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Prefacio

La demanda de energía eléctrica se encuentra en constante crecimiento en el mundo

actual, lo que exige la concreción de nuevas opciones de generación que resulten competiti-

vas, en vista del amplio abanico de tecnologías que se encuentran disponibles para tal �n.

Por otra parte, la reducción de emisiones de sustancias contaminantes (material particulado,

gases con efecto de invernadero) constituye un aspecto clave en la aprobación de nuevos

proyectos, debido a la sanción de tratados internacionales y regulaciones ambientales

progresivamente más restrictivas.

Debido a la necesidad de satisfacer tanto la creciente demanda de energía como la

reducción de las emisiones de CO2 a la atmósfera, se están realizando enormes esfuerzos

para mejorar la performance de los sistemas de captura y compresión de CO2 acoplados a

sistemas de generación de energía eléctrica. Especí�camente, la integración de estos procesos

es objeto de estudio en diferentes áreas de investigación.

El presente trabajo de tesis propone modelar y optimizar procesos de captura de

CO2 para el tratamiento de gases de combustión generados en plantas de producción de

energía alimentadas por combustibles fósiles. Mediante el empleo de técnicas basadas en

programación matemática, se pretende realizar el estudio del proceso global, considerando

en la etapa de diseño preliminar tanto las variables operativas como las de dimensionamiento

de cada uno de los equipos presentes. En función de lo expresado, se plantean los siguientes

objetivos:

Objetivo General

Contribuir en la búsqueda de soluciones tecnológicas conducentes a la disminución de

emisiones gaseosas generadas en plantas de producción de vapor y electricidad, teniendo

como meta principal una producción de energía eléctrica más limpia, de manera tal de no

alterar el medio ambiente.
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Objetivos Especí�cos

Generar un modelo matemático de optimización que permita abordar la síntesis y

el diseño de plantas nuevas de cogeneración de vapor y electricidad incluyendo el

tratamiento de sus emisiones gaseosas.

Proponer una estrategia de solución para el modelo resultante, que garantice la

obtención de soluciones óptimas al variar los principales parámetros del proceso. Se

pondrá especial énfasis en la convergencia del modelo, evitando en lo posible soluciones

óptimas locales, de�niendo un procedimiento e�ciente de inicialización de las variables.

Estudiar y comparar, desde un punto de vista energético, económico y ambiental, la

integración de la planta de producción de energía eléctrica con la planta de captura

de CO2. El consumo de servicios auxiliares de ambos procesos es signi�cativo, lo que

implica elevados costos de operación. En consecuencia, es indispensable proponer un

proceso integrado e�ciente con el �n de disminuir el costo total anual, teniendo en

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

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

objetivo, se evaluará la performance del sistema captura de CO2 y del sistema �captura de

CO2+generación� desde un punto de vista termodinámico y también económico.
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Capítulo 1

Introducción

1.1. Captura y almacenamiento de CO2. Generalidades

1.1.1. Demanda energética versus cambio climático

A nivel mundial, las principales acciones que se están desarrollando en materia de política

ambiental son el estudio de la diversi�cación de las fuentes de energía y la reducción de la

dependencia de los combustibles fósiles, con el �n de hacer frente a las crecientes necesidades

energéticas en forma sustentable con el medio ambiente. En este aspecto, la incorporación

de energías renovables no hidráulicas (solar, eólica, geotérmica, bioenergía) en la matriz

energética ha adquirido mayor relevancia en los últimos años. Sin embargo, se estima que

en las próximas décadas, el carbón y el gas natural seguirán siendo, debido a su alta

disponibilidad y a su economía de escala, los combustibles fundamentales tanto para la

generación de energía eléctrica como para la generación de vapor de proceso. En particular,

el consumo total de energía primaria en el año 2009 ha duplicado su valor respecto al año

1971, evidenciando claramente el incremento de la demanda energética mundial. A pesar

del fuerte crecimiento de las energías renovables en la última década, datos estadísticos

correspondientes al año 2009 revelan que solo el 16% del consumo �nal de energía se generó

mediante el uso de fuentes de energías renovables (hidráulicas y no hidráulicas), mientras

que el 81% se generó a partir de combustibles fósiles, y el 4% mediante energía nuclear

(IEA, 2011; REN21, 2011).
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El uso de combustibles fósiles para la generación de energía es la causa principal de

las emisiones de uno de los principales gases de efecto invernadero, el CO2. De acuerdo

a las estadísticas presentadas por la Agencia Internacional de Energía (IEA), el sector

de producción de energía representa aproximadamente el 83% de las emisiones totales de

gases efecto invernadero provenientes de fuentes antropogénicas, contabilizando el aporte

de la producción, transformación, manejo y consumo de todas las fuentes energéticas. De

ese 83%, el 92% corresponde a CO2, 7% a CH4 y 1% a N2O (IEA, 2011). Considerando

que las emisiones de CO2 producidas por centrales termoeléctricas representan el 78.25%

de las emisiones totales de CO2 a nivel mundial (IPCC, 2005), las acciones de mitigación

deben indudablemente concentrarse en este sector, siendo el principal desafío estabilizar su

concentración en la atmósfera y en consecuencia la temperatura global del planeta.

1.1.2. Tecnologías de captura de CO2

La captura y almacenamiento de CO2 (CAC) es ampliamente reconocida como una

opción tecnológica viable para la mitigación de emisiones provenientes de los procesos

industriales que constituyen importantes fuentes puntuales de emisión. Básicamente, el

CO2 generado por la combustión de carbón, gas natural (combustibles fósiles primarios)

o biomasa, es separado de la corriente gaseosa; luego la corriente concentrada en CO2 es

comprimida a una presión adecuada para su transporte (líquido o �uido supercrítico) hasta

su lugar de almacenamiento.

Los principales procesos para la captura de CO2 actualmente disponibles, los cuales se

encuentran en distintas fases de desarrollo tecnológico son: absorción química, adsorción con

cambio de presión (PSA) y temperatura (TSA), separación por membranas y criogenación,

entre otros. Las opciones que se encuentran bajo desarrollo para la disposición �nal del CO2

son el almacenamiento geológico, el almacenamiento oceánico y la mineralización (Olajire,

2010; Pires et al., 2011; Wang et al., 2011).

Las opciones tecnológicas disponibles para la captura implican procesos basados en

transformaciones físicas o químicas. En la absorción química, el CO2 reacciona con el

solvente (aminas, óxido de calcio) que luego es regenerado, al mismo tiempo que el CO2
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es liberado de la solución. En particular, la absorción química con aminas permite tratar

corrientes con bajas concentraciones de CO2, que es una característica típica de la corriente

de gases exhaustos generada en las plantas de potencia basadas en la combustión de

combustibles fósiles (3.2-4.2% de CO2 en plantas de generación que utilizan gas natural y

12-14% en plantas de generación que utilizan carbón). La principal desventaja asociada a

esta tecnología es el alto consumo de energía requerido fundamentalmente en la etapa de

regeneración del solvente.

La absorción química con óxidos alcalinos (óxido de calcio) se realiza mediante dos

procesos básicos: la carbonatación en la que se produce la absorción por la reacción

exotérmica entre CO2 y CaO, y la calcinación, en la que se liberan estos dos compuestos

del CaCO3 formado en la etapa previa. Es una tecnología que requiere altas temperaturas

de operación (973 - 1150 K) y utiliza aire enriquecido para la calcinación, características

que di�cultan su inmediata adaptación a plantas de generación en operación.

En la adsorción física, se utilizan materiales sólidos capaces de adsorber el CO2 tales

como carbón activado, zeolitas, materiales mesoporosos, alúminas e hidrocalcitas. El proceso

de adsorción se realiza generalmente a altas temperaturas, y la recuperación del adsorbente

se efectúa mediante procesos de cambio de temperatura (TSA) o presión (PSA).

Las membranas se usan como medio de contacto entre las fases gaseosa y líquida y,

mediante la aplicación de presión, se efectúa el transporte selectivo de CO2 a través de las

mismas. Esta tecnología es aplicable a corrientes gaseosas concentradas de CO2 (alrededor

de 20% en volumen). Aunque se requieren presiones de operación muy elevadas, es un

sistema con un gran potencial de aplicación.

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

expansión. Esta tecnología es apta para corrientes altamente concentradas en CO2 en las

que el objetivo fundamental es la separación de impurezas.

En todos los sistemas mencionados, la e�ciencia de separación depende de la presión

parcial de CO2. La absorción química con aminas es el único proceso aplicable para tratar

corrientes gaseosas con bajas presiones parciales de CO2, mientras que los procesos de

separación con membranas, la criogenación, la adsorción física y la absorción química con



4

carbonato de potasio se pre�eren para tratar corrientes gaseosas en las cuales la presión

parcial de CO2 es elevada.

1.1.3. Captura de CO2 en plantas de generación de energía

Dependiendo de la etapa del proceso de generación en la que se efectúe el tratamiento

para la reducción de emisiones, se presentan tres opciones principales: post-combustión, pre-

combustión y combustión con aire enriquecido y, al igual que las tecnologías de captura,

se encuentran en diferentes etapas de desarrollo tecnológico y fases de demostración. La

representación esquemática de dichos procesos se muestra en la Figura 1.1.

En la post-combustión (Figura 1.1a) se aplican técnicas de tratamiento a la corriente

de gases exhaustos (humos) resultantes de la combustión, compuesta básicamente por

nitrógeno, oxígeno, agua y dióxido de carbono. La ventaja principal reside en que esta

tecnología puede acoplarse a la mayoría de las plantas de generación existentes sin

modi�caciones estructurales importantes, pues se incorpora al �nal de la línea de producción

de energía. Entre los diferentes procesos de separación de CO2, la absorción química

utilizando monoetanolamina como solvente es la más prometedora, aun considerando la

penalización energética asociada a la recuperación del solvente y la compresión del CO2

capturado.

En la Figura 1.1b se presenta un esquema del proceso de pre-combustión, el cual está

basado en la descarbonización del combustible antes de la combustión mediante técnicas

de gasi�cación del carbón o reformado del gas natural. Luego, el dióxido de carbono y el

hidrógeno se separan mediante una técnica de tratamiento adecuada. Especí�camente, la

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

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

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

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

se expande en una turbina de gas de hidrógeno, mientras que el CO2 se comprime para su

transporte. En particular, los sistemas de generación de electricidad con ciclos combinados

de gasi�cación integrada de carbón (CCGI) se encuentran actualmente en desarrollo.
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(a) Post-combustión

(b) Pre-combustión

(c) Combustión con aire enriquecido

Figura 1.1 � Opciones de captura de CO2 en plantas de generación de energía. Esquemas.
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En el proceso de combustión con aire enriquecido (Figura 1.1c) se utiliza oxígeno puro

como comburente, produciendo humos compuestos principalmente por CO2 (aprox. 80%

v/v) y H2O. Luego, el vapor de agua se separa fácilmente por condensación y el CO2

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

disposiciones especiales del proceso de combustión y la producción de O2 puro, que es

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

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

concepto.

1.1.4. Criterios de selección del proceso de captura de CO2 en

plantas de generación de energía

Especí�camente en el sector energético, la selección adecuada de un sistema de captura

de CO2 depende, desde el punto de vista técnico, del tipo de combustible utilizado (sólido,

líquido o gas) y de las condiciones del gas a ser tratado (concentración de CO2 y volumen

de gas). También deben tenerse en cuenta, la calidad de la corriente concentrada de CO2 en

vista a sus aplicaciones (transporte, almacenamiento, producto con valor agregado, etc.), el

tamaño de la planta, la complejidad del sistema que afecta directamente su disponibilidad,

la conveniencia de implementación en las plantas existentes, etc. Desde el punto de vista

económico, se debe mencionar que el precio del combustible tiene una in�uencia signi�cativa

en el costo de mitigación, el cual representa una medida normalizada del costo de generación

con respecto a la cantidad de dióxido 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 (carbón) de 25 usd/MWh y asciende a 95.52 usd/MWh (51%) si el costo del

carbón se incrementa en un 80%. Para la misma variación del costo del combustible, el costo

de mitigación 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 con�guraciones de las futuras plantas de captura

dependerán principalmente de la elección del combustible (y su costo), y en segundo lugar

tipo de proceso de captura a emplear.
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Por otro lado, la absorción química con aminas es la tecnología con mayor desarrollo

y aplicabilidad a corrientes gaseosas diluidas de CO2 (que son características de los gases

de combustión exhaustos) en un horizonte de tiempo cercano. Sin embargo, la absorción

química y posterior compresión de CO2 requieren altos consumos de energía térmica (vapor

necesario para la regeneración del solvente) y electricidad (funcionamiento de compresores,

bombas, sopladores), así como acoplar (integrar) un sistema de captura a una planta

existente de generación de energía, lo cual implica la modi�cación estructural y operativa

de esta última.

Ahora bien, si el requerimiento de energía térmica y/o mecánica es provisto por la planta

de generación, su e�ciencia disminuirá mientras que los costos operativos y de inversión

se incrementarán. En este aspecto, si bien las tecnologías de captura son relativamente

compatibles con las infraestructuras energéticas existentes, su investigación y desarrollo

tienen como objetivos fundamentales la reducción de los costos de captura y la mejora de

la e�ciencia global del proceso (generación de electricidad + captura de CO2).

De esta manera se puede concluir que, acoplar el sistema de captura por absorción

química al �nal de la línea de producción de energía (post-combustión) resulta ser

la con�guración más �atractiva� desde el punto de vista económico (en determinadas

condiciones) y actualmente, es aplicable a las tecnologías más extendidas de generación

de energía eléctrica a partir de combustibles fósiles, en particular a centrales térmicas de

carbón y ciclos combinados de gas. Por este motivo y dada la importancia de la investigación

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

1.2. Absorción química con aminas

1.2.1. Descripción del proceso

La Figura 1.2 presenta un esquema del proceso de captura de CO2 mediante absorción

química con aminas. El mismo está constituido por cuatro etapas fundamentales: el

pre-tratamiento de los gases exhaustos, la absorción, la regeneración del solvente y la

compresión. La torre de absorción [ABS] y la de regeneración del solvente [REG], son
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los equipos principales. En general se utilizan torres empacadas para aumentar el área de

contacto entre fases.

Figura 1.2 � Proceso de captura de CO2 mediante absorción química.

Pre-tratamiento de los gases exhaustos. La presencia de ciertas sustancias en la

corriente gaseosa, tales como gases ácidos, oxígeno y cenizas, inter�eren en la

performance del proceso, por lo que necesariamente deben eliminarse antes de ingresar

al sistema de captura. En particular:

Algunos gases ácidos, como SO2 y NO2, reaccionan con la monoetanolamina

para formar sales estables al calor.

El material particulado, especialmente las cenizas, favorecen la formación de

espuma.

La presencia de O2 incrementa la probabilidad de corrosión a la vez que favorece

la degradación de la monoetanolamina.

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

considerando que el proceso de absorción 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]. Además, se debe incorporar al sistema un

soplador [S1], que permita vencer la caída de presión en la columna absorbedora

[ABS].

Absorción. La corriente gaseosa alimenta la columna de absorción [ABS] por el fondo,

mientras que la solución de amina pobre ingresa por el tope de la misma. El CO2

contenido en la corriente de gases exhaustos, es absorbido químicamente por el

solvente. Durante la absorción, el CO2 reacciona rápidamente para formar sales

estables (carbamatos). La amina rica en CO2 se extrae por el fondo, mientras que

la corriente gaseosa puri�cada se libera a la atmósfera.

Recuperación del solvente. En esta etapa, además de la columna de regeneración

[REG], el rehervidor [REB] y el condensador [CND], se incluyen los intercambiadores

de calor ([I1] y [E2]), necesarios para lograr la integración energética de la corriente

fría (amina rica) con la corriente caliente (amina pobre) y un enfriamiento adicional

de esta última. Especí�camente, la corriente de amina rica que se extrae del fondo

de la columna de absorción [ABS], se calienta en el intercambiador amina-amina [I1]

para alimentar la columna regeneradora [REG] en donde, mediante la aplicación de

energía térmica en el hervidor [REB], el CO2 es transferido nuevamente a la corriente

gaseosa, compuesta principalmente por agua y CO2. El vapor de H2O que sale por

el tope se condensa [CND] y se recircula a la columna regeneradora, mientras que la

solución de amina pobre que sale del reboiler se enfría [I1, E2] para alimentar a la

absorbedora en condiciones tales que se favorezca la e�ciencia de absorción.

El aporte energético en el reboiler [REB] es fuertemente in�uenciado por las

condiciones operativas, el tipo de amina y su concentración. Por ejemplo, mayores

presiones en el reboiler disminuyen el aporte térmico necesario para la regeneración

del solvente, mientras que se incrementa su velocidad de degradación. Por otro lado,

la energía requerida se incrementa a medida que aumenta la recuperación deseada

debido al necesario incremento de �ujo de solvente. Además, cuanto más elevada sea
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la carga de CO2 y/o la temperatura de entrada del solvente [TRH ] que alimenta el

stripper [REG], disminuye la cantidad de vapor necesaria para regenerar la amina

(para una recuperación de�nida en este equipo).

Compresión. La corriente concentrada de CO2 que sale del condensador [CND], se somete

a sucesivas etapas de compresión e inter-enfriamiento con el �n de llevarla hasta 14

MPa, que es la presión necesaria para su transporte por tuberías (Rao y Rubin,

2002).

1.2.2. Líneas de investigación actuales

El proceso de absorción química con aminas se ha implementado en diversas aplicaciones

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

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

contenido de O2 - aire en exceso - y altos volúmenes de gas a tratar), de�nen un desafío

importante. La implementación a gran escala requiere mayores desarrollos, tanto desde

el punto de vista de diseño y construcción como en la operación de la planta, con

el �n de disminuir la penalidad energética, mejorar la e�ciencia global del proceso y

cumplir con las regulaciones medioambientales. Durante los últimos años, se han realizado

diversas actividades de investigación relacionadas a la captura de dióxido de carbono,

abarcando diferentes áreas fuertemente interrelacionadas, que incluyen tanto estudios en

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

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

en particular a la selección del solvente, el trabajo experimental y el empleo de modelos

matemáticos para la simulación y optimización del proceso en estudio.

Selección del solvente

La selección del solvente depende de varios criterios. Algunos de ellos son: su

capacidad cíclica, la energía requerida para su recuperación, la velocidad de reacción

y consecuentemente de transferencia de masa, el peso molecular y sus propiedades

derivadas (transporte), corrosión, presión de vapor (volatilidad), propiedades tensioactivas,



1.2. Absorción química con aminas 11

estabilidad química, toxicidad, solubilidad en agua, coste y disponibilidad.

Actualmente se está 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 absorción

química se emplean usualmente diferentes tipos de aminas (primarias, secundarias, terciarias

y aminas formuladas) y sus mezclas. En particular, la monoetanolamina (MEA) es la más

utilizada como solvente (IPCC, 2005; Wang et al., 2011).

Esta amina (MEA) se caracteriza por su alta capacidad de absorción, bajo peso

molecular y alta alcalinidad, mientras que las desventajas en su utilización, están

fundamentalmente relacionadas a los siguientes aspectos:

La estabilidad del carbamato producido al reaccionar reversiblemente con el ácido,

conduce al consumo de enormes cantidades de energía para su recuperación.

Su elevada presión de vapor respecto a otras alcanolaminas, provoca grandes pérdidas

por evaporación. Sin embargo, este inconveniente puede reducirse mediante la

incorporación de secciones de lavado de gases en las unidades de absorción.

Su degradación es un aspecto sumamente importante debido a su impacto medioam-

biental y, al mismo tiempo, su impacto en la economía del proceso. En particular, la

reposición 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 inversión de capital.

Tendencia a la formación de espuma en presencia de impurezas. La formación de

espuma en la torre de absorción está acompañada de un incremento repentino de la

caída de presión y arrastre del solvente, entre otros fenómenos. El uso de agentes

anti-espumantes corrige este efecto indeseable; sin embargo, se trata de una solución

temporal, ya que es indispensable el pre-tratamiento de los gases de combustión con

el �n de disminuir el contenido de impurezas.
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Su fuerte acción corrosiva en relación con otros tipos de aminas. Esta desventaja

podría salvarse con el uso de inhibidores de corrosión.

En particular, en las centrales térmicas con ciclos combinados de gas, que producen

altos volúmenes de gas con bajas presiones parciales de CO2 y grandes cantidades de O2,

las aminas primarias como la MEA son la mejor opción desde el punto de vista de la

capacidad de absorción ya que:

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

característica se puede reducir mediante el empleo de inhibidores.

Las soluciones de MEA se encuentran ampliamente difundidas en el mercado.

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

a su alta reactividad.

En su mayoría, las aminas formuladas para bajas presiones parciales de CO2 tienen

como componente base a la MEA.

En lo que respecta a la degradación 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 fenómeno en el proceso de absorción/desorción de CO2. Especí�camente,

Lepaumier et al. (2011) y Moser et al. (2011), analizaron la estabilidad del solvente y la

formación de productos de degradación en condiciones reales de operación. La degradación

del solvente se debe a un proceso oxidativo en las condiciones operativas de la absorbedora

y a la degradación térmica (polimerización del carbamato) en las condiciones operativas del

stripper. Lepaumier et al. (2011), de acuerdo a los resultados obtenidos, sugirieron que la

degradación oxidativa predominó sobre la degradación térmica. Por otro lado, Moser et al.

(2011) describieron la dependencia de la degradación de monoetanolamina y la formación

de ácidos orgánicos con el tiempo de operación. Observaron una tendencia creciente de la

degradación con el tiempo; sin embargo, no les fue posible discernir si este aumento es

causado por un proceso de degradación discontinua desencadenado por un evento único,

o si se trata de un mecanismo de degradación autoacelerado que se hace más lento con
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el tiempo debido a efectos de saturación y equilibrio. Por otro lado, concluyeron que ni

las discontinuidades en el régimen operativo ni los cambios en las propiedades del �ujo,

actuaron como disparadores del incremento de la velocidad de degradación observada.

Solo en un corto período, el aumento de la concentración de polvo en los gases de

combustión y pequeños cambios en la estrategia operativa del pre-lavador provocaron

un incremento en la velocidad de degradación. Zhou et al. (2012) concluyeron de sus

resultados experimentales que la presencia de impurezas ácidas (SO2 y NOx) en los gases

de combustión no mostraron efectos considerables en la velocidad de degradación térmica

de monoetanolamina. Finalmente, Sexton y Rochelle (2009) experimentaron con diferentes

inhibidores que redujeron efectivamente la degradación 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 in�uencia de la

temperatura en la absorción, la distribución de las concentraciones de las especies (tanto

iónicas como moleculares) en la fase líquida, la capacidad de absorción y los mecanismos

de reacción. Los resultados obtenidos en este área, no solo mejoran el entendimiento del

comportamiento de la solución asociado a la absorción y a la regeneración del solvente,

sino que también proveen la información necesaria para desarrollar modelos capaces de

describir el equilibrio líquido vapor, siendo este un paso fundamental para la simulación y

optimización de procesos de captura de CO2 usando aminas como solvente. En particular,

la presencia de electrolitos en la solución acuosa de aminas, implica un comportamiento no

ideal de la mezcla que puede ser descripto a partir de coe�cientes de actividad. Aronu

et al. (2011) y Faramarzi et al. (2009), entre otros, aplicaron el modelo UNIQUAC

para determinar los coe�cientes de actividad de las especies, necesarios para representar

el comportamiento termodinámico del sistema CO2-MEA-H2O. 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

modi�caciones y/o mejoras en los modelos desarrollados, los parámetros esenciales de los

mismos se obtuvieron por regresión (ajuste) a partir de datos experimentales, concluyendo

en todos los casos, que la representación del equilibrio líquido vapor (solubilidad y
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especiación) del sistema en estudio fue satisfactoria.

A medida que se evoluciona en el desarrollo de nuevos solventes y se pretende realizar

la optimización del proceso, es necesario contar con correlaciones apropiadas válidas 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 composición de CO2 (expresado en mol CO2/

mol MEA) y temperatura (313.15 - 393.15 K). Al estudio del equilibrio líquido - vapor,

Aboudheir et al. (2003) y Kucka et al. (2002, 2003a,b), incorporaron otros aspectos, tales

como el análisis de diferentes mecanismos y órdenes de reacción.

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

programación matemática

La aplicación de técnicas de programación matemática así como el uso de sistemas

avanzados de simulación y optimización de procesos han surgido como importantes

herramientas para estudiar y analizar en detalle cualquier proceso químico o industrial. Su

aplicación ha recibido una importante atención durante los últimos años, debido a la valiosa

información que proveen en el momento de determinar tanto la síntesis y el diseño óptimo

de procesos complejos, como su factibilidad. De hecho, la modi�cación de las variables

operativas y el planteo de distintas alternativas de proceso se pueden evaluar en corto

tiempo sin la necesidad de experimentación a escala piloto, la cual tiene generalmente un

costo elevado.

Según se desprende de la búsqueda bibliográ�ca, se publicaron numerosos estudios

referidos a la simulación y optimización del proceso de absorción química de CO2 empleando

diferentes herramientas para el análisis 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; Rodríguez et al., 2011), Aspen
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Hysys (Nuchitprasittichai y Cremaschi, 2011; Øi, 2007), gPROMS (Kvamsdal et al.,

2009; Lawal et al., 2010, 2009a,b). Otros autores propusieron y desarrollaron sus propios

algoritmos de simulación (Aroonwilas y Veawab, 2007; Gáspár y Cormo³, 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 absorción de CO2 en MEA. Por

su parte, Ba-Shammakh et al. (2007) mediante programación matemática, desarrollaron

un modelo MINLP (Mix-Integer Nonlinear Programming) para la plani�cación de la

producción de un proceso de re�nería con el objeto de lograr el máximo bene�cio operativo,

al mismo tiempo que las emisiones se reducen a un valor de�nido mediante el uso de

diferentes opciones de mitigación, por ejemplo: instalación de un proceso de post-combustión

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

Mediante el empleo de simuladores (Aspen Plus, Aspen Hysys, etc.), la optimización

del proceso se realiza mediante simulación paramétrica. De esta forma, el modelo se

resuelve repetidas veces empleando diferentes valores de una o más variables operativas y,

mediante inspección y comparación, se determinan los valores óptimos. Estas herramientas

permiten al usuario predecir la performance de un sistema en un corto tiempo sin

la necesidad de de�nir un modelo matemático complejo. Sin embargo, la optimización

paramétrica demanda un elevado número de simulaciones. Por otra parte, debido a la

arquitectura propia de los simuladores, el costo computacional se incrementa en función

de la cantidad de variables, los reciclos contemplados en el diagrama de �ujo del proceso

y las características de las restricciones que constituyen el modelo, las cuales son, en su

gran mayoría, altamente no lineales y no convexas. En contraste, entornos de programación

matemática tales como General Algebraic Modeling System (GAMS), general PROcess

Modeling Systems (gPROMS), A Mathematical Programming Language (AMPL), entre

otros, tienen capacidades de optimización superiores a las de los simuladores, especialmente

cuando el problema es grande, combinatorio y altamente no lineal, haciendo factible afrontar

tareas de síntesis y diseño óptimos. Otra ventaja reside en que es posible, mediante la

optimización simultánea, considerar las relaciones de compromiso existentes entre todas
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las variables operativas y de diseño. El acceso directo a los valores de todas las variables

de�nidas en el modelo, así como al conjunto de ecuaciones y/o hipótesis que lo de�nen, es

también una virtud a la hora de emplear las herramientas mencionadas.

La mayoría de los artículos consultados están centrados en la optimización paramétrica

de las variables de proceso. A la fecha, pocos artículos presentaron modelos matemáticos

basados en programación matemática para estudiar y analizar procesos de captura de CO2.

Absorción química. Modelos y su rigurosidad

Si bien el proceso de absorción química de dióxido de carbono usando aminas es

un fenómeno cinéticamente controlado, comúnmente se emplean dos tipos de enfoques

para representar matemáticamente el proceso de transferencia de materia en unidades

de absorción/ desorción: 1) Modelos de etapas en equilibrio y 2) modelos basados en la

resistencia a la transferencia de materia (en base a la teoría de la doble capa, teoría de la

renovación de la super�cie o teoría de la penetración). El primero, más simple, asume etapas

teóricas en equilibrio en las que la e�ciencia de cada etapa se tiene en cuenta mediante un

factor de corrección de e�ciencia, ya que el equilibrio rara vez se alcanza. En este caso,

se puede asumir que todas las reacciones son instantáneas o bien se puede considerar la

cinética de reacción en la fase líquida. El segundo tipo de enfoque resulta más apropiado, sin

embargo aquí también se presentan hipótesis particulares que permiten proponer modelos

con diferentes niveles de rigurosidad. Especí�camente, en base a la teoría de la doble capa

se pueden plantear los siguientes casos:

Fenómeno de resistencia a la transferencia de materia con reacciones instantáneas en

la fase líquida. Esta aproximación es adecuada únicamente en el caso que la velocidad

de reacción entre el solvente y el dióxido de carbono sea muy rápida. 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 operación en dicho

equipo.

Fenómeno de resistencia a la transferencia de materia con reacciones instantáneas en

la fase líquida considerando la in�uencia de la reacción química en la transferencia

de masa (reacciones cinéticamente controladas en la película) mediante el �factor de
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Enhancement (E)�. En la literatura se encuentran expresiones matemáticas de este

factor considerando diferentes tipos, órdenes y mecanismos de reacción.

Fenómeno de resistencia a la transferencia de materia con reacciones instantáneas

en la fase líquida y reacciones cinéticamente controladas en la película. Una de las

metodologías propone realizar la discretización de la película e incorporar términos

de velocidad de reacción en los balances de materia y energía para cada elemento del

�lm. Es también modelado el efecto de los electrolitos en el comportamiento de la

solución.

El modelado de procesos rigurosos (Rate-based) está recibiendo especial atención en

los últimos años, y está ganando cada vez más aceptación frente al enfoque tradicional

de modelado de etapas en equilibrio (Taylor et al., 2003). Yokoyama (2012), basado en

un modelo de etapas en equilibrio, examinó la in�uencia de la velocidad de suministro

de vapor y la velocidad de circulación del solvente en el calor de regeneración. Concluyó

que concentrarse solo en el calor de reacción, que es una propiedad inherente del solvente,

no es su�ciente para minimizar el calor requerido para la regeneración de la amina, pues

tanto el calor sensible como el calor de vaporización son fuertemente in�uenciados 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 absorción, concluyendo que los resultados

de este último se ajustaron mejor a los datos experimentales reportados por Dugas (2006).

Zhang et al. (2009) concluyeron además que el modelo riguroso, implementado en Aspen

Plus, posee excelentes capacidades predictivas y resulta muy útil para el diseño de plantas

de captura de CO2. Freguia y Rochelle (2003) modelaron ambas columnas basados en el

fenómeno de transferencia de materia; la unidad de absorción se representó de acuerdo al

modelo más riguroso mientras que la columna de regeneración se representó según el modelo

más simple.

Teniendo en cuenta que en el proceso de captura mediante post-combustión, la corriente
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gaseosa a tratar se encuentra al �nal de la línea de producción de energía, es posible

estudiarlo en forma independiente del sistema de generación asumiendo las condiciones

de la corriente gaseosa como parámetros de entrada (temperatura, composición, �ujo y

presión), como es el caso de los trabajos citados anteriormente, entre otros. Aun así, no se

debe perder de vista el hecho que el exceso de aire en la planta de generación y el tipo de

combustible in�uyen fuertemente en el volumen y composición de los gases a tratar en la

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

En particular, Abu-Zahra et al. (2007a) con el �n de encontrar las condiciones operativas

óptimas del proceso de captura de CO2, lo simularon en Aspen Plus y, mediante un estudio

paramétrico de las variables más importantes, obtuvieron un valor óptimo de recuperación

para el cual el requerimiento energético fue mínimo. Esta condición óptima se seleccionó

para realizar luego un análisis tecno-económico, cuyos resultados se publicaron en Abu-

Zahra et al. (2007b).

Por otra parte, diferentes autores desarrollaron e implementaron modelos dinámicos con

el �n de controlar el proceso, analizar la puesta en marcha y diagnosticar fallas. Gáspár

y Cormo³ (2011) presentaron un modelo matemático riguroso de la planta de captura.

Dicho modelo, implementado en Matlab-Simulink, permitió el análisis del comportamiento

dinámico de las columnas durante la operación del sistema. La comparación 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 dinámicos rigurosos de la columna de absorción, del stripper y

del sistema de captura en su conjunto, respectivamente. Desarrollando una interfaz Aspen

Plus - gPROMS, realizaron la estimación de las propiedades de las corrientes y el equilibrio

líquido vapor. Además, analizaron la respuesta del sistema operando a carga parcial frente

a diferentes perturbaciones (variaciones en la carga de CO2, �ujo de gas, �ujo de amina,

concentración de dióxido de carbono en la corriente gaseosa, etc).

El estudio de la integración de plantas de potencia (convencionales y combinadas) y

tecnologías de captura de CO2 es esencial si se desea reducir las penalidades energéticas

existentes. Algunos autores analizaron la in�uencia en la performance del proceso cuando
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se incorpora el sistema de captura a la planta de generación (Botero et al., 2009; Cifre et al.,

2009; Khalilpour y Abbas, 2011; Liang et al., 2011; Möller et al., 2007; Pfa� et al., 2010;

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

Botero et al. (2009) rediseñaron un ciclo combinado de gas natural con el objeto de

incluir la recirculación de gases exhaustos y la integración del rehervidor al sistema de

recuperación de calor (HRSG). Khalilpour y Abbas (2011) mostraron que la penalidad

debida al acoplamiento de un sistema de captura al �nal de la línea de producción de una

planta de generación, se puede reducir mediante la optimización de la red de intercambio

calórico. Romeo et al. (2008a) realizaron un estudio tecno-económico de diferentes opciones

de con�guración que permitan cubrir los requerimientos energéticos cuando una planta de

aminas se integra a una planta de potencia de carbón pulverizado. Los autores concluyeron

que la con�guración más conveniente respecto a la pérdida de e�ciencia del sistema de

generación, consiste en extraer vapor del ciclo de vapor y energía eléctrica de la turbina

de gas. Pfa� et al. (2010) sugirieron aprovechar parte del calor disponible en el vapor

de calefacción para precalentar el condensado y el aire de combustión, considerando que

el nivel térmico del vapor extraído de la turbina es superior al requerido en el hervidor.

Cada alternativa implica diferentes cambios tecnológicos para su implementación, aunque

en última instancia, el bene�cio económico será 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 generación (CCGT ) y 2) suministrar el vapor

mediante hervidores auxiliares y tomar la energía eléctrica de la red. Los autores concluyeron

que la segunda opción 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 tamaño 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 generación integrado

al sistema de captura y compresión. Analizaron el desempeño de un sistema de captura

que opera con dos niveles de presión en el stripper, variando la e�ciencia de captura

y las ubicaciones de la turbina en las que es extraído el vapor (0.97 MPa, 0.29 MPa

y 0.14 MPa), observando que la utilización de dos niveles de presión en la columna
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regeneradora, disminuye las penalidades respecto a un sistema con un nivel de presión.

Mediante optimización paramétrica encontraron que e�ciencias 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

e�ciencia de la planta principal disminuye linealmente con el incremento de la e�ciencia de

captura.

Además del estudio de las condiciones operativas que permitan maximizar la e�ciencia de

captura con un consumo energético mínimo, el proceso de post-combustión se debe evaluar

desde un punto de vista tecno-económico. El trabajo equivalente y el costo de mitigación

son los principales parámetros reportados en la literatura para describir las consecuencias

económicas de acoplar el sistema de tratamiento de gases exhaustos al proceso de generación,

considerando al mismo tiempo el efecto de las pérdidas de energía asociadas a la captura y

compresión de CO2. Diferentes autores analizaron el impacto de las condiciones operativas

y las variables de diseño en el costo de captura con el objetivo de maximizar el bene�cio,

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; Rodríguez et al., 2011; Ziaii et al., 2011) ó el sistema de

captura acoplado a una planta de generación de energía (Oexmann et al., 2008; Peeters

et al., 2007; Romeo et al., 2008a).

Hasta el presente, la integración de ambos sistemas se ha estudiado empleando técnicas

de simulación en donde la con�guración 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 optimización de la integración

de plantas de potencia con tecnologías de tratamiento de gases. A continuación 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 económicos con el �n de analizar la performance de la planta frente a las

variaciones del precio de la electricidad.
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Möller et al. (2007) integraron el sistema de producción de vapor con la etapa

de regeneración del solvente en un ciclo combinado de gas natural, usando un

modelo riguroso para representar la turbina de gas, correlaciones simpli�cadas para

el rehervidor, relaciones tradicionales para los cálculos de la turbina de vapor y el

método HEI (Heat-Exchanger-Institutes-method) para el condensador. El vapor es

extraído tanto de la turbina de vapor como del HRSG.

Pfa� 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 simpli�cado para la turbina de gas y un modelo riguroso para los

trenes de captura. Aplicando optimización multi-objetivo obtuvieron dos conjuntos de

soluciones óptimas (curvas de Pareto), con y sin análisis de ciclo de vida, concluyendo

que dicha estrategia permitiría mejorar la evaluación económica de las tecnologías de

reducción de emisiones.

1.3. Estructura de la tesis

La presente tesis consiste en el modelado, simulación y optimización del proceso

generación+captura, constituido por una planta de generación (ciclo combinado de gas

natural) y por el proceso de captura de CO2 (absorción química utilizando aminas),

explotando los bene�cios de la aplicación de técnicas de programación matemática.

Precisamente se propone el desarrollo de un modelo matemático orientado a ecuaciones,

del tipo NLP, que permita abordar el diseño óptimo del proceso mencionado. Los

equipos correspondientes a la planta de captura (columnas de absorción/ desorción,

intercambiadores, enfriadores) y las propiedades físico-químicas 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 con�guración de la planta, post-combustión
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y regeneración en la turbina de gas, múltiples niveles de presión y secciones de intercambio

en paralelo en la caldera de recuperación. Al igual que en el sistema de captura, se consideran

balances de materia y energía, predicción de propiedades físico-químicas, y ecuaciones de

diseño, que en conjunto permiten determinar las características de los equipos necesarios

para cumplir con la demanda externa �jada.

Como herramienta de modelado e implementación de los distintos modelos matemáticos,

se utiliza el software General Algebraic Modeling System - GAMS (Rosenthal, 2008),

seleccionando el/los algoritmo/s de optimización apropiados para la resolución de los

diferentes casos de estudio. Tanto el modelo desarrollado, el algoritmo y la estrategia de

solución resultan ser robustos y �exibles, ya que el modelo siempre converge cuando se

varían sus parámetros. Ciertamente, la convergencia del modelo está garantizada cuando el

usuario varía un único parámetro por vez o varios parámetros al mismo tiempo.

Se presentan resultados mediante diferentes casos de estudio con el �n de analizar el

diseño y la operación de una planta de absorción química de CO2 acoplada a una planta

de generación de energía.

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

En los capítulos 2 (Proceso de absorción de CO2 en solución acuosa de monoetanolamina)

y 3 (Proceso de regeneración del solvente, desorción y compresión de CO2) se presentan los

modelos matemáticos detallados correspondientes a las etapas de absorción y regeneración

del solvente, respectivamente. En la etapa de regeneración de amina se incluyen la columna

de desorción 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 capítulo se

veri�can por comparación de los valores obtenidos con datos experimentales reportados

en la bibliografía. Luego, se resuelven y discuten diferentes problemas de optimización.

Ciertamente, se analizan dos casos de estudio basados en las siguientes funciones objetivo:

1) maximizar la cantidad de CO2 capturada por unidad de volumen del empaque y 2)

minimizar la cantidad de energía requerida para la recuperación del solvente por unidad de

masa de CO2 capturado.
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En estos capítulos se varían paramétricamente diferentes variables operativas. En

particular, en la columna de absorción se varía el caudal y la composición de entrada

de solvente a la absorbedora (amina pobre), expresada como la relación entre la cantidad

total de CO2 y la cantidad total de MEA, mientras que en la columna de desorción se

varía la composición y temperatura de amina rica que ingresa por el tope de la columna y

la presión operativa en el rehervidor.

Además de obtener un conjunto de soluciones óptimas en un amplio rango de condiciones

operativas, el estudio de los procesos individuales permite desarrollar una estrategia de

inicialización para el proceso completo, de manera tal de asegurar su convergencia.

Resultados parciales relacionados al capítulo 2 (Proceso de absorción de CO2 en solución

acuosa de monoetanolamina) se presentaron en congresos y se publicaron revistas, según el

siguiente detalle:

Patricia Mores, Nicolás 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, Nicolás Scenna, Sergio Mussati, 2009. Absorción química de CO2:

modelo matemático del equilibrio L-V para el sistema reaccionante MEA-CO2-H2O.

II Congreso de Matemática Aplicada, Computacional e Industrial (II MACI 2009),

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

Sergio Mussati, Patricia Mores, Nicolás 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, Nicolás Scenna, Sergio Mussati, 2012. A rate based model of a packed

column for CO2 absorption using aqueous monoethanolamine solution. International

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

regeneración del solvente, desorción y compresión de CO2) se listan a continuación:

Patricia Mores, Nicolás Scenna, Sergio Mussati, 2012. CO2 capture using MEA

aqueous solution: Modeling and optimization of the solvent regeneration and CO2

desorption process. Energy 45, 1042-1058.

Patricia Mores, Nicolás Scenna, Sergio Mussati, 2011. Optimization of a stripper unit

for the desorption of MEA from (MEA-H2O-CO2) system. Mecánica Computacional,

XXX, 2089-2101. XIX Congreso sobre Métodos Numéricos y sus Aplicaciones (ENIEF

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

En el capítulo 4 (Proceso de captura de CO2 mediante absorción química con MEA), se

modela el sistema completo de absorción-desorción en forma global (ya no como unidades

independientes), incorporando además, expresiones para la estimación del costo total del

proceso, incluyendo costos operativos y de inversión. Aquí, en forma similar a los capítulos

anteriores, la veri�cación del modelo resultante se lleva a cabo comparando los componentes

económicos obtenidos (y algunas variables de diseño y operación) con resultados reportados

en la bibliografía. Luego, se de�nen dos problemas de optimización del proceso considerando

las siguientes funciones objetivo: 1) minimizar el trabajo equivalente por unidad de masa de

CO2 capturado evaluando el costo resultante, y 2) minimizar el costo anual total de�niendo

diferentes niveles de recuperación.

.

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

Patricia Mores, Nicolás Scenna, Sergio Mussati, 2010. Optimization of CO2 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, Nicolás Scenna, Sergio Mussati, 2011. Post-combustion CO2 capture

process: Equilibrium stage mathematical model of the chemical absorption of CO2

into monoethanolamine (MEA) aqueous solution. Chemical Engineering Research and

Design, 89, 1587-1599.
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Patricia Mores, Nicolás Scenna, Sergio Mussati, 2011. Overall e�ciency analysis of the

post-combustion CO2 capture using aqueous solution of amines. Chemical Engineering

Series - CO2 capture, Capítulo 2, 29-52. Science Network - Online Open Access

Publisher, Canadá.

Patricia Mores, Nicolás Scenna, Sergio Mussati, 2012. CO2 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 capítulo 5 (Proceso de generación de energía: NGCC+Captura y compresión de

CO2) 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 termodinámico

como económico. Las variables operativas y de diseño se optimizaron simultáneamente,

dando como resultado un conjunto de indicadores económicos óptimos (costo anual total,

costo de la electricidad y costo de mitigación) para diferentes niveles globales de captura. En

particular, y con el �n de cumplir con objetivos de generación (satisfacer la demanda externa

de potencia) asegurando un nivel deseado de captura, se analiza la in�uencia de diferentes

escenarios en el rendimiento tecno-económico del sistema integrado, generación+captura:

dimensionamiento de los trenes de captura, número de unidades en paralelo y derivación

parcial de la corriente de gases exhaustos.

Parte de los resultados alcanzados en este capítulo fueron comunicados recientemente

en los siguientes congresos:

Patricia Mores, Ezequiel Godoy, Nicolás Scenna, 2012. In�uencia de la asignación

de recursos para mantenimiento en los indicadores económicos de un ciclo combinado

acoplado a un sistema de captura de CO2. II Congreso Latinoamericano de Distribución

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

Patricia Mores, Nicolás Scenna, Sergio Mussati, 2012. In�uence of number of operative

trains on the economic optimal coupling of a CO2 capture system. XIX Congresso
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Brasileiro de Engenharia Química (COBEQ 2012), 09-12 de Septiembre de 2012,

Búzios, Río de Janeiro, Brasil.

Finalmente, en el capítulo 6 (Conclusiones y trabajos futuros) se desarrollan las

conclusiones y se sintetizan las líneas de investigación surgidas a partir del trabajo de

tesis.



Capítulo 2

Proceso de absorción de CO2 en solución

acuosa de monoetanolamina

2.1. Introducción

En general, el modelado de un proceso de absorción no es una tarea sencilla de

realizar, debido a que exige considerar la compleja combinación de los diferentes fenómenos

involucrados en los procesos de transferencia de materia, calor y cantidad de movimiento

(difusión, reacciones, presencia de electrolitos, no idealidades termodinámicas, transferencia

de energía, etc.), los cuales in�uyen considerablemente en el resultado.

Una columna de absorción, identi�cada por un fenómeno de equilibrio termodinámico

entre fases �uidas, típicamente 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 separación: 1) un modelo de etapas teóricas de equilibrio (térmico,

mecánico y químico) y 2) un modelo de etapas de no-equilibrio.

En el modelo de etapas de equilibrio, la columna de absorción se divide en etapas

discretas, la cuales se describen mediante balances de materia, balances de energía,

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 e�ciencia, siendo la

e�ciencia de Murphree la expresión más empleada. Sin embargo, los modelos de equilibrio

27
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resultan inadecuados cuando los fenómenos de transferencia de materia y energía están

in�uenciados por la presencia de reacciones químicas, más aun si están 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 aproximación para esta clase de sistema ya que los efectos

de la cinética de reacción, la transferencia de materia y la transferencia de energía se

consideran en forma simultánea. La in�uencia de la reacción química en la transferencia de

materia puede tenerse en cuenta mediante diferentes metodologías basadas en la teoría de

la penetración, la teoría de la doble película o la teoría de renovación de la super�cie. El

método más simple consiste en emplear un factor de corrección (Enhancement factor), que

ha sido desarrollado para diferentes tipos, órdenes y mecanismos de reacción. Sin embargo,

en sistemas de reacción complejos aún no se cuenta con factores de corrección con�ables.

En estos casos, la aproximación típica consiste en dividir la película en segmentos radiales e

incorporar el término velocidad de reacción en los balances de materia y energía para cada

elemento del �lm, resultando en consecuencia, un problema con una enorme complejidad

de resolución. El tamaño del modelo resultante depende del número de elementos del �lm,

el cual varía entre 6 y 40 para una buena estimación de los per�les en la película (Asprion,

2006). De esta manera, resulta fácil deducir que el esfuerzo computacional, comparado con

el empleo del factor de Enhancement, se incrementa signi�cativamente.

En la actualidad se trabaja exhaustivamente en la determinación de los mecanismos

de reacción involucrados y su efecto en la e�ciencia de absorción (Aboudheir et al., 2003;

Bedell, 2011; Kucka et al., 2002; Mindrup y Schneider, 2010; Sexton y Rochelle, 2011).

Además, se han desarrollado modelos matemáticos detallados basados en la teoría de la

doble película y la teoría de la penetración (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 absorción depende de la concentración de las especies

iónicas y moleculares presentes en la solución. Es por ello que el modelo matemático debe

considerar la variación de la concentración de todos los componentes a lo largo de la

columna, para lo cual es necesario de�nir un modelo de equilibrio líquido 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 capítulo, se desarrolla un modelo matemático riguroso de la columna de

absorción, basado en el fenómeno de resistencia a la transferencia de materia, con reacciones

en equilibrio en la fase líquida y reacción química en la interfase. El efecto de la reacción

química se considera mediante la inclusión del factor de Enhancement para una reacción de

pseudo primer orden. Mediante hipótesis simpli�catorias se deduce también, un modelo de

etapas de equilibrio. Se incluyen además, ecuaciones de diseño que permiten determinar el

tamaño óptimo requerido para un nivel de�nido de recuperación, así como restricciones que

aseguran una operación dentro de límites permisibles (caídas de presión, mínimo caudal de

humedecimiento, porcentaje de inundación, etc.). Asimismo, se asume un modelo discreto,

esto es, cascada de múltiples etapas en contracorriente.

El modelo propuesto se valida satisfactoriamente comparando los resultados obtenidos

con datos experimentales reportados en la bibliografía. Además, se emplean diferentes

correlaciones para determinar el área de transferencia de materia, y se analiza su in�uencia

en la determinación de los per�les internos de temperatura y composición. La determinación

rigurosa de los per�les internos de temperatura, presión, caudales y composiciones de las

corrientes resultan imprescindibles a la hora de realizar el diseño �nal del equipo.

Finalmente, se determinan las condiciones operativas y de diseño óptimas que maximicen

la e�ciencia de absorción, de�nida de acuerdo a dos funciones objetivo diferentes: 1) relación

entre la cantidad de CO2 absorbida y el volumen del empaque de la columna y 2)relación

entre la cantidad de CO2 absorbida y el �ujo de alimentación de solvente (expresado como

la relación entre el caudal de amina y el caudal de gas).



30

2.2. Desarrollo del modelo matemático. Columna de

absorción

Consideraciones generales

La columna se considera como una cascada de múltiples etapas dispuestas en contra-

corriente. La Figura 2.1 muestra el esquema de una etapa genérica utilizada para modelar

la columna de absorción. En la Figura, �z� (z=1,. . . , Z) denota cada etapa, �x� e �y� denotan

las fracciones molares de los componentes �i� y �j� presentes en las corrientes líquida (L) y

gaseosa (G) respectivamente. El vapor circula en sentido ascendente desde la etapa z hacia

la etapa z + 1, mientras que el líquido desciende desde la etapa z a la etapa z − 1. Las

entalpías de las corrientes líquida y vapor se denotan por HL
z y HG

z , respectivamente.

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

ciones:

Se adoptan empaques al azar como relleno de las torres de absorción y regeneración.

Si bien el comportamiento de las columnas de platos es satisfactorio, se pre�eren

las columnas empacadas ya que se caracterizan por su mayor e�ciencia de contacto,

menor caída de presión y presentan una menor tendencia a la formación de espuma,

entre otros factores (Fisher et al., 2005).

Se adopta como solvente una solución de monoetanolamina al 30%.

Se asume que tanto la fase líquida como la gaseosa, se encuentran en mezcla completa.

De esta manera, la temperatura de las corrientes líquida y gaseosa que abandonan la

etapa son idénticas.

Se asume que solo las especies moleculares difunden entre las fases. Además,

considerando que la solubilidad del O2 y el N2 en la solución de aminas es muy

baja, se asume que la transferencia entre fases de estos componentes es despreciable.

Las reacciones tienen lugar en la fase líquida.

La fase líquida tiene comportamiento ideal.
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La fase gaseosa tiene comportamiento real.

La torre de absorción no cuenta con sección de lavado de gases.

Figura 2.1 � Esquema de una etapa genérica de absorción.

Balances de materia y energía

Balance de materia global en la etapa z

Lz+1 − Lz +Gz−1 −Gz = 0 (2.1)

Balance de materia por componentes en la etapa z

Lz+1 xi z+1 − Lz xi z +Gz−1 yj z−1 −Gz yj z = 0 (2.2)



32

Balance de energía en la etapa z

Lz+1 H
L
z+1 − Lz HL

z +Gz−1 H
G
z−1 −Gz H

G
z + (∆HR)z − (∆HH2O)z = 0 (2.3)

Donde ∆HR denota el calor de reacción entre el CO2 y el solvente y ∆HH2O denota

el calor de vaporización del agua; las correlaciones correspondientes se adoptaron de

Oyenekan (2007) y Hilliard (2008).

Balance de electroneutralidad en la etapa z[
MEAH+

]
z

+
[
H3O

+
]
z

=[
MEACOO−

]
z

+
[
HCO3

−]
z

+ 2
[
CO3

2−]
z

+
[
OH−

]
z

(2.4)

donde [i] corresponde a la composición de la especie iónica �i� expresada en [mol/l].

Restricciones de composición

∑
xi z = 1 (2.5)

∑
yj z = 1 (2.6)

Equilibrio líquido vapor (ELV)

Para la estimación de los valores de las concentraciones de equilibrio, es necesario

considerar los equilibrios físico - químicos, 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 reacción de CO2 con una solución de MEA, implica un

complejo sistema de reacciones paralelas y consecutivas en la fase líquida (Kucka et al.,

2002). Precisamente, las reacciones [R1] a [R5] son reacciones reversibles instantáneas,

mientras que las reacciones [R6] y [R7] corresponden a reacciones reversibles cinéticamente

controladas.

1. Hidrólisis del agua [R1]

2H2O ↔ H3O
+ +OH−
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2. Formación de bicarbonato a partir del CO2 disuelto [R2]

2H2O + CO2 ↔ H3O
+ +HCO−3

3. Disociación del bicarbonato [R3]

2H2O + CO2 ↔ H3O
+ +HCO−3

4. Disociación de la amina protonada [R4]

H2O +MEAH+ ↔ H3O
+ +MEA

5. Hidrólisis del carbamato [R5]

MEACOO− + H2O ↔MEA+HCO−3

6. Formación de carbamato (por el mecanismo de �Zwitterion�) [R6]

MEA+ CO2 +H2O ↔MEACOO− +H3O
+

7. Formación de bicarbonato [R7]

CO2 +OH− ↔ HCO−3

Constantes de equilibrio químico

Para calcular la concentración de las especies iónicas y moleculares en la solución,

las constantes de equilibrio químico se expresan en función de sus actividades de

acuerdo a la Ecuación (2.7). Además, la actividad de las especies químicas presentes

en la fase líquida es función de la temperatura de la solución, según se presenta en la

Ecuación (2.8).

Kmz =
∏
i

(ai z)
νi

=
∏
i

(xi z γi z)
νi ∀m, m = R1, R2, R3, R4, R5 (2.7)

Si bien en todo sistema de reacción real la fase líquida tiene comportamiento no ideal,

se asume aquí como primera aproximación que dicha fase tiene un comportamiento

ideal, de manera tal que los coe�cientes de actividad adoptan valores unitarios.

Kmz = exp

(
A+

(
B

Tz

)
+ C ln (Tz)

)
∀m, m = R1, R2, R3, R4, R5 (2.8)



34

donde T es la temperatura absoluta [K] mientras que aiz, γi z y νi corresponden a la

actividad, coe�ciente de actividad y coe�ciente estequiométrico del componente �i�

en la reacción �m� respectivamente. Los coe�cientes empleados en la Ecuación (2.8)

se adoptan de Aboudheir et al. (2003) y se listan en la Tabla 2.1.

Tabla 2.1 � Coe�cientes para la estimación de las constantes de equilibrio químico y las
solubilidades.

Relaciones de equilibrio de fases

El equilibrio de fases gobierna la distribución molecular de las especies entre la fase

líquida y la fase gaseosa. Para un valor dado de presión y temperatura, la condición

de equilibrio de fases está dada por la igualdad entre el potencial químico en la fase

líquida y el potencial químico en la fase gaseosa
(
µGi(T,P,y) = µLi(T,P,x)

)
, lo que da un

valor mínimo de la energía libre de Gibbs.

Considerando la baja solubilidad del O2 y el N2 en la solución de amina, se asume que

la transferencia de estos componentes entre las fases es despreciable. Así, el equilibrio

de fases para los componentes volátiles está dado por las reacciones [E1] a [E3] y se

representa matemáticamente según las Ecuaciones 2.9 a 2.11:

[E1] CO2(g) ←→ CO2(aq)

[E2] H2O(g) ←→ H2O(l)

[E3] MEA(g) ←→MEA(aq)

yCO2 z φCO2 z Pz = HCO2 z [CO2]z (2.9)
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yH2O z φH2O z Pz = pH2O z xH2O z (2.10)

yMEA z φMEA z Pz = pMEA z xMEA z (2.11)

donde:

HCO2 z es la solubilidad de CO2 en la solución de amina [kPa l/mol].

[CO2]z es la concentración molar de CO2 [mol/l].

φ es el coe�ciente de fugacidad del componente, determinado a partir de la ecuación

de estado para mezclas gaseosas de Peng y Robinson (1976).

Pz es la presión total en la etapa z [kPa].

pH2O y pMEA z corresponden a la presión parcial del agua y la monoetanolamina en la

etapa z, respectivamente, determinadas mediante la ecuación de Antoine y expresadas

en kPa.

Coe�cientes de fugacidad

El coe�ciente de fugacidad (φ) de un componente �k� en una mezcla líquida se

determina mediante la Ecuación (2.12), basada en la ecuación de estado para mezclas

de Peng y Robinson (1976).

ln (φk z) =
bk
bz

(fc z − 1)− ln (fc z −Bz)

− Az

2
√

2Bz

2
∑
i

xi zaik

az
− bk z

bz

 ln

(
fc z + 2.414Bz

fc z − 0.414Bz

) (2.12)

donde:

az =
∑
i

∑
k

xi zxk zaik z (2.13)

bz =
∑
i

xi zbi (2.14)

ai z = 0.4572
R2T 2

c i

Pc i
(1 + Υ)0.5 (2.15)
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Υ =
(
0.3746 + 1.5423ωi- 0.2699ω

2
i

)(
1 +

T 2
z

T 2
c i

)
(2.16)

bi = 0.07780
RTc i
Pc i

(2.17)

Az =
azPz

R2Tz
2 (2.18)

Bz =
bzPz
RTz

(2.19)

R es la constante universal de los gases; aik son los parámetros de interacción

binarios entre el componente �i� y el componente �k�; Tc, Pc y ω son la temperatura

crítica, presión crítica y factor acéntrico del componente �i�. Las propiedades críticas

y los parámetros de interacción binaria se presentan en las Tablas 2.2 y 2.3,

respectivamente.

Tabla 2.2 � Propiedades críticas.

Tabla 2.3 � Coe�cientes de interacción binaria.

Para el cálculo del coe�ciente de fugacidad de la fase gaseosa, se reemplazan las

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

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

líquido por el del gas.
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Por otro lado, para determinar el valor del factor de compresibilidad (fc), la

Ecuación (2.20) (Ecuación de estado de Peng y Robinson (1976)) y la Ecuación (2.21)

se combinan para dar una ecuación polinómica de tercer grado (Ec. 2.22). Como

resultado de esta expresión, se puede tener de una a tres raíces reales según el número

de fases del sistema. En el sistema bajo análisis se trabaja en la región de dos fases y,

en consecuencia, se tendrá una raíz imaginaria (sin sentido físico) y dos raíces reales.

El mayor valor real corresponde al factor de compresibilidad del vapor, mientras el

menor valor real corresponde al factor de compresibilidad del líquido.

P =
RT

v − b
− a

v (v + b) + b (v − b)
(2.20)

fc =
Pv

RT
(2.21)

f 3
cz + (Bz − 1) f 2

cz +
(
Az − 3B2

z − 2Bz

)
fcz +

(
B3
z +B2

z − Az Bz

)
= 0 (2.22)

Diseño de columnas empacadas

Área transversal de la columna

El área transversal de la columna se calcula según las restricciones 2.23 y 2.24 y según

se puede observar, depende de la velocidad de inundación (uf z) y el �ujo másico (G
′′
z )

y la densidad (ρ
′G
z ) másica del gas. Es una práctica habitual diseñar las columnas

empacadas por debajo del punto de inundación de las mismas. Para ello, se de�ne

un factor de inundación (fz), el cual afecta a la velocidad del gas que corresponde

al punto de inundación (uf z). Normalmente el valor de dicho factor (fz) varía entre

0.70 y 0.80.

Esta práctica provee margen su�ciente para prevenir las incertidumbres asociadas a

la estimación del punto de inundación, y mantener el punto de diseño alejado de la

región en la que la e�ciencia disminuye rápidamente, esto es, cerca de esta condición

crítica (Kister, 1992). A modo de ejemplo, en Karimi et al. (2011a) se realizó el

dimensionamiento de las columnas de absorción y desorción en base a un valor de 75%



38

de la velocidad de inundación del gas mientras que en Fisher et al. (2005) adoptaron

80%.

La restricción respecto al factor de inundación se incluye en la Ecuación (2.25). Por

otro lado, en la bibliografía se recomienda que el diámetro mínimo sea 10 veces el

diámetro nominal del empaque (dp) (Seider et al., 2009), y el diámetro (económico)

máximo sea de 12.8 m (Chapel et al., 1999). Estas restricciones se tienen en cuenta

mediante la Ecuación (2.26).

DTz =

√
4 G′′z

(0.3048 uf z) fz π ρ
′G
z

(2.23)

Az = π
DTz

2

4
(2.24)

0.7 ≤ fz ≤ 0.8 (2.25)

10 dp ≤ DTz ≤ 12.8 m (2.26)

Donde DTz es el diámetro de la torre [m], G
′′
z es el �ujo másico del gas

[
kg
s

]
, uf z es

la velocidad de inundación
[
ft
s

]
, fz es el factor de inundación [adimensional] y ρ

′G
z es

la densidad másica de la corriente gaseosa
[
kg
m3

]
.

La velocidad de inundación (uf z) para empaques dispuestos al azar se determina de

acuerdo a la correlación de Leva (1992), dada por las Ecuaciones 2.27 a 2.34. Como

puede observarse, dicha velocidad es función de las propiedades de las corrientes, el

factor de empaque (Fp) y un parámetro de relación de �ujos (f1 z).

Factor velocidad de inundación Yz [adimensional]:

Yz =
(uf )

2
z Fp

g

(
ρGz

ρLH2O z

)
f2 zf3 z =

exp
[
−3.7121− 1.0371 ln(f1 z)− 0.1501 (ln(f1 z))

2 − 0.00754 (ln(f1 z))
3] (2.27)

Parámetro de relación de �ujos [adimensional]:
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f1 z =
L
′
z

G′z

√
ρ′Gz
ρ′Lz

(2.28)

Factor de ajuste en función de la viscosidad de la corriente líquida
[
kg
m s

]
:

f2 z = 0.96
(
µLz
)0.19

(2.29)

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

f3 z = −0.8787 + 2.6776

(
ρLH2O z

ρLz

)
− 0.6313

(
ρLH2O z

ρLz

)2

(2.30)

En estas expresiones, la velocidad de inundación (uf z), el factor de empaque (Fp) y

la constante gravitacional (g) están expresadas en
[
ft
s

]
,
[
ft2

ft3

]
y
[
ft
s2

]
, respectivamente.

La correlación de Leva (1992) es aplicable dentro de los siguientes límites (Seider

et al., 2009):

0.01 ≤ Yz ≤ 10 (2.31)

0.3× 10−3 kg

m · s
≤ µLz ≤ 20× 10−3 kg

m · s
(2.32)

dp ≥ 0.0254 m (2.33)

0.65 ≤
(
ρLH2O z

ρLz

)
≤ 1.4 (2.34)

Caída de presión

La caída de presión total a través de la columna (∆P ) se obtiene al multiplicar la

caída de presión por unidad de altura de empaque en cada etapa (∆Pz) con la altura

de la etapa (hz), según se indica en la siguiente ecuación:

∆P =
∑
z

∆Pzhz (2.35)
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A su vez, la caída de presión por unidad de altura de empaque en cada etapa (z)

expresada en [kPa/m], se estima a partir de la siguiente correlación, desarrollada por

Robbins (1991):

∆Pz = 0.8160

(
χz + 0.4

(
Lf z

20000

)0.1

χ4
z

)

χz = 7.4× 10−8G2
f z 102.7×10−5

(2.36)

El primer sumando tiene en cuenta la caída de presión en el empaque seco mientras

que el segundo corresponde a la caída de presión debido a la presencia de líquido. Los

factores de carga de líquido (Lfz) y de gas (Gfz) se estiman mediante diferentes

expresiones, dependiendo de la presión operativa (Pop) y las características del

empaque, especí�camente el factor de empaque seco (Fpd).

El factor de carga de la corriente gaseosa
[

lb
h·ft2

]
se estima mediante la Ecuación (2.37)

ó la Ecuación (2.38), mientras que el factor de carga de la corriente líquida
[

lb
h·ft2

]
se

calcula a partir de las Ecuaciones 2.39, 2.40 ó 2.41

Gfz = 986×
(

G
′
z

(ρ′Gz )0.53600

)
×
(
Fpd

20

)0.5

Pop ≤ 1 atm (2.37)

Gfz = 986 ×
(

G
′
z

(ρ′Gz )0.53600

)
×
(
Fpd

20

)0.5

× (10)0.3 ρ
′G
z Pop > 1 atm (2.38)

Lfz = L′z

(
62.4

ρ′Lz

)(
Fpd

20

)0.5(
µLz

1000

)0.1

Pop ≤ 1 atm (2.39)

Lfz = L′z

(
62.4

ρ′Lz

)(
20

Fpd

)0.5(
µLz

1000

)0.1

Fpd < 200 Pop > 1 atm (2.40)

Lfz = L′z

(
62.4

ρ′Lz

)(
Fpd

20

)0.5(
µLz

1000

)0.2

Fpd > 200 Pop > 1 atm (2.41)

Donde:

G′z y L′z son, respectivamente, las velocidades másicas del gas y el líquido expresadas

en
[

lb
h·ft2

]
; ρ
′G
z y ρ

′L
z son las densidades másicas de la corriente gaseosa y la corriente
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líquida expresadas en
[
lb
ft3

]
y µLz es la viscosidad del solvente expresada en

[
kg
m s

]
. El

factor de empaque seco se expresa en
[
ft2

ft3

]
.

Es importante destacar que la correlación de Robbins es aplicable únicamente a

empaques dispuestos al azar. En caso de utilizar empaques estructurados es necesario

recurrir a otras correlaciones.

Usualmente, las columnas empacadas se diseñan para un límite mínimo y un límite

máximo de caída de presión en cualquier punto de la torre (Kister, 1992).

Para asegurar una velocidad del vapor a través del empaque que evite el �ujo en

régimen laminar y su mala distribución, se suelen diseñar para caídas de presión

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

En particular, Strigle (1987) sugiere un máximo 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 formación de espuma permite que la máxima caída de presión permisible sea

superior. Si bien la caída de presión medida en el punto de inundación ronda entre

1.6339-2.0424 kPa/m, se considera que una caída de presión de 1.2255 kPa/m

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

De esta manera, las restricciones referidas a la caída de presión máxima y mínima

se incluyen en la Ecuación (2.42), donde se asume un valor máximo para la caída de

presión de 1.0212 kPa/m.

0.0817
kPa

m
≤ ∆Pz ≤ 1.0212

kPa

m
(2.42)

Mínimo caudal de humedecimiento

En general, para la operación e�ciente de una columna de absorción, el empaque debe

estar mojado en forma homogénea. La velocidad mínima de humedecimiento asegura

un comportamiento estable del empaque.

El caudal mínimo de humedecimiento (QMW ), expresado en
[
m3

m2s

]
se evalúa a partir

de la correlación presentada por Kister (1992), basada en un modelo teórico y reglas

heurísticas.
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QMW = 10−6 Q0
MW

(
60

at

)0.5

(2.43)

Los valores de referencia del mínimo caudal de humedecimiento (Q0
MW ) para diferentes

tipos de materiales se presentan en la Tabla 2.4. El área especí�ca del empaque (at)

está expresada en
[
ft2

ft3

]
.

Tabla 2.4 � Caudal mínimo de humedecimiento. Valor de referencia (Kister, 1992).

Altura de la etapa

La altura de una columna empacada depende de los requerimientos de separación y de

la e�ciencia del empaque. Se emplea el concepto de unidad de transferencia, basado

en modelos de transferencia de masa en contacto continuo, para la determinación de

la e�ciencia de las etapas y de la altura de la torre. La altura de un segmento de la

columna (hz) se de�ne en función del número de unidades de transferencia (NTU) y

la altura de la unidad de transferencia (HTU), según se indica a continuación:

hz = HTUz ×NTUz (2.44)

Altura de la unidad de transferencia

La altura de la unidad de transferencia se calcula mediante la Ecuación (2.45) y, según

se observa, es función de las propiedades de las corrientes, los coe�cientes individuales

de transferencia de materia (kL y kG), el área super�cial especí�ca (a) y el factor de

Enhancement (E).
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HTUz =
G
′

z

R Tz kGz az ρ
′G
z

+ λz

[
L
′
z

kLz az ρ
′L
z Ez

]
(2.45)

Donde:

L
′
y G

′
son las velocidades másicas del líquido y el vapor, respectivamente [kg/m2 s]

T es la temperatura absoluta [K]

g es la constante gravitacional [m/s2]

R es la constante universal de los gases [Pa m3/mol K]

ρ
′L y ρ

′G son las densidades másicas [kg/m3]

λz es el coe�ciente de desorción (λz = mzGz/Lz)

kL, kG y a están expresadas en [m/s], [kmol/Pa s m2] y [m2/m3] respectivamente.

E�ciencia y número de unidades de transferencia

Considerando que se asume mezcla perfecta en cada una de las etapas, la e�ciencia

puntual es igual a la e�ciencia Murphree y, de esta manera, el número de unidades de

transferencia, según lo sugirieron Molinari y Sala (2002), puede determinarse mediante

la Ecuación (2.46).

NTUz = − ln (1− ηz) (2.46)

ηz =
Gzyi z −Gz−1yi z−1

Gzy∗i z −Gz−1yi z−1

(2.47)

donde ηz (Ec. 2.47) es la e�ciencia de Murphree e y∗i z se re�ere a la composición de

equilibrio de la especie �i� que abandona la etapa �z�.

Coe�cientes de transferencia de materia

La velocidad de absorción está determinada por las condiciones hidrodinámicas

(velocidad de �ujo, geometría del relleno, propiedades físicas del líquido), y por las

propiedades físico-químicas 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 coe�cientes de transferencia de materia en la fase líquida (kL) y

gaseosa (kG).

kLz

(
ρ
′L
z

µLz g

) 1
3

= 0.0051

(
L
′
z

az µLz

) 2
3
(

µLz
ρ′Lz (DL

CO2)z

)− 1
2

(atDp)
0.4 (2.48)

kGz

(
RTz
atDG

z

)
= 5.23

(
G
′
z

atµGz

)0.7(
µGz

ρ′Gz D
G
z

) 1
3

(atDp)
−2 (2.49)

donde kL, kG y a se expresan en [m/s], [kmol/Pa s m2] y [m2/m3], respectivamente.

µL y µG son las viscosidades [Pa s]

DG es la difusividad de la fase gaseosa [m/s2]

DL
CO2 es la difusividad de CO2 en la solución de amina [m/s2]

Dp, at y σc son el diámetro nominal [m], el área especí�ca [m2/m3] y la tensión

super�cial [N/m], y corresponden a características particulares del tipo de empaque

empleado.

Los supraíndices L y G se re�eren a las corrientes líquida y gaseosa, respectivamente.

Además se implementan las correlaciones de Onda et al. (1968), Wilson (2004) y Bravo

y Fair (1982) para determinar el área super�cial especí�ca para la transferencia de

materia (a) en rellenos dispuestos al azar. Estas correlaciones se seleccionan en el

modelo en función del caso de estudio.

El área super�cial especí�ca según la correlación de Onda, se determina mediante las

expresiones 2.50 a 2.53.

az
at

= 1− exp

(
−1.45

(
σc
σz

)0.75

Re0.1
z Fr−0.05

z We0.2
z

)
(2.50)

Rez =
L
′
z

at µLz
(2.51)

Frz =
L
′
z

2
at

ρ′Lz
2 g

(2.52)
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Wez =
L
′
z

2

ρ′Lz σz at
(2.53)

donde σ es la tensión super�cial del líquido [N/m]; Re, We y Fr son los números

adimensionales de Reynolds, Weber y Froude, respectivamente.

El área super�cial especí�ca según la correlación de Wilson, se determina mediante

Ecuación (2.54).

az = exp(4.73) uGz
0.061

(
Lz ML

z

1000 Az

)0.148

(2.54)

donde uGz es la velocidad super�cial del gas [m/s], ML
z es la masa molar de la mezcla

[g/mol] y Az es el área transversal de la torre [m2].

El área super�cial especí�ca según la correlación de Bravo, se determina mediante

Ecuación (2.55).

az = at 0.310
σ0.5
z

h0.4
z

((
µLzL

′
z

ρ′Lz σ

) (
6G

′
z

atµGz

))0.392

(2.55)

Factor de Enhancement

En la bibliografía se pueden encontrar diferentes modelos para representar la

transferencia de materia entre las fases líquida y gaseosa, entre ellos se pueden

mencionar la teoría de la doble película (Whitman, 1923), la teoría de penetración

(Higbie, 1935) y la teoría de renovación de la super�cie (Danckwerts, 1951).

La teoría de la doble película es un modelo simpli�cado empleado para describir la

transferencia de materia en la interfase líquido - gas. El sistema está constituido por

el gas, una película gaseosa, la interfase, una película líquida y el líquido. Se asume

que el gas y el líquido están en equilibrio en la interfase. Fuera del �lm, tanto en

el líquido como en el gas, se supone que el nivel de turbulencia es tan elevado que

no se observan gradientes de concentración (mezcla completa); de esta manera, la

transferencia de materia por difusión molecular solamente ocurre en las películas. La

Figura 2.2 esquematiza la difusión de una sustancia A desde la fase gaseosa hacia la

fase líquida.
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Figura 2.2 � Teoría de la doble película. Esquema general.

Debido a la naturaleza unidimensional del modelo de la doble película, 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 líquida. Estas consideraciones generales son aplicables a todas las sustancias

que difunden. Sin embargo, el CO2 reacciona con MEA apareciendo un nuevo factor

que modi�ca la velocidad de transferencia de materia.

La reacción ocurre entre el soluto gaseoso y un reactivo disuelto en la fase líquida.

Si la velocidad de reacción es muy lenta, todo el soluto gaseoso es transportado a

la fase líquida antes de que pueda reaccionar, por lo que la velocidad de absorción

no se incrementa signi�cativamente. La transferencia de materia es gobernada por la

diferencia de concentración entre la interfase y el líquido. Por el contrario, en el caso

de reacciones muy rápidas, la reacción comienza cuando el soluto penetra ligeramente

en la fase líquida.

Sin embargo, las velocidades de reacción varían desde velocidades muy bajas a

extremadamente altas (instantáneas). Debido a esto, es posible diferenciar entre

reacciones muy lentas, lentas, rápidas e instantáneas, dependiendo del valor del
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número de Hatta (Doraiswamy y Sharma, 1984). En forma general, el número de

Hatta se puede de�nir como:

Ha =
máxima conversión posible en la pelı́cula

máximo transporte por difusión a través de la pelı́cula

Cuando el número de Hatta es mayor a uno todas las especies que difunden van a

reaccionar en el �lm, 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 químicas en el transporte de materia es el factor de Enhancement

(E), de�nido en forma genérica como:

E =
velocidad de reacción

velocidad de transporte de materia

Para el sistema MEA+CO2+H2O, la concentración del reactante en el líquido se

encuentra en exceso, así la concentración en la interfase L-G es prácticamente igual

a la concentración global en la fase líquida
(
CL
MEA ≈ CL∗

MEA

)
. Para el caso particular

en el que la concentración del reactivo líquido pueda considerarse constante, se

puede asumir que en la fase líquida se produce una reacción con una cinética de

pseudo-primer orden. En la Figura 2.3 se presenta en forma esquemática el per�l de

concentraciones para el sistema MEA+CO2.

La reacción de MEA+CO2 típicamente ocurre en la primera zona de la película líquida

entonces, al suponer una cinética de pseudo primer orden, el número de Hatta es igual

al factor de Enhancement. El número de Hatta es una función de la concentración

molar de MEA y CO2, las velocidades de reacción, la difusividad de CO2 en la solución

y la constante de transferencia de materia en la fase líquida, según se indica en la Ec.

2.56.

Ez = Haz =

√
DL
CO2z (kCO2−MEAz [MEA]z + kCO2−OHz [CO2]z )

kLz
(2.56)

La dependencia de las constantes cinéticas (kCO2−MEA y kCO2−OH) 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 � Teoría de la doble película. Per�les de concentración (MEA y CO2).

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

kCO2−MEAz = 4.495× 1011 exp

(
−44940

R Tz

)
(2.57)

kCO2−OH z = exp

(
31.396 − 6658

Tz

)
(2.58)

Restricciones de tamaño

Por otro lado, el modelo incluye la restricción 2.59 referida a la relación dimensional

permitida entre la altura y el diámetro de la columna mientras que la Ec. 2.60 asegura

una columna de diámetro uniforme.

Fmı́n ≤


Z∑
z=1

hz

DTz


Torre

≤ Fmáx (2.59)

DTz = DTz−1 ∀ z > 1 (2.60)
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El volumen del empaque se determina de acuerdo a la Ecuación (2.61).

V T =
Z∑
z=1

π

(
DTz

2

)2

hz (2.61)

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 área super�cial

del empaque se determina según la Ecuación (2.63).

HT = 1.15
Z∑
z=1

hz (2.62)

ASz = πDTz

(
1.15 HTz +

DTz
2

)
(2.63)

Tanto el volumen del empaque como el área super�cial de la columna son variables

fundamentales para determinar el costo total de inversión, según se detallará en el

capítulo 4.

Propiedades de las corrientes

Difusividad

La difusividad de la corriente gaseosa se estima mediante una expresión simpli�cada

(Ec. 2.64) de la correlación de Chapman-Enskog. Los coe�cientes para la determinación

de la difusividad de los componentes se presentan en la Tabla 2.5, los cuales fueron

publicados por Reid et al. (1987).

DG
z =

∑
j

yj z
ajT

1.75
z

Pz
(2.64)

La difusividad de CO2 en H2O para una temperatura dada, se determina según la

Ecuación (2.65) de Versteeg y Van Swaalj (1988). Sin embargo, para determinar la

solubilidad de CO2 en la solución, se recurre a la Ecuación (2.66), que surge de

considerar la analogía con el oxido nitroso y asumir despreciable el efecto de la

presencia de N2O en la viscosidad del agua y en la viscosidad de la solución de amina.

La analogía con el óxido nitroso es ampliamente usada para la determinación de la
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Tabla 2.5 � Coe�cientes para el cálculo de la difusividad de los componentes en la fase
gaseosa (Reid et al., 1987).

difusividad (y también de la solubilidad) de CO2 en la solución de amina, ya que el

primero no reacciona con la solución, permitiendo así su medición experimental.

DL
CO2−H2O z

= 2.35× 10−6e−2119 T−1
z (2.65)

DL
CO2 z

= DL
CO2−H2O z

(
µLH2O z

µLz

)τ
(2.66)

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

Viscosidad

La viscosidad de la solución MEA-CO2-H2O se estima mediante la correlación de

Hansen (2004), según las Ecuaciones 2.67 a 2.72. En estas expresiones se tiene en

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

µLz = 1.2 × rz × µLmix z (2.67)

ln
(
µLmix z

)
= xH2O z ln

(
µLH2O z

)
+ xMEA z ln

(
µLMEA z

)
+ xMEA zxH2O zΘz (2.68)

Θz =
(
372.1 − 3.11 Tz + 8.8093× 10−3 Tz

2 − 8.3457× 10−6 Tz
3
)

(2.69)

rz = 1 + 0.8031 ×
(
xCO2 z

xMEA z

)
+ 0.35786 ×

(
xCO2 z

xMEA z

)2

(2.70)

µLMEAz = 1× 10−3
(
e−3.9356 + 1010.8

Tz − 151.17

)
(2.71)
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µLH2O z = 2.414× 10−5
(

10
247.8

Tz − 140

)
(2.72)

donde µLMEAz, µ
L
H2O z y µ

L
z corresponden a la viscosidad de la monoetanolamina, el

agua y la solución respectivamente, expresadas en [Ns/m2].

x CO2 z, xH2O z y xMEAz son las fracciones molares de cada componente en la solución.

Por otro lado, la viscosidad de la corriente gaseosa se determina según la Ecuación (2.73),

adoptada de Greer (2008). Los valores de los coe�cientes correspondientes se listan

en la Tabla 2.6.

ln
(
µGz
)

=
∑
j

ln (yjz (ajTz + bj)) ∀j, j = CO2, H2O, N2, O2 (2.73)

Tabla 2.6 � Coe�cientes para el cálculo de la viscosidad de los componentes en la fase
gaseosa.

donde µGz está expresada en [Ns/m2], la temperatura en [K] y las composiciones en

fracciones molares.

Calor de vaporización

La Ecuación (2.74) permite calcular el calor de vaporización [KJ/mol] de un

componente puro a la temperatura T, conocido el valor ∆Ḣ1 para otra temperatura

T1.

∆Ḣi (Tz) = ∆Ḣ1 (T1)

[
(Tci − Tz)
(Tci − T1)

]ai+bi(1− Tz
Tci

)
(2.74)

donde Tci es la temperatura crítica del componente �i�.

En la Tabla 2.7 se presentan los coe�cientes a emplear en la Ecuación (2.74) para el

cálculo del calor de vaporización del H2O y de la MEA.
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Tabla 2.7 � Coe�cientes para el cálculo del calor de vaporización.

Calor de reacción

El calor de reacción del CO2 con la MEA [KJ/mol de CO2] se determina mediante

la Ecuación (2.75) publicada por Oyenekan (2007).(
−∆

.

HRz

R

)
= 14.28 + 1093

α2
z

Tz
+ 6801

αz
Tz

+ 32.67αz (2.75)

donde T es la temperatura del líquido [K] y α es la carga de CO2 en la solución

de�nida como la relación entre la concentración total de CO2 y la concentración total

de amina según la Ecuación (2.76).

αz =
[MEACOO−]z + [CO2]z +

[
HCO−3

]
z

+
[
CO2−

3

]
z

[MEACOO−]z + [MEAH+]z + [MEA]z
(2.76)

Entalpía

La entalpía de la corriente gaseosa se estima en función de la regla de las mezclas

(Ec. 2.77). El calor especí�co de las especies se determina a partir de una expresión

polinómica de tercer grado (Ec. 2.78). Los coe�cientes correspondientes, tomados de

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

H
G
jz = 1× 10−3

∑
j

yj

∫
CpjdT (2.77)

Cpjz = aj + bjTz + cjT
2
z + djT

3
z (2.78)

De manera similar se estima la entalpía de la corriente líquida (Ec. 2.79). Las

capacidades calorí�cas de CO2, HCO
−
3 , HO

− y H3O
+ 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 Ecuación (2.80) es una expresión polinómica de la capacidad calorí�ca en función

de la temperatura para las especies consideradas, cuyos coe�cientes se presentan en

la Tabla 2.8 (Greer, 2008).

H
L
iz = 1× 10−3

∑
i

xi

∫
CpidT (2.79)

Cpiz = ai + bi

(
Tz

1000

)
+ ci

(
Tz

1000

)2

z

+ di

(
Tz

1000

)3

+ ei

(
Tz

1000

)−2

(2.80)

Tabla 2.8 � Coe�cientes para el cálculo de las capacidades calorí�cas (Greer, 2008; Reid
et al., 1987).

Aquí, las capacidades calorí�cas se expresan en [J/Kmol] y las entalpías en [KJ].

Presión de vapor

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

especí�camente MEA y H2O, se calculan a partir la ecuación de Antoine:

ln (pH2O)=65.93-
7228
Tz

-7.1770 ln(Tz)+4.0313× 10-6Tz
2 (2.81)

ln (pMEA)=160.155-
13290.2
Tz

-21.0132 ln(Tz)+1.2701× 10-5Tz
2 (2.82)

Solubilidad

La solubilidad de CO2 en la solución de amina (HCO2 z ), se determina a partir de la

solubilidad de CO2 en H2O y en MEA (HCO2 i z); y se corrige por el efecto de la fuerza
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iónica (Greer, 2008). En la Tabla 2.1 se presentan los coe�cientes correspondientes

(Liu et al., 1999).

HCO2 z =
(
100.152 Iz

) [xH2O z HCO2 MEA z + xCO2 z HCO2 H2O z

ρLz

]
(2.83)

HCO2−i z = exp

(
A+

(
B

Tz

)
+ C ln (Tz) +D Tz

)
∀i, i = MEA, H2O (2.84)

La fuerza iónica de la solución (I, [l/mol]), se estima a partir de la carga iónica (ψk)

de cada ión �k� según se indica en la siguiente expresión:

Iz =
1

2

∑
i

ψi[i]z

∀k, k = MEAH+,MEACOO−, H3O
+, OH−, CO2−

3 , HCO−3

(2.85)

2.2.1. Modelo simpli�cado (equilibrio) versus modelo riguroso

(rate-based)

El conjunto de ecuaciones presentado en la sección 2.2, corresponde a un modelo

matemático riguroso basado en el fenómeno de resistencia a la transferencia de materia,

con reacciones en equilibrio en la fase líquida y reacción química en la interfase. El efecto

de la reacción química se considera mediante la inclusión del factor de Enhancement para

una reacción con una cinética de pseudo primer orden. De acuerdo a la denominación general

de este tipo de modelos, de aquí en adelante se lo llamará �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 eliminación de algunas de las

restricciones. La derivación de un modelo basado en etapas de equilibrio resulta sumamente

útil 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 así poder identi�car en qué casos un modelo es preferible respecto al

otro.

Básicamente, el modelo de equilibrio está constituido por las Ecuaciones 2.1 a 2.22,

además de una restricción adicional que tiene en cuenta la e�ciencia de la etapa.
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Especí�camente se utiliza la expresión de la e�ciencia de Murphree (Ec. 2.47). En este

modelo, dicha e�ciencia debe �jarse en un valor apropiado. Seider et al. (2009) sugieren una

e�ciencia de 40% en torres de absorción y 50% en torres regeneradoras.Oyenekan (2007),

en su tesis doctoral, adoptó una e�ciencia �ja de 40% en la columna de regeneración.

2.2.2. Implementación. Características matemáticas del modelo

El modelo se implementó en GAMS (General Algebraic Modeling System) y como

resolvedor no-lineal se utilizó CONOPT, un algoritmo de optimización �local� basado en el

método del gradiente reducido generalizado. El modelo matemático resultante que describe

el estado estacionario de la columna de absorción, está conformado aproximadamente por

1500 variables y 1500 restricciones. Muchas de las restricciones son no-lineales de las cuales

algunas son también no convexas. Además, en la totalidad de los balances de energía se

puede observar la presencia de términos bilineales dados por el producto entre �ujos y

entalpías, lo cual, sumado al carácter 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 modi�ca

algún valor en los parámetros, y así poder obtener siempre el diseño óptimo para el caso de

estudio que se esté considerando, se implementó un procedimiento adecuado de inicialización

y acotamiento. Especí�camente, se propone resolver el modelo simpli�cado de equilibrio

(EM) y la solución óptima 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 sistemática sin necesidad de introducir valores numéricos intermedios.

Tanto los modelos desarrollados como la estrategia de resolución son su�cientemente

�exibles, permitiendo llevar a cabo todas las simulaciones y optimizaciones con bajo costo

computacional. Ciertamente, el modelo convergió para todos los casos en pocas iteraciones

demandando tiempos muy cortos de cómputo.

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
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implementado en GAMS de tal manera que pueda comportarse tanto como un simulador,

en el caso que el usuario de�na 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 características de un simulador de proceso (HYSYS,

ASPEN PLUS). Sin embargo, los mayores bene�cios 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 simultánea, sin la necesidad de

recurrir a optimizaciones paramétricas, b) reducir el tamaño del modelo �jando valores en

algunas variables, y c) abordar distintas estrategias de inicialización y de solución.
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2.3. Veri�cación del modelo vía simulación. Compara-

ción con datos publicados

Con el �n de contar con un modelo general que sea aplicable a un amplio rango

de condiciones operativas, tanto el modelo de equilibrio líquido-vapor como el de la

columna de absorción, se desarrollaron en base a numerosos trabajos. De esta manera,

veri�car los modelos bajo diferentes condiciones es fundamental. En este aspecto, en

una primera instancia se comparan los resultados del modelo de equilibrio líquido vapor

con valores experimentales (y resultados de simulaciones) presentados por varios autores.

Especí�camente se analiza la distribución de concentraciones de las diferentes especies en la

fase líquida y la presión parcial de CO2 a diferentes niveles de temperatura y concentración

de CO2 en el solvente. Luego, se comparan los resultados del modelo de la torre de absorción

(per�les internos de temperatura y composición en las fases líquida y gaseosa) utilizando

tanto el modelo riguroso (RB), como el modelo simpli�cado (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 cerámica). Se emplean además diferentes correlaciones para la

determinación del área especí�ca para la transferencia de materia.

2.3.1. Veri�cación del modelo de equilibrio líquido vapor (ELV)

Como se puede intuir, el empleo de correlaciones rigurosas que representen el ELV

de CO2 en soluciones acuosas de monoetanolamina, resulta fundamental no solo en el

dimensionamiento de los equipos sino también en la determinación de las condiciones

operativas que mejoren la performance del proceso (Aronu et al., 2011).

El comportamiento del equilibrio líquido-vapor de un sistema compuesto por CO2-

H2O-MEA depende fundamentalmente de las condiciones de temperatura y presión a las

que se encuentre el mismo. El siguiente conjunto de restricciones constituye el modelo de

equilibrio líquido-vapor para la solución mencionada, a partir del cual se determinan tanto

las concentraciones de todas las especies presentes en la fase líquida, como la presión parcial

de CO2 en la solución:
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Constantes de equilibrio químico en función de la concentración (Ec. 2.7)

Constantes de equilibrio químico en función 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 CO2. Especí�camente, en la Figura 2.4 se representa

la distribución de concentraciones de las especies presentes en una solución 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 presión 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.

Figura 2.4 � Veri�cación del modelo de ELV por comparación con datos experimentales
(Aboudheir et al., 2003): concentración de las especies en una solución 2.5 M de MEA en
función de la carga de CO2 para 313 K y 373 K.
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Figura 2.5 � Veri�cación del modelo de ELV por comparación con datos experimentales
(Aboudheir et al., 2003; Austgen et al., 1989): presión parcial de CO2 en solución 2.5 M de
MEA, a 313 K.

2.3.2. Veri�cación del modelo de la columna de absorción

Una vez veri�cado el modelo matemático propuesto para el equilibrio L-V, se procede

con la veri�cación del modelo de la columna de absorción, esto es incluyendo los balances de

materia y energía por etapas. Se utilizan como base de comparación los datos experimentales

reportados por Alatiqi et al. (1994) y Tontiwachwuthikul et al. (1992). Además, resulta

valorable introducir en la comparación 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 �nes de validación, el modelo se ejecuta en modo simulación de manera

predictiva, es decir que no se ajustan los parámetros a partir de los datos experimentales.

Aquí, teniendo en cuenta los valores experimentales reportados, se �jan las variables

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

Para esto se �jan, entre otras variables, las dimensiones de la columna (altura, diámetro)

consideradas en las restricciones 2.23 y 2.44. Se debe tener presente que si bien los valores de

dichas variables se asumen aquí �jos y conocidos, las mismas serán tratadas más adelante

como variables de optimización; en otras palabras, dichos valores serán obtenidos como

resultado del modelo, según se discutirá en los próximos capítulos.
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Se comparan los resultados obtenidos utilizando el modelo riguroso (RB) y el modelo

simpli�cado (EM) para dos caudales de gas diferentes. En el modelo de equilibrio (EM) se

de�nen dos valores de e�ciencia: 30 y 40%. Además, 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 área super�cial de transferencia de materia.

Caso 1. Caudal bajo (a escala de laboratorio)

Las Tablas 2.9 y 2.10 resumen los parámetros del modelo utilizados para la comparación

de resultados. Especí�camente se de�nen las condiciones de entrada del solvente y del gas

a tratar.

Tabla 2.9 � Condiciones operativas adoptadas de Tontiwachwuthikul et al. (1992) para la
veri�cación del modelo de la columna de absorción.

Tabla 2.10 � Especi�caciones de diseño adoptadas de Tontiwachwuthikul et al. (1992) para
la veri�cación del modelo de la columna de absorción.

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, composición

en la fase gaseosa y composición en la fase líquida.

A partir de los resultados presentados, se concluye que:
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Figura 2.6 � Veri�cación del modelo de la columna de absorción por comparación con los
datos reportados por Tontiwachwuthikul et al. (1992): per�l de temperatura.

Figura 2.7 � Veri�cación del modelo de la columna de absorción por comparación con los
datos reportados por Tontiwachwuthikul et al. (1992): per�l de composición de CO2 en el
gas.

No existe un único 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.

Mediante el modelo simpli�cado con e�ciencia de Murphree de 30% y el modelo

riguroso que utiliza la correlación 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



62

Figura 2.8 � Veri�cación del modelo de la columna de absorción por comparación con los
datos reportados por Tontiwachwuthikul et al. (1992): per�l de composición de CO2 en el
líquido.

per�l de temperatura de líquido como para el per�l de composición del gas (Figuras

2.6 y 2.7).

Contrariamente al ítem anterior, todos los modelos, excepto el de EM=30% estiman

adecuadamente los per�les de temperatura, composición de CO2 en el gas y carga de

CO2 en el líquido 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 composición

estimados (en la fase líquida), 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 líquido, carga de amina rica (mol

CO2/mol MEA) y composición (fracción molar) de la corriente de gases que se emite a la

atmósfera. Como se puede observar, los valores estimados por todos los modelos son muy

similares y muy cercanos a los datos experimentales reportados.

Los per�les presentados en las Figuras 2.6 a 2.8 muestran que tanto el modelo

riguroso (RB) como el modelo simpli�cado (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 � Comparación de los resultados del modelo de la columna de absorción con
datos experimentales (Tontiwachwuthikul et al., 1992).

matemático y la complejidad del problema resultante, pues, a la hora de su resolución, se

pre�ere el modelo simpli�cado ya que su menor tamaño reduce el esfuerzo computacional

requerido. Sin embargo, debe remarcarse que el modelo riguroso (RB) se pre�ere cuando

se pretende una mayor comprensión acerca de los mecanismos de transferencia de

materia, energía y cantidad de movimiento. Así, el tipo de modelo a utilizar dependerá

principalmente de los objetivos y propósitos del usuario.

Caso 2. Caudal medio (a escala de planta piloto)

Como se mencionó previamente, el modelo fue usado para estimar la performance de

dos unidades absorción a escala piloto. Los datos operativos y de diseño se resumen en las

Tablas 2.12 y 2.13. Los mismos corresponden a las unidades de absorción que se encuentran

en operación en Kuwait, y que pertenecen a la Compañía Nacional de Petróleo (KNPC)

y a la Compañía de Industrias Petroquímicas (PIC) (Alatiqi et al., 1994).

Las Figuras 2.9 y 2.10 presentan la comparación de los resultados del modelo con datos

experimentales en términos de temperatura y composición en la fase líquida. De las mismas

se puede observar que los per�les de temperatura y carga de CO2 estimados por el modelo

riguroso, utilizando la correlación de Onda et al. (1968), son muy similares a los publicados

por Alatiqi et al. (1994). La comparación también indica que la correlación utilizada para

determinar el área interfacial efectiva in�uye fuertemente en los resultados. Por ejemplo,

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



64

Tabla 2.12 � Condiciones operativas adoptadas de Alatiqi et al. (1994) para la veri�cación
del modelo de la columna de absorción.

Tabla 2.13 � Variables de diseño y especi�caciones adoptadas de Alatiqi et al. (1994) para
la veri�cación del modelo de la columna de absorción.

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 signi�cativamente 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 líquido 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 correlación de Onda se ajustan

adecuadamente al per�l 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 e�ciencia, subestiman los datos reales en +3 K.



2.3. Veri�cación del modelo vía simulación. Compara-ción con datos publicados 65

Figura 2.9 � Veri�cación del modelo de la columna de absorción por comparación con los
datos reportados por Alatiqi et al. (1994), KNPC: per�l de temperatura.

Figura 2.10 � Veri�cación del modelo de la columna de absorción por comparación con
los datos reportados por Alatiqi et al. (1994), KNPC: per�l de composición de CO2 en el
líquido.

Los modelos que emplean las correlaciones de Onda yWilson se ajustan apropiadamen-

te a los datos experimentales de composición de CO2.

Finalmente, en la Tabla 2.15 se comparan los resultados del modelo con la segunda

unidad de absorción (PIC). Las conclusiones son similares a las obtenidas para el caso

anterior (KNPC). Alatiqi et al. (1994) no reportaron los datos de los per�les internos, por

lo cual, la comparación se realiza fundamentalmente en función de los resultados estimados
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Tabla 2.14 � Comparación de los resultados del modelo de la columna de absorción con
datos experimentales (KNPC, Alatiqi et al. (1994)).

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 conclusión semejante se observa para la

temperatura de salida de la corriente líquida rica en CO2 y su composición (expresada

en mol CO2/mol MEA).

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

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

En conclusión, los resultados indican que el modelo riguroso utilizando la correlación de

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

cuando el objetivo consiste en el estudio de la absorción de CO2 a lo largo de la columna.

Así, el primero puede ser usado para el análisis del comportamiento dinámico y control del

proceso de absorción. Sin embargo, el modelo riguroso basado en la correlación 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 fenómeno de absorción, los modelos rigurosos prevalecen sobre los modelos de

equilibrio.
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2.4. Diseño óptimo de la columna de absorción

2.4.1. Formulación del problema de optimización

Desde el punto de vista matemático, un problema de optimización (P1) puede de�nirse

formalmente de la siguiente manera:

mı́n f (x) (P1)

s.a. h (x) = 0

g (x) ≤ 0

x ∈ X ⊆ Rn

donde x representa al vector de variables continuas del modelo; f (x) es la función objetivo a

maximizar o minimizar; h (x) representa la totalidad de restricciones de igualdad (balances

de materia, balances de energía, balances de cantidad de movimiento, correlaciones para la

determinación de propiedades físico-químicas, etc.) y, �nalmente, g (x) de�ne el conjunto de

restricciones de desigualdad utilizadas para establecer restricciones técnicas, especi�caciones

de diseño, límites superiores e inferiores en algunas de las variables, etc.

En particular, el problema de optimización desarrollado en esta sección, se formula de

la siguiente manera:

Dadas las condiciones de gas exhausto (caudal, presión, temperatura y composición)

y la composición de amina (30% p/p), el objetivo consiste en determinar las condiciones

operativas y de diseño óptimas que resulten de maximizar la cantidad de CO2 capturada por

unidad de volumen de empaque. La función objetivo se de�ne por la Ecuación (2.86). Las

restricciones que de�nen el sistema se describen mediante los balances de materia y energía

(Ec. 2.1 a 2.6), equilibrio líquido-vapor (Ec. 2.7 a 2.22), dimensionamiento de la columna,

mínimo caudal de humedecimiento y caída de presión (Ec. 2.23 a 2.63) y propiedades físico-

químicas (Ec. 2.64 a 2.85). En la Tabla 2.16 se indican los parámetros operativos y las

características del empaque adoptados para el análisis.

Se emplea el modelo riguroso (RB) con la correlación de Onda et al. (1968) para obtener

los valores óptimos de las principales variables del proceso (caída de presión, diámetro de

la columna, volumen de empaque, cantidad de CO2 capturada, temperaturas de salida,
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per�les internos de temperatura y composición, etc.).

Tabla 2.16 � Diseño óptimo. Especi�caciones de entrada al modelo.

FO1 =
GZyCO2 Z/G

cap
in y

cap
in CO2

Z∑
z=1

hzπ
(
DT 2

z

4

) (2.86)

De acuerdo a la bibliografía general, el valor del diámetro de la torre de absorción

depende fuertemente del caudal y composición 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 diámetro, calculados a partir de las Ecuaciones 2.23 a 2.34 y 2.44, se consideran

como variables de optimización. De esta manera, para lograr una recuperación máxima,

la altura de la torre tiende a ser tan grande como el modelo se lo permita (mediante la

restricción de tamaño de�nida 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 desempeño de

la columna de absorción frente a diferentes condiciones operativas, se varía la carga de CO2
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en la corriente de alimentación de amina, la relación altura/diámetro (H/D) y la relación

de �ujos (L/G).

Se plantea además una segunda función objetivo (Ec. 2.87) con el �n de analizar el

caudal mínimo requerido a diferentes cargas de CO2 y relaciones de tamaño.

FO2 =
GZyCO2 Z/G

cap
in y

cap
in CO2

Lcapin /G
cap
in

(2.87)

A continuación se presenta el análisis de los resultados obtenidos a partir de la

optimización según los diferentes casos de estudio.

2.4.2. Diseño óptimo. Análisis y discusión de resultados

Caso 1. In�uencia de las relaciones de dimensión (H/D), �ujos (L/G) y la carga

de CO2 (αL) en las principales variables del sistema cuando se maximiza la

cantidad de CO2 capturada por unidad de volumen de empaque (FO1)

En el análisis de resultados que se presenta a continuación, se debe tener en cuenta que en

el modelo propuesto, la altura y el diámetro se consideran como variables de optimización.

Como es de esperar, en todos los casos la relación entre la altura y el diámetro (H/D)

alcanza los límites inferiores propuestos (1.5 y 2) de acuerdo a la restricción 2.59 ya que,

explícitamente se pide minimizar el volumen (FO1). De forma similar, el caudal de solvente,

acotado superiormente en 2.0, 2.5 y 3.0, alcanza su valor máximo, con el �n de maximizar

la recuperación. Por su parte, αL se varía sistemática y paramétricamente en un rango

comprendido entre 0.15 y 0.35 mol de CO2/mol de MEA.

Cabe aclarar además, que las relaciones adoptadas se encuentran dentro del rango de

valores comúnmente utilizados en este tipo de procesos. Por ejemplo, Rochelle (2003) y

Fisher et al. (2005) reportaron una relación entre la altura y el diámetro igual a 2.15,

mientras que en FETC (1999), H/D = 4.2; en estudios de planta piloto, Mangalapally

y Hasse (2011) variaron la relación de caudales (L/G) entre 0.66 y 2.64 (base másica)

y Yokoyama (2012) lo hizo entre 3 y 6 (m3/l). Por otro lado, Abu-Zahra et al. (2007a),

trabajaron en el siguiente rango de composiciones: 0.16 ≤ αL ≤ 0.38 obtenido por variación

del grado de regeneración (20, 30, 40, 50 y 60%); Rao y Rubin (2006) adoptaron αL = 0.20,
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en Karimi et al. (2011a) αL = 0.30, en Rao y Rubin (2002) 0.15 ≤ αL ≤ 0.30 y en

Simon et al. (2011) αL = 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, tamaños de equipos, etc. Solo se mencionan aquí como

referencia, y con el objeto de seleccionar condiciones operativas que permitan realizar el

análisis dentro de un rango probable y amplio.

En la Figura 2.11 se ilustran los valores óptimos correspondientes a la función objetivo

FO1 (Fig. 2.11a), el porcentaje de captura de CO2 (Fig. 2.11b) y el volumen total del

empaque (Fig. 2.11c) para diferentes valores de carga de CO2 (αL), relación entre la altura

y el diámetro máxima (H/D) y relación de �ujos (L/G).

Las tres variables disminuyen con el aumento de la concentración de CO2 en el solvente.

En la Figura 2.11b se observa que en el rango de 0.15 ≤ αL ≤ 0.25, un aumento en la relación

de �ujo y en la relación de tamaños produce una mejora en la e�ciencia de captura. Para

valores superiores de αL, se mantiene esta tendencia solo para algunas combinaciones de

H/D y L/G: H/D=1.5 y 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 αL = 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%). Lógicamente y debido a

la relación de compromiso existente entre el tamaño de las columnas y el �ujo de solvente, el

volumen requerido con la combinación L/G=2 y H/D=2 es 17% mayor que para L/G=3 y

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 volúmenes de

empaque en cada caso son respectivamente 1661 y 2424 m3 (Figura 2.11c).

En las Figuras 2.12 y 2.13 se ilustran los valores óptimos del diámetro y de la caída de

presión para cada valor de αL, L/G y H/D. Se observa que el diámetro de la columna [m]

disminuye casi linealmente al aumentar la carga de CO2, mientras que la caída de presión

por unidad de altura [Pa/m] aumenta. Por otra parte, para un valor dado de αL y relación

de tamaño (H/D), el diámetro de la columna aumenta con el incremento de la relación
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(a) Función objetivo (FO1)

(b) Nivel de captura de CO2

(c) Volumen requerido de empaque

Figura 2.11 � Diseño óptimo. Caso 1: función objetivo, cantidad de CO2 capturada y
volumen de empaque.
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de �ujo y la caída de presión disminuye a medida que aumenta el valor de dicho cociente

(L/G). Por ejemplo, para αL = 0.25, H/D=1.5 y L/G=2.0, el diámetro óptimo es 11.21 m

y la caída de presión es de 652.3 Pa/m, mientras que para L/G=3.0, el diámetro es 3.25%

mayor y la caída de presión es 11.37% menor (11.6 m y 585.7 Pa/m).

Figura 2.12 � Diseño óptimo. Caso 1: diámetro de la columna en función de la carga de
CO2 (αL).

Figura 2.13 � Diseño óptimo. Caso 1: caída de presión en función de la carga de CO2 (αL).

En la Figura 2.14 se presentan los valores óptimos de temperatura y composición del

solvente enriquecido a la salida de la columna. Según se observa en la Figura 2.14a, la

temperatura disminuye con el aumento de la carga de CO2 en el líquido que ingresa a la
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absorbedora. Para un valor dado de αL y de relación de tamaño, la temperatura de salida

aumenta con el incremento de la relación de �ujo (L/G). Especí�camente, en αL = 0.25,

H/D=1.5 y L/G=2.0, la temperatura óptima es 321.1 K mientras que para L/G=3.0 la

temperatura es 323 K. No debe perderse de vista que en este capítulo se está analizando

solo la absorbedora y que estas variables están fuertemente vinculadas con la etapa de

regeneración. 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 y,

consecuentemente, el área requerida para el intercambiador de calor [I1] también aumenta,

según se indica en el diagrama de �ujo del proceso (Fig. 1.2).

Por el contrario, la cantidad del contaminante en la corriente líquida que egresa aumenta

con el aumento de αL (Figura 2.14b), lo que es acorde con la menor recuperación observada

en la Figura 2.11b.

Finalmente, en las Figuras 2.15 y 2.16 se presentan los per�les internos de temperatura

y composición a lo largo de la columna, en términos de relaciones de tamaño y relaciones de

caudal para una carga inicial αL = 0.25. En la Figura 2.15a se observa un per�l de �ujo de

CO2 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 �ujo total de gas (Figura 2.15b)

presenta valores máximos en las cercanías de las zonas de mayor temperatura (Figura 2.16a).

Este hecho está directamente asociado a la presencia a una mayor cantidad de vapor de agua

en la corriente gaseosa, donde la temperatura es máxima (debido a una mayor evaporación).

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

desplazado levemente hacia los lados (Figura 2.16a).

Por otra parte, la composición de CO2 en la fase líquida aumenta desde el tope hacia el

fondo (Figura 2.16b); la mayor concentración del contaminante en el solvente (αR = 0.4080)

se obtiene para las relaciones L/G = 2 y H/D = 2, mientras que el valor mínimo (αR =

0.3550) se obtiene para las relaciones L/G = 3 y H/D = 1.5. Si bien el valor de αR es 13%

menor que en el primer caso, la recuperación alcanzada es solo 0.23% menor debido a que

se compensan las relaciones entre el tamaño de la columna y el caudal de amina empleado
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(a) Temperatura de salida de amina

(b) Composición de CO2 en el líquido

Figura 2.14 � Diseño óptimo. Caso 1: temperatura y composición en el fondo de la columna
de absorción.

para lograr una recuperación determinada (Observar Figura 2.11).

Caso 2. In�uencia de la carga de CO2 y las relaciones de dimensiones (H/D)

cuando se optimiza la cantidad de CO2 capturada por unidad de �ujo de amina

(FO2)

Como se indicó en el planteo del problema, se de�ne una nueva función objetivo (Ec.

2.87) con el �n de analizar el caudal mínimo requerido a diferentes cargas de CO2 y
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(a) Composición de CO2 en la fase gaseosa a través de la columna.

(b) Flujo de gas a través de la columna.

Figura 2.15 � Diseño óptimo. Caso 1: per�les internos de �ujo y composición de la corriente
gaseosa.

relaciones de tamaño.

Al maximizar la cantidad de CO2 absorbida por unidad de �ujo de solvente, se obtiene el

mínimo caudal requerido para cada nivel de composición, y la relación de alturas alcanza el

máximo valor estipulado en el modelo. La Figura 2.17 ilustra la función objetivo, la cantidad

de CO2 capturada (expresada en porcentaje) y la relación óptima de �ujos, respectivamente.

Como se puede observar, la función objetivo y sus elementos componentes (recuperación de

CO2 y caudal de amina) disminuyen con el aumento de la carga de CO2 en el solvente. Un
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(a) Temperatura del líquido a través de la columna.

(b) Composición de CO2 en la fase líquida a través de la columna.

Figura 2.16 � Diseño óptimo. Caso 1: per�les internos de temperatura y composición en el
líquido.

nivel de recuperación de 80%, que es el mínimo requerido para una columna de absorción,

se alcanza con valores de αL ≤ 0.26 para las columnas más altas (H/D=2.0) y con valores

de αL ≤ 0.20 para las columnas más bajas (H/D=1.5). Por otra parte, en columnas más

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

la recuperación obtenida es mayor en todo el rango de cargas de CO2 analizado. Para

αL ≥ 0.26 el caudal requerido es sólo levemente menor, de alrededor de 0.08%, resultando

niveles de recuperación que son, en promedio, superiores en un 8.4%.
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En la Tabla 2.17 se presentan, a modo de comparación, los resultados obtenidos para

un mismo valor de αR empleando las dos funciones objetivo planteadas. Se observa que

para una recuperación similar (alrededor de 80%) y un valor de αL = 0.26, el volumen

óptimo de empaque obtenido empleando la FO2 es 17.9% mayor que si se emplea la FO1.

En contraste, la relación óptima de caudales es 42.65% menor. Un mayor caudal de amina

implica una columna de desorción de mayor tamaño y una mayor cantidad de energía para

la recuperación del solvente, por lo que conclusiones más generales sólo pueden realizarse

analizando el sistema de captura en su conjunto e incorporando al modelo expresiones para

determinar los costos operativos y de inversión.

Tabla 2.17 � Diseño óptimo. Caso 2: comparación de valores óptimos empleando diferentes
funciones objetivo.
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(a) Función objetivo 2 (FO2)

(b) Porcentaje de CO2 capturado

(c) Relación de �ujos

Figura 2.17 � Diseño óptimo. Caso 2.
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2.5. Resumen

En primer lugar se realizó una exhaustiva búsqueda bibliográ�ca que permitió conocer

los avances logrados en materia de modelado, simulación y optimización de los diferentes

procesos de captura, y obtener la totalidad de las correlaciones (restricciones del modelo)

necesarias para calcular propiedades físico-químicas, constantes cinéticas de reacción,

calores de absorción, constantes de transferencia de materia, etc. Luego se procedió

a implementar en GAMS un modelo matemático determinístico NLP que permita no

solo simular sino también optimizar el proceso de absorción de CO2 utilizando aminas.

Además se desarrolló una metodología adecuada de inicialización, considerando los aspectos

fundamentales que garanticen la convergencia para cualquier cambio de valores en los

parámetros. Precisamente se propuso una estrategia especí�ca de inicialización, escalado

de variables y de�nición de cotas superiores y/o inferiores que permitió la obtención de

resultados en un amplio rango de condiciones operativas.

Por otro lado, es necesario enfatizar que una de las etapas principales y seguramente

la más importante en el desarrollo de un modelo matemático es su veri�cación. En esta

etapa se determina el grado de exactitud en que las variables del modelo son estimadas,

en comparación con valores utilizados como referencias, generalmente datos obtenidos en

forma experimental. En otras palabras, consiste en veri�car si, tanto el grado de abstracción

realizado para representar el comportamiento real del sistema y/o proceso bajo estudio

(modelo conceptual) como si las hipótesis asumidas son apropiadas. De esta manera, y con

el �n 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

líquido vapor con valores experimentales (y resultados de simulaciones) presentados por

varios autores. Especí�camente, se analizó la distribución de concentraciones de las

diferentes especies en la fase líquida y la presión parcial de CO2 a diferentes niveles

de temperatura y concentraciones de CO2 en el solvente. Luego se compararon los

resultados del modelo de la columna de absorción (per�les internos de temperatura y

composición en las fases líquida y gaseosa) utilizando tanto el modelo riguroso (RB) como

el modelo simpli�cado (EM) para dos caudales de gas (escala de laboratorio y planta
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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 investigó además, el efecto del planteo de diferentes hipótesis en la e�ciencia de

absorción: 1) modelo de equilibrio (EM) frente a un modelo riguroso (RB) que, a diferencia

del anterior, considera el fenómeno de transferencia de materia con reacción química en la

interfase, y 2) empleo de distintas correlaciones para la determinación del área especí�ca

de transferencia de materia.

Una de las conclusiones obtenidas revela que cuando se considera el menor tamaño y

el menor esfuerzo computacional requerido para la resolución, se pre�ere 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 área de transferencia

de materia en el modelo riguroso, se observó que los resultados son altamente dependientes

de las mismas. En particular, la correlación de Onda et al. (1968) es la más apropiada

para estudiar el comportamiento de la absorción en el interior de la columna, mientras

que la correlación de Wilson (2004) se puede utilizar para estimar las características de

las corrientes líquida y gaseosa que abandonan la torre. De esta manera, la selección de la

correlación a utilizar dependerá del propósito �nal que se persiga.

Después de la validación, se plantearon y resolvieron distintos problemas de optimización,

los cuales di�eren únicamente en sus funciones objetivo. De esta manera, explotando

la robustez y la �exibilidad del modelo y la metodología de resolución propuesta, se

determinaron conjuntos de condiciones óptimas de operación y de diseño en un rango amplio

de composiciones de la corriente líquida de alimentación. Las temperaturas, composiciones

y �ujos de las corrientes líquida y gaseosa a lo largo de la torre, la caída de presión y las

dimensiones del equipo (altura y diámetro), se consideraron como variables de optimización.

Es importante aclarar que no se pueden garantizar soluciones óptimas globales debido a

la presencia de algunas restricciones no convexas presentes en el modelo matemático, tales

como términos bilineales (dados, por ejemplo, por el producto entre �ujos y entalpías en



82

los balances de energía) y logaritmos, entre otras.

A partir de los resultados presentados, quedó en evidencia la existencia de una relación

de compromiso entre las dimensiones de la columna de absorción (altura y diámetro), y el

caudal requerido de solvente para una recuperación determinada.

En este punto no es posible concluir si una opción es más conveniente que otra, pues es

necesario analizar el proceso completo (absorción-desorción) desde un punto de vista tecno-

económico. Sin embargo, se puede prever fácilmente que el empleo de mayores caudales de

amina implica un mayor consumo de energía térmica para la recuperación del solvente a la

vez que se requieren columnas de regeneración de mayor tamaño.

Por otra parte, torres de absorción con mayores relaciones H/D, a pesar del mayor

tamaño, presentan una menor caída de presión por unidad de altura de empaque, lo que se

traduciría en un menor consumo de energía mecánica en los sopladores (S1) para vencer la

caída de presión en las mismas.

Finalmente, desde el punto de vista del modelado, el modelo matemático propuesto e

implementado en GAMS, resultó ser una herramienta valiosa tanto para optimizar como

para simular el proceso (cuando el sistema no posee ningún grado de libertad). De hecho,

el modelo fue utilizado para ambos propósitos.



Capítulo 3

Proceso de regeneración del solvente,

desorción y compresión de CO2

3.1. Introducción

Como se mencionó en capítulos anteriores, la absorción/desorción de CO2 con aminas

es un proceso que demanda altos consumos de energía, siendo esta la principal desventaja a

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

Si bien este proceso es el que se encuentra en su fase de implementación y demostración

más avanzada, y es el que cuenta con mayor probabilidad de aplicación a gran escala en el

mediano plazo, disminuir el requerimiento total de energía (consumo de servicios auxiliares

de calefacción, enfriamiento y energía eléctrica) es uno de los desafíos más importantes que

se persigue desde la última década. En este contexto, se publicaron numerosos trabajos que

analizan diferentes aspectos del problema. La carga térmica especí�ca [Energía/ cantidad

de CO2 desorbida] que se requiere en el rehervidor, es una de las variables más reportadas

debido a su directa incidencia en el costo total de operación. Sin embargo, dicha variable

depende fuertemente de las condiciones operativas y de diseño asociadas a cada caso en

particular.

En general, diferentes autores analizaron en detalle la in�uencia de diferentes condiciones

operativas en el requerimiento energético, tanto a escala de laboratorio (Galindo et al.,

83
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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 desorción de CO2

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

Tobiesen y Svendsen (2006) desarrollaron un modelo riguroso para describir la desorción

de CO2 a elevadas presiones (≥ 200 kPa), con el �n de investigar si bajo estas condiciones es

posible disminuir signi�cativamente la energía mecánica requerida en la etapa de compresión

de la corriente concentrada de CO2. Por otra parte, Tobiesen et al. (2007) propusieron

un modelo de transferencia de materia para la absorción/ desorción de CO2 basado en

la teoría de la penetración, donde se discretizó la película de la fase líquida. Luego,

Tobiesen et al. (2008) validaron los resultados de la simulación con datos experimentales

obtenidos en planta piloto. La velocidad de transferencia de materia simulada frente a

la experimental presentó una desviación relativa de 9.91% en promedio. Especí�camente,

los valores obtenidos mediante simulación se sobreestimaron para bajas cargas de amina

(relación entre la cantidad total de CO2 y la cantidad total de MEA) y, por el contrario,

se subestimaron para altas cargas. Los per�les de temperatura y �ujo de líquido 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 obtención de resultados de simulación 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 su�cientemente buenos. De esta manera, un modelo simpli�cado

puede usarse en forma satisfactoria, reduciendo el tiempo computacional requerido para su

resolución.

Oyenekan (2007) y Oyenekan y Rochelle (2007, 2009) llevaron a cabo simulaciones del

sistema de regeneración para la desorción de CO2 utilizando Aspen Custom Modeler como

herramienta de modelado. Para el análisis seleccionaron diferentes tipos de solventes (MEA,

MDEA/PZ,K+/PZ) y con�guraciones 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 ∆T = 5K en un sistema con una solución 7m de MEA (30% p/p), PR =

160 kPa, αR = 0.563 y 90% de recuperación, se reduce en 12% el consumo energético total

con respecto a un ∆T = 10K. Por otra parte, los autores concluyeron que el diseño óptimo

(con menor requerimiento de energía) se obtendría con columnas que operen entre el 50%

y el 80% de inundación.

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 recuperación de CO2 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 CO2

en el sistema que emplea el empaque menos e�ciente (250Y) con un consumo energético

razonable.

Mediante el empleo de simuladores, Oexmann y Kather (2010) demostraron que las

variables del proceso tienen una fuerte in�uencia en el consumo de energía, en particular

la presión operativa, de manera tal que no deben perderse de vista cuando se evalúa la

performance de nuevos solventes. Además, observaron que para solventes con elevado calor

de absorción, como la MEA, un incremento en la presión 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 energía. Sin embargo, la temperatura

en el rehervidor no depende únicamente de la presión sino también del tipo de solvente,

su composición y la carga de CO2 existente. Por otro lado, las características del solvente

determinan el �ujo 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 presión en

el rehervidor presenta otros efectos que no deben ser ignorados. Por un lado, una presión

de desorción más alta conduce a una menor demanda de potencia del compresor de CO2

ubicado aguas abajo del proceso de captura. Por otra parte, un incremento de presión 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 presión extraído de las turbinas de la planta de

generación, el empleo de vapor de mayor calidad (mayor presión) inevitablemente conduce

a mayores penalizaciones energéticas en la planta de producción de electricidad, esto es,

disminución de la potencia entregada por la planta de potencia. Estos dos efectos son

comúnmente 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 generación existentes) que debe producirse en la planta de potencia para

cubrir el requerimiento de energía térmica y eléctrica de la planta de captura. Los autores

concluyeron �nalmente que, a la hora de optimizar el sistema, es necesario considerar los

procesos de generación+captura+compresión en forma integral.

Con el mismo propósito de disminuir el consumo energético total varios autores

propusieron modi�caciones estructurales de la etapa de recuperación del solvente, empleando

en la mayoría de los casos herramientas comerciales de simulación 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 modi�caciones incluyen

operación en vacío, sistemas con múltiples niveles de presión, con y sin recompresión de

vapor, incorporación de tanques de separación �ash, con integración energética entre la

etapa de compresión y la de regeneración, etc. Las con�guraciones avanzadas reducen el

consumo de energía incrementando la reversibilidad del proceso, aumentando la e�ciencia

y disminuyendo las pérdidas de exergía. Sin embargo, la demanda energética se reduce

a expensas de incrementar el costo de inversión y la complejidad en la con�guración del

proceso.

En este capítulo se estudia la con�guración más simple (Fig. 3.1) en la que tanto las

condiciones operativas como las de diseño son simultáneamente optimizadas de manera tal

de maximizar la e�ciencia de regeneración y minimizar el consumo de servicios auxiliares,

ya sea de calefacción y/o enfriamiento. El estudio consiste en analizar cómo in�uye la

composición del solvente que alimenta la columna (expresada como la relación entre la

cantidad de CO2 y la cantidad de MEA) y la presión operativa en el rehervidor sobre los

objetivos arriba mencionados. Para ello, y con el �n de analizar el proceso en un amplio
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rango de condiciones, tanto la composición del solvente como la presión de operación en el

rehervidor, se varían paramétrica y sistemáticamente.

En la Sección 3.2 se desarrolla el modelo matemático de los diferentes equipos que

integran el proceso de desorción y compresión de CO2. Luego se comparan los resultados

obtenidos mediante la resolución 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 diseño óptimo

teniendo en cuenta el planteo de dos funciones objetivo: 1) minimizar la relación entre el

requerimiento energético en el rehervidor y la cantidad de dióxido de carbono removida de la

corriente de amina rica en CO2, y 2) minimizar la relación entre el requerimiento energético

total (servicios de calefacción, enfriamiento y energía mecánica) y la cantidad de dióxido

de carbono removida de la corriente de amina rica en CO2. Además, se presenta un análisis

de sensibilidad para investigar la in�uencia del empleo de distintas correlaciones para el

cálculo del área especí�ca 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 análisis de los resultados se realiza en base a una serie de conjuntos de valores

óptimos de las principales variables de diseño y operación, tales como requerimiento

energético y área de transferencia de calor de los equipos de intercambio térmico (rehervidor,

condensador, economizador, enfriadores), trabajo de bombeo y compresión, consumo de

agua de enfriamiento, dimensiones (diámetro y altura) y caída de presión en la columna de

regeneración, entre otras.

3.2. Desarrollo del modelo matemático

En la Figura 3.1 se presenta un esquema genérico de la etapa de regeneración del solvente

y compresión de CO2. También se indica la nomenclatura utilizada en el desarrollo del

capítulo. Aquí, a diferencia del capítulo anterior, el modelo resultante involucra un mayor

número de equipos (columna regeneradora, intercambiadores, bombas, compresores, etc.).

La corriente de amina rica en CO2 que abandona el fondo de la columna de absorción



88

Figura 3.1 � Esquema de la etapa de regeneración del solvente y compresión de CO2.

se precalienta en el intercambiador amina-amina [I1] y se bombea [B1] a la unidad de

regeneración del solvente [REG]. La energía térmica suministrada [QR] en el hervidor [REB]

se utiliza para 1) incrementar la temperatura de la solución enriquecida (calor sensible), 2)

remover el CO2 de la corriente líquida (calor de reacción) y 3) generar el vapor necesario

para la separación (calor de vaporización de agua). Luego, el vapor de agua se condensa

[CND] y realimenta la columna, mientras que la corriente gaseosa concentrada en CO2 se

comprime [COM]. Por otro lado, la corriente de amina �pobre� que abandona el reboiler se

enfría [I1, E2] y se envía nuevamente a la columna de absorción, cerrándose así el ciclo de

absorción/desorción.

Tanto los niveles de presión y temperatura en las distintas unidades como las condiciones

del solvente (temperatura, composición y �ujo), in�uyen fuertemente en el desempeño del

proceso de recuperación del solvente. El nivel de recuperación y las dimensiones de los

equipos de�nen también su e�ciencia. De esta manera, es importante identi�car y cuanti�car

los diferentes trade-o�s que existen entre las variables operativas y de diseño.

El modelo matemático de la etapa de regeneración del solvente y compresión de CO2

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

3.2.1. Consideraciones generales

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

Se asume un único tren de compresión, compuesto por 4 etapas con iguales relaciones

de compresión y enfriamiento intermedio.

Se imponen límites máximos para la temperatura y presión de trabajo en el reboiler,

para prevenir la degradación del solvente. Los valores limites asumidos son 393.15 K

y 202.6 kPa.

Se desprecia la caída de presión en los equipos de intercambio de energía.

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

bombeo (líquido 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 capítulo 2 (Ec. 2.4 a 2.85), y las expresiones de balance de materia y energía que se

desarrollan a continuación.

Del mismo modo que se procedió para modelar la columna de absorción, la columna

regeneradora se divide en �n� etapas dispuestas en contracorriente; n=1 corresponde a la

etapa que está en el fondo de la columna mientras que n=N corresponde a la etapa que

está en el tope. Esta última es alimentada por la corriente de amina rica (Lz con z=1) y el

condensado (LC).
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Balances de materia y energía

Los subíndices D, C y R se re�eren a la columna regeneradora, el condensador y el reboiler,

respectivamente, mientras que el subíndice RH (del inglés �rich hot�) se emplea para

identi�car las condiciones de la corriente de solvente enriquecido en CO2 que alimenta

a la columna regeneradora.

Balance de materia

LDn+1 xD in+1 − LDn xD i n +GR yRj −GDn yD j n = 0

n = 1 (3.1)

LDn+1 xD i n+1 − LDn xD i n +GDn−1 yD j n−1 −GDn yD j n = 0

∀n, 2 ≤ n ≤ N − 1 (3.2)

GDn−1 yD j n−1 −GDn yD j n + Lzxi z + LCxC i − LDn xD in = 0

z = 1 n = N (3.3)

Balance de energía

GDn−1H
G
Dn−1 −GDn H

G
Dn + LDn+1 H

L
Dn+1 − LDn H

L
Dn

+ (∆HR)Dn − (∆HH2O)Dn = 0 n = 1 (3.4)

LDn+1 H
L
Dn+1 − LDn H

L
Dn +GDn−1 H

G
Dn−1 −GDn H

G
Dn

+ (∆HR)Dn − (∆HH2O)Dn = 0 ∀n, 2 ≤ n ≤ N − 1 (3.5)

GDn−1 H
G
Dn−1 −GDnH

G
Dn + LzH

L
RH + LCH

L
C − LDn H

L
Dn

+ (∆HR)Dn − (∆HH2O)Dn = 0 z = 1 n = N (3.6)
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3.2.3. Bombas de solvente

La solución enriquecida que abandona el absorbedor por el fondo, se bombea al tope de la

columna regeneradora. El incremento de la presión de bombeo depende de las condiciones

operativas existentes en el stripper (presión en el reboiler, caída de presión a través del

empaque, etc.) y de la caída de presión a través del intercambiador amina - amina. En este

trabajo se asume que la caída de presión a través de los equipos de intercambio térmico es

despreciable.

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

en las siguientes suposiciones: 1) estado estacionario ; 2) proceso adiabático y 3) �uido

incompresible.

WB =
1

ηBi

(
Lz
ρLz

)
(Pz − Pn) con z = 1 y n = N (3.7)

Donde ηB es la e�ciencia isentrópica, cuyo valor se �ja en 75%.

La densidad molar (ρLz ), el �ujo molar (Lz) y las presiones (P) están expresadas en

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

3.2.4. Unidades de transferencia de energía

Aquí se describen los equipos de transferencia de energía en forma genérica. De esta

manera el subíndice �e� se re�ere a los enfriadores ([E1], [E2], [E3]) y economizadores ([I1]).

Los subíndices �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

fría respectivamente.

Balances de materia

Reboiler

LDn xi n − LR xR i +GR yRj = 0 n = 1 (3.8)

Condensador
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GDn yD in − LC xC i −GC yC j = 0 n = N (3.9)

Economizador y Enfriadores

(xi L)cold, in, e = (xi L)cold, out, e (3.10)

(xi L)hot, in, e = (xi L)hot, out, e (3.11)

Balances de energía

Reboiler

LDn H
L
Dn +QR − LR HL

R −GR

(
HG
R + (∆HR)R + (∆HH2O)R

)
= 0

n = 1

(3.12)

Condensador

GDn

(
HG
Dn + (∆HR)Dn + (∆HH2O)Dn

)
− LC HL

C

−GC

(
HG
C + ∆HH2O,C

)
−QC = 0 n = N

(3.13)

Economizador y Enfriadores

Qe =
(
LHL

)
hot, in, e

−
(
L HL

)
cold, out, e

=
(
L HL

)
hot, out, e

−
(
L HL

)
cold, in, e

(3.14)

Equilibrio de fases

Reboiler

yR CO2 φR CO2 PR = HRCO2 [CO2]R (3.15)

yRH2O φRH2O PR = pRH2O xRH2O (3.16)

yRMEA φRMEA PR = pRMEA xRMEA (3.17)
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Condensador

yC j φC j PC = pi xC i (3.18)

yC j = y∗C j ∀j j = MEA,CO2, H2O (3.19)

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

columna regeneradora.

PC = PDn 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 bibliografía se adopta un valor �jo de 5 o 10 K.

5 ≤ (TRH − TR) ≤ 15 (3.21)

La temperatura del vapor de calefacción (T V C) se asume 10 K superior a la

temperatura del líquido en el rehervidor (TR).

T V C ≥ TR + 10 (3.22)

También se incorporan las restricciones 3.23 a 3.25, con el �n de evitar cruces de

temperatura en los equipos de intercambio térmico y así facilitar la convergencia del

modelo, sobre todo en el cómputo de la diferencia media logarítmica de temperatura.

Thot,in,e ≥ Thot,out,e + 0.5 (3.23)

Tcold,in,e ≤ Tcold,out,e + 0.5 (3.24)

Thot,in,e − Tcold,out,e ≥ 5 (3.25)
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Por otro lado, la temperatura de la corriente fría en cada etapa de compresión -

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).

Áreas de intercambio

Se plantea un modelo de puntos extremos para la determinación del área de

intercambio térmico (Ec. 3.26) en base a las siguientes suposiciones: 1) las capacidades

calorí�cas y los coe�cientes globales de transferencia de energía permanecen constantes

a través del equipo; 2) la caída de presión es despreciable y 3) se desarrollan per�les

lineales de temperatura.

Qe = Ue × Ae ×DMLTe e = [I1], [E1], [E2], [E3], [REB], [CND] (3.26)

En la Tabla 3.1 se listan algunos valores de los coe�cientes globales de transferencia de

energía reportados en distintas fuentes. Obviamente, la selección de estos parámetros

juega un papel importante en la determinación de las áreas totales de intercambio

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

Tabla 3.1 � Coe�cientes globales de transferencia de energía [W/m2K].

3.2.5. Compresores y sopladores

Debido a restricciones de diseño, una planta de generación de energía con una capacidad

de producción de 800 MW, necesitaría más de un tren de absorción para tratar la totalidad

del gas generado. A su vez, cada tren de absorción podría contar con un sistema de

compresión individual ó, en su defecto, podría disponerse de un único sistema de compresión
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para comprimir el volumen total de gas producido. Por otro lado, la capacidad de diseño

de los sopladores y los compresores depende, en cada caso, del �ujo de gas a tratar.

Los balances de materia y energía que representan la suma de las corrientes gaseosas

enriquecidas en CO2 que ingresan al sistema de compresión, se describen mediante las Ec.

3.27 y 3.28.
NT∑
k=1

yC j kGC k = Gcomp
in ycompj in ∀j, j = MEA, CO2, H2O (3.27)

NT∑
k=1

HG
CkGC k = Hcomp.

in (3.28)

El cambio de temperatura debido al trabajo de compresión, el trabajo requerido en el

compresor para cada etapa (c), la relación de compresión entre etapas y el trabajo total, se

calculan según las Ecuaciones 3.29 a 3.34. Se asume un proceso de compresión adiabático

no reversible (no insentrópico) con capacidades calorí�cas constantes.

Además, se asume que la relación de compresión, que es una variable de optimización,

es la misma en cada etapa (Ec. 3.32). De acuerdo a lo sugerido por Fisher et al. (2005),

la temperatura máxima de cada etapa de compresión es de 450.15 K y la relación de

compresión debe ser menor o igual a 3 (Ec. 3.33). Si se superan estas restricciones, se debe

incrementar el número de etapas de compresión (c).

La siguiente restricción vincula las temperaturas de entrada/ salida de los compresores

con sus correspondientes presiones:

Tout c − Tin c =

(
1

ηc

)
× Tin c

[(
Pout c
Pin c

)1− 1
γc

− 1

]
∀c c = 1, 2, ..., C (3.29)

donde η y γ son la e�ciencia isentrópica y la relación de capacidades calorí�cas a presión y

volumen constante, respectivamente. Los subíndices �in� y �out� indican la entrada y salida

de cada etapa de compresión.

Tout c ≤ 450.15K (3.30)

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

Wc =

(
1

ηc

)
×Gin c ×

(
R× Tin c × fc × γc

γc − 1

)
×

[(
Pout c
Pin c

)1− 1
γc

− 1

]
(3.31)
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donde fc es el factor de compresibilidad en las condiciones de presión y temperatura de la

etapa.

rc =

(
Pout c−1

Pin c−1

)
=

(
Pout c
Pin c

)
(3.32)

rc ≤ rc máx (3.33)

El trabajo de compresión total [kW] se computa como la suma del trabajo realizado en

cada una de las etapas. De acuerdo a la tecnología actual, se asume que la capacidad de

trabajo máxima de un tren de compresión es de 40000 kW (GHG, 2002).

WTC = NT
C∑
c=1

Wc ∀c c = 1, 2, ..., C (3.34)

WTC ≤ 40000 kW (3.35)

3.3. Veri�cación del modelo de la etapa de regeneración

del solvente vía simulación. Comparación con datos

experimentales

Como se mencionó en el capítulo anterior, una de las etapas principales, y seguramente

la más importante en el desarrollo de un modelo matemático, es su veri�cación.

Ahora bien, cuando no se dispone de una planta piloto propia para realizar mediciones

experimentales, esta tarea puede resultar algo difícil de realizar ya que deben utilizarse

valores experimentales obtenidos y publicados por otros autores. La mayoría de los autores

solo reportan los valores de algunas variables del proceso, inclusive sin detallar bajo

qué condiciones se obtuvieron dichos valores. Luego, es fácil deducir que en el caso de

pretender veri�car el modelo en forma minuciosa comparando todas las variables, los datos

reportados por un mismo autor podrían resultar insu�cientes. 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 situación presentan ciertas discrepancias,

lo que introduce cierto grado de incertidumbre para la validación del modelo.

Como en el capítulo anterior, la veri�cación del modelo se efectúa mediante la

comparación 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).

Especí�camente, 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 (caídas de presión, coe�cientes y áreas especí�cas para la

transferencia de materia, etc.) por otras, apropiadas para el tipo de empaque estructurado.

También, sólo para los �nes de veri�cación, en la comparación se incluyen los resultados

obtenidos por HYSYS.

Por otro lado, el modelo se ejecuta activando la correlación de Onda et al. (1968) o la

correlación de Bravo y Fair (1982), según se desee.

Las Tablas 3.2 y 3.3 listan los datos de entrada (parámetros del modelo), las

especi�caciones del empaque y las dimensiones de la columna empleadas en la validación.

Es oportuno mencionar aquí que, con el �n de emular la planta piloto de la que

se obtuvieron los datos experimentales, fue necesario modi�car ligeramente el modelo

matemático desarrollado (y representado mediante el diagrama de �ujo mostrado en la

Figura 3.1).

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

denominaciones:

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

RBO: resultados obtenidos mediante la simulación con el modelo desarrollado

activando la correlación de Onda para la determinación de las áreas de transferencia

de materia.

RBB: resultados obtenidos mediante la simulación con el modelo desarrollado
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Tabla 3.2 � Datos experimentales (Dugas, 2006).

Tabla 3.3 � Características de la columna Dugas (2006).

activando la correlación de Bravo para la determinación de las áreas de transferencia

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

En la Figura 3.2 se ilustra la cantidad de CO2 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 grá�cas siguientes (Fig. 3.3 y 3.4). En

particular, se observa que la mayoría de los puntos predichos por cada modelo se ajustan

satisfactoriamente a los datos experimentales con desviaciones inferiores al 5%, siendo el

modelo RBB más exacto que el modelo RBO.

Figura 3.2 � Veri�cación del modelo de la columna de regeneración por comparación con
los datos experimentales reportados por Dugas (2006): �ujo másico de CO2.

La composición en el líquido, expresada como carga de CO2 (moles de CO2/mol MEA)

en el fondo y en el medio de la unidad de regeneración, se representan en la Figura 3.3.

Se observa que RBB (con un error promedio de 13%) es más 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 más 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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(a) α a la salida del hervidor

(b) α en el centro de la columna

Figura 3.3 � Veri�cación del modelo de la columna de regeneración por comparación con los
datos experimentales reportados por Dugas (2006): composición del líquido [mol CO2/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 predicción de la temperatura es independiente de

la correlación 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 análisis del calor requerido en el rehervidor, es sumamente
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importante resaltar que los valores experimentales reportados están sujetos a incertidumbres

debido a limitaciones inherentes a los instrumentos empleados, según se explica en detalle

en Dugas (2006). En consecuencia, la veri�cación numérica de esta variable está asociada

a tal incertidumbre. Luego es fácil 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,

podría ser muy signi�cativa. En otras palabras, la veri�cación del QR 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 más 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 correlación utilizada. Por ejemplo, en los casos 1 y 2, los

valores experimentales se sobreestiman y subestiman al emplear las correlaciones de Onda y

Bravo, respectivamente. En el caso 3, mediante la correlación de Bravo se obtienen valores

más 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. Especí�camente, se observa que los errores son inferiores al 10% en las

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

En la Tabla 3.4 se lista el porcentaje de error del calor de reboiler especí�co (KJ/kg

de CO2 capturado) y el �ujo de líquido que abandona la columna regeneradora. Como se

puede observar, mediante el empleo de ambas correlaciones se brindan errores similares y

aceptables para el �ujo de líquido (RBO: 2.72%; RBB: 2.22%). Sin embargo, los errores en

la determinación del calor de reboiler especí�co son superiores y dependen fuertemente de

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

De acuerdo a los resultados, es posible de�nir rangos de errores con el �n de analizar la

in�uencia 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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(a) Temperatura del líquido

(b) Calor requerido

Figura 3.4 � Veri�cación del modelo de la columna de regeneración por comparación con los
datos experimentales reportados por Dugas (2006): condiciones operativas en el hervidor.

y 15%. En forma similar, la aplicación del modelo RBB para los casos 13 a 19 y 24 presenta

errores inferiores al 10%, mientras que el caso 23 presenta un desvío de 15.0%. Para los

casos 5 a 11, 21 y 23 el modelo RBB predice valores más aproximados, aunque con errores

comprendidos entre 15.6 y 30.2%. En la predicción de QR, RBB es más 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 � Veri�cación del modelo de la columna de regeneración por comparación con los
datos experimentales reportados por Dugas (2006): desvío entre los datos estimados y los
datos experimentales.

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

amplio y varía entre 3.6 y 11.2 GJ/tn para diferentes condiciones operativas y de diseño. A

pesar de que las bases de comparación no son exactamente las mismas (diagramas de �ujo

e hipótesis ligeramente diferentes), es posible concluir que los valores de QR predichos por

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

en la comparación con Dugas (2006).

Para una veri�cación más completa, también se compararon los per�les de temperatura
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dentro de la columna. La Figura 3.5 presenta la distribución de temperatura a lo largo de

la unidad de regeneración para los casos 6 y 22. En ambos casos, se utilizaron como base

para la comparación, los valores experimentales medidos a distintas alturas de la columna

regeneradora.

(a) Caso 6

(b) Caso 22

Figura 3.5 � Veri�cación del modelo de la columna de regeneración por comparación con
los datos experimentales reportados por Dugas (2006): per�l de temperatura.

Como se muestra en la Figura 3.5a, los per�les 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 per�l de temperatura obtenido mediante RBB es levemente más
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preciso. Los resultados de simulación obtenidos con Hysys presentan un error máximo del

orden del 2.1%. Los casos 1 a 13 presentan per�les 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 última Figura, desde h/H=0 hasta h/H=0.35, el modelo RBB predice valores más

aproximados a los valores experimentales mientras que a partir de h/H=0.4, el modelo RBO

arroja resultados más apropiados. Los casos 17 a 24 presentan per�les y comportamientos

similares a los discutidos en el caso 22.

En líneas generales, es posible concluir que los resultados obtenidos mediante el modelo

riguroso desarrollado se aproximan de manera aceptable a los datos experimentales; aun

así pueden observarse algunas discrepancias con diferentes niveles de error para cada una

de las variables analizadas.

Para la mayoría de los casos y las variables analizadas, el modelo basado en la correlación

propuesta por Bravo (RBB) ofrece mejores aproximaciones a los valores experimentales

en comparación con el modelo RBO, observándose 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 más representativa) se ajusta mejor a los datos

experimentales con el modelo RBO. De esta manera, resulta difícil decidir sobre la

conveniencia de utilizar una u otra correlación, por lo que en la siguiente sección se

emplearán ambas y se seguirán comparando los resultados.
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3.4. Diseño óptimo de las etapas de regeneración del

solvente y compresión de CO2

3.4.1. Formulación del problema de optimización

La formulación del problema (P1), planteada en forma genérica en la Sección 2.4.1, se

de�ne de la siguiente manera:

Dado el diagrama de �ujo mostrado en la Figura 3.1 y dadas las condiciones de amina

rica (composición, temperatura y �ujo) y la presión de operación en el rehervidor, el objetivo

consiste en determinar las condiciones diseño y de operación óptimas con el �n de maximizar

la e�ciencia de regeneración. Precisamente, se de�nen como funciones objetivo dos tipos de

e�ciencias, según se describe a continuación:

Minimizar la relación entre el requerimiento energético en el rehervidor y la cantidad

de dióxido de carbono removida de la corriente de amina rica en CO2.

FO1 =
QR

GCO2 CyCO2 C

(3.36)

Minimizar la relación entre el requerimiento energético total (servicios de calefacción,

enfriamiento y energía mecánica) y la cantidad de dióxido de carbono removida de la

corriente de amina rica en CO2.

FO2 =
QR + (QE2 +QE3 +QC) + (Wcomp. +WB1)

GCO2 CyCO2 C

(3.37)

De esta manera, a diferencia de la sección anterior, el modelo propuesto es utilizado para

optimizar el proceso ilustrado en la Figura 3.1, teniendo en cuenta los objetivos considerados

en la FO1 y la FO2. Para llevar a cabo las optimizaciones, se procedió a �liberar� los

valores numéricos correspondientes a ciertas variables, que se mantuvieron �jos en el caso de

veri�cación (diámetro, altura, relación H/D, carga de amina, caída de presión, temperatura

en el condensador, diferencia de temperatura en el extremo caliente del economizador,

entre otras), introduciéndose además para cada una de las variables, una cota inferior y
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superior. De esta forma, dichas variables forman parte de la optimización y su valor óptimo

se encontrará entre sus correspondientes cotas.

Las Tablas 3.5 y 3.6 presentan las características del empaque y las condiciones

operativas empleadas para efectuar las optimizaciones y posterior análisis de resultados.

Especí�camente, se asumen tres valores para la presión operativa en el reboiler (130,

165 y 200 kPa) y 21 valores para la carga de amina que alimenta la columna (0.35 ≤

αR ≤ 0.55), con el �n de obtener, para cada caso, los correspondientes conjuntos

de valores óptimos de las principales variables de proceso: requerimientos energéticos,

servicios auxiliares de calefacción y enfriamiento, dimensiones de los equipos principales

(condensador, reboiler, columna de regeneración, compresores, intercambiadores, etc.),

per�les internos de temperatura, �ujos y composición, caídas de presión, entre otras.

Además 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 � Diseño óptimo: parámetros del modelo, características del empaque.

Tabla 3.6 � Diseño óptimo: Parámetros del modelo, condiciones de operación.
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3.4.2. Diseño óptimo. Análisis y discusión de resultados

Caso 1a. In�uencia de la carga de CO2 (αR) y la presión operativa del rehervidor

en la optimización de la etapa de desorción y compresión de CO2 empleando la

FO1. Empleo de la correlación de Onda

El análisis de los resultados se realiza en términos de temperaturas, �ujos, cargas

térmicas, caída de presión en la columna, capacidades de equipos (volumen de empaque,

áreas de intercambio térmico, trabajo de bombeo y compresión) y consumo de los diferentes

servicios auxiliares (vapor de proceso, agua de enfriamiento y electricidad). Los valores

óptimos para cada valor de αR y presión 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 evolución de la función objetivo y las variables que la conforman

(carga térmica neta (QR) y cantidad de CO2 desorbida), para el conjunto de parámetros

asumidos.

Según indica la Figura 3.6a, la carga térmica especí�ca en el rehervidor (FO1) disminuye

con el incremento de la concentración de CO2 en la alimentación a la columna (αR) y con el

incremento de la presión operativa en el rehervidor. Por el contrario, tanto el calor requerido

para la recuperación alcanzada en cada caso (Fig. 3.6a), como la cantidad de CO2 desorbida

(Fig. 3.6b), se incrementan con el aumento de αR y disminuyen con el aumento de PR. Se

observa un comportamiento similar en la carga térmica especí�ca y la carga térmica neta

requeridas en el condensador (Fig. 3.7), siendo QC alrededor de 32% menor que QR.

En la Figura 3.6b se representa además la carga óptima de alimentación a la absorbedora

(αL), la cual varía según los siguientes rangos 0.2071-0.2149, 0.1783-0.1871 y 0.1554-0.1651

con valores máximos en αR = 0.43; αR = 0.40 y αR = 0.38 para 130, 165 y 200 kPa,

respectivamente.

La corriente de amina pobre en CO2 que abandona el rehervidor, se enfría en los

intercambiadores de calor [I1] y [E2] antes de ingresar a la columna de absorción, con

el �n de favorecer la e�ciencia de absorción. En la Figura 3.8 se representa la cantidad de

energía requerida en el economizador [I1] así 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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(a) Requerimiento térmico en el rehervidor.

(b) Cantidad de CO2 desorbida.

Figura 3.6 � Diseño óptimo. Caso 1a: FO1 y sus componentes en función de la carga de
amina rica (αR).

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

presión de operación en el rehervidor es de 130, 165 y 200 kPa, respectivamente. La energía

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 óptimas de la columna y la caída

de presión asociada a cada condición operativa.

La altura de la columna disminuye al aumentar la carga de amina (αR), mientras que
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Figura 3.7 � Diseño óptimo. Caso 1a: requerimiento térmico en el condensador.

Figura 3.8 � Diseño óptimo. Caso 1a: etapa de enfriamiento de la corriente de amina pobre.

el diámetro, aunque con muy poca variación con la concentración de CO2, presenta

valores mínimos para cada nivel de presión considerado. El diámetro óptimo es de 5.4

m en promedio (Figura 3.9a).

La relación entre la altura y el diámetro (H/D) disminuye con el incremento de αR y

PR (Figura 3.10).

Dichas relaciones en las dimensiones de la columna, arrojan como resultado valores

mínimos de volumen en el rango de αR analizado (Figura 3.9b). Especí�camente,

359.6, 340.8 y 324.2 m3 para valores de αR 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 presión de operación en el

reboiler se traducen en menores volúmenes de empaque. En particular, para αR = 0.35

el volumen de empaque para PR = 200 kPa es 15.2% inferior que para PR = 130 kPa,

mientras que para αR = 0.55 dicha diferencia disminuye aproximadamente a un 10%.

Aun con volúmenes menores, la cantidad de CO2 desorbida es 31.3% mayor para

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

La caída de presión (∆P ) es menor en las columnas de menor tamaño (con menor

relación H/D), que corresponde a presiones operativas de 200 kPa en todo el rango

de αR analizado. Para 130 kPa, la ∆P decrece desde αR = 0.35 hasta αR = 0.41 y

luego se incrementa. En forma similar, para 165 kPa se presenta una mínima caída

de presión en αR = 0.38.

En la Figura 3.11 se observa que el trabajo de compresión se incrementa con el aumento

de la presión y de la carga de CO2 en la corriente de amina rica. Si bien el trabajo de bombeo

también se incrementa, el porcentaje de esta variable respecto al trabajo de compresión

es despreciable (inferior al 1%). La relación de compresión entre las etapas se mantiene

prácticamente constante en todo el rango de αR considerado y disminuye con la presión:

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 variación de αR y PR en el �ujo de vapor

y líquido 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 αR.

Especí�camente, a partir de un valor de αR = 0.35 hasta αR = 0.55, la reducción 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,

21.4 y 22.0%.

Por otro lado, la in�uencia de la presión en el �ujo de vapor recirculado es más

importante que en el �ujo de líquido. Por ejemplo, para αR = 0.45 el �ujo de vapor es

de 2087 mol/s para 130 kPa y 2403 mol/s (15.1% mayor) para 200 kPa, mientras que el

�ujo de líquido 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 presión implica también mayores
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(a) Diámetro y altura

(b) Volumen del empaque

Figura 3.9 � Diseño óptimo. Caso 1a: dimensiones óptimas de la columna de regeneración.

niveles de temperatura, tanto en la columna de regeneración como en el rehervidor, por lo

que se necesita mayor consumo de agua de enfriamiento para disminuir dichas temperaturas

hasta la condición óptima de alimentación de la columna de absorción. Sin embargo, el

consumo especí�co [m3/tn CO2] disminuye con el aumento de presión 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].



3.4. Diseño óptimo de las etapas de regeneración del solvente y compresión de CO2 113

Figura 3.10 � Diseño óptimo. Caso 1a: caída de presión y relaciones de tamaño óptimas
(H/D).

Figura 3.11 � Diseño óptimo. Caso 1a: trabajo óptimo de bombeo y compresión.

En las Figuras 3.14 y 3.15, se ilustra el efecto de la carga de amina rica y la presión

operativa en el área 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 energía.

Se puede observar en la Figura 3.14a, que un aumento del nivel de presión (PR)

produce un aumento del área requerida en el rehervidor (AR) y el economizador (AI1).

Especí�camente, para αR = 0.45 las áreas AR y AI1 son, respectivamente, 4562 y 14513 m2
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Figura 3.12 � Diseño óptimo. Caso 1a: recirculación óptima de líquido y vapor.

Figura 3.13 � Diseño óptimo. Caso 1a: requerimiento total de agua de enfriamiento.

para 130 kPa, incrementándose 10.7% y 22.2% para 200 kPa. Por otra parte, un aumento

en la carga de amina produce un incremento del área en el rehervidor y una disminución en

el economizador: en el rango de αR adoptado AR aumenta, en promedio, 18.2, 19.7 y 20.3%

mientras que AI1 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 logarítmica de temperatura

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

el incremento de αR y PR, mientras que en el rehervidor se puede observar la presencia de

valores máximos.
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Tabla 3.7 � Diseño óptimo. Caso 1a: Agua de enfriamiento, porcentaje del requerimiento
total.

En la Figura 3.15 se presenta el área 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 αR y PR (excepto para PR = 130 y 0.35 ≤ αR ≤ 0.38), la DMLT disminuye linealmente

con el incremento de αR: 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

área del condensador con el aumento de αR y una disminución con el aumento de presión

(Figura 3.15a).

En la Figura 3.15b se observa que el área asociada al intercambiador amina-agua (AE2)

disminuye con el aumento de αR y de PR, mientras que el área total en los interenfriadores

presenta un comportamiento opuesto. En particular, considerando que la diferencia media
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(a) Área

(b) Diferencia media logarítmica de temperaturas.

Figura 3.14 � Diseño óptimo. Caso 1a: área de intercambio térmico requerida en el rehervidor
y en el economizador.

logarítmica de temperatura en [E2] tiene un valor constante (15.03 K), las áreas requeridas

para la transferencia de energía presentan el mismo per�l que el requerimiento térmico (de

acuerdo a la Ec. 3.26).
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(a) Condensador.

(b) Intercambiador amina agua e interenfriadores.

Figura 3.15 � Diseño óptimo. Caso 1a: área de intercambio térmico requerida en los equipos
de enfriamiento.

Caso 1b. In�uencia de la carga de CO2 (αR) y la presión operativa del rehervidor

en la optimización de la etapa de desorción y compresión de CO2 empleando la

FO1. Comparación de resultados entre el empleo de la correlación de Onda y

la correlación de Bravo

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

correlación de Bravo presentan per�les similares con valores del mismo orden de magnitud.
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El análisis se realiza en términos de las variables de diseño referidas a la cantidad de CO2

desorbida (Fig. 3.16 a 3.21) y los per�les internos de temperatura y composición (Fig. 3.22

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

Para cada nivel de presión en el rehervidor, el empleo de la correlación de Bravo arroja

como resultado valores especí�cos más altos.

En todos los casos, las variables especí�cas disminuyen con el aumento de la carga de

CO2 en la corriente de amina rica.

Un aumento del nivel de presión reduce el tamaño de la columna (Fig. 3.16), el

área del rehervidor (Fig. 3.18), el área 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 área del economizador aumenta con el aumento de la presión para

0.35 ≤ αR ≤ 0.43 cuando se emplea RBO, mientras que dicha tendencia se mantiene

hasta αR = 0.52 con RBB.

En las Figuras 3.22 y 3.23 se comparan los per�les óptimos de temperatura y composición

en la columna regeneradora que se obtienen con los modelos RBO y RBB para distintos

valores de presión 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 CO2. En particular, una alimentación con αR = 0.35

decrece casi linealmente a partir del fondo de la columna.

El per�l de composición en la corriente líquida 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 CO2 en el solvente usando RBB es, en promedio, 20.2, 25.3 y

28.8% mayor para αR = 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 � Diseño óptimo. Caso 1b: volumen especí�co de la columna regeneradora.

Figura 3.17 � Diseño óptimo. Caso 1b: trabajo de compresión especí�co.

Figura 3.18 � Diseño óptimo. Caso 1b: área especí�ca de intercambio térmico requerida en
el rehervidor.
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Figura 3.19 � Diseño óptimo. Caso 1b: área especí�ca de intercambio térmico requerida en
el economizador.

Figura 3.20 � Diseño óptimo. Caso 1b: área especí�ca de intercambio térmico requerida en
el intercambiador amina - agua.

Figura 3.21 � Diseño óptimo. Caso 1b: consumo especí�co de agua de enfriamiento en el
intercambiador amina - agua.
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Caso 2. In�uencia de la carga de CO2 (αR) y la presión operativa del rehervidor

en la optimización de las etapas de desorción y compresión de CO2 empleando

la FO2

En este caso se minimiza la función objetivo de�nida por la Ec. 3.37 y se analiza,

al igual que en el Caso 1, la in�uencia de la carga de amina y la presión operativa del

reboiler en las principales variables del proceso. Los resultados obtenidos se discuten en

términos de: 1) requerimiento energético en servicios de calefacción (QR) y servicios de

enfriamiento [QC+QE2+QE3], 2) el trabajo total (compresión + bombeo) y 3) la cantidad

de CO2 desorbida.

En la Figura 3.24 se comparan los valores de la FO1 y la FO2 para los distintos niveles

de presión en el rehervidor y composición 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

FO1 y la FO2 es mínima (inferior al 0.15%). Si bien se obtienen menores valores de trabajo

y energía térmica (Fig. 3.25, 3.26 y 3.27) cuando se minimiza la FO2, la cantidad de CO2

desorbida (Fig. 3.28) también es menor que la obtenida minimizando la FO1, 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 1a y se incluye

además, el valor de las funciones objetivo. Especí�camente, se indica la diferencia promedio

en el intervalo de composición de la corriente de amina rica considerado y las diferencias

mínima y máxima así como el valor de αR asociado. Se observan reducciones en el tamaño

de los equipos (volumen de la columna de regeneración, áreas de intercambio térmico del

rehervidor, el condensador y los interenfriadores, trabajo total), en la caída de presión y en

los �ujos de líquido y vapor que se recirculan a la columna.

Sin embargo, si estos valores se expresan en forma relativa a la cantidad de CO2

desorbido, el volumen, la caída de presión de la columna y el requerimiento energético

en el condensador presentan diferencias mayores al 1% para algunos valores de αR -

según se ilustra en la Figura 3.29- mientras que el resto de las variables tienen diferencias

insigni�cantes. De esta manera, se observan pocos bene�cios al optimizar el sistema
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minimizando la FO2 respecto a la FO1.

difαR PR = 100

(
χFO1
αR PR

− χFO2

αR PR

χFO1
αR PR

)
(3.38)
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Figura 3.22 � Diseño óptimo. Caso 1b: per�l de temperatura en la fase líquida.

(a) Per�l de concentración para tres niveles de presión a una
composición de�nida de alimentación (αR = 0.55)

(b) Per�l de concentración para tres niveles de composición de la
alimentación líquida a una presión de�nida (PR = 200kPa)

Figura 3.23 � Diseño óptimo. Caso 1b: per�l de composición en la fase líquida.
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Figura 3.24 � Diseño óptimo. Caso 2: funciones objetivo (FO1 y FO2).

Figura 3.25 � Diseño óptimo. Caso 2: servicios auxiliares de calefacción.

Figura 3.26 � Diseño óptimo. Caso 2: servicios auxiliares de enfriamiento.
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Figura 3.27 � Diseño óptimo. Caso 2: trabajo total (bombeo y compresión).

Figura 3.28 � Diseño óptimo. Caso 2: cantidad de CO2 desorbida.

Figura 3.29 � Diseño óptimo. Caso 2: diferencias porcentuales en el volumen, la caída de
presión y la carga térmica en el condensador al emplear la FO1 y la FO2.
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3.5. Resumen

En este capítulo, se describió el modelo matemático de las etapas de regeneración del

solvente y desorción y compresión de CO2. Se incluyeron también los intercambiadores de

calor necesarios para lograr la integración energética de la corriente fría (amina rica en

CO2) con la corriente caliente (amina pobre) y un enfriamiento adicional de esta última.

Luego se procedió a su veri�cación comparando los resultados obtenidos vía simulación con

datos experimentales disponibles en la literatura.

En líneas generales, es posible concluir que los resultados obtenidos mediante el modelo

riguroso desarrollado se aproximan en forma aceptable a los datos experimentales; aun así

pueden observarse algunas discrepancias con diferentes niveles de error para cada una de

las variables analizadas.

Para la mayoría de los casos y las variables analizadas, el modelo basado en la

correlación propuesta por Bravo (RBB) ofreció mejores aproximaciones a los valores

experimentales en comparación con el modelo RBO, observándose que para el resto de

los casos, ambos modelos predijeron valores muy similares. Por otro lado, la carga térmica

en el rehervidor QR (que es considerada la variable más representativa) se ajustó mejor a

los datos experimentales con el modelo RBO. De esta manera, resulta difícil decidir sobre

la conveniencia de utilizar una u otra correlación por lo que en la siguiente sección se

emplearon ambas y se siguieron comparando los resultados.

Luego, mediante el planteo de diferentes problemas de optimización, se obtuvieron

conjuntos de variables óptimas en un amplio rango de condiciones operativas a partir del

empleo de dos modelos rigurosos: RBO (Rate-based empleando la correlación de Onda et al.

(1968) para la determinación del área especí�ca de transferencia de materia) y RBB (Rate-

based empleando la correlación de Bravo y Fair (1982) para la determinación del área

especí�ca de transferencia de materia). Básicamente, los resultados obtenidos con RBB

presentaron un comportamiento similar a los obtenidos con RBO.

En base a lo observado, se decidió utilizar el modelo RBO para describir la columna de

absorción y de regeneración y realizar las distintas optimizaciones que serán discutidas en

los próximos capítulos.
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Por otra parte, se concluyó que al minimizar el calor especí�co del reboiler se obtienen

resultados similares a los obtenidos al minimizar el consumo energético total (servicios

auxiliares de calefacción, enfriamiento y energía eléctrica).

Además, se observó que al incrementar la presión operativa en el rehervidor disminuye

el requerimiento térmico necesario para regenerar el solvente. A su vez, aumenta la energía

necesaria para la compresión. Esta generalidad, no debe ser considerada en forma separada

del resto de las variables del sistema que de�nen cada conjunto de soluciones óptimas.

Esto es, dimensiones de equipos, caídas de presión, la energía requerida en el condensador,

inter-enfriadores y el economizador, niveles de temperatura, la cantidad de dióxido de

carbono desorbida, �ujos, per�les internos de presión, temperatura y composición, áreas

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

En particular, si bien el área requerida en la mayoría de los equipos de intercambio

de calor (rehervidor, economizador, interenfriadores) aumenta con el incremento de la

presión, el volumen de empaque, el área de transferencia de calor del condensador y el

área del intercambiador amina-agua disminuyen. Por otro lado, al expresar las variables

más importantes en forma relativa a la cantidad de dióxido de carbono capturada, se

observa un bene�cio al incrementar la presión operativa en el rehervidor pues disminuye

el consumo especí�co de agua de enfriamiento, vapor de calefacción y energía eléctrica

para la compresión. Las capacidades de los equipos y el consumo de servicios auxiliares

in�uyen fuertemente en los costos de inversión y los costos operativos del proceso. De esta

manera, queda planteada la necesidad de optimizar el sistema desde el punto de vista tecno-

económico, en la cual serían sopesadas las relaciones entre las capacidades de los equipos

y el consumo de servicios auxiliares para un nivel de�nido de captura de CO2 con el �n de

minimizar dichos costos que, al �n y al cabo, son la clave a la hora de analizar la viabilidad

de los proyectos en la etapa de diseño preliminar.

Finalmente, desde el punto de vista de la �exibilidad del modelo, se destaca que no se

presentaron problemas de convergencia en todo el rango de condiciones operativas adoptado.

La estrategia de resolución está basada en la inicialización del modelo riguroso a partir del

modelo de equilibrio así como en el establecimiento de cotas superiores y/o inferiores en las
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variables que así lo requirieron.



Capítulo 4

Proceso de captura de CO2 mediante

absorción química con MEA

4.1. Introducción

Como se ha concluido en los capítulos anteriores, el nivel de captura de CO2 depende

tanto del proceso de absorción como de la etapa de desorción, donde las principales

variables de ambos procesos se encuentran fuertemente relacionadas. En consecuencia, la

optimización simultánea del sistema de captura resulta esencial para determinar las mejores

condiciones operativas y de diseño que permitan maximizar su e�ciencia 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 ubicación de la planta, la e�ciencia de captura y

especi�caciones, con�guración, etc., los cuales deben tenerse en cuenta en la etapa de diseño

preliminar. En este sentido, Adams y Davison (2007) consideran además que es necesario

tratar aspectos adicionales, tales como: 1) la �exibilidad de operación 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 tecnología, y 4) el potencial de mejoras

futuras.

Según varios autores, el costo de los sistemas de captura de CO2 puede variar entre 30
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y 100 usd/tn de CO2 capturado. Sin embargo, los datos de costos reportados por algunos

autores presentan ciertas discrepancias para plantas de tamaños similares, además de estar

afectados por cierto grado de incertidumbre (Bernier et al., 2010; IPCC, 2005). Como se

mencionó en el capítulo anterior, los autores no presentan soluciones detalladas ni tampoco

mencionan bajo que hipótesis se obtuvieron las mismas, por lo que resulta difícil en muchos

casos establecer una comparación valedera.

Considerando que el sistema de tratamiento de gases mediante post-combustión se ubica

al �nal de la línea de producción del ciclo de potencia, es posible estudiar el proceso completo

de captura independientemente del sistema de generación asumiendo, a partir del tipo

de combustible empleado, las condiciones de la corriente de gases a tratar (temperatura,

composición, �ujo y presión).

Sin embargo, debido a las características energético-intensivas del proceso, es necesario

estudiar de qué manera los requerimientos de energía térmica y eléctrica afectan la e�ciencia

del sistema de generación. Para este estudio, varios autores emplearon el concepto de trabajo

equivalente total para indicar el efecto de la extracción de vapor y energía eléctrica en la

e�ciencia del ciclo de potencia, considerando además el impacto de diferentes condiciones

operativas y de diseño en la e�ciencia de la planta de captura de CO2 (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 simulación paramétrica utilizando el simulador de

procesos Aspen Plus, Fisher et al. (2005) realizaron el análisis económico del proceso de

captura para diferentes opciones de con�guración (sistema convencional, compresión con/

sin recuperación de calor y regeneración a varios niveles de presión con/ sin recuperación de

calor). Dichos autores asumieron la composición del combustible (carbón) y seleccionaron

una planta de generación con una capacidad de diseño de 500 MW para determinar el

caudal y composición de gases de combustión a tratar. El análisis económico se realizó

considerando la adaptación del sistema de captura conformado por 4 trenes de absorción

y un único tren de compresión a una planta de generación existente. De esta manera,

los autores determinaron que el costo de la planta de captura varía, para las diferentes
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con�guraciones, entre 15.4 y 16.5 usd/tn CO2 capturado, base anual. Por su parte,

Le Moullec y Kanniche (2011) también analizaron diferentes opciones de con�guración

interna, aunque incorporando criterios de disponibilidad en el análisis económico.

Rao y Rubin (2002, 2006) realizaron el análisis tecno-económico incluyendo diferentes

aspectos, según se detalla a continuación: Rao y Rubin (2002) consideraron dos opciones de

provisión de energía: 1) el vapor y la electricidad son extraídos de la planta de generación con

la consecuente pérdida de potencia y 2) la energía eléctrica se extrae de la central térmica y

el vapor de calefacción 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 de�nen las

relaciones funcionales existentes entre las principales variables del proceso. Además, en

función del rango de variación de los parámetros de operación y diseño reportados en la

bibliografía, advirtieron acerca de la variabilidad e incertidumbre asociada al diseño del

sistema en estudio. Rao y Rubin (2006) examinaron el efecto de aumentar sistemáticamente

la e�ciencia de captura en el costo de mitigación. Determinaron que para plantas de

carbón supercríticas de 650 y 1000 MW con sistema de captura de CO2, las e�ciencias

de captura más rentables resultaron ser 87% y 81%, respectivamente. Los autores también

concluyeron que dichas e�ciencias �óptimas� dependen de varios factores de diseño (tamaño

y con�guración de la planta, entre otros).

Abu-Zahra et al. (2007b), aplicando también simulación paramétrica, demostraron que

es posible disminuir los costos de captura mediante la optimización de la carga de solvente

que alimenta la columna de absorción, el aumento de la concentración de solvente fresco y

el aumento de la presión operativa en el stripper.

Los altos requerimientos de energía térmica y eléctrica, necesarios para recuperar el

solvente y comprimir el CO2, incrementan drásticamente los costos operativos del proceso

de captura. En particular, Oyenekan (2007) concluyó que los requerimientos energéticos

para regenerar el solvente representan alrededor del 80% de los costos totales de operación

y mantenimiento.

Por otro lado, y considerando que no se han desarrollado simuladores comerciales
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especí�cos para la optimización del sistema de absorción química de CO2, Tobiesen y

Schumann-Olsen (2011), incorporaron un paquete de optimización al software comercial

CO2SIM . Básicamente, los valores óptimos se determinan por prueba y error utilizando una

estructura matricial generada a partir de múltiples simulaciones. Con una �nalidad similar

Sipöcz et al. (2011b) desarrollaron modelos matemáticos basados en redes neuronales (ANN

- Arti�cial Neural Network), comprobando que el modelo ANN entrenado puede reproducir

los resultados de un simulador riguroso (CO2SIM), pero utilizando menores tiempos de

cómputo.

A partir de una extensa búsqueda bibliográ�ca es posible concluir que, hasta el momento,

no se han publicado trabajos en los que se proponga la optimización simultánea de todas

las variables (operativas, diseño, económicas) del proceso de captura mediante el empleo de

técnicas de programación matemática.

En este sentido, en este capítulo se presenta y discuten diferentes casos de optimización

tecno-económica, incluyendo costos operativos y de inversión. A partir del modelo de la

columna de absorción y el modelo de regeneración del solvente y compresión de CO2

presentados en los capítulos anteriores, resulta sencillo acoplar ambos modelos (equipos

y corrientes) con el �n de optimizar el sistema de captura en forma integral, analizando

el proceso según dos criterios: a) e�ciencia termodinámica y b) costo total anual (costo de

inversión y de operación). 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 diseño tecno-económico.

4.2. Desarrollo del modelo matemático

El modelo matemático considerado en este capítulo, está constituido básicamente por

la totalidad de las restricciones presentadas en el capítulo 2 correspondiente al proceso de

absorción (Ec. 2.1 a Ec. 2.85), y en el capítulo 3 referidas al proceso de desorción (Ec. 3.1

a Ec. 3.35) en conjunto con las restricciones referidas al pre-tratamiento de los gases de

combustión (Ec. 4.1 a Ec. 4.5), la reposición de agua de proceso y solvente (Ec. 4.6) y al
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cálculo de los costos de operación y de inversión de cada uno de los equipos (Ec. 4.7 a Ec.

4.27), según se describirá a continuación. Es por ello que en esta Sección, únicamente se

presentan las nuevas restricciones en lugar del modelo completo.

4.2.1. Pre-tratamiento de los gases de combustión

En la Figura 4.1 se representa en forma esquemática la distribución de corrientes y

equipos que constituyen la etapa de pre-tratamiento de los gases de combustión exhaustos.

Figura 4.1 � Esquema de la etapa de pre-tratamiento de los gases de combustión.

Consideraciones generales.

La corriente de gases exhaustos está compuesta por CO2, O2, N2 y H2O. De esta

manera, los equipos de eliminación de SOX , NOX y material particulado no se

incluyen en el modelo.

Considerando que el modelo desarrollado será acoplado al modelo de un ciclo

combinado de gas natural, se asume una baja concentración de CO2 en la corriente

de alimentación a las columnas de absorción.

La composición de los gases exhaustos se determina en función de la combustión

estequiométrica del metano con exceso de aire.
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Debido a las limitaciones tecnológicas referidas al tamaño de la unidad de absorción

(restricción de diámetro máximo), el volumen de gas que se puede tratar por tren

de absorción es limitado. De acuerdo a la literatura, en ciclos combinados de gas

natural, el máximo �ujo de CO2 que puede tratarse es 2400 tn/día mientras que en

ciclos combinados de carbón este valor asciende a 4600 tn/día (Chapel et al., 1999).

Se asume que se trata el �ujo total de gases de combustión producidos en la planta

de generación.

Las restricciones 4.1 a 4.5, relacionan las condiciones (temperatura, �ujo, composición

y presión) de los gases de combustión exhaustos que abandonan la caldera de recuperación

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 [E1] y al soplador [S1] se

desarrollaron en las secciones 3.2.4 y 3.2.5 respectivamente.

Ggen
out = NT Gcap

in +Gbypass (4.1)

ygenout j = ycapin j, j = N2, O2, H2O,CO2 (4.2)

T genout ≥ T capin (4.3)

313.15 ≤ T capin ≤ 323.15 (4.4)

P cap
in = P gen

out + ∆Pabs (4.5)

Donde P es la presión [kPa], T es la temperatura [K], y es la fracción molar del componente

�j� y G es el �ujo molar [mol/s]. Los supraíndices cap y gen se re�eren a las plantas de

captura y generación, respectivamente.

En la restricción 4.1 (balance de materia), el término Gbypass considera la opción de

desviar parte de los gases de combustión exhaustos en función de la capacidad y número
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de trenes de captura (NT). Sin embargo, en este capítulo (y a diferencia del próximo) no

se considera la posibilidad de venteo y, en consecuencia, se asume que Gbypass = 0.

4.2.2. Reposición de agua y solvente

Diversos factores in�uyen en la velocidad de reposición de amina: degradación térmica,

pérdidas por evaporación, reducción de la capacidad de absorción debido a la formación

de sales estables, etc. El modelo permite estimar las pérdidas por evaporación 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 CO2 capturado, sugerido en Rao y Rubin

(2002). Por otro lado, el valor nominal sugerido para la reposición de agua es de 0.8 (0.5-

1.8) m3/tn de CO2 capturado. La capacidad de los tanques de reposición de amina y agua

se estiman mediante la Ecuación (4.6), considerando un tiempo de retención (τ) de 30

días y 24 hs., respectivamente. El caudal considerado (Lk) tiene en cuenta la velocidad de

reposición supuesta más las pérdidas por evaporación en la columna de absorción. El agua

condensada en la etapa de compresión se recircula al tope de la regeneradora.

VT k =

(
Lk
ρLk

)
τk (4.6)

4.2.3. Estimación de los costos de captura de CO2

El modelo para la determinación de los costos de captura de CO2 que se presenta a

continuación, se desarrolló en base a las consideraciones clásicas que se utilizan comúnmente

en la etapa de diseño conceptual de cualquier planta en general.

Consideraciones generales

Las fronteras del sistema están de�nidas de manera tal que se incluye el costo de

compresión de CO2 (capital de inversión y costos de operación 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 reposición de amina

(Rao y Rubin, 2006).

Se asume un diámetro máximo de 12.8 m. Si bien se pueden diseñar columnas con

diámetros mayores para disminuir la cantidad de trenes de absorción, podrían ser más

costosas debido a las restricciones de tamaño y construcción de los recipientes (Fisher

et al., 2005).

Las Ecuaciones 4.7 a 4.27 conforman el conjunto de restricciones empleadas para la

determinación del costo total anual del proceso.

Costo total (base anual)

El costo total anual (TAC) se calcula como la suma del costo total de inversión en

base anual (TAI) y el costo total de operación y mantenimiento (OMC).

TAC = TAI +OMC (4.7)

Costo total de inversión (base anual)

El capital de inversión (TAI) se de�ne como la relación entre el capital total de

inversión (TCI) y el factor de recupero de capital (CRF). El factor de recupero de

capital se estima asumiendo un ciclo de vida útil (n) de 25 años, y una tasa de interés

anual (i) de 8% (Ec. 4.9).

TAI = TCI CRF (4.8)

CRF =
i (1 + i) n

(1 + i) n − 1
(4.9)

El capital de inversión (TCI) depende de los costos directos de fabricación (DC), los

costos indirectos de fabricación (IC) y el capital de inversión �jo (FCI). Cada uno

de los términos de la Ecuación (4.10) se estiman como un porcentaje del costo de

adquisición de equipos, pudiendo reformularse de la siguiente manera:
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TCI = DC + IC + FCI (4.10)

TCI = δ4 PC (4.11)

El coe�ciente δ4 (=δ1+δ2+δ3) incluye la estimación de costos de instrumentación

y control, tuberías, instalaciones (equipos, tendido eléctrico, servicios), adquisición

y mejora del terreno, ingeniería y construcción, contingencias, puesta en marcha

y capital de trabajo. Los porcentajes correspondientes a cada item son también

utilizados por Abu-Zahra et al. (2007b) y se detallan en la Tabla 4.1.

Tabla 4.1 � Coe�cientes empleados para la determinación del capital de inversión total.

Costo de operación y mantenimiento total (base anual)

El costo de operación y mantenimiento total (costos �jos 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 adquisición de equipos (PC). Los costos adicionales

considerados incluyen: impuestos, seguros, supervisión, gastos generales de planta,

gastos administrativos, investigación y desarrollo y gastos de laboratorio. Los

porcentajes correspondientes a cada ítem se listan en Tabla 4.2 (Abu-Zahra et al.,

2007b).

OMC = δ5 PC + δ6 V OC + δ7OLC (4.12)

Tabla 4.2 � Coe�cientes empleados para la determinación del costo total de operación y
mantenimiento.

Costo de adquisición de equipos

El costo total de adquisición de equipos se determina como la suma de los

costos de cada equipo en particular. Para el estudio tecno-económico 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 adquisición de cada equipo �k� (PCk), expresado en Musd, se puede

estimar a partir de correlaciones válidas para un rango determinado de capacidades

de diseño (Xk). Si la capacidad se encuentra fuera de dicho rango, el costo se estima

mediante la regla de potencia 0.6, en función de un costo (PC0
k) y capacidad (X0

k)

de referencia calculado a partir de las correlaciones mencionadas. Lo dicho queda

matemáticamente expresado según la Ecuación (4.13) ó Ecuación (4.14).

PCk =

(
I1

I0

)
f
(
X1
k

)
∀X1

k , Xmı́n
k ≤ X1

k ≤ Xmáx
k (4.13)

PCk = PC0
k

(
X1
k

X0
k

)0.6

PC0
k =

(
I1

I0

)
f
(
X0
k

)
Xmı́n
k ≤ X0

k ≤ Xmáx
k

(4.14)

El efecto in�acionario se tiene en cuenta mediante la incorporación de los índices de

precios actual (I1) y de referencia (I0). En la Tabla 4.3 se listan las características

constructivas de los equipos y, a continuación, se presentan las correlaciones empleadas

para el cálculo de PCk y/o PC0
k :

� El costo unitario de los tanques se estima en función de su capacidad volumétrica,

determinada de acuerdo a la Ecuación (4.6).

PCTk =

(
I1

I0

)(
0.1045 V 0.51

Tk

)
113.6 m3 ≤ VTk ≤ 3785.4 m3

k = 1, 2

(4.15)

� El costo de adquisición de compresores y bombas de CO2, bombas de solvente y

sopladores se estima en función de la potencia de diseño.

El aumento de la presión de la corriente rica en CO2 que sale del condensador, se

logra por compresión hasta los 8600 kPa (fase gaseosa) y por bombeo (fase densa)

hasta la presión su�ciente para su transporte por tuberías, aproximadamente

14000 kPa (Rao y Rubin, 2002).
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Tabla 4.3 � Equipos. Características constructivas.

El costo unitario de los compresores se calcula a partir de la Ecuación (4.16) en

función del trabajo de compresión total (Ec. 3.35).

PCCOMP = 2.5× 10−6
(
I1

I0

)
exp (7.58 + 0.8 log (1.341 WTC))

150 KW ≤ WTC ≤ 22370 KW

(4.16)

El costo de las bombas de CO2 (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.

PCBCO2 =
(
1.1 × 10−3WBCO2+0.07

)(I1

I0

)
(4.17)

PCS = 1× 10−6

(
I1

I0

)
exp (6.8929 + 0.79 ln (1.341 WS))

3.7 KW ≤ WS ≤ 745.7 KW

(4.18)

PCB =

(
I1

I0

)
5.424× 10−6 × 103.5793+0.3208 log(WB)+0.02850(log(WB))2

0.01 KW ≤ WTC ≤ 250 KW

(4.19)
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� El costo de adquisición de los equipos de transferencia de energía se determina

en función del área de transferencia de calor [m2], determinada según la

Ecuación (3.26).

Las Ecuaciones 4.20 y 4.21 se emplean para calcular el costo de los economizadores

[I1] y rehervidores [REB], respectivamente. Los costos de condensadores [CND],

interenfriadores [E3] e intercambiadores MEA-agua [E2] se determinan mediante

la Ecuación (4.22).

PCI1 =

(
I1

I0

)
6.3× 10−6 × 103.4338+0.1445 log(AI1)+0.1079(log(AI1))2

10 m2 ≤ AI1 ≤ 900 m2

(4.20)

PCREB =

(
I1

I0

)
6.3× 10−6 × 103.5638+0.1906 log(AR)+0.1107(log(AR))2

10 m2 ≤ AR ≤ 100 m2

(4.21)

PCk =

(
I1

I0

)
4.35× 10−6 × 103.4338+0.1445 log(Ak)+0.1079(log(Ak))2

10 m2 ≤ Ak ≤ 900 m2

k = CND, E2, E3

(4.22)

� El costo de adquisición de las columnas de absorción/ regeneración se determina

en función del costo del empaque (Ec. 4.23) y el costo del recipiente (Ec. 4.24).

CPEmp k =

(
I1

I0

)
(0.0094 HTk + 0.0017)

 V T k

π
(
D0
k

2

)2

HTk


0.6

(4.23)

CPRec k =

(
I1

I0

)
(0.0565 HTk + 0.2753)

 ASTk

4π
(

1.5 HTk +
D0
k

2

)
0.6

D0
k = 4 m

7 m ≤ HTk ≤ 50 m

k = ABS, REG

(4.24)

Las correlaciones para la estimación de los costos de tanques, compresores y
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sopladores se adoptan de Seider et al. (2009), mientras que para bombas de

solvente, columnas de absorción/ regeneración y equipos de intercambio térmico

se toman de Henao (2005) y para las bombas de CO2 de McCollum y Ogden

(2006).

Es importante destacar en este punto que, a partir de la revisión bibliográ�ca, se

observaron diferencias signi�cativas en la estimación de los costos unitarios de

adquisición 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 bibliografía para la estimación de costos en la etapa de diseño

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 (V OC1), de acuerdo a la Ecuación (4.25).

V OC =
∑
i

V OCi =
∑
i

Yi PSAi (4.25)

donde Y y PSA son, respectivamente, el consumo anual calculado de los balances

de materia y energía y el precio unitario del servicio auxiliar �i� (electricidad, agua

de enfriamiento, vapor de baja presión, reposición de amina, reposición de agua e

inhibidores).

El costo de los servicios auxiliares se determina, de acuerdo a los lineamientos

presentados por Ulrich y Vasudevan (2006), en función del precio del combustible

(Pcomb.) y el índice de precios actual (I1
i ), según la Ecuación (4.26). Los coe�cientes a

y b se indican en la Tabla 4.4.

PSAi = a I1
i + b Pcomb. (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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Típicamente el vapor de baja presión se encuentra a una temperatura de 573.15 K y

a una presión entre 60-80 psia (4-5.5 bar) (Rao y Rubin, 2002). El costo unitario de

vapor con tales características es 0.0176 usd/kg (8.2086 usd/GJ).

El valor máximo de caudal de agua de enfriamiento (10 m3/s) está dado por el

límite práctico del tamaño del sistema de refrigeración. De esta manera, asumiendo

un consumo máximo de agua de enfriamiento, el costo unitario es 0.0703 usd/m3.

Además, se asume que el costo de agua de reposición 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 reposición de solvente (Rao y Rubin,

2002).

Tabla 4.4 � Coe�cientes para el cálculo del costo unitario de servicios auxiliares (Ulrich y
Vasudevan, 2006).

Costo de mano de obra operativa

El costo de mano de obra operativa (OLC) se estima mediante la expresión 4.27:

OLC =

t
∑
k

LS kNk

LY op

Sop (4.27)

donde Nk es la cantidad de equipos de un mismo tipo, Sop es el salario anual de un

operario (usd/año); t se re�ere al número de turnos operativos de la planta por año;

LY op es la cantidad de trabajo operativo que un operador realiza durante un año. El

número de operadores por turno (LS k) depende del tipo de equipo. En la literatura

pueden encontrarse tablas con valores para este parámetro. Los valores adoptados se

toman de Henao (2005) y se listan en la Tabla 4.5.
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Se asume: 1) 1000 turnos/año; 2) 8000 horas operativas por año; 3) 3 turnos por día;

4) 245 turnos operador/operador año y 5) 30000 usd/operador año.

Tabla 4.5 � Número de operadores por equipo (Henao, 2005).

4.2.4. Características del modelo. Esquema de resolución

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 absorción y desorción. Como es lógico de esperar, el número de

ecuaciones y variables se incrementa considerablemente respecto a cada uno de los modelos

presentados en los capítulos anteriores. Precisamente, éste cuenta con aproximadamente

3200 ecuaciones y 3250 variables. Las nuevas restricciones asociadas al cálculo de los costos

son, en su mayoría, no lineales, las cuales sumadas a las otras correspondientes al cálculo

de entalpía, caída de presión, diferencia media logarítmica de temperatura y la presencia

de términos bi-lineales (producto de dos variables), exige el desarrollo de una metodología

robusta de solución. Generalmente, la convergencia de un modelo con tales características

depende de la correcta inicialización, escalado y acotamiento (valores inferiores y superiores)

de sus variables. La Figura 4.2 ilustra el esquema de solución utilizado.

Como puede observarse, la estrategia es similar a la propuesta en los capítulos

anteriores y consiste en resolver sucesivamente diferentes modelos, los cuales aumentan

progresivamente de tamaño a medida que se incorpora mayor nivel de detalle. La solución

óptima de una etapa más simple se utiliza como punto inicial de la etapa actual, al mismo

tiempo que se liberan y acotan ciertas variables �jas, 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 absorción como el de desorción considerando únicamente los balances de materia

y energía (las condiciones de diseño son parámetros �jos del problema). Luego, la solución

obtenida por este modelo se utiliza como punto inicial para resolver el modelo riguroso

(RB), el cual conserva los balances de materia y energía del modelo anterior además de

las restricciones para la determinación del área de transferencia de materia, propiedades de

transporte (viscosidades, difusividades, etc.) y e�ciencia, entre otras variables. Esto permite

obtener una solución en muy pocas iteraciones, ya que el modelo de equilibrio utilizado se

aproxima en forma aceptable al modelo RB. A continuación, se procede a resolver el modelo

RB pero ahora considerando restricciones de diseño (estimación del diámetro, altura y

caída de presión), y utilizando nuevamente la solución óptima del modelo anterior como

inicialización. Luego se incorporan las restricciones referidas al diseño de los equipos de

intercambio térmico, sopladores y compresores y las referidas a las interconexiones entre

corrientes y equipos. Y, �nalmente, se resuelve el modelo RB incluyendo ahora todas las

ecuaciones de costos, obteniéndose la solución óptima deseada, indicando las condiciones

de operación y las dimensiones del proceso completo.

4.3. Diseño óptimo del proceso de absorción química de

CO2 según criterios termodinámicos y económicos

4.3.1. Formulación del problema de optimización

Dados el diagrama mostrado en la Figura 1.2, las condiciones del gas exhausto que

ingresa a las torres de absorción (�ujo, composición y temperatura), la presión operativa

en el rehervidor y la presión �nal de producto (14 MPa), el objetivo consiste en determinar

las condiciones operativas y de diseño óptimas que permitan cumplir con diferentes metas

de captura al menor costo anual total. Para tal �n se varía paramétricamente la e�ciencia

de captura de CO2 y se minimiza el costo anual total (TAC) de�nido por la Ecuación 4.7:

FO1=TACcap = TAIcap + OMCcap.

Por otra parte, con el �n de representar las pérdidas de potencia debidas a la extracción
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Figura 4.2 � Estrategia de resolución del modelo correspondiente al sistema de captura de
CO2.

de vapor para la regeneración del solvente, es común afectar la carga térmica en el rehervidor

(QR) por un factor de equivalencia (feq), el cual depende de las condiciones operativas del

vapor extraído y del vapor condensado que se recircula al sistema de generación. Dicho
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factor varía 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 simpli�cada,

al cubrir ambos rangos es posible identi�car y de�nir zonas de operación óptimas y diseños

factibles tanto para adaptar el sistema de captura nuevo a ciclos de potencia existentes

como para diseñar desde un principio el sistema acoplado (generación+captura).

En base a las consideraciones mencionadas en el párrafo anterior, se plantea el segundo

caso de estudio en el cual se analiza el efecto de la variación paramétrica del factor de

equivalencia (feq) en las variables de operación, diseño y consecuentemente su in�uencia en

la distribución de costos del sistema. El objetivo consiste en optimizar el sistema de captura

de manera tal que se minimice la pérdida de e�ciencia en la planta de generación debida al

consumo de energía eléctrica (bombas, compresores, sopladores) y térmica (extracción de

vapor). Para esto se propone minimizar la función objetivo indicada en la Ecuación (4.28),

la cual computa la relación entre el trabajo equivalente total (Weq) y la cantidad de dióxido

de carbono removida. Al mismo tiempo, se comparan los resultados obtenidos al minimizar

el costo anual total por unidad CO2 capturada (Ec. 4.29).

FO2 =
(feq QR +WB1 +WS1 +WBCO2 +WTC)

Gec yCO2 ec

∀ ec = 4 (4.28)

FO3 =
TACcap

NT Gec yCO2 ec

∀ ec = 4 (4.29)

Donde �ec=4� se re�ere a las condiciones de salida de la última etapa de compresión y NT

es el número de trenes de captura.

4.3.2. Diseño óptimo. Análisis y discusión de resultados

En la Tabla 4.6 se listan los parámetros 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 compresión para tratar un caudal de gases de combustión igual a 40000

mol/s, que es aproximadamente la cantidad de gas que producen en ciclos combinados

de gas natural con una capacidad de generación de electricidad de aproximadamente 800

MW. La composición de los gases exhaustos se determina en función de la combustión
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estequiométrica del metano con exceso de aire.

El análisis de los resultados se realiza en términos de costo anual total, costo de operación

y mantenimiento, capital de inversión y las principales variables de diseño y operación que

de�nen el espacio de soluciones óptimas.

Caso 1. Optimización del sistema de captura utilizando criterios económicos

Como se mencionó en la formulación del problema, el objetivo consiste en determinar

el costo anual total (TAC) mínimo que garantice un cierto nivel de e�ciencia de remoción

de CO2 inherente a cada tren de captura, de�nida por la Ecuación (4.30). El modelo es

resuelto paramétrica y sistemáticamente para valores de remoción de CO2 comprendidos

entre 80 y 95%.

ηcapT =
Gcap
out Ty

cap
out CO2 T

Gcap
in Ty

cap
in CO2 T

(4.30)

donde el subíndice T se re�ere a cada tren de captura.

Varios autores han considerado que el vapor de calefacción y la energía eléctrica que

necesita la planta de captura, se toman del ciclo de potencia de manera tal que, en la

determinación de los costos de operación y mantenimiento, sus costos se asumen nulos

(Abu-Zahra et al. (2007b); Fisher et al. (2005); Rubin et al. (2007), entre otros). En este

análisis se considera además la posibilidad de comprarlos externamente. Así, es posible

plantear dos situaciones según se indica a continuación:

Caso 1a: considerar el costo de vapor de calefacción y de energía eléctrica en el costo

total de materias primas y servicios auxiliares.

V OC = CV apor + CE.Elec. + CMEA + CH2O + CA. Enf

Caso 1b: NO considerar el costo de vapor de calefacción y de energía eléctrica en el

costo total de materias primas y servicios auxiliares, pues son suministrados por la

planta de potencia.

V OC = CMEA + CH2O + CA. Enf
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Tabla 4.6 � Diseño óptimo: parámetros del modelo.
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En las Figuras 4.3, 4.4 y 4.5 se presentan los valores óptimos del costo total (TAC), el

costo de inversión de capital (TAI) y el costo de operación y mantenimiento (OMC) para

cada nivel de recuperación y para los mismos valores de presión operativa en el rehervidor

adoptados en el capítulo 3 (130, 165 y 200 kPa).

El costo anual total (Fig. 4.3), el costo de operación y mantenimiento (Fig. 4.4) y el

capital de inversión (Fig. 4.5) aumentan con el nivel de recuperación y, para un valor dado de

recuperación, son mayores cuanto menor es la presión operativa en el reboiler. En particular,

para 90% de recuperación y un aumento de presión de 130 a 200 kPa, el costo total, el

capital de inversión y el costo de operación y mantenimiento decrecen, respectivamente,

alrededor de 7.76%, 8.80% y 7.45% para el Caso 1a y 7.67%, 7.63% y 7.70% para el

Caso 1b. Si bien para cada nivel de recuperación se obtiene un conjunto de condiciones

tecno-económicas óptimas, cuando los costos se normalizan respecto a la cantidad de CO2

capturada se observa que:

Para el Caso 1a, se presentan costos anuales totales mínimos entre 83 y 84%, con

costos de operación y mantenimiento mínimos entre 80 y 82%, y costos mínimos de

inversión a 86 y 87%.

Para el Caso 1b, se presentan costos anuales totales mínimos entre 87 y 88%, donde

los costos operativos y de inversión mínimos 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 óptimos de costos en función del caso analizado, arrojando diferentes valores

de recuperación en los cuales el costo anual total alcanza un valor mínimo.

Distribución de costos de operación y mantenimiento.

El costo de operación 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 1a),

mientras que la contribución 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 1a, el costo total de

materias primas y servicios auxiliares (VOC) aumenta 16.4% (130 kPa), 17.15% (165 kPa)
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(a) Caso 1a.

(b) Caso 1b.

Figura 4.3 � Diseño óptimo. Caso 1: costo anual total en función del nivel de captura de
CO2.

y 18.62% (200 kPa) con un aumento de recuperación 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 distribución de los costos de materias primas y servicios

auxiliares para los distintos niveles de presión (Tablas B.2, B.3 y B.4). La Tabla 4.7

lista, en orden decreciente, el aporte relativo (valores máximos y mínimos en el rango

de recuperaciones adoptado) del costo de vapor de calefacción, energía eléctrica, agua de

enfriamiento, reposición de amina y reposición de agua al costo total de materias primas y



4.3. Diseño tecno-económico óptimo. 153

(a) Caso 1a.

(b) Caso 1b.

Figura 4.4 � Diseño óptimo. Caso 1: costo de operación y mantenimiento en función del
nivel de captura de CO2.

servicios auxiliares (VOC) y sus costos especí�cos, expresados en usd/tn CO2 capturado.

Se observa que el orden de clasi�cación (y el aporte relativo) es similar para todos los

niveles de presión adoptados. En el Caso 1a, el vapor de calefacción y la energía eléctrica

representan más del 80% del costo operativo variable (VOC), mientras que en el Caso 1b el

costo de agua de enfriamiento es el más representativo (más del 60%). Además se advierte

que mientras mayor es la presión 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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(a) Caso 1a.

(b) Caso 1b.

Figura 4.5 � Diseño óptimo. Caso 1: capital de inversión anual en función del nivel de
captura de CO2.

compresión. De la Figura 4.8 se advierte que el consumo de energía eléctrica utilizado por

los sopladores [S1] y compresores [COMP] representa en promedio el 38 y 60% del consumo

total para el Caso 1a (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 compresión corresponde aproximadamente al

71% del trabajo total.
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Figura 4.6 � Diseño óptimo. Caso 1: costo total de servicios auxiliares.

En la Figura 4.9 se muestra la penalidad térmica relacionada al consumo de vapor para

la regeneración del solvente, representado en la Figura 4.10.

Como se de�nió en la formulación del problema, en el Caso 1b no se considera el costo

de vapor de calefacción y energía eléctrica en la función objetivo. De esta manera, y según

se observa en las Figuras 4.7 y 4.9, los valores óptimos de consumo de estos servicios

auxiliares son mayores que en el Caso 1a. Aun cuando se observan comportamientos

similares con respecto al aumento de presión y aumento de recuperación, 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 1a 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 óptimo de vapor de calefacción (3 barg de

presión) varía entre 2029.5 y 2496.6 kg/tn CO2 capturado, mientras que el consumo de

agua de enfriamiento (Fig. 4.11) varía entre 74.6 y 95.7 m3/tn CO2, dependiendo de los

niveles de recuperación y presión, así como de la función objetivo planteada.

Abu-Zahra et al. (2007a,b) reportaron consumos de agua de enfriamiento algo superiores

a los valores óptimos presentados: 100 y 117 m3/tn CO2 para 80% y 95% de e�ciencia de

captura, respectivamente.

Según 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 � Diseño óptimo. Caso 1: costos de materias primas y servicios auxiliares,
distribución porcentual.

y el resto en la etapa de compresión [E3].

Distribución de costos de inversión de capital.

En las Figuras 4.13 a 4.18 se muestra el costo de adquisición de los equipos más

importantes del proceso para distintos niveles de presión y recuperación de CO2 y, como

es de esperar, aumentan con el incremento del nivel de captura. Considerando que a 200

kPa de presión operativa, el costo total anual es menor que a 165 y 130 kPa, en todo el

rango de recuperaciones adoptado, se presentan las áreas de los equipos de intercambio, las
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Figura 4.7 � Diseño óptimo. Caso 1: penalidad eléctrica.

Figura 4.8 � Diseño óptimo. Caso 1: distribución de trabajo mecánico.

potencias de diseño de los equipos de bombeo y compresión, y los tamaños de las columnas

para tal nivel de presión. Aun así, se observan comportamientos similares a 165 y 130 kPa

según se puede apreciar en las Tablas B.5 a B.12 del Apéndice B.

En la Tabla 4.8, se lista además la distribución porcentual del costo de adquisición de

equipos. Se observa que el costo de las columnas de absorción y los compresores in�uyen

fuertemente en el costo de inversión total, representando aproximadamente entre 58.5 y

65.0% del costo total de adquisición de equipos (PC), dependiendo del valor de recuperación

deseado y de la presión de operación del rehervidor. El tercer y cuarto lugar es ocupado,
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Figura 4.9 � Diseño óptimo. Caso 1: penalidad térmica.

Figura 4.10 � Diseño óptimo. Caso 1: consumo de vapor de calefacción.

respectivamente por el costo de rehervidores y el costo de columnas de regeneración.

A diferencia del resto de los equipos, en los que el caso de estudio no hace variar el

orden de clasi�cación, el costo de economizadores [I1] y sopladores [S1] ocupan el quinto y

sexto lugar en el Caso 1a, mientras que dicho orden se invierte para el Caso 1b.

Condensadores [CND], enfriadores de solvente [E2], bombas de CO2 [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 adquisición 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 � Diseño óptimo. Caso 1: consumo de agua de enfriamiento.

Figura 4.12 � Diseño óptimo. Caso 1: consumo de agua de enfriamiento, distribución por
equipos.

Según se indicó en la formulación del problema, la recuperación inherente a cada tren,

de�nida por la Ec. 4.30 se varía paramétricamente. Sin embargo, la e�ciencia de remoción

de CO2 de cada columna y su tamaño son variables de optimización. De esta manera, el

aumento del costo de las columnas de absorción (Fig. 4.13) y regeneración (Fig. 4.16) está

relacionado con el aumento del volumen de empaque para lograr una mayor recuperación

(Tablas 4.9 y 4.10).

Como se había anticipado en el capítulo 2, el diámetro de las columnas de absorción

(variable de optimización) es fuertemente sensible a las variaciones de caudal de gas a
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Tabla 4.8 � Diseño óptimo. Caso 1: costos de adquisición de equipos, distribución porcentual.

tratar. Considerando que en el caso de estudio el �ujo de gases exhaustos es un parámetro

del problema (10000 mol/s por tren de captura), se observa que la variación del diámetro

es despreciable frente a la variación de la altura. Por ejemplo, para el Caso 1a el diámetro

aumenta un 1.0% con un incremento de la e�ciencia de captura desde 80 hasta 95%,

mientras que la altura aumenta 59.2%. Consecuentemente, la relación entre la altura y

el diámetro de las columnas de absorción aumenta con el incremento de recuperación

(Tabla 4.9).

No ocurre lo mismo con las columnas de regeneración en la que todos los �ujos son

variables de optimización (caudal de alimentación de solvente, re�ujo de líquido y re�ujo

de vapor). A partir de los valores óptimos de diseño listados en la Tabla 4.10, se observa

que tanto el diámetro como la altura varían en proporciones similares (aproximadamente

entre 9 y 15%). Además, si bien la altura y el diámetro aumentan con el aumento de la

e�ciencia de captura, la variación ocurre de tal manera que la relación entre la altura y el

diámetro presenta valores mínimos a determinados niveles de recuperación (En el Caso 1a

a 93% y en el Caso 1b a 89%).

El aumento de trabajo de compresión con la recuperación (Tabla 4.12.) y, consecuente-

mente, el costo de los compresores (Fig. 4.14), está directamente asociado al incremento
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del �ujo de CO2 a comprimir ya que la relación de compresión y la presión operativa en

el condensador (que se asumió igual a la presión de operación en el tope de la columna de

regeneración), son prácticamente independientes del nivel de captura.

Se observa además, que el �ujo de gas a comprimir en el Caso 1b es de 3.6 a 4.5 veces

mayor que en el Caso 1a, produciendo un incremento de trabajo de compresión 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) está relacionado al aumento de la

caída de presión en las columnas de absorción (Tabla 4.9) a medida que se incrementa el

nivel de recuperación. 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 caída de

presión a través de la columna.

El costo de las bombas de solvente y bombas de CO2 es mínimo (aportan en total entre

1.05 y 1.3% del PC), y está asociado a un trabajo despreciable respecto a la penalidad

eléctrica total (Ver Tabla 4.12 y Fig. 4.8).

El área de transferencia de calor de todos los equipos de intercambio térmico, al igual

que las demás variables de diseño (trabajo de bombeo y compresión y dimensiones de las

columnas), aumenta con el incremento de la cantidad de CO2 capturada. En particular, el

área requerida en los rehervidores [REB] y los economizadores [I1], representa más del 70%

del área de intercambio térmico total (Tabla 4.11).

Como puede observarse, el área total de transferencia de calor para el Caso 1a 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 área total de transferencia de calor presenta la siguiente distribución:

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 posición. Precisamente, para el Caso 1a el equipo que más área requiere

es el economizador seguido por el rehervidor, mientras que para el Caso 1b se invierte dicho
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orden.

Aún así, el costo de los rehervidores ocupa el tercer lugar en la distribución de costos

para los dos casos bajo análisis (Tabla 4.8).

Figura 4.13 � Diseño óptimo. Caso 1: costo de adquisición de las columnas de absorción.

Figura 4.14 � Diseño óptimo. Caso 1: costo de adquisición de compresores.

Finalmente, es posible concluir que, al considerar el costo del vapor de calefacción y la

energía eléctrica en la función objetivo a minimizar (Caso 1a), aumenta el tamaño de las

columnas de absorción y de regeneración a la vez que se reduce el trabajo en los compresores

y la carga térmica (y el área de transferencia) en el rehervidor, en todo el rango de e�ciencia

de captura considerado. Especí�camente, las columnas de regeneración aumentan su tamaño
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Figura 4.15 � Diseño óptimo. Caso 1: costo de adquisición de rehervidores.

Figura 4.16 � Diseño óptimo. Caso 1: costo de adquisición de columnas de regeneración.

entre un 45.1 y 47.3% y las columnas de absorción entre 14.7 y 16.6%. El área de los

rehervidores, el trabajo de compresión y la carga térmica en rehevidores disminuyen entre

8.8 y 10.8%, 6.3 y 6.4% y 6.3 y 8.1%, respectivamente.

Variables operativas más importantes.

A continuación, se listan las condiciones operativas más importantes que hacen mínimo

el costo anual total.

La carga óptima de amina pobre varía entre 0.1516 y 0.2116 (Fig. 4.19), disminuyendo

con el aumento de la recuperación o de la presión. En la bibliografía, a partir de
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Figura 4.17 � Diseño óptimo. Caso 1: costo de adquisición de economizadores.

Figura 4.18 � Diseño óptimo. Caso 1: costo de adquisición de sopladores.

simulación paramétrica, se determinaron diferentes valores óptimos: Abu-Zahra et al.

(2007a,b) encontraron que para valores de αL entre 0.25 y 0.33 se observan valores

mínimos 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 mínimo requerimiento energético (4 GJ/tn)

se alcanza con cargas de amina entre 0.25 y 0.30 mol CO2/ mol MEA. Valores de

αL 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 recuperación.
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Tabla 4.9 � Diseño óptimo. Caso 1: variables de diseño de las columnas de absorción.

La relación de �ujo de solvente a �ujo de gas (L/G) en la torre de absorción varía

entre 0.9 y 1.26 (Fig. 4.20a). En esta Figura se indica que mientras mayor es la presión

operativa en el rehervidor, menor es la relación L/G. En oposición, cuanto mayor es

la recuperación, mayor es la relación de �ujo óptima (L/G). En algunos de los últimos

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 másica):

L/G=0.9977, 1.14 y 1.45 para un 90% de recuperación.

Los valores óptimos de �ujo de solvente (Fig. 4.20b) varían entre 15.9 y 18.7

m3/tn CO2, los que están en concordancia con el rango reportado por Abu-Zahra
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Tabla 4.10 � Diseño óptimo. Caso 1: variables de diseño de las columnas de regeneración.

et al. (2007a) (15-50 m3/tn CO2) para recuperaciones entre 80 y 95%.

El calor aportado en el reboiler por unidad de CO2 capturada (Fig. 4.9) es mínimo a

80% de recuperación y 200 kPa (4.4 GJ/tn), y máximo a 95% de recuperación y 130

kPa (5.51 GJ/tn).

Se puede advertir además, que al considerar el costo del vapor de calefacción en el

costo anual total, se logra una importante reducción de la carga térmica especí�ca en

el reboiler (Caso 1a respecto al Caso 1b). Tal reducción es menor cuanto mayor sea

la presión operativa en el reboiler y menor la recuperación.

Como es de esperar, y considerando que el costo de vapor de calefacción es el principal
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Tabla 4.11 � Diseño óptimo. Caso 1: área requerida en los equipos de intercambio de calor.

Figura 4.19 � Diseño óptimo. Caso 1: carga de CO2 en el solvente pobre.
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Tabla 4.12 � Diseño óptimo. Caso 1: trabajo de bombeo y compresión por tren de captura.

componente del costo operativo variable (Caso 1a), a 80% se observa también el

mínimo valor del costo de operación y mantenimiento (Fig. 4.4a).

Como se discutió en el capítulo 3, se han reportado valores de carga térmica especí�ca

(QR) entre 3.6 y 11.2 GJ/tn para diferentes condiciones operativas y de diseño. De

esta manera, se observa que los valores óptimos obtenidos se encuentran dentro del

rango reportado y sobre el extremo inferior mencionado.

Se mencionó anteriormente (en los diferentes capítulos), que en la mayoría de los

trabajos se adopta una temperatura de solvente (tope de la columna de absorción)

igual a 313.15 K, y una variación 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 optimización. De esta manera, en la Figura 4.21 se
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(a) Relación de �ujos L/G.

(b) Flujo especí�co de solvente.

Figura 4.20 � Diseño óptimo. Caso 1: �ujo de solvente.

presentan los valores óptimos de temperatura para cada nivel de recuperación. Se

observa que los niveles térmicos en el Caso 1a son inferiores que para el Caso 1b.

Es posible concluir que, los valores óptimos 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 único trabajo en el que se realiza la optimización simultánea de todas

las variables (operativas y diseño) del proceso de captura considerando un modelo tecno-

económico detallado.
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(a) Temperatura de alimentación del solvente (columna de absorción)

(b) Diferencia de temperaturas en el extremo caliente del economizador.

Figura 4.21 � Diseño óptimo. Caso 1: temperaturas.

Comparación de los valores de costo óptimos con costos reportados en la

bibliografía.

En la Tabla 4.13 se comparan los resultados obtenidos con los datos reportados en

diferentes fuentes (para 90% de recuperación), detallando las composiciones y �ujos de gas

correspondientes a diferentes tipos de combustibles (carbón y gas natural) y �ujos de gas.

Especí�camente, en Sipöcz y Tobiesen (2012) aplican el sistema de absorción química a

gases obtenidos de la combustión de gas natural, mientras que en Abu-Zahra et al. (2007b)

y Fisher et al. (2005) lo hacen para gases obtenidos de la combustión de carbón.
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Tabla 4.13 � Diseño óptimo. Caso 1: comparación de los costos óptimos obtenidos con datos
reportados en la bibliografía.

Como se puede observar, el capital de inversión [usd/tn] es 47.6% menor que el publicado

por Sipöcz y Tobiesen (2012) mientras que el costo de operación y mantenimiento es 9.6%

mayor. Sin embargo, es necesario hacer la salvedad que Sipöcz y Tobiesen (2012), de acuerdo

a lo sugerido por representantes de la industria de generación, debieron aumentar en un

40% el costo de adquisición de los equipos obtenidos a partir de correlaciones ampliamente

utilizadas, con el �n 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 CO2 - que en Abu-Zahra et al. (2007b) y en Fisher et al. (2005), lo

que se ve re�ejado 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 podrían estar dadas naturalmente por las

diferentes hipótesis, escenarios, casos de referencia, correlaciones empleadas, incertidumbres,

etc.. En este sentido, esta tesis reporta, además de los valores de los parámetros asumidos,

todas las correlaciones y sus fuentes respectivas, así como las variables operativas y de

diseño asociadas con el �n de brindar la posibilidad de una apropiada comparación y

reproducibilidad de resultados.
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Caso 2. Optimización del sistema de captura utilizando criterios termodinámicos

Los parámetros del proceso se listaron en la Tabla 4.6. Se asume una presión de operación

en el rehervidor de 200 kPa. El análisis de resultados se realiza en base a la comparación

de óptimos entre el Caso 2a (minimizar el trabajo equivalente especí�co, FO2) y el Caso

2b (minimizar el costo anual total especí�co, FO3).

En la estimación del costo total de operación y mantenimiento se consideran únicamente

el costo de agua de enfriamiento, reposición de agua y reposición de solvente (equivalente

al Caso 1b discutido anteriormente).

Mediante la de�nición de un trabajo equivalente (Función objetivo termodinámica, Ec.

4.28) se tienen en cuenta las penalidades eléctricas asociadas al trabajo de bombeo y

compresión y las penalidades térmicas asociadas a la extracción de vapor de calefacción de la

turbina de baja presión del ciclo de vapor. De acuerdo a lo mencionado en la formulación del

problema de optimización, el rango del factor de extracción considerado permite realizar

el análisis de resultados para dos opciones de diseño: 1) acoplar una planta de captura

(nueva) a una planta de generación existente y 2) acoplar una planta de captura (nueva) a

una planta de generación nueva.

Mediante la observación de los primeros resultados de optimización se advierte que:

Al minimizar el trabajo equivalente total (FO2) se alcanza el mínimo nivel de

recuperación que se de�na (como cota inferior), considerando un rango entre 80 y

95% de recuperación de CO2.

Al minimizar la FO3, el costo anual total especí�co es 64.19 usd/tn, dando un nivel

mínimo de recuperación de 88.18%. Obviamente, estos resultados son independientes

del valor del factor de extracción.

De esta manera, y con el �n de comparar ambos casos, en el Caso 2a se de�ne un nivel

de recuperación mínimo igual al obtenido en el Caso 2b (88.18%).

En la Figura 4.22 se indican los valores óptimos del trabajo equivalente especí�co en

función del factor de equivalencia. Como es de esperar, el trabajo equivalente total aumenta

linealmente con el aumento de feq.
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Se produce un aumento de 0.99 a 1.51 KW/tn para plantas nuevas (0.1 ≤ feq ≤ 0.22), y

de 1.51 a 1.84 KW/tn para plantas de generación existentes (0.22 ≤ feq ≤ 0.30). Los valores

óptimos 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; QR = 3.6 GJ/tn)

y Karimi et al. (2011a) (0.9364 KW/tn; QR = 3.611 GJ/tn). En los dos últimos casos no se

considera el trabajo consumido por los sopladores, que como se indicó tiene una importante

in�uencia en la penalidad térmica total. Por otra parte, el calor especí�co en el rehervidor

resulta también inferior al obtenido a partir de la optimización.

La penalidad térmica debida a la extracción 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 compresión (10.44 MW/tren) y la carga especí�ca en el

rehervidor (4.75 GJ/tn) son constantes, aunque de acuerdo a la Ec. 4.28 el trabajo especí�co

equivalente aumenta con el aumento del factor de extracción.

En la Figura 4.23 se indica la variación del capital de inversión y el costo de operación

y mantenimiento con el incremento del factor de extracción. Se observa claramente que es

económicamente más ventajoso diseñar el sistema generación+captura desde un principio

(plantas nuevas) que adaptar el sistema de captura a una planta de generación existente.

Sin embargo, el costo anual total especí�co aumenta solo un 1.78% al variar feq 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 continuación la Tabla 4.14 presenta, en orden decreciente y en función del factor de

equivalencia, la distribución de costos de adquisición de los equipos y los servicios auxiliares.

La primera observación es acerca de la distribución del costo de adquisición de equipos.

En particular, rehervidores [REB], columnas de regeneración [REG], sopladores [S1] y

economizadores [E2], ocupan del tercer al sexto lugar. Sin embargo, el orden di�ere de

acuerdo al caso de estudio.

El costo de los tanques [T1, T2] y las bombas de CO2 [BCO2] es constante e
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Figura 4.22 � Diseño óptimo. Caso 2: trabajo equivalente especí�co en función del factor
de equivalencia.

Figura 4.23 � Diseño óptimo. Caso 2: capital de inversión y costo de operación y
mantenimiento.

independiente de la función objetivo empleada y de la variación del factor de equivalencia.

A partir de la expresión 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). Así, para minimizar el trabajo equivalente total

aumenta considerablemente el tamaño de las columnas de absorción [ABS] y regeneración

[REG], condensadores [CND], economizadores y enfriadores de solvente [E2], mientras que

disminuyen en menor proporción el área de rehervidores [REG] e interenfriadores [E3], y la

potencia de diseño de compresores [COMP] y sopladores [S1]. La diferencia porcentual en
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los tamaños de equipos del Caso 2a respecto al Caso 2b, se lista en la Tabla 4.15 para tres

valores del factor de extracción.

Las variaciones en el área de los equipos de intercambio, está fuertemente in�uenciada

por los niveles térmicos y se observan importantes reducciones cuando se minimiza el trabajo

equivalente. Especí�camente, 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

alimentación del solvente alcanza el mínimo valor permitido (308.15 K).

Finalmente, en la Tabla 4.16 se presenta la distribución 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 mayoría de los puntos.
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Tabla 4.15 � Diseño óptimo. Caso 2: tamaño de equipos, diferencia porcentual entre los
distintos casos bajo análisis (2a y 2b).

Tabla 4.16 � Diseño óptimo. Caso 2: consumo de agua de enfriamiento.
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4.4. Resumen

En este capítulo se acoplaron los modelos matemáticos correspondientes a las etapas de

absorción (capítulo 2), acondicionamiento y regeneración del solvente y compresión de CO2

(capítulo 3) para conformar el modelo matemático correspondiente al proceso completo

de captura. Aquí, a diferencia de los capítulos anteriores, se incorporaron también las

restricciones necesarias para la estimación de los costos de adquisición de equipos (soplador,

compresores, bombas, columnas de absorción, columnas de regeneración, intercambiadores,

condensadores y rehervidores) y los costos de operación variables (energía eléctrica, vapor

de calefacción, agua de enfriamiento, reposición de solvente y agua).

Los costos directos e indirectos de fabricación y el capital de inversión �jo, componentes

del capital de inversión total, se estiman como un porcentaje del costo de adquisición de

equipos. El costo de operación y mantenimiento total (costos �jos y variables) se estima

como un porcentaje del costo de mano de obra operativa, el costo operativo variable y el

costo de adquisición de equipos. Los costos adicionales considerados incluyen: impuestos,

seguros, supervisión, gastos generales de planta, gastos administrativos, investigación y

desarrollo y gastos de laboratorio.

Se empleó la expresión del costo anual total (capital de inversión total anual + costo de

operación y mantenimiento total) como función objetivo a minimizar. Como resultado, el

modelo arroja los per�les de temperatura, composición y caudales óptimos a lo largo de las

columnas de absorción y desorción. Además se obtienen las capacidades de diseño óptimas

de los equipos considerados (trabajo de compresores, bombas y sopladores, volumen de

empaque y área super�cial de las columnas, áreas de intercambio térmico y volúmenes de

tanques de reposición de solvente y agua) y el consumo óptimo de servicios auxiliares de

enfriamiento y calefacción.

Se analizó el efecto del nivel de captura en la distribución de costos del sistema. Se

concluyó que a un valor dado de recuperación, un incremento de la presión operativa en

el rehervidor produce costos anuales menores. Sin embargo, el costo total anual especí�co

a las toneladas de CO2 capturadas es mínimo para un 88% de recuperación y 200 kPa de

presión operativa en el reboiler, alcanzando un valor de 64.2 usd/tn (base anual) cuando el
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vapor de calefacción y la energía eléctrica son suministradas por la planta de generación.

En el caso que los mismos se adquieran a través de agentes externos el mínimo costo de

captura (130.2 usd/tn) se obtiene a un 84% de recuperación.

En este último caso, el costo de operación y mantenimiento total, altamente in�uenciado

por el consumo de servicios auxiliares, representa más del 75% del costo anual total.

La contribución del vapor empleado en el rehervidor y la energía eléctrica necesaria

en compresores, bombas y sopladores representa en promedio, el 56.6% y el 31.1%,

respectivamente, del costo operativo variable. Las contribuciones al costo operativo total

disminuyen en el siguiente orden: 1) vapor de calefacción, 2) electricidad, 3) agua de

enfriamiento, 4) reposición de amina y 5) de agua de proceso. Este orden no está afectado

por el nivel de recuperación ni por un aumento del nivel de presión. Sin embargo, como era

de esperar, a mayor recuperación mayor es el costo de operación y mantenimiento ya que

aumenta el consumo de materias primas y servicios auxiliares. Del mismo modo, a mayor

recuperación mayor es el costo de inversión de capital ya que aumenta el tamaño de los

equipos que más in�uyen en el costo de adquisición.

En forma general, para todos los casos de estudio presentados, se puede concluir que:

El costo de las columnas de absorción y los compresores representan, en total, más

del 60% del costo total de adquisición de equipos (PC). El costo de sopladores,

economizadores, columnas de regeneración y rehervidores compiten entre el 3er al

6to lugar, y el orden de clasi�cación depende del caso de estudio considerado, y en

total aportan alrededor del 30% del PC.

Los niveles térmicos son altamente in�uenciados por la función objetivo empleada,

alcanzando menores temperaturas operativas cuando se emplea una función objetivo

termodinámica.

El �ujo óptimo de solvente que alimenta la torre de absorción por el tope varía entre

15.9 y 18.7 m3/tn CO2 capturado para recuperaciones entre 80 y 95%.

La carga óptima de CO2 en la corriente de amina pobre en CO2 varía entre 0.1516 y

0.2116 mol CO2/ mol MEA, mientras que en la corriente de amina rica en CO2 varía
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entre 0.423 y 0.448 mol CO2/ mol MEA.

El consumo de agua de enfriamiento varía entre 74.6 y 95.7 m3/tn, el de vapor de

calefacción (a 3 barg de presión) varía entre 2030 y 2497 kg/tn, dependiendo de los

niveles de recuperación y presión, así como de la función objetivo planteada.

El consumo de energía eléctrica aumenta con el incremento del nivel de captura y

disminuye con el incremento de presión en el reboiler, variando entre 0.5656 y 0.7297

GJ/tn de CO2 capturado.

La penalidad eléctrica está dada fundamentalmente por el consumo de energía en

compresores y sopladores.

Desde el punto de vista tecno-económico resulta bene�cioso aumentar la presión

operativa en el rehervidor y el nivel de recuperación, ya que el costo especí�co total

disminuye.

Finalmente, es posible concluir que al considerar el costo del vapor de calefacción y la

energía eléctrica en la función objetivo a minimizar (Caso 1a), aumenta el tamaño de las

columnas de absorción y de regeneración a la vez que se reduce el trabajo en los compresores

y la carga térmica (y el área de transferencia) en el rehervidor, en todo el rango de e�ciencia

de captura considerado. Especí�camente, las columnas de regeneración aumentan su tamaño

entre un 45.1 y 47.3% y las columnas de absorción entre 14.7 y 16.6%. La carga térmica

y el área de los rehervidores disminuyen, respectivamente, entre 8.8 y 10.8% y 6.3 y 8.1%

mientras que el trabajo de compresión se reduce entre 6.3 y 6.4%.

Por otra parte, se observó que al minimizar el trabajo equivalente total (función objetivo

termodinámica), el tamaño de la mayoría de los equipos se incrementó considerablemente

(en algunos casos más del 200% respecto al caso en el que se minimiza el costo anual total).

De esta manera, una reducción del 10.5% del trabajo equivalente total produce un aumento

del costo anual total de la misma proporción.

Se evaluó además el efecto de la pérdida de e�ciencia de las plantas de generación a

partir de un factor de equivalencia que permite representar la penalidad térmica debida a
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la extracción de vapor de la turbina de baja presión para la regeneración del solvente. Esta

simpli�cación, ampliamente utilizada en la bibliografía para un determinado valor del factor

de extracción, permite considerar un rango de condiciones operativas factibles al adaptar

la planta de captura a una planta de potencia existente o bien al diseñar el sistema captura

+ generación 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 diseño, las variables operativas y los criterios

económicos, que son simultáneamente optimizados de tal manera que permitan obtener el

costo anual mínimo (o el trabajo equivalente mínimo) a cada nivel de captura exigido,

para tratar el �ujo total de gases de combustión generados a partir de la combustión de

gas natural en un ciclo combinado. Además, se destacan claramente las bondades de la

optimización mediante el uso de herramientas computacionales avanzadas y empleando

técnicas de programación matemática frente a los simuladores de procesos. Abordar la

optimización simultánea de todas las variables del sistema, queda afuera del alcance de los

simuladores.

Hasta aquí se ha considerado el estudio del sistema de captura completo independiente-

mente del ciclo de potencia, asumiendo que agentes externos suministran la energía térmica

y eléctrica. Por otra parte, en base a ciertas hipótesis simpli�catorias, se introdujo el

concepto de trabajo equivalente para analizar la in�uencia de la extracción de vapor y

energía eléctrica del ciclo de potencia.

En el siguiente capítulo, que es la última etapa del desarrollo de esta tesis, se estudiará

la integración entre el proceso de captura de CO2 y la planta de generación de energía

eléctrica, con el principal objetivo de obtener diseños óptimos y analizar la in�uencia de las

principales variables de ambas plantas en el costo anual total.



Capítulo 5

Proceso de generación de energía:

NGCC+Captura y compresión de CO2

5.1. Introducción

De acuerdo a las conclusiones parciales presentadas en los capítulos anteriores, resulta

fundamental analizar los efectos de acoplar la planta de captura a una planta de generación

de energía eléctrica, debido al elevado requerimiento energético del que se debe disponer

para el funcionamiento del sistema de absorción química con MEA. En este aspecto, y con

el �n de reducir las penalidades energéticas, diferentes autores estudiaron la in�uencia en el

rendimiento de generación al incorporar el sistema de captura para el tratamiento de gases

de combustión (Amrollahi et al., 2012; Botero et al., 2009; Cifre et al., 2009; Lucquiaud

y Gibbins, 2011; Möller et al., 2007; Pfa� et al., 2010; Popa et al., 2011; Romeo et al.,

2008a,b; Simmonds et al., 2003; Sipöcz et al., 2011a; Sipöcz y Tobiesen, 2012; Ystad et al.,

2012). Además de la extracción de vapor de la turbina de baja presión, se han considerado

diferentes opciones de con�guración para mejorar la pérdida de e�ciencia del sistema de

generación: recirculación de gases exhaustos (Botero et al., 2009; Sipöcz y Tobiesen, 2012),

extracción de vapor de la caldera de recuperación de calor HRSG (Botero et al., 2009;

Möller et al., 2007), integración energética (Khalilpour y Abbas, 2011; Pfa� et al., 2010;

Ystad et al., 2012), y suministro de energía eléctrica de la red de distribución (Popa et al.,

182
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2011), entre otras.

Sipöcz et al. (2011a); Sipöcz y Tobiesen (2012), y Botero et al. (2009) simularon el

proceso de captura de CO2 mediante absorción química con MEA acoplado a un ciclo

combinado de gas natural y carbón pulverizado, respectivamente. Los autores concluyeron

que la integración del ciclo combinado y el sistema de captura, así como la recirculación de

gases exhaustos hacia la turbina de gas (logrando de esta manera una mayor concentración

de CO2 en la corriente gaseosa que alimenta los trenes de captura), tiene importantes

bene�cios en los costos de inversión, operación y mantenimiento.

En cada caso se emplearon diferentes simuladores comerciales. Por ejemplo, en el trabajo

de Sipöcz y Tobiesen (2012), las simulaciones se llevan a cabo empleando IPSEpro (Simtech,

2010) para el sistema de generación, y CO2SIM para el sistema de captura. Los modelos del

sistema de captura y sus diferentes opciones de con�guración (tradicional, interenfriamiento

del solvente en la columna de absorción y recompresión 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 �ujos, temperaturas,

composiciones y presiones mediante simulación y, en una segunda instancia, realizaron el

dimensionamiento de los equipos y/o el cálculo de los costos del proceso.

Por otro lado, acoplar el sistema de captura al sistema de generación permite plantear

dos opciones de diseño diferentes:

Diseñar el sistema de captura para adaptarlo (acoplarlo) a un sistema de potencia

existente (retro�t design). En este caso, no existe mucho margen para realizar

modi�caciones estructurales en la planta de energía, por lo que se requiere determinar

el tamaño y número 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 incorporación de la planta

de captura afecta el rendimiento de la planta de energía existente.

Diseño completo de las instalaciones nuevas de generación de energía y del sistema
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de captura (green�eld design), considerando diferentes escenarios de con�guración y

operación, satisfaciendo a su vez la demanda energética y la reducción de emisiones

para cumplir con una meta mínima de captura.

Botero et al. (2009); Lucquiaud y Gibbins (2009); Romeo et al. (2008b); Simmonds et al.

(2003), trabajaron sobre la primera opción de diseño (diseño del sistema de captura para

adaptarlo a una central térmica existente). Por su parte, Pfa� et al. (2010); Popa et al.

(2011); Sipöcz et al. (2011a); Sipöcz y Tobiesen (2012), trabajaron en el diseño de plantas

nuevas de generación + captura.

En este capítulo se presenta un modelo matemático que permite abordar el diseño

integral de instalaciones nuevas correspondientes a un ciclo combinado de gas natural

(NGCC) acoplado a un sistema de captura de CO2 por post-combustión (green�eld design),

con el objetivo de asegurar que el sistema sea capaz de cumplir con los requerimientos del

proceso (metas de captura y generación) a un costo mínimo. Como en todos los casos

desarrollados en esta tesis, se emplea un sistema orientado a ecuaciones, a diferencia del

sistema modular secuencial comúnmente implementado en herramientas comerciales de

simulación de procesos.

La performance económica del proyecto se evalúa a través del costo total anual mediante

una metodología de cálculo tradicional, que incluye el gasto anual de inversión y el costo

de operación y mantenimiento.

Se analizan el costo de la electricidad, el costo de mitigación, las penalidades energéticas

y los valores óptimos de las principales variables de decisión, a la vez que se discute la

relación costo bene�cio cuando se varía paramétricamente el número de trenes operativos,

la e�ciencia global del proceso y la e�ciencia inherente de cada tren de captura.

5.2. Indicadores económicos y de e�ciencia

Existe una relación de compromiso entre minimizar el costo total (costos de inversión y

operativos) y optimizar la e�ciencia del proceso (capacidad del proceso, calidad de producto,

disponibilidad del sistema, etc.).
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El diseño de plantas de generación tipo �capture-ready�, constituye un desafío en el cual

se deben ponderar las decisiones tecnológicas necesarias para hacer frente a las metas de

generación y captura de gases efecto invernadero, contra las consecuencias económicas de

las alternativas implementadas.

En este aspecto, en la bibliografía se emplean diferentes tipos de indicadores que

permiten describir la in�uencia de la integración de ambos sistemas: captura y generación.

Indicadores de e�ciencia: Captura y generación

La e�ciencia de remoción de dióxido de carbono en cada tren de captura representa la

performance técnica inherente de los mismos, y se calcula de acuerdo a la Ecuación (4.30)

mientras que la e�ciencia global considera la cantidad de CO2 removida con respecto a la

cantidad de CO2 que abandona la planta de potencia, según la Ecuación (5.1).

ηCO2 =
NT Gcap

out Ty
cap
out CO2 T

NT Gcap
in Ty

cap
in CO2 T +Gbypassy

gen
out CO2

(5.1)

La emisión de dióxido de carbono por unidad de energía generada (variable empleada

para determinar el costo de mitigación), se determina según la Ecuación (5.2).

E =
(1− ηCO2) Ggen

out y
gen
out CO2

WnetPOT
(5.2)

La e�ciencia térmica de la planta de potencia se computa como la producción disponible

para cubrir la demanda (W0) por unidad de energía consumida como combustible, según se

indica en la Ecuación (5.3).

ηgen =
W0

MF LHV
(5.3)

donde MF y LHV se re�eren, respectivamente, a la masa y al poder calorí�co inferior del

combustible.

Indicadores económicos: Costo de electricidad y costo de mitigación

El costo de la energía generada (COE) se calcula de acuerdo a la Ecuación (5.4),

expresado como costo anual por unidad de energía generada en el tiempo operativo anual

(POT).

COE =
TAC

WNet POT
(5.4)
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La relación entre el costo de la electricidad (COE) y la emisión de dióxido de carbono

(E) se traduce en el costo de mitigación (MC), el cual representa una medida normalizada

del costo de generación con respecto a la cantidad de dióxido capturada (Rao y Rubin,

2002, 2006), según se indica en la Ecuación (5.5).

MC =
COEcap − COEref

Eref − Ecap
(5.5)

5.3. Modelo tecno-económico del sistema acoplado

5.3.1. Descripción del sistema integrado

En la Figura 5.1 se presenta un esquema del sistema integrado.

Figura 5.1 � Vista esquemática de la integración de la planta de generación y la planta de
captura.

El ciclo combinado de gas natural seleccionado como caso de estudio (Fig. 5.2),

incluye características innovadoras que permiten alcanzar e�ciencias elevadas, resultando

altamente competitivo en el mercado de generación eléctrica, incluyendo el mercado eléctrico

argentino. Considera un arreglo multi-eje en la con�guración de la planta, post-combustión

y regeneración en la turbina de gas, múltiples niveles de presión y secciones de intercambio

en paralelo en la caldera de recuperación. Está compuesto por dos turbinas de gas (GT),

la caldera de recuperación de calor (HRSG) y una turbina de vapor (ST). La descripción

detallada del sistema puede encontrarse en Godoy et al. (2010a,b).
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Los gases de combustión exhaustos que abandonan el HRSG, previamente acondiciona-

dos, ingresan a las torres de absorción por el fondo. El volumen de gases a tratar depende

de la potencia de diseño entre otros factores, por lo que comúnmente se requieren al menos

dos trenes de absorción en paralelo. En la Figura 5.1 se representa un sistema compuesto

por cuatro trenes de absorción.

El vapor de calefacción requerido para la regeneración del solvente, se puede derivar

parcialmente de la planta de generación y/o puede adquirirse (comprarse) como un servicio

auxiliar, mientras que la energía eléctrica es tomada directamente de la central térmica de

ciclo combinado.

Figura 5.2 � Ciclo combinado de gas natural. Con�guración.

5.3.2. Descripción del modelo matemático

En líneas generales, el modelo matemático está conformado por balances de materia y

energía, ecuaciones de diseño y de estimación de costos operativos y de inversión incluyendo:

Unidades de absorción y regeneración, condensadores, hervidores, calentadores,

enfriadores, bombas y compresores de la planta de captura, de acuerdo a lo presentado

en los capítulos 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 matemáticamente mediante las Ecuaciones 4.1

a 4.5 (desarrolladas en el capítulo 4).

Por otro lado, el requerimiento de energía térmica en el hervidor (QR) se cubre con

vapor como servicio auxiliar (QR,C), más una posible extracción de vapor de baja presión

de la turbina de vapor (QR,E). Esta consideración se expresa matemáticamente mediante

la Ecuación 5.6.

QReb = QReb,C +QReb,E (5.6)

feq NT QReb,E = WE,STLP (5.7)

Mediante la Ecuación (5.7) se determina el trabajo equivalente correspondiente a la

extracción de vapor. A diferencia del capítulo 4, en el que el factor de equivalencia (feq) entre

la energía térmica y la extracción de vapor se varía paramétricamente, aquí se determina

en función de las condiciones operativas de la turbina de vapor según 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 extraído sería empleado en un ciclo de Carnot, mientras la

variable B representa las pérdidas adicionales del ciclo de potencia.

feq = A×B (5.8)

A = 1− T gencond

T satext

B = 0.6102 + 0.00165 (T satext − 273.15)

Aquí, T gencond y T satext se re�eren, respectivamente, a la temperatura de saturación del

condensado [K], y a la temperatura de saturación del vapor [K] a la presión de extracción

[bar] de la turbina de baja presión.

Oyenekan y Rochelle (2007); Van Wagener y Rochelle (2011) entre otros, utilizaron una
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expresión similar basada en las siguientes hipótesis: 1) la temperatura de saturación del

vapor es 10 K superior a la temperatura de operación 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 hipótesis 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 capítulo 4, donde la penalidad energética debida a la extracción de

vapor se calcula independientemente de la planta de generación, aquí se computa en forma

integral, considerando tanto la evolución isentrópica como la e�ciencia de expansión del

sistema de potencia. Especí�camente, la extracción de vapor se calcula para las condiciones

operativas actuales de la turbina de vapor de acuerdo a la Ecuación (5.9).

WSTLP +WE,STLP = mSTLP ∆hSTLP (5.9)

El consumo total de energía eléctrica (Wloss) para alimentar bombas (WB), compresores

(WCOMP ) y sopladores (WS) se determina a partir de la Ecuación (5.10).

Wloss = NT (WB +WCOMP +WS) (5.10)

La potencia neta de producción en la planta de generación resulta de un balance respecto

al destino de la energía generada, según se muestra en la Ecuación (5.11). Cuando se

construye una nueva planta, el tamaño de los equipos se debe incrementar de manera tal

que pueda cumplirse con la demanda externa de energía, a la vez que se alimente la planta

de captura (incluyendo los requerimientos de electricidad y vapor).

WNet = W0 +Wloss +WE,STLP (5.11)

El costo anual total se estima según la Ecuación (5.12). Los componentes del capital

de inversión (Ec. 5.13) y el costo de operación 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 capítulo 4. El factor de recupero de capital (CRF) se

estima asumiendo un ciclo de vida útil de 25 años y una tasa de interés anual de 8% (Ec.
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4.9).

TACcap+gen = TAIcap+gen +OMCcap+gen (5.12)

TAIcap+gen = CRF δ4

(
NT

∑
k,cap

PCcap
k +

∑
k,gen

PCgen
k

)
(5.13)

OMCcap+gen = δ5PC
cap+gen + δ6V OC

cap+gen + δ7OLC
cap+gen (5.14)

Los costos de las materias primas (combustible, reposición de agua de proceso

y reposición de solvente) y los servicios auxiliares (vapor de calefacción y agua de

enfriamiento) se estiman mediante las correlaciones publicadas en Ulrich y Vasudevan

(2006) y desarrolladas en el capítulo 4, considerando un tiempo de operación (POT) de

8000 horas/año. El precio actualizado de la electricidad y el combustible se adoptan de

U.S. Department of Energy (2011).

El costo de adquisición de los equipos que integran el sistema de captura (PCcap
k ) se

describieron en el capítulo anterior. El costo de las turbinas de gas, turbinas de vapor y el

sistema de recuperación de calor (HRSG) se estiman a partir de una relación lineal (Ec.

5.15) con sus capacidades de diseño -X- (Godoy et al., 2010a,b).

PCgen
k = a 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/m2 para la caldera de recuperación de calor.

5.3.3. Características del modelo. Esquema de resolución

En la Figura 5.3 se presenta el esquema de inicialización, la función objetivo y los

tiempos de resolución asociados a cada etapa. En primer lugar, se resuelve el modelo

de la planta de generación empleando una función objetivo termodinámica (maximizar

la e�ciencia térmica) y luego, a partir de los resultados óptimos obtenidos, se resuelve

empleando una función objetivo económica (minimizar el costo anual total). Paralelamente

se resuelve el modelo del sistema de captura, siguiendo la metodología descripta en el cap.
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4 (Fig. 4.2). Finalmente, incluyendo todas las restricciones de acoplamiento se resuelve el

sistema completo.

Figura 5.3 � Estrategia de resolución del sistema captura+generación.

5.4. Diseño óptimo de un ciclo combinado de gas natural

(NGCC) con sistema de captura de CO2

5.4.1. Formulación del problema de optimización

El objetivo de este capítulo consiste en diseñar un ciclo combinado de gas natural con

sistema de captura de CO2 integrado, con el �n de cumplir con una demanda externa de

800 MW y diferentes metas de captura al menor costo. Con este propósito, el problema

matemático (P1) de�nido en forma genérica en la Sección 2.4.1, se resuelve minimizando

el costo de mitigación (Ec. 5.5) y, consecuentemente, el costo de la electricidad (COE, Ec.
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5.4) y el costo total anual (TACcap+gen, Ec. 5.12).

Mediante el planteo de diferentes casos de estudio se analiza la in�uencia del nivel de

captura en el costo de la electricidad, el costo de mitigación, las penalidades energéticas y

los valores óptimos de las principales variables de decisión, a la vez que se discute la relación

costo/bene�cio cuando se varía paramétricamente el número de trenes operativos (NT), la

e�ciencia global del proceso (Ec. 5.1) y la e�ciencia inherente de cada tren de captura (Ec.

4.30).

La adopción de una potencia de diseño de 800 MW es consistente con los últimos

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 energía eléctrica en el Mercado Eléctrico Mayorista, creado por Resolución SE

N° 712/2004) se está llevando a cabo la instalación de dos ciclos combinados de gas natural

de 825 MW, uno en Timbúes (Pcia. de Santa Fé) y otro en Campana (Pcia. de Bs. As.).

Cada ciclo combinado estará conformado por dos turbinas de gas de alto régimen térmico;

dos calderas de recuperación; un turbogenerador, sistema de condensación y refrigeración;

equipos auxiliares de planta; transformadores, equipos eléctricos y subestación de conexión

a la red de 500 KV y equipos de instrumentación y control.
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5.4.2. Diseño óptimo. Análisis y discusión de resultados

Caso 1. Óptimo económico considerando distinto número de trenes y venteo del

gas exhausto

Dentro de las alternativas de diseño se considera el dimensionamiento de los trenes

de captura, la variación 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 económicamente ponderadas por el diseñador para determinar qué alternativa conviene

ponerse en práctica cuando se desea cumplir con objetivos de generación y captura, teniendo

en cuenta que:

1. El dimensionamiento de los trenes de captura está limitado por restricciones

tecnológicas incluyendo disponibilidad comercial de tamaños de equipos, resistencia de

materiales, temperaturas máximas que eviten la degradación de amina y la corrosión

de los equipos, etc. En forma general, se necesitan columnas de absorción y desorción

de mayor tamaño para tratar mayores volúmenes de gases de combustión y/o mayores

cantidades de CO2. Esta tendencia se observa también cuando se requieren niveles de

captura más altos.

2. Para un nivel de captura de CO2 de�nido 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 más, el tamaño máximo de cada tren está limitado por

restricciones tecnológicas, de manera tal que el número de trenes en paralelo quedará

de�nido por el volumen de gas proveniente de la planta de generación.

3. El �by-pass� es una práctica común en ingeniería, donde una parte de una corriente

es desviada del proceso y luego re-incorporada a la línea de producción. En este caso,

el �ujo de gases exhaustos puede derivarse parcialmente a la etapa de absorción,

mientras que el resto se mezcla con la corriente de gases puri�cada y se libera a la

atmósfera.

En función de lo mencionado, se presenta un estudio paramétrico respecto a la porción de

gases a tratar y al número de trenes de captura, y se analiza la in�uencia de estos parámetros
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en el rendimiento económico del sistema integrado. Se adopta un nivel de captura de CO2

de 88% (e�ciencia inherente por tren, ηcapT ), que es el valor con mínimo costo anual total

encontrado en el capítulo 4 mientras que la recuperación global (ηCO2), computada de

acuerdo a la Ecuación (5.1), varía de 22% a 88%.

Para mayor claridad, se debe hacer notar que la e�ciencia global (ηCO2) es máxima e

igual a la e�ciencia inherente de cada tren (ηcapT ) cuando no se ventea gas (Gbypass=0), es

decir, que se trata el �ujo total de los gases exhaustos producidos en la central térmica.

Dado que el aumento de la e�ciencia global implica tratar una mayor proporción de los

gases de combustión, 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 inversión y el costo de

operación y mantenimiento, respectivamente.

Dado el número de trenes en paralelo (con un valor �jo de su e�ciencia inherente para

cada tren de captura, ηcapT ), se requiere un capital de inversión mayor para lograr mayores

tasas de recuperación de CO2 (se necesita tratar una mayor cantidad de gas por lo que

aumenta el tamaño de los equipos). Además, mayor recuperación global implica mayores

cantidades de CO2 capturado, requiriendo mayores cantidades de energía para alimentar

la planta de absorción, y una mayor capacidad de generación (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 inversión por unidad de

energía generada se incrementa con el incremento de la capacidad de generación, como

se puede observar en la Figura 5.4a. Considerando que el costo de inversión de las

turbinas de gas es el más signi�cativo (alrededor del 45% del costo total de inversión

para el sistema NGCC+4 trenes de captura), y que se adoptan relaciones lineales entre

el tamaño de las turbinas y su capital de inversión (Ec. 5.15), el aumento el capital

de inversión total (generación+captura) por unidad de energía generada tiende a ser

prácticamente lineal.

Las correlaciones empleadas para calcular los costos de inversión de los equipos del

proceso de captura están basadas en la ley de potencia 0.6 (que es una suposición

comúnmente empleada en ingeniería). Dicha funcionalidad implica una ventaja
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(a) Por unidad de energía generada

(b) Por unidad de CO2 capturada

Figura 5.4 � Diseño óptimo. Caso 1: capital de inversión en función de la e�ciencia de
captura global y el número de trenes en paralelo.

económica, en la que el capital de inversión por unidad de capacidad decrece a medida

que el tamaño de los equipos se incrementa. Así, el capital de inversión especí�co

referido a la cantidad de dióxido de carbono capturado disminuye con el incremento

de la e�ciencia de captura global (ηCO2), como se observa en la Figura 5.4b.

En la Figura 5.5a se presenta el costo de operación y mantenimiento total (incluyendo

costos �jos y variables de la planta integrada) por unidad de energía generada. Para un

número dado de trenes en paralelo (con un valor �jo de su e�ciencia inherente, en este caso
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(a) Por unidad de energía generada

(b) Por unidad de CO2 capturada

Figura 5.5 � Diseño óptimo. Caso 1: costo de operación y mantenimiento en función de la
e�ciencia de captura global y el número de trenes de captura en paralelo.

ηcapT =88% para cada tren), alcanzar mayores niveles de e�ciencia global (ηCO2) implica un

mayor consumo de servicios auxiliares, que se trasladan en una tendencia creciente de los

costos operativos por unidad de energía generada. Por otro lado, el incremento del costo

operativo necesario para aumentar la recuperación global, se compensa por la cantidad de

dióxido capturado dando una tendencia decreciente del costo operativo por unidad de CO2

capturado, como se indica en la Figura 5.5b.

La relación de compromiso que existe entre el costo total, la capacidad de generación y
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la cantidad de CO2 capturada se representa mediante el costo de electricidad y el costo de

mitigación. La Figura 5.6 introduce los valores óptimos de costos de electricidad y mitigación

para diferentes niveles de recuperación, los cuales evolucionan como consecuencia de las

tendencias de los costos operativos y de inversión (por unidad de energía generada y por

unidad de CO2 capturado) discutidos previamente.

(a) Costo de electricidad

(b) Costo de mitigación

Figura 5.6 � Diseño óptimo. Caso 1: indicadores económicos en función de la e�ciencia de
captura global y el número de trenes de captura en paralelo.

El costo de la electricidad, calculado de acuerdo a la Ecuación (5.4) como el costo

total por unidad de energía entregada - Wnet POT - (satisfaciendo la demanda externa de
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energía y la alimentación de la planta de captura), presenta una tendencia creciente respecto

a la e�ciencia de captura global y el número de trenes en paralelo, como se muestra en la

Figura 5.6a. Además, tratar una unidad extra de gas resulta menos costoso, de manera

tal que el costo de mitigación mínimo se alcanza cuanto mayor es la e�ciencia global (Fig.

5.6b). Rao y Rubin (2006) presentaron conclusiones similares, respecto a la evolución de

una central térmica alimentada con carbón. En esta tesis se amplía el rango operativo para

cada con�guración adoptada.

En las Figuras 5.4 y 5.5 se puede observar que, para una recuperación global dada,

los costos operativo y de capital se incrementan cuando se añade un tren de absorción

a la con�guración del sistema de captura. Este per�l indica que, para lograr un nivel de

recuperación de�nido, el número de trenes en paralelo debe mantenerse dentro del mínimo

valor factible, así se disminuyen los gastos totales y se asegura un mejor aprovechamiento

de la capacidad de captura instalada.

Cuando se �jan la e�ciencia de captura (ηcapT ) y el número de trenes en paralelo (NT),

la capacidad máxima de recuperación global (ηCO2) queda de�nida por las restricciones

de tamaño, especí�camente cuando la columna de absorción alcanza el máximo diámetro

(técnicamente) factible. Se observa que cuando se supera cierto valor de e�ciencia (ηCO2), es

necesario agregar un tren de absorción adicional, y dicho cambio depende de la composición

y caudal de gas a tratar. Rao y Rubin (2006) también usaron el criterio de restricciones de

tamaño para estimar el número de trenes requerido para un nivel de�nido de recuperación.

La Figura 5.7 presenta el número mínimo de trenes de absorción necesario para alcanzar

una recuperación 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 con�guración del sistema de captura conformada por cuatro trenes en paralelo,

permite tratar tanto el �ujo total de gases exhaustos generado en la central térmica

de 800 MW (demanda externa), como una porción de los mismos. En el primer caso

se alcanza una e�ciencia de captura de 88% (ηCO2=η
cap
T y Gbypass=0), mientras que

en el segundo 70 % ≤ ηCO2 < 88 %; ηcapT = 88 % y Gbypass >0 (Esta última opción

implica el venteo de gases exhaustos).
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Se observa un comportamiento similar para niveles de recuperación inferiores al 70%.

Por ejemplo, con un mínimo de tres unidades en paralelo se pueden alcanzar e�ciencias

globales entre 47% y 67%, venteando, respectivamente, entre 45% y 22% de los gases

de combustión.

Figura 5.7 � Diseño óptimo. Caso 1: by-pass y número mínimo de trenes de absorción en
función de la e�ciencia de captura global.

Caso 2. In�uencia de la e�ciencia del tren de captura en los indicadores

económicos

En la sección anterior se concluye que se requieren al menos cuatro trenes de absorción,

con 88% de e�ciencia por tren, para tratar el �ujo total de los gases de combustión generados

en un ciclo combinado de gas natural de 800 MW (Gbypass = 0), y el mismo nivel de e�ciencia

global (ηCO2=η
cap
T ).

En este caso, se selecciona esta con�guración (4 trenes en paralelo) para analizar el efecto

de variar paramétricamente la e�ciencia de cada tren (ηcapT ) en los indicadores económicos

y en las variables de decisión más importantes, especí�camente las penalidades energéticas.

Para este propósito, el problema matemático se resuelve minimizando el costo de

mitigación y variando, paramétrica y sistemáticamente, los niveles de e�ciencia de captura

por tren desde 80% hasta 95%.
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La regeneración del solvente y la compresión de CO2 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 distribución de la

energía consumida por la planta de captura, a partir de la cual se observa que:

De acuerdo a la Ecuación (5.11), parte de la capacidad de generación de la planta se

desvía hacia la planta de captura para operar los equipos, especí�camente bombas,

compresores y sopladores (Wloss). El diseño óptimo implica una penalidad promedio

de 0.154 MWh/tn, mientras que las desviaciones máxima y mínima alcanzan un 8.95

y 4.71%, respectivamente.

La penalidad térmica promedio (en todo el rango de e�ciencias considerado)

representa alrededor del 67.3% de la penalidad energética total. Según se expresa

matemáticamente en la Ecuación (5.6), el requerimiento de energía térmica (especí�ca-

mente vapor de calefacción), se puede cubrir mediante la extracción de vapor de la

planta de potencia, o bien se puede comprar a un agente externo. Es evidente que

resulta económicamente más conveniente la extracción de vapor del ciclo de potencia

que su adquisición, ya que solo a 94.5% de recuperación se compra una muy pequeña

fracción (0.001 MWh/tn) del vapor necesario (0.4679 MWh/tn).

Por otro lado, en la Figura 5.8b se observa que, en coincidencia con el comportamiento

observado por Liang et al. (2011), la e�ciencia de la planta de generación (Ec. 5.3) disminuye

linealmente con el aumento del nivel de captura, mientras que la potencia de diseño se

incrementa. Un aumento de la recuperación desde 80% hasta 95% produce un incremento

de las penalidades asociadas a la integración de la planta de captura en un 14.1% (desde

0.0789 hasta 0.09 puntos).

La Figura 5.9 muestra la in�uencia de la e�ciencia de los trenes de captura en los costos

operativos y de inversión del sistema acoplado. Las conclusiones obtenidas son similares a

las presentadas en el primer caso de estudio con las siguientes distinciones:

Aumentar la e�ciencia de un tren implica aumentar su tamaño e incrementar el

consumo de vapor y electricidad. Así, se incrementa también el tamaño de las turbinas
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(a) Distribución de las penalidades energéticas

(b) Potencia de diseño y e�ciencia térmica de la planta de generación

Figura 5.8 � Diseño óptimo. Caso 2: penalidades térmicas y eléctricas como función de la
e�ciencia de captura de cada tren de absorción.

para cubrir la demanda energética de la planta de captura y, consecuentemente el

consumo de combustible. Por lo tanto, los costos de operación y de capital presentan

una tendencia creciente respecto al aumento de la e�ciencia de la unidad de captura,

como puede observarse en la Figura 5.9a

Debido a la economía de escala, se observa una tendencia decreciente del capital de

inversión por unidad de CO2 capturado, como se indica en la Figura 5.9b. También se

observa que el incremento de la cantidad de CO2 capturado compensa el incremento
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del costo de operación y mantenimiento debido al incremento de la e�ciencia de las

unidades de absorción.

En todos los casos, los costos operativos representan alrededor de las 2/3 partes del

costo anual total. Rao y Rubin (2006) publicaron una distribución de costos similar

para un sistema de captura basado en absorción química con aminas (con 90% de

e�ciencia de remoción de CO2).

(a) Por unidad de energía generada

(b) Por unidad de CO2 capturado

Figura 5.9 � Diseño óptimo. Caso 2: capital de inversión y costo de operación y
mantenimiento como función de la e�ciencia de captura de cada tren de absorción.
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En las Figuras 5.10a y 5.10b se presenta la distribución de costos de materias primas,

servicios auxiliares y adquisición de equipos. En la primera se observa que el costo del

combustible es el más importante (65.7% del VOC), seguido por el costo de agua de

enfriamiento (22.1%) y el costo de agua de proceso (8.9%). Por otro lado, el costo total de

los equipos que integran la planta de generación representan el 69.4% (en promedio) del

costo total de adquisición de equipos del sistema generación + captura. Especí�camente,

se presenta la siguiente distribución: turbinas de gas (45.1%), turbina de vapor (19.5%),

columnas de absorción (11.5%), compresores (8.7%), HRSG (7.4%), intercambiadores del

sistema de captura (6.6%), columnas de regeneración (2.4%), y sopladores (2%).

La Figura 5.11 muestra de qué manera el costo de electricidad se incrementa con el

aumento de la e�ciencia inherente del tren. En contraste, el costo de mitigación presenta

un valor mínimo de 71.41 usd/tn a 89.5% de recuperación de CO2. Otros autores también

observaron esta tendencia. Por ejemplo, Abu-Zahra et al. (2007b) encontraron un costo

mínimo de mitigación de alrededor de 39 e/tn a 90% de recuperación de CO2, para

una central eléctrica alimentada con carbón bituminoso. Por otro lado, se observa que

el incremento del costo de mitigación, cuando la e�ciencia de captura es menor a 89.5%,

hace que esta alternativa sea cada vez menos atractiva. Sin embargo, una reducción de

la e�ciencia de recuperación es acompañada por una disminución del costo de la energía

generada, ampliando el margen de ganancias (bene�cios) del generador.

Otra forma de interpretar el costo de mitigación consiste en considerar que los

generadores deben pagar un impuesto por los derechos de emisión. Cuando la penalidad

económica asociada a las emisiones se incrementa, el costo de electricidad de la planta de

referencia (sin control de emisiones) aumenta más rápidamente que el costo de la electricidad

de la planta con sistema de captura. Existe un punto en el cual el costo de la electricidad de

la planta de referencia es igual al costo del sistema generación+captura, según se observa

en la Figura 5.12 (para 90% de recuperación de CO2). En este punto resulta lo mismo

incorporar el sistema de tratamiento de gases o pagar impuestos por emisiones, en tal caso

el costo de mitigación es nulo.

De la Figura 5.11 se puede concluir también que para un 90% de e�ciencia de captura,
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(a) Distribución de costos de materias primas y servicios auxiliares.

(b) Distribución del costo de adquisición de equipos.

Figura 5.10 � Diseño óptimo. Caso 2: costos de adquisición de equipos, materias primas y
servicios auxiliares como función de la e�ciencia de captura de cada tren de absorción.

el costo de mitigación es 71.42 usd/tn y el costo de electricidad es 72.27 usd/MWh. Rao

y Rubin (2002) reportaron un valor de 68 usd/tn CO2 y 118 usd/MWh para la misma

recuperación (retro�t design).

Sin embargo, las penalidades económicas por derecho de emisión se encuentran alejadas

del valor del costo de mitigación. En particular, Sipöcz y Tobiesen (2012) y Hustad (2008)

emplearon, respectivamente, un costo de 16.83 y 32.43 e/tn CO2 emitido correspondiente al

precio spot promedio por derechos de emisión en la Unión Europea (valores actualizados a
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Figura 5.11 � Diseño óptimo. Caso 2: costo de electricidad y costo de mitigación como
función de la e�ciencia de captura de cada tren de absorción.

2011). De esta manera, el esfuerzo en investigación debe seguir focalizado en la optimización

del sistema acoplado con el �n de reducir el costo anual total.

Figura 5.12 � Diseño óptimo. Caso 2: costo de la electricidad en función del costo por
derechos de emisión (90% recuperación).

En las Tablas 5.1 y 5.2 se listan los valores óptimos de las variables operativas y de

diseño asociados a la planta acoplada, y se comparan con los valores óptimos de la planta

de generación diseñada para cubrir la misma demanda externa (800 MW).

Respecto a la planta de potencia integrada al sistema de captura, se observa que
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la capacidad de generación (tamaño de las turbinas y áreas de intercambio) se debe

incrementar, con el �n de suministrar la energía requerida por el sistema de captura de

CO2. Este incremento es acompañado por el aumento del consumo de combustible y otros

servicios auxiliares. Los valores reportados caen dentro de rangos típicos; sin embargo, en

el desarrollo de este capítulo, ambas plantas se optimizan simultáneamente abordando el

diseño de la planta integrada (generación+captura).

Finalmente, con �n de comparar los valores del costo anual total del sistema de captura

obtenidos en los cap. 4 y 5 y, considerando que en el cap. 4 el �ujo de gases exhaustos es

una variable �ja (40 Kmol/s), mientras que en el cap. 5 varía entre 40.8 y 42 Kmol/s, se

de�ne la siguiente relación:

TACcap
norm =

TACcap

Ggen
out

T=NT∑
T=1

(GecyCO2 ec)

Así, la variable TACcap
norm representa una medida normalizada del costo anual total del

sistema de captura (TACcap) respecto al volumen de gas tratado (Ggen
out ) y a la cantidad de

CO2 capturada

(
T=NT∑
T=1

GecyCO2 ec

)
.

A partir de los resultados mostrados en la Figura 5.13 quedan expuestas las ventajas

de optimizar simultáneamente el sistema generación+captura, pues el costo anual total

normalizado se reduce entre 6.9% y 9.1% respecto del costo anual total obtenido cuando

se considera únicamente la planta de captura.
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Tabla 5.1 � Variables óptimas de diseño y operación. Sistema integrado con 90% de e�ciencia
de captura.



208

Tabla 5.2 � Variables óptimas de diseño y operación. Sistema integrado con 90% de e�ciencia
de captura (continuación de la Tabla 5.1).
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Figura 5.13 � Diseño óptimo. Comparación del costo total anual del sistema de captura
(Cap. 4 versus Cap. 5).

5.4.3. Resumen

En este capítulo, se incorporó el modelo detallado de un ciclo combinado de gas

natural al modelo correspondiente al sistema de captura de CO2 desarrollado en los cap.

anteriores. Se introdujeron además todas las restricciones correspondientes al acoplamiento

de ambos sistemas. El ciclo combinado de gas natural considera un arreglo multi-eje en la

con�guración de la planta, post-combustión y regeneración en la turbina de gas, múltiples

niveles de presión y secciones de intercambio en paralelo en la caldera de recuperación.

Se evaluaron distintas opciones de con�guración (tratamiento parcial o total de los

gases de combustión, dimensionamiento y número de trenes de absorción en paralelo)

para producir 800 MW de potencia (meta de generación), variando paramétricamente la

recuperación global de CO2 desde 22 hasta 88%. El objetivo consiste en obtener el diseño

de equipos y condiciones operativas óptimas que minimicen el costo total anual del sistema

captura+generación. Se considera que tanto la planta de generación como la de captura

son nuevas (green�eld design), es decir, no se estudia en este capítulo el acoplamiento del

sistema de absorción química (nuevo) a una planta de potencia existente (retro�t design).

Los componentes de la planta de potencia se diseñan para satisfacer tanto la demanda

externa como la demanda de energía térmica y eléctrica de la planta de captura.
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Especí�camente, las pérdidas de e�ciencia neta de generación están dadas por la extracción

de vapor de la turbina de baja presión y por el consumo de energía para las bombas y

compresores. En particular, el vapor de calefacción requerido en la planta de captura se

puede extraer de la planta de potencia y/o se puede comprar a un agente externo.

En contraste con las consideraciones presentadas en el capítulo 4, en las que la penalidad

energética debida a la extracción de vapor se calcula independientemente de la planta

de generación (empleando un factor de equivalencia), aquí se computa en forma integral,

considerando tanto la evolución isentrópica como la e�ciencia de expansión del sistema de

potencia.

A partir del análisis de las distintas opciones de con�guración, se observó que para

tratar el �ujo total de gases de combustión producidos en la central térmica (el cual varía

entre 36.2 y 39.7 Kmol/s para cubrir una demanda externa de 800 MW), se necesitan al

menos 4 unidades de captura en paralelo con una e�ciencia de captura de 88% por tren.

Considerando que el diseño óptimo está basado en tal valor (88%), el venteo de una porción

de los gases exhaustos implica una disminución de la e�ciencia global y, consecuentemente,

la operación del sistema de captura a carga parcial.

Cuando se �jan la e�ciencia de captura (ηcapT ) y el número de trenes en paralelo (NT),

la capacidad máxima de recuperación global (ηCO2) queda de�nida por las restricciones

de tamaño, especí�camente cuando la columna de absorción alcanza el máximo diámetro

(técnicamente) factible. Se observó que cuando se supera cierto valor de e�ciencia (ηCO2), es

necesario agregar un tren de absorción adicional, y dicho cambio depende de la composición

y caudal de gas a tratar.

La relación de compromiso que existe entre el costo total, la capacidad de generación y

la cantidad de CO2 capturada, se representa mediante el costo de electricidad y el costo de

mitigación. Dado que el aumento de la e�ciencia global implica tratar una mayor proporción

de los gases de combustión, el costo anual total, el costo de la electricidad y el costo total

por unidad de energía entregada, presentan una tendencia creciente respecto al incremento

de la e�ciencia de captura global y del número de trenes en paralelo. Además, tratar una

unidad extra de gas resulta menos costoso, de manera tal que el costo de mitigación mínimo
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se alcanza a la mayor e�ciencia global.

Por otro lado, para un sistema con 4 trenes en paralelo, se observó que aumentar la

e�ciencia de un tren implica aumentar su tamaño e incrementar el consumo de vapor y

electricidad. Así, se incrementa también el tamaño de las turbinas para cubrir la demanda

energética de la planta de captura y, consecuentemente, el consumo de combustible. De

esta manera, los costos de inversión y operativo aumentan con el incremento de la e�ciencia

de la unidad de captura. Se encontró que en el espacio de soluciones óptimas, a 89.5%

de recuperación el costo de mitigación es mínimo (71.41 usd/tn). El incremento del costo

de mitigación cuando la e�ciencia de captura es menor a 89.5% hace que esta alternativa

sea cada vez menos atractiva. Sin embargo, una reducción de la e�ciencia de captura es

acompañada por una disminución del costo de la energía generada, ampliando el margen

de ganancias (bene�cios) del generador.

Finalmente, con el �n de comparar los valores del costo anual total del sistema de captura

obtenidos en los cap. 4 y 5 y, considerando que en el cap. 4 el �ujo de gases exhaustos es una

variable �ja (40 Kmol/s), mientras que en el cap. 5 varía entre 40.8 y 42 Kmol/s, se analiza

el valor de la relación entre el costo anual total del sistema de captura, el volumen de gas

tratado y la cantidad de CO2 capturada. De esta manera, quedan expuestas las ventajas

de optimizar simultáneamente el sistema generación+captura (cap. 5), pues el costo anual

total normalizado se reduce entre 6.9% y 9.1% respecto del costo anual total obtenido

cuando se considera únicamente la planta de captura (cap. 4).



Capítulo 6

Conclusiones y trabajos futuros

6.1. Conclusiones

El presente capítulo tiene por objetivo presentar las conclusiones obtenidas en esta tesis,

así como sus alcances y limitaciones, además de exponer las líneas de investigación que se

abren a partir de los resultados alcanzados.

El desarrollo e implementación de modelos matemáticos del proceso en estudio en

herramientas avanzadas de optimización es una tarea compleja, pues involucra el desarrollo

de modelos detallados y precisos que describan los diferentes equipos presentes en el proceso

(columnas de absorción y desorción, compresores, bombas, sopladores, intercambiadores,

etc.), el equilibrio líquido - vapor, las propiedades termodinámicas (calor de reacción,

entalpías, viscosidades, difusividades, densidades, coe�cientes de transferencia de materia,

constantes cinéticas de reacción, etc.), caídas de presión, y restricciones de tecnológicas,

entre otras. De esta manera, se propuso desarrollar la tesis en forma gradual, esto es,

comenzar por desarrollar e implementar el modelo matemático de la columna absorbedora

(cap. 2) para luego ir incorporando los equipos restantes hasta lograr el acoplamiento del

proceso de captura de CO2 a una planta generadora de electricidad (cap. 5). A continuación

se presentan las principales conclusiones obtenidas:

Capítulo 2

212
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En primer lugar se realizó una exhaustiva búsqueda bibliográ�ca que permitió conocer

los avances logrados en materia de modelado, simulación y optimización de los

diferentes procesos de captura, y obtener la totalidad de las correlaciones (restricciones

del modelo) necesarias para calcular propiedades físico-químicas, constantes cinéticas

de reacción, calores de absorción, constantes de transferencia de materia, etc. Luego

se procedió a implementar en GAMS un modelo matemático determinístico NLP,

para permitir no solo simular sino también optimizar el proceso de absorción de CO2

utilizando aminas. Además, se desarrolló una metodología adecuada de inicialización,

considerando los aspectos fundamentales que permitan garantizaar la convergencia

para cualquier cambio de valores en los parámetros. Precisamente se propuso una

estrategia especí�ca de inicialización, escalado de variables y de�nición de cotas

superiores y/o inferiores, que permitió la obtención de resultados en un amplio rango

de condiciones operativas.

Por otro lado, es necesario enfatizar que una de las etapas principales, y seguramente la

más importante en el desarrollo de un modelo matemático, es su veri�cación. En esta

etapa se determina el grado de exactitud en que las variables del modelo son estimadas

en comparación con valores utilizados como referencias, generalmente datos obtenidos

en forma experimental. En otras palabras, consiste en veri�car si, tanto el grado de

abstracción realizado para representar el comportamiento real del sistema y/o proceso

bajo estudio (modelo conceptual), como las hipótesis asumidas son apropiadas. De

esta manera, y con el �n 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 líquido-vapor con valores experimentales

(y resultados de simulaciones), presentados por varios autores. Especí�camente, se

analizó la distribución de concentraciones de las diferentes especies en la fase líquida,

y la presión parcial de CO2 a diferentes niveles de temperatura y concentraciones de

CO2 en el solvente. Luego se compararon los resultados del modelo de la columna de

absorción (per�les internos de temperatura y composición en ambas fases - líquida y

gaseosa), utilizando tanto el modelo riguroso (RB) como el modelo simpli�cado (EM)
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para dos caudales de gas (escala de laboratorio y planta piloto) y diferentes tipos

de empaques. Los resultados obtenidos mostraron 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 investigó además, el efecto del planteo de diferentes hipótesis en la e�ciencia de

absorción: 1) modelo de equilibrio (EM) frente a un modelo riguroso (RB) que, a

diferencia del anterior, considera el fenómeno de transferencia de materia con reacción

química en la interfase, y 2) empleo de distintas correlaciones para la determinación

del área especí�ca de transferencia de materia.

Una de las conclusiones obtenidas reveló que cuando se considera el menor tamaño y

el menor esfuerzo computacional requerido para la resolución, se pre�ere 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 área

de transferencia de materia en el modelo riguroso, se observó que los resultados son

altamente dependientes de las mismas. En particular, la correlación de Onda et al.

(1968) es la más apropiada para estudiar el comportamiento de la absorción en el

interior de la columna, mientras que la correlación de Wilson (2004) se puede utilizar

para estimar las características de las corrientes líquida y gaseosa que abandonan la

torre. De esta manera, la selección de la correlación a utilizar dependerá del propósito

�nal que se persiga.

Después de la validación, se plantearon y resolvieron distintos problemas de optimiza-

ción, los cuales di�eren únicamente en sus funciones objetivo. De esta manera,

explotando la robustez y la �exibilidad del modelo y la metodología de resolución

propuesta, se determinaron conjuntos de condiciones óptimas de operación y de diseño

en un rango amplio de composiciones de la corriente líquida de alimentación. Las

temperaturas, composiciones y �ujos de las corrientes líquida y gaseosa a lo largo

de la torre, la caída de presión y las dimensiones del equipo (altura y diámetro) se

consideraron como variables de optimización. Es importante aclarar que no se pueden
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garantizar soluciones óptimas globales debido a la presencia de algunas restricciones no

convexas presentes en el modelo matemático, tales como términos bilineales (dados

por ejemplo, por el producto entre �ujos y entalpías en los balances de energía) y

logaritmos, entre otras.

A partir de los resultados presentados, quedó en evidencia la existencia de una relación

de compromiso entre las dimensiones de la columna de absorción (altura y diámetro)

y el caudal requerido de solvente para una recuperación determinada.

En este punto no se pudo concluir si una opción es más conveniente que otra, pues es

necesario analizar el proceso completo (absorción-desorción) desde un punto de vista

tecno-económico. Sin embargo, se puede prever fácilmente que el empleo de mayores

caudales de amina implica un mayor consumo de energía térmica para la recuperación

del solvente, a la vez que se requieren columnas de regeneración de mayor tamaño.

Por otra parte, torres de absorción con mayores relaciones H/D, a pesar del mayor

tamaño, presentan una menor caída de presión por unidad de altura de empaque, lo

que se traduciría en un menor consumo de energía mecánica en los sopladores (S1)

para vencer la caída de presión en las mismas.

Finalmente, desde el punto de vista del modelado, el modelo matemático propuesto

e implementado en GAMS resultó ser una herramienta valiosa tanto para optimizar

como para simular el proceso (cuando el sistema no posee ningún grado de libertad).

De hecho, el modelo fue utilizado para ambos propósitos.

Capítulo 3

Se describió el modelo matemático de las etapas de regeneración del solvente, y

desorción y compresión de CO2. Se incluyeron también los intercambiadores de calor

necesarios para lograr la integración energética de la corriente fría (amina rica en

CO2) con la corriente caliente (amina pobre), y un enfriamiento adicional de esta

última. Luego se procedió a su veri�cación comparando los resultados obtenidos vía

simulación con datos experimentales disponibles en la literatura.

En líneas generales, fue posible concluir que los resultados obtenidos mediante
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el modelo riguroso desarrollado se aproximan en forma aceptable a los datos

experimentales, aun así se observaron algunas discrepancias con diferentes niveles

de error para cada una de las variables analizadas.

Para la mayoría de los casos y las variables analizadas, el modelo basado en la

correlación propuesta por Bravo (RBB) ofreció mejores aproximaciones a los valores

experimentales en comparación con el modelo RBO, observándose que para el resto

de los casos, ambos modelos predijeron valores muy similares. Por otro lado, la carga

térmica en el rehervidor QR (que es considerada la variable más representativa) se

ajustó mejor a los datos experimentales con el modelo RBO. De esta manera, resulta

difícil decidir sobre la conveniencia de utilizar una u otra correlación, por lo que en

la siguiente sección se emplearon ambas para comparar los resultados.

Luego, mediante el planteo de diferentes problemas de optimización, se obtuvieron

conjuntos de variables óptimas en un amplio rango de condiciones operativas, a partir

del empleo de dos modelos rigurosos: RBO (Rate-based empleando la correlación

de Onda et al. (1968) para la determinación del área especí�ca de transferencia de

materia), y RBB (Rate-based empleando la correlación de Bravo y Fair (1982) para

la determinación del área especí�ca de transferencia de materia). Básicamente, los

resultados obtenidos con RBB presentaron un comportamiento similar a los obtenidos

con RBO.

En base a lo observado, se decidió utilizar el modelo RBO para describir la columna de

absorción y de regeneración y realizar las distintas optimizaciones que serán discutidas

en los próximos capítulos.

Por otra parte, se concluyó que al minimizar el calor especí�co del reboiler se obtienen

resultados similares a los obtenidos al minimizar el consumo energético total (servicios

auxiliares de calefacción, enfriamiento y energía eléctrica).

Además, se observó que al incrementar la presión operativa en el rehervidor disminuye

el requerimiento térmico necesario para regenerar el solvente. A su vez, aumenta la

energía necesaria para la compresión. Esta generalidad no debe ser considerada en
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forma separada del resto de las variables del sistema que de�nen cada conjunto

de soluciones óptimas. Esto es, dimensiones de equipos, caídas de presión, la

energía requerida en el condensador, inter-enfriadores y el economizador, niveles de

temperatura, la cantidad de dióxido de carbono desorbida, �ujos, per�les internos

de presión, temperatura y composición, áreas de intercambio térmico, consumo de

servicios auxiliares, etc., presentadas en este capítulo.

En particular, si bien el área requerida en la mayoría de los equipos de intercambio

de calor (rehervidor, economizador, interenfriadores) aumenta con el incremento de

la presión, el volumen de empaque, el área de transferencia de calor del condensador

y el área del intercambiador amina-agua disminuyen. Por otro lado, al expresar las

variables más importantes en forma relativa a la cantidad de dióxido de carbono

capturada, se observó un bene�cio al incrementar la presión operativa en el rehervidor

pues disminuye el consumo especí�co de agua de enfriamiento, vapor de calefacción

y energía eléctrica para la compresión. Las capacidades de los equipos y el consumo

de servicios auxiliares in�uyen fuertemente en los costos de inversión y los costos

operativos del proceso. De esta manera, queda planteada la necesidad de optimizar

el sistema desde el punto de vista tecno-económico, en la cual serían sopesadas las

relaciones entre las capacidades de los equipos y el consumo de servicios auxiliares

para un nivel de�nido de captura de CO2 con el �n de minimizar dichos costos, que

al �n y al cabo son la clave a la hora de analizar la viabilidad de los proyectos en la

etapa de diseño preliminar.

Finalmente, desde el punto de vista de la �exibilidad del modelo, se destaca que no

se presentaron problemas de convergencia en todo el rango de condiciones operativas

adoptado. La estrategia de resolución está basada en la inicialización del modelo

riguroso a partir del modelo de equilibrio así como en el establecimiento de cotas

superiores y/o inferiores en las variables que así lo requirieron.

Capítulo 4

Se acoplaron los modelos matemáticos correspondientes a las etapas de absorción
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(capítulo 2), acondicionamiento y regeneración del solvente y compresión de CO2

(capítulo 3) para conformar el modelo matemático correspondiente al proceso

completo de captura. Aquí, a diferencia de los capítulos anteriores, se incorporaron

también las restricciones necesarias para la estimación de los costos de adquisición

de equipos (soplador, compresores, bombas, columnas de absorción, columnas de

regeneración, intercambiadores, condensadores y rehervidores) y los costos de operación

variables (energía eléctrica, vapor de calefacción, agua de enfriamiento, reposición de

solvente y agua).

Los costos directos e indirectos de fabricación y el capital de inversión �jo, componentes

del capital de inversión total, se estiman como un porcentaje del costo de adquisición

de equipos. El costo de operación y mantenimiento total (costos �jos y variables)

se estima como un porcentaje del costo de mano de obra operativa, el costo

operativo variable y el costo de adquisición de equipos. Los costos adicionales

considerados incluyen: impuestos, seguros, supervisión, gastos generales de planta,

gastos administrativos, investigación y desarrollo y gastos de laboratorio.

Se empleó la expresión del costo anual total (capital de inversión total anual + costo de

operación y mantenimiento total) como función objetivo a minimizar. Como resultado,

el modelo arroja los per�les de temperatura, composición y caudales óptimos a lo

largo de las columnas de absorción y desorción. Además se obtienen las capacidades

de diseño óptimas de los equipos considerados (trabajo de compresores, bombas

y sopladores, volumen de empaque y área super�cial de las columnas, áreas de

intercambio térmico y volúmenes de tanques de reposición de solvente y agua) y

el consumo óptimo de servicios auxiliares de enfriamiento y calefacción.

Se analizó el efecto del nivel de captura en la distribución de costos del sistema. Se

concluyó que a un valor dado de recuperación un incremento de la presión operativa

en el rehervidor produce costos anuales menores. Sin embargo, el costo total anual

especí�co a las toneladas de CO2 capturadas es mínimo para un 88% de recuperación

y 200 kPa de presión operativa en el reboiler, alcanzando un valor de 64.2 usd/tn

(base anual) cuando el vapor de calefacción y la energía eléctrica son suministradas
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por la planta de generación. En el caso que los mismos se adquieran a través de

agentes externos el mínimo costo de captura (130.2 usd/tn) se obtiene a un 84% de

recuperación.

En este último caso, el costo de operación y mantenimiento total, altamente

in�uenciado por el consumo de servicios auxiliares, representa más del 75% del

costo anual total. La contribución del vapor empleado en el rehervidor y la energía

eléctrica necesaria en compresores, bombas y sopladores representa en promedio, el

56.6% y el 31.1%, respectivamente, del costo operativo variable. Las contribuciones

al costo operativo total disminuyen en el siguiente orden: 1) vapor de calefacción, 2)

electricidad, 3) agua de enfriamiento, 4) reposición de amina y 5) de agua de proceso.

Este orden no está afectado por el nivel de recuperación ni por un aumento del nivel

de presión. Sin embargo, como era de esperar, a mayor recuperación mayor es el

costo de operación y mantenimiento ya que aumenta el consumo de materias primas

y servicios auxiliares. Del mismo modo, a mayor recuperación mayor es el costo de

inversión de capital ya que aumenta el tamaño de los equipos que más in�uyen en el

costo de adquisición.

En forma general, para todos los casos de estudio presentados, se puede concluir que:

� El costo de las columnas de absorción y los compresores representan, en total,

más del 60% del costo total de adquisición de equipos (PC). El costo de

sopladores, economizadores, columnas de regeneración y rehervidores compiten

entre el 3er al 6to lugar, y el orden de clasi�cación depende del caso de estudio

considerado y en total aportan alrededor del 30% del PC.

� Los niveles térmicos son altamente in�uenciados por la función objetivo empleada,

alcanzando menores temperaturas operativas cuando se emplea una función

objetivo termodinámica.

� El �ujo óptimo de solvente que alimenta la torre de absorción por el tope varía

entre 15.9 y 18.7 m3/tn CO2 capturado para recuperaciones entre 80 y 95%.

� La carga óptima de CO2 en la corriente de amina pobre en CO2 varía entre
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0.1516 y 0.2116 mol CO2/ mol MEA, mientras que en la corriente de amina rica

en CO2 varía entre 0.423 y 0.448 mol CO2/ mol MEA.

� El consumo de agua de enfriamiento varía entre 74.6 y 95.7 m3/tn, y el de vapor

de calefacción (a 3 barg de presión) varía entre 2030 y 2497 kg/tn, dependiendo de

los niveles de recuperación y presión, así como de la función objetivo planteada.

� El consumo de energía eléctrica aumenta con el incremento del nivel de captura

y disminuye con el incremento de presión en el reboiler, variando entre 565.6 y

729.7 MW/tn de CO2 capturado.

� La penalidad eléctrica está dada fundamentalmente por el consumo de energía

en compresores y sopladores.

� Desde el punto de vista tecno-económico resulta bene�cioso aumentar la presión

operativa en el rehervidor y el nivel de recuperación, ya que el costo especí�co

total disminuye.

Finalmente, fue posible concluir que al considerar el costo del vapor de calefacción

y la energía eléctrica en la función objetivo a minimizar (Caso 1a), aumenta el

tamaño de las columnas de absorción y de regeneración, a la vez que se reduce

el trabajo en los compresores y la carga térmica (y el área de transferencia) en el

rehervidor, en todo el rango de e�ciencia de captura considerado. Especí�camente, las

columnas de regeneración aumentan su tamaño entre un 45.1 y 47.3% y las columnas

de absorción entre 14.7 y 16.6%. La carga térmica y el área de los rehervidores

disminuyen, respectivamente, entre 8.8 y 10.8%, y 6.3 y 8.1%, mientras que el trabajo

de compresión se reduce entre 6.3 y 6.4%.

Por otra parte, se observó que al minimizar el trabajo equivalente total (función

objetivo termodinámica), el tamaño de la mayoría de los equipos se incrementó

considerablemente (en algunos casos más del 200% respecto al caso en el que se

minimiza el costo anual total). De esta manera, una reducción del 10.5% del trabajo

equivalente total produce un aumento del costo anual total de la misma proporción.

Se evaluó además el efecto de la pérdida de e�ciencia de las plantas de generación,
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a partir de un factor de equivalencia que permite representar la penalidad térmica

debida a la extracción de vapor de la turbina de baja presión para la regeneración

del solvente. Esta simpli�cación, ampliamente utilizada en la bibliografía para un

determinado valor del factor de extracción, permite considerar un rango de condiciones

operativas factibles al adaptar la planta de captura a una planta de potencia existente,

o bien al diseñar el sistema captura + generación 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, puso en evidencia las

relaciones de compromiso existentes entre las variables de diseño, las variables

operativas y los criterios económicos, que son simultáneamente optimizados con el

�n de obtener el costo anual mínimo (o el trabajo equivalente mínimo), a cada nivel

de captura exigido, para tratar el �ujo total de gases de combustión generados a

partir de la combustión de gas natural en un ciclo combinado. Por otro lado, se

destacan claramente las bondades de la optimización mediante el uso de herramientas

computacionales avanzadas, y empleando técnicas de programación matemática frente

a los simuladores de procesos. Abordar la optimización simultánea de todas las

variables del sistema, queda afuera del alcance de los simuladores.

Hasta aquí se ha considerado el estudio del sistema de captura completo, independiente-

mente del ciclo de potencia, asumiendo que agentes externos suministran la energía

térmica y eléctrica. Por otra parte, en base a ciertas hipótesis simpli�catorias, se

introdujo el concepto de trabajo equivalente para analizar la in�uencia de la extracción

de vapor y energía eléctrica del ciclo de potencia.

En el siguiente capítulo, que es la última etapa del desarrollo de esta tesis, se estudiará

la integración entre el proceso de captura de CO2 y la planta de generación de energía

eléctrica, con el principal objetivo de obtener diseños óptimos y analizar la in�uencia

de las principales variables en el costo anual total.

Capítulo 5
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Se incorporó el modelo detallado de un ciclo combinado de gas natural al modelo

correspondiente al sistema de captura de CO2 desarrollado en los cap. anteriores.

Se introdujeron además todas las restricciones correspondientes al acoplamiento de

ambos sistemas. El ciclo combinado de gas natural considera un arreglo multi-eje en

la con�guración de la planta, post-combustión y regeneración en la turbina de gas,

múltiples niveles de presión y secciones de intercambio en paralelo en la caldera de

recuperación.

Se evaluaron distintas opciones de con�guración (tratamiento parcial o total de los

gases de combustión, dimensionamiento y número de trenes de absorción en paralelo)

para producir 800 MW de potencia (meta de generación), variando paramétricamente

la recuperación global de CO2 desde 22 hasta 88%. El objetivo consistió en obtener

el diseño de equipos y condiciones operativas óptimas que minimicen el costo total

anual del sistema captura+generación. Se consideró que tanto la planta de generación

como la de captura son nuevas (green�eld design), es decir que no se estudió en este

capítulo el acoplamiento del sistema de absorción química (nuevo) a una planta de

potencia existente (retro�t design).

Los componentes de la planta de potencia se diseñan para satisfacer tanto la demanda

externa como para suministrar la energía (térmica y eléctrica) a la planta de captura.

Especí�camente, las pérdidas de e�ciencia neta de generación están dadas por la

extracción de vapor de la turbina de baja presión, y por el consumo de energía para

las bombas y compresores. En particular, el vapor de calefacción requerido en la planta

de captura se puede extraer de la planta de potencia y/o se puede comprar a un agente

externo.

En contraste con las consideraciones presentadas en el capítulo 4, en las que la

penalidad energética debida a la extracción de vapor se calculó independientemente

de la planta de generación (empleando un factor de equivalencia), aquí se computó

en forma integral, considerando tanto la evolución isentrópica como la e�ciencia de

expansión del sistema de potencia.

A partir del análisis de las distintas opciones de con�guración, se observó que para
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tratar el �ujo total de gases de combustión producidos en la central térmica (el cual

varía entre 36.2 y 39.7 kmol/s para cubrir una demanda externa de 800 MW), se

necesitan al menos 4 unidades de captura en paralelo con una e�ciencia de captura de

88% por tren. Considerando que el diseño óptimo está basado en tal valor (88%), el

venteo de una porción de los gases exhaustos implica una disminución de la e�ciencia

global y, consecuentemente, la operación del sistema de captura a carga parcial.

Cuando se �jan la e�ciencia de captura (ηcapT ) y el número de trenes en paralelo

(NT), la capacidad máxima de recuperación global (ηCO2) queda de�nida por las

restricciones de tamaño, especí�camente cuando la columna de absorción alcanza el

máximo diámetro (técnicamente) factible. Se observó que cuando se supera cierto

valor de e�ciencia (ηCO2), es necesario agregar un tren de absorción adicional, y dicho

cambio depende de la composición y caudal de gas a tratar.

La relación de compromiso que existe entre el costo total, la capacidad de generación

y la cantidad de CO2 capturada, se representa mediante el costo de electricidad y

el costo de mitigación. Dado que el aumento de la e�ciencia global implica tratar

una mayor proporción de los gases de combustión, el costo anual total, el costo de la

electricidad y el costo total por unidad de energía entregada, presentan una tendencia

creciente respecto al incremento de la e�ciencia de captura global y del número de

trenes en paralelo. Además, tratar una unidad extra de gas resulta menos costoso, de

manera tal que el costo de mitigación mínimo se alcanza a la mayor e�ciencia global.

Por otro lado, para un sistema con 4 trenes en paralelo, se observó que aumentar la

e�ciencia de un tren implica aumentar su tamaño e incrementar el consumo de vapor

y electricidad. Así, se incrementa también el tamaño de las turbinas para cubrir

la demanda energética de la planta de captura y, consecuentemente, el consumo de

combustible. De esta manera, los costos de inversión y operativo aumentan con el

incremento de la e�ciencia de la unidad de captura. Se encontró que en el espacio de

soluciones óptimas, a 89.5% de recuperación el costo de mitigación es mínimo (71.41

usd/tn). El incremento del costo de mitigación cuando la e�ciencia de captura es

menor a 89.5%, hace que esta alternativa sea cada vez menos atractiva. Sin embargo,
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una reducción de la e�ciencia de captura es acompañada por una disminución del costo

de la energía generada, ampliando el margen de ganancias (bene�cios) del generador.

Finalmente, con el �n de comparar los valores del costo anual total del sistema de

captura obtenidos en los cap. 4 y 5 y, considerando que en el cap. 4 el �ujo de gases

exhaustos es una variable �ja (40 kmol/s), mientras que en el cap. 5 varía entre 40.8

y 42 kmol/s, se analizó el valor de la relación entre el costo anual total del sistema

de captura, el volumen de gas tratado, y la cantidad de CO2 capturada. De esta

manera, quedaron expuestas las ventajas de optimizar simultáneamente el sistema

generación+captura (cap. 5), pues el costo anual total normalizado se redujo entre

6.9% y 9.1% respecto del costo anual total obtenido cuando se consideró únicamente

la planta de captura (cap. 4).

Resumiendo, se desarrolló progresivamente un modelo matemático no lineal para el

proceso de captura integrado a un ciclo combinado de gas natural. En particular, las

unidades de absorción y desorción, se modelaron en forma rigurosa en base al fenómeno

de resistencia a la transferencia de materia, con reacciones en equilibrio en la fase líquida

y reacción química (cinéticamente controlada) en la interfase. Se consideró el efecto de

la reacción química mediante la inclusión del factor de Enhancement para una reacción

de pseudo primer orden (mediante el mecanismo de Zwitterion). Se incluyeron además,

ecuaciones de diseño que permitieron determinar el tamaño óptimo requerido para un

nivel de�nido de recuperación así como restricciones que aseguran una operación dentro

de límites permisibles (caídas de presión, mínimo caudal de humedecimiento, porcentaje

de inundación, etc.). Asimismo, para el modelado se asumió un modelo discreto, esto

es, cascada de múltiples etapas en contracorriente. Además se modelaron los equipos de

intercambio térmico, bombas, compresores y sopladores, con el �n de construir un modelo

completo y detallado de la planta de captura, en base a la con�guración de equipos

tradicional descripta en el presente trabajo.

El modelo �nal, captura + generación cuenta con aproximadamente 5048 variables

y 5228 restricciones (incluyendo desigualdades), de las cuales 3186 variables y 3264

restricciones corresponden al modelo de captura, y el tiempo necesario para resolverlo
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demandó aproximadamente 264.9 segundos. Como era de esperar, a medida que se

incrementó la complejidad, también lo hizo el tiempo computacional para su resolución.

Sin embargo, no se presentaron problemas de convergencia en todo el rango de condiciones

operativas adoptado. Como se mencionó anteriormente, cada modelo matemático se

resolvió empleando una metodología e�ciente de resolución. En particular, el conjunto de

soluciones factibles del modelo termodinámico completo se empleó para inicializar el modelo

económico, mientras que los modelos rigurosos de las columnas se inicializaron a partir de

los modelos de equilibrio. Además, fue imprescindible la de�nición de cotas superiores y/o

inferiores y el escalado de las variables problemáticas. De esta manera, es posible concluir

que se cuenta con un modelo detallado y �exible, y una metodología de resolución que

permite realizar el diseño tecno-económico óptimo de plantas tipo �capture-ready�, para

cumplir con diferentes metas de generación y captura de CO2.

6.2. Alcances y limitaciones. Trabajos futuros

Aspectos teóricos.

� Diseños alternativos para las columnas de absorción y desorción.

Desde el punto de vista del diseño, como se discutió a partir del análisis de

diferentes ejemplos, tratar grandes volúmenes de gas implica utilizar más de un

tren de captura, ya que el diámetro económico de las columnas de absorción es

alcanzado con un bajo caudal de gas exhausto (un ciclo combinado de gas natural

de 800 MW requiere al menos 4 trenes de captura - con una e�ciencia por tren de

88% - para tratar el 100% de los gases de combustión producidos). Si bien aquí

se empleó la con�guración tradicional para cada tren (una columna de absorción,

una columna de desorción, un tren de compresión y los equipos auxiliares

necesarios), es claro que para columnas grandes (grandes diámetros y/o alturas)

se pueden emplear también columnas con más de una sección (o dos columnas

con dimensiones diferentes). Esta con�guración podría ser bene�ciosa porque,

manteniendo la e�ciencia del proceso, reduciría los riesgos de canalización de
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las corrientes en el empaque, hecho que provocaría problemas operativos en

columnas de elevada altura. Esta línea de investigación surge naturalmente a

partir de los resultados discutidos en el capítulo 2. Ciertamente, la ventaja de

haber desarrollado un modelo que considere el diámetro variable a lo largo de la

altura de la columna, permitiría obtener como solución una distribución óptima

de diámetros a lo largo de la columna, indicando claramente un posible bene�cio

si en lugar de una única unidad de absorción se consideran dos unidades de menor

diámetro y altura. Además, esto también resultaría atractivo y bene�cioso desde

el punto de vista de la con�abilidad del sistema.

Algo similar ocurre con la etapa de compresión. En los casos de estudio se observó

que al emplear un tren de compresión por cada tren de absorción (con�guración 1

a 1), no se alcanzó el valor trabajo máximo permisible para los sistemas actuales.

Así, existe la posibilidad de comprimir el gas enriquecido en CO2 de más de un

tren de captura, estando aún dentro de los parámetros tecnológicos de diseño.

Por ejemplo, es posible emplear 1, 2, 3 ó 4 trenes de compresión cada 1, 2, 3, ó

4 trenes de captura. La selección de la con�guración óptima entre los trenes de

captura y los trenes de compresión estará dada por las relaciones costo-bene�cio

existentes entre niveles de captura, e�ciencias, costos, restricciones tecnológicas,

etc.

� Introducción de conceptos de con�abilidad y políticas de mantenimiento en la

etapa de diseño.

Como es sabido, las plantas de generación de electricidad deben cubrir una

demanda de potencia pre-acordada con las empresas de distribución estatales

y/o privadas (mediante contratos y regulaciones entre partes). A su vez, deben

cumplir con las reglamentaciones medioambientales existentes. Considerando que

existen fuertes penalizaciones cuando no se cumplen los requerimientos asociados,

la disponibilidad de la planta es un factor crítico en la performance económica

del proyecto, haciendo necesaria la incorporación de aspectos de con�abilidad y

políticas de mantenimiento de equipos en la etapa de diseño, en la que el objetivo
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principal es determinar el costo total de la planta durante su tiempo de vida útil,

de manera tal que se garantice el nivel de generación de electricidad exigido y

las metas de captura reglamentadas. Hasta el presente, se han publicado pocos

trabajos en los que se tienen en cuenta las consideraciones mencionadas en los

sistemas de captura, y menos aún considerando el sistema integrado �Generación

+ Captura�, de manera tal que se plantea una nueva faceta del problema a ser

investigada.

Aspectos de modelado.

Básicamente, bajo esta línea de investigación, se propone extender el modelo

matemático desarrollado considerando los siguientes aspectos:

� Estimación de las propiedades físico-químicas.

Se intentará introducir, en lo posible, nuevas correlaciones más exactas para el

cálculo del calor de reacción, coe�cientes de transferencia de materia, difusividad

y viscosidad de las especies en la solución empleada como solvente, coe�cientes

cinéticos de reacción, etc. Si bien los resultados presentados en esta tesis son

satisfactorios, esta línea de investigación apunta a mejorar el cálculo de las

propiedades de transporte, y la predicción de los fenómenos de transferencia de

materia y energía entre fases. También se propondrá analizar otros mecanismos

de reacción no considerados, tal como el mecanismo termolecular. Para ello,

es necesario conocer los últimos avances logrados en materia de estimación

de propiedades físico-química de las aminas para una mejor predicción de las

concentraciones para el sistema MEA/CO2/H2O. Finalmente, también resulta

interesante extender el modelo de manera tal que permita estudiar, como

solvente, otros tipos de aminas incluyendo sus mezclas.

� Diferentes variantes de integración entre el proceso de captura de CO2 y la planta

de generación de energía eléctrica.

Bajo esta línea de investigación, es interesante proponer y analizar nuevos

esquemas de integración entre los ciclos de cogeneración y los procesos de
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captura. Por ejemplo, diferentes puntos de extracción de vapor, la inclusión de

evaporadores adicionales en el sistema de regeneración de calor (HRSG) para

alimentar el sistema de captura, la integración entre las corrientes calientes y

frías presentes en ambos procesos (ciclo de potencia y proceso de captura), etc.

Abordar la optimización del diseño (tamaño de equipos y condiciones de

operación), teniendo en cuenta que existen distintas alternativas de integración

(tipo y número de equipos e interconexiones entre ellos) considerando criterios

tecno-económicos, conduce a formular y resolver un problema de programación

matemática que incluya tanto decisiones discretas como continuas. En este

aspecto, la representación de un problema de optimización basado en una

superestrutura de alternativas, puede abordarse a través de la programación

matemática no lineal mixto-entera (Mixed Integer Non Linear Programming

- MINLP) en donde las decisiones discretas se modelan a través de variables

binarias de tipo 0-1. Otro enfoque es el de la programación disyuntiva (General-

ized Disjunctive Programming - GDP), en el que se emplean variables booleanas

para modelar el espacio estructural (existencia de equipos y sus interconexiones),

disyunciones para indicar el conjunto de ecuaciones que deben considerarse o no

en función de que si un equipo es seleccionado o eliminado de la superestructura,

y relaciones lógicas que permiten vincular, de manera sencilla, las relaciones

topológicas del proceso. En particular, el segundo enfoque ha cobrado especial

interés para la tarea de síntesis y diseño de procesos, ya que permite resolver

problemas de variables continuas-discretas en forma e�ciente, es decir, con bajo

costo computacional.

Sin embargo, varios son los factores que deben considerarse en la postulación

de una superestructura asociada a un proceso. Existe una relación intrínseca

entre el tipo de formulación a plantear (modelos MINLP, modelos GDP), la

representación que se proponga, y el grado de di�cultad de resolución asociado.

No existe una ley general que indique la forma de representar y resolver el

problema, ya que ambas dependen del tipo de proceso a estudiar y de la
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experiencia con la que cuente el modelador.

� Modelo Dinámico.

Resulta atractivo extender el modelo matemático presentado para el proceso de

captura de CO2 a un modelo dinámico, con el principal objetivo de estudiar

distintos tipos de arranque y parada, y diseñar un sistema de control apropiado.

De lo expuesto, se desprende con claridad que existen varias líneas de investigación por

explorar, de las cuales algunas de ellas ya se encuentran en desarrollo.



Apéndice A

Nomenclatura

Subíndices

z Etapa de referencia de la columna de absorción

z+1 Etapa superior a la de referencia en la columna de absorción

z-1 Etapa inferior a la de referencia en la columna de absorción

Z Etapa superior de la columna de absorción (tope)

n Etapa de referencia de la columna de regeneración

n+1 Etapa superior a la de referencia en la columna de regeneración

n-1 Etapa inferior a la de referencia en la columna de regeneración

N Etapa superior de la columna de regeneración (tope)

D Torre de regeneración

R Rehervidor

C Condensador

e Equipo de intercambio térmico: [E1], [E2], [E3], [I1]

i Componentes de la corriente líquida:

CO2, MEA, H2O, MEAH+, MEACOO−, HCO−3 ,CO
2−
3 ,H3O

+, OH−

j Componentes de la corriente gaseosa: CO2, N2, H2O, O2

in Entrada

out Salida

cold Corriente fría
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hot Corriente caliente

c Número de etapas de compresión

m Reacciones químicas

RH Amina rica que ingresa a la regeneradora (rich hot)

VC Vapor de calefacción usado en el reboiler

Supraíndices

L Líquido

G Gas

* Condición de equilibrio de fases

cap Condiciones referidas a la planta de captura

gen Condiciones referidas a la planta de generación

cap+ gen Condiciones referidas al sistema de captura integrado a la planta de generación

Letras griegas

α Carga de CO2 [mol de CO2/ mol de MEA]

γ Coe�ciente de actividad

γc Relación entre la capacidad calorí�ca a presión y volumen constantes

ν Coe�ciente estequiométrico [-]

µ Viscosidad [kg/m · s ]

φ coe�ciente de fugacidad del gas [-]

ωc Factor acéntrico

ρ Densidad molar [mol/m3]

ρ
′

Densidad másica [kg/m3]

λ Coe�ciente de desorción [-]

η E�ciencia de Murprhee [-]
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ηB E�ciencia isentrópica de la bomba de amina rica

ηc E�ciencia isentrópica de sopladores y compresores

ηgen E�ciencia térmica del sistema de generación

ηCO2 E�ciencia de captura global

ηcapT E�ciencia de captura inherente a cada tren

σ Tensión super�cial del líquido [N/m ]

σc Tensión super�cial crítica del material de empaque [N/m ]

ψ Carga iónica

τ Tiempo de residencia en tanques [s]

Equipos

[CND] Condensadores

[COM ] Compresores

[REB] Rehervidores

[ABS] Torres de absorción

[REG] Torres de regeneración

[B1] Bombas de amina rica

[S1] Sopladores

[E1] Enfriadores de la corriente de gases exhaustos

[E2] Enfriadores de la corriente de amina pobre

[E3] Conjunto de inter-enfriadores de la etapa de compresión

[I1] Intercambiadores amina amina

[T1] Tanques de reposición de agua

[T2] Tanques de reposición de amina

[BCO2] Bombas de CO2

[HRSG] Calderas de recuperación de calor del ciclo combinado

[LST ] Turbinas de vapor de baja presión del ciclo combinado

[IST ] Turbinas de vapor de media presión del ciclo combinado
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[HST ] Turbinas de vapor de baja presión del ciclo combinado

[GT ] Turbinas de gas del ciclo combinado
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a Actividad

a Área super�cial especí�ca de transferencia de materia [m2/m3 ]

A Área transversal de la torre [m2]

AS Área super�cial del recipiente [m2]

AR Área de intercambio térmico en el rehervidor [m2]

AC Área de intercambio térmico en el condensador [m2]

AE1 Área de intercambio térmico en el enfriador de gases
exhaustos

[m2]

AE2 Área de intercambio térmico en el enfriador de amina
pobre

[m2]

AE3 Área de intercambio térmico en los interenfriadores [m2]

AI1 Área de intercambio térmico en el economizador amina-
amina

[m2]

at Área especí�ca del empaque [m2/m3 ]

Cvapor Costo total de adquisición del vapor de calefacción [Musd/año ]

CE.Elect. Costo total de adquisición de la energía eléctrica [Musd/año ]

CMEA Costo total de adquisición del solvente [Musd/año ]

CH2O Costo total de adquisición del agua de proceso [Musd/año ]

CA.Enf. Costo total de adquisición del agua de enfriamiento [Musd/año ]

COE Costo de electricidad [usd/kW ]

Cp Calor especí�co a presión constante [KJ/mol ·K ]

CRF Factor de recupero de capital [− ]

DC Costos directos de fabricación [Musd ]

DG Difusividad de la fase gaseosa [m/s2 ]

DL
CO2

Difusividad de CO2 en la solución de amina [m/s2 ]

DMLT Diferencia media logarítmica de temperatura [K]
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Dp Diámetro nominal del empaque [m]

DT Diámetro de la columna [m]

∆hSTLP Entalpía especí�ca del vapor de baja presión extraído [KJ/kmol ]

∆P Caída de presión total [kPa]

∆Pz Caída de presión por unidad de altura de empaque en
la etapa z

[kPa/m]

E Factor de Enhancement [-]

Eref Emisiones de la planta de generación [tn/kWh ]

Ecap Emisiones de la planta de generación con sistema de
captura

[tn/kWh ]

f Factor de inundación [%]

fc Factor de compresibilidad [-]

Fp Factor de empaque [m2/m3 ]

Fpd Factor de empaque seco
[
ft2/ft3

]
FCI Capital de inversión �jo [Musd ]

feq Factor de extracción [-]

Fr Número de Froude [-]

g Constante gravitacional [m/s2 ]

G Flujo molar de gas [mol/s ]

G
′

Flujo másico de gas [kg/m2 · s ]

G
′′

Velocidad másica de gas [kg/s ]

Gf Factor de carga de gas [lb/h · ft2 ]

h Altura de cada etapa [m]

H Entalpía especí�ca [KJ/mol ]

HCO2 Constante de Henry. Solubilidad de CO2 en la solución
de amina

[kPa m3/mol]
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Ha Número de Hatta [-]

HT Altura total de la columna [m]

HTU Altura de la unidad de transferencia [m]

∆HR Calor de reacción por unidad de CO2 absorbida [KJ/mol ]

∆HH2O Calor latente de vaporización de agua [KJ/mol ]

I Fuerza iónica de la solución [mol/l]

IC Costos indirectos de fabricación [Musd ]

I0, I1 Índices de ajuste in�acionario [− ]

kL Coe�ciente de transferencia de materia en la fase líquida [m/s ]

kG Coe�ciente de transferencia de materia en la fase gaseosa [kmol/Pa · s ·m2 ]

k Constante cinética de reacción [l/mol · s ]

K Constante de equilibrio químico

L Flujo molar de líquido [mol/s ]

L
′

Flujo másico de líquido [kg/m2 · s ]

L
′′

Velocidad másica de líquido [kg/s]

Lf Factor de carga de líquido [lb/h · ft2 ]

LHV Poder calorí�co inferior del combustible [KJ/kmol ]

LS k Número de operadores por equipo [op/equipo ]

LY op Cantidad de trabajo operativo [turnos− op/op− año ]

M Masa molar [kg/kmol ]

MC Costo de mitigación [usd/tn ]

MF Flujo molar de combustible [kmol/s ]

mSTLP Masa de vapor que ingresaría a la turbina de vapor,
sección de baja presión

[kmol/s ]

Nk Número de equipos del mismo tipo [-]
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NT Número de trenes de captura [-]

NTU Número de unidades de transferencia [-]

OLC Costo de mano de obra operativa [Musd ]

OMC Costo de operación y mantenimiento [Musd/año ]

P Presión [kPa]

p Presión de vapor [kPa]

Pc Presión crítica [kPa]

Pcomb Precio del combustible [usd/GJ ]

PC Costo total de adquisición de equipos [Musd ]

PSA Costo unitario de cada servicio auxiliar [Musd/cantidad ]

POT Tiempo operativo anual [h/año ]

QC Calor intercambiado en condensadores [KJ/s ]

QE1 Calor intercambiado en las torres de enfriamiento de
gases exhaustos

[KJ/s ]

QE2 Calor intercambiado en enfriadores de amina pobre [KJ/s ]

QE3 Calor intercambiado en interenfriadores [KJ/s ]

QI1 Calor intercambiado en economizadores amina-amina [KJ/s ]

QMW Caudal mínimo de humedecimiento [m3/m2 · s ]

QR Calor intercambiado en el rehervidor [KJ/s ]

QReb,C Energía demandada en los rehervidores, suministrada
por vapor comprado como servicio auxiliar

[KJ/s ]

QReb,E Energía demandada en los rehervidores, suministrada
por vapor de baja presión extraído del ciclo combinado

[KJ/s ]

R Constante universal de los gases [Pa ·m3/mol ·K ]

r Relación de compresión [-]

Re Número de Reynolds [-]
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Sop Salario de un operador [usd/año ]

T Temperatura [K]

TAC Costo anual total [Musd/año ]

TACcap
norm Costo anual total del sistema de captura normalizado

respecto al volumen de gas tratado y a la cantidad de
CO2 capturada

[usd/tn/kmol/s ]

TAI Capital de inversión anual [Musd/año ]

Tc Temperatura crítica [K]

TCI Capital de inversión [Musd ]

T genCond Temperatura de saturación del condensado [K ]

T satext Temperatura de saturación del vapor extraído [K ]

U Coe�ciente global de transferencia de energía [kW/m2K ]

UC Costo unitario de materias primas y servicios auxiliares [Musd/cantidad ]

uf Velocidad de inundación [ft/s ]

uG Velocidad super�cial del gas [m/s ]

V OC Costo total de materias primas y serv. aux. [Musd ]

V T Volumen total del empaque [m3]

VT Volumen de tanque [m3]

WB Trabajo de la bomba [kW]

Wc Trabajo de compresión de la etapa �c� [kW]

WTC Trabajo de compresión total [kW]

We Número de Weber [-]

WNet Potencia neta de diseño de la central térmica [MW ]

W0 Potencia disponible para satisfacer la demanda externa [MW ]
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Wloss Potencia disponible para satisfacer la demanda de
energía mecánica del sistema de captura

[MW ]

WSTLP Trabajo total producido por la turbina de vapor, sección
de baja presión

[MW ]

WE,STLP Pérdida de trabajo debida a la extracción de vapor para
satisfacer la demanda de energía térmica del sistema de
captura

[MW ]

X Capacidad de diseño de equipos

x Composición del líquido. Fracción molar [-]

y Composición del gas. Fracción molar [-]

Y Consumo anual de materias primas y servicios auxiliares [cantidad/año ]



Apéndice B

Estimación de los costos de captura de

CO2
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B.3. Costo total de adquisición de equipos

Figura B.1 � Diseño óptimo. Caso 1: costo de adquisición de condensadores [CND].

Figura B.2 � Diseño óptimo. Caso 1: costo de adquisición de enfriadores de MEA [E2].
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B.1. Comparación de costos de adquisición de equipos

Tabla B.1 � Comparación de costos unitarios de adquisición de equipos a partir de diversas
fuentes.
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B.2. Distribución de costos de materias primas y

servicios auxiliares

Tabla B.2 � Diseño óptimo. Caso 1: distribución de costos de servicios auxiliares (200 kPa).

Tabla B.3 � Diseño óptimo. Caso 1: distribución de costos de materias primas y servicios
auxiliares (165 kPa).
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Tabla B.4 � Diseño óptimo. Caso 1: distribución de costos de materias primas y servicios
auxiliares (130 kPa).
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Figura B.3 � Diseño óptimo. Caso 1: costo de adquisición de interenfriadores [E3].

Figura B.4 � Diseño óptimo. Caso 1: costo de adquisición de bombas de solvente [B1].

Figura B.5 � Diseño óptimo. Caso 1: costo de adquisición de bombas de CO2 [BCO2],
tanques de agua de proceso [T1] y de solvente [T2].
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B.4. Variables de diseño de equipos

Tabla B.5 � Diseño óptimo. Caso 1: variables de diseño de las columnas de absorción (165
kPa).
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Tabla B.6 � Diseño óptimo. Caso 1: variables de diseño de las columnas de absorción (130
kPa).
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Tabla B.7 � Diseño óptimo. Caso 1: variables de diseño de las columnas de regeneración
(165 kPa).
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Tabla B.8 � Diseño óptimo. Caso 1: variables de diseño de las columnas de regeneración
(130 kPa).
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Tabla B.9 � Diseño óptimo. Caso 1: área requerida en los equipos de intercambio de calor
(165 kPa).
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Tabla B.10 � Diseño óptimo. Caso 1: área requerida en los equipos de intercambio de calor
(130 kPa).
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Tabla B.11 � Diseño óptimo. Caso 1: trabajo de bombeo y compresión por tren de captura
(165 kPa).
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Tabla B.12 � Diseño óptimo. Caso 1: trabajo de bombeo y compresión por tren de captura
(130 kPa).



Apéndice C

Descripción del ciclo combinado de gas

natural NGCC.

Los trabajos publicados por Godoy et al. (2010a) y Godoy et al. (2010b) se utilizan como

base para representar el sistema de generación NGCC. Los modelos elaborados se integran

al sistema de captura desarrollado a lo largo de la tesis (Cap. 2 a 4). Especí�camente, en

Godoy et al. (2010a) se describió la planta de generación por ciclo combinado seleccionada

como caso de estudio, con énfasis en las características que la destacan como un sistema del

estado del arte para generación eléctrica a partir de gas natural. Se detallaron brevemente los

principios de funcionamiento de este tipo de sistemas; se discutió la estrategia de modelado

que se utilizó para describir sus características operativas y de diseño, permitiendo relevar

la performance del proyecto a través de distintos escenarios.

En el segundo trabajo (Godoy et al., 2010b) se exploraron los espacios de soluciones

óptimas obtenidos al considerar, desde diferentes puntos de vista, tanto la optimización

del sistema de generación como las relaciones que entre ellos existen y la forma de las

funcionalidades que los vinculan.

En una primera instancia, se analizó el espacio de soluciones óptimas termodinámicas

obtenido al maximizar la e�ciencia térmica del sistema basada en el primer principio.

Mediante un procedimiento de simple implementación y bajo costo computacional, se

hallaron relaciones lineales entre aquellas variables de diseño y operativas óptimas que
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tienen más repercusión sobre la performance del sistema desde el punto de vista práctico-

industrial.

Con base en la necesidad de diseñar plantas de generación capaces de subsistir

en las condiciones actuales del mercado, en segundo lugar se obtuvieron soluciones

económicamente óptimas minimizando las erogaciones totales de capital y operativas

del proyecto. Más aún, la evolución de las variables de decisión óptimas para distintas

condiciones de mercado, también revela la existencia de relaciones con el espacio de

soluciones óptimas termodinámicas, que fueron luego explotadas al proponer nuevas

estrategias tendientes a simpli�car la resolución del problema de optimización original.

En base a las características distintivas de los espacios termodinámico y económico

de soluciones óptimas, y a las relaciones que entre ellos existen, se propuso una nueva

estrategia que permitió obtener soluciones que representan estimaciones precisas de la planta

de generación desde el punto de vista de su economía, incluyendo tanto variables de diseño

como operativas. En este enfoque se utilizaron tanto las relaciones funcionales que describen

a las variables de decisión en los distintos espacios de soluciones óptimas (y que por su misma

naturaleza, condensan la información que estos contienen) como restricciones adicionales

en la formulación de optimización, con el objeto de transformar a ésta última en un sistema

de ecuaciones que sea capaz de abordar el diseño de plantas de generación óptimas desde el

punto de vista de su economía, con un bajo error de estimación y reduciendo drásticamente

el costo computacional.

A continuación se listan las principales restricciones técnicas consideradas en los trabajos

citados y cuyo modelo se integra al modelo de la planta de captura.

Diferencias mínimas y máximas de temperatura (5 K y 15 K, respectivamente) para

evitar la evaporación de agua en los economizadores y evitar también el shock térmico

a la entrada de los evaporadores.

Diferencias mínimas y máximas de temperatura, para asegurar valores razonables de

áreas de transferencia en el HRSG.

Niveles máximos de presión de vapor para cada nivel operativo de presión en el HRSG
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(110 atm para alta presión, 18.3 atm para presiones intermedias, 6.1 atm para bajas

presiones, 3.1 atm para el deaereador), asegurando la operación dentro de parámetros

normales.

Presión operativa mínima en el condensador (0.05 atm), de�nida por la temperatura

mínima de agua de enfriamiento.

Temperatura máxima del gas a la entrada del HRSG (900 K), para prevenir el

deterioro de los materiales.

Mínima presión en la descarga del HRSG (1.005 atm), para asegurar la operación

dentro de parámetros normales.

Mínima temperatura de gas en la descarga del HRSG (360 K), para prevenir la

corrosión promovida por la condensación de agua.

Temperatura máxima a la entrada de la turbina (1500 K), de�nida por la resistencia

de los materiales.

Diferencia mínima de temperaturas a la salida del sobrecalentador (30 K), para

asegurar la operación dentro de parámetros normales.

Diferencia mínima de temperatura en el condensador (4 K), para evitar un consumo

excesivo del agua de enfriamiento.

Diferencia mínima de temperatura a la salida del regenerador (40 K), para asegurar

parámetros operativos adecuados.

Mínima y máxima calidad de vapor en la descarga de la turbina de vapor (0.92 y 0.97,

respectivamente), para lograr la operación normal de la turbina.
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