), + 0.2753) =

4 4r (15 BT, + 3F)
DY =4m (4.24)

Tm< HT, <50m

k= ABS, REG

Las correlaciones para la estimacion de los costos de tanques, compresores y




4.2. Desarrollo del modelo matemadtico 143

sopladores se adoptan de Seider et al. (2009), mientras que para bombas de
solvente, columnas de absorcion/ regeneracion y equipos de intercambio térmico
se toman de Henao (2005) y para las bombas de COy de McCollum y Ogden
(2006).

Es importante destacar en este punto que, a partir de la revisién bibliografica, se
observaron diferencias significativas en la estimacion de los costos unitarios de
adquisicion de los equipos. A modo de ejemplo, en la Tabla B.1 del Apéndice B se
comparan los costos unitarios obtenidos a partir de diferentes fuentes ampliamente
utilizadas en la bibliografia para la estimacion de costos en la etapa de diseno

preliminar (Henao, 2005; Matches, 2003; Peters et al., 2003; Seider et al., 2009).

= Costo de materias primas y servicios auxiliares

El costo operativo variable total (VOC) se estima como la suma del costo de materias

primas y servicios auxiliares (VOC}), de acuerdo a la Ecuacion (4.25).

VOC => VOC; =) Y; PSA; (4.25)

donde Y y PSA son, respectivamente, el consumo anual calculado de los balances
de materia y energia y el precio unitario del servicio auxiliar “i” (electricidad, agua
de enfriamiento, vapor de baja presion, reposicion de amina, reposicion de agua e

inhibidores).

El costo de los servicios auxiliares se determina, de acuerdo a los lineamientos
presentados por Ulrich y Vasudevan (2006), en funcion del precio del combustible
(P.omp.) v €l indice de precios actual (I}'), segiin la Ecuacion (4.26). Los coeficientes a

y b se indican en la Tabla 4.4.

PSA;=a I +b P, (4.26)

Asumiendo que el costo del combustible es 3.31754 usd/GJ (U.S. Department of

Energy, 2011) se tiene que el costo unitario de la electricidad es 0.1093 usd/KWh.
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Tipicamente el vapor de baja presion se encuentra a una temperatura de 573.15 K y
a una presion entre 60-80 psia (4-5.5 bar) (Rao y Rubin, 2002). El costo unitario de

vapor con tales caracteristicas es 0.0176 usd/kg (8.2086 usd/GJ).

El valor maximo de caudal de agua de enfriamiento (10 m?/s) esta dado por el
limite préactico del tamano del sistema de refrigeracion. De esta manera, asumiendo
un consumo maximo de agua de enfriamiento, el costo unitario es 0.0703 usd/m?>.
Ademas, se asume que el costo de agua de reposicidon es igual al costo de agua de

enfriamiento.

El costo actualizado del solvente (monoetanolamina) es 1858.35 usd/tn, y el costo
de inhibidores se estima como un 2 % del costo de reposicion de solvente (Rao y Rubin,

2002).

Tabla 4.4 — Coeficientes para el célculo del costo unitario de servicios auxiliares (Ulrich y
Vasudevan, 2006).

a b
Electricidad [usd/KWh] 1.30E-04 0.01
Vapor de proceso [usd/Kg]
1 < p <46 barg; 0.06 <m < 40 kg/s 2.7x107 i *? 0.0034 p"*
Agua de enfriamiento [usd/m’]
0.01<q<10 m’/s 0.0001 +3.0x10°q"" 0.003

= Costo de mano de obra operativa

El costo de mano de obra operativa (OLC) se estima mediante la expresion 4.27:

t > LgipNy
OLC=—t 5, (4.27)

Ly op
donde N}, es la cantidad de equipos de un mismo tipo, S,, es el salario anual de un
operario (usd/ano); t se refiere al nimero de turnos operativos de la planta por ano;
Ly op es la cantidad de trabajo operativo que un operador realiza durante un ano. El
nimero de operadores por turno (Lgy) depende del tipo de equipo. En la literatura
pueden encontrarse tablas con valores para este parametro. Los valores adoptados se

toman de Henao (2005) y se listan en la Tabla 4.5.
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Se asume: 1) 1000 turnos/ano; 2) 8000 horas operativas por ano; 3) 3 turnos por dia;

4) 245 turnos operador/operador ano y 5) 30000 usd/operador afio.

Tabla 4.5 — Namero de operadores por equipo (Henao, 2005).

Equipo Ni por tren  Op.
Torres separadoras 2 0.35
Sopladores y compresores 5 0.15
Intercambiadores de calor 8 0.1
Recipientes 2

Bombas 2
Rehervidores 1 0.3
Total 2.55

4.2.4. Caracteristicas del modelo. Esquema de resoluciéon

De esta manera, las Ecuaciones 4.1 a 4.27 sumadas a las presentadas anteriormente
(Ec. 2.1 a Ec. 3.35), conforman el modelo detallado que describe el estado estacionario
del proceso completo de absorciéon y desorcion. Como es logico de esperar, el nimero de
ecuaciones y variables se incrementa considerablemente respecto a cada uno de los modelos
presentados en los capitulos anteriores. Precisamente, éste cuenta con aproximadamente
3200 ecuaciones y 3250 variables. Las nuevas restricciones asociadas al cilculo de los costos
son, en su mayoria, no lineales, las cuales sumadas a las otras correspondientes al calculo
de entalpia, caida de presion, diferencia media logaritmica de temperatura y la presencia
de términos bi-lineales (producto de dos variables), exige el desarrollo de una metodologia
robusta de solucién. Generalmente, la convergencia de un modelo con tales caracteristicas
depende de la correcta inicializacion, escalado y acotamiento (valores inferiores y superiores)
de sus variables. La Figura 4.2 ilustra el esquema de solucion utilizado.

Como puede observarse, la estrategia es similar a la propuesta en los capitulos
anteriores y consiste en resolver sucesivamente diferentes modelos, los cuales aumentan
progresivamente de tamano a medida que se incorpora mayor nivel de detalle. La solucion
optima de una etapa mas simple se utiliza como punto inicial de la etapa actual, al mismo
tiempo que se liberan y acotan ciertas variables fijas, lo que le otorga mayor robustez.

Precisamente, en primer lugar se propone resolver el modelo de equilibrio tanto para el
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proceso de absorcién como el de desorcion considerando tinicamente los balances de materia
y energia (las condiciones de diseno son parametros fijos del problema). Luego, la solucion
obtenida por este modelo se utiliza como punto inicial para resolver el modelo riguroso
(RB), el cual conserva los balances de materia y energia del modelo anterior ademas de
las restricciones para la determinacion del area de transferencia de materia, propiedades de
transporte (viscosidades, difusividades, etc.) y eficiencia, entre otras variables. Esto permite
obtener una solucién en muy pocas iteraciones, ya que el modelo de equilibrio utilizado se
aproxima en forma aceptable al modelo RB. A continuacion, se procede a resolver el modelo
RB pero ahora considerando restricciones de disefio (estimacion del diametro, altura y
caida de presion), y utilizando nuevamente la solucion 6ptima del modelo anterior como
inicializacion. Luego se incorporan las restricciones referidas al disefio de los equipos de
intercambio térmico, sopladores y compresores y las referidas a las interconexiones entre
corrientes y equipos. Y, finalmente, se resuelve el modelo RB incluyendo ahora todas las
ecuaciones de costos, obteniéndose la solucién 6ptima deseada, indicando las condiciones

de operacion y las dimensiones del proceso completo.

4.3. Diseno 6ptimo del proceso de absorciéon quimica de

C'O, seguin criterios termodindmicos y econémicos

4.3.1. Formulacién del problema de optimizacién

Dados el diagrama mostrado en la Figura 1.2, las condiciones del gas exhausto que
ingresa a las torres de absorcion (flujo, composicion y temperatura), la presion operativa
en el rehervidor y la presion final de producto (14 MPa), el objetivo consiste en determinar
las condiciones operativas y de diseno 6ptimas que permitan cumplir con diferentes metas
de captura al menor costo anual total. Para tal fin se varia paramétricamente la eficiencia
de captura de CO, y se minimiza el costo anual total (TAC) definido por la Ecuacion 4.7:

FO=TAC? =TAI“? + OMC“?.

Por otra parte, con el fin de representar las pérdidas de potencia debidas a la extracciéon
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Columna de absorcion

FO: termodinamica

Modelo de equilibrio (EM)

878 variables; 878 ecuaciones
Sol. Op.

Pto. Inic.

Modelo riguroso (RB)

1390 vbles; 1334 ec.
Sol. Op.

Pto. Inic. L. L
Restricciones de disefio

(caida de presion, diam., alt.)

1505 variables; 1517 ecuaciones

Sol. Op.

Columna de regeneracion

FO: termodinamica

Modelo de equilibrio (EM)

935 variables; 928 ecuaciones
Sol. Op.

Pto. Inic.

Modelo riguroso (RB)

1386 vbles.; 1340 ec.
Sol. Op.

L. . Pto.Inic.
Restricciones de disefio

(caida de presion, diam., alt.)

1500 variables; 1534 ecuaciones

Sol. Op.

Restricciones de disefio del resto de los equipos

(bombas, compresores, sopladores, intercambiadores de calor)

Ecuaciones de interconexion entre corrientes y/o equipos (balances y propiedades)

3125 variables; 3203 ecuaciones

FO: termodinamica

Sol. Op.

Pto. Inic.

Restricciones asociadas a la determinacion de costos operativos y de inversion.
3186 variables; 3264 ecuaciones.

FO: costo anual total

SOLUCION OPTIMA FINAL
(147.6 segundos)

Figura 4.2 — Estrategia de resolucién del modelo correspondiente al sistema de captura de

COs.

de vapor para la regeneracion del solvente, es comiin afectar la carga térmica en el rehervidor

(Qr) por un factor de equivalencia (f,), el cual depende de las condiciones operativas del

vapor extraido y del vapor condensado que se recircula al sistema de generacion. Dicho
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factor varia desde 0.09 hasta 0.22 para centrales térmicas nuevas y desde 0.22 hasta 0.30
para plantas existentes (Rao y Rubin, 2002). De esta forma, aunque de manera simplificada,
al cubrir ambos rangos es posible identificar y definir zonas de operaciéon 6ptimas y disenos
factibles tanto para adaptar el sistema de captura nuevo a ciclos de potencia existentes
como para disenar desde un principio el sistema acoplado (generacion+captura).

En base a las consideraciones mencionadas en el parrafo anterior, se plantea el segundo
caso de estudio en el cual se analiza el efecto de la variacion paramétrica del factor de
equivalencia ( f.,) en las variables de operacién, disenio y consecuentemente su influencia en
la distribucion de costos del sistema. El objetivo consiste en optimizar el sistema de captura
de manera tal que se minimice la pérdida de eficiencia en la planta de generacion debida al
consumo de energia eléctrica (bombas, compresores, sopladores) y térmica (extraccion de
vapor). Para esto se propone minimizar la funcion objetivo indicada en la Ecuacion (4.28),
la cual computa la relacion entre el trabajo equivalente total (W.,) y la cantidad de diéxido
de carbono removida. Al mismo tiempo, se comparan los resultados obtenidos al minimizar
el costo anual total por unidad C'O, capturada (Ec. 4.29).

(feqg Qr+Wp1+ Ws1 + Waeo, + Wre)
Gec Yco2 ec

FOy, = V ec=4 (4.28)

TAC*»

FO; =
’ NT Gec Yco2 ec

V o ec=4 (4.29)

Donde “ec=4" se refiere a las condiciones de salida de la altima etapa de compresion y NT

es el nimero de trenes de captura.

4.3.2. Diseno 6ptimo. Andlisis y discusién de resultados

En la Tabla 4.6 se listan los parametros adoptados en el sistema para los diferentes
casos de estudio. Como se indica, se asume un sistema de captura con 4 trenes de captura
y 4 trenes de compresion para tratar un caudal de gases de combustion igual a 40000
mol/s, que es aproximadamente la cantidad de gas que producen en ciclos combinados
de gas natural con una capacidad de generacion de electricidad de aproximadamente 800

MW. La composicion de los gases exhaustos se determina en funcién de la combustion
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estequiométrica del metano con exceso de aire.
El anélisis de los resultados se realiza en términos de costo anual total, costo de operaciéon
y mantenimiento, capital de inversion y las principales variables de diseno y operacién que

definen el espacio de soluciones 6ptimas.

Caso 1. Optimizacion del sistema de captura utilizando criterios econémicos

Como se mencion6 en la formulacion del problema, el objetivo consiste en determinar
el costo anual total (TAC) minimo que garantice un cierto nivel de eficiencia de remocion
de CO, inherente a cada tren de captura, definida por la Ecuacion (4.30). El modelo es
resuelto paramétrica y sistematicamente para valores de remocion de COy comprendidos

entre 80 y 95 %.

cap ycap
cap _ “out TIout COg T

77T - Gcap cap (430)
in Tyin COy T

donde el subindice T se refiere a cada tren de captura.

Varios autores han considerado que el vapor de calefaccion y la energia eléctrica que
necesita la planta de captura, se toman del ciclo de potencia de manera tal que, en la
determinacion de los costos de operacién y mantenimiento, sus costos se asumen nulos
(Abu-Zahra et al. (2007b); Fisher et al. (2005); Rubin et al. (2007), entre otros). En este
anélisis se considera ademas la posibilidad de comprarlos externamente. Asi, es posible

plantear dos situaciones segin se indica a continuacion:

= Caso la: considerar el costo de vapor de calefaccion y de energia eléctrica en el costo

total de materias primas y servicios auxiliares.

VOC = Cvapor + Ce.Eiee. + Crupa + Cr,o + Ca. Eng

= Caso 1b: NO considerar el costo de vapor de calefaccién y de energia eléctrica en el
costo total de materias primas y servicios auxiliares, pues son suministrados por la

planta de potencia.

VOC = Cypa + Cayo + Ca. gy
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Tabla 4.6 — Diseno 6ptimo: parametros del modelo.

Corrientes
Gas exhausto
Caudal [mol/s] 40000
Temperatura [K] 323.15
CO, [fraccion molar] 0.0422
H,O [fraccién molar] 0.0845
O, [fraccion molar] 0.1166
N, [fraccion molar] 0.7567
Reposicion de MEA
MEA [fraccion masica] 0.3
Temperatura [K] 298.15
Reposicion de H,O
Temperatura [K] 298.15
Agua de enfriamiento
Temperatura de entrada [K] 298.15
Temperatura de salida [K] 313.15
Equipos
Nimero de trenes de absorcion 4
Intercambiadores de calor
Coeficiente global de transferencia de materia [KW / m* K]
Condensador [Ucnp] 0.3871
Interenfriadores [Ujs] 0.3871
Enfriador amina agua [Ug,] 0.7155
Reboiler [Uggg] 1.0813
Economizador [Uy] 0.7632
Factor de equivalencia 0.1-0.32
Eficiencia de bombas, sopladores y compresores [%] 75
Presion en el reboiler [kPa] 130, 165y 200
Presion final de CO, [kPa] 14000
Etapas de compresion 4
Tiempo de retencion del tanque de agua [dias] 1
Tiempo de retencion del tanque de amina [dias] 30
Unidades de absorcién y regeneracion
Tipo de columna Empacada
Numero de etapas 10

Especificaciones del empaque
Tipo de empaque
Area especifica [m*/m’]
Tamafio nominal [m]
Tension superficial critica [N/m]
Fraccion de huecos

Factor de empaque seco [m*/m”]

Sillas Intalox de ceramica
118
0.05
0.061
0.79
121.4
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En las Figuras 4.3, 4.4 y 4.5 se presentan los valores 6ptimos del costo total (TAC), el
costo de inversion de capital (TAI) y el costo de operacién y mantenimiento (OMC) para
cada nivel de recuperaciéon y para los mismos valores de presion operativa en el rehervidor
adoptados en el capitulo 3 (130, 165 y 200 kPa).

El costo anual total (Fig. 4.3), el costo de operacion y mantenimiento (Fig. 4.4) y el
capital de inversion (Fig. 4.5) aumentan con el nivel de recuperacion y, para un valor dado de
recuperacion, son mayores cuanto menor es la presion operativa en el reboiler. En particular,
para 90 % de recuperacion y un aumento de presion de 130 a 200 kPa, el costo total, el
capital de inversion y el costo de operacién y mantenimiento decrecen, respectivamente,
alrededor de 7.76 %, 8.80% y 7.45% para el Caso la y 7.67%, 7.63% y 7.70% para el
Caso 1b. Si bien para cada nivel de recuperacion se obtiene un conjunto de condiciones
tecno-econdmicas 6ptimas, cuando los costos se normalizan respecto a la cantidad de C'O,

capturada se observa que:

» Para el Caso la, se presentan costos anuales totales minimos entre 83 y 84 %, con
costos de operacion y mantenimiento minimos entre 80 y 82 %, y costos minimos de

inversion a 86 y 87 %.

= Para el Caso 1b, se presentan costos anuales totales minimos entre 87 y 88 %, donde
los costos operativos y de inversion minimos se encuentran en el mismo rango de

captura.

En base a los items anteriores se debe remarcar que se presentan diferencias importantes
en los valores 6ptimos de costos en funcién del caso analizado, arrojando diferentes valores
de recuperacion en los cuales el costo anual total alcanza un valor minimo.

Distribucion de costos de operacion y mantenimiento.

El costo de operacion y mantenimiento (OMC) representa entre el 76 y 77.2 % del costo
anual total (TAC) cuando el vapor y la electricidad se compran externamente (Caso la),
mientras que la contribucion es del 54.8 % si los mismos son provistos por la planta de
potencia (Caso 1b). En la Figura 4.6 se observa que para el Caso la, el costo total de

materias primas y servicios auxiliares (VOC) aumenta 16.4 % (130 kPa), 17.15 % (165 kPa)
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Figura 4.3 — Diseno 6ptimo. Caso 1: costo anual total en funcién del nivel de captura de
COs,.

y 18.62 % (200 kPa) con un aumento de recuperacion desde 80 % hasta 95 %, mientras que
para el Caso 1b aumenta 19.47 % (130 kPa), 18.64 % (165 kPa) y 18.15 % (200 kPa).

En el Apéndice B se presenta la distribucion de los costos de materias primas y servicios
auxiliares para los distintos niveles de presion (Tablas B.2, B.3 y B.4). La Tabla 4.7
lista, en orden decreciente, el aporte relativo (valores maximos y minimos en el rango
de recuperaciones adoptado) del costo de vapor de calefaccion, energia eléctrica, agua de

enfriamiento, reposiciéon de amina y reposicion de agua al costo total de materias primas y
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Figura 4.4 — Diseno 6ptimo. Caso 1: costo de operacién y mantenimiento en funcion del
nivel de captura de C'Os.

servicios auxiliares (VOC) y sus costos especificos, expresados en usd/tn COy capturado.
Se observa que el orden de clasificacion (y el aporte relativo) es similar para todos los
niveles de presion adoptados. En el Caso 1a, el vapor de calefaccion y la energia eléctrica
representan mas del 80 % del costo operativo variable (VOC), mientras que en el Caso 1b el
costo de agua de enfriamiento es el mas representativo (més del 60 %). Ademas se advierte

que mientras mayor es la presiéon operativa menor es el costo de cada utilitario.

En la Figura 4.7 se muestra la penalidad eléctrica total debido al trabajo de bombeo y
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Figura 4.5 — Disenio 6ptimo. Caso 1: capital de inversion anual en funcién del nivel de
captura de C'Os.

compresion. De la Figura 4.8 se advierte que el consumo de energia eléctrica utilizado por
los sopladores [S1] y compresores [COMP] representa en promedio el 38 y 60 % del consumo
total para el Caso la (200 kPa). Se observa un comportamiento similar para el Caso 1b
con un aporte a la penalidad eléctrica total de 40 y 58 %, respectivamente. Fisher et al.
(2005) y Ystad et al. (2012) reportaron penalidades eléctricas algo menores (418.15 y 430
MJ/tn, respectivamente) donde el trabajo de compresion corresponde aproximadamente al

71% del trabajo total.
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Figura 4.6 — Disenio 6ptimo. Caso 1: costo total de servicios auxiliares.

En la Figura 4.9 se muestra la penalidad térmica relacionada al consumo de vapor para
la regeneracion del solvente, representado en la Figura 4.10.

Como se definio en la formulacion del problema, en el Caso 1b no se considera el costo
de vapor de calefaccion y energia eléctrica en la funcion objetivo. De esta manera, y segiin
se observa en las Figuras 4.7 y 4.9, los valores 6ptimos de consumo de estos servicios
auxiliares son mayores que en el Caso la. Aun cuando se observan comportamientos
similares con respecto al aumento de presiéon y aumento de recuperacion, la penalidad
eléctrica (Figura 4.7) para el Caso 1b es 7.9, 9.1 y 9.9% (en promedio) mayor que para
el Caso la a 130, 165 y 200 kPa, respectivamente. Por su parte, la penalidad térmica
(Figura 4.9) es 11.6 % (130 kPa), 9.0% (165 kPa) y 7.4 % (200 kPa) mayor.

De acuerdo a la Figura 4.10, el consumo 6ptimo de vapor de calefaccion (3 barg de
presion) varia entre 2029.5 y 2496.6 kg/tn C'O capturado, mientras que el consumo de
agua de enfriamiento (Fig. 4.11) varfa entre 74.6 y 95.7 m3/tn CO,, dependiendo de los
niveles de recuperacion y presion, asi como de la funcion objetivo planteada.

Abu-Zahra et al. (2007a,b) reportaron consumos de agua de enfriamiento algo superiores
a los valores optimos presentados: 100 y 117 m?/tn CO, para 80 % y 95 % de eficiencia de
captura, respectivamente.

Segun se observa en la Figura 4.12, entre 59.3 y 64 % del agua de enfriamiento total se

consume en los condensadores [CND], entre 25.4 y 26.4% en los enfriadores de amina |[E2]
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Tabla 4.7 — Diseno 6ptimo.
distribucion porcentual.

Caso 1: costos de materias primas y servicios auxiliares,

200 kPa
la 1b
[%0] [usd/tn] [%0] [usd/tn]
Min. Max. Min. Max. Min. Max.  Min. Max.
Vapor de calefaccion 55.82 57.00 9.9652 10.0991 - - - -
Energia eléctrica 30.65 32.06 53580 @ 5.7991 - - - -
Agua de enfriamiento 742 749 13102 13423 6149 62.57 1.3580 1.4217
Reposicion de MEA 462 478 0.8363  0.8363 36.81 37.87 0.8363 0.8363
Reposicion de H,O de proceso 0.08  0.08  0.0141 0.0141 0.62 0.64 0.0141 0.0141
165 kPa
la 1b
[%0] [usd/tn] [%0] [usd/tn]
Min. Max. Min. Mix. Min. Mix. Min. Mix.
Vapor de calefaccion 55.66 56.84 10.2481 10.4061 - - - -
Energia eléctrica 30.82 3224 55572 6.0282 - - - -
Agua de enfriamiento 7.55  7.62 13745 14110 6290 64.16 1.4418 1.5223
Reposicion de MEA 447 464 0.8363  0.8363 3525 36.48 0.8363 0.8363
Reposicion de H,O de proceso  0.08  0.08  0.0141 0.0141 0.59 0.61 0.0141 0.0141
130 kPa
la 1b
[%0] [usd/tn] [%0] [usd/tn]
Min. Max. Min. Mix. Min. Mix. Min. Mix.
Vapor de calefaccion 55.52 56.63 10.6360 10.8787 - - - Max.
Energia eléctrica 31.01 3240 5.8231 6.3483 - - - -
Agua de enfriamiento 7.75  7.83 14707 15186 64.89 6642 15715 1.6821
Reposicion de MEA 427 445 0.8363  0.8363 33.02 3453 0.8363 0.8363
Reposicion de H,O de proceso 0.07  0.07  0.0141 0.0141 0.56 0.58 0.0141 0.0141

y el resto en la etapa de compresion [E3|.

Distribucion de costos de inversion de capital.

En las Figuras 4.13 a 4.18 se muestra el costo de adquisicion de los equipos mas

importantes del proceso para distintos niveles de presion y recuperacion de C'Os y, como

es de esperar, aumentan con el incremento del nivel de captura. Considerando que a 200

kPa de presion operativa, el costo total anual es menor que a 165 y 130 kPa, en todo el

rango de recuperaciones adoptado, se presentan las areas de los equipos de intercambio, las
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Figura 4.7 — Diseno 6ptimo. Caso 1: penalidad eléctrica.
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Figura 4.8 — Disenio 6ptimo. Caso 1: distribuciéon de trabajo mecanico.

potencias de diseno de los equipos de bombeo y compresiéon, y los tamanos de las columnas

para tal nivel de presion. Aun asi, se observan comportamientos similares a 165 y 130 kPa

segin se puede apreciar en las Tablas B.5 a B.12 del Apéndice B.

En la Tabla 4.8, se lista ademas la distribuciéon porcentual del costo de adquisicion de

equipos. Se observa que el costo de las columnas de absorcion y los compresores influyen

fuertemente en el costo de inversion total, representando aproximadamente entre 58.5 y

65.0 % del costo total de adquisicion de equipos (PC), dependiendo del valor de recuperacion

deseado y de la presion de operacion del rehervidor. El tercer y cuarto lugar es ocupado,
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Figura 4.9 — Diseno 6ptimo. Caso 1: penalidad térmica.
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Figura 4.10 — Diseno 6ptimo. Caso 1: consumo de vapor de calefaccion.

respectivamente por el costo de rehervidores y el costo de columnas de regeneracion.

A diferencia del resto de los equipos, en los que el caso de estudio no hace variar el
orden de clasificacion, el costo de economizadores [I1] y sopladores [S1] ocupan el quinto y

sexto lugar en el Caso la, mientras que dicho orden se invierte para el Caso 1b.

Condensadores [CND], enfriadores de solvente [E2]|, bombas de CO, [BCO2|, tanques
de agua [T1], interenfriadores [E3], tanques de solvente [T2]| y bombas de solvente [B1],
en ese orden, representan en total menos del 9% del costo total de adquisicion de equipos

(PC). Los costos respectivos se detallan en las Figuras B.1 a B.5 del Apéndice B.
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Figura 4.11 — Diseno 6ptimo. Caso 1: consumo de agua de enfriamiento.
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Figura 4.12 — Diseno 6ptimo. Caso 1: consumo de agua de enfriamiento, distribucién por

equipos.

Segin se indico en la formulacion del problema, la recuperacion inherente a cada tren,

definida por la Ec. 4.30 se varia paramétricamente. Sin embargo, la eficiencia de remociéon

de C'O, de cada columna y su tamano son variables de optimizacion. De esta manera, el

aumento del costo de las columnas de absorcion (Fig. 4.13) y regeneracion (Fig. 4.16) esta

relacionado con el aumento del volumen de empaque para lograr una mayor recuperacion

(Tablas 4.9 y 4.10).

Como se habia anticipado en el capitulo 2, el diAmetro de las columnas de absorcion

(variable de optimizacion) es fuertemente sensible a las variaciones de caudal de gas a
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Tabla 4.8 — Diseno 6ptimo. Caso 1: costos de adquisicion de equipos, distribucién porcentual.

1a [%] 1b [%]
Minimo Ma3aximo Minimo Maximo
Columna de abs. 34.95 39.49 Columna de abs. 33.39 37.32
Compresores 23.52 25.15 Compresores 25.55 27.01
Rehervidores 8.24 9.29 Rehervidores 9.52 10.06
Columnas de reg. 7.52 9.35 Columnas de reg. 6.93 8.20
Economizadores 6.51 7.31 Sopladores 6.31 7.07
Sopladores 5.59 6.31 Economizadores 6.01 6.67
Condensadores 3.06 3.36 Condensadores 2.42 2.96
Enfriadores de solv. 1.77 2.25 Enfriadores de solv. 1.71 2.14
Bombas de CO, 1.00 1.17 Bombas de CO, 1.04 1.20
Tanques de agua 0.90 1.09 Tanques de agua 0.94 1.12
Interenfriadores 0.73 0.83 Interenfriadores 0.86 1.02
Tanques de solv. 0.19 0.23 Tanques de solv. 0.20 0.23
Bombas de solv. 0.05 0.16 Bombas de solv. 0.05 0.16

tratar. Considerando que en el caso de estudio el flujo de gases exhaustos es un parametro
del problema (10000 mol/s por tren de captura), se observa que la variacion del didmetro
es despreciable frente a la variacion de la altura. Por ejemplo, para el Caso la el diametro
aumenta un 1.0% con un incremento de la eficiencia de captura desde 80 hasta 95 %,
mientras que la altura aumenta 59.2 %. Consecuentemente, la relacion entre la altura y

el didmetro de las columnas de absorcién aumenta con el incremento de recuperacion
(Tabla 4.9).

No ocurre lo mismo con las columnas de regeneracion en la que todos los flujos son
variables de optimizacion (caudal de alimentacion de solvente, reflujo de liquido y reflujo
de vapor). A partir de los valores 6ptimos de disefo listados en la Tabla 4.10, se observa
que tanto el didmetro como la altura varian en proporciones similares (aproximadamente
entre 9y 15%). Ademas, si bien la altura y el diAmetro aumentan con el aumento de la
eficiencia de captura, la variacion ocurre de tal manera que la relacion entre la altura y el

diametro presenta valores minimos a determinados niveles de recuperacion (En el Caso la

a93% y en el Caso 1b a 89%).

El aumento de trabajo de compresion con la recuperacion (Tabla 4.12.) y, consecuente-

mente, el costo de los compresores (Fig. 4.14), esta directamente asociado al incremento
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del flujo de COy a comprimir ya que la relaciéon de compresion y la presion operativa en
el condensador (que se asumi6 igual a la presion de operacion en el tope de la columna de

regeneracion), son practicamente independientes del nivel de captura.

Se observa ademas, que el flujo de gas a comprimir en el Caso 1b es de 3.6 a 4.5 veces
mayor que en el Caso la, produciendo un incremento de trabajo de compresion entre 6.8 y

26.8 % y un aumento del costo de compresores entre 5.9 y 20.9 %.

Un aumento del costo de los sopladores (Fig. 4.18) esta relacionado al aumento de la
caida de presion en las columnas de absorcion (Tabla 4.9) a medida que se incrementa el
nivel de recuperacion. En particular, a 200 kPa, entre 80 y 95% de captura se observa un
aumento de 27.25% del costo del equipo frente a un aumento de 54.3% en la caida de

presion a través de la columna.

El costo de las bombas de solvente y bombas de C'O5 es minimo (aportan en total entre
1.05 y 1.3% del PC), y esta asociado a un trabajo despreciable respecto a la penalidad
eléctrica total (Ver Tabla 4.12 y Fig. 4.8).

El area de transferencia de calor de todos los equipos de intercambio térmico, al igual
que las demés variables de disefio (trabajo de bombeo y compresion y dimensiones de las
columnas), aumenta con el incremento de la cantidad de CO; capturada. En particular, el
area requerida en los rehervidores [REB| y los economizadores [I1], representa méas del 70 %

del area de intercambio térmico total (Tabla 4.11).

Como puede observarse, el drea total de transferencia de calor para el Caso la se
distribuye de la siguiente manera (orden decreciente): 37.3% corresponde a economiza-
dores; 32.8 % a rehervidores; 19.6 % a condensadores; 8.4 % a enfriadores de solvente; y

2.0% a interenfriadores.

Para el Caso 1b, el area total de transferencia de calor presenta la siguiente distribucion:
40.1% corresponde a rehervidores; 34.9% a economizadores; 13.7 % a condensadores;

8.3% a enfriadores de solvente; y 2.9 % a interenfriadores.

Al comparar ambos casos, se puede observar que algunos equipos cambian de orden y el
resto conserva su posicion. Precisamente, para el Caso 1a el equipo que mas area requiere

es el economizador seguido por el rehervidor, mientras que para el Caso 1b se invierte dicho
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orden.
Aun asi, el costo de los rehervidores ocupa el tercer lugar en la distribuciéon de costos

para los dos casos bajo analisis (Tabla 4.8).
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35.0 = T T T T T T T ; ; T T T T T
80 81 8 8 8 8 8 8 & 8 90 91 92 93 94 95

Nivel de captura [%]

Figura 4.13 — Diseno 6ptimo. Caso 1: costo de adquisicién de las columnas de absorcion.

—&— la- 200 kPa; =@~ la- 165 kPa; O+ la- 130 kPa;
—&— |b- 200 kPa; =%- 1b- 165 kPa; s=+CF++ 1b- 130 kPa;

Costo de adq. de compresores [Musd]

27 ¥ T T T T T T T ; T ; T T T T
80 81 8 8 8 8 8 8 8 8 90 91 92 93 94 95

Nivel de captura [%]

Figura 4.14 — Diseno 6ptimo. Caso 1: costo de adquisicion de compresores.

Finalmente, es posible concluir que, al considerar el costo del vapor de calefaccion y la
energia eléctrica en la funcion objetivo a minimizar (Caso la), aumenta el tamano de las
columnas de absorcion y de regeneracion a la vez que se reduce el trabajo en los compresores
y la carga térmica (y el area de transferencia) en el rehervidor, en todo el rango de eficiencia

de captura considerado. Especificamente, las columnas de regeneracién aumentan su tamano
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—— la- 200 kPa; =@~ la- 165 kPa; O+ la- 130 kPa;
—— |b- 200 kPa; == 1b- 165 kPa; 03+ 1b- 130 kPa;

Costo de adq. de hervidores [Musd]
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Nivel de captura [%]

Figura 4.15 — Diseno 6ptimo. Caso 1: costo de adquisicion de rehervidores.

—— la- 200 kPa; =@ = la- 165 kPa; O+ la- 130 kPa;
—&— 1b- 200 kPa; =<~ 1b- 165 kPa; +++CF+ 1b- 130 kPa;

Costo de adq. de col. reg. [Musd]

80 81 8 83 8 8 8 8 8 8 90 91 92 93 94 095
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Figura 4.16 — Diseno 6ptimo. Caso 1: costo de adquisicién de columnas de regeneracion.

entre un 45.1 y 47.3% y las columnas de absorcion entre 14.7 y 16.6 %. El area de los
rehervidores, el trabajo de compresion y la carga térmica en rehevidores disminuyen entre
88 v 10.8%,6.3y6.4% y 6.3y 8.1%, respectivamente.

Variables operativas mds importantes.

A continuacion, se listan las condiciones operativas mas importantes que hacen minimo

el costo anual total.

» La carga 6ptima de amina pobre varfa entre 0.1516 y 0.2116 (Fig. 4.19), disminuyendo

con el aumento de la recuperacion o de la presion. En la bibliografia, a partir de
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—&— la- 200 kPa; =@~ la- 165 kPa; O+ la- 130 kPa;
—&— |b- 200 kPa; =%- 1b- 165 kPa; s=+CF++ 1b- 130 kPa;

Costo de adq. de economizadores [Musd]

80 81 8 8 8 8 8 87 88 8 90 91 92 93 94 95
Nivel de captura [%]

Figura 4.17 — Diseno 6ptimo. Caso 1: costo de adquisicion de economizadores.

—8— la- 200 kPa; =@~ la- 165 kPa; O la- 130 kPa;
—&— 1b- 200 kPa; == 1b- 165 kPa; ++:+ 1b- 130 kPa;

Costo de adq. de sopladores [Musd]
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Nivel de captura [%]

Figura 4.18 — Diseno 6ptimo. Caso 1: costo de adquisicion de sopladores.

simulacion paramétrica, se determinaron diferentes valores 6ptimos: Abu-Zahra et al.
(2007a,b) encontraron que para valores de «y, entre 0.25 y 0.33 se observan valores
minimos de los costos de captura en coincidencia con la zona de menor requerimiento
térmico en el rehervidor [GJ/tn|. Por su parte, Alie et al. (2005), a partir del estudio
del proceso completo, encontraron que el minimo requerimiento energético (4 GJ/tn)
se alcanza con cargas de amina entre 0.25 y 0.30 mol COy/ mol MEA. Valores de
ay, iguales a 0.15, 0.2 y 0.2392 fueron reportados, respectivamente, por Kwak et al.

(2012), Jordal et al. (2012) y Ystad et al. (2012) para 90 % de recuperacion.
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Tabla 4.9 — Diseno 6ptimo. Caso 1: variables de diseno de las columnas de absorcion.

200 kPa

tren

[“0]

80
81
82
83
84
85
86
87
88
89
90
91
92
93
94
95

Rec.

Vol. de empaque

la
2439
2498
2559
2624
2692
2765
2841
2923
3012
3107
3211
3326
3454
3598
3766
3965

[m’]

1b
2127
2177
2229
2284
2342
2403
2468
2537
2611
2691
2778
2874
2981
3101
3238
3400

Caida de presion

la
9.10
9.28
9.47
9.66
9.87
10.09
10.33
10.58
10.85
11.14
11.47
11.82
12.23
12.68
13.22
13.86

[kPa]

1b
10.71
10.90
11.11
11.33
11.56
11.80
12.07
12.35
12.66
13.00
13.37
13.78
14.24
14.77
15.40
16.15

Recuperacion

[%0]

la
86.36
87.09
87.82
88.54
89.26
89.97
90.67
91.37
92.07
92.75
93.44
94.11
94.79
95.45
96.11
96.77

1b
86.36
87.09
87.81
88.53
89.25
89.95
90.66
91.35
92.04
92.73
93.41
94.09
94.76
95.42
96.08
96.74

H/D

la
1.73
1.77
1.81
1.85
1.89
1.94
1.99
2.04
2.10
2.16
2.23
2.30
2.39
2.48
2.59
2.73

1b
1.73
1.76
1.80
1.84
1.88
1.93
1.98
2.03
2.08
2.14
2.21
2.28
2.36
2.46
2.56
2.69

» La relacion de flujo de solvente a flujo de gas (L/G) en la torre de absorcion varfa

entre 0.9 y 1.26 (Fig. 4.20a). En esta Figura se indica que mientras mayor es la presion

operativa en el rehervidor, menor es la relacion I./G. En oposicion, cuanto mayor es

la recuperacion, mayor es la relacion de flujo 6ptima (L/G). En algunos de los tltimos

trabajos publicados por Amrollahi et al. (2012), Jordal et al. (2012) y Ystad et al.

(2012) se reportaron, respectivamente, los siguientes valores de L/G (base masica):

L/G=0.9977, 1.14 y 1.45 para un 90 % de recuperacion.

Los valores optimos de flujo de solvente (Fig. 4.20b) varian entre 15.9 y 18.7

m3/tn CO,, los que estan en concordancia con el rango reportado por Abu-Zahra
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Tabla 4.10 — Diseno 6ptimo. Caso 1: variables de disefio de las columnas de regeneracion.

200 kPa
Rec. , . -
tren Vol. de empaque | Caida de presion | Recuperacion H/D
[%] [m’] [kPa] [%] -]
la 1b la 1b la 1b la 1b

80 106.9 72.5 2.01 1.33 63.19 63.18 | 2.234 1.344
81 108.8 73.9 2.01 1.34 63.19 63.20 | 2.229 1.341
82 110.7 75.3 2.02 1.35 63.19 63.22 | 2.223 1.338
83 112.7 76.7 2.03 1.36 63.19 6324 | 2218 1.336
84 114.8 78.2 2.03 1.37 63.19 63.26 | 2.213 1.334
85 116.9 79.7 2.04 1.37 63.19 63.29 | 2.208 1.332
86 119.0 81.3 2.05 1.38 63.20 63.32 | 2203 1.331
87 121.3 82.9 2.05 1.39 63.20 63.36 | 2.198 1.330
88 123.7 84.6 2.05 1.41 63.21 63.40 | 2.193 1.329
89 126.2 86.4 2.05 1.42 63.21 63.44 | 2.188 1.329
90 128.9 88.3 2.05 1.43 63.22 63.50 | 2.183 1.330
91 131.7 90.3 2.05 1.45 63.24 63.57 | 2.179 1.331
92 134.8 92.5 2.05 1.47 63.26 63.65 | 2.175 1.334
93 138.2 95.0 2.05 1.49 6330 63.76 | 2.174 1.338
94 142.1 97.8 2.05 1.51 6334 6390 | 2.174 1.344

95 146.6 101.1 2.05 1.55 63.42 64.09 | 2.177 1.354

et al. (2007a) (15-50 m?/tn CO,) para recuperaciones entre 80 y 95 %.

= El calor aportado en el reboiler por unidad de CO, capturada (Fig. 4.9) es minimo a
80 % de recuperacion y 200 kPa (4.4 GJ/tn), y maximo a 95 % de recuperacion y 130
kPa (5.51 GJ/tn).

Se puede advertir ademas, que al considerar el costo del vapor de calefaccion en el
costo anual total, se logra una importante reducciéon de la carga térmica especifica en
el reboiler (Caso la respecto al Caso 1b). Tal reduccion es menor cuanto mayor sea

la presion operativa en el reboiler y menor la recuperacion.

Como es de esperar, y considerando que el costo de vapor de calefaccion es el principal
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Tabla 4.11 — Diseno 6ptimo. Caso 1: area requerida en los equipos de intercambio de calor.

200 kPa, [m?]

[I1]

la

5977.8
6061.4
6145.7
6230.6
6316.3
6402.8
6490.2
6578.5
6667.7
6757.7
6848.8
6940.9
7033.9
7127.4
7220.6
7311.8

1b
5068.9

5139.2
5209.8
5280.9
53523
5424.2
5496.4
5568.8
5641.6
57144
5787.2
5859.7
5931.2
6001.1
6067.7
6128.1

[REB]

[CND]

[E2]

[E3]

la

5289.6
5358.2
5427.1
5496.3
5565.9
5635.9
5706.4
57774
5849.1
59214
5994.6
6069.1
6145.0
6223.0
6303.8
6388.7

1b
5798.2

5877.2
5956.9
6037.4
6118.8
6201.1
6284.6
6369.5
6455.9
6544.2
6634.9
6728.6
6826.1
6928.7
7038.7
7159.8

la

31324
3177.4
3222.6
3268.0
3313.6
3359.4
3405.6
3452.0
3498.8
35459
3593.6
3642.0
3691.2
3741.7
3793.9
3848.9

1b
1969.1

1997.5
2026.3
20554
2085.0
2115.2
2145.8
2177.2
2209.4
2242.5
2276.9
2312.7
2350.4
2390.7
2434.6
2483.9

la

1392.9
1406.9
1420.7
1434.2
1447.5
1460.4
1473.0
1485.1
1496.8
1507.9
1518.3
1527.9
1536.4
1543.5
1548.6
1550.9

1b
1252.4

1265.0
1277.4
1289.5
1301.3
1312.8
1323.9
1334.5
1344.7
1354.2
1363.0
1370.8
1377.5
1382.7
1385.6
1385.5

la

321.3
3252
329.1
333.0
337.0
3409
344.8
348.8
352.7
356.7
360.6
364.6
368.5
372.5
376.5
380.5

1b
432.5

437.9
4433
448.7
454.1
459.5
464.9
470.3
475.7
481.1
486.5
491.9
497.3
502.7
508.1
513.5

Carga de CO, en el solv. [0 ]

—#— la- 200 kPa;
1b- 200 kPa;

—O— la- 165 kPa;
=-O= 1b- 165 kPa;

—{— la- 130 kPa;
=<+~ 1b- 130 kPa;

80 81

82

83 &4

85 86

87 88

89 90 91

Nivel de captura [%]

92 93

94

95

Figura 4.19 — Diseno 6ptimo. Caso 1: carga de C'O en el solvente pobre.
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Tabla 4.12 — Diseno 6ptimo. Caso 1: trabajo de bombeo y compresioén por tren de captura.

200 kPa, [KW]

[COMP]
[%] la 1b

80 | 51763 5526.5
81 | 5240.8 5595.6
82 | 53052 5664.8
83 | 5369.7 5733.9
84 | 54342 5803.1
85 | 5498.6 58722
86 | 5563.1 59414
87 | 5627.6 6010.5
88 | 5692.1 6079.7
89 | 5756.6 6148.9
90 | 5821.1 6218.1
91 | 5885.6 6287.3
92 | 5950.1 6356.6
93 | 6014.7 6425.8
94 | 60793 6495.1
95 | 61439 6564.5

[S1]

la
3026.2

3081.8
3140.0
3201.1
32654
3333.5
3405.8
3483.1
3566.1
3656.0
3754.1
3862.3
3983.2
4120.3
4279.3
4469.0

1b
35233

3582.8
3645.5
3711.5
3781.5
3855.9
3935.4
4020.9
4113.4
4214.2
4325.1
4446.8
45825
47373
4917.8
5134.5

[BCO2]
la-1b

169.5
171.6
173.7
175.8
177.9
180.1
182.2
184.3
186.4
188.5
190.7
192.8
194.9
197.0
199.1
201.2

[B1]

la
28.9

293
29.6
29.9
30.2
30.6
30.9
31.2
31.5
31.8
32.1
32.4
32.6
32.9
33.1
33.2

1b
29.0

29.4
29.7
30.0
30.3
30.6
309
312
315
31.8
32.0
323
32.5
32.7
329
329

componente del costo operativo variable (Caso 1a), a 80 % se

observa también el

minimo valor del costo de operacion y mantenimiento (Fig. 4.4a).

Como se discutio en el capitulo 3, se han reportado valores de carga térmica especifica

(Qgr) entre 3.6 y 11.2 GJ/tn para diferentes condiciones operativas y de disenio. De

esta manera, se observa que los valores 6ptimos obtenidos se encuentran dentro del

rango reportado y sobre el extremo inferior mencionado.

= Se menciond anteriormente (en los diferentes capitulos), que en la mayorfa de los

trabajos se adopta una temperatura de solvente (tope de la columna de absorcion)

igual a 313.15 K, y una variacion de temperatura en el extremo caliente del

economizador [I1] igual a 5 o 10 K, mientras que en el modelo desarrollado se

consideran como variables de optimizacion. De esta manera, en la Figura 4.21 se
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—#— la- 200 kPa; —O— la- 165 kPa; —{— la- 130 kPa;
==/r= 1b- 200 kPa; =<0 = 1b- 165 kPa; =<F= 1b- 130 kPa;

1.30

Relacién de flujos, base masica (L/G)

s+
80 81 8 8 8 8 8 8 8 8 90 91 92 93 94 095
Nivel de captura [%]
(a) Relacion de flujos L/G.
—{— la- 130 kPa; —O— la- 165 kPa; —#&— la- 200 kPa;
19.0 =<F= 1b- 130 kPa: ==O-= 1b- 165 kPa; === 1b- 200 kPa:

Flujo de solvente [m?/tn]
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Nivel de captura [%]

(b) Flujo especifico de solvente.

Figura 4.20 — Diseno 6ptimo. Caso 1: flujo de solvente.

presentan los valores 6ptimos de temperatura para cada nivel de recuperacion. Se

observa que los niveles térmicos en el Caso la son inferiores que para el Caso 1b.

Es posible concluir que, los valores 6ptimos de las variables operativas que se analizaron
en este punto, se encuentran dentro del rango de valores reportados por otros autores.
Sin embargo, es el dnico trabajo en el que se realiza la optimizaciéon simultdnea de todas
las variables (operativas y diseno) del proceso de captura considerando un modelo tecno-

econdmico detallado.




170

—{— la- 130 kPa; —O— la- 165 kPa; —#— la- 200 kPa;

319 =<F= 1b- 130 kPa; =<0 = 1b- 165 kPa; =</r= 1b- 200 kPa;

318
317
316 ]

315

314

313

312 4

Temperatura de solvente [K]

311 ¢

310 T T T T ; T T T T T T T T T
80 81 82 8 84 8 8 8 8 8 9 91 92 93 94 95

Nivel de captura [%]

(a) Temperatura de alimentacién del solvente (columna de absorcion)

—{—1la- 130 kPa; —O—la-165kPa; —#— la- 200 kPa;
={F=1b- 130 kPa; =-O= 1b- 165 kPa; === 1b- 200 kPa;

AT extremo caliente, 11 [K]

10.5 4

E}——{F——{F——{F——{}——{}——{}——{F——{}——{}——{P——{}__{}__{F__{F__ﬁ
9.5 T T T T T T T T T T T T T T i

80 81 8 8 8 8 8 87 8 8 90 91 92 93 94 95
Nivel de captura [%]

(b) Diferencia de temperaturas en el extremo caliente del economizador.

Figura 4.21 — Diseno 6ptimo. Caso 1: temperaturas.

Comparaciéon de los valores de costo 6ptimos con costos reportados en la

bibliografia.

En la Tabla 4.13 se comparan los resultados obtenidos con los datos reportados en
diferentes fuentes (para 90 % de recuperacion), detallando las composiciones y flujos de gas
correspondientes a diferentes tipos de combustibles (carbon y gas natural) y flujos de gas.
Especificamente, en Siptcz y Tobiesen (2012) aplican el sistema de absorcion quimica a
gases obtenidos de la combustion de gas natural, mientras que en Abu-Zahra et al. (2007b)

y Fisher et al. (2005) lo hacen para gases obtenidos de la combustion de carbon.
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Tabla 4.13 — Disenio 6ptimo. Caso 1: comparacion de los costos 6ptimos obtenidos con datos
reportados en la bibliografia.

1] @) [1] (b) [2] (b) [3] (b) [4] (b)
Tipo de combustible Gas natural Gas natural Carbdn Carbon
Contenido de CO; (gas exhausto) Eﬁ‘;ﬁ"“ 0.0422  0.0422 0.0420 0.0812 0.1233
Flujo de gas exhausto [mol/s] 40000 40000 22897.0 224334 23563.1
Presion final de CO, [MPa] 14 14 - 11 13.884
CO, capturado [tn/afio] 1.93e+06 1.93E+06 1.08E+06 1.95E+06 3.09E+06
TAI [usd/tn] 29.81 29.03 55.4 10.21 9.04
OMC [usd/tn] 100.00 35.21 32.1 16.08 5.22
TAC [usd/tn] 130.81 64.24 87.5 26.29 14.25

[1] Esta tesis; [2] Sipocz y Tobiesen, 2012; [3] Abu-Zahra et al., 2007; [4] Fisher et al., 2005

(a) Se considera que se compra el vapor de calefaccion y la energia eléctrica.

(b) Se considera que la planta de potencia suministra el vapor de calefaccion y la energia eléctrica, de manera tal que su consumo
no influye en el costo operativo variable.

Como se puede observar, el capital de inversion [usd/tn] es 47.6 % menor que el publicado
por Sipocz y Tobiesen (2012) mientras que el costo de operacion y mantenimiento es 9.6 %
mayor. Sin embargo, es necesario hacer la salvedad que Sipocz y Tobiesen (2012), de acuerdo
a lo sugerido por representantes de la industria de generacion, debieron aumentar en un
40 % el costo de adquisicion de los equipos obtenidos a partir de correlaciones ampliamente

utilizadas, con el fin de aproximarse a los valores reales de mercado.

En este trabajo se trata aproximadamente el doble de volumen de gas exhausto - y con
menos de la mitad de C'O, - que en Abu-Zahra et al. (2007b) y en Fisher et al. (2005), lo

que se ve reflejado en el aumento del costo total anual (58 y 78 % respectivamente).

En general, los valores obtenidos concuerdan satisfactoriamente con los datos publicados.
Las diferencias observadas en cada caso particular podrian estar dadas naturalmente por las
diferentes hipotesis, escenarios, casos de referencia, correlaciones empleadas, incertidumbres,
etc.. En este sentido, esta tesis reporta, ademaés de los valores de los parametros asumidos,
todas las correlaciones y sus fuentes respectivas, asi como las variables operativas y de
diseno asociadas con el fin de brindar la posibilidad de una apropiada comparacion y

reproducibilidad de resultados.
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Caso 2. Optimizacidén del sistema de captura utilizando criterios termodinadmicos

Los pardmetros del proceso se listaron en la Tabla 4.6. Se asume una presiéon de operacion
en el rehervidor de 200 kPa. El analisis de resultados se realiza en base a la comparacion
de 6ptimos entre el Caso 2a (minimizar el trabajo equivalente especifico, FO2) y el Caso
2b (minimizar el costo anual total especifico, FO3).

En la estimacién del costo total de operaciéon y mantenimiento se consideran tinicamente
el costo de agua de enfriamiento, reposicion de agua y reposicion de solvente (equivalente
al Caso 1b discutido anteriormente).

Mediante la definicion de un trabajo equivalente (Funcion objetivo termodinamica, Ec.
4.28) se tienen en cuenta las penalidades eléctricas asociadas al trabajo de bombeo y
compresion y las penalidades térmicas asociadas a la extraccion de vapor de calefaccion de la
turbina de baja presion del ciclo de vapor. De acuerdo a lo mencionado en la formulaciéon del
problema de optimizacion, el rango del factor de extracciéon considerado permite realizar
el anélisis de resultados para dos opciones de disefio: 1) acoplar una planta de captura
(nueva) a una planta de generacion existente y 2) acoplar una planta de captura (nueva) a
una planta de generacién nueva.

Mediante la observacion de los primeros resultados de optimizacion se advierte que:

» Al minimizar el trabajo equivalente total (FO2) se alcanza el minimo nivel de
recuperacion que se defina (como cota inferior), considerando un rango entre 80 y

95 % de recuperacion de COs.

» Al minimizar la FO3, el costo anual total especifico es 64.19 usd/tn, dando un nivel
minimo de recuperacion de 88.18 %. Obviamente, estos resultados son independientes

del valor del factor de extraccion.

De esta manera, y con el fin de comparar ambos casos, en el Caso 2a se define un nivel
de recuperacion minimo igual al obtenido en el Caso 2b (88.18 %).

En la Figura 4.22 se indican los valores 6ptimos del trabajo equivalente especifico en
funcion del factor de equivalencia. Como es de esperar, el trabajo equivalente total aumenta

linealmente con el aumento de f,.
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Se produce un aumento de 0.99 a 1.51 KW /tn para plantas nuevas (0.1 < f,, <0.22),y
de 1.51 a 1.84 KW /tn para plantas de generacion existentes (0.22 < f,, < 0.30). Los valores
6ptimos obtenidos son algo superiores a los reportados en Ystad et al. (2012) (0.934 KW /tn;
Qr = 3.6 GJ/tn), Van Wagener y Rochelle (2011) (0.795 y 0.865 KW /tn; Qg = 3.6 GJ/tn)
y Karimi et al. (2011a) (0.9364 KW /tn; Qg = 3.611 G.J/tn). En los dos ultimos casos no se
considera el trabajo consumido por los sopladores, que como se indico tiene una importante
influencia en la penalidad térmica total. Por otra parte, el calor especifico en el rehervidor

resulta también inferior al obtenido a partir de la optimizacion.

La penalidad térmica debida a la extraccion de vapor representa entre 44.4 y 61.1% de

la penalidad total en plantas nuevas, y es mayor en plantas existentes (entre 61.1 y 67.4 %).

Para el Caso 2b, el trabajo de compresion (10.44 MW /tren) y la carga especifica en el
rehervidor (4.75 GJ/tn) son constantes, aunque de acuerdo a la Ec. 4.28 el trabajo especifico

equivalente aumenta con el aumento del factor de extraccién.

En la Figura 4.23 se indica la variaciéon del capital de inversion y el costo de operacion
y mantenimiento con el incremento del factor de extracciéon. Se observa claramente que es
econdémicamente més ventajoso disenar el sistema generacion-+captura desde un principio
(plantas nuevas) que adaptar el sistema de captura a una planta de generacion existente.
Sin embargo, el costo anual total especifico aumenta solo un 1.78 % al variar f., desde 0.1

hasta 0.3.

Por otro lado se advierte que el costo anual total para el Caso 2a (FO2) es entre 9.4 y
11.4 % mayor que en el Caso 2b (FO3), mientras que el trabajo equivalente es alrededor de

un 10.5 % menor.

A continuacion la Tabla 4.14 presenta, en orden decreciente y en funcion del factor de
equivalencia, la distribucion de costos de adquisicion de los equipos y los servicios auxiliares.
La primera observacion es acerca de la distribucion del costo de adquisiciéon de equipos.
En particular, rehervidores [REB|, columnas de regeneracion [REG]|, sopladores [S1] y
economizadores [E2|, ocupan del tercer al sexto lugar. Sin embargo, el orden difiere de

acuerdo al caso de estudio.

El costo de los tanques [T1, T2| y las bombas de CO, [BCO2| es constante e
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Figura 4.22 — Diseno 6ptimo. Caso 2: trabajo equivalente especifico

de equivalencia.

Capital de inversién [Musd/afio]

—O—FO2; Ejelzq.  =<O= FO2; Eje Der.

40

0.30

en funcién del factor

62.50 T 725
PLANTAS DE GENERACION NUEVAS | ~—
62.25 - | 7240
. =
I S
62.00 - i 123 2
' =)
61.75 A : 722
[ g
|, g
61.50 - F721 o
o’ g
& L )
61.25 - | 720 o
| o
. ]
61.00 | L 719 9
. o
| O

60.75 I L 71.8

| PLANTAS DE GENERACION EXISTENTES
60.50 : . : . : ; ‘ . . 71.7
0.0 012 014 016 018 020 022 024 026 028 030

Factor de extraccion [-]

Figura 4.23 — Disenio 6ptimo. Caso 2: capital de inversion y costo de operacién y

mantenimiento.

independiente de la funcién objetivo empleada y de la variacion del factor de equivalencia.

A partir de la expresion de la FO2, se observa que al afectar la carga térmica en

el rehervidor por un factor de equivalencia, las penalidades térmica y eléctrica tienen

pesos relativos similares (Fig. 4.22). Asi, para minimizar el trabajo equivalente total

aumenta considerablemente el tamafio de las columnas de absorcion [ABS| y regeneracion

[REG], condensadores [CND]|, economizadores y enfriadores de solvente [E2|, mientras que

disminuyen en menor proporcion el area de rehervidores [REG] e interenfriadores [E3|, y la

potencia de disenio de compresores [COMP)] y sopladores [S1]|. La diferencia porcentual en
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los tamanos de equipos del Caso 2a respecto al Caso 2b, se lista en la Tabla 4.15 para tres
valores del factor de extraccion.

Las variaciones en el area de los equipos de intercambio, esté fuertemente influenciada
por los niveles térmicos y se observan importantes reducciones cuando se minimiza el trabajo
equivalente. Especificamente, la DMLT en el economizador [E2| se reduce, en promedio en
el rango del factor de equivalencia considerado, un 53.4% (desde 14.8 K a 6.6 K), en el
condensador [CND]| se reduce un 66 % (desde 56.2 K hasta 19.17 K) y en el enfriador
de amina un 42.2% (desde 21.86 K hasta 12.63 K). Por otro lado, la temperatura de
alimentacion del solvente alcanza el minimo valor permitido (308.15 K).

Finalmente, en la Tabla 4.16 se presenta la distribucion de costos y el consumo de agua
de enfriamiento por equipo. El consumo en los condensadores es de alrededor del 66 % del
consumo total y superior al Caso 2b en todo el rango del factor de equivalencia considerado,

mientras que el consumo en los enfriadores es menor en la mayoria de los puntos.
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Tabla 4.15 — Disefio 6ptimo. Caso 2: tamano de equipos, diferencia porcentual entre los
distintos casos bajo andlisis (2a y 2b).

. Variable de feq
Equipo disef
1seno 0.1 0.22 0.3
[ABS] Vol. de empaque 7.14%  21.62%  27.96%
[REG] 221.14%  240.13%  245.07%
. V] . 0 . 0
11 178.42% 135.93% 125.65%
[CND] i 236.65% 223.83% 220.74%
[E2] rea 7820%  62.99%  59.62%
- . 0 - . (1] - . 1]
E3 32.11% 32.08% 32.08%
[REB] -12.34%  -16.46% -17.43%
R -2 1. 0 -0. 0 -3. 0
S1 Trab 21.59% 8.49% 3.21%
rabajo
-0. 0 =/ 1] =/. 1]
COMP / 8.03% 7.97% 7.95%

Tabla 4.16 — Diseno 6ptimo. Caso 2: consumo de agua de enfriamiento.

Consumo especifico Costo total
[CND]  [E2] [E3] Total
[m*tn] [m*tn] [m’/tn] [m’/tn] [Musd/aiio]
feq Caso 2b
0.1-03 4697 2049 11.06 78.53 2.60
feq Caso 2a
0.100 5435  21.06 6.70 82.11 2.72
0.113  53.74  20.68 6.70 81.12 2.69
0.127 5325 20.38 6.70 80.33 2.66
0.140  52.85  20.14 6.70 79.70 2.64
0.153  52.52 1995 6.71 79.17 2.62
0.167 5224 19.78 6.71 78.73 2.61
0.180  51.99  19.64 6.71 78.34 2.60
0.193  51.78 19.53 6.71 78.01 2.59
0.207  51.59 19.42 6.71 77.72 2.58
0220 5142 1933 6.71 77.46 2.57
0.233 5127 19.25 6.71 77.23 2.56
0.247  51.14  19.18 6.71 77.02 2.55
0.260  51.01  19.11 6.71 76.83 2.55
0273 5090  19.05 6.71 76.66 2.54
0.287  50.80  19.00 6.71 76.50 2.54
0.300  50.70 1895 6.71 76.36 2.53
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4.4. Resumen

En este capitulo se acoplaron los modelos matematicos correspondientes a las etapas de
absorcion (capitulo 2), acondicionamiento y regeneracion del solvente y compresion de COq
(capitulo 3) para conformar el modelo matemético correspondiente al proceso completo
de captura. Aqui, a diferencia de los capitulos anteriores, se incorporaron también las
restricciones necesarias para la estimacion de los costos de adquisicion de equipos (soplador,
compresores, bombas, columnas de absorcion, columnas de regeneracion, intercambiadores,
condensadores y rehervidores) y los costos de operacion variables (energia eléctrica, vapor
de calefaccion, agua de enfriamiento, reposicion de solvente y agua).

Los costos directos e indirectos de fabricacion y el capital de inversion fijo, componentes
del capital de inversiéon total, se estiman como un porcentaje del costo de adquisicion de
equipos. El costo de operacién y mantenimiento total (costos fijos y variables) se estima
como un porcentaje del costo de mano de obra operativa, el costo operativo variable y el
costo de adquisicion de equipos. Los costos adicionales considerados incluyen: impuestos,
seguros, supervision, gastos generales de planta, gastos administrativos, investigacion y
desarrollo y gastos de laboratorio.

Se empleo la expresion del costo anual total (capital de inversion total anual + costo de
operacion y mantenimiento total) como funcién objetivo a minimizar. Como resultado, el
modelo arroja los perfiles de temperatura, composicion y caudales 6ptimos a lo largo de las
columnas de absorcion y desorcién. Ademés se obtienen las capacidades de disefio éptimas
de los equipos considerados (trabajo de compresores, bombas y sopladores, volumen de
empaque y area superficial de las columnas, areas de intercambio térmico y volimenes de
tanques de reposicion de solvente y agua) y el consumo 6ptimo de servicios auxiliares de
enfriamiento y calefaccion.

Se analiz6 el efecto del nivel de captura en la distribucion de costos del sistema. Se
concluy6 que a un valor dado de recuperacion, un incremento de la presiéon operativa en
el rehervidor produce costos anuales menores. Sin embargo, el costo total anual especifico
a las toneladas de C'O, capturadas es minimo para un 88 % de recuperacion y 200 kPa de

presion operativa en el reboiler, alcanzando un valor de 64.2 usd/tn (base anual) cuando el




4.4. Resumen 179

vapor de calefaccion y la energia eléctrica son suministradas por la planta de generacion.
En el caso que los mismos se adquieran a través de agentes externos el minimo costo de
captura (130.2 usd/tn) se obtiene a un 84 % de recuperacion.

En este ultimo caso, el costo de operacion y mantenimiento total, altamente influenciado
por el consumo de servicios auxiliares, representa méas del 75% del costo anual total.
La contribucion del vapor empleado en el rehervidor y la energia eléctrica necesaria
en compresores, bombas y sopladores representa en promedio, el 56.6% vy el 31.1%,
respectivamente, del costo operativo variable. Las contribuciones al costo operativo total
disminuyen en el siguiente orden: 1) vapor de calefaccion, 2) electricidad, 3) agua de
enfriamiento, 4) reposicion de amina y 5) de agua de proceso. Este orden no esta afectado
por el nivel de recuperacion ni por un aumento del nivel de presion. Sin embargo, como era
de esperar, a mayor recuperaciéon mayor es el costo de operaciéon y mantenimiento ya que
aumenta el consumo de materias primas y servicios auxiliares. Del mismo modo, a mayor
recuperacion mayor es el costo de inversion de capital ya que aumenta el tamano de los
equipos que mas influyen en el costo de adquisicion.

En forma general, para todos los casos de estudio presentados, se puede concluir que:

= El costo de las columnas de absorcion y los compresores representan, en total, mas
del 60% del costo total de adquisicion de equipos (PC). El costo de sopladores,
economizadores, columnas de regeneracion y rehervidores compiten entre el 3¢ al
6% lugar, y el orden de clasificacion depende del caso de estudio considerado, y en

total aportan alrededor del 30 % del PC.

= Los niveles térmicos son altamente influenciados por la funcidén objetivo empleada,
alcanzando menores temperaturas operativas cuando se emplea una funcién objetivo

termodinamica.

= El flujo 6ptimo de solvente que alimenta la torre de absorcion por el tope varia entre

15.9 y 18.7 m?/tn CO, capturado para recuperaciones entre 80 y 95 %.

» La carga 6ptima de C'O, en la corriente de amina pobre en C'O, varia entre 0.1516 y

0.2116 mol COy/ mol MEA, mientras que en la corriente de amina rica en C'O, varia
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entre 0.423 y 0.448 mol COy/ mol MEA.

» El consumo de agua de enfriamiento varia entre 74.6 y 95.7 m?/tn, el de vapor de
calefaccion (a 3 barg de presion) varia entre 2030 y 2497 kg/tn, dependiendo de los

niveles de recuperacion y presion, asi como de la funcién objetivo planteada.

= Kl consumo de energia eléctrica aumenta con el incremento del nivel de captura y
disminuye con el incremento de presion en el reboiler, variando entre 0.5656 y 0.7297

GJ/tn de CO, capturado.

= La penalidad eléctrica estd dada fundamentalmente por el consumo de energia en

compresores y sopladores.

= Desde el punto de vista tecno-econémico resulta beneficioso aumentar la presion
operativa en el rehervidor y el nivel de recuperacion, ya que el costo especifico total

disminuye.

Finalmente, es posible concluir que al considerar el costo del vapor de calefaccion y la
energia eléctrica en la funcion objetivo a minimizar (Caso la), aumenta el tamano de las
columnas de absorcién y de regeneracion a la vez que se reduce el trabajo en los compresores
y la carga térmica (y el drea de transferencia) en el rehervidor, en todo el rango de eficiencia
de captura considerado. Especificamente, las columnas de regeneracién aumentan su tamafio
entre un 45.1 y 47.3% y las columnas de absorcion entre 14.7 y 16.6 %. La carga térmica
y el area de los rehervidores disminuyen, respectivamente, entre 8.8 y 10.8% y 6.3y 8.1%
mientras que el trabajo de compresion se reduce entre 6.3 y 6.4 %.

Por otra parte, se observo que al minimizar el trabajo equivalente total (funcion objetivo
termodinamica), el tamano de la mayoria de los equipos se increment6 considerablemente
(en algunos casos mas del 200 % respecto al caso en el que se minimiza el costo anual total).
De esta manera, una reduccion del 10.5 % del trabajo equivalente total produce un aumento
del costo anual total de la misma proporcion.

Se evalu6 ademés el efecto de la pérdida de eficiencia de las plantas de generacion a

partir de un factor de equivalencia que permite representar la penalidad térmica debida a
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la extraccion de vapor de la turbina de baja presion para la regeneracion del solvente. Esta
simplificacion, ampliamente utilizada en la bibliografia para un determinado valor del factor
de extraccion, permite considerar un rango de condiciones operativas factibles al adaptar
la planta de captura a una planta de potencia existente o bien al disenar el sistema captura
+ generacion desde el principio (sistema nuevo). Las diferencias en el costo anual total son
inferiores al 8 % dentro de todo el rango considerado (0.1-0.3).

La diferencia entre los resultados de los casos presentados deja en evidencia las relaciones
de compromiso existentes entre las variables de diseno, las variables operativas y los criterios
econdmicos, que son simultdneamente optimizados de tal manera que permitan obtener el
costo anual minimo (o el trabajo equivalente minimo) a cada nivel de captura exigido,
para tratar el flujo total de gases de combustion generados a partir de la combustion de
gas natural en un ciclo combinado. Ademas, se destacan claramente las bondades de la
optimizaciéon mediante el uso de herramientas computacionales avanzadas y empleando
técnicas de programacion matematica frente a los simuladores de procesos. Abordar la
optimizaciéon simultanea de todas las variables del sistema, queda afuera del alcance de los
simuladores.

Hasta aqui se ha considerado el estudio del sistema de captura completo independiente-
mente del ciclo de potencia, asumiendo que agentes externos suministran la energia térmica
y eléctrica. Por otra parte, en base a ciertas hipotesis simplificatorias, se introdujo el
concepto de trabajo equivalente para analizar la influencia de la extraccion de vapor y
energia eléctrica del ciclo de potencia.

En el siguiente capitulo, que es la tltima etapa del desarrollo de esta tesis, se estudiara
la integracion entre el proceso de captura de C'O, y la planta de generacion de energia
eléctrica, con el principal objetivo de obtener disenos 6ptimos y analizar la influencia de las

principales variables de ambas plantas en el costo anual total.




Capitulo 5

Proceso de generacion de energia:

NGCC+Captura y compresion de C'O-

5.1. Introduccién

De acuerdo a las conclusiones parciales presentadas en los capitulos anteriores, resulta
fundamental analizar los efectos de acoplar la planta de captura a una planta de generacion
de energia eléctrica, debido al elevado requerimiento energético del que se debe disponer
para el funcionamiento del sistema de absorciéon quimica con MEA. En este aspecto, y con
el fin de reducir las penalidades energéticas, diferentes autores estudiaron la influencia en el
rendimiento de generaciéon al incorporar el sistema de captura para el tratamiento de gases
de combustion (Amrollahi et al., 2012; Botero et al., 2009; Cifre et al., 2009; Lucquiaud
y Gibbins, 2011; Moller et al., 2007; Pfaff et al., 2010; Popa et al., 2011; Romeo et al.,
2008a,b; Simmonds et al., 2003; Sipocz et al., 2011a; Sipocz y Tobiesen, 2012; Ystad et al.,
2012). Ademas de la extraccion de vapor de la turbina de baja presion, se han considerado
diferentes opciones de configuracién para mejorar la pérdida de eficiencia del sistema de
generacion: recirculacion de gases exhaustos (Botero et al., 2009; Sipocz y Tobiesen, 2012),
extraccion de vapor de la caldera de recuperacion de calor HRSG (Botero et al., 2009;
Moller et al., 2007), integracion energética (Khalilpour y Abbas, 2011; Pfaff et al., 2010;

Ystad et al., 2012), y suministro de energia eléctrica de la red de distribucion (Popa et al.,

182
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2011), entre otras.

Sip6cez et al. (2011a); Sipocz y Tobiesen (2012), y Botero et al. (2009) simularon el
proceso de captura de C'Oy mediante absorciéon quimica con MEA acoplado a un ciclo
combinado de gas natural y carbén pulverizado, respectivamente. Los autores concluyeron
que la integracion del ciclo combinado y el sistema de captura, asi como la recirculacion de
gases exhaustos hacia la turbina de gas (logrando de esta manera una mayor concentracion
de CO, en la corriente gaseosa que alimenta los trenes de captura), tiene importantes
beneficios en los costos de inversion, operacion y mantenimiento.

En cada caso se emplearon diferentes simuladores comerciales. Por ejemplo, en el trabajo
de Sipdcz y Tobiesen (2012), las simulaciones se llevan a cabo empleando IPSEpro (Simtech,
2010) para el sistema de generacion, y CO2SIM para el sistema de captura. Los modelos del
sistema de captura y sus diferentes opciones de configuracion (tradicional, interenfriamiento
del solvente en la columna de absorcion y recompresion del vapor) se desarrollaron en
trabajos anteriores (Tobiesen et al., 2008, 2007). Ystad et al. (2012) usaron GT PRO
y STEAM PRO para simular las turbinas de gas y vapor, y UniSim Design Suite para
modelar la planta de captura. Romeo et al. (2008b) y Liang et al. (2011) utilizaron Aspen
Plus como simulador. En estos trabajos, primero determinaron los flujos, temperaturas,
composiciones y presiones mediante simulaciéon y, en una segunda instancia, realizaron el
dimensionamiento de los equipos y/o el calculo de los costos del proceso.

Por otro lado, acoplar el sistema de captura al sistema de generaciéon permite plantear

dos opciones de diseno diferentes:

» Disenar el sistema de captura para adaptarlo (acoplarlo) a un sistema de potencia
existente (retrofit design). En este caso, no existe mucho margen para realizar
modificaciones estructurales en la planta de energia, por lo que se requiere determinar
el tamano y numero de los trenes de captura a construir, y sus interconexiones con
el sistema actual. Posteriormente, el estudio consiste en determinar las condiciones
operativas de la planta entera, y analizar de que manera la incorporaciéon de la planta

de captura afecta el rendimiento de la planta de energia existente.

= Diseno completo de las instalaciones nuevas de generacion de energia y del sistema
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de captura (greenfield design), considerando diferentes escenarios de configuracion y
operacion, satisfaciendo a su vez la demanda energética y la reduccion de emisiones

para cumplir con una meta minima de captura.

Botero et al. (2009); Lucquiaud y Gibbins (2009); Romeo et al. (2008b); Simmonds et al.
(2003), trabajaron sobre la primera opcion de diseno (diseno del sistema de captura para
adaptarlo a una central térmica existente). Por su parte, Pfaff et al. (2010); Popa et al.
(2011); Sipocz et al. (2011a); Sipocz y Tobiesen (2012), trabajaron en el disefio de plantas
nuevas de generaciéon + captura.

En este capitulo se presenta un modelo matematico que permite abordar el diseno
integral de instalaciones nuevas correspondientes a un ciclo combinado de gas natural
(NGCC) acoplado a un sistema de captura de CO; por post-combustion (greenfield design),
con el objetivo de asegurar que el sistema sea capaz de cumplir con los requerimientos del
proceso (metas de captura y generacion) a un costo minimo. Como en todos los casos
desarrollados en esta tesis, se emplea un sistema orientado a ecuaciones, a diferencia del
sistema modular secuencial comunmente implementado en herramientas comerciales de
simulacion de procesos.

La performance econémica del proyecto se evaliia a través del costo total anual mediante
una metodologia de calculo tradicional, que incluye el gasto anual de inversion y el costo
de operaciéon y mantenimiento.

Se analizan el costo de la electricidad, el costo de mitigacion, las penalidades energéticas
y los valores 6ptimos de las principales variables de decision, a la vez que se discute la
relacion costo beneficio cuando se varia paramétricamente el nimero de trenes operativos,

la eficiencia global del proceso y la eficiencia inherente de cada tren de captura.

5.2. Indicadores econémicos y de eficiencia

Existe una relacion de compromiso entre minimizar el costo total (costos de inversion y
operativos) y optimizar la eficiencia del proceso (capacidad del proceso, calidad de producto,

disponibilidad del sistema, etc.).
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El disenio de plantas de generacion tipo “capture-ready”, constituye un desafio en el cual
se deben ponderar las decisiones tecnologicas necesarias para hacer frente a las metas de
generaciéon y captura de gases efecto invernadero, contra las consecuencias econémicas de
las alternativas implementadas.

En este aspecto, en la bibliografia se emplean diferentes tipos de indicadores que
permiten describir la influencia de la integracion de ambos sistemas: captura y generacion.

Indicadores de eficiencia: Caplura y generacion

La eficiencia de remociéon de dioxido de carbono en cada tren de captura representa la
performance técnica inherente de los mismos, y se calcula de acuerdo a la Ecuacion (4.30)
mientras que la eficiencia global considera la cantidad de C'Oy removida con respecto a la

cantidad de C'Oy que abandona la planta de potencia, segiun la Ecuacion (5.1).
NT Gt Yout COs T

Nco, = cap _cap gen
NT Gzn Tyin COy T + Gbypassyout COo

(5.1)

La emision de dioxido de carbono por unidad de energia generada (variable empleada

para determinar el costo de mitigacion), se determina segun la Ecuacion (5.2).

gen gen
(]' - T]COQ) Gout yout CcO2

E =
Wt POT

(5.2)

La eficiencia térmica de la planta de potencia se computa como la produccion disponible
para cubrir la demanda (WW,) por unidad de energia consumida como combustible, segin se
indica en la Ecuacion (5.3).

gen W

 MF LHV (5:3)

Ui

donde MF y LHV se refieren, respectivamente, a la masa y al poder calorifico inferior del
combustible.

Indicadores economicos: Costo de electricidad y costo de mitigacion

El costo de la energia generada (COE) se calcula de acuerdo a la Ecuacion (5.4),
expresado como costo anual por unidad de energia generada en el tiempo operativo anual
(POT).

TAC

E=— """
co Wyer POT

(5.4)
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La relacion entre el costo de la electricidad (COE) y la emision de dioxido de carbono
(E) se traduce en el costo de mitigacion (MC), el cual representa una medida normalizada
del costo de generacion con respecto a la cantidad de dioxido capturada (Rao y Rubin,
2002, 2006), segin se indica en la Ecuacion (5.5).

COE..p — COE,.;

MO — (5.5)
Eref - Ecap
5.3. Modelo tecno-econémico del sistema acoplado
5.3.1. Descripcion del sistema integrado
En la Figura 5.1 se presenta un esquema del sistema integrado.
! Cap T1
Gases de combustion = Cap ™
ar nliE De/ a HRSG
Comb. Sen T l 1 l Vapor de baja Cozi)r;rde
....... ™ AuxGT nguadeentriam. | AuxST . . . presion ¢ Aux Cap (€ il
e :--) HP IP LP e (....A.L.ade
é l Gen ; enffamlenm
GT HRSG
H Cap T3
Gases de combustion >
Gen P OUUP PPNt :
N Cap T4

Figura 5.1 — Vista esquematica de la integracion de la planta de generacion y la planta de
captura.

El ciclo combinado de gas natural seleccionado como caso de estudio (Fig. 5.2),
incluye caracteristicas innovadoras que permiten alcanzar eficiencias elevadas, resultando
altamente competitivo en el mercado de generacion eléctrica, incluyendo el mercado eléctrico
argentino. Considera un arreglo multi-eje en la configuracion de la planta, post-combustion
y regeneracion en la turbina de gas, multiples niveles de presion y secciones de intercambio
en paralelo en la caldera de recuperacion. Esta compuesto por dos turbinas de gas (GT),
la caldera de recuperacion de calor (HRSG) y una turbina de vapor (ST). La descripcion

detallada del sistema puede encontrarse en Godoy et al. (2010a,b).
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Los gases de combustion exhaustos que abandonan el HRSG, previamente acondiciona-
dos, ingresan a las torres de absorcion por el fondo. El volumen de gases a tratar depende
de la potencia de disenio entre otros factores, por lo que comtnmente se requieren al menos
dos trenes de absorcion en paralelo. En la Figura 5.1 se representa un sistema compuesto
por cuatro trenes de absorcion.

El vapor de calefaccion requerido para la regeneracion del solvente, se puede derivar
parcialmente de la planta de generacion y/o puede adquirirse (comprarse) como un servicio
auxiliar, mientras que la energia eléctrica es tomada directamente de la central térmica de

ciclo combinado.

5 AC: Compresor de aire
/a | T H
De/a la 2" Turbina de Gas + HRSG GT: Turbina de gas

ST: Turbina de vapor

CC: Cémara de combustion

PCC: Camara de post-combustion
ECO: Economizador

EVA: Evaporador

SH: Sobrecalentador

RH: Recalentador

REG: Regenerador

DEA: Desaireador

CON: Condensadpr

LP: baja presion
IP: presion intermedia
HP: alta presion

Gases de
combustiéon
exhaustos

.

Combustible  Combustible

ECO EVA
DEA DEA

Figura 5.2 — Ciclo combinado de gas natural. Configuracion.

5.3.2. Descripciéon del modelo matematico

En lineas generales, el modelo mateméatico estd conformado por balances de materia y

energia, ecuaciones de diseno y de estimacion de costos operativos y de inversion incluyendo:

= Unidades de absorciéon y regeneracion, condensadores, hervidores, calentadores,
enfriadores, bombas y compresores de la planta de captura, de acuerdo a lo presentado

en los capitulos anteriores.

= Turbinas de gas y vapor, compresores de aire, HRSGs, bombas y otros equipos de

intercambio térmico en la planta de potencia descriptos en Godoy et al. (2010a,b).
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En el Apéndice C se listan las principales restricciones técnicas consideradas en los

trabajos citados y cuyo modelo se incorpora al modelo de la planta de captura.

Las relaciones existentes entre la corriente de gases exhaustos y la corriente gaseosa que
ingresa a cada tren de captura se expresan mateméaticamente mediante las Ecuaciones 4.1
a 4.5 (desarrolladas en el capitulo 4).

Por otro lado, el requerimiento de energia térmica en el hervidor (Qg) se cubre con
vapor como servicio auxiliar (Qg,¢), mas una posible extraccion de vapor de baja presion
de la turbina de vapor (Qr ). Esta consideracion se expresa mateméaticamente mediante

la Ecuacion 5.6.

QRreb = QRev,c + QReb,E (5.6)

feq NT Qrev,p = W sTLp (5.7)

Mediante la Ecuacion (5.7) se determina el trabajo equivalente correspondiente a la
extraccion de vapor. A diferencia del capitulo 4, en el que el factor de equivalencia ( f.,) entre
la energia térmica y la extraccion de vapor se varia paramétricamente, aqui se determina
en funcion de las condiciones operativas de la turbina de vapor segin las consideraciones
sugeridas en Oexmann et al. (2008) y expresadas mediante la Ec. 5.8, en la que la variable
A surge de asumir que el vapor extraido serfa empleado en un ciclo de Carnot, mientras la

variable B representa las pérdidas adicionales del ciclo de potencia.

feq - A X B (58)
T9en
A=1- F

B = 0.6102 + 0.00165 (7% — 273.15)

ext

Aqui, T%" v T se refieren, respectivamente, a la temperatura de saturacion del
condensado [K|, y a la temperatura de saturacion del vapor [K| a la presion de extraccion
[bar| de la turbina de baja presion.

Oyenekan y Rochelle (2007); Van Wagener y Rochelle (2011) entre otros, utilizaron una
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expresion similar basada en las siguientes hipotesis: 1) la temperatura de saturacion del
vapor es 10 K superior a la temperatura de operaciéon en el rehervidor; 2) la temperatura
del condensado es 313.15 K, y 3) las pérdidas adicionales (B) se asumen constantes e iguales

a 0.75.

En contraste con las hipotesis adoptadas en Oyenekan y Rochelle (2007); Panahi y
Skogestad (2011); Rao et al. (2006); Van Wagener y Rochelle (2011); Ziaii et al. (2011)
(entre otros), y en el capitulo 4, donde la penalidad energética debida a la extraccion de
vapor se calcula independientemente de la planta de generacion, aqui se computa en forma
integral, considerando tanto la evolucion isentrépica como la eficiencia de expansion del
sistema de potencia. Especificamente, la extraccion de vapor se calcula para las condiciones

operativas actuales de la turbina de vapor de acuerdo a la Ecuaciéon (5.9).

Wsrrp + Wgsrop = msrip Ahsrrp (5.9)

El consumo total de energia eléctrica (W) para alimentar bombas (Wg), compresores

(Weomp) y sopladores (Ws) se determina a partir de la Ecuacion (5.10).

VVloss =NT (WB + WCO]WP + WS) (510)

La potencia neta de produccion en la planta de generacion resulta de un balance respecto
al destino de la energia generada, segiin se muestra en la Ecuacion (5.11). Cuando se
construye una nueva planta, el tamano de los equipos se debe incrementar de manera tal
que pueda cumplirse con la demanda externa de energia, a la vez que se alimente la planta

de captura (incluyendo los requerimientos de electricidad y vapor).

Wiet = Wo + Wigss + Wg sTrp (5.11)

El costo anual total se estima segiin la Ecuacion (5.12). Los componentes del capital
de inversion (Ec. 5.13) y el costo de operacién y mantenimiento (Ec. 5.14), se estiman de
acuerdo a los lineamientos presentados en Abu-Zahra et al. (2007b) y en Rao y Rubin
(2002), descriptos previamente en el capitulo 4. El factor de recupero de capital (CRF) se

estima asumiendo un ciclo de vida ttil de 25 afos y una tasa de interés anual de 8 % (Ec.
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4.9).

TACwP+gen — T A[eaptgen 4 ) \f(reaptgen (5.12)

TAICP+9" — CRF§, (NT > PC 4y PO,?“) (5.13)
k,cap k,gen

OMCPHIm = §PCPTIen 4 g OC“PTIen 1 §;0LC“P9en (5.14)

Los costos de las materias primas (combustible, reposicion de agua de proceso
y reposicion de solvente) y los servicios auxiliares (vapor de calefaccion y agua de
enfriamiento) se estiman mediante las correlaciones publicadas en Ulrich y Vasudevan
(2006) y desarrolladas en el capitulo 4, considerando un tiempo de operacion (POT) de
8000 horas/ano. El precio actualizado de la electricidad y el combustible se adoptan de
U.S. Department of Energy (2011).

El costo de adquisicion de los equipos que integran el sistema de captura (PC,") se
describieron en el capitulo anterior. El costo de las turbinas de gas, turbinas de vapor y el
sistema de recuperacion de calor (HRSG) se estiman a partir de una relacion lineal (Ec.

5.15) con sus capacidades de diseno -X- (Godoy et al., 2010a,b).

PCY™ = a4 X (5.15)

Donde la constante a vale 258.3 usd /kW para las turbinas de gas y las turbinas de vapor,

y 11151 usd/m? para la caldera de recuperacion de calor.

5.3.3. Caracteristicas del modelo. Esquema de resolucién

En la Figura 5.3 se presenta el esquema de inicializacion, la funciéon objetivo y los
tiempos de resolucion asociados a cada etapa. En primer lugar, se resuelve el modelo
de la planta de generacién empleando una funcién objetivo termodindmica (maximizar
la eficiencia térmica) y luego, a partir de los resultados 6ptimos obtenidos, se resuelve
empleando una funcion objetivo econémica (minimizar el costo anual total). Paralelamente

se resuelve el modelo del sistema de captura, siguiendo la metodologia descripta en el cap.
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4 (Fig. 4.2). Finalmente, incluyendo todas las restricciones de acoplamiento se resuelve el

sistema completo.

Ciclo combinado de gas natural

FO: termodindmica
1831 variables; 1930 ecuaciones
(0.862 seg.)

Pto. Inic.

Ciclo combinado de gas natural Sistema de captura (Ver Cap. 4)
FO: costo anual total FO: costo anual total
1838 variables; 1952 ecuaciones 3186 variables; 3264 ecuaciones

(0.874 seg.) (147.6 seg)

Ecuaciones de interconexion entre corrientes y/o equipos (balances y propiedades)
Restricciones econdémicas adicionales
5048 variables; 5228 ecuaciones

FO: costo de mitigacion

(115.575 seg.)

SOLUCION OPTIMA FINAL
(264.9 segundos)

Figura 5.3 — Estrategia de resolucion del sistema captura-+generacion.

5.4. Diseno 6ptimo de un ciclo combinado de gas natural

(NGCC) con sistema de captura de CO,

5.4.1. Formulacién del problema de optimizaciéon

El objetivo de este capitulo consiste en disenar un ciclo combinado de gas natural con
sistema de captura de C'O, integrado, con el fin de cumplir con una demanda externa de
800 MW y diferentes metas de captura al menor costo. Con este propésito, el problema
matematico (P1) definido en forma genérica en la Seccion 2.4.1; se resuelve minimizando

el costo de mitigacion (Ec. 5.5) y, consecuentemente, el costo de la electricidad (COE, Ec.
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5.4) y el costo total anual (T ACPT9¢" Fc. 5.12).

Mediante el planteo de diferentes casos de estudio se analiza la influencia del nivel de
captura en el costo de la electricidad, el costo de mitigacion, las penalidades energéticas y
los valores 6ptimos de las principales variables de decision, a la vez que se discute la relacion
costo/beneficio cuando se varia paramétricamente el nimero de trenes operativos (NT), la
eficiencia global del proceso (Ec. 5.1) y la eficiencia inherente de cada tren de captura (Ec.
4.30).

La adopciéon de una potencia de diseno de 800 MW es consistente con los tltimos
proyectos llevados a cabo en Argentina para cubrir los futuros incrementos en la demanda.
A través del FONINVEMEM (Fondo para Inversiones necesarias que permitan incrementar
la oferta de energia eléctrica en el Mercado Eléctrico Mayorista, creado por Resolucion SE
N¥ 712/2004) se esta llevando a cabo la instalacion de dos ciclos combinados de gas natural
de 825 MW, uno en Timbites (Pcia. de Santa Fé) y otro en Campana (Pcia. de Bs. As.).
Cada ciclo combinado estara conformado por dos turbinas de gas de alto régimen térmico;
dos calderas de recuperacién; un turbogenerador, sistema de condensacion y refrigeracion;
equipos auxiliares de planta; transformadores, equipos eléctricos y subestacion de conexion

a la red de 500 KV y equipos de instrumentaciéon y control.
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5.4.2. Diseno 6ptimo. Analisis y discusion de resultados

Caso 1. Optimo econémico considerando distinto niimero de trenes y venteo del

gas exhausto

Dentro de las alternativas de disenio se considera el dimensionamiento de los trenes
de captura, la variacion de la cantidad de unidades en paralelo y el venteo parcial de la
corriente de gases exhaustos. Las ventajas y desventajas de las tres opciones necesitan
ser econOmicamente ponderadas por el disenador para determinar qué alternativa conviene
ponerse en practica cuando se desea cumplir con objetivos de generaciéon y captura, teniendo

en cuenta que:

1. El dimensionamiento de los trenes de captura estd limitado por restricciones
tecnologicas incluyendo disponibilidad comercial de tamanos de equipos, resistencia de
materiales, temperaturas maximas que eviten la degradacién de amina y la corrosion
de los equipos, etc. En forma general, se necesitan columnas de absorciéon y desorciéon
de mayor tamarfo para tratar mayores volimenes de gases de combustion y /o mayores
cantidades de C'O,. Esta tendencia se observa también cuando se requieren niveles de

captura mas altos.

2. Para un nivel de captura de C'Oy definido por regulaciones medioambientales y un
volumen dado de gas a tratar, surge la posibilidad de analizar diferentes arreglos de
los trenes de captura. Una vez més, el tamano maximo de cada tren esta limitado por
restricciones tecnologicas, de manera tal que el niimero de trenes en paralelo quedara

definido por el volumen de gas proveniente de la planta de generacion.

3. El “by-pass” es una préctica comin en ingenieria, donde una parte de una corriente
es desviada del proceso y luego re-incorporada a la linea de produccion. En este caso,
el flujo de gases exhaustos puede derivarse parcialmente a la etapa de absorcion,
mientras que el resto se mezcla con la corriente de gases purificada y se libera a la

atmosfera.

En funcién de lo mencionado, se presenta un estudio paramétrico respecto a la porcién de

gases a tratar y al nimero de trenes de captura, y se analiza la influencia de estos parametros
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en el rendimiento econémico del sistema integrado. Se adopta un nivel de captura de C'O,
de 88 % (eficiencia inherente por tren, n;"), que es el valor con minimo costo anual total
encontrado en el capitulo 4 mientras que la recuperacion global (nco,), computada de
acuerdo a la Ecuacion (5.1), varia de 22 % a 88 %.

Para mayor claridad, se debe hacer notar que la eficiencia global (nco,) es maxima e
igual a la eficiencia inherente de cada tren (n7:*) cuando no se ventea gas (Gpypass=0), es
decir, que se trata el flujo total de los gases exhaustos producidos en la central térmica.

Dado que el aumento de la eficiencia global implica tratar una mayor proporcién de los
gases de combustion, el costo anual total presenta una tendencia creciente. La Figura 5.4 y
la Figura 5.5 muestran los dos componentes principales, el costo de inversion y el costo de
operaciéon y mantenimiento, respectivamente.

Dado el ntimero de trenes en paralelo (con un valor fijo de su eficiencia inherente para
cada tren de captura, n;2"), se requiere un capital de inversion mayor para lograr mayores
tasas de recuperacion de C'O, (se necesita tratar una mayor cantidad de gas por lo que
aumenta el tamano de los equipos). Ademéas, mayor recuperacion global implica mayores
cantidades de C'Oy capturado, requiriendo mayores cantidades de energia para alimentar
la planta de absorcion, y una mayor capacidad de generacion (como se expresa en la Ec.

5.11). Aunque se pueden observar dos tendencias:

= Desde el punto de vista de la planta de potencia, el capital de inversion por unidad de
energia generada se incrementa con el incremento de la capacidad de generaciéon, como
se puede observar en la Figura 5.4a. Considerando que el costo de inversion de las
turbinas de gas es el mas significativo (alrededor del 45 % del costo total de inversion
para el sistema NGCC-+4 trenes de captura), y que se adoptan relaciones lineales entre
el tamano de las turbinas y su capital de inversion (Ec. 5.15), el aumento el capital
de inversion total (generacion+-captura) por unidad de energia generada tiende a ser

practicamente lineal.

= Las correlaciones empleadas para calcular los costos de inversion de los equipos del
proceso de captura estan basadas en la ley de potencia 0.6 (que es una suposicion

cominmente empleada en ingenieria). Dicha funcionalidad implica una ventaja
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Figura 5.4 — Disenio 6ptimo. Caso 1: capital de inversion en funciéon de la eficiencia de
captura global y el niimero de trenes en paralelo.

econdmica, en la que el capital de inversiéon por unidad de capacidad decrece a medida
que el tamano de los equipos se incrementa. Asi, el capital de inversion especifico
referido a la cantidad de dioxido de carbono capturado disminuye con el incremento

de la eficiencia de captura global (nco,), como se observa en la Figura 5.4b.

En la Figura 5.5a se presenta el costo de operacion y mantenimiento total (incluyendo
costos fijos y variables de la planta integrada) por unidad de energia generada. Para un

namero dado de trenes en paralelo (con un valor fijo de su eficiencia inherente, en este caso
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Figura 5.5 — Diseno 6ptimo. Caso 1: costo de operacién y mantenimiento en funciéon de la
eficiencia de captura global y el nimero de trenes de captura en paralelo.

ny =88 % para cada tren), alcanzar mayores niveles de eficiencia global (nc0o,) implica un

mayor consumo de servicios auxiliares, que se trasladan en una tendencia creciente de los
costos operativos por unidad de energia generada. Por otro lado, el incremento del costo
operativo necesario para aumentar la recuperaciéon global, se compensa por la cantidad de
dioxido capturado dando una tendencia decreciente del costo operativo por unidad de C'O,

capturado, como se indica en la Figura 5.5b.

La relacién de compromiso que existe entre el costo total, la capacidad de generacion y
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la cantidad de C' O, capturada se representa mediante el costo de electricidad y el costo de
mitigacion. La Figura 5.6 introduce los valores 6ptimos de costos de electricidad y mitigacion
para diferentes niveles de recuperacion, los cuales evolucionan como consecuencia de las
tendencias de los costos operativos y de inversion (por unidad de energia generada y por

unidad de CO, capturado) discutidos previamente.
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Figura 5.6 — Disefio 6ptimo. Caso 1: indicadores econémicos en funcion de la eficiencia de
captura global y el niimero de trenes de captura en paralelo.

El costo de la electricidad, calculado de acuerdo a la Ecuacion (5.4) como el costo

total por unidad de energia entregada - W,,.; POT - (satisfaciendo la demanda externa de
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energia y la alimentacion de la planta de captura), presenta una tendencia creciente respecto
a la eficiencia de captura global y el numero de trenes en paralelo, como se muestra en la
Figura 5.6a. Ademas, tratar una unidad extra de gas resulta menos costoso, de manera
tal que el costo de mitigacion minimo se alcanza cuanto mayor es la eficiencia global (Fig.
5.6b). Rao y Rubin (2006) presentaron conclusiones similares, respecto a la evolucion de
una central térmica alimentada con carbon. Fn esta tesis se amplia el rango operativo para
cada configuracion adoptada.

En las Figuras 5.4 y 5.5 se puede observar que, para una recuperaciéon global dada,
los costos operativo y de capital se incrementan cuando se anade un tren de absorcion
a la configuracion del sistema de captura. Este perfil indica que, para lograr un nivel de
recuperacion definido, el niimero de trenes en paralelo debe mantenerse dentro del minimo
valor factible, asi se disminuyen los gastos totales y se asegura un mejor aprovechamiento
de la capacidad de captura instalada.

Cuando se fijan la eficiencia de captura (n7") y el nimero de trenes en paralelo (NT),
la capacidad maxima de recuperacion global (nco,) queda definida por las restricciones
de tamano, especificamente cuando la columna de absorcion alcanza el maximo didmetro
(técnicamente) factible. Se observa que cuando se supera cierto valor de eficiencia (nco,), es
necesario agregar un tren de absorcion adicional, y dicho cambio depende de la composicion
y caudal de gas a tratar. Rao y Rubin (2006) también usaron el criterio de restricciones de
tamano para estimar el nimero de trenes requerido para un nivel definido de recuperacion.

La Figura 5.7 presenta el nimero minimo de trenes de absorcién necesario para alcanzar
una recuperacion global y el porcentaje asociado de by-pass de la corriente de gases

exhaustos, a partir de la cual se obtienen las siguientes conclusiones:

= Una configuracion del sistema de captura conformada por cuatro trenes en paralelo,

permite tratar tanto el flujo total de gases exhaustos generado en la central térmica

de 800 MW (demanda externa), como una porcion de los mismos. En el primer caso

se alcanza una eficiencia de captura de 88% (nco,=n7" ¥ Grypass=0), mientras que
cap

en el segundo 70% < neco, < 88%; Nyt = 88% v Ghrypass >0 (Esta tltima opcion

implica el venteo de gases exhaustos).
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= Se observa un comportamiento similar para niveles de recuperacion inferiores al 70 %.
Por ejemplo, con un minimo de tres unidades en paralelo se pueden alcanzar eficiencias
globales entre 47 % y 67 %, venteando, respectivamente, entre 45 % y 22 % de los gases

de combustion.
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Figura 5.7 — Diseno 6ptimo. Caso 1: by-pass y ntiimero minimo de trenes de absorciéon en
funcion de la eficiencia de captura global.

Caso 2. Influencia de la eficiencia del tren de captura en los indicadores

econdmicos

En la seccion anterior se concluye que se requieren al menos cuatro trenes de absorcion,
con 88 % de eficiencia por tren, para tratar el flujo total de los gases de combustion generados
en un ciclo combinado de gas natural de 800 MW (Gpypass = 0), v el mismo nivel de eficiencia
global (nco,=n7").

En este caso, se selecciona esta configuracion (4 trenes en paralelo) para analizar el efecto
de variar paramétricamente la eficiencia de cada tren (77:") en los indicadores econ6micos
y en las variables de decision méas importantes, especificamente las penalidades energéticas.

Para este propésito, el problema matematico se resuelve minimizando el costo de
mitigacion y variando, paramétrica y sisteméaticamente, los niveles de eficiencia de captura

por tren desde 80 % hasta 95 %.
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La regeneracion del solvente y la compresion de C'Oy son procesos energético-intensivos,
respecto a los requerimientos térmicos y eléctricos y, consecuentemente, sus penalidades
energéticas son particularmente elevadas. La Figura 5.8a muestra la distribucién de la

energia consumida por la planta de captura, a partir de la cual se observa que:

= De acuerdo a la Ecuacion (5.11), parte de la capacidad de generacion de la planta se
desvia hacia la planta de captura para operar los equipos, especificamente bombas,
compresores y sopladores (W,s,). El disenio 6ptimo implica una penalidad promedio
de 0.154 MWh/tn, mientras que las desviaciones maxima y minima alcanzan un 8.95

y 4.71 %, respectivamente.

» La penalidad térmica promedio (en todo el rango de eficiencias considerado)
representa alrededor del 67.3% de la penalidad energética total. Segiin se expresa
matematicamente en la Ecuacion (5.6), el requerimiento de energia térmica (especifica-
mente vapor de calefaccion), se puede cubrir mediante la extraccion de vapor de la
planta de potencia, o bien se puede comprar a un agente externo. Es evidente que
resulta econémicamente méas conveniente la extraccion de vapor del ciclo de potencia
que su adquisicion, ya que solo <ns1:XMLFault xmlns:ns1="http://cxf.apache.org/bindings/xformat"><ns1:faultstring xmlns:ns1="http://cxf.apache.org/bindings/xformat">java.lang.OutOfMemoryError: Java heap space</ns1:faultstring></ns1:XMLFault>