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RESUMEN.

La intensificacion de procesos ha sido una herramienta empleada en diferentes

campos de estudio como el de energia, ingenieria quimica y de procesos, con la
finalidad de reducir costos de disefio y operacion. El proceso de captura de CO:2 ha
sido estudiado bajo las condiciones de intensificacion presentando buenos
resultados. El presente trabajo presenta la solucién a un problema de minimizacion
de costos de disefio y operacion de una planta piloto de captura de bioxido de
carbono, la cual usa reactores rotatorios para la captura del gas y la regeneracion
del absorbente (Monoetanolamina). El disefio optimo de la planta tiene como
objetivo encontrar el tamafio adecuado para los equipos principales del proceso
como son los reactores rotatorios y el intercambiador de calor. La solucion de este
problema se realiza a través de la seleccion de modelos mateméticos
representativos de los equipos utilizados obtenidos de la literatura, asi mismo se
localizan restricciones importantes para el correcto y verdadero funcionamiento de
la planta; ademas se comparan los resultados obtenidos con los de una planta que
utiliza columnas de absorcién y desorcion. Los resultados revelan una reduccion de
tamafio significativa, en contraste, los costos de operacidon incrementan. Sin

embargo, el costo total se reduce considerablemente.



ABSTRACT.

Process intensification has been a tool used in different fields of study such as
energy, chemical and process engineering, in order to reduce design and operation
costs. The CO2 capture process has been studied under the intensification
conditions presenting good results. The present work presents the solution to a
problem of minimization of design and operation costs of a pilot carbon dioxide
capture plant, which uses rotary reactors for gas capture and regeneration of the
absorbent (Monoethanolamine). The optimal design of the plant aims to find the right
size for the main equipment of the process such as rotary reactors and heat
exchanger. The solution of this problem is made through the selection of
representative mathematical models of the equipment used obtained from the
literature, as well as important restrictions for the correct and true operation of the
plant; In addition, the results obtained are compared with those of a plant that uses
absorption and desorption columns. The results reveal a significant reduction in size,

in contrast, operating costs increase. However, the total cost is greatly reduced.
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1. INTRODUCCION.

Se ha demostrado que una de las causas de los problemas de la contaminacion
como el calentamiento global y el efecto invernadero es la emisién de dioxido de
carbono COz[1], las emisiones a la atmdsfera de este gas representan mas del 70%;
los procesos industriales y la quema de combustibles fosiles aportan el 65% del total
de las emisiones de los contaminantes que producen el efecto invernadero,
principalmente de CO:2 [2]. Aunque Meéxico no es un pais que aporte grandes
cantidades de CO2 a nivel mundial es importante tener un control de estas
emisiones, por lo cual el desarrollo de tecnologias para su captura y

almacenamiento es importante.

Actualmente existen diferentes sistemas para la captura de CO2 como son la
absorciébn quimica, absorcién fisicoquimica, separacibn con membranas,
separacién criogénica, combustion con transporte de oxigeno y secuestro bioldgico.
Entre todas estas tecnologias la mas aceptada es la absorcién quimica ya que
cuenta con ventajas como alta eficiencia y bajo costo, ademas de ser una tecnologia

probada en la industria [3].

A finales de los setentas, el término de intensificacion de procesos fue introducido
con la finalidad de reducir el tamafio de los equipos principales de los procesos
quimicos vy, por lo tanto, minimizar los costos de instalacion a través del uso de
tecnologias compactas y novedosas [4]. Por otra parte, se busca generar menor
cantidad de residuos y ocupar menor cantidad de materia prima, este tipo de
tecnologias son altamente aplicables en la industria farmacéutica, petroquimica y
de bioprocesos; ademas ayudara a encontrar procesos menos contaminantes, mas

seguros Y eficientes obteniendo una ganancia mas elevada.

En afios recientes, una aplicacion que implica una condicion fisica novedosa
conocida como tecnologia basada en la alta gravedad (Higee) y su dispositivo, el
reactor rotatorio, han sido propuestos para intensificacion de procesos en los
campos de energia, ingenieria quimica y de procesos [5]. Desde su invencién en

1981 por Ramshaw y Mallinson este tipo de reactores han sido probados en
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procesos de destilacion, absorcion, agotamiento, precipitacion reactiva y oxidacion
del ozono [6]. Por tal motivo, este tipo de reactor ha sido ocupado para la captura
de CO:2 bajo diferentes condiciones de operacion y ha demostrado ser eficiente para
este proceso, ya que cuenta con ciertas ventajas sobre los equipos industriales
actualmente utilizados, tales como un incremento en la transferencia de masa, lo
gue produce una reduccion de tamafio y peso, y a su vez un ahorro de espacio,
reduccion en el consumo de energia, limites de inundacion mas amplios y tiempos
de residencia mas cortos [7]. Este tipo de reactores, al ejercer una fuerza centrifuga
entre 200 y 1000 veces mayor a la fuerza de gravedad [8], provoca que el area de
contacto entre el gas y el liquido sea mayor y, en consecuencia, la transferencia de

masa aumenta.

El estudio de los reactores rotatorios en la captura de CO:2 se ha enfocado
principalmente en encontrar mejores sustancias absorbentes [9-11], nuevos
modelos de disefio [12-15], y modelos matematicos representativos del sistema [16-
19]; sin embargo, hasta donde sabemos, estudios sobre optimizacién en el disefio
de estos equipos no han sido abordados en la literatura.

En este trabajo se presenta la solucién a un problema de optimizacién para el disefio
de la intensificacion del proceso de captura de COz, a través de la minimizacién de
una funcion objetivo de tipo econémica. Se hace uso de un modelo matematico y
propiedades fisicas, quimicas y fisico-quimicas obtenidas de la literatura. Ademas,
se hace una comparacién con resultados obtenidos a partir de un método

convencional.
1.1 Planteamiento del problema.

En las dltimas décadas los indices de contaminantes emitidos a la atmosfera han
ido creciendo considerablemente afio con afio siendo el biéxido de carbono el que
existe en mayor cantidad produciendo problemas ambientales como el efecto
invernadero y el calentamiento global, por lo que es necesario el desarrollo de

nuevas tecnologias para su control y reduccion.



En la actualidad hay diferentes enfoques para la captura de este contaminante, pero
hasta ahora se ha demostrado que el proceso de absorcion — desabsorcion es el
mejor debido a bajos costos y alta eficiencia ademas de ser una solucion al
problema en corto plazo. Este tipo de proceso por lo general utiliza columnas
extremadamente grandes lo que se traduce en necesidad de espacios amplios y
costos de disefio elevados por lo que en los ultimos aflos se propuso intensificar
este proceso y la solucion ha sido utilizar reactores rotatorios, el cual a su vez ha
resultado en la reduccién de espacio, costos de disefio y uso de energia. El uso de
estos dispositivos en el proceso de captura de CO:z ha atraido el desarrollo de
nuevas investigaciones, principalmente en la experimentaciéon con variedad de
solventes, formulacion de modelos matematicos representativos y adecuaciones en
el disefio. En consecuencia, la optimizacion del proceso intensificado es el siguiente
paso en el progreso de esta tecnologia, con la finalidad de obtener valores de disefio
optimos capaces de reducir los costos totales del proceso, es decir, los costos de

disefio y operacion.

Para el desarrollo de este trabajo se ha planteado el problema como un problema
de minimizacién, utilizando una funcion objetivo de tipo econémica representada por
los costos de disefio y operacién de los principales equipos ocupados en el proceso

y restricciones basadas en modelos matematicos obtenidos de la literatura.

1.2 Justificacion.

Se ha demostrado que los niveles de CO2 han ido aumentado en los ultimos afios
de manera exponencial. En México la produccion de CO:z por fuentes fijas reportada
en 2016 fue del 25.5%, por lo que su captura es de gran importancia. Este problema
se puede atacar a corto, mediano y largo plazo. El uso de reactores rotatorios en el
proceso de captura de bioxido de carbono es una solucién a corto plazo, ya que
este tipo de reactores, al ocupar la alta gravedad proporcionan una gran eficiencia
de captura de CO:2 en tiempos cortos, ademas de reducir los costos de disefio pues
suelen ser dispositivos mas compactos comparados con torres de absorcion —
desabsorcion. Por otra parte, el CO2 capturado puede ser almacenado en

formaciones geoldgicas profunda, o en forma de minerales carbonatos, siendo
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opciones para controlar la contaminacion producida por CO2 y mitigar los efectos

del calentamiento global y el efecto invernadero.

1.3Hipdtesis.

Usando un sistema de reactores rotatorios permitira minimizar el costo total del
proceso de captura de CO2 de una corriente de gases de combustion mediante la
técnica de absorcion desabsorcion, ademéas de minimizar las dimensiones de los
equipos, y por lo tanto reducir el espacio de construccion haciendo el proceso mas

seguro, estable y ambientalmente aceptable.

1.4 Objetivos.
1.4.1 Objetivo general.

Obtener las variables de disefio 6ptimas de los principales equipos involucrados en
la intensificacion del proceso de captura de bioxido de carbono de tal forma que
minimice los costos de disefio y operacion, asimismo que garantice una alta

eficiencia en la captura y buena calidad en el producto.

1.4.2 Objetivos particulares.

1. Reproducir los resultados obtenidos de las simulaciones de los reactores
rotatorios a partir del modelo matematico y ecuaciones para la determinacion
de propiedades seleccionadas, y compararlos con resultados experimentales
obtenidos de la literatura.

2. Formular una funcion objetivo de tipo econdmica que involucre los costos de
disefio y operacion del proceso, especificando las variables de decision y
restricciones para la solucién del problema de optimizacion.

3. Obtener las dimensiones especificas de los principales equipos involucrados
en el proceso.

4. Simular el proceso clasico de captura de CO2 (columnas de absorcion-
desorcién) en el software Aspen.

5. Comparar los resultados obtenidos del proceso intensificado con los

resultados de la simulacion.



1.5 Etapas

¢ Revision bibliografica de reactores rotatorios.

e Revision bibliogréfica de disefio éptimo de procesos.

e Seleccién de un modelo matematico y en su caso adecuacion.

e Formulacion del problema de optimizacién y su resolucion.

e Comparacion contra el proceso basado en columnas de absorcion —

desorcion con el uso de software de Aspen.

1.6 Metodologia.

El presente trabajo se realiz6 a partir de la siguiente metodologia.

Primeramente, mediante la busqueda literaria se formulé un modelo representativo
de los equipos involucrados en el proceso, para nuestro caso, los modelos de los
reactores rotatorios ya sea como absorbedor o como desorbedor, a través de
selecciébn de ecuaciones se determinaron las propiedades de las sustancias
involucradas y demas parametros. Con las propiedades y parametros ya definidos
se resolvio el modelo mediante el método de Euler, este método es simple y
adecuado para la solucién de ecuaciones diferenciales con valores iniciales, este
se programdé en Matlab, para después comparar los resultados de nuestra

simulacioén con los reales.

La formulacion del problema de optimizacion comienza con la representacion de la
funcién objetivo, esta se representd como la suma de los costos independientes de
cada equipo. Estos costos se definieron a través del método de Guthrie [78], que es
un método de estimacion de costos preliminar, el cual se define a partir de los costos
base, indice de costos y de factores de modulo, de disefio, de presion y de material.
Los costos base estan definidos a partir de expresiones de tipo polinomiales. La
siguiente parte de la formulacion del problema, es la determinacion de las
restricciones, nuestras principales restricciones son nuestras ecuaciones del
balance de energia y materia representadas por los modelos de los dispositivos
utilizados, sin embargo, para obtener resultados reales es necesario la
determinacién de restricciones de frontera, este tipo de restricciones nos ayudan a

delimitar el area de operacion del problema.



Finalmente, se realizé la optimizacion mediante el uso de la herramienta
computacional llamada optimtool del software Matlab. Esta herramienta nos ayuda
a resolver el problema de optimizacion no lineal a través del método de punto
interior, este método descubierto por Kramarkar en 1984, logra la optimizacion al
recorrer por el interior del solido definido por el problema, en lugar de ir por el
alrededor de la superficie como lo hace el método simplex, este método disminuye

considerablemente el tiempo de solucién de los problemas.

Los resultados obtenidos de la optimizacion se comparan con los datos obtenidos
de una planta piloto la cual utiliza torres convencionales y fue simulada con el uso

del software de Aspen.



2. Estado del arte.

2.1 Contaminacion por biéxido de carbono.

Algunos de los problemas mas destacados en la actualidad son el calentamiento
global y el efecto invernadero, una de las principales causas de estos problemas es
la emision de diéxido de carbono. Datos obtenidos por el panel intergubernamental
del cambio climético IPCC[2] por sus siglas en inglés muestran que el bioxido de
carbono representa mas del 70 % de los contaminantes causantes del efecto

invernadero.

Gréfico 2-1 Emision de Gases de Efecto Invernadero. [2]
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En este mismo sentido, estadisticas han demostrado que las concentraciones de
CO2 han aumentado en un 40% desde tiempos preindustriales [3,20], donde las
actividades primordiales generadoras de este contaminante son la produccién de
electricidad y generacion de calor seguidos de la agricultura, actividad forestal y el
uso del suelo en conjunto, y en tercer lugar esta la actividad industrial [2,21].



Grafico 2-2 Emisiones de Gases de Efecto Invernadero por Sector Econdmico. [2,21]
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2.1.2 Emisiones de globales y nacionales de COa..

La agencia de proteccion del medio ambiente de Estados Unidos (EPA) [22] reporta
que los paises con mayor emision de CO:2 en el 2014 basados en datos
proporcionados por Boden et al. [23] son China, Estados Unidos, la Unién Europea,
Rusia y Japon. Aunque México no figura entre los paises con mayor aporte de
emisiones de bhiéxido de carbono el problema existe, ya que desde el afio 1990 al
2015 el crecimiento de emisiones de los gases de efecto invernadero fueron de un
54% aumentando anualmente a una tasa de 1.7%, donde el CO2 representa el 71%
de estos contaminantes. Del total de estas emisiones el 64% corresponden al
consumo de combustibles fésiles, 10% se originaron por los sistemas de produccién
pecuaria, 8% provinieron de los procesos industriales, 7% se emitieron por el
manejo de residuos, 6% por las emisiones fugitivas de la extracciéon de petréleo, gas
y minerias, y 5% se generaron por actividades agricolas [24]. Aunque algunas de
estas emisiones fueron absorbidas por la vegetacién existente, en el pais se

emitieron un total de 683 Mton de CO:2 de las cuales fueron absorbidas 148 Mton



dando un balance neto de 535 Mton emitidas a la atmosfera en el afio 2015 segun
datos obtenidos por el Inventario Nacional de Emisiones de Gases y Compuestos
de Efecto Invernadero (INEGYCEI).

Graéfico 2-3 Emisiones de CO2 por Pais. [22,23]
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De acuerdo con lo anterior y los problemas que podria ocasionar en un futuro es
necesario el desarrollo y uso de nuevas tecnologias para el control y prevencion de

estos problemas mediante sistemas de captura y almacenamiento.

2.2 Enfoques de captura.
El desarrollo de nuevas tecnologias para la captura de este contaminante ha llevado
a tres tipos de enfoques: en la precombustion, en la postcombustién y la combustién

oxyfuel.

1. Precombustion. En los procesos de precombustién el combustible reacciona
con agua y O2, formando como productos Hz, CO2 y CO, donde
posteriormente el CO formado se transforma en COg2; el hidrogeno es
utilizado en diferentes areas como en baterias de combustible, en la industria

aeroespacial y quimica [25].



Figura 2-1 Captura de CO2 en la Precombustion [26]
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2. Postcombustion. En este enfoque el bioxido de carbono es removido
directamente de los gases de combustion, es decir, primeramente, la
combustién ocurre para continuar con el procesamiento de los gases de

combustion [26] la siguiente figura muestra el proceso.

Figura 2-2 Captura de CO2 en la Postcombustion. [26]
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3. Combustién oxyfuel. Este tipo de procesos funcionan de la siguiente manera:
el combustible es quemado en presencia de O2 puro mezclado con los gases
de combustion reciclados en el proceso, de esta forma se obtienen
concentraciones altas de CO2. Por otra parte, se produce agua la cual se

remueve con facilidad a través de un condensador [27].
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Figura 2-3 Captura de CO2 por Combustion Oxyfuel. [26]
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La siguiente tabla presenta ventajas y desventajas de las diferentes estrategias para
la captura de COo..

Tabla 2-1 Ventajas y Desventajas de los Enfoques de Captura de CO2. [25-30]

Métodos de captura Ventajas Desventajas

Precombustion . Produccion de Ha, . Necesita de una turbina.
. Solventes fisicos baratos. . Necesita purificar el
. Menor uso de energia para | combustible, lo que se traduce en altos

la regeneracion del solvente en | costos para la separacion del N,.
comparacién con los procesos de

postcombustion.
Postcombustién . Aplicable ala mayoriadelas | o Dificil disefio.
plantas de energia. . Equipos grandes.
. Opcién de actualizacion de | e Gran uso de energia para la
tecnologias. regeneracion del absorbente.
. Tecnologia madura.
Combustién Oxyfuel . Altas concentraciones de | e Costos altos en la
CO,. separacion del aire.
. Opcion de actualizacion de | e La recirculacion del
tecnologias. combustible genera un alto costo de
disefio.
. Los materiales de

construccién necesitan ser resistentes
a las altas temperaturas.

Dentro de estos enfoques destacan tecnologias como la absorcidon quimica,
adsorcion fisicoguimica, separacibn con membranas, separacion criogénica,

combustion con transporte de oxigeno y secuestro biolégico.
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2.3 Tecnologias de captura de COa.

2.3.1 Adsorcidn fisicoquimica.

La adsorcion es la separacion de un gas o un liquido a través de un sélido poroso;
este proceso al igual que la absorcion, se basa en el mismo principio. El CO:2 se
separa con algun adsorbente soélido, luego el producto es procesado bajo diferentes
condiciones de operacion para la regeneracion del adsorbente y la captura del COz2
[31].

La adsorcion para la captura de didxido de carbono puede ser fisica (fisisorcion), la
cual usa normalmente zeolitas o carbon activado, o quimica (quimisorcion), que es
una adsorcion mas fuerte y principalmente ocupa materiales porosos amino
soportados, hidrotalcita, oxido de calcio, silicatos de litio etc. En la fisisorcion el
adsorbente puede ser utilizado en repetidas ocasiones solamente cambiando las
condiciones de temperatura y presién. En contraste, los adsorbentes quimicos
soportan temperaturas mayores que los adsorbentes fisicos, pero son dificiles de

regenerar y en ciertas ocasiones se desechan [25,31].

Por lo general este tipo de proceso cuenta con 2 0 3 equipos de adsorcién, uno para
la adsorcion (captura del CO2), otro para la desorcion del CO2 capturado
(regeneracion del adsorbente) y el tercero es suplementario, ya que sirve para

recibir los gases de alimentacion y de esa forma operar continuamente [32].
Existen tres tipos de adsorcion de COz:

Adsorcion por cambio de presion (PSA): En este tipo de adsorcion, la mezcla
gaseosa fluye a través de la columna empacada a presiones elevadas y
temperaturas bajas, hasta que el CO2 se aproxime a las condiciones de equilibrio,

se utiliza generalmente en la fisisorcion [26,31].

Adsorcion por cambio de temperatura (TSA): Generalmente se usa en los procesos
de quimisorcién, y su funcionamiento es el siguiente, el gas pasa a través del
empaque, donde se hace una adsorcion selectiva hasta que el adsorbente alcanza
el equilibrio; la adsorcion del gas se hace a temperaturas elevadas, por lo que se

requiere calor adicional que ocasiona un costo mayor que el (PSA) [26,31].

12



Figura 2-4 Diagrama de Flujo de un Proceso Tipico PSA [41]
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Adsorcion por cambio eléctrico (ESA): En este método una corriente a bajo voltaje
pasa a través del adsorbente [26]. Se cree que este método es capaz de reducir los

costos de la captura de dioxido de carbono por el método de adsorcion [33].

2.3.2 Separacién con membranas.

Es la tecnologia mas prometedora porque permite reducir los costos de operacion
y disefio, al usar menor cantidad de energia y minimizar el tamafio de los equipos
[31].

Las membranas son barreras semipermeables capaces de separar diferentes
sustancias a través de diferentes mecanismos, como solucién/difusion o
absorcion/difusion, estas estan disponibles en diferentes tipos de materiales

organicos (poliméricos) o inorganicos (carbon, zeolitas, ceramicos o metalicos) [26].
La separacion a través de membranas se clasifica en dos tipos:
Membrana de separacion gaseosa:

Los principales parametros de operacion y disefio son la selectividad y la
permeabilidad. En este proceso el gas con CO:2 es alimentado a presiones elevadas
al separador, el cual consiste en una gran cantidad de membranas cilindricas
huecas arregladas en paralelo, el diéxido de carbono selectivamente permeado a
través de la membrana es recuperado al reducir la presion sobre la carcasa del

separador [34].

Membrana de absorcion gaseosa:
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Consiste en una membrana soélida microporosa, que es el contacto entre el gas y el
liquido. El CO2 es separado del gas por difusion a través de la membrana y luego

es recuperado por un liquido absorbente mediante absorcion [34].

Esta tecnologia ha mostrado un nivel de recuperacion de CO: alto, ademas de ser
un proceso barato, continuo y con minimo control necesario. Sin embargo, existen
limitaciones en el uso a altas concentraciones de COz, ya que la remocién de este
gas es poca [35]; asimismo, es necesario un pretratamiento del gas, puesto que las
membranas son sensibles a los gases corrosivos (NOx, SOx, H2S) y a las altas

temperaturas [36].

Las membranas al ser ocupadas en el método de precombustiébn provoca una

reduccion significativa de costos [27].

En la postcombustion, mas de la mitad del costo de la separacion del CO:2 de los
gases de combustion se debe a la energizacién de la bomba de vacio para la
evacuacion del diéxido de carbono del lado permeable de la membrana; igualmente

los costos de la membrana y tuberia son altos [31].

Figura 2-5 Principio de Separacién de un Gas con Membranas. [26]
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2.3.3 Separacion criogénica.
La captura de COz2 con la ayuda de esta tecnologia resulta ser poco realista, a causa

de los exagerados costos de enfriamiento, teniendo en cuenta que es necesario
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comprimir el gas a presiones por encima del punto triple del CO2 (5.2 bar y -56.6°C)
y este proceso de compresion de los gases de combustidén requiere de una gran

cantidad de energia [37].

El proceso de captura de CO2 mediante esta tecnologia se basa en la compresion
y el enfriamiento del gas en varias etapas para inducir los cambios de fase del
bioxido de carbono en los gases de combustion. Dependiendo de las condiciones

de operacion, el CO2 saliente del proceso puede ser soélido o liquido [26].

Una gran desventaja de esta técnica es el taponamiento de los equipos y origina
incrementos en la caida de presion, por causa del hielo formado por el agua
contenida en los gases de combustion, por esta razén, es necesario un

pretratamiento [25,26].

La separacion criogénica, a su vez tiene ventajas como alto nivel de recuperacion y
pureza de COg, aparte de no necesitar de un absorbente para la captura del CO2
[34,38].

Figura 2-6 Diagrama de Flujo del Proceso de Captura de CO2 por Separacién Criogénica. [43]
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Por otra parte, el desarrollo de esta tecnologia ha obtenido nuevas estrategias de
separacion criogénica avanzada, las cuales son capaces de eliminar o reducir los
taponamientos ocasionados por el agua y mejorar la eficiencia térmica, la cual

reduce la pérdida exergética y el costo de energia [25].
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2.3.4 Combustion con transporte de oxigeno
El proceso se basa en la transferencia de oxigeno del aire al combustible con la
ayuda de un portador de oxigeno sélido (6xidos de Fe, Ni, Mn, Cu, etc) [25],

eliminando el contacto entre el combustible y el aire [39].

La combustion con transporte de oxigeno o CLC por sus siglas en inglés (Chemical
Looping Combustion), consiste en 2 reactores principales, el reactor de aire y el
reactor de combustible, donde el portador de oxigeno esta en circulacién entre estos
dos reactores [40]; en el primer paso, el combustible es oxidado a CO2 y H20 por
algun oxido metalico, que es reducido a metal (Me) o a una forma de oxido reducido
(MexOy-1), reaccion 1, esto sucede en el reactor de combustible. Como segundo
paso, el metal u éxido de metal reducido es oxidado con aire en el reactor de aire,
reaccion 2, para ser reutilizado en el reactor de combustible [39,40].

(2n +m)M, 0, + CHyp, —» (2n+ m)M,,0,_; + mH,0 + nCO, Reaccion 1
M, 0,_; + %02 (aire) —» M, 0, + N,(aire) + 0, Reaccion 2

CLC puede ser clasificado en diferentes maneras, a partir del tipo de combustible,
disefio del reactor y portadores de oxigeno [40]; la primera clasificacion se refiere a
si el combustible es sdlido, liquido o gas, la segunda al tipo de reactores utilizados
para el proceso, hasta el momento se han utilizado las siguientes configuraciones:
a) reactores de lecho fluidizado interconectados, b) reactores de lecho fijo
alternados y c) reactores rotatorios (ver figura 6); y la ultima clasificacion se
fundamenta en el tipo de 6xido a usar ya sea de Ni, Cu, Fe, Mn, Co o0 una mezcla

de estos.

Este proceso no genera una ganancia o pérdida entalpica, porque el calor generado
es igual al calor de combustion, su principal ventaja reside en la facil separacion de
los gases de salida (CO2 y H20), a través de un condensador, lo que reduce el costo

de capital; también minimiza la formacién de NOx [25,26,27,39,40].
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Figura 2-7 Configuraciones segun el Tipo de Reactor en la Combustion con Transporte de
Oxigeno. [39]
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2.3.5 Secuestro biolégico.
La fijacion de CO2 microalgal ha sido ampliamente investigada por sus ventajas de

biotransformacion [44].

Las microalgas pueden consumir el biéxido de carbono y transformarlo en materia
organica via fotosintesis con el uso de luz solar como fuente de energia [45], otra
ventaja importante ademas de ser un método ambientalmente sustentable es que
produce ingredientes de la biomasa con alto valor comercial como alimentos para
humanos y animales, cosméticos, medicamentos, fertilizantes, biomoléculas para
aplicaciones especificas y biocombustibles [25,44]. Por otra parte, cuentan con

ciertas desventajas tales como baja fijacién y solubilidad de CO:2 [44].

Figura 2-8 Proceso de Fijacion Microalgal. [44]
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2.3.6 Absorcion.
La absorcidon es un proceso unitario en el que un gas es separado de una mezcla
gaseosa utilizando un solvente. La absorcion se clasifica en dos formas absorcion

fisica y absorcion quimica.

Absorcion fisica: Es un método de disolucion fisica de un gas en un solvente fisico.
Este fenbmeno es comunmente interpretado por la ley de Henry, ya que la carga
gaseosa en el solvente es proporcional a la presion parcial del gas. El solvente
absorbe el gas bajo condiciones de presiones parciales altas en la fase gas y

desorbe bajo condiciones de presiones parciales bajas [31].

Absorcion quimica: Esta técnica funciona de la siguiente manera, el gas de interés
reacciona con un solvente quimico y es absorbido como producto de reaccion [31].
El absorbente puede recuperarse y capturar el gas deseado cambiando el equilibrio
de la reaccion mediante calentamiento. Cuando el gas se encuentra a bajas
concentraciones, la selectividad es alta, pero la regeneracion requiere de gran

cantidad de energia [25].

Los métodos de absorcion son ampliamente usados en la industria quimica,
petrolera, gas natural y en plantas termoeléctricas [26]. Los absorbentes mas
utilizados son la etanolamina (MEA), dietanolamina (DEA), N-metildietanolamina
(MDEA) y di 2-propanolamina (DIPA) [25,26,31,46]. En esta técnica el absorbedor

y el regenerador pueden trabajar de manera continua.

Las ventajas de usar esta tecnologia son los altos rendimientos de captura de COz,
logrando capturar mas del 90%, aunque cuenta con muchas deficiencias como la
degradacion del solvente y la eficiencia de regeneracion del solvente [47], ademas
los productos de la degradacion del solvente pueden tener un impacto sobre los
equipos de operacion (a través de la corrosion) o impactos ambientales [47]. La
degradacion del solvente puede ser térmica u oxidativa; la primera se da por
condiciones de altas temperaturas y concentraciones del bidxido de carbono,
mientras que la segunda ocurre por la gran cantidad de O2 que puede contener el
gas de escape, por ejemplo, SOx y NOx [48]. Ademas, algunos componentes
volatiles emitidos a la atmdsfera son ambientalmente peligrosos [25].
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2.3.6.1 Columnas de absorcion

Este tipo de dispositivos son los mas usados en la industria para la captura de COz,
principalmente ocupan aminas como absorbentes, la mas ocupada es la
etanolamina debido a su rapida cinética y fuertes reacciones quimicas [25]. Sin
embargo, también se han usado otros tipos de absorbentes como el NaOH,
piperizina (PZ), NHs etc.

Este proceso cuenta con 2 columnas una es para la absorcion del COz y la otra para
la regeneracion del solvente. Como primer paso del proceso los gases de
combustion son alimentados por el fondo del primer absorbedor, para entrar en
contacto directo con la solucion (amina-agua) proveniente del domo de la columna,
absorbiendo selectivamente el CO2. El gas libre de CO2 sale por el domo del
absorbedor mientras que la solucion rica en biéxido de carbono sale por el fondo,
para posteriormente ser precalentada con la solucién de amina-agua reciclada.
Después la amina rica en CO:2 es enviada a la torre de desorcion para la
regeneracion del solvente. EI CO2 desorbido sale por el domo de la columna de
regeneracion; la desorcién del bioxido de carbono de la amina es un proceso
endotérmico, por lo que requiere calor adicional proporcionado por el vapor del
rehervidor que se encuentra en el fondo de la columna de desorcion [49]. Por otro
lado, el solvente regenerado es enfriado para después ser reutilizado en la columna

de absorcion.

Figura 2-9 Diagrama de Flujo de un Proceso Clasico de Captura de CO2.
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Este proceso, ademas de contar con las desventajas que se han presentado en el
apartado de absorcidn, tiene la caracteristica de ocupar equipos de gran tamafio

gue representan un alto costo en la construccion.

2.3.6.2 Procesos de intensificacion.

Los procesos de intensificacion son aquellos en los que, a través del uso de
métodos y técnicas, los equipos principales de cierto proceso quimico se han
reducido en tamafio, siendo también procesos mas limpios, seguros y
energéticamente eficientes [50]; ademéas de reducir los costos de disefio de la

planta.

En estos procesos es necesario tener en cuenta indicadores econdémicos,
ambientales y sociales [51], de tal forma que, al ser comparados con los procesos
convencionales, estos cuenten con grandes ventajas. De igual forma, es necesario
la evaluacion de seguridad del proceso, la cual requiere la comprensién de la
tecnologia y el disefio mecanico y del proceso, asimismo el control propio del

proceso.

Por otro lado los procesos de intensificacion se pueden realizar en dos maneras
intensificacion local e intensificacion global; el primero corresponde al uso de
meétodos y técnicas para la mejora solamente de algun equipo involucrado en el
proceso sin contar con las interacciones de este dispositivo con los demas equipos
del proceso; mientras que la intensificacion a nivel global pretende como primer
paso mejorar todo el proceso y posteriormente utilizar el uso de estas técnicas para

mejorar los equipos [51].

2.3.6.2.1 Reactores rotatorios.

Recientemente se ha desarrollado una tecnologia basada en la alta gravedad
(Higee) , y el dispositivo emergente es el reactor rotatorio, el cual ha revolucionado
los campos de la energia, quimica e ingenieria de procesos [5], este equipo resuelve
uno de los problemas mas importantes en la absorcion quimica que es la necesidad
de grandes equipos de absorcién debido a las limitaciones de la transferencia de
masa, ya que usa la fuerza centrifuga para reducir esas limitaciones por

transferencia de masa.
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El reactor rotatorio se construye utilizando un rotor en forma de tuerca, que se monta
en un eje, y se llena con un empaque de area especifica alta. La fase gaseosa entra
por la periferia exterior y fluye radialmente hacia adentro y pasa a través del
empaque giratorio antes de salir. El liquido entra desde el centro de la maquina a
través de una boquilla rociadora, que lo rocia radialmente hacia afuera [4].

La alta gravedad funciona de la siguiente manera: el liquido es esparcido en
pequefias gotas, formando peliculas delgadas mejorando la interaccién liquido-gas,
la transferencia de masa y el proceso de reaccion debido a la gran area de contacto

y la mezcla intensiva entre el liquido y el gas [5].

Particularmente este equipo es usado en absorcion gas - liquido, extraccion liquido
— liquido, transferencia de calor, separacion multifase y sintesis de nanomateriales
[ 52]. Los reactores rotatorios son llamados asi ya que su parte giratoria crea una

fuerza centrifuga entre 200 y 1000 veces la fuerza de gravedad [8].

Algunas de las ventajas al utilizar reactores rotatorios son que los dispositivos son
mas compactos a comparacion del arreglo cominmente usado (torres de absorcion
— desorcidn); alta capacidad, alta transferencia de calor y masa, fuerzas radiales
fuertes, tiempos de residencia cortos, altos rendimientos de reaccion, alta respuesta
a los cambios rapidos de operacién y, areas de contacto grandes entre el liquido y

el gas [7].

Figura 2-10 Diagrama de un Reactor Rotatorio. [3]
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Existen diversos textos donde se estudia la factibilidad del uso de reactores

rotatorios para la captura de diéxido de carbono mediante el uso de diferentes

21



soluciones de aminas; entre éstas destacan las soluciones de monoetanolamina
(MEA) y dietilentriamina (DETA) [9,53,54]. También, al ser estas soluciones
combinadas con piperizina [10], aumentan su eficiencia a la captura de CO:2 porque
esta sustancia posee una alta velocidad de reaccion con el diéxido de carbono, y
por lo tanto el tiempo de residencia es corto; sin embargo, no solamente se han
hecho estudios con este tipo de soluciones sino también con liquidos ibnicos como

el bmim-PFe [11] los cuales resultan ser eficientes.

A partir de las investigaciones se ha mostrado que la captura de CO2 basada en el
sistema de alta gravedad depende fuertemente de parametros de operacién tales
como: tipo de absorbente liquido, concentracion del liquido absorbente y su
respectivo flujo, flujo de gas de escape, concentracion del didxido de carbono, y la
temperatura de reaccion [1,3,6,7]. Es necesario una investigacion mas a fondo
sobre estos parametros para garantizar las condiciones de operacion optimas que

maximicen el rendimiento de la captura de COz:.

Por otra parte, se han realizado estudios con la finalidad de mejorar su disefio. Gran
parte de las mejoras a estos equipos son sobre la configuracion de su rotor; como
son: reactor rotatorio de disco, reactor rotatorio con empaques helicoidales, reactor
rotatorio de rocio multietapa, reactor rotatorio divisor, reactor rotatorio de zigzag y
reactor rotatorio con cuchillas. A continuacion, se describe brevemente cada

configuracion.
Reactor rotatorio de disco:

Este tipo de reactor consiste en una cubierta cilindrica que contiene en el centro un
disco giratorio. El liquido entra por la parte superior de la cubierta, cerca del eje del
rotor. Este fluye hacia fuera por el borde del reactor y por debajo del disco al centro

del reactor. El gas ingresa al reactor a través de un orifico en el estator [13].

22



Figura 2-11 Representacion de un Reactor Rotatorio de Disco. [13]

Entrada del liquido

Entrada del gas
—’. ‘—l

.
| l:::: #5=10"m

Salida <_—H= Ip,=10"m

Reactor rotatorio divisor:

Rotor Estator

El rotor de este tipo de reactor consiste en un par de discos y tres anillos anulares
concéntricos de acero inoxidable de diferente didametro cada uno, estos se
encuentran fijos en los discos. Estos discos pueden girar en la misma direccién o
en direccion opuesta; cuando los discos rotan en diferente direccion se logra una

velocidad de deslizamiento tangencial entre el gas y el empaque [14].
Reactor rotatorio de zigzag:

Lo que caracteriza a este reactor es que su rotor acopla un disco giratorio con uno
estacionario. Dos series de laminas circulares concéntricas se fijan al disco rotatorio
y estacionario respectivamente. Una serie sirve como deflectores rotacionales y la
otra como deflectores estacionarios. Los deflectores giratorios, cuya parte superior
esta perforada, estan fijados en el disco inferior (rotativo) accionado por un motor a
través de un eje vertical. Los deflectores estacionarios se fijan en el disco superior
(estacionario). De esta forma, la holgura entre los deflectores giratorios y el disco
superior, asi como entre los deflectores estacionarios y el disco inferior, ofrece
canales de flujo en zigzag para la fase de gas y liquida. La disposicion de flujo de
gasy liquido del reactor zigzag es la misma que la del reactor rotatorio convencional,
es decir, el gas se introduce en la carcasa y fluye hacia adentro impulsado
radialmente por la diferencia de presion. El liquido se alimenta en el centro del disco
superior que fluye hacia fuera en contracorriente al gas en virtud de la fuerza

centrifuga. En el rotor, la fase continua de gas y la fase liquida dispersa entran en
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contacto intimo para permitir procesos de transporte entre fases [15].
Reactor rotatorio con cuchillas:

Este tipo de reactor se caracteriza por ser una carcasa cilindrica que cuenta con
varias laminas que se encuentran dentro del rotor del reactor, dando una imagen de
cuchillas; la distancia entre laminas debe ser la misma. El liquido ingresa por el
rotor y este a su vez es esparcido debido al movimiento giratorio, por las diferentes
cuchillas; mientras que el gas entra por la parte lateral de la carcasa del reactor, al
entrar entra en contacto con el liquido y finalmente sale por la parte central del

reactor [12].

Figura 2-12 Diagrama de un Reactor Rotatorio de Zig-zag. [15]

Pﬂ

|||LH[||I|I - ||HI|I|I|I1F V
_|/ = 11 1__

1. Disco rotatorio 5. Disco estacionaric 5. Carcasa rotacional
2. Deflector rotacional 6. Salida del gas 10. Salida del liquido
3. Entrada del gas 7. Entrada del liquido 11. Eje de rotacion

4, Deflector estacionario 8. Alimentacion intermedia

Figura 2-13 Diagrama de un Reactor Rotatorio de cuchillas.[12]

Entrada del liquido

Salida del gas
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Aunque este ultimo se ha probado recientemente en la captura de CO2 y ha obtenido
resultados favorables a comparacion del uso de una columna rotatoria con algun
empaque estructurado, no quiere decir que este disefio sea el mejor para la captura

de di6xido de carbono.

En los ultimos veinte afios se han propuesto modelos matematicos que representan
fisicamente a los reactores rotatorios, las principales caracteristicas de estos
modelos son el uso de parametros para cuantificar el rendimiento del proceso, en
los que destacan la caida de presion de los equipos y la transferencia de masa para

la captura de COo..

Por lo general la determinacién de la caida de presién se realiza a partir de teorias
de mecéanica de fluidos donde se desarrollan modelos semiempiricos. Estos
meétodos consideran que la caida de presion total estd dada a partir de la suma de
caidas de presiones parciales dentro del reactor rotatorio las cuales pueden
calcularse en términos de la estructura del equipo [8], las fuerzas de resistencia o
ambas [55]. Mediante el uso de este tipo de modelos se ha demostrado que la caida
de presion en un reactor rotatorio con flujos en contracorriente se debe
primeramente a las fuerzas de friccién y en segundo término a la fuerza centrifuga
[5]. Por otra parte, estudios de simulacion y experimentacion indican que la caida
de presion del gas incrementa la velocidad de rotacion y el flujo de gas aumenta.
Ademas, investigaciones relacionadas con la hidrodinamica aseveran que en un
reactor rotatorio en contracorriente de un sistema gas — liquido la caida de presién
del gas es proporcional al cuadrado de los flujos de liquido y gas e inversamente
proporcional al cuadrado de la aceleracion centripeta [56]. Aunque este tipo de
modelos puede hacer ciertas predicciones, se ha demostrado que la variacion de la
caida de presion calculada con la experimental esta entre el 10 y el 20 % de error
[5]. Debido a esto se han desarrollado nuevos enfoques como el uso de redes
neuronales que pueden predecir la caida de presion en los equipos con un

porcentaje de error mucho mas bajo que con los métodos semiempiricos.

Asi mismo la caida de presion esta intimamente relacionada con el consumo de

energia, y éste a su vez afecta en la estructura de disefio, capacidad y selecciéon de
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empaque [5]. De tal manera que, si se reduce el tamafo del reactor rotatorio, se
selecciona un material de empaque que reduzca la friccion debido al movimiento de
rotacion, los costos del proceso se reduciran. Sin embargo, las investigaciones
actuales solamente se han enfocado en la alta eficiencia de la captura de carbono,
por lo que los factores anteriormente mencionados se ven afectados y por lo tanto
el siguiente paso es implementar un balance entre la captura de CO2y el consumo

de energia de tal forma que estos se vean beneficiados en el proceso.

Asimismo, la transferencia de masa es otro parametro que evalla el rendimiento de
este tipo de reactores y es un factor base en el disefio, operacién y optimizacion de
los mismos. En diferentes analisis se ha descubierto que el coeficiente de
transferencia de masa puede ser calculado a través de la eficiencia en la captura de
dioxido de carbono.

Para poder predecir este fendmeno dentro de este tipo de reactores existen
variedad de modelos con diferentes enfoques tales como los mecanisticos y
estadisticos que son representados por modelos tedricos, este tipo de modelos
ayudan a entender la naturaleza del fendbmeno. Generalmente estos modelos se
basan en las teorias clasicas de la transferencia de masa como son la teoria de la
doble pelicula, de penetracién y de renovacion de superficie. Este tipo de modelos
usualmente hacen consideraciones con las cuales el modelo se simplifica y esto a
su vez hace que se generen ciertas discrepancias entre los valores calculados y los
resultados experimentales. Debido a estas ambigiedades con la realidad se hacen
correlaciones basadas en andlisis estadisticos que componen el modelo y reducen
el error; sin embargo, estos modelos tienden a ser particulares y no generalizan el

comportamiento de los diferentes tipos de reactores rotatorios.

De igual forma existen modelos basados en simulacion numérica, estos
proporcionan informacion confiable y precisa sobre los patrones de flujo y
reacciones entre el gas — liquido, ademas proporciona modelos mas detallados
sobre la captura de CO2 en equipos de alta gravedad. Se dividen en dos tipos
basados en quimica y caracteristicas basadas en dinamica de fluidos computacional

(CFD). Este ultimo ha sido direccionado para conocer el efecto de la hipergravedad,
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los caudales de liquido y gas, asi como condiciones de operacion (Temperatura y
Presion). Los modelos anteriormente sefialados pueden predecir el comportamiento
de los equipos de alta gravedad con un porcentaje de error que ronda entre el 3y
el 15% [5].

En afos recientes se han desarrollado modelos inteligentes utilizando enfoques
como redes neuronales artificiales y regresion vectorial de apoyo. Esta nueva forma
de modelado abre las puertas para la solucion del problema ya que su capacidad
de prediccibn es muy acertada. Las redes neuronales artificiales han sido
empleadas para la prediccion del coeficiente y el rendimiento de transferencia de
masa en un reactor rotatorio. Este tipo de enfoque no da respuesta completa de los
procesos de mezclado, transferencia de masa y reaccion. Sin embargo, al ser una
tecnologia nueva se espera que mejore su capacidad de prediccion al admitir

muestras de big-data.

En la siguiente tabla se muestran ventajas y desventajas de los diferentes modelos

para la transferencia de masa.

Tabla 2-2 Comparacion de los Diferentes Modelos de Transferencia de Masa

Tipo de modelo

Ventajas

Desventajas

Observaciones

Mecanisticos

Regresién estadistica

Simulacién numérica

Enfoque inteligente

Simple y baja costo

computacional

Simple, directo y bajo costo
computacional.

Un enfoque mas tedrico, el
proceso puede ser
revelado, flujo multifasico,
preciso.

Puede comportarse como el
sistema real. Bajo costo
computacional, Preciso.

Baja generalizacion

Dificil de determinar ciertos

factores correctamente,
necesita de datos
experimentales, Baja

generalizacion
Complejo, alto
computacional,
comunmente se simplifica
en términos de fisica,
guimica y geometria.

Dificil de determinar ciertos
factores correctamente, se
necesita soporte de datos
experimental.

costo

Sobre  simplificado  en
procesos fisico quimicos:
Aplicacion limitada.
Dependiente de la seleccion
del modelo de regresion.

ComuUnmente simplificado
en términos fisicos quimicos
y geométricos. A veces no
esté validado.

Necesita de resultados de
analisis estadistico,
depende de un algoritmo
inteligente.
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3.

Modelado y simulacion de los reactores rotatorios.

El modelo matematico de los reactores rotatorios a usar en este proyecto es el

desarrollado por Borhani et al. [7] bajo las siguientes consideraciones:

1.
2.

© N o g &

En la fase gas consiste solamente N2, H20 y COo..

En la fase liquida existen las moléculas de H20, CO2, MEA y especies i0nicas
como HCO3,C03% 0H™,H;0", MEAH* y MEACOO™.

Solo hay flux de transferencia de masa del H20, CO2, MEA y N2, mientras
que el flux de transferencia de masa de las especies idnicas es cero.

El gas es ideal.

El sistema esta en estado estacionario.

Flujo en direccion radial.

Todas las reacciones ocurren en la fase liquida.

El contacto entre las fases en contracorriente. Los gases de combustion
fluyen desde la parte externa al centro y el liquido fluye del centro hacia

afuera del reactor rotatorio.

Figura 3-1 Direccién de los Flujos Liquido y Gas Dentro del RPB.

Coraza del RPB

Direccion de Direccion de
flujo gaseoso flujo liquido

e
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3.1 Balances de materia y energia.

Las principales ecuaciones que gobiernan los fendmenos que ocurren en el reactor

rotatorio se presentan a continuacion con sus respectivas condiciones de frontera.

Balance de materia fase gas.

=R - Vi=1Y
a%yl r 0 i 0
= . . 0F,y;
ar aglNlAC B.C r= Ri N agyl -0
r

Balance de materia fase liquida.

OF,x; r=R; »x;=1x,
—— = aglNiAC B.C alei
ar ‘r=Ro - 3 =
r

Balance de energia fase gas.

r =R, —>Tg=Tg_O

0F;CpyT,
o~ %dgAc B.C o _ R, - 5Fggpng —0
r

Balance de energia fase liquida.

aFlelTl = Ri - Tl - Tl'o
a—r = aglqlAC B.C = RO 5 aFlelTl —0

ar
3.2 Ecuaciones de transferencia de masa.
El flux de transferencia de masa Ni es calculado a partir de la teoria de la doble
pelicula, el cual se obtiene a partir de la multiplicacion del coeficiente global de
transferencia de masa y la diferencia entre la presion parcial en la fase gas y la

presién de equilibrio correspondiente a la concentracion en el seno del liquido.
N; = Ko, i(Pi — P{)

El coeficiente global de transferencia de masa es calculado a través de la siguiente

ecuacion
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Donde k,; y k;; es el coeficiente de transferencia de masa de la fase gas y liquida
respectivamente, He, ; es la constante de Henry y E; es el factor de intensificacion;
la primera fraccion del lado derecho de la ecuacion representa la resistencia a
transferencia de masa de la fase gas, mientras que el segundo término es la
resistencia a la transferencia de masa liquida. Ademas, se asume que la resistencia
a la transferencia de masa liquida para el agua y la etanolamina es despreciable,
por lo tanto, el segundo término, puede ser eliminado. También el N2 al considerarlo
un gas inerte, su transferencia de masa es ignorada. De tal forma, que las

ecuaciones de transferencia de masa son las siguientes.

k JMEA N
Nyga = ;—T(PMEA - PMEA)
g

kg n20
Nyzo = = (PH20 - P;IZO)
RTg

Ncoz = Peos — P¢
co2 RTg Hel,COZ (COZ COZ)

kg,COZ ECOZkl,COZ
Las presiones parciales de cada componente se calculan de la siguiente manera
P; = Py;

Donde P es la presion total del gas. La presion de equilibrio es calculada para los
componentes altamente solubles y los gases insolubles por las ecuaciones

mostradas a continuacion.
P} =yix;Pf* i = MEA,H,0
Pcoz = Yco2CicozHercoz

Los coeficientes de actividad (gamma) son estimados a partir del modelo de Wilson,
y la concentracién molar de COz: libre es calculada a partir del célculo de equilibrio

de especies que es una calculo iterativo aplicado en diversas investigaciones.
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3.3 Equilibrio quimico.
El modelo de equilibrio de especies en la fase liquida esta basado en las reacciones
que ocurren cuando en CO:2 es absorbido por una solucién de monoetanolamina

acuosa, que se presentan a continuacion:
lonizacién del agua.
2H,0 < H,0* + OH™

Disociacion del COz en ion bicarbonato.

CO, + 2H,0 < HCO3 + H;0*
Disociacion del ion bicarbonato en ion carbonato.

HCO3 + H,0 < CO3? + H;0*
Hidrolisis del ion carbamato a ion bicarbonato

MEACOO™ + H,0 & MEA + HCO3

Disociacion de la amina protonada

MEA* + H,0 & MEA + H;0*

Las expresiones de las reacciones de equilibrio quimico correspondientes son las

siguientes:

ki = [OHT][H;07]

" _ [HCO5][H;07]
2 co,
" _ [CO3?%][H;0%]
3T HCoj
_ [HCO31[MEA]
* T MEACO00-
_ [MEA][H;0%]
5T MEA*t
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Los valores de las k's de equilibrio se obtienen a partir de la ecuacion ocupada por
Matin et al (2012).

() = A+ 24 cin(™ + DT T[=1K y k[=] "%
n(k) = 7 n =Ky [_]dm3

Cuyos valores A, B, Cy D se encuentran en la tabla niamero 3.

Tabla 3-1 Constantes de Equilibrio Quimico. [58]

A B C D
k1 132.89888 -13445.9 -22.4473 0
ko 231.465439 -12092.1 -36.7816 0
ks 216.050446 -12431.7 -35.4819 0
K4 -0.52315 -2545.53 0 0
ks -3.038325 -7008.357 0 -0.0031348

3.4 Cinética de reaccion.

La reaccion que ocurre entre el didxido de carbono y la etanolamina ha sido descrita
por dos tipos de mecanismos, tipo zwitterion y termomolecular; en el presente
estudio el mecanismo que se ocupo es de tipo termomolecular desarrollado por
Aboudheir et al. [59] para la constante de velocidad de reaccion.

Tcoz = Kobs * Cicoz

kops = kmpa[MEA]? + kyp0[H,0][MEA]

Donde
—4412
kMEA = 461E9 * eXp( )
l
—3287
kyo0 = 4.55E6 * exp ( )
l

3.5 Factor de intensificacion.

Otro componente importante en el modelo es el factor de intensificacion, este
representa el efecto que tiene la reaccion quimica sobre la transferencia de masay

se describe por medio de la siguiente ecuacion.
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v kobsDcoz

El'COZ - kicoz

3.6 Ecuaciones de transferencia de calor.

Desde otra perspectiva, en los balances de energia es necesario definir las

velocidades de trasferencia de calor g, y q;.

qg = hg(T; — Ty)

qQ = hgl(Tl - Tg) — AH¢paNeo2 — AHp20Nuzo

Donde hy, es el coeficiente convectivo de transferencia de calor, AHc,, es el calor

de reaccion del CO2 y AHy,, €s el calor de vaporizacion del agua.

3.7 Propiedades y parametros.

En la tabla de abajo se presentan correlaciones y métodos para el calculo
propiedades fisicas y otros parametros como el coeficiente de transferencia de
masa y calor, area interfacial, acumulacion liquida, los coeficientes de difusion y la

constante de Henry.

Tabla 3-2 Métodos y Correlaciones Para el Calculo de Propiedades y Otros Parametros.

PROPIEDAD ECUACION REFERENCIA
Viscosidad del gas Hg Aspen (ThermoML
polynomial)
Viscosidad del | Weiland et al
liquido B (21.186@454) (c02(0.01015¢ 4 + 0.0093T; — 2.2589) + 1)@yza | (1998)
= Ui,20€XPp ( TZ
1
Densidad del gas Py Aspen
Densidad del o = Y x MW, Weiland et al
liquido ' Xusa¥eoz Vi + Xir XiVim (1998)
v MW,
™y

V; = —1.8218E — 3
Vincoz = 0.04747E — 3
—_ 2
puvea = 1.9093 — 4.2999E — 4T, — 5.66040F — 7T; Hsuy Li (1997)
Puizo = 0.863559 — 1.21494E — 3T, — 2.5708E — 6T2

n
Cpy = Z YiCpg,
i=1
Cpycoa = 19795.19 + 73.436472T, — 0.056019T7 + 1.72E — 5T}
CPguz0 = 33738.11 — 7.0175634T; — 0.0272961T2 + 1.67E — 5T} + 4.30E
— 9T} — 4.14E — 13T$

Capacidad Harun (2012)

calorifica del gas
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Cpgn2 = 31149.792 — 13.565232T, — 0.02679552Tg2 + 1.17E — 5Tg3
Cpgmea = 13207.4 — 281.577T, — 0.1513066T; + 3.13F — 5T;

Capacidad Cpy = XmEaCPLME + X120 CPuH20 + XMEAXH20fric + Q02”73 (Co + CiXyga) Agbonghae et al.
calorifica del frie = Ao + Ay (Xuga — Xp20) + Az (Xpga — Xp20)? (2014)
liquido. A, = —112.4265 + 0.3962T,

A, = 199.2343 — 0.5955T,

A, = 4245643 — 1.3143T,

C, = —1098.8042 + 0.7711T, — 233.5587In (T})
C, = 202.3859 — 0.8662T;
CPunzo = 96.317 — 0.1241T, + 1.5981E — AT? + 6.9827E — 8T}
CPimea = 78.2498 + 0.293T,
1/ D,;
Constante de kyi = Z(Reg)‘”(ch_i)?( 9.i 2) Onda et al. (1968)
transferencia  de ap dp
masa del gas
1
Constante de ap\F 1.1 1, Tung y Mah (1985)
transferencia  de kp =0.92| = | Re;35c;;Gm; (d_>
gl 14
masa liquida.
A i i a g,
Area interfacial ai;,l =1—exp (1'45(FC Y075 RO Fr 005 e02) Onda et al. (1968)
He i

Constante de Heicon = Herno H20,02 Ying et al. (2012)
Henry €H20,N20

Heynzo = exp (@uea In(Heypanzo) + @uzo M(Hewzonz0) + Hefyzo)
—2113)

Hey,oc0, = 3.520E6 exp(
l

—2283
Heyson20 = 8.449E6 exp( T )
l

—1348
Heyganzo = 2.448E5 exp( T )
1

" _ XmEaV MyEa

MEA =
XmeaVMiyea + Xu20VMy20
_ Xr20VMp20

Prz20 =

XmeaVMyea + Xu20VMy20

E  _
Hepnzo = OmeaPr20%MEAHZO

Difusividad liquida

D =D Dico2-n20
1co2 = ViNzo
L.N20-H20

Dynzo = (5.07E — 6 — 3.5443E — 7Cyyps + 3.4294E

—2371+ 0.3749 C,
= 9CtuEa) €Xp ( T Z’MEA)

1
—-2119

Dy co2-n20 = 2.35E — 6exp< )

]

—2371

Dy n20-H20 = 5.07E — 6exp( )

l

2198.3
Dy mEa—n20 = €XP (—13.275 - z - 0.07814ZCL_MEA)
Up20\%°
Dy mea = Dl,MEA—HZO( )
HimEA

7.4E — 8 (1.9 X MW,;;,)°5T,

LH20 = 0.6
MimeaVimmea

Dy, = 10E =7

Analogia

Ying y Eimer
(2012)

Versteeg y Van
Swaaij (1998)

Snijder et al
(1973)

Versteeg y Van
Swaaij (1998)
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Wilke y Chang
(1955)
Harun et al. (2012)
Difusividad D, = nl =i Fairbanks y Wilke
gaseosa i=1Dgij (1950)
L 143E — 7T (MLWL-*'MLW,-)O.S Fuller et al. (1966)
gt Px10 - 2 [£9;"* - %9,
Conductividad Ag Aspen (ThermoML
térmica polynomial)
Acumulacién £ = 0.039 (&)‘0-5 (ﬂ)"-" (1)0-22 Burns et al. (2000)
liquida Yo Ugo Vio
ge =rw?
m? m m?
go =100 — o = 0.01 vip =10 — 6~
Coeficiente de CPoPy i A 2/3 Chilton y Colburn
transferencia  de hgt = kg promByTg (mem) (m) (1934)
calor

3.8 Modelo del rehervidor.

En la regeneracion del solvente los equipos necesarios son un reactor rotatorio y un

rehervidor, éste provee el calor requerido para la desorcion del diéxido de carbono,

el modelo del RPB ha sido descrito en parrafos anteriores; por lo tanto, el modelo

del rehervidor se describe a continuacion a través de ecuaciones para el célculo de

un flash.
F=L+V

Zl'F = XiL + ylV

S =

ko, =
eq,i x;

Sa-

FHF+Q:LHL+VHV

35



3.9 Simulacién del modelo del reactor rotatorio de captura de CO..

El modelo matematico fue resuelto usando el método numérico de Euler, para que
el método funcione es necesario tener los valores de entrada de la fase gas y los
valores de salida de la fase liquida; estos ultimos fueron calculados de la siguiente

manera.

Primeramente, se calcula el flujo de CO2 a la entrada del reactor de las dos fases,
el flujo de entrada de COz2 liquido se obtiene a partir de la multiplicacion del flujo
molar de la etanolamina por la carga inicial (mol CO2/mol MEA). Luego, el flujo de
entrada de CO2 es multiplicado por la fraccién recuperada experimentalmente,
sumando este resultado con los moles iniciales de CO:2 liquido, se obtienen los

moles de biéxido de carbono a la salida.

Para obtener el flujo de agua a la salida, se supuso que no existe transferencia de
masa de etanolamina, por lo que las moles de etanolamina de entrada son iguales
gue a la salida; entonces multiplicando las moles de MEA por su peso molecular
obtenemos su flujo masico. De los datos se sabe la fraccién peso de la solucién
MEA-H20 a la salida del reactor, por lo que con la siguiente ecuacién podemos
encontrar el flujo méasico del agua.

Mpeq X G;Y—SMEAJ = Myz0

S,MEA

El flujo méasico del agua es dividido entre su masa molar obteniendo el flujo molar
del agua a la salida, finalmente se suman los flujos molares de todos los

componentes, y se obtienen las fracciones mol a través de la siguiente ecuacion.

Fii
F

El modelo del reactor rotatorio como absorbedor fue probado a concentraciones de
55% y 75% masa de etanolamina en la solucion, bajo las siguientes condiciones y

caracteristicas del dispositivo.
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Fracciéon molar de CO2 en la fase gas

Tabla 3-3 Caracteristicas del equipo

Parametros

Valores

Diametro(m)

0.398(D.e), 0.156(D.i)

Porosidad del empaque (m3/m?®) 0.76

Tipo de empaque Malla de acero
inoxidable

Altura(m) 0.025

Area total(m?md) 2132

Tabla 3-4 Condiciones de Operacion del RPB

Corrida P Velocidad | Flujo (Kmol/s)en Ro | Temperatura Fraccién molar en Ro
(atm) (RPM) (°C) en Ro
Liquido | Gas Liquido | Gas Liquido Gas
CO2 H20 MEA C02 H20 N2
1 1 600 0.0224 7.972e-4 43.8 47 0.022 0.719 0.258 0.047 0.168 0.785
2 1 600 0.0229 28.7 0.024 0.725 0.273 0.046 0.169
3 1 1000 0.0218 44.1 0.022 0.711 0.265 0.045 0.170
4 1 600 0.0119 38.4 0.029 0.705 0.267 0.044 0.170
5 1 600 0.0118 259 0.029 0.698 0.251 0.045 0.170
6 1 1000 0.0123 36.9 0.028 0.714 0.259 0.043 0.171
Gréfico 3-1 Fraccion Mol de CO2 Dentro del Reactor Rotatorio al 55% de MEA.
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Los resultados obtenidos del modelo se pueden observar en los gréaficos 3-1y 3-2
donde se ilustran lo perfiles de las fracciones molares del CO:2 para los diferentes
casos Yy sus respectivas corridas. En ambos casos, en Ro donde entra el gas se
encuentra la mayor cantidad de biéxido de carbono la cual va disminuyendo

conforme se acerca a Ri.

Gréfico 3-2 Fraccién Mol de CO2 Dentro del Reactor Rotatorio al 75% de MEA
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En las tablas 3-5 y 3-6 apoyado por los gréficos 3-3 y 3-4 muestra los porcentajes
de captura de CO2 para cada corrida comparandolos con los resultados obtenidos

por Jassim [4].

Tabla 3-5 % de Captura de CO2 al 55% MEA

Corrida | % CO, capturado. | %CO, capturado.
Experimental Modelo
R1 94.9 92.43
R2 83 83.53
R3 95.4 93.28
R4 87 85.04
R5 84.1 75.43
R6 89.9 85.26
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Grafico 3-3 % de Captura experimental vs % de Captura del Modelo al 55%

CO2 capturado mod.

Tabla 3-6 % de Captura de CO2 al 75% MEA

Corrida | % CO, capturado. | %CO, capturado.
Experimental Modelo
R1 84.2 83.56
R2 97.5 97.37
R3 91.2 83.78
R4 84.3 80.03
R5 98.1 94.68
R6 91 80.75

MEA
94 T T T T
92 - .
90 .
88 .
86 - .
[m]
84 .
82 i
80 O R1|7
* R2
78 R3 |7
O R4
76 $ R5|T
0 R6
74 1 1 1 1 1 Il
82 84 86 88 90 92 94 96

CO2 capturado exp.
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Gréfico 3-5 % de Captura Experimental vs % de Captura del Modelo al 75%

MEA
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Gréfico 3-4 Perfil de Temperatura del liquido en el RPB. (28°C)
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Finalmente, se presenta el comportamiento de la temperatura en el reactor rotatorio,

a temperaturas de salida de 28°C y 50 °C; a las concentraciones antes ocupadas.

Grafico 3-6 Perfil de Temperatura del liquido en el RPB. (50°C)
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3.10 Simulacion del modelo del reactor rotatorio como columna de

desorcion.

A diferencia del absorbedor, el flux de calor para el equipo de desorcion se estima

a partir de la siguiente ecuacion.

qQ = hgl(Tl - Tg) + AHpesNeoz + AHpz0Ny20
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Donde AHj,, es el calor de desorcion y se calcula a partir de la siguiente regresion,
basada en la ecuacion de Gibbs-Helmholtz y usada por Borhani et al. [75]. Cuyas

constantes se observan en la tabla 3-7.

Xco2

2
CO2 —2A4

T

AHpes A In (aco2)

a

— Asco2

Tabla 3-7 Valores de las Constantes para el Célculo del Delta de Desorcion

%peso de la Temperatura (°C) Al A2 A3 Ad A5
solucion MEA-
AGUA

30% 40<T<80 0.006047 -12552 3712041 6363042 -42340
80<T<120 -0.00693 -16103 -380551 3704515 0

45% 40<T<80 0.006919 -9806 4046219 -7661695 36214
80<T<120 0.00873 -17790 3544895 1841414 0

60% 40<T<80 0.00728 -13546 4080073 -5113524 29182
80<T<120 0.0618 -31177 12455987 510661 0

Las caracteristicas del reactor rotatorio para la regeneracion del solvente son las
mismas que las del equipo de captura.

A continuacion, se presentan los valores de entrada al RPB para la simulacion a

velocidades entre un rango de 500 a 2000 rpm.

Tabla 3-8 Condiciones de Operacion del Reactor Rotatorio

Flujo Presion Carga de CO2 | % Peso de la solucién rica en CO2
Liguido Vapor H20 CO2 MEA
36.8 (I/min) 11.1 (kmol/h) 1 (atm) 0.4052 54.117 10.383 35.5

El siguiente grafico muestra el comportamiento del flujo de CO:2 dentro del rector

rotatorio.
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Gréfico 3-7 Flujo de CO2 Liquido dentro del RPB
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En la tabla 3-10 se hace una comparacion de los resultados obtenidos en el modelo

contra los resultados experimentales presentados por Jassim [4] y ocupados por
Borhani et al. [75].

Tabla 3-9 Condiciones de Entrada al Reactor Rotatorio

Corrida Velocidad Flujo Temperatura Carga Presién %Peso fase liquida
(RPM) Liquido Vapor (°C) de CO;, (atm) Cc02 MEA H20
(//min) (Kmol/s)

1 800 36.8 111 68 0.4052 1 10.383 35.5 54.117
2 800 21.3 14.4 70 0.3456 1 7.664 30.8 61.536
3 600 30.2 13.9 58.9 0.4372 1 18.793 59.6 21.607
4 600 21.1 13.9 56.9 0.4305 1 17.409 56.1 26.491
5 1000 21.1 13.9 57.2 0.4218 1 17.458 57.4 25.142
6 1000 10.2 14.4 58.4 0.4028 1 15.105 52 32.895
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T (K)

Tabla 3-10 Comparacion de Resultados Experimentales y del Modelo

Corrida Carga de CO;final experimental Carga de CO; final modelo.
1 0.3983 0.4047
2 0.3285 0.3445
3 0.4237 0.4291
4 0.4082 0.4238
5 0.4027 0.4163
6 0.3336 0.3984

Con los datos de la tabla anterior se graficé la temperatura de la fase liquida con
respecto a la posicién radial, en todos podemos observar una tendencia similar, un

aumento de temperatura conforme avanza el liquido.

Graéfico 3-8 Perfiles de Temperatura Liquida dentro del RPB
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Por otra parte, se presentan resultados de la parte mas importante del proceso de

0.16 0.18

0.2

regeneracion del solvente, es decir el rehervidor, como se muestra en los graficos

siguientes se puede observar que a mayor temperatura en el rehervidor la calidad

del solvente es mejor, de igual forma se puede observar que a mayor temperatura

requerida la cantidad de calor que se suministra al rehervidor sera mayor.

44



Grafico 3-9 Regeneracion del Solvente con respecto a la Temperatura en el Rehervidor
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Grafico 3-10 Calor en el Rehervidor de acuerdo a su Temperatura
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4. Formulacion del problema de optimizacién.

4.1 Funcion objetivo.

La funcidn objetivo esta en términos econdémicos de los principales equipos del

proceso; donde el costo total de cada equipo esta representado por el costo de

disefio y operaciéon. En cada equipo se utiliza el indice CEPCI (Chemical

Engineering Plant Cost Index), el cual va cambiando con el tiempo.

Datos del indice CEPCI

Tabla 4-1 indice CEPCI por afio

Afio

indice

1997

386.5

1998

389.5

1999

390.6

2000

394.1

2001

394.3

2002

395.6

2003

402

2004

444.2

2005

499.6

2006

499.6

2007

525.4

2008

575.4

2009

521.9

2010

550.8

2011

585.7

2012

584.6

2013

567.3

2014

576.1

2015

556.8

2016

541.7

700

600

500

400

300

200

100

1995

Gréfico 4-1 Comportamiento del indice CEPCI por afio.

2000 2005 2010 2015 2020

Se realiz6 una regresion polindémial para poder predecir este indice en el afio 2019,

cuyo valor generado es de 572.85.

La funcion objetivo es la sumatoria de los costos de los reactores rotatorios y el

intercambiador de calor; se representa con la siguiente ecuacion:
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Cr = Crppabs T Cic + Crpp.str

Donde Crppaps Y Crppser SON l0s costos de los reactores rotatorios como

absorberdor y desorbedor; y C; - es el costo del intercambiador de calor.

El costo de los reactores rotatorios esta basado en la ecuacion de costo desarrollada
por Gudena et al. [77]; ésta separa el costo del rotor, el costo del empaque y el costo

del motor a través de las siguientes ecuaciones presentes en la literatura.
Crotor = 320519'84

Donde Sz = zD}° y D, es el diametro del rotor. La ecuacion de abajo representa el

costo del empaque.
Compaque = 7057.5 X (R, — Rz
El costo del motor esta dado por

Conotor = €Xp (5.4866 + 0.1314(In(Proror)) + 0.053255(0(Pyroror))?
+0.028628(In(Ppor0r)) 2 — 0.0035549(In(Pypror))*

El consumo de energia debido al motor que usa el reactor rotatorio es estimado
mediante la correlacion presentada por Singh et al. (1992).

Protor = 1.2 4+ 0.1833E — 7p,R,%w?0Q,

Finalmente, el costo final del RPB es el siguiente

572.85

CRPB = (2-03CRotor + Cempaque + 1-45Cmotor) m +613.2 X Pmotor

En el caso del reactor rotatorio para la regeneracion del solvente, es necesario
afadir el costo del vapor que provee el calor necesario en el rehervidor, el cual es

descrito con la siguiente ecuacion.
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CRPB.SL’T = CRPB + 1351538352E7 <L> Cvap
AH,qp

Donde el costo de vapor es de C,,, = $0.003/kg, y el calor de vaporizacion del agua

es de AH,q, = 2257 :—;.

El costo asociado al intercambiador de calor esta dado por la siguiente ecuacion.

572.85
541.7

A 0.13
Crc= (1.75 + (ﬁ) )(exp(11.967 —0.8709(In 4, ) + 0.09005(In 4, .)?))

4.2 Restricciones.

Otra parte importante de la formulacion del problema de optimizacién esta dado por
las restricciones, el modelo anteriormente presentado describe algunas de estas
restricciones; sin embargo, existen otras restricciones que se refieren a variables de

disefo, estas se describen a continuacion.

Donde R; .,i» €s el radio interno minimo, este se obtiene de la ecuacion siguiente.

R =< Q >1/2<ng>1/4
b TVjer (1 = f3) ]

Donde p es la razon del chorro liquido y la energia cinética del gas en la salida (p =

4), vje: €s la velocidad liquida de chorro (vj,, = 4m/s), y f, es la fraccion volumen

del distribuidor liquido ocupado en el radio interno del RPB (f; = 1/3).
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La altura minima requerida por el reactor rotatorio para prevenir su inundacion es

calculada de la siguiente forma.

Q¢

- 2nR;ug

Zin

4.2.1 Restricciones de frontera.

De igual forma existen restricciones llamadas restricciones de frontera que delimitan
los valores de ciertas variables de decision, muchas de ellas estan basadas en la

practica industrial.

En este proceso, para la regeneracion del solvente en el rehervidor, la degradacion
de la monoetanolamina ocurre a temperaturas altas. De tal forma, que la

temperatura en el rehervidor debe de estar entre 383 y 393 K.
383K <Tg, <393K

La temperatura de la amina pobre que entra al RPB como absorbedor tiene efecto
directo con la cantidad de CO2 capturado, por lo tanto, la temperatura de entrada se

mantiene aproximadamente a 314 K +-1 K.

313 K < Tpopre < 315K

En general, el disefio de un reactor rotatorio esta bajo las siguientes restricciones.
0.0lm < R; £0.3m

0.lm <R, <1m

0.0Im<z<1m

100rpm < w < 1500rpm
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De igual forma, se generaron restricciones para obtener el porcentaje deseado de

diéxido de carbono, el cual se define de la siguiente manera.

moles de CO, gas en la salida del absorbedor

=1-
¢ moles de CO, en el gas de escape

Y la restriccion para lograr el 95% minimo de captura es
095—¢ <0

Por otro lado, el CO: a la salida del RPB que actia como desorbedor es deseado a
concentraciones altas, con un minimo de 95% de pureza en el producto, cuya

restriccion se define de la siguiente manera.

095-6<0
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5. Simulacién del proceso de captura de CO2 usando
torres empacadas.

La simulacion de este proceso se realizé en Aspen con las mismas variables de
temperatura en el rehervidor, temperatura de la amina pobre y el mismo flujo de

entrada al absorbedor de gases de escape.

Para la simulacién en Aspen se ha usado el modelo termodindmico ELECNRTL,
debido a la formacién de iones y moléculas polares durante la absorcion del diéxido
de carbono, este método es utilizado cuando hay una variedad de interacciones

entre iones y moléculas.

Los componentes con los cuales se hizo la simulacién son COz2, agua, MEA, N2 y
especies idnicas como OH-, H3O*, HCO3, CO3? y MEA".

5.1 Descripcion de los equipos.

Los equipos a utilizar se muestran a continuacion.

Tabla 5-1 Especificacién de Bloques para la Captura de CO2 en Aspen.

Equipo Modelo de unidad de operacion.
Absorbedor Radfrac
Bomba Pump

Intercambiador de calor

HeatX

Mezclador

Mixer

Desorbedor

Radfrac

El absorbedor es simulado por una columna Radfrac en Aspen Plus, esta no cuenta
con rehervidor ni condensador, la amina es alimentada por el domo de la columna
y los gases de escape por el fondo, opera a una atmadsfera de presion y a un rango
de temperatura de 314 a 329 K.

La bomba se usa para incrementar la presion de la amina rica, ya que esta tiene
gue alcanzar la parte alta de la columna de desorcion, y como también existe una
caida de presion en el intercambiador de calor, es necesario este incremento de

presion.
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La actividad principal del intercambiador de calor es el calentamiento de la amina
rica, con la solucién regenerada que sale de la columna de desorcion, esta a su vez

sera enfriada para ser recirculada en el proceso.

La columna empacada para la regeneracion del solvente cuenta con rehervidor y
condensador, esta 6pera a 160 KPa y un rango de temperaturas entre 350 y 380 K,
por su parte el rehervidor opera a la misma presion y entre temperaturas de 383 a
393 K, mientras que el condensador opera a 159 KPa de presién y temperaturas de
312 a 315 K.

Otro componente importante para la simulacién es el mezclador, éste representa la
cantidad de solucién de MEA-H20 necesaria para que el proceso sea continuo, ya

gue cierta cantidad de amina y agua se pierde en el proceso.

Es necesario, la adicién de las reacciones que ocurren en el absorbedor para
obtener una buena simulacion; estas reacciones han sido escritas anteriormente en

este trabajo, los valores de las constantes de equilibrio se obtuvieron del propio

Aspen Plus.
Figura 5-1 Diagrama del Proceso de Captura de CO2 en Aspen.
MEZCLADO
MEAABS A( vy
LRESCAPE
ABSORBER

BOMBA
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5.2 Dimension de los equipos.

Para la simulacién, al ser este un proceso ya probado, se conocen los diametros y

alturas de las columnas por lo que no tuvieron que ser calculados por la simulacién.

Las dimensiones de los equipos y el calor necesario se muestran en la tabla de

abajo.

Tabla 5-2 Dimension de los Equipos.

Absorbedor
Diametro (m) Altura (m)
0.43 6.1
Columna de regeneracién
Diametro (m) Altura (m)
0.43 6.1
Intercambiador de calor
‘ Area (m?) ‘ 22.47
Rehervidor
‘ Calor (KW) ‘ 153.6

Bajo estas condiciones se ha demostrado una captura de diéxido de carbono del

95%.
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6. Resultados.
6.1 Dimensiones y condiciones de operacion optimas.

Las dimensiones Optimas de los principales equipos del proceso de captura de
diéxido de carbono, asi como la velocidad centrifuga de operacion de cada reactor
rotatorio, el calor necesario en el rehervidor y la relacion molar entre el liquido y gas
necesaria para la remocion del CO2 de los gases de combustion, se presentan en
la tabla 6-1.

Tabla 6-1 Dimensiones y Condiciones de Operacién Optimas del Proceso de Captura de CO2
Intensificado.

Reactor rotatorio (absorcion)

Radio interno (m) 0.28
Radio externo (m) 0.365
Altura (m) 0.122
Velocidad (rpm) 1500

Reactor rotatorio (regeneracion)

Radio interno (m) 0.064
Radio externo (m) 0.224
Altura (m) 0.0748

Velocidad (rpm) 631

Intercambiador de calor
Area (m?) 9.08
Resultados operacionales

Calor Q (KW) 605.12
Relacién molar (i—;) 18.55

% de captura de CO; 96

6.2 Simulacion del proceso optimo intensificado.

En la gréfica siguiente se muestra el desarrollo de la captura del CO2 dentro del
reactor rotatorio, de acuerdo a las dimensiones y datos operacionales, antes

presentados.
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Gréfico 6-2 Fraccion Molar de CO2 en la Fase Gas Dentro del RPB de Captura
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Gréfico 6-1 Fraccion Molar de CO2 Liquido en el RPB de Regeneracion.
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Por otra parte, esta segunda grafica muestra la fraccion molar de diéxido de carbono
en la fase liquida en el reactor rotatorio que se utiliza para la regeneracion del

solvente.

Grafico 6-3 Perfil de Temperatura del Liquido en el RPB de Captura.
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Para el disefio del intercambiador de calor, es importante conocer los valores de
temperatura de salida en cada reactor, las gréficas 6-3 y 6-4 muestran el perfil de

temperaturas del liquido dentro de cada RPB.
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Grafico 6-4 Perfil de Temperatura del liquido en el RPB de Regeneracion.
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6.3 Costos de disefio, operacion y totales.

De acuerdo con nuestras variables de decision cuyos valores 6ptimos fueron
presentados en la tabla 6-2, se presentan los costos individuales de cada equipo;
de igual manera se presentan los costos de operacion y de construccion totales,
ademas del costo total del proceso.

Tabla 6-2 Costos Individuales y Globales del Proceso de Captura de CO2 Intensificado.

Dispositivo Costo total ($) Costo de Costo de operacion
construccion ($) %)
RPB (absorcion) 1418.79 680.7 738.09
RPB (regeneracion) 12273.48 666.69 11606.79
Intercambiador de 9380.2 9380.2 -
calor
23072.47 10727.59 12344.88
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6.4 Comparacion entre el proceso intensificado y el proceso clasico.

Las tablas siguientes hacen una comparacion entre los equipos utilizados en la
intensificacion del proceso de captura de dioxido de carbono y los comunmente

usados.

Tabla 6-3 Comparaciénl. Absorcién

RPB Columna convencional
Diametro (m) r.e=0.365, r.i= 0.28 0.43
Altura (m) 0.122 6.1
Volumen (m°) 0.0511 0.8858
Relacion de flujos molares 18.55 7.98
Costo de operacion ($) 738.09 -
Costo de seccion empacada ($) 229.92 58156.6
Costo total ($) 1418.79 58156.6

Figura 6-1 RPB de Captura de CO2 Optimo.
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Tabla 6-4 Comparacion 2. Regeneracion

RPB Columna convencional
Diametro (m) r.e=0.224, r.i=0.064 0.43
Altura (m) 0.075 6.1
Volumen (m?) 0.0118 0.8858
Calor en el rehervidor (KW) 605.12 153.6
Costo de operacion ($) 12344.9 2759.37
Costo de seccién empacada ($) 265.62 58156.6
Costo total ($) 12273.48 60915.97

*El costo total de las columnas clasicas del proceso solo toma en cuenta sus costos de empaque y el costo del rehervidor.

Figura 6-2 RPB de Regeneracion Optimo.

Tabla 6-5 Comparacion 3. Intercambiador de Calor.

Intensificacion del proceso Proceso clasico
Area 9.08 22.47
Costo total 9380.2 68186.8

59



Las diferencias econdmicas entre el proceso estudiado y el proceso convencional

pueden ser observadas en la tabla de a continuacion.

Tabla 6-6 Comparacion Econémica.

Proceso intensificado Proceso clasico
Costo de operacion 12344.88 2759.37
%)
Costo de construccio 10727.59 116313.2
®)
Costo total ($) 23072.57 119072.57

Figura 6-3 Diagrama de Proceso de Captura de CO2 Intensificado.
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7. Conclusiones.

En resumen, el presente trabajo da a conocer las dimensiones y condiciones de
operacion optimas de un sistema de absorcidon desorcidon con reactores rotatorios
para la remocion de COz2 de un flujo de gases de combustion a través de la solucion

de un problema de minimizacion, teniendo una funcién objetivo de tipo econémica.

Para la solucién de este problema es importante primero ilustrar los fenbmenos de
transferencia de masay energia que ocurren dentro de los dispositivos involucrados
en el proceso. Para su simulacion es necesario la correcta seleccion de ecuaciones
para la determinacién de parametros y propiedades fisicas, ya que estas juegan un
papel relevante en la aproximacion con los resultados reales. De acuerdo al analisis
de resultados del reactor rotatorio para la absorcidon de este gas se puede afirmar
que las variables de velocidad centrifuga, concentracion del solvente en la fase
liquida y temperatura tienen gran importancia en la captura del diéxido de carbono,
pues a mayor velocidad o concentracion o temperatura la absorcion se ve
favorecida; es importante notar que el perfil de temperaturas dentro del reactor
rotatorio dependiendo de las condiciones de entrada, existe lo que se conoce como
temperatura de bulto, ilustrada en la curva de temperatura como la temperatura
minima dentro del equipo, este fenémeno ocurre porque el calor de reaccion vy el
calor de vaporizaciéon del agua son iguales. Por otra parte, el analisis de los
resultados de la simulacion del reactor rotatorio que regenera el solvente muestra
que a velocidades angulares mas altas, mayor sera la desorcion del didéxido de
carbono. A partir de estos resultados también se deduce que la parte mas
importante de la regeneracion del solvente es el rehervidor y que, cuanto mayor
temperatura de operacion exista en este, mayor sera el porcentaje de regeneracion;
pero de igual forma el flujo energético se incrementard. Sin embargo, el
comportamiento de la temperatura dentro del RPB resulta ser similar sin importar

los cambios en las variables de entrada.
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En relacion a los resultados, se puede concluir que el uso de estos dispositivos son
una solucion al problema de control industrial de contaminacién por dioxido de

carbono.

A partir de los modelos de cada equipo, se realizé la optimizacion del proceso
usando éstos como principales restricciones del problema. Asimismo, en base a
literatura se formularon restricciones de tipo frontera, las cuales se pueden ver en
el capitulo 4, y de esta forma obtener las soluciones reales; los resultados se
obtuvieron a través de la aplicacién optimtool de Matlab. El analisis de estos
resultados muestra que las principales contribuciones econémicas se deben a los
costos de operacion, debido al gasto energético por el uso del motor y el calor en el

rehervidor; sin embargo, los costos de disefio son bastante pequefios.

Los costos por equipo se analizaron, encontrando que en los dos reactores
rotatorios los costos de operacion son mayores que los de construccion; en el RPB
encargado de la captura de CO:2 el costo mayor se debe a la energia que consume
el motor, mientras que en el RPB regenerador del solvente su mayor contribucién
econdémica se debe al uso del vapor de agua para la desorcion del dioxido de
carbono. Por otro lado, la comparacién de estos equipos de hipergravedad contra
las torres clasicas usadas para este proceso se puede ver una disminucion
significativa de dimensiones, siendo para los RPB de captura y regeneracion de
17.33 y 75.07 veces menores en volumen respectivamente a comparacion de las
columnas convencionales, esto a su vez se traduce en un menor costo de
construccion ahorrando mas de $55,000; no obstante los costos de operacion de
los reactores rotatorios son mas elevados que los de las torres comunes, debido a
primeramente al uso del motor y segundo el calor necesario para la regeneracion
del solvente es mayor y por lo tanto, el flujo de vapor sera mayor. Este incremento
de calor se ve afectado principalmente a que el flujo de liquido para la remocion de
COz2 en estos equipos es mucho mayor que el flujo en las torres clasicas, en nuestro
caso de estudio el calor es casi 4 veces mayor que el del proceso tradicional. El uso
de estos dispositivos de hipergravedad tienen efecto también en el tamafio de

nuestro intercambiador de calor, puesto que su area es menor casi 2.5 veces.
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Este trabajo demuestra que los costos totales de un proceso de captura de didxido
de carbono con un sistema de reactores rotatorios con dimensiones y variables de
operacion optimas son reducidos significativamente, siendo este proceso una

opcién mas viable para el tratamiento del problema de contaminacion por COsx.

Nomenclatura
A, Area lateral del RPB 2mrz (m?) rehervidor (kmol/s)
A;c  Areadel Intercambiador de calor (m?) Fy Flujo molar gaseoso dentro del
ag1 Area interfacial gas-liquido (m?/m3) . RPB,(krr.mI/s)
) . F Flujo molar liquido dentro del
ap Area superficial total del empaque RPB (kmol/s)
(m?/m?) f Eraccis o
i d raccion volumen del distribuidor
a,, Area superfic;ial 3hL’Jmeda del empaque liquido.
(m*/m?) gc Aceleracion centrifuga rw? (m/s?)
Cico2 Concentracion liquida del CO2 Acel - o /s?
’ (kmol/m?) 9o celeracion caracteristica (m/s?)
. - hg, Coeficiente de transferencia de calor
Cpg i  Capacidad calorifica del componente 9
’ . (W/m2 K)
i fase gas (J/kmol K)
C . - Hey; Constante de Henry del componente
p Capacidad calorifica del Gas ’ ) 3
g i (kPa m3/kmol)
(J/kmol K) R i
Co . c idad calorifica del componente HF Entalpia liquida entrante al rehervidor
P '?paCIra 'ga 0J/k 1K P (K/Kmol)
' 1ase _IqUI al ,rno ) o H; Entalpia liquida saliente al rehervidor
Cp, Capamdja/i Ca||0|2flca del liquido (KJ/Kmol)
(JVkmol K) Hv Entalpia vapor entrante al rehervidor
Cempaque Costo del empagque ($) (KI/Kmol)
Cic Costo del intercambiador de Keq,i Constante de equilibrio liquido vapor
calor ($) kg,prom Coeficiente de transferencia de masa
CMOfOT Costo del motor (3) promedio gaseoso (m/s)
CRrotor ~ Costo del rotor (3) kg Coeficiente de transferencia de masa
Crpp,aps Costo del RPB absorbedor ($) gas del componente i (m/s)
CRPB,str Costo del RPB desorbedor ($) Ko,i Coeficiente global de transferencia de
Cr Costo total ($) masa gaseoso (kmol/m? kPa s)
Cpa Costo del vapor ($) kl,i Coeficiente de transferencia de masa
P iy . liquido del componente i (m/s)
dp Diametro efectivo del empaque (m) k ) L
o ) 5 H20 Constante de velocidad de reaccion
Dg,pmm Difusividad gas promedio (m?/s) del agua (mé/kmol? s)
Dy Difusividad del componente i en kyga  Constante de velocidad de reaccion
fase gas(m?/s) del MEA (m8/kmol? s)
Dg‘i_j Difusividad gas del componente i kops Constante de velocidad de reaccion
en el componente j (m?/s) aparente (1/s)
Dl,i Difusividad del componente i en kn Constantes de equilibrio quimico
fase liquida(m?/s) L Flujo molar liquido saliente del
Dyi_j Difusividad liquida del componente rehervidor (kmol/s)
i en el componente j (m?/s) M; Flujo masico del componente i (Kg/s)
Dp Diametro del rotor (m) MW; Peso molecular del componente i
E; Factor de intensificacion (kg/kmol)
F Flujo molar del liquido a la entrada del MVVPTom Peso molecular promedio (kg/kmol)
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=

Flux molar del componente i
(kmol/m? s)

Razon de chorro liquido y energia
cinética del gas

Presion (kPa)
Presién del componente i (kPa)

Presion parcial de equilibrio del
componente i (kPa)

Presion de saturacion del componente
i (kPa)

Potencia del motor (kW)

Calor (kW)

Caudal de la fase gas (m3/s)

Caudal de la fase liquida (m3/s)

Flux de calor fase gas (W/m?)

Flux de calor fase gas (W/m?)

Velocidad de reaccion del CO2
(kmol/m?3 s)

Radio (m)

Radio interno (m)

Radio minimo interno (m)

Radio externo (m)

Temperatura fase gas (K)
Temperatura inicial fase gas (K)
Temperatura fase liquida (K)
Temperatura inicial fase liquida (K)
Temperatura de amina pobre (K)
Temperatura del rehervidor (K)
Velocidad superficial fase gas (m/s)

Velocidad superficial liquida (m/s)
Velocidad superficial caracteristica
(m/s)

Flujo molar del vapor saliente del
rehervidor (kmol/s)

Volumen molar del componente i
(m3/kmol)

Volumen molar asociado con la
interaccion entre el H20 y MEA

Fraccion molar liquida del
componente i

Fraccién molar liquida inicial del
componente i

Fraccion molar gaseosa del
componente i

Fraccién molar gaseosa inicial del
componente i

Fraccion molar del componente i a la

Z

Zin

Simbolos griegos

Xco2
ai_j

Yi

&

pg,i

P
Pui

Hg
.ug,i

23]
Uy

Vi
Vio

)

Vjet
@i

AHco,
AHHZO

AHDes

entrada del rehervidor
Altura del RPB (m)
Altura de inundacién del RPB (m)

Carga de CO2 (mol CO2/mol MEA)
Parametro de interaccion binaria entre
los componentes iy j

Coeficiente de actividad del
componente i

Porosidad del empaque (m?/m3)

Estancamiento del liquido

Tension superficial critica (N/m)

Tension superficial (N/m)

Difusion volumétrica del

componente i

Densidad del gas (kg/m?)

Densidad del componente i fase gas
(kg/m?3)

Densidad del liquido (kg/m?)

Densidad liquida del componente i
(kg/m?3)

Conductividad térmica gaseosa
(W/m K)

Viscosidad gaseosa (Pa s)

Viscosidad del componente i fase

gas (Pas)

Viscosidad liquida (Pa s)

Viscosidad liquida del componente i
(Pas)

Viscosidad cinemaética gaseosa
(m?/s)

Viscosidad cinematica liquida (m?/s)

Viscosidad cinematica liquida

caracteristica (m?/s)
Velocidad liquida de chorro (m/s)
Fraccion volumen del componente i
en la fase liquida
Fraccion de CO2 capturada
Fraccion de CO:z en el producto

Velocidad angular (rad/s)
Calor de absorcion del CO2 (J/kmol)

Calor de vaporizacion del agua
(J/kmol)

Calor de desorcién del CO2 (J/kmol)
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Numeros adimensionales
Fr Ntmero de Freud liquido (ufa,/g.)
3
Gr Namero de Grashof liquido (%)
g
. UgPg
Reg Numero de Reynolds gas (ap#g)
Re; Numero de Reynolds liquido (Z‘—‘:)
pHL
SCg'i Numero de Schmdit del componente
i fase gas <i>
Pg,iDg,i
SCl,i Ndmero de Schmdit del componente
i fase liquida (“—l)
PLiDLi
2
We, Numero de Webber (%)
P
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