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Resumen

En los ultimos anos el cambio climatico se ha hecho muy notorio, debido a la cada vez mas
creciente concentracion de CO, en la atmodsfera. El uso masivo de los combustibles fosiles
ha resultado una de las principales razones por las cuales la concentracion de CO, ha
aumentado a niveles alarmantes. Por esta razén, se hace imperioso el uso de nuevas
tecnologias, mediante las cuales se pueda obtener combustible de una manera renovable y

sostenible en el tiempo, ademas de menos contaminante.

La tecnologias utilizadas para la captacién de CO, son variadas, pero resulta mucho mas
conocida el proceso convencional basado en la absorcibn de este contaminante en
soluciones de amina, como lo es el MEA. Entre los beneficios que trae esta tecnologia es
que presenta una alta tasa de absorcion, pero entre las desventajas resultan las pérdidas por
volatilidad de este solvente, un importante item. Ahora, el proceso inverso, la desorcién
requiere una gran cantidad de energia, por lo que se requeriria un solvente capaz, con el que

se puede minimizar el gasto.

En este trabajo de titulo se propone el uso de liquidos i6nicos para la captacion del CO,, de
una corriente de Biogas, para luego enriquecerla en su componente combustible. El uso del
liquido i6nico se considera debido a las caracteristicas que lo hacen interesantes, tal como
su despreciable presiéon de vapor, y por consiguiente menos pérdidas en el proceso. Se
propone el uso de [bmim][BF,] como solvente para la absorcién de CO,, dada su alta tasa de

absorcion (cercana a 0,5 mol CO,/mol LlI).

Por tal razén se observé el comportamiento de ambos solventes como medio de captura de
CO, en la corriente de biogas para enriquecimiento. Ambos procesos fueron desarrollados
en igualdad de condiciones, para una corriente inicial de biogas con una concentracion de
60% en CH4 y 40% en CO,. Se definié una captura del 90% del CO, presente, en columnas
de absorcidén y desorcion con Raschig Rings como elemento de relleno. Finalmente se
determinaron las dimensiones necesarias de los equipos para tales requerimientos. Ademas

de la comparacién técnica de su uso, también se hizo una evaluacion econdémica.

Los resultados obtenidos indican que actualmente, aun el uso de liquido i6nico no es
comparable econémicamente al proceso convencional, ya que solo el costo del liquido idnico

supera el 60% del costo del producto, ademas de los efectos térmicos, en donde la energia



de desorcion es cerca de 4,2 veces la energia empleada en el proceso convencional por
tonelada.
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Introduccion

En el ultimo tiempo, se ha desarrollado una gran preocupacion por el alarmante aumento de
las emisiones de gases que contribuyen al efecto invernadero, entre estos, el didxido de
carbono, CO,, que contribuyen al calentamiento global. Por tal razén se ha hecho necesario
realizar iniciativas que mejores el panorama mundial respecto a estos contaminantes, tales
como los bien conocidos tratados, como el Protocolo de Tokio que busca la reduccion en las

emisiones de estos gases.

Por tal razon, se hace necesario la investigacién y desarrollo de nuevas tecnologias que
permitan mitigar este problema, ya que de lo contrario, estas emisiones continuaran
aumentando, incrementando la temperatura global terrestre. La temperatura global se
encuentra actualmente por sobre 0,7°C y un aumento de 2°C tendria efectos adversos
irreparables en el ecosistema, lo que légicamente también para todas las especies que

vivimos en este planeta.

Las mayores emisiones de CO, provienen de la combustion de combustibles fésiles (carbon,
oil, gas natural), las cuales representan un 25% de las emisiones totales mundiales. Esto se
debe a que son la fuente de produccion de energia mas importante debido a su bajo costo y
tecnologia confiable. Los combustibles fosiles abastecen el 67% de la electricidad usada
mundialmente (Shao, 2009).

Actualmente se desarrollan un gran numero de tecnologias de captura de CO,ya sea a nivel
de laboratorio o industrial, tales como absorcién fisica/quimica, separacion por membranas,
carbamacion, carbonacién mineral, entre otras que seran discutidas en los capitulos

siguientes.

Los procesos de captura convencionales de CO, basados en aminas constan de un proceso
de absorcién seguido de un proceso de desorcion (usualmente una columna de stripping)
para regenerar el solvente. Los solventes tipicos para este tipo de proceso son las aminas,
como por ejemplo la monoetanolamina (MEA), dietanolamina (DEA), di-isopropanol amina
(DIPA) y N-metildietanol amina (MDEA) entre otros mensioinados en el Capitulo 2.

El gas que contiene CO; se alimenta a un absorbedor y al estar en contacto con una solucién

acuosa de MEA alimentada a contracorriente, el CO,, una base débil, reacciona
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exotérmicamente con la MEA, un acido débil, para formar una sal soluble en agua. La
corriente de MEA rica en esta sal abandona la columna por el fondo para ser luego calentada
en un intercambiador de calor aprovechando el calor del flujo limpio de MEA que abandona
el stripper. Una vez calentada entra a la columna de stripper el cual con una adicion de calor,
la reaccion de absorcion se vuelve reversible. EI CO,, una vez liberado desde la MEA,
abandona por el tope la columna de stripper. La MEA “limpia” se recircula al absorbedor. El
proceso descrito anteriormente es base para el proceso desarrollado en este trabajo de titulo,
el capitulo 5 y el anexo A, muestran los calculos realizados para este arreglo de proceso, en
donde se determinan las dimensiones de los equipos de absorcion-desorcién, los balances
de masa y energia. Adicionalmente, el tema econdmico no suele ser un tema menor, pues
indica la viabilidad del proceso a nivel comercial. Los capitulos 6 y el anexo B, desarrollan las
herramientas de analisis econémico mediante las cuales se analizan ambos procesos de

captura.

La memoria de Calculo realizada, correspondiente a los Anexos: A (Disefio del proceso) y B
(Evaluaciéon Econdmica), no forman parte de la version impresa, sino en el formato digital,

por lo que de ser necesaria, necesitara solicitarla para su revision.
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Objetivos

El objetivo del presente trabajo es obtener realizar una evaluacion preliminar del proceso de
enriquecimiento de biogas proveniente de desechos (biomasa), mediante la captura del CO,

presente en la mezcla de alimentacion, utilizando un liquido iénico a nivel industrial.

Los objetivos especificos de este proyecto son:

- Seleccionar el proceso de absorcién-desorcion mas adecuado para la captura de CO,

usando un liquido iénico como solventes.

- Comparar, la viabilidad técnico-econémica del uso del liquido idbnico como capturante
de CO,, desde el punto de vista energético y costos asociados, tanto para el proceso

disefiado como para el proceso de absorcién convencional.
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CAPITULO 1: ENERGIAS RENOVABLES, BIOMASA
Y PRODUCCION DE BIOGAS



1 Energias renovables, biomasay produccidon de Biogas

1.1 Introduccion

Las Energias renovables se caracterizan principalmente porque en sus procesos de
transformacion y explotacion en energia util no se agotan ni se consumen a nivel humano.
Para generacion eléctrica, estas energias se clasifican en convencionales y no
convencionales, dependiendo del desarrollo de las tecnologias empleadas para su

aprovechamiento y el grado de participacion en el mercado eléctrico.

Como Energias Renovables No Convencionales (ERNC) se puede considerar la energia
solar, edlica, geotérmica, la de los océanos, la pequena hidraulica y la derivada de la
biomasa, sea tanto la incineracion de ésta, como también la produccién de biogas.

La eficiencia energética es en la actualidad una estrategia prometedora para el
aprovechamiento del recurso energético, mas aun si se considera que eventualmente
disminuye las emisiones de gases de efecto invernadero, abriendo las puertas a la venta de
bonos de carbono.

El desarrollo de la utilizaciéon del biogas y mejoras tiene rasgos tanto horizontales y
verticales. El primero esta caracterizado por la necesidad de desarrollar las fuentes de
energia renovables y las politicas de dirigidas a reducir el impacto de los cambios climaticos,
éstas pueden ser reguladas mediante la legislacion, mientras que las de la dimension vertical
de la utilizaciéon del biogas esta asociada al desarrollo de soluciones tecnologicas
especificas.

Se ha calculado que el potencial de la produccion de biogas en Europa es tan grande que
este basta para reemplazar entre un 12-20% del consumo de gas natural.

Debido a la necesidad de gran capital de inversién y la complicada infraestructura, solo el
50% del biogas producido actualmente es usado. Por lo que el proceso de sustituciéon de
gas natural por el biogas es muy lento [1]. El biogas ya optimizado es uno de los

combustibles mas limpios, con un menor impacto en el medioambiente y la salud humana

[2]

Segun un estudio realizado por la Comision Nacional de Energia en el afio 2007, el potencial
de biogas alcanza los 400 [MW] de capacidad instalable para la generacion eléctrica,

representando asi un 3,5% de la capacidad totalidad del pais, sin considerar el potencial



utilizable por cogeneracion de energia térmica, que de ser utilizado aumentaria en alrededor
de un 100% la energia aprovechada [3].

Son variadas la fuentes de las cuales es posible producir biogas, entre estas las de origen
domiciliario tales como la basura y aguas residuales; las de origen agricola, entre las cuales
se encuentran los purines y cultivos energéticos; y las de procedencia industrial, como los

lodos y residuos organicos.

Hacia el afno 2008, Chile tenia por principal fuente de biogas la planta de tratamiento de
lodos de La Farfana, en Maipu, de la cual se espera que procese cerca de 24 Millones de m®

al afio [4].

1.2 Energias Renovables

La energia renovable es un ingrediente basico para el desarrollo sustentable. Tales fuentes
pueden proveer la energia que necesitamos para periodos indefinidos de tiempo

contaminando menos en general que los combustibles fosiles o nucleares.

Las ventajas de las energias renovables son bien conocidas, entre estas tenemos el
suministro de mercados de variadas energias; sostenibles y seguras a largo plazo, reducen
las emisiones atmosféricas locales y globales; crean nuevas oportunidades de empleo,
ofreciendo la posibilidad de manufactura local y mejoras en la seguridad del suministro, y no

requieren de importaciones como el combustible fosil.
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Figura 1.1:” Suministro de Energia primaria en el mundo, IEA,2012”

De acuerdo a la Figura 1.1, la energia renovable representa un 13,3% del consumo mundial,
pero estas acciones son muy diferentes para los paises desarrollados y para los paises en

vias de desarrollo, como se puede apreciar en la Figura 1.2a y Figura 1.2b.
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Figura 1.2:”Suministro primario de energia de paises pertenecientes a la OCDE b) Suministro primario d energia
de paises no pertenecientes a OCDE, IEA 2012"

En los paises en desarrollo, los renovables y desechos son mucho mas altos que los paises
desarrollados, y realizando un analisis superficial, podria parecer que los primeros estan en
mejor situacion que los del OECD en materia de suministro de energia renovable.



Sin embargo, se debe observar que el concepto de “renovables” en todas las figuras incluyen
un gran parte de los tipos de biomasa, especificamente aquellas que se pueden denominar

“biomasa moderna”

La biomasa producida de manera sustentable es llamada biomasa moderna, la cual excluye
los usos tradicionales de la biomasa como la lefia, e incluye la generacién de electricidad y la
produccion de calor, asi como también los combustibles de transporte de provenientes de
residuos agricolas, forestales y solidos. Por otra parte, la biomasa tradicional, es producida
de forma no sustentable, y es utilizada como una fuente no comercial, usualmente con muy

bajas eficiencias para cocinar en muchos paises.

En las figuras anteriores, los renovables incluyen la biomasa usada tanto en forma sostenible
como las no sostenibles, a pesar del hecho de que en muchos paises el amplio uso de
arboles como lefia no es sostenible.

Por lo tanto la biomasa, es la fuente de energia mas importante en muchos paises en
desarrollo, pero su desarrollo es sostenible bajo ciertas condiciones, las cuales le dan su
caracter de renovable si realmente es reemplazada. Mucha biomasa utilizada en los paises
en desarrollo esta guiando a la deforestacion, tanto a escala domestica como también a gran

escala con propdsitos industriales.

Es mas, la biomasa utilizada para cocinar y calentar por los paises en desarrollo es la
principal causa de polucion interior, particularmente para mujeres, nifos pequefios y los
ancianos. Para los paises en desarrollo debiese ser mas complejo, como se puede observar
en la Figura 2b, ellos utilizan una gran cantidad de energia renovable de los desechos, y una

buena parte de estos no son estrictamente sustentables.

Sin embargo, la gran dificultad estd en obtener los diferentes datos para permitir una
evaluacion efectiva de la situacion actual en cada pais. En muchos de ellos, sin embargo, la
biomasa sustentable o moderna, es ahora importante, y puede ser facilmente incrementada

su produccién, ejemplos de esta alza tenemos a Brasil y la India, entre otros.

En la Figura 1.3, es posible apreciar el incremento de la matriz energética renovable en el

caso de Brasil, especificamente en el uso de la energia hidroeléctrica.
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Figura 1.3:"Suministro Primario de energia de Brasil, US Energy IEA 2012"

El desarrollo econdmico sera en un principio un aliciente para los paises en desarrollo para
reducir su uso de biomasa ya sea por una mejora de eficiencia y recambio de combustibles,
lo cual podria reducir la deforestacion, pero no guiara necesariamente a la sustentabilidad. El

desarrollo econdmico, inevitablemente llevara a un incremento de combustibles fosiles.

La Figura 1.4 muestra el crecimiento para diferentes tipos de energias renovables y una
extrapolacion del 2011 y 2035 tanto para paises pertenecientes o no pertenecientes a la
OCDE, asumiendo un escenario que considera gases de invernadero con una concentracion

de 450 ppm de CO, equivalente y que estos crecimientos evolucionaran establemente.
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Figura 1.4:"Proyeccién de uso de energias renovables en TWh, IEA 2011"

Esta figura es a base de la energia iniciativa brasilena, presentada en la WSSD en

Johannesburgo, proponiendo un incremento de un 10% en la matriz energética mundial.

En esta propuesta, las nuevas fuentes renovables incluyen la biomasa moderna, pequefias
centrales hidroeléctricas, geotérmica, energia del viendo y solar (incluyendo la fotovoltaica) y

la energia marina.

1.3 Biomasa

La biomasa, entendida como fuente de energia renovable, se define como toda la materia
organica, vegetal o animal, ademas de la que procede de su transformacion natural o
artificial, susceptible de un aprovechamiento energético. Engloba por lo tanto todas las

formas de materia organica y sus transformados.

No obstante, dada la heterogeneidad que la caracteriza (amplia gama de origenes y
diversidad de tecnologias para su aprovechamiento energético), el concepto de biomasa ha

experimentado una evolucion que es de tener en cuenta: actualmente el término biomasa es



para referirse a los biocombustibles soélidos, distinguiéndolos de los biocarburantes (como el
bioetanol y biodiesel) y del biogas. Incluye por tanto la madera, astillas, paja o sus formas
densificadas, como pellets y briquetas, posee mayoritariamente caracter lignoceluldsico, y se

puede usar con términos térmicos y eléctricos. [6]

La biomasa contribuye con el 10-12% de la cantidad de energia total mundial. De acuerdo a
diferencias geograficas, econdmicas y climaticas, la contribucion de energia biomasica en
relacion al consumo difiere considerablemente entre los diferentes paises, en rangos que
van desde menos del 1% en algunos paises industrializados como Reino Unido y Holanda,

hasta un significativo mas de 50% en algunos paises en desarrollo de Africa y Asia.

Esta es por mucho, la mas importante fuente de energia renovable, siendo significativamente
mas grande en términos energéticos que la energia que le sigue, la hidroeléctrica, y la
energia de ambos, los mas antiguos combustibles utilizados por la humanidad, son mayores
en términos absolutos que la energia producida por las nuevas fuentes, tales como la

nuclear. [7]

En cuanto a numero de personas, los biocombustibles dominan el panorama mundial ya que
es probablemente cierto decir que la mayoria de los pueblos del mundo todavia dependen de
la biomasa para la mayor parte de su consumo energético, situacién que no ha cambiado

desde el dominio del fuego hace unos cien mil afios atras.

Esto estd de acuerdo a la relatividad de los bajos costos y facilidad del acceso a los
biocombustibles, tales como la madera, estiércol y residuos de cultivo, en las areas pobres

de los paises en desarrollo donde la mayoria de la humanidad vive. [8]

Ademas, sin embargo, los combustibles tales como la madera y el biogas juegan un rol
importante en muchas regiones desarrolladas donde los costos y accesos son comparables
favorablemente con las alternativas. El potencial total de las fuentes de biocombustibles es
considerable en todo el mundo. Dependiendo de como se les utilice, los biocombustibles
también tienen la ventaja de ser relativamente racionales ecolégicamente comparados a

otras fuentes de energia, una caracteristica que los ha llevado al interés mundial.



La demanda de energia eléctrica esta incrementandose en la industria, asi como en los
paises en desarrollo. Por lo tanto la produccion de electricidad a partir de biogas, es a

menudo visto como de los mercados futuros mas importantes del mundo.

Mas ampliamente, el uso expandido de la biomasa en aplicaciones limpias, ofrece un camino

mas sustentable de las energias en todos los paises, una preocupacion internacional [9].

Porque muchas fuentes de energia ofrecen el potencial para proveer energia util con
reducidas emisiones de gases de efecto invernadero, y son ambientalmente ventajosos
comparados a la energia de los combustibles fosiles, y su atractivo se ha incrementado

durante las ultimas décadas.

En particular, la biomasa es considerada ambiental y climaticamente favorable debido a:

- Si es operada con una alta eficiencia de combustion y con ciclos renovables para los
combustibles a partir de biomasa, son completamente neutrales como gases de
efecto invernadero, por ejemplo, el carbén es completamente reciclado y no hay un
incremento neto de gases invernadero en la atmdsfera.

- La combustién de la biomasa normalmente tiene bajas emisiones de sulfuro y
nitrégeno, por consiguiente, una pequefa contribucion a la formacion de particulas
secundarias y precipitacion acida.

- La biomasa tiene menor cantidad de contaminantes intrinsecos, los que pueden
contaminar el medioambiente, tales como elementos tdxicos, mercurio, plomo,
arseénico, fluor, etc. Los que se pueden encontrar en otros combustibles fésiles.

- En muchas circunstancias, la ceniza producida durante la combustion puede ser

reciclada nuevamente a la tierra en la cual la biomasa ha crecido.

Entre las varias posibilidades de explotar la energia solar, la biomasa comparte con las
reservas hidricas, la caracteristica de ser una forma de reservorios de energia solar. Esto
ofrece significativas ventajas sobre el viento o la energia solar directa, la cual necesita estar
conectada a sistemas de almacenamiento de elevado costo para tener una disponibilidad
fiable durante el dia, mes y ano. Ademas, siendo un combustible basado quimicamente, la
densidad de energia de la biomasa es realmente alta, aunque no tan alta como la mayoria

de los combustibles fosiles.



El biocombustible es raramente afectado directamente por crisis energéticas, su produccion
y uso son ampliamente aceptados. Estos combustibles mejorados a partir de la biomasa,
pueden ser usados especialmente en motores adaptados, turbinas, hervidores o en hornos
para proveer energia térmica y/o mecanica (es decir calor y poder), los cuales pueden ser
convertidos en electricidad. Ademas, los combustibles liquidos y gaseosos a partir de la
biomasa pueden ser usados directamente o después de un tratamiento como combustible de

transporte.

La mayoria de la biomasa es utilizada con fines energéticos, la cual es combustionada
directamente para producir calor y/o potencia. Las rutas mas importantes disponibles ahora o

en el futuro cercano se pueden observar en la Figura 1.5.

La produccion de calor y electricidad son los mas importantes usos a nivel mundial para la
biomasa. Los aparatos para la combustion directa estan ampliamente distribuidos con
capacidades térmicas con rangos desde unos pocos kW en estufas de casa, hasta plantas
de calor con muchos cientos de MW. Las eficiencias de conversion varian de un 8 a 18%
para estufas simples, hasta 90% y mas para unidades de calentamiento modernas con alta
tecnologia. La produccion de electricidad ha sido basada principalmente en ciclos de vapor
convencionales con eficiencias que rondan el 30%, capacidades de varios cientos de kW y

mas.
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Figura 1.5:"Rutas para la produccion de energia a partir de biomasa"

Termo-mecanica

Calor

11



1.4 Conversion termoquimica

El uso mas extendido de la biomasa es la provision de calor liberado durante la combustion
de combustibles sélidos. Pero la combustion es solo un proceso de conversién entre otros
basados en la induccién de calor y conversion quimica del material organico.

Durante la combustion, los biocombustibles son oxidados primariamente a dioxido de
carbono, agua y calor. La Reaccién 1.1 muestra el proceso aproximado para la madera, el

cual puede ser descrito de la siguiente manera:

m p m
CnHm0p+(n+Z—E) 0, = nC0, + = Hy0 + calor R-1.1

1.4.1 Procesos Basicos

Dependiendo de las condiciones, la combustién de biomasa consiste de pasos: Calentado y
secado, descomposicion pirolitica, gasificacion, y oxidacién. Estos procesos son ilustrados

en la Figura 1.6 para la descomposicion termoquimica de la madera.

a) Calentado y secado: antes de que cualquiera reaccion quimica del material organico,
el agua ligada fisicamente al material, es evaporada por sobre los 200°C. El agua
podria salir de la zona de reaccién del gas combustible o poder reducirse hasta

convertirse en H,. Este proceso requiere de energia, es decir es endotérmico.

b) Descomposicion pirolitica: con este paso las macromoléculas son descompuestas por
el calor en ausencia de oxigeno y los compuestos volatiles son conducidos fuera del
material biomasico, debido a los efectos térmicos. A los 200°C y mas, comienzan
estos procesos piroliticos descomponiendo el material, mientras que a los 600°C los
componentes volatiles del biocombustible son vaporizados en una serie de
reacciones de descomposicion que a la fecha no son completamente conocidos y

entendidos del todo.
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Figura 1.6:"Ejemplo de la conversion termoquimica de la madera”

Como resultado de tales procesos de descomposicion, se forman los siguientes
componentes:
e Compuestos volatiles, tales como el Hidrégeno (H,), monodxido de carbono
(CO), metano (CH,), diéxido de carbono (CO,), nitrégeno (N,), y vapor de
agua (H,0).
e Una fraccion rica en carbono, carbon.
e Compuestos organicos de bajo peso molecular, los de alto peso molecular
condensables (productos liquidos).
El carbén fijo y la ceniza son productos secundarios que no son vaporizados. La
descomposicion pirolitica de la biomasa (representada por la madera con formula CH 4O )

puede ser caracterizada por las siguientes reacciones 2 y 3:

CHy 4006 = 0,6C0 + 0,7H, + 0,4C R—12
CHy 4006 = 0,6C0 + 0,35H, + 0,225C + 0,175CH, R—13
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Estas reacciones se forman durante un proceso especifico de conversiéon dependiente de las

condiciones del proceso en cuestion, lo que implica que ocurra una extensa variedad de

diferentes procesos en diferentes partes de la region de reaccion.

c) Gasificacion: es evidente que el carbdn sélido necesariamente queda como residuo,

debido a la descomposicion pirolitica (Reacciones 1.2 y 1.3). Para convertir este

carbdn solido en gas, es necesario un agente contenedor de oxigeno tal como el aire

u oxigeno puro. En rangos de temperatura entre los 700 a 1500°C el carbén sdlido,

asi como también los productos gaseosos (CO, H,, CH,) son oxidados de la siguiente

manera, presentados mediante las reacciones 1.4 al 1.8.

Oxidacion parcial kJ
de carbono sélido C+0,->CO0 AH= _111ﬁ
Oxidacion kJ
completa de C+0,-C0, AH= —197@
Carbono soélido
Oxidacién de kJ
mondxido de CO+0;, > CO, AH=-283—=
carbono
Oxidacién de kJ
Hidrégeno Hy +0; > H,0 AH =242~
Oxidacion de k]
metano CHy +20, > €O, + 2H,0 AH = —802—

R—-14
R—15
R-16
R-1.7
R—-18

Las reacciones mas importantes son la reduccion de CO,a CO (reaccion de Bouduard) y de

H,O a H, (reaccién heterogénea de gas agua). Simultdneamente, el carbon puede ser

gasificado a CH,, mediante las Reacciones 1.9 ala 1.11.

Reaccion de k]
Bouduard C+ COZ - 2C0 AH = 173@
Reaccion kJ

heterogénea de gas C+H,0->CO+H, AH=131—"
agua

Produccion k)

heterogénea de C+2H, > CHy AH=-87—

metano

R—-19
R—-1.10
R—-1.11
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Durante la compleja mezcla de estas y otras reacciones en la gasificacion, hay veces en las
que se necesita energia (endotérmica), u otras veces en las que se libera, dependiendo de
las condiciones. Ademas estas reacciones pueden generarse durante la descomposicion
pirolitica a altas temperaturas porque la biomasa en si misma contiene oxigeno. Por lo tanto

la separacion entre esos dos pasos de conversion no siempre esta claramente definida.

d) Oxidacion: con este ultimo paso de la conversion termoquimica, los productos
gaseosos producidos durante los pasos anteriores, son completamente oxidados a

didxido de carbono y agua, liberando energia (exotérmico).

1.4.2 Implementacién técnica

Si la Reaccion 1.1, ocurre en un paso, se habla de oxidacidén completa. Bajo estas
condiciones la razén de exceso de aire es 1.0 o mas. La oxidacion también puede ser
realizada en dos pasos, en los cuales la razon de exceso de aire del primer paso es bajo 1.0.
En estas condiciones los productos de la reaccion pueden ser ademas oxidados en el
segundo paso liberando el resto de la energia disponible. EI mondxido de carbono y/o los
hidrocarburos son tipicamente producidos en el primer paso y transportados a otro
dispositivo para la oxidacion completa. Con tales procesos, los procedimientos descritos son
pausados, por ejemplo después de la gasificacion y el paso de la oxidacion es realizado en

otro tiempo y otro lugar (ejemplo un motor).

Si en cada proceso de dos etapas el producto intermediario es un liquido, podemos llamar
pirolisis al proceso. Bajo estas condiciones la razén de exceso de aire del proceso de
pirolisis es cero. Se forman productos sélidos, liquidos y gaseosos en varias cantidades
despendiendo de las condiciones del proceso, es decir, temperatura, rango de
calentamiento, presion, y contenido de agua, entre otras. Si el gas se produce en la primera
etapa, la razdn de exceso de aire esta entre cero y uno, lo que se puede apreciar en la Tabla

1.1. El gas que principalmente contiene diéxido de carbono, es llamado gas pobre.

15



Tabla 1.1:"Raz6n de Exceso de Aire para cada proceso y temperatura alcanzada”

Razo6n de Exceso Temperatura Presion
Proceso i
de aire [°C] [Bar]
Oxidacion A1 800-1300 1-30
Gasificacion 0<A<1® 700-900 1-30
Pirolisis, Carbonizacion A=0 350-550 1-30
%En muchos casos 0,2 <A <0,5

1.4.3 Combustién directa

La conversion termoquimica de la biomasa o de sus productos en calor, se denomina
combustion. El calor liberado durante la oxidacion de material organico, principalmente en el
dioxido de carbono y el agua, puede ser usado directamente en plantas de conversion,
transportado por un portador de calor como agua caliente o vapor al lugar de consumo en
sistemas de calentamiento. La energia térmica puede ser convertida via turbina de vapor u

otra combinacion de calor y poder para la produccién de electricidad.

Debido a limites técnico-econdmicos, la temperatura y presion de los procesos de vapor
basados en biomasa no pueden acercarse a los que utilizan combustibles fosiles. Por lo
tanto, hay bajos rangos de conversion del combustible biomasico en energia eléctrica
(maximo entre 25-30%) actualmente. La tecnologia requerida para optimizar la combustion
depende de la capacidad, consistencia del combustible, contenido de agua, comportamiento

de cenizas fundidas, trazas de contaminantes, entre otros factores.

De acuerdo al alto contenido volatil y otras caracteristicas de la biomasa, la separacion
espacial es usualmente provista en dispositivos modernos de combustién en procesos de
gasificacion de combustible y la oxidacion completa del gas pobre en CO, y H,O. Lo primero
ocurre con la alimentacion primaria de aire dentro de la camara de combustion y
posteriormente a través de una segunda alimentacion de gas combustible, preferiblemente
en la camara de postcombustién. Para lograr bajas emisiones de polucién, es necesario un

buen mezclado de aire y el gas combustible.
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1.4.4 Carbonizacion

En este proceso, la biomasa a partir de madera es calentada en un ambiente libre de
oxigeno. Por sobre de los 200°C, se realiza un secado, luego se aumenta la temperatura,
con una descomposicion pirolitica de los compuestos organicos. Los liquidos y los gases
residuales tales como el alquitran y el monoxido de carbono son liberados en el curso de

creacion de los productos, carbén.

Tales procesos deben ser realizados con tecnologias completamente diferentes. En paises
en desarrollo, por ejemplo los hornos de carbdon son hechos principalmente de tierra o
ladrillos. La eficiencia de estos hornos son bajas, menos de un 25%, las emisiones de los
compuestos volatiles son altas y son fuentes de sustanciales de productos téxicos
residuales. En paises industrializados, el carbon es producido en dispositivos industriales

altamente automatizados.

Aqui se hace la diferencia entre procesos de retorta y flujo de gas. Con el primero el carbén
es producido en modo batch en un contenedor cerrado, donde se realiza la conversion
termoquimica de la madera a carbon. El calor necesario para permitir este proceso es
obtenido de la combustion de los sub productos liquidos y gaseosos. También hay sistemas
continuos de produccién de carbdn, donde la madera es alimentada constantemente a través
de un gran contenedor para la produccion. En este contenedor hay diferentes zonas con
varias condiciones de reaccidbn que aseguran que el carbén se produzca durante la
migracion del material a través del contenedor. También los gases y liquidos producidos
como sub productos son usados como fuente de energia para mantener el proceso de

carbonizacion en marcha.
En general la importancia de tales procesos es relativamente baja en los paises
industrializados porque el carbon juega un rol menor en sus sistemas de produccion

energética, mientras que en los paises en vias de desarrollo el carbén es utilizado como

combustible limpio para calentar y cocinar, ademas de tener usos en la industria siderurgica.

1.4.5 Gasificacion
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Este proceso describe la conversion completa de la biomasa solida a un combustible
gaseoso a alta temperatura, con la adicion de una pequefa cantidad de reactantes
oxidantes. A diferencia de la carbonizacion y la pirolisis, la gasificaciéon de la biomasa es
realizada en presencia de algo de oxigeno. El objetivo principal de la gasificacion es entregar
la maxima cantidad de energia quimica de la alimentacion a la fraccion gaseosa con alto
rendimiento y produccion de productos de bajo peso molecular. Esto, conocido como gas
pobre, puede ser utilizado como combustible para la producciéon de calor a través de una

combustion directa, en motores o en turbinas, incluso en celdas de combustible.

La produccion eléctrica parece ser una opcién promisoria, dado que la produccion eléctrica
via gasificacién permite una eficiencia mas alta si se compara con los procesos de

combustidn directa.

La gasificacion consiste de lo siguiente, mas o menos pasos: calentado y secado de la
biomasa, descomposicion pirolitica, es decir, la extraccion de los componentes volatiles
mediante calor, y finalmente de una gasificacion, que corresponde a una oxidacion parcial
de la biomasa, una reduccién parcial de los productos de oxidacion -tales como CO, y H,O

hasta CO y H, y la transformacién simultanea del carbon sélido a CO.

Los procesos fisico-quimicos de la gasificacién de la biomasa son llevados a cabo en
diferentes formas ya sea mediante equipos o técnicas, las cuales tienen ventajas y
desventajas por sobre otras, dependiendo de la disponibilidad de alimentacién, tamano de

planta, y calidad del gas.

Las técnicas de gasificacion pueden ser distinguidas si se les considera de acuerdo a
diferentes criterios, tales como: tipo de reactor-lecho fijo o lecho fluidizado- , agente

gasificante como el aire, oxigeno o vapor; suministro de calor, y presion del reactor.

e En los reactores de lecho fijo, la alimentacién es expuesta a al agente gasificante en
un lecho empacado que se mueve lentamente desde lo mas alto del gasificador
hasta el fondo, donde se descarga la ceniza. Los gasificadores de lecho fijo son
gasificadores de fase densa caracterizados por una gran cantidad relativa de
combustible en un ambiente limitado de gas reactivo. En los reactores de lecho fijo,

la alimentacion ocupa el mayor volumen del reactor.
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e Los reactores de lecho fluidizado son gasificadores de fase diluida que tienen un
bajo rango de sdlidos en el volumen del reactor. La alimentacion ocupa una pequena
fraccion del volumen total del reactor. Estos reactores son clasificados de acuerdo a
la intensidad de fluidizacion, tales como los gasificadores de burbujas, de circulacién,
o gasificadores de entrada de flujo.

e También se han desarrollado gasificadores que no gasifiquen tan facil como los del

primer tipo, de modo que tengan caracteristicas mixtas de los equipos anteriores.

La finalidad de la gasificacion no es proveer combustible gaseoso en si mismo, sino producir
un intermediario energético ambientalmente amigable con caracteristicas definidas, el que
puede ser facilmente convertido en otro combustible de mayor valor, como la electricidad.
Para alcanzar esa meta, es necesario de una limpieza de gas, que asegura una vida mas
larga de los equipos en donde se producen, porque el gas producido con el gasificador
usualmente no coincide con los requerimientos de energia, en términos de los compuestos

organicos condensables y/o particulas. [10]

1.4.5.1 Gasificadores de Lecho Fijo

En general dependen de la alimentacién por gravedad para el combustible y la extraccion del
grueso de la ceniza por el fondo. De acuerdo a esto, por la descomposicién continua, la
biomasa, se mueve lentamente hacia abajo pasando por la zona de secado,
desgasificacion, oxidacion y reduccion a través del reactor. El calor necesario para mantener
la gasificacion es suministrado por la combustidon parcial de la materia prima, lo que se

puede ver en la Figura 1.7.

Aunque la materia prima se mueve desde lo alto hasta el fondo, la corriente de gas debe ir
en contracorriente, co-corriente o en flujo cruzado, existiendo de varios tipos:
e En gasificadores de corriente descendente, tanto el combustible como el gas se
mueven hacia el fondo.
e En gasificadores de corriente ascendente, el combustible se mueve hacia abajo y el
gas hacia la zona superior.
e Los gasificadores contracorriente, el combustible y el gas se mueven en direcciones
opuestas, ascendente si el combustible se mueve hacia arriba, pero el flujo puede ser
reversible. Los de flujo cruzado, el combustible se mueve hacia abajo y el gas se

mueve en angulos rectos, por ejemplo, horizontalmente.
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Figura 1.7:"Esquema gasificador ascendente (izq) y gasificador descendente (der)"

Los gasificadores de lecho fijo fueron desarrollados a inicios del siglo XIX, y han sido
disefiados con capacidades térmicas que van desde los 10-100[kW]. Esta tecnologia es
relativamente bien desarrollada, pero algunas veces tiene altas pérdidas ya sea de calor
o0 material no quemado. Desafortunadamente, a menudo la calidad del gas no coincide
con los requerimientos de las unidades donde se usa: motores y turbinas, tanto por el
contenido de material particulado y como también por el contenido de alquitran en el gas

pobre.

1.4.5.2 Gasificadores de Lecho fluidizado

Estos gasificadores fueron originalmente desarrollados para la gasificacién del carbon y a la
fecha se adaptaron para la conversion de la biomasa. El agente gasificante es alimentado
desde la zona superior hacia el gasificador a una alta velocidad, suficiente para que fluidice o
arremoline la materia prima en el reactor de conversion. La diferencia con los gasificadores
de lecho fijo, es que en este no se distinguen las diferentes zonas de reaccion, todos los

procesos de conversion termoquimica ocurren en el mismo volumen.

Los gasificadores de lecho fluidizado tienen altas tasas de transferencia de calor y masa,

proveen de un buen mezclado, lo que significa que las velocidades de reaccion son altas, el
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tiempo de residencia de las particulas es corto, y la temperatura es mas o menos constante
en el lecho. Pueden operar a baja capacidad, pero no es econémico en muchos casos, por lo

que son viables comercialmente para capacidades de muchos MegaWatts [MW].

Pueden ser operados en condiciones de presion atmosférica o sistemas presurizados. La
gasificacion en condiciones presurizadas tiene la ventaja de que no se necesitan de
compresores de flujo ascendente para alcanzar las condiciones de presion de la turbina

donde sera utilizado el gas pobre.

Hay muchos gasificadores de lecho fluidizado construidos en la actualidad, su desventaja es

que el gas pobre es bastante sucio, por lo que se necesitan sistemas de limpieza de gases.

1.4.5.3 Limpieza de Gases

Dependiendo de la alimentacién, condiciones de proceso y agente gasificante, el gas pobre
consiste principalmente de diferentes fracciones de mondxido de carbono CO, didéxido de
carbono CO,, metano CHy,, hidrégeno H,, y nitrégeno N, Ademas, podria contener vapor de
agua, hidrocarburos distintos de metano por ejemplo: etileno, propano, como también
compuestos no deseados, especialmente compuestos organicos condensables como el

alquitran, carbén no quemado, ceniza y otras particulas.

La gasificacion con aire resulta en un alto contenido de N, alrededor de un 60% en el gas
pobre, y por lo tanto también en un gas de bajo poder calérico que ronda los 4-6 MJ/m®. Este

indice puede ser mejorado si es limpiado con agua, u oxigeno puro como agente gasificante.

Cada aplicacién del gas pobre requiere de un nivel diferente de limpieza para prevenir la
erosion, corrosion, deposicion, y otros problemas del gasificador. La limpieza del gas
usualmente comienza con la separacion de las particulas y compuestos organicos
condensables del gas pobre. Dependiendo de las necesidades, se puede requerir la
remocion adicional de impurezas menores, tales como los metales alcalinos. Para efectos de
remocion de particulas existen una serie de técnicas de filtrado, las que incluyen los ciclones,
filtros de tela, precipitadores electrostaticos, lecho filtrante granular, y filtro ceramico de vela,
asi como también la torre de lavado. Dichas tecnologias a menudo son combinadas para
obtener mejores resultados al aprovecharse de sus fortalezas y evitar las debilidades de

cada proceso en particular.
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En los procesos de gasificacion, parece imposible prevenir completamente la formacion de
compuestos organicos condensables por el disefio del reactor y la modificacién de las
condiciones de gasificacion.

Reduciendo la cantidad de compuestos organicos condensables de alto y bajo peso
molecular por técnicas de absorcion, lavado humedo, o descomposicion catalitica en
compuestos organicos no condensables, permite que el gas pueda ser enfriado para la
entrada a los equipos de limpieza de corriente descendente, previniendo la condensacion de

organicos que pueden causar severos casos de taponamientos y ensuciamiento.

La limpieza de gas es barata, segura y todavia es el proceso mas necesario en la

gasificacion de biomasa para la produccioén de electricidad.

1.4.5.4 Utilizacion del gas

El gas generado por la gasificacion de la biomasa debe ser quemado directamente, por
ejemplo para procesos de calentamiento dentro de hornos o calderas, o alimentar un motor,
turbina, o una celda de combustible para la provisién de poder mecanico o electricidad.

Si el gas pobre es limpiado al nivel de pureza que tiene el gas natural, hay un amplio rango
de aplicaciones en las que puede ser empleado. Ya que esto actualmente no es posible
economicamente, hay esfuerzos por desarrollar motores mas fuertes y turbinas que puedan

tolerar gas menos limpio.

La conversién del gas a transportador liquido secundario de energia es posible
técnicamente. El proceso mas ampliamente conocido es la conversion del mondxido de
carbono en gas metanol, por medio de la adicion de hidrégeno. Este hidrocarburo puede ser
utilizado como un aditivo para el petréleo convencional, y también como materia prima en la
industria quimica. En las grandes plantas, es también posible la conversion del gas pobre en

quimicos como metanol, hidrégeno o amoniaco.
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1.5 Conversion Bioguimica

Casi toda la biomasa es eventualmente descompuesta de modo natural a través de procesos
bioldgicos. Algunos de éstos pueden ser utilizados para producir combustibles.

o El compostaje se realiza si se dispone de oxigeno. Durante el compostaje, la biomasa
es degradada por una bacteria principalmente en diéxido de carbono y agua mientras
se libera calor a baja temperatura que puede ser usado via bomba de calor. Pero por
el momento esta opcion es solo de importancia tedrica.

e En condiciones anaerobias, se emplean una gran variedad de procesos degradativos
por medio de microorganismos. Los mas importantes para la energia son la
produccién de etanol via fermentacion del alcohol, y la produccion de biogas a través

de digestién anaerobia.

1.5.1 Fermentacién alcohodlica

El azucar (C¢H4,0¢) se convierte a etanol (C,HsOH), diéxido de carbono y calor a baja
temperatura por la levadura en condicion anaerobia, porque el almidén e incluso la celulosa
pueden ser convertidas mas o menos facilmente en azucar, y tales corrientes de biomasa
son también una fuente potencial para la produccién de etanol, ademas el azucar natural de
los cultivos de cafia de azucar y la remolacha. Para combustibles como el etanol se necesita

una forma pura y por lo tanto muchos mas pasos después de la fermentacion.

1.5.1.1 Procesos basicos

Como se dijo anteriormente, el azucar (C¢H1,06) es descompuesta en etanol (C,HsOH),
diéxido de carbono y calor a baja temperatura por la levadura en condicion anaerobia

mediante la reaccion que muestra la Reaccion 12:

88kJ
CoH1206 = 2C,HsOH +2C0; +— R—1.12

De acuerdo a la reaccion 1.12, 100 kg de azucar se convierten en 51,14 kg de etanol y
48,86 kg de didxido de carbono y 400 kJ de calor. Este calor es necesario para que los
microorganismos vivan y crezcan. Para alcanzar una transformacién rapida del azucar en
etanol, se necesita de un soporte adicional de crecimiento, nutrientes minerales, asi como

también condiciones 6ptimas de temperatura y pH. Muchos procesos son realizados a
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niveles de temperatura entre 25 y 40°C. Este proceso es bien conocido por la extensa

produccién de bebidas alcohdlicas.

1.5.1.2 Produccioén del sustrato

Para la fermentacion, se necesita que la azucar esté en una solucién acuosa. Por lo tanto el

azucar tiene que ser extraido a partir de la biomasa que contiene azucar, es decir, de la cana

de azucar y remolacha y/o debe ser producida a partir de biomasa de almidon, tales como

las obtenidas del grano y papas o las de la celulosa como la de la madera.

Biomasa que contiene azucar: la biomasa debe ser extraida directamente de la cana
y la remolacha y por lo tanto estas dos especies son las mas ampliamente
empleadas para este propodsito. La cafia de azucar es una hierba que crece
principalmente en condiciones climaticas tropicales, la que contiene un liquido dulce
que es facilmente removible mediante presion, en una cantidad cercana al 30% en
peso de la cafa fresca. La fibra que queda se llama bagazo, la que es utilizada
posteriormente como biocombustible soélido, para la produccién de energia
necesaria para mantener un molino de azucar o planta de produccion de alcohol.
Después de mucha preparacion y pasos del proceso este liquido puede ser usado
como materia prima para la fermentacién alcohdlica. El azicar de la remolacha, la
cual crece en climas temperados, es cortada en pequefos pedazos, desde la cual el
azucar es extraida por medio de agua aplicada en contracorriente a la direccion del
flujo de los trozos. Los productos remanentes de la planta pueden ser usados como

alimento para el ganado.

Biomasa que contiene almidén: cereal, maiz, papas, entre otros, los cuales son
polisacaridos que consisten en largas cadenas de modulos de glucosa. Para
producir azucar del almidén, el polisacarido debe ser descompuesto en simples
anillos de polisacaridos mediante procesos enzimaticos. No existe un proceso
quimico tipico de produccién ya que depende de la variedad de almidén con el que
se trata. Para cada materia prima, se desarrolla y optimiza un proceso, porque las
materias a menudo son usadas para la produccién de bebidas alcohdlicas. En
muchos casos sin embargo, se adiciona agua al material picado o molido. A medida

que se crece, el almidon se transforma en una pasta, a la cual se le adiciona la
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enzima correspondiente adaptada al tipo de biomasa. Bajo las condiciones correctas,
el almidén se transforma en azucar, la que posteriormente es utilizada para la

fermentacion alcohdlica.

e Biomasa que contiene celulosa: la celulosa es uno de los elementos mas
importantes en las plantas, asi como el almidoén, la celulosa esta hecha con cadenas
de azucares. Por lo tanto la celulosa puede ser cortada en partes mas pequefias de
azucar, ya sea por procesos biolégicos como no biolégicos. Los primeros estan
basados en enzimas especiales, pero son relativamente lentos e ineficientes. Los
procesos no biolégicos, son llevados a cabo mediante hidrélisis con un catalizador

acido.

1.5.1.3 Fermentacioén

La alimentacion que contiene azucar, luego es inoculada con levadura. La operacion
continua es usualmente hecha en plantas de pequefia produccién de espiritu tales como
bebidas, y en régimen discontinuo para las plantas de gran produccién de etanol como
materia prima para la industria quimica. Después de la fermentacion, la levadura se remueve

del lodo y es reciclada.

1.5.1.4 Produccion de Alcohol puro

Después de la fermentacion, el material contiene un 8-10% de alcohol, el resto corresponde
principalmente a agua, residuos de azucar o almidén y material organico. Luego se realiza
una destilacion para purificar el producto, usando una columna de alcohol crudo. El resultado
es una mezcla alcohol-agua con una alta cantidad de alcohol (mas de 80%) y un lodo con un
contenido insignificante de alcohol, el cual es usado como alimento para ganado o
fertilizante. Esto es también posible para la producciéon de biogas. Esta tecnologia es

desarrollada en gran escala en el mundo.
A lo mejor, la destilacion y rectificacion alcanzara entre un 95-96% de etanol puro. Los

combustibles para motores necesitan de una pureza de 99,9%, la que se puede alcanzar

mediante pasos adicionales, llamados absolutacién. Aqui se adiciona un tercer quimico a la
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mezcla alcohol-agua, produciendo una mezcla de alcohol-quimico y agua-quimico. Luego el

quimico es removido de ambas mezclas y reutilizado.

1.5.1.5 Usos

En motores, el etanol se puede sustituir completa o parcialmente por la gasolina, aunque el
valor calorifico bajo del etanol es mas bajo que la gasolina como se puede apreciar en la
Tabla 1.2. La combustién del etanol, sin embargo, requiere de un menor volumen de aire.
Por lo tanto, el valor calorifico de la mezcla presionada dentro del cilindro es mas o menos la
misma para el etanol y el gas. Esta es la razén por la cual un motor que utiliza etanol

produce el mismo poder que un motor que utiliza gasolina.

Los motores de combustion interna deben ser adaptados para el etanol, porque esta muestra
un comportamiento de combustion distinto a la gasolina. Los kits de adaptacion han sido
utilizados en diferentes paises, por ejemplo Brasil. Bajo los precios actuales del petréleo, el
etanol puro es una alternativa de alto precio, asi como también requieren redes de
distribucion modificadas y algunos problemas como la retencién de agua durante el
almacenaje. En algunos paises, sin embargo, el etanol se mezcla con gasolina como
maximo en un 10%, lo que hasta la fecha no ha generado problemas en los motores ni en los
sistemas de distribucién, ademas el etanol puede ser convertido en etil-butil-éter terciario

(ETBE, por sus siglas en inglés) como un aditivo reductor de la polucién para la gasolina.

Tabla 1.2:"Propiedades seleccionadas de combustibles"

Propiedad Etanol Gas
Composiciéon en %

Carbono 52 86
Hidrégeno 13 14
Oxigeno 35 0
LHV en MJ/kg 26,8 42,7
En MJ/I 21,3 32
Densidad 15°C [kg/L] 0,794 0,72-0,78
Viscosidad 20°C [mm®/s] 1,5 0,6
Punto de Ebullicion [°C] 78 25-215
Punto inflamacion [°C] 12,8 -42,8
Temperatura de Ignicién [°C] 420 300
Calor de Vaporizacion [kJ/kg] 904 380-500
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Minimo volumen de aire [kg/kg] ‘ 9 14,8

1.5.2 Digestion anaerobia

Durante la digestién anaerdbica, el material organico es descompuesto en un ambiente libre
de oxigeno por medio de bacterias que producen un gas que contiene aproximadamente dos
terceras partes de metano y otra tercera parte de dioxido de carbono mas algunas
impurezas. Tal descomposicion ocurre en la naturaleza, por ejemplo en el fondo de los lagos
y los paramos en los sedimentos que contienen material organico, en los vertederos y

basureros donde la fraccidén organica de la basura se convierte en gas de vertedero.

1.5.3 Biogéas

El biogas es un gas combustible producido por la fermentacion anaerobia de la biomasa,
que se basa en la transformacion de la materia organica, a través de una serie de reacciones
bioquimicas en presencia de microorganismos, en un gas cuyos principales componentes

son el metano (CH,) y el diéxido de carbono (CO5).

El denominado gas de sintesis, o Syngas, es un combustible que se obtiene mediant

e una combustién incompleta de la biomasa a alta temperatura (gasificacion).
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En la literatura, es posible encontrar numerosas definiciones alusivas al potencial energético
de la biomasa, las cuales consideran distintos parametros para clasificar la probabilidad de

su uso como combustible.

Entre estas se puede mencionar el potencial teérico, determinado por la cantidad completa
de biomasa producida o generada sin considerar las restricciones técnico-econdmicas; el
potencial disponible que corresponde al biogas que es posible producir, teniendo en cuenta
la capacidad de recoleccion y su uso alternativo; luego el potencial técnico que considera la
cantidad de energia térmica y eléctrica que es posible producir aplicando criterios de
eficiencia y restricciones tecnolégicas de conversion; El potencial econémico determinado
por la cantidad de biogas producido en escenarios de rentabilidad econdmica, por lo que es
solo una fraccion del potencial anterior, en este punto es importante sefialar que es
multivariable, entre estos, la ubicacidon geografica y factores propios del proyecto; y
finalmente el potencial implementable, el cual considera restricciones tales como marcos

legales y normativa vigente, logisticas, entre otras.

1.5.3.1 Tipos de biogases combustibles

Se entiende por biogases combustibles, aquellos que se obtienen tanto por la degradacion
bioquimica de la biomasa (biogas), como también los gases producidos por la degradacion

termoquimica de la biomasa (gas de sintesis).

El biogas es un gas combustible que se genera ya sea en medios naturales, como también
en los artificiales, por las reacciones de biodegradacion de la materia organica, en presencia
de microorganismos (bacterias metanogénicas, acidogénicas, etc.), en condiciones

anaerobicas.
Este gas esta compuesto principalmente por metano —que tiene un pureza entre 50% y 75%
—y dioxido de carbono —entre 25% y 45%— ademas de otros gases con presencia menor al

2%.

La diferencia de proporcion relativa entre estos gases estd determinada por las

caracteristicas de la materia organica que se degrada en su produccion (sustrato) y las
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condiciones del proceso. Su poder calorifico en tanto, también depende de la composicion,
por lo que éste puede variar entre 18840 [kJ/m?] y 28260 [kJ/m°]. [11]

Resumiendo, es posible decir que el biogas es un combustible equivalente al gas natural
diluido, que ademas tiene impurezas (sulfuro de hidrégeno, trazas de amoniaco y siloxanos),

que requieren ser retirados para poder ser utilizado en los motores de combustion.

El gas de sintesis, o Syngas, es un combustible obtenido por la combustién incompleta de la
biomasa a alta temperatura (gasificaciéon), quedando compuesto por monéxido de carbono,
dioxido de carbono, hidrégeno, metano y otros elementos en distintas proporciones. Su
composicién y poder calorifico, por tanto también dependen del tipo de biomasa de la que
proviene, su contenido de humedad y del agente gasificante empleado para su obtencion. El

poder calorifico del Syngas va desde los 4500 a los 10500 kJ/m>. [12]

1.5.3.2 Sustratos para produccién de biogases combustibles

En la Figura 1.8, se muestra esquematicamente los diferentes recursos organicos -
biomasa- que pueden ser utiizados como sustrato para obtener biogases
combustibles en los sectores objetivos del estudio, es decir: agropecuario, silvicola y

acuicola.

Biomasa
Guano de Aves

Biomasa Seca

Desechos Forestales

Desechos de Plantaciones

Estiercol Vacuno

_ Otros, (residuos de mataderos y
lagroindustriales)

Estiercol Porcino

Lodos Piscicultura

N b A
w o =

2.4|| Residuo Industrial Liquido (RIL)

Figura 1.8:"Recursos Organicos como sustrato para la obtencién de biogases combustibles"

29



1.5.3.3 Sustratos basicos

Ademas de degradar la entrada organica, y mantener el sistema libre de aire, es necesario
ademas, nutrientes para la bacteria y la ausencia de sustancias peligrosas, patolégicas e

inhibidoras para lograr tener éxito en su produccion.

En la digestion anaerdbica, la materia organica es degradada por tres tipos diferentes de
bacteria: las fermentativas, las acetogénicas y las metanogénicas. La primeras dos tipos de
bacterias degradan los compuestos organicos complejos de la biomasa en intermediarios
simples, Figura 1.9, estos intermediarios son luego convertidos en metano y dioxido de

carbono por las bacterias metanogénicas.

La digestion anaerdbica depende de un equilibrio dinamico entre los tres tipos de bacteria, el
cual es fuertemente afectado por la temperatura. Muchos digestores operan en condiciones
de temperatura mesofilica (entre 15-35°C) con un peak de actividad bacterial de alrededor de
35°C. Otras operan en régimen termofilico, con un peak de actividad de 55°C. Sobre las
temperaturas de peak de acciéon microbial, se producen actividades metabdlicas superiores a
las del régimen. El valor de pH, la composicion de la biomasa en relacion a los compuestos
de la biomasa facilmente degradable y las velocidades de carga de la alimentacién también

afecta el balance bacterial también.

Bacterias
- H2, CO2 Metanogénicas R CO2
Acetato CHa
Biomasa
Proteina Bacteri
Carbohidratos acterias B :
- acterias
Grasa Fermentadoras Propllonato Acetogénicas
Butirato H2, CO2
Succinato d Acetato
Alcohol
|- » »
1°y 2° pasos i 3° paso " Produccion ”
Hidrdlisis y digestion Produccion de acetato De Metano

Figura 1.9:"Esquema del sistema Anaerobio"
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Para una fermentacion 6ptima, los valores de pH deben estar entre los 6,8 y 7,2, los cuales a

menudo son mantenidos por el uso de buffers.

La composicion del biogas producido es tipicamente cercana a un 66% de metano y un 34%
de dioxido de carbono. Adicionalmente el biogas contiene trazas de sustancias tales como
sulfuro de hidrogeno H,S, dependiendo de la composicion de la biomasa, las condiciones del
proceso y otros parametros. El poder calorifico inferior del biogas, el cual depende

principalmente del contenido de metano, se encuentra en rangos desde los 14-29 [MJ/m?].

Los rendimientos esperados del biogas por los diferentes sustratos son dados en la Tabla
1.3.

Los sustratos ya digeridos como el estiércol liquido y excrementos muestran, en general, un

menor rendimiento que el material fresco. La viabilidad econdémica, sin embargo depende de

la velocidad con la que se realicen estos procesos.

Tabla 1.3:"Rendimiento de Biogas para diferentes sustratos"

Rendimiento de Rendimiento de
Material biogas [m*/t mat. Material biogas [m>/t mat.
organica seca) organica seca]
Estiércol liquido de 250 antenldo internos 420-520
vacuno (visceras)
Estiércol liquido de 480 Paja 300-350
cerdo
Excrementos de pollo 450 Hierbas de papa 560
Residuos y lodos 400 Hojas de remolacha 550
Desechos organicos 170-220 R§S|du9§ 80-120
de casas alimenticios
Desechos de grasa 1040 Aguas _reS|duaIes de 500
industria cervecera
Desechos de plantas 550 Aguas _reS|duaIe§s de 650
verdes industria del azucar
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1.5.3.4 Produccién de Biogas

La bacteria utiliza relativamente una pequefia parte de energia de la biomasa para su
supervivencia, y también se produce un poco de calor, haciendo que el proceso de
conversiéon del material organico en biogas sea bastante eficiente. Para asegurar las
condiciones 6ptimas para el proceso, con un buen acceso de la bacteria al material organico
maximizando los rendimientos del gas, es necesario que el material organico esté en un lodo
con un contenido de agua superior a dos tercios. Para optimizar las velocidades de
produccion, el lodo debe ser mantenido a temperaturas entre los 28-35°C o 50-70°C, los que
corresponden a rangos apropiados para diferentes especies bacteriales. La conversion

ocurrira a bajas temperaturas, pero esencialmente se detiene a los 10°C.

En Europa, la principal tarea de esta ruta de conversion es tratar los desechos y residuos
organicos para reducir los costos de reduccién de material, la produccién de energia es solo

un subproducto, en muchos casos.

La alimentacion tipica para la produccion de biogas es el material organico disponible a cero
o bajo costo. Hay una gran ventaja si ésta se encuentra con un alto contenido de agua, (en
algunos casos, significativamente mas que 90% de agua), como lodos de desechos,
desperdicios animales, residuos de algun tipo de produccion agricola y de la industria de

procesamiento de alimento.

En las plantas de biogas, la preparacion de la materia de alimentacion es importante. Es
necesario que la alimentacion esté en contenedores de corto tiempo de residencia, la
sedimentacion de materiales contaminantes (como la arena), la reduccion del material en
pequenos trozos, mezclando diferentes fuentes de materia prima para maximizar el
rendimiento y el calor necesario para mantener el nivel de temperatura. Luego la mezcla es
bombeada dentro del contenedor de biogas o el reactor donde se lleva a cabo la
fermentacion anaerobia. Para una operacion exitosa, la bacteria debe estar siempre bien
mezclada con el material organico. También es necesario una buena distribucion de
temperatura dentro del reactor. El biogas es extraido por arriba del reactor, y después de la
remocion de impurezas como el agua, es almacenado antes de usarlo como fuente de

energia.
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El material digerido se remueve desde el reactor y almacenado en un tanque donde se suele
producir una pequefa cantidad adicional de biogas. El material digerido es usado como

fertilizante, porque éste contiene nitrégeno que originalmente viene en la materia prima.

Desde que la tecnologia del biogas ayuda a cerrar el ciclo de los nutrientes, ha aumentado la
importancia del manejo de residuos ambientalmente amigable. En China, tanto los desechos
humanos como los de los animales son ingresados a los digestores de biogas que se

encuentran en su casa, dandole una funcion higiénica asi como también energética.

La Figura 1.10 muestra una planta de biogas comunmente usada en los paises europeos,
como Dinamarca, Alemania, y Austria. Los desechos animales proveniente de los establos
son mezclados, almacenados por un corto tiempo, calentados y bombeados dentro del
reactor de biogas. El mezclado es llevado a cabo mediante un motor eléctrico de movimiento

lento.

combined heat and power systam

i [} fhan
i biogas

heal - { =" =
heat resenvoir
; ———

lm‘ |

animal manure | s = PP
2 L | T T 7

L gas proof storage for
preparation ||  cigested matenal

Figura 1.10:"Ejemplo de una planta de biogas que usa desechos de animales como alimentacién en Austria"
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1.5.3.5 Usos

El biogas se puede usar en un hervidor, estufas, o motores para la produccién de calor,
poder mecanico y/o electricidad. Una parte del calor y de la electricidad producida es a
menudo parcialmente aplicado al calentamiento del material y de la que sale de la planta.
Este la disposicion mas ampliamente usada en los paises industrializados del sistema de
produccién de biogas. Alternativamente o adicionalmente, el biogas puede ser alimentado a
la red local de gas natural, pero para hacerlo es necesario una mejora del biogas para
cumplir con los estandares requeridos para la red de gas. Tales procesos se realizan en
Suiza y Suecia, por ejemplo. El uso del biogas como combustible de transporte es posible y
se ha demostrado, pero no es claro en el presente si esas opciones seran mas importantes

en el futuro.

En los paises en vias de desarrollo, el uso del biogas para cocina e iluminacion se ha vuelto
comun en areas que disponen del clima apropiado, suficientes animales para proveer los
desechos organicos, y acceso a fondos de capital de bajo costo para construir los digestores.
La tecnologia es mas simple que la usada en instalaciones de gran escala, por ejemplo, no
involucran un sistema de calentamiento y dependen de la preparacion manual de la materia
prima. Esto resulta en bajos rendimientos de biogas, altos costos operativos por unidad de

energia, y bajo o cero produccién durante la temporada fria.

Las instalaciones de escala comunitaria, suministran de gas a muchas casas, son usadas
en muchos paises asiaticos, pero las experiencias de uso son muy variadas respecto a la
localidad donde se encuentren. Finalmente las plantas de gran escala, similares a las
utilizadas en los paises industrializados, también son usadas por paises en desarrollo en las
granjas de cerdos y otras instalaciones con materia prima disponible afin a los procesos de

produccion de materia prima.

1.5.3.6 Descripcion general del mercado del Biogas

A nivel mundial, el principal uso del biogas es en la generacion eléctrica, empleando motores
de combustién interna, es decir, aquellos motores que obtienen energia mecanica a partir de

la energia quimica del combustible -como lo es el biogas- que arde dentro de una camara.
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La utilizacion de biogas para la produccion eléctrica se debe a que los sustratos
usualmente estan lejos de los centros de consumo de energia térmica (ciudades e
industrias) y que el costo de transportar electricidad es muy inferior al de transportar
directamente cualquier gas combustible, y aun mas, es posible aprovechar el calor de

los gases de escape de los motores y/o del agua de refrigeracién (cogeneracion).

El biogas también tiene otros usos, pero estos dependen en gran medida del nivel de
purificaciéon u optimizacién (up-grading) que se realiza, entre los cuales es posible encontrar
el uso doméstico, como la calefaccion, la cocina; la inyeccién a la red de distribucidon de gas,
o también con fines para transporte, para lo que es necesario que el biogas tenga un nivel de

pureza de la mezcla del orden de 97% o superior en metano a condiciones estandar [13].

En los paises donde se ha implementado masivamente la generaciéon eléctrica mediante el
uso de biogas desde hace ya unos afos, tales como Espafa, Alemania y Canada, cuentan
con programas gubernamentales de estimulo, tales como la venta de electricidad a un precio

garantizado, subsidios al proyecto o programas de financiamiento de la inversion.

A nivel nacional el principal sustrato usado actualmente para generar biogas en los sectores
relevantes sujeto a estudio, sea agropecuario, silvicola y acuicola, son los purines de cerdo,
aunque también existen algunos proyectos que utilizan guanos de aves, RILES, y residuos

agroindustriales, y en mucha menor medida los cultivos de maiz, tunas y purines de bovinos.

1.5.3.7 Una mirada

La biomasa como combustible continuara siendo importante localmente alrededor del
mundo, de la misma manera que suben los precios de petréleo y de gasolina a medida que
pasa el tiempo, se empleara tecnologias mas modernas vy eficientes para la conversion de
biomasa en energia en muchas formas, con un uso extendido para la cogeneracion de

potencia.

En los paises desarrollados, el crecimiento econdémico guiara a un aumento de en la escala

de energia de los hogares hacia los combustibles liquidos y gaseosos para cientos de
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millones de personas, por muchas décadas todavia habra mil millones o mas de las
personas pobres quienes no podran cambiar aun el uso de combustibles tradicionales no
procesados.

Instar al cambio de esas personas hacia alternativas limpias y mas eficientes, podria tomar
grandes esfuerzos que sin duda involucraran nuevas tecnologias, subsidios, y educacion.
También hay muchos usos atractivos usos para la biomasa en el comercio y las aplicaciones

industriales en pequefa escala para los paises en desarrollo (Larson, 2000)

Hay prospectos para tecnologias de conversion de la biomasa para liquidos y gases, como la
aplicacion del proceso Fischer-Tropsch para crear gas de petroleo liquificado (LPG) a partir
de residuos de cultivos, que muestran un potencial, pero que no puede ser evaluados con
exactitud. Podrian el petréleo y los precios del gas permanecer altos durante un largo
periodo, sin embargo, esto debiese ser suficiente incentivo para desarrollar tales alternativas

de la biomasa.

Finalmente, si se desarrollan esfuerzos para reducir las emisiones de carbono a través de
impuestos, subsidios, y otros incentivos, los combustibles a partir de biomasa, se convertiran

mucho mas atractivos.

Como mucho, alrededor de la mitad de la energia mundial podria ser provista en 2050 por

los derivados de la biomasa, de acuerdo a algunas estimaciones (Goldenberg et al, 2000).
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CAPITULO 2: SISTEMAS DE CAPTURA DE CO,

2 Sistemas de captura de CO,

2.1 Introduccion

La composicién aproximada del biogas se estima en 60% de metano (CH,), 35% de didxido
de carbono (CO,), 4% de vapor de agua y un maximo estimado de 1% de acido sulfhidrico

(H2S). Estos compuestos diferentes al metano pueden resultar perjudiciales para los equipos
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que finalmente utilizan biogas, causando problemas de corrosion, o simplemente
disminuyendo la eficiencia del equipo, ya que el metano es el uUnico compuesto con

propiedades combustibles.

Ademas, dependiendo de la procedencia del biogas, puede contener ciertos compuestos que
pueden resultar nocivos para la salud de las personas. Por esto, cuanto mayor sea la
concentraciéon de metano en el biogas, mejor sera su aprovechamiento como fuente

alternativa de energia segura y sustentable.

Dependiendo del proceso o la aplicacion de la central eléctrica de que se trate, hay tres
caminos por los cuales es posible captar el CO, generado por: un combustible fésil primario
(Carbon, gas natural o petréleo), por una biomasa o por una mezcla de estos combustibles.

[1]. Dichas vias de captura son representadas en la Figura 2.1.

1. Pre-combustion (previa a la combustién, eliminando el carbono del combustible)
2. Post-combustién (posterior a la combustion, desde la chimenea)

3. Oxi-combustion (u oxigeno — gas)

Todos ellos requieren una fase de separacion del CO,, H, u O, del flujo de gas (como el gas
de combustion, el gas de sintesis, el aire o el gas natural sin refinar). Estas fases de
separacion pueden llevarse a cabo por medio de solventes fisicos o quimicos, membranas,
absorbentes sélidos o mediante separacion criogénica. La eleccion de una u otra tecnologia
de captacién depende, en gran parte, por las condiciones del proceso en que deba aplicarse.
Los actuales sistemas de captacién posterior y previa a la combustion para las centrales

eléctricas podrian captar entre el 85y el 95% del CO, que se produce.
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Figura 2.1:"Vias de Captura de CO, dependiendo de la etapa de avance"

A pesar de que es posible lograr una mayor eficiencia en el proceso de captacion, los
equipos de separacion serian de un tamafo considerablemente mayor, utilizarian mas
energia y resultarian mas costosos. La captacion y la compresidon necesitan,
aproximadamente, entre el 10 y el 40% mas de energia que la planta equivalente sin

captacion.

No obstante, la necesidad de sistemas adicionales de tratamiento de gas para eliminar
contaminantes, como los 6xidos de azufre y de nitrégeno, reducen el nivel del CO, captado a
algo mas del 90% [2].

2.2 Captura Post-Combustion

La Captura de post-combustion es un proceso analogo a la desulfuracién de gases. Se trata
de la eliminacion de CO, del gas de combustion producido después de la combustién del
combustible. Un esquema de la captura post-combustion es como el representado en la
Figura 2.2
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El método de Post-Combustidon proviene de la captura de CO, desde gases provenientes
por la combustion de combustibles fésiles y biomasa. En vez de ser descargados
directamente a la atmédsfera, el gas pasa a través de diferentes equipos que separan la
mayoria del CO, el cual se alimenta a un depdsito de almacenamiento y el gas remanente se

descarga a la atmdsfera [3], tal como se puede apreciar en la Figura 2.3.
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Figura 2.3:"sistema de captura Post-Combustion”

En la mayoria de los casos, las plantas de energia operan a presion atmosférica y por lo
tanto, la presion parcial de CO, en el gas de combustiéon es baja, ademas de usar aire (que
contiene aproximadamente un 21% de oxigeno) para la combustion, y esto es lo que genera
una baja presion parcial de CO,. Asi, la captura de CO, desde un gas de chimenea es baja
(la presion parcial del CO; es, por lo general, menor a 0,15 atm) [4].
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La Tabla 2.1 presenta las condiciones de gas de combustién de diferentes situaciones,
donde IGCC es el ciclo integrado combinado de gasificacion (Integrated Gasification
Combined Cycle), y el IRCC es el ciclo combinado integrado de reformacién (Integrated

Reforming Combined Cycle) [5].

Tabla 2.1:"Condiciones del gas de combustion en diferentes equipos”

. Concentracion de Presion de la Presion Parcial
Gas de Combustién )
CO, %vol (seco) Corriente [MPa] de CO, [MPa]

Calderas de gas natural 7-10 0,1 0,007-0,010
Turbinas de gas 3-4 0,1 0,003-0,004
Calderas de petréleo 11-13 0,1 0,011-0,013
Calderas de carbon 12-14 0,1 0,012-0,014
IGCC después de combustion 12-14 0,1 0,012-0,014
Sintesis de gas IGCC después

8-20 2-7 0,160-1,400
de gasificacion
Sintesis de gas IRCC después

13-17 2-4 0,260-0,680
del reformado

Esta baja concentracién de CO, en los gases de chimenea implica que se deban manejar
grandes volumenes de gas, lo que implica el uso de equipos grandes y costosos. Una
desventaja adicional de una baja concentracion de CO, es que se deban utilizar solventes
mas poderosos para capturar el CO, y la posterior regeneracién de estos solventes, y

requiere una gran cantidad de energia, liberar el CO,.

Se puede incrementar la concentracion de CO, usando oxigeno concentrado en lugar de aire
para la combustion, en una caldera o en una turbina de gas. La quema del combustible en
oxigeno puro presenta el inconveniente de que la temperatura de llama se hace
excesivamente alta. La ventaja de una combustion en oxigeno es que el gas de chimenea
tiene una concentracién de CO, mayor del 90%, asi que soélo se necesitaria un sistema

simple de purificacion de CO,. Sin embargo, el costo de produccion de oxigeno es alto [6].
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Es posible aplicar este sistema a todos los gases producidos por la combustion de cualquier
combustible, pero las impurezas presentes en el combustible y en los gases de combustion,
tales como SOy, NOy, particulados, HCI, HF, Hg y otros contaminantes metalicos, organicos

e inorganicos a niveles trazas, hace que los costos de la planta completa aumenten.

2.3 Captura Pre-combustién

En la captura pre-combustion, el CO, se recupera desde la corriente de proceso antes de

que el combustible se queme, tal como se puede observar en la Figura 2.4.

Esto ha llevado al desarrollo de tecnologias de captura de combustion que producen
corrientes de CO, concentradas, o que contengan altas presiones de CO, paras las cuales

existen ya algunos procesos [4].

Una manera de incrementar la concentracion y presién parcial de CO, consiste en hacer
reaccionar el combustible con vapor (Reaccién 2.1) y/u oxigeno (Reaccién 2.2) para producir
una mezcla, que consiste principalmente en monéxido de carbono e hidrégeno (“gas de
sintesis”) [5] [6].

CeHy + XH,0 «— xCO + (x + %) H, R-21
X
Cely +50; <—>xCO+%H2 R—22

El monéxido de carbono reacciona con el vapor en un reactor catalitico (reactor de

conversién) para generar CO, e H, (Reaccion 2.3) [5].

K
CO + H,0 —— CO, + H, AH=—41m—£l R—23

Finalmente se remueve el CO, de la corriente usualmente mediante una absorcion fisica o

quimica y se obtiene un combustible rico en hidrégeno que puede ser utilizado en hervidores,

turbinas a gas, motores, hornos y celdas de combustion [5].
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Figura 2.4:"Sistema de captura Pre-combustion"

Un solvente fisico absorbe selectivamente CO, sin una reaccién quimica.

La carga que se puede alcanzar depende del solvente que se utiliza, la presion parcial de
CO, en la corriente de gas y la temperatura, con altas presiones parciales y bajas
temperaturas siendo las mas condiciones mas favorables. Con los solventes fisicos, la
capacidad es proporcional a la presion parcial de CO,. Las vias de investigacion y desarrollo
para mejoras de procesos incluyen modificaciones en las condiciones de regeneracion para
recuperar el CO, a altas presiones, mejorando la selectividad para reducir las pérdidas de H,
y desarrollar un solvente que tiene una alta carga de CO, a altas temperaturas. Los procesos
comerciales de remocién basados en gas acido que utilizan solventes fisicos, tales como el
Selexol, y el Rectisol, tienen tales caracteristicas pero son de altos requerimientos
energéticos debido a sus requerimientos de transferencia de calor. Pero se espera que

demuestre su compromiso de alto rendimiento y bajo costo tecnoldgico en el corto plazo.

Otro solvente fisico comunmente utilizado es el carbonato de propileno. Los débiles enlaces
del CO, y este solvente permiten que el CO, pueda ser separado en un equipo de stripping
reduciendo la presion total, sin embargo, se necesita una alta eficiencia de los contactores

liquido-gas y bajo requerimiento energético para la regeneracion [7].
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Algunos procesos que utilizan esta técnica, con algunos cambios de acuerdo a su tecnologia

son:

a) Ciclo Integrado combinado de Gasificacion (IGCC).
b) Membranas.
c) Ciclo Quimico de Combustién y Gasificacion.

d) Procesos Auxiliares mejorados.

2.4 Procesos de captura Oxi-combustion

Una alternativa para capturar carbon de gas combustible es modificar el proceso de
combustién para que haya una alta concentracién de CO,. Una prometedora tecnologia para
lograr esta Oxi-combustion, en la cual el combustible es quemado con una cantidad de
oxigeno cercana al 95% mezclada con gas combustible reciclado. Para este efecto se hace

uso de una unidad criogénica de separacion de aire, para proveer oxigeno de alta pureza.

Este oxigeno de alta pureza se mezcla con el gas combustible previo a la combustién a la
caldera para mantener las condiciones de combustién similar a una configuracion que utiliza

aire para la combustion.

Esto es necesario porque los materiales de construccion disponibles en este momento no
pueden resistir las altas temperaturas resultantes de la combustion del carbén en atmdsfera
de oxigeno puro. Para una nueva unidad, podria ser posible utilizar un pequefio equipo

rehervidor para incrementar la eficiencia.

La principal atracciéon de este proceso es que produce un gas combustible consistente
predominantemente en CO, y agua, la cual es facilmente removible mediante condensacion,

y el CO, remanente puede ser purificado relativamente con bajos costos.
El acondicionado del gas combustible, consiste en el secado de CO,, remocion de O, para
prevenir la corrosion de las lineas, y posible remocién de otros contaminantes tales como

Ar, N2, 802 Yy NOX
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El costo de la captura de carbén en una planta de Oxi-combustion debiera ser menor que
una planta convencional de purificacion, como resultado de la disminucién del gas
combustible y el aumento de la concentracion de CO,, pero el costo de la separacion de aire

y la recirculacion de gas combustible reduce significativamente los beneficios economicos.

Para reducir drasticamente el costo de la Oxi-combustion, los sistemas deben ser
desarrollados para reducir el costo de produccion de oxigeno. Para tales efectos algunas
empresas estan utilizando una membrana transportadora de oxigeno hacia la caldera,
aprovechandose de que a altas temperaturas el oxigeno difunde a través de la membrana,
bombeando aire al material ceramico para que se queme el combustible en el horno.
PRAXAIR, empresa que realiza este proceso, estima que este arreglo podria aumentar la

eficiencia térmica para un sistema de gas natural desde un 87% a 95% [8].

La Figura 2.5 muestra un diagrama de captura de CO, mediante el proceso de Oxi-

combustion.
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Figura 2.5:"Sistema de Captura Oxy-Combustién"
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2.5 Procesos de absorcién Post-Combustion

Se trata de la familia de tecnologias mas maduras, recogida de la experiencia de separacion
desarrollada en procesos industriales muy conocidos de obtencion de: gases, acero,
amoniaco, etc. También en la industria del petréleo es un proceso habitual para purificacién
del gas o petréleo. Un sistema totalmente implantado a nivel industrial es el de la absorcion
quimica mediante aminas (monoetanolamina MEA o similares). Los radicales libres de la
amina hacen que el CO, se combine con ella dando un compuesto que necesita muy poca

energia para descomponerse y regenerar la amina.

Los principales inconvenientes del uso de este procedimiento en las centrales de generacién

de energia son tres:

e Uso de oxigeno por encima del estequiométrico lo que hace que este reaccione con
la amina produciendo efectos corrosivos importantes.

e Reaccién de las aminas con los Oxidos de nitrégeno y azufre productos de la
combustién, dando lugar a sales que aumentan la pérdida de absorbente.

e Salida de humos a altas temperaturas que producen la degradacion de la amina y

reduce su rendimiento.

Los dos ultimos puntos se pueden aminorar situando la absorcion por aminas después del
proceso catalitico de reduccion de 6xidos de nitrdgeno (necesita 350 °C) y la desulfuracion
de gases con lo que la temperatura baja en torno a los 50 °C. El problema de corrosion se
solventa utilizando concentraciones bajas de la disolucién de amina (20-30%) y mediante el

uso de inhibidores.

Como tecnologias menos desarrolladas pero que representan lineas emergentes que habra
que considerar en un futuro préximo se encuentran los solidos regenerables y las

membranas.
La primera de ellas se basa en el proceso de fisisorcion que se puede producir al pasar una

corriente de mezcla de gases a través de un sélido poroso con una gran superficie

especifica, como puede ser el carbén activo con mas de 1000 m? de superficie por gramo.
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Una vez producida la adsorcién del CO,, el sélido se puede regenerar mediante variaciones
de presion y/o temperatura. Los principales problemas que presenta este sistema son la baja
capacidad de adsorcion de estos sélidos lo que exigiria grandes instalaciones y, sobretodo,
la falta de capacidad selectiva del absorbente. El uso de membranas semipermeables para
la separacion de CO, de otros gases con mayor tamafio de molécula puede representar un
sistema sencillo y de bajo coste aunque la experiencia actual es muy limitada para el CO,,

aunque no es asi para separacion de otros gases como el hidrogeno.

Otro proceso en vias de desarrollo es la criogenizacion o destilacion del CO,. Basicamente,
el proceso consiste en el enfriamiento de gases hasta llegar a su licuacién y posterior
separacion de estos. La experiencia esta basada en la industria del nitrdgeno. La principal
ventaja de este sistema consiste en la obtencion de CO, en estado liquido lo que facilitaria
su posterior transporte y almacenamiento. Por el contrario, el gran consumo energético seria

su principal inconveniente.

2.5.1 Sistemas de Absorcién

Los sistemas de absorcién quimica en la actualidad representan la opcion mas preferida
para la captura de post-combustion de los sistemas de absorcion quimica de CO,. Ha
estado en uso desde la década de 1980 y una de sus utilidades es la captura de CO,
provenientes de las plantas de amoniaco, y por tanto, son una tecnologia comercialmente
rentable, aunque no a la escala requerida para las centrales eléctricas.

Se separa el CO, del gas de combustién que pasa por el gas de combustiéon a través de un
sistema de lavado continuo. El sistema consta de un absorbedor y un dispositivo de
desorbedor [9].

La Figura 2.6 muestra un esquema tipico de un sistema de absorcion que consta de un
sector absorbedor y otra seccion donde se realiza la desorcion y consecuentemente la

recuperacion del material absorbente [10].

Para ello se utilizan compuestos quimicos (aminas y nuevos absorbentes en investigacion)

con gran afinidad de compuestos &cidos (CO,, por ejemplo) y se usan como solventes
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formulados, en una mezcla especial para atenerse a la tarea de separacion. Algunos de ellos

también contienen activadores para promover la transferencia de masa en la absorcion.
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Cooler
Flue
Gas
Feed
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o

l g‘ — Fe— -
ent
waste

Figura 2.6:"Diagrama esquematico del sistema de Absorcion”

2.5.2 Detalle del proceso de reaccion quimica

Las etapas del proceso se describen basicamente en el esquema de la Figura 2.7 y a

continuacion se detallan las etapas del sistema.

1. El gas que contiene el CO, se pone en contacto con un absorbente liquido capaz de
capturar el CO..

2. El absorbente cargado con CO, se transporta a otra torre donde se regenera
mediante cambios de temperatura o presion y libera el CO..
El absorbente regenerado se envia de nuevo el proceso de captura de CO..
Para contrarrestar las pérdidas de actividad del absorbente, se introduce siempre

nuevo absorbente.
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Figura 2.7:" Esquema del detalle de absorcion quimica"

2.6 Sistemas basados en aminas

2.6.1 Generalidades

Las aminas son compuestos quimicos organicos que se consideran como derivados del
amoniaco (NHj3) y resultan de la sustitucion de uno o varios de los hidrogenos de la molécula
de amoniaco por otros sustituyentes o radicales. Segun se sustituyan uno, dos o tres
hidrégenos, las aminas son primarias, secundarias o terciarias, respectivamente. Las

estructuras de estas especies son presentadas en la Figura 2.8, a continuacion.

Amoniaco Amina Primaria Amina Secundaria Amina terciaria
Hn"" Nu"" HI“”' Nliu"
- " : - " 3 - " - P "R3
H R R R
R? R?

Figura 2.8:"Estructuras de aminas por tipos"

Ejemplos comunes de aminas:

e Aminas primarias: etilamina, anilina, etc.
e Aminas secundarias: dimetilamina, dietilamina, etilmetilamina, etc.

e Aminas terciarias: trimetilamina, dimetilbencilamina, etc.
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En la utilizacion de las alcanolaminas como solucién para la absorcion del CO,, una de las
mas importantes que se ocupan para este proceso son las siguientes: Monoetanolamina
(MEA), Metildietanolamina (MDEA), 2-Amino-2-metilpropanol (AMP), Piperazina (PIPA),
diglicolamina (DGA), dietanolamina (DEA), diisopropanolamina (DIPA), cuyas estructuras se

pueden apreciar en la Figura 2.9.
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H H,
HC
H
PIPA /[Nj
HO™ N
H

MDEA

/_;N AN

HO NH;

AMP G,

3

o
DGA oL ~"So4 DEA  HOT T T,

Figura 2.9:"Estructuras de algunas alcanolaminas mas utilizadas para procesos de absorcion"

Cada una de ellas al menos tiene un grupo hidroxilo y otro amina. En general se puede
considerar que el grupo hidroxilo sirve para reducir la presion de vapor e incrementar la
solubilidad en agua, mientras que el grupo amina da la alcalinidad necesaria a la solucion

para causar la absorcion del gas acido.

A continuacién se dara algunas propiedades relevantes de algunas amidas que se utilizan en

el proceso de absorcion.
2.6.1.1 Monoetanolamina

Las soluciones acuosas de monoetanolamina, las cuales han sido utilizadas durante mucho
tiempo en la eliminacion del CO, y H,S del gas natural, han sido reemplazadas por otros
sistemas mas eficientes; particularmente para el tratamiento de gas natural a alta presién. No
obstante, la monoetanolamina es aun el solvente preferido para el tratamiento de gases que
contienen CO,. Este es especialmente 6ptimo cuando el gas se trata en condiciones de baja

presion y se requiere una alta captura de CO..
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Otras ventajas de su aplicacion son su alta alcalinidad y su facilidad de descarga que hace

que pueda ser regenerado facilmente.

También es apreciable un mayor indice de corrosion que en la mayoria de las otras aminas,
especialmente si la solucion excede del 20% en peso y esta altamente cargada de gas acido.
Este hecho limita la carga de la MEA con el gas acido en el caso en que exista una presion
parcial alta de gas acido. Este hecho se contrarresta con el uso de inhibidores de la
corrosion. Sin embargo su principal problema es la formacion de productos de reaccion
irreversible lo cual provoca pérdidas de este producto quimico como absorbente en los

procesos.

En general estos inhibidores son efectivos para la captura del CO,, permitiendo que se
puedan utilizar soluciones de MEA de hasta un 30% en peso. Otra desventaja de la MEA es
el alto calor de reaccién con el CO, (sobre un 30% mas que las soluciones de DEA). Esto
hace que se necesite mayor energia para la regeneracion en los sistemas de MEA y seguido
por otro lado su relativa alta presiéon de vapor causa pérdidas por vaporizacion; aunque este
problema puede ser facilmente subsanado con un tratamiento de lavado sobre el gas
tratado. Las plantas de recuperacion de CO, permiten un maximo de un 10% [14] de
productos de degradacién de la amina libre, por lo que este valor es considerado para la tasa
de recambio de MEA.

2.6.1.2 Dietanolamina

Las soluciones acuosas de dietanolamina (DEA) han sido también utilizadas para el

tratamiento de gases de refinerias que contengan una cantidad apreciable de COS y CS..

La baja presion de vapor de la dietanolamina la hace adecuada para la operacion a baja
presion ya que sus pérdidas por vaporizacion son minimas. Esta solucion necesitara que se
aplique vacio en la destilacion para la regeneracion cuando la solucion esta contaminada, lo
que da lugar a numerosas reacciones irreversibles con el CO, formando productos de
degradacién corrosivos. Por este motivo la DEA no seria adecuada para el tratamiento del

CO, como gas acido sin el uso de inhibidores

2.6.1.3 Dietanolamina de metilo MDEA
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Es un liquido de color amarillo claro, incoloro o amarillo palido con un olor a amoniaco. Es
miscible con agua, alcohol y benceno. Dietanolamina metilo también se conoce como N-metil
dietanolamina y mas comunmente como MDEA. Tiene la formula CH3N(C,H,OH),. MDEA es
una amina terciaria y se utiliza ampliamente como un agente edulcorante en quimica,
refineria de petroleo, la produccién de gas de sintesis y gas natural. Este compuesto no debe

ser confundido con el MDEA drogas de nombre similar.

La popularidad de MDEA como solvente para el tratamiento de gas se debe a varias ventajas
que tiene sobre otros alcanolaminas, especialmente su capacidad para eliminar
preferencialmente H,S de corrientes de gas amargo, en plantas de gasificacién de carbon y
proceso Claus (recuperacion de azufre). La MDEA puede eliminar casi completamente el

azufre de una corriente acida pero sélo puede eliminar el 30% del CO, contenido.

Puede ser usada en una concentracion del 60% en disolucion por su baja presion de vapor,
ademas es resistente a la degradacion térmica y la degradacion quimica, los productos no

son corrosivos y el calor de reaccion es bajo.

2.6.1.4 Diglicolamina DGA

También es conocido como 2-(2-aminoetoxi)-etanol. El tratamiento de gas con aminas se
refiere a un grupo de procesos que utilizan soluciones acuosas de varias aminas para
eliminar el sulfuro de hidrégeno (H,S) y didxido de carbono (CO,) de gases. Es un proceso
usado en refinerias de petréleo, plantas petroquimicas, plantas de procesamiento de gas
natural y otras industrias. El proceso también se conoce como eliminacién del gas acido y

endulzamiento.

Los procesos dentro de las refinerias de petréleo o de las plantas de gas natural que
eliminan el sulfuro del hidréogeno y/o los mercaptanos se refieren comunmente como
procesos de endulzamiento porque los productos que se obtienen no tienen diéxido de
carbono y sulfuro de hidrogeno. Los procesos consisten en la absorcion del gas por

soluciones quimicas acuosas de amina a presion y a temperatura ambiente.

Este solvente es en muchos aspectos muy similar a la MEA, excepto en que su baja presion

de vapor permite su uso en concentraciones mayores, tipicamente entre el 40% y el 60%;
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por lo tanto se necesitan un menor ratio de circulacién y un menor consumo de vapor al

compararlo con la MEA.

2.6.2 Funcionamiento de los procesos de absorcion con aminas

Los procesos de absorcion en los métodos de captura por post-combustién hacen uso de la
naturaleza reversible de una reaccion quimica en un solvente acuoso alcalino, usualmente
una amina, con un gas acido.

La reaccién del CO, con la MEA involucra una serie de procesos fisicos y quimicos que
pueden ser descritos a través de los siguientes pasos: ionizacién del agua presente en el

solvente, hidrdlisis e ionizacion del CO, disuelto, protonacion de la alcanolamina y formacién

del carboanidn. Tales reacciones estan representadas a continuacion desde la 2.4 ala 2.7:

e lonizacion del Agua
H,0 «—— H* + OH~ R—24

e Hidrolisis e ionizacion del CO, disuelto

€O, + Hy0 «—— HCO;~ + H* R—25

¢ Protonacion de la alcanolamina
RNH, + HY «——— RNH;" R—26
e Protonacion del carboanion
RNH, + CO, «——— RNHCOO~ + H™ R—27
En términos generales, la absorcion de CO, en MEA puede ser descrita mediante una

absorcion fisica seguida de una reaccion irreversible de segundo orden, como se indica en la
Ecuacion 2.1. [11]
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R, = k[CO,][MEA] Ec.2.1

En las nuevas tecnologias usadas para la captura de CO, a menudo se utiliza una mezcla de
diferentes aminas. Estas incluyen mezclas MEA-piperazina, MDEA-piperazina y N-

metildietanolamina y trietilentetraamina.

Las aminas usadas para la captura de CO, se reciclan, pero una porcion menor de las
aminas se degradan o se emiten al aire. Las aminas que se emiten son inestables en el
ambiente natural y, por lo tanto, se degradan en sustancias toxicas para la salud humana,
vegetacion y el medio ambiente. Entre ellas se pueden nombrar aldehidos, amidas,

nitrosaminas, nitraminas [12].

Luego de enfriar los gases de combustion, éstos se ponen en contacto con el solvente en el
absorbedor. Las temperaturas de operacion de este absorbedor se encuentran tipicamente
entre 40° y 60°C. El CO, se absorbe y reacciona con el solvente para posteriormente
abandonar el absorbedor. El solvente rico en CO, ya absorbido se bombea al tope de una
torre de stripper (o regeneracion) luego de haber sido calentado en un intercambiador de
calor. La regeneracion del solvente se lleva a cabo en el a elevadas temperaturas (100°C —

140°C) y a presiones no mayores que la atmosférica.

Se suministra calor al rehervidor para mantener las condiciones de regeneracion. Esto
conlleva a grandes gastos energéticos como resultado de calentar el solvente, de manera tal
de proveer el calor necesario para la desorcion. EI CO, abandona la torre de regeneracion.
El solvente “limpio”, el cual contiene una concentracion baja de CO, se bombea a la torre de
absorcion luego de ser enfriado por un intercambiador de calor. Los equipos restantes se
utilizan para mantener el solvente en condiciones debido al resultado de la degradacién de
ésta, contaminacion debido a productos provenientes de la corrosion y otras particulas. Un

lecho de carbén activado actua como filtro, controlando la degradacion y la corrosion. [1]

Los parametros claves que determinan una buena operacién técnica y econdmica son los

siguientes: [3]
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¢ Flujo de gas de combustion: el caudal de gases de combustién que se quieran tratar
va a determinar el tamafo de los equipos, los cuales representan una parte

importante del costo total.

e Contenido de CO, en los gases de combustion: dado que los gases de combustion se
encuentran normalmente a presion atmosférica, la presion parcial del CO, es de 3 —
15 [kPa]. Para estas condiciones lo mejor es utilizar soluciéon acuosa de aminas para

la absorcion.

e Eliminacion de CO,: la recuperacién de CO, con este sistema se encuentra en torno
al 80 — 95%. Se debe elegir el 6ptimo, ya que en una recuperacion mas alta llevaran

asociados mas costos de inversion en la columna y de consumo de energia.

e (Caudal de disolvente: el caudal de solvente determina el tamafio de los demas
equipos aparte del absorbedor. Para un disolvente dado, el caudal sera fijado por la

eliminacion de CO, necesaria.

e Requerimientos de energia: la mayoria de la energia consumida proviene de la
regeneracion del solvente y de la energia utilizada por las bombas y sopladores. La
compresion del CO, para transporte y almacenamiento también consume mucha
energia. Se necesitan aproximadamente 4 [GJ/ton CO,] para el proceso de

desorcion [13].
e Refrigeracion: la refrigeracion es necesaria para que los gases de combustion vy el
disolvente estén dentro de los niveles de temperatura adecuados del proceso.

Ademas, se requiere refrigeracion del gas que abandona la columna de Stripping

para recuperar el disolvente en el proceso de extraccion.

2.6.3 Concentraciéon de aminas en solucion

La eleccion de la concentracion de aminas suele ser bastante arbitraria y normalmente se

hace a partir de la experiencia de la operacion.

56



Tipicamente el rango de operacion de la MEA varia de un 12% en peso a un maximo de 32%
en peso. Es importante hacer notar que al utilizar una concentracibn mayor a la
recomendada, 32% y mas, es necesario adicionar inhibidores de corrosion y el unico gas a
tratar debe ser CO..

Las soluciones de DEA que se utilizan para el tratamiento de gases de refineria, contienen
entre un 20% y 25% en peso. Estas concentraciones aumentan entre el 25% y el 35% para

la purificacion de gas natural.

Las concentraciones de DGA, normalmente contienen de un 40% a 60% en peso y las de

MDEA oscilan en un rango de 35% a 55% en peso.

Es importante sefalar que aumentando la concentracion de la amina generalmente se
reduce el ratio de circulacion de la solucidn de la planta y por lo tanto los costes de la planta.
Sin embargo el efecto no es tan grande como cabe esperar, la razén es que la presion de
vapor del gas acido sobre una soluciobn mas concentrada para ratios molares de gas

acido/amina equivalentes.
Por otra parte cuando se trata de absorber la misma cantidad de gas acido con un volumen
mas pequefio de solucidon, el calor de reaccidbn hace aumentar la temperatura, y en

consecuencia aumenta la presion de vapor del gas acido sobre la solucién.

El efecto de aumentar la concentracion de amina en una planta de operacién especifica que

utiliza DGA al 15% en peso para la captura de gas acido se muestra en la Figura 2.10.
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Figura 2.10:"Efecto de la Concentracion del DGA en la capacidad méaxima de una planta y solucién de carga neta
en una gran planta comercial"

2.6.4 Posibles efectos medioambientales

La literatura disponible muestra que las aminas y productos de la degradacién de aminas
pueden tener algunos efectos negativos en la salud (irritacion, sensibilizacién,
cancerigenosidad, genotoxicidad). Las aminas también pueden ser toxicas para animales y
organismos acuaticos, por la acidificacion de los medioambientes marinos. Estos impactos
representan el peor escenario, y los posibles impactos son dependientes fuertemente de las

aminas que son utilizadas en el proceso de captura de CO, y las cantidades de aminas que
se liberan al aire.

La MEA, es a dia de hoy la amina mas comun en los procesos de captura de CO,, tiene una
relativa alta biodegradabilidad, y en si misma no tiene efectos adversos en la salud de los
seres humanos, animales, vegetacion y organismos acuaticos. Las emisiones de nitrégeno y
amoniaco transportadas por el aire, provenientes de la descomposicion de las aminas, puede
sin embargo, si se emiten en altas concentraciones, causar eutrofizacion y acidificacion.
Otras aminas comunmente usadas para la captura de CO, como AMP (2-amino-2-
metilpropanol), MDEA y PIPA son eco-toxicolégicos y tienen baja biodegradabilidad, y tienen
un impacto medioambiental mas alto que el MEA.

Una vez que son emitidas al aire desde las plantas capturadoras de CO,, las aminas

comienzan a degradarse a otros productos, de los cuales existen una gran variedad, y
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muchos de ellos no tienen efectos ambientales negativos. Las nitrosaminas podrian ser los
productos de degradacion mas adversos para el ambiente, ya que pueden causar cancer y
contaminar agua potable, entre otros. Es importante hacer notar que estas consecuencias

representan el peor escenario tedrico a la maxima emision de las plantas de capturas.

2.7 Sistemas de captura de CO, basado en Carbonatos

Se puede observar que la concentracion optima para este caso estaria alrededor del 50% ya
que el efecto del aumento de la concentracién se ve compensado por la pérdida de la
solubilidad del acido [9].

i0, KyCOs, u [o 2 [
El carbonato de potasio, K,COj3, se usa para la remocion de CO, en corrientes a altas
presiones, como endulzamiento de gas natural o produccion de hidrogeno mediante la

sintesis de amoniaco [13].

Este sistema se basa en la capacidad de que un carbonato soluble reacciona con el CO,
para formar bicarbonato, que luego de ser calentado libera el CO, y se revierte a carbonato.
La principal ventaja de este proceso por sobre los basados en aminas es que el
requerimiento energético es significativamente menor [14]. Sin embargo estos procesos
estan limitados por la selectividad y las bajas tasas de absorcién bajo las condiciones de
operacion presentes en una central eléctrica de carbon. Una manera de mejorar la absorcion

de CO; en K,CO; es mediante la promocion de una amina [13].

Actualmente se encuentra en desarrollo un sistema basado en K,COs, en el cual el solvente
se promueve con el catalizador piperazina (PZ). La piperazina (PZ) es una diamina que, en
contraste con las aminas comunes como MEA, puede tedricamente, reaccionar con 2 moles

de CO, por mol de amina. Junto a una solucién de carbonato de potasio, este solvente tiene

59



una capacidad potencial mayor de absorcion de CO,. A esto se suma que dos grupos
aminos y una alta constante de disociacion como acido (pKa) también favorecen a una alta
tasa de absorcion. Ademas la piperazina es menos sensible a la degradacién por oxidacién
que la MEA

El sistema K,CO; /PZ (5 molar K,COg; 2,5 molar PZ, como catalizador) tiene una tasa de
absorcion 10 - 30% mas rapida que una solucién al 30% de MEA y caracteristicas favorables

al equilibrio.

Un beneficio es que el oxigeno es menos soluble en solventes K,CO; / PZ; sin embargo, la
piperazina es mas cara que el MEA, asi que el impacto econdémico sera aproximadamente el
mismo. Los analisis indican que los requerimientos energéticos son aproximadamente un 5%

mas bajos con una capacidad maxima de carga del 40% contra un 30% para el MEA [14].

La absorcion quimica de CO, en soluciones acuosas de carbonato de potasio y piperazina
puede ser descrita a través del siguiente mecanismo: hidrdlisis y ionizacién del CO, disuelto
(Ecuacion 2.1), disociacion del K,CO; en agua y posterior formacion del bicarbonato
(Reaccion 2.8 y 2.9, respectivamente) y formacién del anién carbamato y bicarbamato

(Reacciones 2.10y 2.11, respectivamente).

K,CO3 — 2K* + C05*~ R-28

KHCO; —— K* + HCO;3~ R-29

PZ +HCO0;~ —— PZCO0™ + H,0 R—210
PZCOO~ + HCO3~ ——— PZ(CO07), + H,0 R-211

2.8 Sistemas bioldgicos de captura de CO,

Los sistemas de captura bioldgicos son otro potencial para el mejoramiento de la tecnologia
de captura del CO,. Estos sistemas basan su funcionamiento en reacciones naturales del
CO, en organismos vivientes. Una de las posibilidades es el uso de enzimas. Un sistema

basado en enzimas, que logra la captura y liberacion del CO, mediante la imitacion del
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mecanismo del sistema respiratorio de los mamiferos, el que se desarrolla por la enzima

carbozima, representada en la Figura 2.11.

Este proceso, que utiliza anhidrasa carbodnica (CA) en una fibra que contiene una membrana
liquida, a escala de laboratorio ha demostrado el potencial de capturar alrededor de un 90%
del CO, seguido por una regeneracion a condiciones ambientales. Esto representa una gran
ventaja por sobre el proceso de absorcién con MEA, ademas el proceso con CA tiene un

pequeno calor de absorcion [14].

La tasa de disolucion de CO, en agua esta limitada por la tasa de hidratacion de éste,
mientras que la capacidad de transporte de CO, esta condicionada por su capacidad buffer.
Agregando la enzima CA a la solucién acelera la tasa de formacion de acido carbdnico; el
CA tiene la habilidad de catalizar la hidratacién de 600.000 moléculas de diéxido de carbono
por molécula de CA por segundo, siendo su maximo tedérico de 1.400.000. Este alto numero

minimiza la cantidad de enzima requerida [14].

Proceso basado en enzimas

Salida gas
de barrido
Entrada Gas rico en CO,
=i = = =
= =l =1 =
=i = =i =
= = =l =
g B3 [——| =l =
s = =
2 B3 =
S B3 [ =) = =]
o =3 = = =
= = = =
<
- = =
.= == = =]
6 = = = =
= = =l =
— E|CA cAl= =
% EE jlembrana ﬁ %
Salida Gas T Entrada Gas
pobre en de barrido

co,

Figura 2.11:"Esquema del proceso de permeacion que utiliza la Carbozima"
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2.9 Sistemas de separacién mediante membranas

Este tipo de tecnologia se utiliza comercialmente para remover CO, de corrientes de gas que
tienen una alta presion y una alta concentracion de CO,. Las membranas que se utilizan
actualmente se basan en un sistema hibrido membrana — solvente. La membrana provee
una gran area superficial por volumen para la transferencia de masa entre la corriente

gaseosa Y el solvente, lo que resulta en un sistema muy compacto [3].

Este método evita la necesidad de cambios de fase. Las membranas para la absorcion de
gases constan de un liquido de absorcion en contacto con un lado de una membrana porosa

con objeto de proveer una gran superficie de contacto y evitar mezclar el gas con el liquido.

La separacion se basa en la distinta velocidad de difusién de diferentes gases. El CO,,
siendo una molécula triatdmica, puede separarse con relativa facilidad de moléculas

diatédmicas como O, y N..

Las membranas para la separacion de 2 gases pueden dividirse en dos tipos: Membranas

organicas y membranas inorganicas.

e Membranas organicas: son apropiadas para la separacion de CO, de N, incluyen

materiales derivados de la celulosa, polisulfona, poliamidas y poliimidas.

e Membranas no organicas: son quimicamente estables y apropiadas para operacion a
presion elevada, pero son mas caras que las de tipo organico. Ejemplos de este tipo
de membranas son las membranas porosas inorganicas, como membranas
ceramicas, membranas de 6xidos metalicos y membranas inorganicas no porosas,
tales como membranas metélicas. Debido a que la diferencia de tamafio y masa de
N, y CO, es pequena, las membranas no organicas porosas no son adecuadas para
la separaciéon de CO, de gases de combustidon. En la configuracion con una
membrana, ésta separa los gases de combustion en un permeado rico en CO, y una
fraccion pobre en CO,. La segunda es descomprimida en una camara de expansion y

liberada, subsecuentemente, a la atmdsfera.
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El permeado rico en CO, comprimido a una presiéon de 8 [MPa]. El permeado obtenido en un
sistema consistente de una membrana solamente produce un permeado rico en CO, diluido
con N,. Este no es un resultado deseable, ya que el CO, se condensara al ser comprimido,

mientras que el N, permanecera en forma gaseosa.

En el sistema, el gas de chimenea pasa a través de un haz de tubos de membrana, mientras
que la soluciéon de amina fluye por el lado de la carcasa del haz. El CO, pasa a través de la
membrana y es absorbido por la amina, mientras que las impurezas son bloqueadas por la
amina, disminuyendo asi la pérdida de amina como resultado de la formacion de una sal
estable. Después de abandonar el haz de tubos, la amina se regenera antes de ser

recirculada.

Las ventajas de este sistema son que se evitan los problemas operacionales que ocurren en
los sistemas convencionales de absorcidén donde las corrientes gaseosa y liquida se
encuentran en contacto directo: foaming (espumamiento), flooding (inundamiento) y

chanelling (canalizacion de flujo) [3].

Por otra parte las membranas utilizadas para separacion de gas permiten que un
componente en la corriente gaseosa difunda mas rapido que otros. Hay varios tipos
diferentes de membranas para separacion de gases, incluyendo membranas inorganicas
porosas, membranas de paladio, membranas poliméricas y zeolitas. En el caso de
membranas en las que no se pueden lograr altos grados de separacion, es necesario que
tengan multiples etapas y/o el reciclo de una de las corrientes. Esto conduce a un incremento

en la complejidad, consumos de energia y costos [4].

2.9.1 Separacion a base de Membrana polimérica

Recientemente, Favre y colaboradores (Bounaeur et al, 2006; Favre, 2007) ademas de
Wiley y sus compafieros de trabajo (Ho et al., 2006, 2008) publicaron los resultados de
extensos calculos que explorar la dependencia de los costes de captura de CO, en la
selectividad de la membrana, la permeabilidad y el precio unitario. Para competir con las
tecnologias de absorciéon de CO, basada en aminas proveniente de los gases de
combustién, las membranas poliméricas deben tener selectividades de CO./N, (es decir,

relaciones de permeabilidad) en el rango de 200. Con raras excepciones, las selectividades
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de polimeros disponibles estan muy por debajo de eso. Mientras que muchos tienen
selectividades de 50-60, que tienden a ser menos permeable, es decir, sus flujos son bajos.
Una vez mas, la rentabilidad puede ser alcanzables solo cuando la separacion es promovida

por un CO..

Han demostrado que por virtud de sus reacciones reversibles con CO,, que las aminas
pueden aumentar la selectividad de CO, en membranas poliméricas hasta razones de
CO./N, cercanas a 170. Si estos alentadores resultados son sostenibles durante periodos
prolongados de funcionamiento, estos sistemas se merecen una seria consideracion como

candidatos para la captura de CO, en centrales térmicas de carbon.
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3 Liquidos idnicos

3.1 Introduccidn

A la fecha, muchas reacciones quimicas han sido llevadas a cabo con solventes
moleculares. Por dos milenios, mucho del conocimiento de quimica que se tiene, se basa en
el comportamiento de las moléculas en la fase de la solucidbn en solventes de caracter

molecular.

Recientemente, sin embargo, ha emergido una nueva clase de solventes, los denominados
“Liquidos lénicos”, los cuales, a menudo son fluidos a temperatura ambiente, y consisten

completamente en especies ionicas.

Los liquidos idénicos tienen muchas propiedades fascinantes, las que los hacen de gran
interés para los quimicos ya que, tanto la termodinamica como la cinética de las reacciones
en presencia de estas especies son diferentes a las que se dan con los métodos

convencionales [1].
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En general, los liquidos i6nicos, son sales organicas, que usualmente consisten en: cadenas
cationicas largas, voluminosas y asimétricas; como piridiminas, imidazolio o iones fosfonios,
ademas de un anion inorganico como Cl-, BF,, PF¢, etc. o un anién organico tal como el
RCO,- [2].

La naturaleza del anién y el cation es lo que determina las propiedades fisicas y quimicas de
los liquidos idnicos, por lo tanto es posible alcanzar propiedades especificas escogiendo la
combinacion apropiada cation-anion, como resultado de la dependencia existente entre las

propiedades y las estructuras de los iones que lo constituyen [3].

Las aplicaciones de los liquidos idnicos, comprenden varias de las areas de la industria
quimica, ya sea como medio de reaccion, para la separacion de fases gas-liquido, procesos
de extraccion y absorcion de gas. Otras areas de aplicacion son el uso como electrolitos en
baterias, solventes, lubricantes, espectroscopia de masas, nanomateriales y muchos mas
[4].

Para la presente revision, se pone especial estudio del uso de los liquidos i6nicos como
solvente para la absorcion de gases, con la finalidad de mejorar la economia y eficiencia

general de los procesos de separacion de gases [5].

El potencial de los liquidos i6nicos de temperatura ambiente para reemplazar los solventes
tradicionales, se atribuye a sus caracteristicas singulares: baja presién de vapor, amplio
rango de polaridades, alta resistencia térmica, y la capacidad de obtener una caracteristica

mediante un cambio en la estructura del ion [5].
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3.2 Principales Aniones y Cationes utilizados

Aniones

[AICL]

[AlLCl;T

[Al3Clyo]-

[BF.]

[Br]-

[BR,]-

[CFsCO,]- [TFA]
[CF3SO;]- [OTI]-
[(CF2S0,):Cl-

[Cl]-

[(C2F5)3PFs]- [FAP]-
[Co(CO)4]-
[CoH5SO4]
[N(CN).]- [DCAJ-
[FeCl4]-

[Fe2CL7]-

[NOs]
[N(SOQCQFs)z]- [beti]-
[N(SO,CF3)]-  [NTf]-
[OAC]-

[OTs] [Ts]

. Tetracloroaluminato

Heptacloro dialuminato
Decacloro trialuminato

. Tetrafluoruro borato

Bromuro
Tetra alquil Boro

. trifluorometil carbonato

. Triflato

. tris((trifluorometil)sulfonil)metil

: Cloruro

. tris(pentafluoroetil)trifluorofosfato
. Tetracarbonato de cobalto

Etil sulfato
Dicianamidas

. Tetracloruro de Fierro

Heptafluoruro de Fierro
Nitrato

: bis(perfluoroetilsulfonil)imida
: bis(triflurometilsulfonil)imida, bistriflamida.
. Acetato

[CHsCeH4SO4)- Tosilato



[PFe] . Hexafluorofosfato

[PO,’- . Fosfato

[SbFg]- . Hexafloruro de antimonio

[TfOT . Trifluorometilsulfonato

Cationes

[C.mim]* . 1-alquil-metilimidazolio, ej: [C,mim]" o [Et-mim] etil-
metilimidazolio.

[Copy]” . n-alquil-piridina

[NRxH4x]" . Tetra Alquilamonio

[PRxHx]" . Alquilfosfonio

[CsHN,R{R,]* : 1,2 dialquil pirazolio

[C3H3NSR]* :n-alquil tiazolio

[SRiR:R3]" . Trialquil sulfonio

[P Phs]” . Trifenil Fosfina

[C4HsN]" : N,N dialquil pirrolidina ej: [BMP]: 1-butil-1-metil pirrolidina.

3.3 Liquidos ionicos: Generalidades

En contraste a los solventes moleculares organicos, los cuales solo contienen moléculas, los
liguidos i6nicos son liquidos compuestos en su totalidad de iones. Desde los ultimos 10
afos, los liquidos idnicos han tenido una creciente atencion para la comunidad cientifica e
industrial, lo que ha sido demostrado por el crecimiento exponencial en el numero de

publicaciones y patentes en el area.

El conocimiento que se tiene de los liquidos iénicos a la fecha, se basa en muchas

combinaciones de cationes organicos y aniones organicos e inorganicos.

Los liquidos ionicos tienen ventajas por sobre los solvente convencionales al permanecer
liquidos en un amplio rango de temperaturas y al tener caracter no volatil. Es esta ultima
propiedad la que les ha permitido el desarrollo como alternativa amigable con el
medioambiente comunmente conocido como “Solventes Verdes”, incluso cuando su
toxicidad y biodegradabilidad no ha sido siempre comprobada. De hecho, el gran interés en
estos medios realmente se origina por sus unicos y fascinantes amplios rangos de

propiedades fisicoquimicas [6]. Su polaridad ajustable, despreciable presiéon de vapor y su
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habilidad de ajuste de solubilidad los hace completamente diferentes de los solventes

clasicos organicos.

La diversidad de sus propiedades es demostrada por su extenso rango de potenciales

aplicaciones, extendiéndose desde sintesis de drogas organicas hasta baterias de alta

capacidad, nuevos productos quimicos especificos, nuevos materiales y fluidos de ingenieria

[71.

3.3.1 Por qué los liquidos i6nicos son tan interesantes

Desde finales de los afios 90, los liquidos i6nicos han atraido la atencién de los

investigadores alrededor del mundo, por varias razones. Entre estas:

Los LI's han mostrado una nueva cara de la quimica. Antes de 1998, habia
relativamente pocos estudios acerca de estas especies a temperaturas bajos los
100°C en un ambiente liquido enteramente i6nico, comparado con la quimica
molecular.

El potencial cientifico para la investigacion de LI's, es virtualmente ilimitado. Como
dato hay mas de 1500 LI's reportados en la literatura cientifica, y en teoria, al menos
son posibles de desarrollar 1 millén, ademas, hay casi un ilimitado numero de
sistemas de LI’s en teoria reproducibles mezclando dos o mas LI’s simples.

A diferencia de los solventes moleculares, los LI’s tienen una despreciable presion de
vapor, y por lo tanto, no se evaporan bajo condiciones normales.

Los LI's son generalmente No-Inflamables, y muchos permanecen térmicamente
estables a temperaturas mas altas que los solventes moleculares organicos
convencionales.

Los LI's tienen un rango mas amplio de uso que los solventes moleculares.

Los LlI's, tienen un amplio rango de solubilidad y miscibilidad. Por ejemplo, algunos
son hidrofilicos, mientras que otros son hidrofébicos.

Tienen una amplia ventana electroquimica.

Pueden ser usados como medio de reaccién y/o catalizador para una gran cantidad
de reacciones quimicas.

Estos liquidos pueden ser usados para separacion y extraccion de quimicos desde

solventes acuosos y moleculares organicos.
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e Los LI's, pueden ser facilmente reciclados para su posterior uso como solvente y/o
catalizador.

e Las propiedades fisicas y quimicas pueden ser ajustadas o adaptadas (a) cambiando
los aniones y cationes, (b) disefiando funcionalidades especificas en los cationes y
aniones, (c) mezclando diferentes liquidos idnicos mas simples.

e Dado que los LI’s, tienen cationes y aniones, tienen una funcionalidad dual. Ellos por
lo tanto, imparten una unica plataforma estructural comparada con los liquidos iénicos.
Consecuentemente, los LI's, pueden ser explotados como solventes y nuevos
materiales, para muchas aplicaciones, por ejemplo: electroquimica, quimica organica
e inorganica, bioquimica, ciencia de los materiales y farmacéutica, entre otras.

e Los LI's podrian contribuir significativamente al desarrollo de “Quimica Verde” y

“Tecnologia Verde”, por ejemplo:

v" Reemplazando a los solventes organicos inflamables, volatiles y toxicos.
v" Reduciendo o previniendo los desechos quimicos y polucion.

v" Mejorando la seguridad de procesos quimicos y productos.

3.4 Estructuras y componentes de los liquidos iénicos

Existe una gran cantidad de especies ionicas, tales como cationes y aniones para sintetizar
los liquidos i6nicos. Todas las propiedades de los liquidos idnicos estan determinadas por la
union cation-anién, tamafo, geometria y distribucién de cargas. En sales similares, un
cambio en los tipos de iones influye modificando las propiedades fisico-quimicas tales como
acidez, basicidad, caracter hidrofilico e hidrofébico, y comportamiento de miscibilidad con
agua. En general, los aniones son los que suelen controlar la miscibilidad en agua, pero el

cation es el cual influencia la hidrofobicidad y la capacidad de formar puentes de hidrégeno

[4]

3.4.1 Cationes

Los cationes de liquidos i6nicos son estructuras organicas voluminosas con baja simetria [4],
la mayor parte de estos cationes tienen naturaleza aromatica con atomos de nitrégeno en el

anillo, heterociclos nitrogenados [8].
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La geometria que presenta el cation influye en el punto de fusién. Al aumentar el tamafio y la
simetria del ion, se genera una disminucion del punto de fusién. Es esta propiedad la que
junto a la estabilidad térmica especifican el intervalo de temperaturas en las que es posible

utilizar el liquido idénico como solvente [4].

Los liquidos i6nicos comunmente se componen de los siguientes cationes organicos: 1-
alquil-3-metillmidazolio ([C,mim]"), N-alquilpiridina ([Cnpy]*), u otros cationes de tetra alquil-

amonio o tetra-alquilfosfonio [9].

En la Figura 3.1, se muestran algunos cationes de comun uso para formar liquidos idnicos, y
donde se puede observar la estructura heterociclica, con presencia de nitrdgeno en su
estructura, ademas de los otros elementos constituyentes, donde muchos son grupos
alquiles, con diferentes largos de cadena, los que le entregan las consecuentes propiedades

particulares a cada uno de ellos.
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Figura 3.1: "Cationes de Liquidos l6nicos cominmente usados, Rn corresponde a los grupos alquilos”

3.4.2 Aniones

El segundo constituyente de los liquidos idnicos, los aniones, también determinan las

propiedades que presentara cada LI, aun cuando tengan los mismos cationes. En general

hay dos tipos de aniones para los LlI’s, los aniones fluorados y aquellos que no tienen un

atomo de fluor, como el aluminio.

Los siguientes son algunos de los mas comunes aniones citados en la literatura de liquidos

idnicos:

Haluros: Bromuro [Br7], Cloruro [CI].

Nitratos: [NO3]

Cloroaluminatos: [AICL], [ALCI,]

Hexaflurofosfatos: [PFg]

Tetrafluroboratos: [BF 4]

Alquilsulfatos: [RSO,4] ejemplo: etil-sulfato [CoH5SO,4]

Alquilcarboxilatos: [RCO,]-, ejemplo: acetato, [CH3CO2]- también escrito [OAc].

p-toluenosulfonatos: [CH3C¢H4SO3]” conocido como tosilato [OTs] 6 [Ts]
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e ftriflurometilsulfonato: [CF3SO;]- , conocido como triflato [OTf]-

o bis(triflurometilsulfonil)imida: [N(SO,CF3;),]- conocido como bistriflamida [NTf,]-
e bis(perfluoroetilsulfonil)imida: [N(SO,C,F5),]- conocido como [beti]-

e dicianamida: [N(CN),]- o [DCA]-

o tris(pentafluoroetil)trifluorofosfato: [(C.F5);PF3]- o [FAP]-

¢ metales complejos: por ejemplo [Co(CO)4]- y [SbFe]-

3.5 Clasificacion de los liquidos iénicos

La mayoria de los estudios de liquidos idnicos se han basado principalmente en los famosos
AlL’s, es decir los “Liquidos loénicos Apréticos”, y que justamente son de los que se ha
estado mostrando en los puntos anteriores. Este tipo de liquidos lénicos son los de estudio
clasico, es decir, los que provienen de cationes no protonados y aniones, como por ejemplo
[Comim][BF,4], o [C4mim][NTf,].

Pero en la actualidad, ha aparecido otro tipo, aquellos denominados PIL’s, “Liquidos I6nicos
Préticos”, formados por la transferencia de proténica de un acido que puede donar un protén,
es decir, un Acido de Brgnsted (HA), hacia una base que puede recibir dicho protén, es

decir, una Base de Brgnsted (B), tal como lo muestra la siguiente Reaccion 3.1:
HA+ B —— [BH|* + A~ R-31
El ejemplo clasico de este tipo de liquido idnico protico es el caso del Nitrato de Etil-Amonio
[C,HsNH3][NOs], el cual se forma tras la protonacion de etil-amina, como se puede ver en la
Reaccion 3.2:
C,HsNH, + HNO; —— [C,HsNH;3]" + [NO3]™ R—3.2
Otro ejemplo de liquido idnico prético, es el 1-metilimidazolio-Tetrafluoroborato, que se

puede apreciar en la Rigura 3.2 ([Hmim][BF,]), el cual es preparado mediante la reaccion de

1-metilimidazolio y acido tetrafluoroborato. [Hmim][BF,] una fuerte base de Brensted.
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Figura 3.2:"Liquido l6nico 1-metil Imidazolio Tetrafluoroborato [Hmim][BF4]"

Los liquidos idnicos proticos, no necesariamente estan constituidos en su totalidad por iones,

ya que tales liquidos pueden contener un pequefio porcentaje de especies moleculares si la

transferencia proténica esta incompleta. Los PIL’s suelen ser hidrosolubles, por lo que tienen

alta movilidad en el medio.

Como se ha dicho, los PILs tienen diversos origenes, pero algunos de los mas conocidos

son los derivados de aminas (monoetanolamina, dietanolamina, o trietanolamina), y los

derivados de los &cidos organicos (formico, acético, propionico, butirico, isobutirico, y

pentanoico), los cuales pueden ser observados en la Figura 3.3.
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Figura 3.3:"Principales liquidos iénicos proticos usados"
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3.5.1 Generaciones de liquidos iénicos

Los liquidos idnicos, son clasificados histéricamente en tres generaciones, que van desde la
primera, segunda y tercera generacion, las cuales se ordenan de acuerdo a los elementos

constituyentes y funciones.

3.5.1.1 Liquidos ionicos de Primera generacion

La primera generacion corresponde a los LlI's de tipo haluroaluminato, que tienen por
caracteristica ser sensible al agua [6]. Los primeros ejemplos caracteristicos de este tipo de
liquidos son mezclas eutécticas (mezclas que tienen punto de fusibn mas bajo que los

componentes) de cloruro de aluminio (lll) y haluros de etil-piridina, en el afio 1951.

Esta categoria también incluye a los liquidos idnicos cloroaluminato de dialquil-imidazolio de
las investigaciones de Wilkes, en 1982, formados por cloruro de aluminio y cloruro de di-
alquil-imidazolio. Es importante mencionar que estos liquidos idnicos han sido ampliamente

estudiados por la quimica organica [7].

3.5.1.2 Liquidos ionicos de Segunda generacién

Son liquidos idénicos del tipo no-haluroaluminato. Han sido utilizados ampliamente en la
quimica organica. Los primeros ejemplos fueron aquellos desarrollados por Wilkes y
Zaworotko en 1992.

Esta clasificacion incluye LI's de di-alquilimidazolio con aniones coordinados débilmente
tales como el hexaflurofosfato [PF¢] y tetrafluoroborato [BF,]” . Se creia que estos liquidos
I6nicos eran estables tanto en el aire como en el agua [6], pero luego de estudios se
comprobé que pueden sufrir reacciones de hidrdlisis bajo algunas condiciones, resultando en

la formacion del téxico y corrosivo Acido Fluorhidrico [10].
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3.5.1.3 Liquidos ionicos de Tercera generacion

La tercera generacion corresponde a los liquidos idnicos especificos o con su nombre en
inglés, TSIL's Task-Specific lonic Liquids, especies quimicas disefadas con cationes y/o
aniones con diferentes propiedades o reactividades. También son conocidos como liquidos

idnicos funcionalizados.

Ejemplos de tales especies, lo son liquidos io6nicos con cationes funcionalizados de
imidazolio o trifenilfosfina, con acido sulfénico (-SO3H), tales como se muestra en la Figura
3.4. Estos liquidos ionicos acidificados fueron reportados por el afio 2002 y usados como
sistemas duales solvente-catalizador para un rango amplio de reacciones catalizadas por un

acido, tales como la esterificacion.

i\ Ph

Rt
N M B

HyCy Ph

Figura 3.4:" Liquidos i6nicos funcionalizados de imidazolio y trifenilfosfina con &cido sulfénico respectivamente”
Ejemplos de Liquidos iénicos segun su generacion:

1° Generacion de LI's e AICly, AlLCl7, Al;Clyy sensibles al agua

e FeCly, Fe,Cly

2° Generacion de LI's e PFg, SbFyg, BFs;, CF3;SOyg, CF;COy,
(CF3S0,).N, (CF3S0,)sC

3° Generacion de LI's e Libre de iones haluros:

CH3CO,, Ce¢HsSOs, (RO),PO,, PO,*, HSO,,
RSO, SO,*, BRy, RCBHyy
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3.6 Sintesis de Liquidos lonicos

Desde los inicios de la década del 2000, estan disponibles comercialmente numerosos
liquidos i6nicos a temperatura ambiente, desde cantidades como gramos hasta cantidades

grandes como las toneladas.

Hacia finales de la década del 90, los liquidos idnicos a temperatura ambiente eran
considerados como raros, de acuerdo a Welton. En esos dias los liquidos i6nicos eran
sintetizados por los investigadores mismos. Por ejemplo los liquidos idnicos basados en No-
Cloroaluminatos con cationes de dialquilimidazolio fueron reportados hacia el ano 1992, pero
les tomé dos afios mas para que fuese considerado dentro de la literatura cientifica, y otros

cinco afos mas para que estuviesen comercialmente disponibles [11].

Todas las sales ionicas tienen puntos de fusién de 150°C o menos, y muchos son liquidos a
temperatura ambiente. Asi como aumenté el numero de liquidos iénicos, también aumento el
numero de métodos para sintetizarlos, tal como se puede observar en los procesos que

siguen a continuacion.

3.6.1 Alquilacion o Neutralizacién

Los cationes alquilicos de muchos liquidos i6nicos basados en amonio, imidazolio, piridinas y
fosfonios son preparados por alquilacién de un precursor adecuado, un nucledfilo, usando un

agente alquilante tal como un halégeno-alcano o dialquil-sulfato.

Los liquidos ionicos basados en el ion imidazolio se derivan de la reaccion de su
correspondiente precursor, el haluro de 1-alquil-3-metilimidazolio, el que ya es un liquido
idnico (con un punto de ebullicion de 100°C), y cloroetano gaseoso comprimido. La Figura

3.5 muestra la reaccion de alquilacion directa descrita.
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Figura 3.5:"Reaccion genérica de alquilacion directa mediante un haluroalquilato”
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Dicha reaccion se realiza en un autoclave, a una presion de 6 [atm] de nitrégeno y a 90°C,
sin la adicion de un solvente. La preparacion de derivados de 1-alquilpiridina o el 1-alquil-2,3-
dimetilimidazolio, siguen el mismo método, comenzando desde la piridina o 1,2-

dimetilimidazol, respectivamente [9].

Los halogenoalcanos también son utilizados para alquilar piridinas en la preparacion de sales

de alquilpiridina, por ejemplo el [C,py]Br] por la reaccién de piridina y bromoetano.

En cuanto a la neutralizacion con &cidos de Brgnsted (HX) se obtienen liquidos i6nicos con
bajo grado de pureza, debido a las trazas de alquilimidazolio o el mismo acido. Este método
se describe para la formacion de liquidos idnicos basados en sulfatos, fosfatos o sulfonatos
[12].

La Figura 3.6 muestra el proceso genérico de reaccion de neutralizacion con acidos de

Brgnsted.
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Figura 3.6:"Sintesis de LI genérico usando un acido de Brgnsted "

3.6.2 Intercambio lénico

Muchos liquidos idnicos, por ejemplo los mas estudiados como los tetrafluoroboratos y
hexafluorofosfatos con cationes de dialquilimidazolio son sintetizados en procesos de dos

pasos.

Primero, la sal halégena con el catién requerido se prepara por alquilacion. Luego el anion
halégeno es intercambiado con el anidén requerido, tipicamente por metatesis aniénica. En
ésta preparacion, los aniones son intercambiados entre una sal organica y una fuente
anidnica, por ejemplo una sal metalica del grupo 1 (por lo general una sal de sodio) o sal de
plata MY.
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La metatesis de sal de haluro suele ser la via mas utilizada para la sintesis de liquido ionico,
pero el intercambio i6nico de los aniones produce subproductos de haluro (MX), los cuales
con gran dificultad pueden ser eliminados por filtracion, aiin mas cuando los Liquidos i6nicos

son hidrofilicos.

La reaccion descrita en la Figura 3.7, es estequiométrica, por lo que se producen cantidades

equimolares de MX [9].
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Figura 3.7: "Sintesis genérica de alquilimidazolio via metatesis"

3.6.3 Sintesis de Liquidos idonicos libres de halégenos

La sintesis de liquidos idnicos no haloaluminatos tipicamente involucran dos pasos, el
primero de los cuales utiliza un halogenoalcano como agente alquilante, por ejemplo el
dimetilsulfato y dietilsulfato ((CH3),SO4 y (CoHs5).S0O4), muy utilizados en la industria. El

segundo paso, la metatesis anionica, genera sales de halégenos indeseadas.

Los halogenoalcanos, especialmente aquellos que tienen un alto punto de ebullicién son
dificiles de separar de los productos al final de la reaccién, ademas las sales de haluros
producidas por reacciones de metatesis son altamente contaminantes, incluso después que

han sido precipitados y removidos por filtracion.

Estos contaminantes tienen un impacto dramatico en las propiedades fisicas de los liquidos
idnicos, pueden envenenar y desactivar los catalizadores cuando los LI's son usados como

solventes para transicion de catalisis metalica.

El dimetoxi-carbonato (CH3;0),CO también se ha utilizado como agente alquilante para
preparar LI's libres de halégenos [13], lamentablemente este método esta limitado por la
disponibilidad del acido o sales de amonio. La Figura 3.8 muestra un proceso de alquilacion

utilizando dimetoxi-carbonato.
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Figura 3.8:"Alquilacién con dimetoxi carbonato"

Algunas veces, el LI resultante puede formar un sistema bifasico con el agua o una solucién
homogénea. Si el liquido forma un sistema bifasico con el agua, lo siguiente es realizar una
extraccion del haluro de la sal o del acido. En cambio, cuando el liquido ibnico es miscible
en agua, ésta se retira en condiciones de vacio, adicion de triclorometano y enfriamiento a
5°C para precipitar MX, y etapas de filtracién. Los liquidos iénicos miscibles en agua
preparados por acido, se separan por filtracion con agua, remocion a temperaturas elevadas

y presiones reducidas [9].
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3.7 Propiedades de los liquidos idnicos

3.7.1 Estabilidad térmica

Variados analisis, entre estos, anadlisis termogravimétricos muestran que la estabilidad
térmica de muchos LI's se encuentra bajo los 350°C [12]. La estabilidad depende de la

fuerza de los enlaces heteroatomo de carbono e hidrogeno.

Los liquidos ionicos de cation fosfonios y aniones [Tf,N]- o [N(CN),]- se descomponen en
productos volatiles. El estudio de los productos de degradacion indica que ocurre el proceso
de Hoffman o reacciones de desalquilacion, mientras que en forma contraria, los liquidos
ionicos basados en cationes nitrogenados generan residuos al descomponerse

incompletamente (los grupos “ciano” suelen mostrar comportamiento de polimerizacion) [12].

Por ejemplo los liquidos idnicos [Comim][BF4], [Csmim][BF4], [NTf,] de 1,2-dimetil-3-
propilimidazolio son estables hasta temperaturas de 445°C, 423°C y 457°C,

correspondientemente.

3.7.2 Rango liquido

El rango liquido esta relacionado con el rango de temperatura donde los LI's permanecen
liquidos, en general es la diferencia entre el punto de fusiéon y la temperatura de
descomposicion. Sin embargo, podria representar la diferencia entre el punto de congelacion

y el punto de ebullicion, etc.

Los valores acertados de puntos de fusién y congelacion pueden ser fuertemente afectados
por la presencia de impurezas, por ejemplo, el punto de transicion vitrea para el [Csmim][PFg]
varia entre 196K y 212K (-77 a -61°C) [14]. Valkenburg y asociados, estudiaron el
comportamiento congelacion-fusion de algunos LI's contaminados con agua, y descubrieron
que el [Comim][BF,] tiene dos exotermas de congelacion a los 237K y 214K, por lo que
observaron que el agua extiende el limite inferior de temperatura, asimismo como las
impurezas de cloruro que tienen un efecto pequefio en el comportamiento congelacion fusion

de los LI's estudiados.
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3.7.3 Punto de Fusién

Dentro de los factores que influyen en el punto de ebullicion son: la distribucién, simetria de
los iones, la habilidad que tienen para formar los puentes de hidréogeno e interacciones de
van der Waals. Por ejemplo, la temperatura de fusién del NaCl es de 803°C, pero si se
cambiase el cation de esta sal, es decir, el sodio por el 1-propil-3metilimidazolio, el punto de
fusion baja hasta 60°C. Eso es lo que se produce al cambiar un catién inorganico por uno
organico.

De la misma manera, se comprobd mediante estudio, que el largo de cadena también influye

en el punto de fusién, lo que se muestra en la Figura 3.9.
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Figura 3.9:"Temperatura de transicion de fase como funcion de la longitud de cadena para [Cnmim][BF4]"

La figura 3.9 muestra la temperatura de transicion de fase para distintos largo de la cadena
alquilica, con valores desde n = 0 - 18. Los puntos son representados de la siguiente forma:

o Punto de fusidn, e transicion cristalina, A transicion congelacion fusion

El punto de fusidon es inversamente proporcional al aumento del tamano del anién, lo que es
ejemplo los puntos de fusién del 1-etil-3-metilimidazolio con los aniones [BF,]- y [TfaN]- que
son 15 y -3°C respectivamente. En la Tabla 3.1 se aprecia los puntos de fusion y transicion

cristalina para diferentes liquidos ionicos seleccionados.

83



Tabla 3.1:"Puntos de fusion y temperaturas de descomposicion térmica para un rango de LI 1-alquil-Imidazolio"

Liquido I6nico | Punto de Fusién [K] | Transicion cristalina [K]
[C4mim]CI 314 204
[C4mim]Br - 223
[Comim][BF,4] 287 -
[C4mim][BF,] - 188
[C4mim][NTf,] 271 187
[C4mim][OTH] 286 -
[C4mim][Metil] - 208
[Csmim][DCA] - 183

3.7.4 Presién de Vapor

En el ano 2005, algunos investigadores se dieron cuenta que no habia datos experimentales
confiables de la presion de vapor y la dependencia de la temperatura de los LI’s. La falta de
mediciones de presién de vapor a temperaturas sobre su descomposicion térmica se debe a

las fuertes interacciones culombicas de los iones de los LI’s.

La despreciable presion de vapor es una de las propiedades mas celebradas de los LI’s, los
cuales, por lo tanto generalmente no se evaporan en los tanques de reaccidon y no

contribuyen a la polucion del aire o causar problemas a la salud.

Incluso asi, es posible hacer destilaciones de ciertos liquidos idnicos a alta temperatura y
bajas presiones, lo que fue comprobado por Rebelo al someter LI's como los basados en
aniones de [NTf,]- y cationes de [C,mim]" de cadena larga al destilarlos a temperaturas

comprendidas entre su punto de ebullicion y su punto de descomposicion.

En general, los liquidos ionicos, principalmente los basados en el cation imidazolio con
cadenas alquil cortas, tienen una presion de vapor despreciable a temperatura ambiente, por
lo que muestran una baja o nula evidencia de ser posible destilarlos por debajo de sus

puntos de descomposicion térmica [15].
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3.7.5 Viscosidad

Esta propiedad esta determinada por las fuerzas de Van Der Waals y los enlaces de
hidrégeno, asi como también por las fuerzas electrostaticas. La viscosidad es la mayor
desventaja de los Ll's, ya que afecta negativamente la transferencia de masa y los

requerimientos energéticos para la mezcla de sistemas heterogéneos liquido-liquido.

En general, el rango de viscosidades de los LI's van desde los 66 a 1110 [cP] entre los 20-

25°C, es decir, 2 a 3 veces la viscosidad de los solventes organicos [12].

Al aumentar el largo de las cadenas alquil, se tiende a aumentar la viscosidad, efecto
provocado por las mismas fuerzas de Van der Waals que suelen aumentar la energia
requerida para el movimiento molecular, asi también debido a la habilidades de los aniones

de formar puentes de hidrégeno, por ejemplo los aniones fluorados como [BF 4]y [PFe] [19].
La Figura 3.10 muestra la viscosidad a una temperatura de 298[K] para algunos liquidos
idnicos de uso comun como funcién de la longitud de cadena, con “n” variable entre 2 y 8

carbonos.
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Figura 3.10:"Viscosidad a 298K de algunos LI’s comunes como funcion de longitud de cadena, n"
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3.7.6 Densidad

Gran parte de los liquidos idnicos son mas densos que el agua, con valores que van desde
los 1 a 1,6 [g/cm®]. La densidad de los LI's, depende de cuan cercanos se encuentran los
iones empacados, y por lo tanto, también depende del tamafio y la forma de las

interacciones de los iones.

Los estudios de esta propiedad sugieren que la densidad disminuye lentamente a medida
que se incrementa la longitud de la cadena alquil en los cationes de alquilamonio,
alquilimidazolio, alquilcarboxilatos. Ademas, se espera que las aminas primarias suelen tener

densidades mas altas que las aminas secundarias y terciarias [16].

La densidad decrece linealmente con un incremento de la temperatura [5]. En la Tabla 3.2,

se presentan los valores de densidad a 25°C para diferentes especies seleccionadas.

Tabla 3.2:"Densidad de algunos liquidos i6bnicos comunmente utilizados a 25°C"

Liquido I6nico | Densidad (g/cm®)
[bmim][BFa] 1,120
[bmim][PF4] 1,368
[bmim][Tf,N] 1,436
[bmim[l] 1,440
[bmim][TfO] 1,290
[bmim][CF5CO,H] 1,210
[emim][Tf,N] 1,519
[emim][NMs;] 1,343
[omim][PFe] 1,237
[omim][Tf,N] 1,320

La Figura 3.11, muestra la densidad de algunos liquidos idnicos a diferentes temperaturas
desde 280 [K] a 370 [K], y donde se evidencia el decrecimiento de la densidad de acuerdo al

aumento de temperatura.
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Figura 3.11:"Densidad de LI's como funcion de la temperatura"

En la Figura 3.11, los liquidos idnicos estan representados de la siguiente manera:
m [bmim][BF4], + [bmim][DCA], ¢[AmIm][BF4], A [3AmIm][BF4], X [OH-Im][BF4], o [Am-
Im][DCA]]

3.7.7 Solubilidad y Polaridad

Aunqgue se dispone de una serie de parametros con los que seleccionar el disolvente para
una determinada aplicacién, el mas empleado para describir el comportamiento disolvente-

soluto es la polaridad [17].

Los conceptos de polar, apolar, no-polar, suelen estar relacionados con los valores de los
parametros de constantes dieléctricas y momentos dipolares. Debido a su naturaleza idnica y
a su composicién organica, los liquidos idnicos son capaces de disolver compuestos
organicos, compuestos inorganicos e incluso materiales poliméricos, pero el que los liquidos
idnicos sean altamente polares no significa que sean completamente ciertos, ya que los

liquidos i6nicos se pueden preparar en variados rangos dependiendo su posterior uso.
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Un claro ejemplo, se tiene para los liquidos idnicos basados en el cation 1-alquil-3-
metilimidazolio, [C,mim]’, en el cual la polaridad disminuye a través de la serie anionica
nitrito, nitrato, tetrafluorofosfato y hexafluorofosfato. La disminucién en la polaridad se debe
al aumento del tamafio del anién y, por ende, en una reduccién en la densidad efectiva de la

carga del anion.

3.7.8 Estabilidad en agua

En cuanto a la solubilidad, la eleccidén del anion determina la miscibilidad del liquido i6nico en
agua, ejemplos de esto son los LI's [C,mim][PFs] y [C.mim][(CF3SO,),N] que a temperatura
ambiente son insolubles en agua, mientras que por otra parte, los LI's sintetizados a base de
haluros, ftrifluoroacetatos, nitratos, son completamente solubles en agua, y otros que

manifiestan solubilidad parcial, tales como los aniones [BF 4]y [CF3SO3].

Dependiendo del largo de la cadena alquil del cation, los liquidos idnicos pueden ser
completamente miscibles en agua (por ejemplo, [Comim][BF,] y [Csmim][BF,]) o formar un
sistema bifasico ([C,mim][BF,], n>4) [9].

Los liquidos idnicos basados en hexafluorofosfato de 1-alquil-3-metilimidazolio suelen
denominarseles como hidrofobicos debido a que forman sistemas bifasicos con el agua, sin
embargo, los liquidos iénicos [C4.smim][PFg] (Figura 3.12, n =4 an = 8) y [Ce.1omim][BF,] si

muestran una tendencia a saturarse con agua (Figura 3.12, n =6 a n = 10).
Como regla general, a modo de conclusion luego de estudios, los liquidos iénicos basados

en [PFg]- disuelven menos agua que los basados en [BF4]- y la solubilidad decrece al

aumentar el largo de la cadena alquil [9].
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Figura 3.12:"Contenido de agua porcentual en peso para LI’s basados en [Chnmim] para [PF6]- y [BF4]-"

Los liquidos idnicos “hidrofobicos” son higroscopicos. La Figura 3.13 muestra la absorcion de
agua desde el aire a temperatura ambiente para el [Csmim][CI], [Camim][NO3], [Csmim][BF,4] y
[Camim][PFg].

Una captacion de 1% p/p (fraccion molar de agua = 0,16) en 3 horas para el [Cymim][PF¢] es
importante. La presencia de agua en los liquidos iénicos basados en el anién hexafluoruro,
[PFe]” conduce a reacciones de descomposicién produciendo HF [9]. (A) corresponde a
[Csmim][NO;], (K) a [Csmim][Cl], (°) a [Csmim][BF4] y (o) a [Csmim][PFe].
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Figura 3.13:"Absorcion de agua desde el aire atmosférico a temperatura ambiente en funciéon del tiempo de
exposicion”

Las sales de imidazolio y amonio son hidrofilicas y, por lo tanto, podrian ocurrir reacciones
de hidratacion. Por otra parte, los LlI's que contienen aniones halégenos muestran
generalmente una baja estabilidad en agua, dando origen a productos toxicos y corrosivos
tales como HF y HCI. El grado en el cual la hidratacion puede ser considerada un problema
depende de la aplicacién. Pequefias cantidades de agua ocasionan la desactivacién del LI

cuando es utilizado como catalizador [4].

3.7.9 Conductividad

Como se ha estudiado, la conductividad de los LI’s puros es relativamente baja, lo cual es

un impedimento para progresar en numerosos campos de las aplicaciones electroquimicas.

Recientes investigaciones indican que la adicion de pequefias cantidades de agua al liquido
iénico no implica a futuro fuertes modificaciones en la estructura de las vacancias, por lo que
la conduccién todavia depende de la existencia de cavidades en el interior del LI para ser

ocupadas por los iones durante su interaccion con el medio.

La siguiente Figura 3.14 muestra el comportamiento de la conductividad eléctrica respecto al

porcentaje de agua en soluciones acuosas de etil-metilimidazolio y etil-piridina
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a) EMIM-AIBr;con x(AIBr;3)= 0,35 (e), EMIM-AIBr; con x(AIBr;)= 0,60 (m) y EPYR-AIBr;
(0).
b) EMIM-AIBr; (o), EMIM-BF,(A) y EMIM-ES (A)

La conductividad eléctrica se incrementa dramaticamente con un aumento de la cantidad de
agua llegando a un maximo para finalmente disminuir. El valor de la conductividad eléctrica
al peak es de 5 a 30 veces mas alto que el valor que presenta el liquido i6nico puro. Para la
mayoria de los sistemas el peak se da al 50% en peso, el cual corresponde a la fraccion

molar del liquido iénico en la mezcla de alrededor de 0,12.

El acuerdo entre teoria y datos experimentales es pobre, lo que implica que la teoria mas

simple no aplica para las soluciones de liquidos iénicos [18].
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Figura 3.14:"Comportamiento de conductividad eléctrica respecto al porcentaje de agua para distintas soluciones
de LI's"

3.7.10 Potencial de Ventana Electroquimica

La ventana electroquimica de una sustancia es el rango de voltaje en el cual la sustancia no
es oxidada ni reducida. Esta propiedad es una de las caracteristicas mas importantes para
identificar los solventes y electrolitos usados en aplicaciones electroquimicas. Asi mismo, es
un término utilizado para indicar el rango de potencial y diferencia de potencial. Se calcula
sustrayendo el potencial de reduccién (limite catddico) del potencial de oxidacion (limite

anaodico).

La ventana electroquimica es una propiedad importante y juega un rol clave en el uso de

liquidos idnicos en la electrodeposicion de metales y semiconductores. La electrodeposicion
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de elementos y compuestos en agua esta limitada por su baja ventana electroquimica de
s6lo 1,2[V].

Diferente es el caso de los liquidos iénicos, los cuales tienen una ventana electroquimica
significativamente alta, por ejemplo, 4,15[V] para el [BMIm][PF;] en un electrodo de platino,
4,10[V] para el [BMIm][BF4] y 5,5[V] para el [BMP][TfoN] en un electrodo de carbono.

La amplia ventana electroquimica de los liquidos idnicos ha permitido su uso para
electrodepositar metales y semiconductores a temperatura ambiente, muy diferente a los
procesos de altas temperaturas que se empleaban antes. Por ejemplo, Al, Mg, Si, Ge
pueden ser obtenidos desde liquidos idnicos a temperatura ambiente. La estabilidad térmica
de los liquidos idnicos permiten electrodepositar Ta, Nb, V, Se y probablemente muchos

otros a elevada temperatura [19].

3.7.11 Tension Superficial

La tensioén superficial es una propiedad importante en el estudio de la fisica y la quimica en
superficies libres y como esta afecta las velocidades de absorcién de vapor en la interfase
vapor-liquido. Tales datos son importantes para los cientificos, ingenieros y profesionales en
muchos campos como procesos quimicos e ingenieria de reactores, flujo y transporte en el
medio poroso, seleccidn de materiales, ingenieria bioquimica, electronica e ingenieria

eléctrica.

Datos experimentales de tension superficial de liquidos idnicos son escasos y actualmente
limitados a LlI's basados en imidazolio. Los valores tipicos para la tensiéon superficial se
muestran en la figura 3.15, en donde se puede advertir que los liquidos idnicos tienen
valores de tension superficial inferiores a los del agua (71,97 [nN m™] a 298 [K]), pero mas

altos que muchos otros liquidos organicos.
Para los LI's que tienen el anién similar, la tension superficial disminuye con un incremento

en la longitud de la cadena alquil del catidon imidazolio, y como se observa con los solventes

organicos disminuye con un aumento de temperatura.
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Figura 3.15:"Tension superficial a 298K como funcién del largo de cadena, n, para una serie de LI's basados en

imidazolio"

La Figura 3.15 muestra la tension superficial para los siguientes aniones representados por:
(V) [C1S04]-, (o) [C2S04]-, (m) [PF6]-, (o) [CH3COO]-, (¢) [BF4]-, (o) [OTf]-, (A) [NTf2]
Los valores varian desde 33,8 [N/m] para el [Csmim][CI] hasta 54,7 [N/m] para el [bmim][l],

mientras que el [bmim][PF¢] tiene un valor de 49,8 [N/m]. En general, para los LI's basados

en [C,mim] con el mismo anidn, la tension superficial disminuye al aumentar el largo de la

cadena alquil. Por ejemplo, para los LI's con el anion [PFs] a 363K, a medida que el

sustituyente alquil en el catibn aumenta de tamano, la tensién superficial disminuye desde

42,9 [mN/m] para el [bmim] hasta 32,8 [MN/m] para el [omim].

En general, para un cation fijo, el compuesto con el anién mas grande tiene la mayor tension

superficial, a la misma temperatura [20].

La Tabla 3.3, presenta valores de tensién superficial para algunos LI's a una temperatura de

336 K.

Tabla 3.3:"Tension Superficial de algunos LI's a 336K"

Liquido

l6nico

Tensién superficial
(mN/m) a 336 K

[bmim][PFg] 42,9
[bmim][BF 4] 38,4
[omim][PFg] 32,8
[omim][BF4] 29,8

93



[omim][Br] 32,0
[omim][CI] 30,5

3.7.12 Toxicidad

Las bajas presiones de vapor de los liquidos iénicos hacen que las medidas de su toxicidad
quimica en el aire no sean tan importantes en comparacion a otros solventes, asumiendo
que no son contaminantes, pero se ha confirmado que los LI's comunmente usados no son
facilmente biodegradables [12]. La mayoria de los LI's son solubles en agua, por lo que
podrian afectar cualquier ambiente acuatico mediante derrames accidentales o efluentes.
Liquidos i6nicos como el [bmim][PF¢] y el [omim][BF,] se descomponen en presencia de

agua y como resultado se forma acido fluorhidrico y fosférico [4].

La medida de la toxicidad LDsy pone de manifiesto que hay grandes diferencias entre los
distintos liquidos i6nicos y que sus valores son similares a los obtenidos con disolventes

convencionales.

Se estudié el efecto sobre el ecosistema de Daphnia Magna de los cationes 1-n-butil-3-
metilimidazolio con los aniones [PF¢]” vy [BFg], midiendo su grado de toxicidad como se
puede observar en la Tabla 3.4, que concluyé que estos LI's son igualmente toxicos que el
benceno y mas toxicos que la acetona, pero menos toxicos que el amoniaco, el cloro y el
fenol [21].

Tabla 3.4:"Grado de Toxicidad de algunos liquidos iénicos y especies organicas a modo de comparacion”

Compuesto LCso (Mmg/L)
[bmim][PFg] 250-300
[bmim][BF 4] 225-275
Acetona 30642
Diclorometano 310
Tolueno 60 — 313
Benceno 203
Clorobenceno 5-86
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Fenol 5
Amoniaco 0,53 -4,94
Cloro 0,028

3.8 Aplicacion de los liquidos idnicos

Los liquidos idnicos se encuentran en una gran variedad de aplicaciones industrias. A

continuacion se describen algunas de estas.

3.8.1 Industria Quimica

La principal y mas grande aplicacion de los liquidos id6nicos es el BASIL
(Biphasic Acid Scavenging utilizing lonic Liquids) de BASF, en el cual 1-alquilimidazolio
limpia el acido de un proceso existente. Esto entonces resulta en la formacion de un liquido
idnico que facilmente puede ser removido de la mezcla de reaccion. Esto incrementa el

rendimiento espacio/tiempo de la reaccion por un factor de 80.000 [22].

El proceso DIMERSOL es una forma tradicional de dimerizar cortas cadenas de alquenos en
alquenos ramificados de alto peso molecular. Chauvin y Olivier-Bourbigou desarrollaron un

complemento a base de Liquidos I6nico llamado proceso DIFASOL.

Otro proceso puede ser la loniquilacién, el cual es un proceso desarrollado por Petrochina
para la alquilacion de oleafinas de 4 carbonos con isobutano. Su planta de 65.000 toneladas

por afo es reconocida como la mas grande aplicacion de los liquidos iénicos a la fecha.

3.8.2 Farmacéutica

Reconociendo que aproximadamente el 50% de los farmacéuticos comerciales son sales
organicas, se han estudiado liquidos i6nicos para su uso. Combinando un cation activo
farmacéutico con un anion activo se generan liquidos iénicos activos duales en los cuales se

combinan la accion de dos drogas simultaneamente [23].

3.8.3 Procesado de celulosa
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Con un volumen de 700.000 millones de toneladas, la celulosa es el polimero organico
natural mas extenso, y por lo tanto, una importante fuente renovable, pero fuera de las
40.000 millones de toneladas de salida, solo es utilizado un 5% como materia prima para
posteriores procesos. Para mayor explotacién de celulosa como materia prima renovable, es
ayudada por el desarrollo de solventes adecuados para el procesamiento mecanico y

quimico.

Los LI's han mostrado ser altamente efectivos en la solvatacion de celulosa en
concentraciones técnicamente Utiles. Esto podria permitir el desarrollo de nuevos procesos e

intensificacion de los ya existentes, sustituyendo los actuales

El uso de sales fundidas en el procesamiento de celulosa originalmente data de una patente
de 1930 donde la mezcla de cloruro de 1-alquilpiridina fue usada para disolver celulosa,
seguido por los subsecuentes procesos quimicos y mecanicos. Posteriores avances han
conducido a la disminucion de los puntos de fusion y viscosidades, a un punto donde hay

actualmente LI's a temperatura ambiente disponibles para disolver la celulosa [24].

3.8.4 Procesado de Algas

Las algas, tal vez sean los organismos mas ampliamente extendidos en la tierra, ocupando
gran cantidad de nichos en el planeta. Las algas desarrollan la fotosintesis y producen
moléculas de alta energia como los lipidos y azucares, los que pueden ser convertidos en
quimicos utiles como el biodiesel, etanol y otros combustibles. Para poder realizar esto, sin
embargo, el alga debe ser cosechada y sus constituyentes extraidos de sus células en un
proceso industrial econdmicamente viable. Los LI's han mostrado ser efectivos al destruir la
pared celular y liberando el contenido de la célula usando una fracciéon de la energia y

potencialmente el costo de las actuales cosechas y procesos de extraccion [25].

3.8.5 Manejo de Gases
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Los LI's tienen muchas propiedades que los hacen utiles en el almacenamiento de gases y
aplicaciones de manipulacion, incluidas baja presidén de vapor, estabilidad en altas

temperaturas y solvataciéon para una amplia variedad de compuestos y gases

Ellos también tienen aniones y cationes coordinados débiles, los que estan disponibles para
estabilizar estados de transicion polar. Muchos liquidos idnicos pueden ser reutilizados con

minima pérdida de actividad.

La compania AIR PRODUCTS utiliza LI's en lugar de cilindros presurizados como medio de
transporte para gases reactivos como trifluoroborano, fosfina y arsina. Los gases son
disueltos en el liquido a presidon bajo la atmosférica, y son facilmente retirados de los

contenedores aplicando vacio.

La empresa manufactoradora de gases explota la baja solubilidad de hidrégeno en Ll's para
comprimir el gas sobre los 450 [bar] en las estaciones de servicio utilizando un compresor de

piston para liquidos idnicos, el cual tiene 8 partes moviles

El LI cloruro de 1-butll-3-metllimidazolio se ha utilizado para separar hidrogeno de amoniaco
con borano [26]. Mientras que los liquidos idnicos basados en aminas pueden ser utilizados

para capturar diéxido de carbono, purificando el gas natural [27].

3.8.6 Reprocesamiento de material nuclear

El liquido ionico cloruro de 1-butil-3-metilimidazolio se ha investigado en medio electrolitico
no-acuoso para la recuperacidon de Uranio y otros metales de los desperdicios de
combustibles nucleares y otras fuentes, asi mismo, como la betaina protonada: bis

(trifluorometano sulfonil) imida se ha investigado para los éxidos de uranio [28].

También se han desarrollado estudios para la electrodeposicion de Europio y uranio
utilizando LI's como el N-butil-N-metilpirrolidina bis(trifluorometilsulfonil)imida [BMP][NTf,]

and N-metil -N-propilpipiridina bis(trifluorometilsulfonil)imida, [C3py][NTf,].

3.8.7 Energiatérmica solar

97



Los liquidos idnicos tienen potencial como medios de transferencia de calor y de
almacenamiento en sistemas de energia termal solar. Concentrando las instalaciones
térmicas como los canales parabdlicos y torres de potencia solar la energia del sol en un
recibidor que pueda generar temperaturas que bordea los 600[°C]. Este calor puede generar
electricidad en vapor u otro ciclo. Para guardar energia durante los dias nublados o permitir
la generacion nocturna, la energia se almacena calentando un fluido intermediario. Aunque
las sales de nitrato han sido el medio seleccionado desde principios de 1980, se congelan a

los 220[°C] y por lo tanto requieren calor para prevenir la solidificacion

Liquidos i6nicos como [Csmim][BF,4] tienen rangos de temperatura de fase liquida mas
favorables (-75°C a 459°C) y podrian ser excelentes liquidos de almacenamiento térmico y

de transferencia de calor para fluidos [29].

3.8.8 Alimentos y Bioproductos

El Liquido iénico cloruro de 1-butil-3-metilimidazolio disuelve completamente la pulpa de

platano seco congelado y con adicional de un 15% DMSO.

Ademas permite extraer compuestos especificos de las plantas para aplicaciones
farmacéuticas, nutricionales y cosméticos, como por ejemplo la droga para la malaria

Artemisinin proveniente de la planta Artemisia annua.

Los sistemas bifasicos formados por LI's se usan para separar varias moléculas biolégicas

importantes tales como carbohidratos y acidos organicos, incluyendo el acido lactico [4].

3.8.9 Reciclado de desperdicios y metales pesados

Los liquidos idnicos pueden ayudar a reciclar productos sintéticos, plasticos y metales. Ellos
ofrecen la especificidad requerida para separar compuestos similares entre si, tales como la
separacion de polimeros es corrientes de desechos plasticos. Esto ha sido alcanzado
usando procesos de extraccién usando temperaturas mas bajas que las que se trabajan
comunmente en la actualidad, y ademas pueden ayudar a evitar incinerar plasticos o

eliminarlos en los vertederos.

Se han disefado y sintetizados liquidos i6nicos capaces remover iones metalicos

aprovechando el caracter hidrofébico de algunos LI’s: metales pesados y radioactivos (Cu*?,
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Ag*, Pb**, Zn?*, Cd**, Hg%, utilizando [C,mim][PF¢], con n = 4 — 9), metales alcalinos (como
Li*, K" y Rb", usando [C,mim][PFg], n = 4 — 9; como Na*, Cs* usando [C,mim][Tf,N], con n =
2,4,6,8), metales alcalinotérreos (como en el caso de Sr, utilizando [C,mim][PFs], n = 4,6,8),

metales pesados [4].

En general, la cadena alquil del cation influye directamente en el caracter hidrofobico del Ll vy,

por lo tanto, el coeficiente de distribucion se ve afectado [4].

3.8.10 Baterias

Investigadores han identificado liquidos iénicos pueden reemplazar el agua como electrolito
en las baterias metal-aire. Los Ll's tienen una gran atraccion porque ellos evaporan
velocidades mas bajas que el agua, incrementando la vida de la bateria por el secado mas

lento.

Ademas los LI’s tienen una ventana electroquimica por sobre los 6[V], versus los 1,23[V] del
agua [30], soportando metales de alta densidad energética. Las densidades de energia van
desde los 900-1600 [W-hora/kg].

Una bateria de Metal-aire extrae oxigeno a través de un electrodo de aire en ambiente
poroso (catodo) y produce agua, peréxido de hidrégeno o aniones hidroxidos dependiendo
de la naturaleza del catalizador para la reduccion de oxigeno y el electrolito. Estos

compuestos almacenan los electrones liberados por la oxidacion del anodo.

La Figura 3.16 ilustra las caracteristicas y usos principales de los liquidos iénicos.
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Analiticas:
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e  Solventes para la
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Figura 3.16:"Resumen de algunos usos de los liquidos i6nicos"

3.9 Absorcion de CO, en Liquidos lonicos

Es muy importante conocer la solubilidad de un gas en un determinado liquido i6nico ya que
son demasiadas las reacciones estudiadas en los Ll's tales como, hidrogenaciones,
hidroformilaciones y oxidaciones, que se basan en la reaccion de gases o condensacion de

vapores en las soluciones de LI's y, por lo tanto, la solubilidad del reactivo, es clave [31].

De acuerdo a sus mecanismos de absorcion, los LI's pueden clasificarse en dos categorias:
LI’s convencionales y LI’'s especificos. Los primeros absorben una menor cantidad de CO,
debido a las interacciones fisicas entre el CO, y los LI's. Los LI's especificos pueden
absorber una mayor cantidad que los Ll's convencionales debido a las interacciones

quimicas o reactividad entre el CO, y los grupos alcalinos de estos LI's [31].

En los ultimos anos, ha habido numerosos estudios sobre la solubilidad de CO, en los LI’s.

Estos estudios han servido para saber qué tipo de catién y de anidon aporta mejores
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propiedades para la captura de CO,. Asi, se ha verificado que la naturaleza del anién tiene
una mayor influencia en la absorcion de CO, que el catidn, ya que éste mejora la distribucion
de las moléculas de CO, alrededor del cation. Igualmente, dependiendo del anién, la

absorcion de CO, en el LI puede ser fisica o quimica.

3.9.1 Efecto del anién en la solubilidad de CO»

Liquidos i6nicos con aniones como, el Dbis[trifluorometilsulfonillimida ([Tf,N]-),
hexafluorofosfato ([PFs]) y tetrafluoroborato ([BF4]) han mostrado que pueden absorber al
CO, a través de una absorcién fisica, esto es, absorben de acuerdo a la ley de Henry, de
forma que la masa de gas disuelto en un determinado volumen de LI a temperatura
constante es proporcional a la presidon parcial del gas en equilibrio con el liquido. En este
caso, el CO, interactia con el anién como si fuera un acido de Lewis, que a su vez se
comporta como una base de Lewis. Por otro lado, en aniones con basicidad remarcada, la
absorcion aparenta ser quimica, quiere decir, la capacidad de absorcion no es lineal con la
presion parcial, pues viene determinada por el equilibrio quimico. En ella el CO, reacciona
con el LI produciéndose su captura (como en el caso de la absorciéon quimica por soluciones

acuosas de aminas).

Un estudio realizado para medir la solubilidad en de CO, a 10°, 25° y 50°C en liquidos
idnicos de cation alquilimidazolio y de aniones [PF¢]-, [BF4]- y [Tf2N], demostrd que el anion
domina las interacciones entre el liquido y el CO,, mientras que el catidon tiene un rol
secundario. Los liquidos ionicos de anién [TfoN] mostraron la mas alta solubilidad de CO,,

hallandose sélo pequenas diferencias entre los LI's basados en [BF,4] y [PF¢] [32].

La Figura 3.17 muestra el efecto del anion en la solubilidad de CO,.
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Figura 3.17:"Efecto del anion en la solubilidad de CO,"

Asimismo, consecuentemente a lo anterior, también se investigd la influencia que tiene la
fluoracién del anién en la solubilidad de CO,, en donde se midi6 la solubilidad de este gas en
10 liquidos i6nicos, de los cuales 7 contenian el cation [omim]*, a 25, 40 y 60°C y hasta una
presion de 150 bar, mientras que los aniones investigados fueron la dicianamida [DCA],
nitrato [NOg]’, tetrafluoroborato [BF,], hexafluorofosfato [PF¢],, trifluorometilsulfonato [TfOJ,
bis(trifluorometilsulfonil)imida [Tf,N] y tris(trifluorometilsulfonil)metida [metida]. La Figura 3.18

muestra los resultados obtenidos a 25°C.

Se obtuvo como resultado que la solubilidad aumenta a medida que se incrementa la presion

y disminuye con un incremento de la temperatura, para los LI's estudiados.

También se comprobdé que hay una fuerte dependencia entre la solubilidad del CO, con el
anién escogido: la solubilidad es mayor en LI’s con aniones fluorados como [Tf,N] y [metidal],
lo anterior se cree que se debe a las interacciones favorables que habrian entre el CO, y los
grupos fluoroalquil en el anién. A modo de ejemplo, la solubilidad en [bmim][metida] aumenta

un 40% por sobre el [bmim][TfO] a la misma presion. [33]
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Figura 3.18:"Efecto de la fluoracién del anion y la presion en la solubilidad de CO,"

3.9.2 Captura de CO; con liquidos ionicos funcionalizados

En vista que la solubilidad de CO, en los liquidos iénicos convencionales no resulta
suficiente, y la capacidad de absorcion de CO, puede ser mejorada mediante la
funcionalizacion de LI's con una parte adecuada (como la amina). Investigaciones de Bates y

su equipo sintetizaron [NH,p-bmim][BF4] consistente de un ion de imidazolio en la cual la

amina esta unida mediante enlaces covalentes, y dispusieron CO, seco a temperatura

atmosférica y presion de 1 [atm] determinando que en alrededor de tres horas se alcanzo el
maximo tedrico (0,5 mol de CO, por mol LI), que se puede observar en la figura 3.19 ,

comparable a los valores que se pueden obtener utilizando MEA, diisopropanilamina (DIPA),

entre otros. [34]

CO,/FIL molar ratio

1.0

0.5

30

| |
60 90 120 150 180

time/min

Figura 3.19:"Solubilidad de CO; en LI obtenida en funcién del tiempo en minutos"

103



3.10Bibliografia

[1] Earle, M. Seddon, K. "lonic Liquids: Green Solvents for the Future" American
Chemical Society, 05, 2002, Pag. : 10-25.

2] Welton, T, “Review, lonic Liquids in catalysis, coordination chemistry reviews” 248:
2459-2477. 2004

[3] Davis, J.H. "Task-Specific lonic Liquids for separations of petrochemical relevance:
Reactive capture of CO, using amine-incorporating ions." American Chemical
Society, Washington, 10, 2005.

[4] Seda, Kensin et al. "A review of lonic Liquids towards supercritical fluids
applications”. The Journal of Supercritical fluids, 10, 2007.

[5] L.M Galan Sanchez et al. "Solvent properties of functionalized ionic liquids for CO,
absorption." IChemE, 2007

[6] Crabtree, Robert. Anasta, Paul. “Handbook of green chemistry: Volume I, Green
Catalysis, Homogeneous catalysis”. Ed. Primera Vol. I. Germany., Wiley-VCH,
20009.

[7] Fremantle, Rodgers, Seddon, Plechklova, "Chemical & Engineering News."
Chemical Society Reviews, 10, 2003-2007.

[8] Romero, A.. "liquidos idnicos a temperatura ambiente: un nuevo medio para las
reacciones quimicas." R. Academia de Ciencias .Exactas .Fis.Nat, 10, 2008.

[9] Seddon, Kenneth et al.. "Influence of chloride, water and organic solvents on the
physical properties of ionic liquids." Pure Applied Chemistry, 2000.

[10] Swatloski, R.P, Holbrey, Rogers "Green Chemical." Chem. Community. 2003.

[11] FullerJ. Carlin,R. De Long, H.C. Haworth, D. Journal of Chemical Society.
Commun. 1994. 299.

[12] H. Oliver-Bourbigou et al. “lonic Liquids and catalysis: Recent progress from
knowledge to applications”. Applied Catalysis A: General 373, 2010.

[13] Aresta,M. Tkatchenko, I. Tomassi, I. “lonic liquids as green solvents: Progress and
prospects” American Chemical Society, 2003.

[14] Dzyuba SV, Bartsch RA ‘“Influence of structural variations in 1-alkyl(aralkyl)-3-
methyl-limidazolium hexafluorophosphates and bis(trifluorormethyl-sulfonyl)imides
on physicalproperties of the ionic liquids”. Chemical Physical Chemistry. 2003.

[15] Fremantle, Michael. “A introduction lonic liquids”. Ed. primera Vol. |I. Cambridge,
UK, RSC Publishing, 2010. 3-34.

104



[16] Tamar, L. Calum, J. "Protic lonic Liquids: Properties and applications." American
Chemical Society, 12, 2007.

[17] Romero, A. "Liquidos iénicos a temperatura ambiente: un nuevo medio para las
reacciones quimicas." R. Academia Ciencias Exactas. Fis.Nat., 2008, 79-90.

[18] Vila, J. Ginés, P. Rilo, E. Cabeza, O. Varela, L. "Great increase of the electrical
conductivity of ionic liquids in aqueous solutions." Fluid Phase Equilibria, 06, 2006,
32-39.

[19] Endres, F. et al. “Air and water stable ionic liquids in physical chemistry”. Physical
Chemistry Chemical Physics. 2, 2006.

[20] Law, G. et al. “Surface Tension Measurements of n-Alkylimidazolium lonic Liquids”.
ACS publications, Langmuir Vol.17, 2001.

[21]  Andrew S. Vyvyan T. “On the Freshwater Ecotoxicity and Biodegradation Properties
of Some Common lonic Liquids”. Organic Process Research & Development N° 10,
2006.

[22] "BASF to present BASIL ionic liquid process at technology transfer forum". BASF.
2004-05-10.

[23] Postleb, F. Stefanik, D. Seifert, Harald, Giernoth, R. "BlOnic Liquids: Imidazolium-
based lonic Liquids with Antimicrobial Activity". Zeitschrift fur Naturforschung, 2013.

[24] Hiroyuki O, Yukinobu F. (2009). "Task Specific lonic Liquids for Cellulose
Technology". Chemistry Letters 38: 2—7.

[25] Teixeira, R. "Energy-efficient extraction of fuel and chemical feedstocks from algae".
Green Chemistry 14, 2012.

[26] Karkamkar, A. Aardahl, C. Autrey, T. "Recent Developments on Hydrogen Release
from Ammonia Borane", Material Matters, 2007.

[27] Barghi, S. Adibi, M. Rashtchian, D. “An experimental study on permeability,
diffusivity, and selectivity of CO, and CH, through [bmim[PFg] ionic liquid supported
on an alumina membrane: Investigation of temperature fluctuations effects” |,
Journal of Membrane Science, 362, 2010.

[28] Giridhar, P. Venkatesan, et al. “Electrochemical behavior of uranium(VI) in 1-butyl-
3-methylimidazolium chloride and thermal characterization of uranium oxide
deposit”, Electrochemical Acta, Volume 52, 2007.

[29] Banqui W, Ramana G. Reddy and Robin D. Rogers. "Novel ionic liquid thermal
storage for solar thermal electric power systems". International Solar Energy
Conference. 2001.

[30] Armand M, Endres, F. MacFarlane, D. et al. "lonic-liquid materials for the
electrochemical challenges of the future". Nature Materials 8 (8): 621-629. 2009

105



[31]

[32]

[33]

[34]

Anthony J, et al. “Anion Effects on Gas Solubility in lonic Liquids”. The Journal of
Physical Chemistry B, 2005

Cesar Cadena et al. “Why Is CO, So Soluble in Imidazolium-Based lonic Liquids?”.
The Journal of Physical Chemistry, 2002.

Sudhir N. et al. “High-Pressure Phase Behavior of Carbon Dioxide with
Imidazolium-Based lonic Liquids”. The Journal of Physical Chemistry, 2004.

Bates, E. Mayton, R. Ntai, I. Davis, J, “CO, capture by a task-specific ionic liquid”,
Journal American Chemical Society. Vol 124 , 2002.

106
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SISTEMA DE PRUEBA
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4 Experimentacion y Montaje del sistema de prueba

4.1 Introduccion

Todo proceso de absorcion presentara algunas desventajas respecto al solvente utilizado.
Por esta misma razén es necesario establecer el uso de un liquido iénico mediante el cual
sea posible captar el CO, y que no vaya en detrimento de la cantidad del metano presente

en la mezcla.

En este capitulo, se presenta la experimentacién que se debiese desarrollar para conocer el
liquido i6nico a utilizar, para posteriormente hacer la comparacion al sistema de captacion
que utiliza el MEA.

La idea del desarrollo de este capitulo y su experimentacién soélo es con la finalidad de
validar la caracteristica de absorcion del liquido iénico, por lo que esta fuera de los objetivos
de la memoria encontrar el comportamiento de la cinética de reaccion del Liquido idnico con
el CO,, coeficientes, y propiedades afines del sistema planteado. Dichas caracteristicas,
pueden ser desarrolladas en profundidad en futuros estudios, y posteriores optimizaciones al

proceso.

4.2 Descripcion del proceso

El proceso se consta de las siguientes etapas:

e Absorcion del CO, en el liquido iénico: El proceso propuesto, al igual que el proceso
clasico, trabajara con una columna de absorcion, pero en este caso, el solvente a
utilizar sera una solucion de liquido i6nico diluido en agua. Una vez absorbido el
contaminante en la solucion se hace pasar al desorbedor tal como puede ser

apreciado en las Figuras 4.1y 4.2.

e Desorcion del CO,: el CO, absorbido, en el paso anterior, se extrae de la mezcla,
recuperando el liquido iénico, para posteriormente ser recirculado a la unidad de

absorcion.
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e EI CO, extraido, para nuestro proceso es un producto no deseado, pero dado que es

contaminante, perfectamente puede ser almacenado para un posterior proceso

productivo.

En cuanto al CH4, como ha quedado claro anteriormente, debido a su potencial energético,

sera inyectado a la red de gas natural, la que es la finalidad del proyecto.

LI recirculado

CH,4
CO;

Absorcion

o

Inyeccion a Red

de gas

Figura 4.1:"Proceso de captura propuesto”

LI-CO,

Desorcion

Figura 4.2:"Proceso de Absorcion-Desorcion convencional”

CO;

Almacenamiento,
proceso posterior,
etc.
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4.3 Desarrollo experimental

Con la finalidad de conocer el comportamiento del sistema de absorcion, se realizé un

montaje de prueba, el cual contaba principalmente con:

e Un absorbedor como equipo principal: el que funciona como una columna de relleno
de material plastico de medio centimetro de longitud.

e 2 bombas peristalticas, tanto para impulsar el liquido i6nico hacia el tope lateral de
ingreso al absorbedor, como también para sacar la corriente de liquido idnico
mezclado con el CO, por el fondo.

e La salida del tope del absorbedor esta conectado a un filtro relleno con carbono
activado, cuya finalidad es evitar la presencia de alguna potencial impureza que
pudiera entorpecer el proceso de analisis de los datos.

e Luego de la salida de este filtro, los gases pasan por una unidad de analisis de
gases, la cual calcula la concentracion porcentual de los gases presentes en la

mezcla.

Figura 4.3:"Montaje del sistema planteado para el Estudio”

El sistema es representado en la siguiente figura 4.4. En color azul, las lineas que
transportan el liquido i6nico, mientras que en rojo, se muestra la mezcla de gases CH4,CO,

en composicion porcentual 60%/40%.

110



Limpiador

JEENE

O

Medidor Flujo

Analizador de Gases

CO;

DL et

V-7

Fluido calefactor

Columna de
Relleno
Inyeccion de LI
Contenedor
LI
R
V-4
()
X
()
XX

Controlador de flujo

Figura 4.4:"Disposicion del Montaje propuesto de captura de CO2"
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4.3.1 Funcionamiento del sistema

El sistema comienza inicialmente haciendo funcionar la bomba de diafragma que hace
circular el fluido calefactor simplemente para que el sistema se encuentre a la temperatura

deseada.

Posteriormente se programa los controladores de flujo para que permitan el paso la cantidad
requerida de los gases CH,,CO;en la proporcion antes mencionada, abriendo las valvulas
V-6, V-7 y V-5 cerrada.

Luego se abre la valvula V-5, permitiendo que la mezcla gaseosa suba por la columna de
relleno, dicha mezcla de gases también contiene en su interior una cantidad de oxigeno
proveniente del aire en la que esta el sistema sin montar. El gas al ascender pasa por el
limpiador de gases que contiene un relleno de carbono activo para limpiarlo de cualquier

contaminante no deseado al sistema.

Después de que haya pasado por el filtro, pasa a un medidor de flujo, y este a su vez, esta
conectado al analizador de gases, equipado para monitorear las concentraciones de 4
gases (CH,4, CO,, CO, O,), de los cuales 2 son los de nuestro interés, CH, y CO,. Este
analizador tiene la particularidad de que puede sacar el oxigeno. El sistema sigue
funcionando hasta que la concentracion porcentual de oxigeno es nula, o lo mas baja

posible.

Cuando ya se haya completado el paso anterior, se comienza a circular el liquido iénico
abriendo la valvula V-4, se acciona la bomba de diafragma, para que esta impulse dicho

liquido al tope de la columna de relleno.

Desde este momento, en el computador se hace correr el crondmetro, para medir el tiempo
en el cual se realiza la absorcion. Adicionalmente, se genera un grafico porcentual de

concentracion de las especies gaseosas.

La experimentacion que se realizo en este montaje, son dos basicamente:
e La primera, la absorcion de CO, de la mezcla, utilizando MEA como liquido

absorbente.
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o La segunda, liquido ionico: [bmim][BF,].

4.3.2 Arreglo experimental y operacion

El arreglo experimental y sus accesorios estan indicados en la figura anterior. La absorcion
de CO, fue desarrollada en una columna ya montada anteriormente en los experimentos del
Profesor Carlos Carlesi. Dicha columna tiene una dimension de 60 [cm] de altura con un
diametro interior de 6 [mm], empacada al azar con Raschig Rings, para mejorar el contacto
gas-liquido en el flujo contracorriente. El area activa del empaque es aproximadamente de

2000 [m?/m°] con un factor de porosidad estimado de 0,38.

El rango de entrada del flujo de gas va de 1 [I/min], alimentado a fondo de la columna y
regulada con un controlador de flujo especifico para cada especie en estudio, mientras que
el rango de flujo del liquido fue de 2 [I/min], alimentado al tope de la columna utilizando una
bomba peristaltica que recircula el solvente desde el contenedor, hasta que se alcance la

saturacion.
La composicion de CO, que sale de la columna fue medida continuamente con un analizador
de gases, el que puede medir concentraciones de 4 gases especificamente, dos de los

cuales son de interés en el estudio.

Es importante senalar que los experimentos se desarrollaron a una temperatura de 30°C y

una presion de 1 [atm].
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4.4 Analisis tedrico de los datos experimentales

En cada experimento la curva de progreso de absorcion se determina por el procesamiento
de los datos experimentales. [1][2][3] La curva de absorcion tiene una forma definida tipica,

tal como se puede observar en la Figura 4.5.

La Figura 4.5 muestra una comparacion de dos solventes hipotéticos, de los cuales, el
representado con la linea continua, alcanza el punto de saturacion antes que el solvente
representado por la curva discontinua. Lo anterior indica que la capacidad de captura de CO,

del solvente representado por la linea continua, es menor que el otro, en comparacion.

Sin embargo, el solvente representado por la linea discontinua tiene una baja pendiente en
comparacion a la otra. Por lo tanto, tiene una baja velocidad de captura de CO, y es menos
reactivo a pesar de tener una alta capacidad de absorcion respecto al reactivo representado

por la linea continua.

Saturation condition

t ot

1 i+1 sat
¢ t

Figura 4.5:"Curva tipica de captura para dos absorbentes con diferentes cargas de CO; y velocidades de

absorcion”

La Ecuacidén 4.1, se deriva del balance de masa al CO, en la columna.
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d(mcoz)
dt
Dicha ecuacién puede ser resuelta con las condiciones iniciales m(t = 0) = 0 y con m(t = t°%)

= FO - CO - FO * C(t) EC41

=m, con Cy,como la concentraciéon de CO, en la entrada de flujo gaseoso, y F, como el flujo
volumétrico total que entra a la columna. La cantidad total de CO, absorbida, puede ser

calculada mediante la Ecuacion 4.2.

mCOZ = FO " CO <tsat - f C_ dt) EC. 4’.2
0 0

Debido a los valores discretos experimentales, la integral de la ecuacion 2, puede ser
calculada mediante algun método numeérico, por ejemplo, el método de los trapecios,

presentado en la Ecuacion 4.3.

S
[

tsat

C(t) tiv1 — t; < C C
€O g~ Yzt ((£) (£ e.43
fo Co : 2 Co Co/;

i+1

~
1]
=]

Donde el numero de datos esta representado por la letra n.

Dado que la masa del solvente mg almacenado en el contenedor, es continuamente
recirculado a través de la columna hasta que se alcanza la condicion de saturacion, el rango

de carga se puede calcular como se indica en la Ecuacion 4.4.

tsat

Mco, =F0'CO tsat_f @ dt Ec.4.4
mg mg 0 CO
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441 Resultado observado

La Figura 4.6, muestra la curva de absorcion de CO, para una solucion acuosa de MEA a
distintas composiciones que van desde el 5%-15% en peso de MEA, la cual exhibe un patrén
estable. De acuerdo al resultado, Carlesi,et al,[1] determinaron que las soluciones con mayor
concentracién de aminas, tienen una capacidad de absorcién de CO, mas alta. Para las
concentraciones en estudio, el rango de carga de CO, (relacion molar de CO,/moles de
amina), fue del orden de 0,69-0,76 [mol CO,/mol MEA].

1.0 Gl
0.8
0.6
0.4+
5
0.2 —O— MEA (5%)
—8— MEA (10%)
—®— MEA (15%)
0.0 L LA :
0 2 - 1]

t (min)
Figura 4.6:"Curva de Absorcion de CO, con MEA a 5%, 10% y 15%"

Para las curvas de absorcion de [bmim][Br] y [pamim][Br] mostradas en la Figura 4.7, es
claro que ambos liquidos idnicos exhiben una alta tasa de absorcidn, al verificar la pendiente
aguda de la cuerva cuando comienza la absorcion, al minuto de iniciar el sistema, y lo rapido

que se alcanza el punto de saturacion.
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Carlesi [1] y su equipo, determinaron que no hay una diferencia significativa en la absorcién

de CO,, en ambos casos, en las 3 concentraciones de liquido ionico (5%, 10%, 15%).

1.0

+@-- [pamim][Br](5%)
Q-+ [pamim][Br](10%)
<@+ [pamim][Br] (15%)

T

1.0
0.8 - 0.8 -
0.6 - 0.6
U <
) &)
04 - 0.4
0.2 —(O— [bmim][Br] (5%) 024 .
—@— [bmim][Br](10%) 00
—G— [bmim][Br](15%) B
00 —
1

T T
3 4 0

T
2 3 4

t (min)

5

t (min)
Figura 4.7:"Curvas de absorcién de CO; a distintos %: a) con [bmim][Br] b) con [pamim][Br]"

Del mismo modo, realizaron ensayos de absorcion con mezclas ternarias de liquido iénico-
MEA-H,0, ([bmim][Br]-MEA-H,0, [pamim][Br]-MEA-H,0), las cuales mostraron relaciones de
carga significativamente mayores que cualquiera de las anteriores mezclas binarias. Se
determiné que el rango de carga es bajo para grandes concentraciones de solvente., lo que

se aprecia en la Figura 4.8.

1.0 1.0
0.8 0.8
0.6 0.6 ®
o o ®
=
- 0.4 - &
04 @
fe: r;j
0.2 ¢ 0.2 @
%’ —O— [bmim][Br] (5%)*MEA (15%) r‘-f{ —0— [pamim][Br] {5%+MEA (15%)
e —8— [bmim][Br] (10%)+MEA (10%) ) —@— [pamim][Br](10%+MEA {10%)
—#— [bmim][Br](15%)+MEA(5%) & / —@®— [pamim][Br] (15%)+MEA (5%)
0.0 (I i . . . . 0.0 SRS . ; : ;
2 4 6 8 10 12 0 2 - 6 8 10 12
t (min)

t (min)
Figura 4.8: Curvas de Absorcion de CO2 a 5%,10%,15% en MEA: a)[bmim][Br]-MEA-H20 b) [pamim][Br]-MEA- ,
H.O



La Tabla 4.1, muestra un resumen de los datos de carga para todas las configuraciones que
se estudiaron, mientras que en la Tabla 4.2, se muestra la capacidad de absorcién en kg de

CO./kg de Solucion, para todas las mezclas.

Tabla 4.1:" Relacién de Carga (mol COz/mol absorbente (1)) a 30°C y concentracion de CO, 43,43%"

Mezclas Acuosas

Amina(1)-H,0(2) W1=5% W,=10% W4=15%
LI(1)-H,0(2)

MEA(1)-H,0(2) 0,76 0,72 0,69
[bmimI[Bri(1)-H0(2) 1,02 1,26 0,56
[pPamim][Bri(1)-H;0(2) 1,38 1,15 0,53
Mezclas ternarias Wi Wo: W3 = W1 Wo: W3 = Wi Wy W3 =
LI(1)-MEA(2)-H,0(3) 5:15:80 10:10:80 15:5:80
E:\(;r;;r;l][Br]U FMEA2) 10,95 3,76 2,04
[bmim][Brl(1)-MEA(2)-H,0(3) 8,42 3,57 1,53

Tabla 4.2:" Capacidad de Absorcion (kg CO/kg solucién) a 30°C y concentracion de CO; 43,43%""

Mezclas Acuosas

Amina(1)-H,0(2) w;1=5% w,=10% w3=15%
LI(1)-H,0(2)

MEA(1)-H,0(2) 0,273 0,518 0,742
[bmim][Br](1)-H,O(2) 0,194 0,257 0,106
[pamim][Br](1)-H.O(2) 0,140 0,232 0,161
Mezclas ternarias Wi Wp. W3 = W1 Wp W3 = W1 Wo: W3 =
LI(1)-MEA(2)-H,0O(3) 5:15:80 10:10:80 15:5:80
chr)r:;n;][Br]H . 0,111 0,763 0,620
[bmim][Br](1)-MEA(2)-H,O(3) 0,853 0,723 0,464
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Al realizar el experimento, con el sistema montado, descrito en el apartado 4.3 anterior, se
comprobd que efectivamente se cumple con la absorcion, captando selectivamente el CO,,
permitiendo que se obtenga una corriente de gas de CH, por el tope, con un alto contenido,

lo que se puede observar en la Figura 4.9.

Prueba Absorcion CO,

100
3 60
]
= 40 =

20 - \\

0 = I I I I I
0 2000 4000 6000 8000 10000 12000
Tiempo [s]
% CO2 % CH4 02

Figura 4.9:" Prueba de Absorcién de CO,"

El grafico de la Figura 4.9 muestra el comportamiento del sistema de absorcion propuesto,
en donde, la mezcla parte con una concentracion inicial de 60%/40% de CH4/CO,, la que con
el tiempo es absorbida, disminuyendo la concentracion de CO, por su captura, lo que se ve

reflejado en el aumento del porcentaje de CH,.
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5 Disefo conceptual del proceso propuesto

5.1 Introduccion

Tal como ya se sabe, el proceso de absorcién presenta algunas desventajas respecto al
solvente utilizado. Por otra parte, también esta claro que la concentracion de CO, en la

atmosfera ha llegado a niveles peligrosos.

En este capitulo, se disefiara conceptualmente un proceso a escala industrial para llevar a
cabo la captaciéon del CO, utilizando tanto el solvente bien conocido como MEA, asi como

también un liquido idbnico como solvente.

Finalmente, se comparara el proceso de absorcidn clasica con el proceso propuesto.

5.2 Disefio del sistema propuesto

5.2.1 Eleccion del liquido iénico

Es posible “disefiar” un liquido idnico adecuado para la absorcion de cualquier gas, y en este
caso en particular, la absorcion del CO,, sin que se absorba el CH,4, es decir, todo apunta a

que se debe determinar el catidn y el anién necesario para esta tarea.

La eleccién del par ionico adecuado radica en el hecho de que se requiere una alta
solubilidad, dado que aumenta la velocidad de absorcion y minimiza la cantidad de solvente

necesario. Para ello, los criterios a utilizar seran los siguientes:

e Cation: Existe una cierta dependencia lineal entre el largo de la cadena alquil en
liquidos idnicos del tipo 1-alquil-3-metilimidazolio y la solubilidad del CO,[1]. Por otra
parte, los liquidos ionicos especificos, presentan una mayor solubilidad que los

convencionales [2].

e Anion: La solubilidad se incrementa de acuerdo a la serie: [NO;] < [DCA] < [BF,] ~
[PFe] < [TfO] < [Tf,N] < [metida] [1].
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e Solubilidad en agua: Debe poseer una total solubilidad en agua, de manera de poder
trabajar con mezclas de liquidos i6nicos en agua, en vez, de trabajar con liquidos
idnicos puros.

e Viscosidad: Se prefiere que el solvente presente una viscosidad baja ya que aumenta

la velocidad de absorcion.

En base a lo anterior, se usara como solvente al [omim][BF,]. Este LI es especifico para la
absorcion de CO,, debido a la presencia del grupo amino en la cadena alquil del cation, es
soluble en agua y presenta un mecanismo de absorcién parecido al de la MEA con el CO,,

asi que se supondran que las propiedades de absorcion son las mismas que la de la MEA.

Este liquido i6nico, al ser especifico para la captura de CO,, presenta mejores propiedades

de absorcion que los liquidos idnicos convencionales.

5.2.2 Condiciones de operacion en columna de Absorcion

La columna de absorcién trabajaré con una corriente gaseosa de 2000 Nm®h alimentada a la
columna de absorcién conteniendo CH, y CO;en proporcion 60% /40%. A una temperatura
de 40°C y presion atmosférica. Se establece un porcentaje de recuperacion del 90%. El
solvente a utilizar en este proceso, seran dos distintos a modo de comparaciéon, una

solucion de MEA en agua al 30% y una segunda solucién de liquido iénico en agua.

Ya que es esperable que haya un aumento de la temperatura, la columna de absorcion le

sera retirado calor, saliendo a una temperatura de 40°C.

Las condiciones de entrada y de salida del gas se muestran en la Tabla 5.1.

Tabla 5.1:"Condiciones de entrada al proceso"

Gas de entrada
Temperatura 40°C
Fraccion molar de CO, | 0,4
Flujo volumétrico[m®/h] | 2000
Grado de remocion 90 %

Se supondra que existe una reaccion exotérmica entre el gas y el liquido solvente. Como
dato, se ocupara el calor de absorcion asociado a esta reaccion reportado para la MEA vy el

Liquido lénico, segun corresponda.
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Las condiciones de solubilidad del liquido idnico seran semejantes que la que presenta la
MEA. Asi, para la determinacion del flujo de solvente requerido se supondra que el liquido
ionico presenta una curva de equilibrio semejante a la curva presentada por la MEA en

soluciones de igual concentracion.

El balance de masa a la columna de absorcion permitird encontrar el flujo de solvente
requerido para efectuar la operacion, mientras que un balance de energia definira si la

operacion se puede considerar isotérmica.

Sin embargo, este ultimo punto, es cuestionable dada la reaccion exotérmica entre el CO, y
el solvente. En consecuencia, se fijara la temperatura de corriente de solvente que abandona
la columna de 40°C, ya que el proceso opera a temperaturas en el rango de 40-60°C,
mientras que el proceso contrario, es decir, el de desorcién operara a 120°C y una presion
de 2[atm].

La razén minima liquido/gas alimentado a la columna viene dada por la siguiente Ecuacion
5.1:

L Y, - Y,
(—) = Ec.5.1
min Xl —Xz

Donde Y4 e Y, representan la fraccion molar de CO, en la corriente gaseosa de entrada y
salida, respectivamente. X, es la fraccion molar del contaminante en el liquido que ingresa a
la columna y X', representa la fraccién molar del CO, cuando se encuentra en equilibrio con
una fase gaseosa de concentracion Y,. Cabe sefialar que estas concentraciones se

encuentran en base libre de soluto.
El valor entregado por la Ecuacion 5.1 no es realista, puesto que esto requeriria una columna
infinitamente alta, este valor se multiplica por un valor de que va desde 1.2-1.5, segun sea el

criterio de diseno.

Utilizando los datos de equilibrio de la MEA con el CO, a 40°C, se encuentra que la

concentracion al equilibrio es Y, = 0,667, es aproximadamente X; = 0.480 [3], mientras que
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de la consideracion de captura de un 90% de CO,, Y, = 0.067, X,= 0.160. Luego, la relacion

liquido/gas minima, (L/G)min, calculado con la ecuacion 1 es 1,876.

Por lo tanto, la razén de alimentacion (L/G) de operacién, ocupando un factor de 1.3 sera

2.438. En ambos casos ya sea con MEA o con el Liquido I6nico.

NMco, " Nco,
Nsowente = Ec.5.2
XRica — Apobre

De la Ecuacion 5.2, se establece que la cantidad de solvente puro sean 100384 [mol/h]. Este

flujo viene disuelto en agua. El detalle de estos calculos se presenta en el Anexo A.1.

De esta manera, quedan determinados todos los flujos de entrada y salida en la columna.
Los resultados obtenidos se muestran en la Figura 5.1, donde L, y L, son los flujos de liquido
que entra y abandona la torre de absorcion (cuyas fracciones molares de CO, en dichas
corrientes son X4 y X, respectivamente) y G; y G, son las corrientes de gas que ingresa y

sale del absorbedor.

El flujo de liquido presentado en la Figura 5.1 toma en cuenta la reaccion entre el solvente y
el CO,. Esta reaccion se esquematiza como sigue, segun corresponda el caso. Utilizando LI,
se presenta una reaccion entre el solvente de captura y el CO2, tal como la presentada en la
Reaccion 5.1. Del mismo modo, la reaccion que describe la union del MEA con el COses la

Reaccion 5.2.

2LI + CO, — LI,COO~ R-51
2MEA + 0, —» MEACOO™ + MEAH™* R—52

Donde LI representa el [bmim][BF,] y el LI,COO" representa el compuesto generado.

El flujo de salida de la columna, va de acuerdo al sistema estudiado, ya sea el que utiliza

MEA, o el que emplea Liquido Iénico.
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En la Tabla 5.2, se muestra los moles circulantes por el sistema de absorcion de CO, que

emplea MEA como solvente de Captura.

Tabla 5.2:" Flujo circulante en sistema de absorcién de CO, con MEA "

Flujo | CO, [mol] | CH, [mol] | MEA [mol] | H,O [mol]
F, 3.5692 53.538 0 0
F, 3.569,2 53.538 0 0
Fi 48.184 0 100.384 794.822
Fe 16.061,4 0 100.384 794.822

En la Tabla 5.3, se observan los moles circulantes por el sistema de absorcion de CO, que
emplea Liquido I6nico [bmim][BF4] como solvente de Captura.

Tabla 5.3:" Resumen de Flujo circulante en sistema de absorcion con LI "

Flujo | CO, [mol] | CHs [mol] | LI [mol] | H,O [mol]
Fi 35.692 53.538 0 0
F, 3.569,2 53.538 0 0
Fs 48.184 0 | 100.384 | 5.041.953
Fs 16.061,4 0 | 100.384 | 5.041.953

Figura 5.1:"Corrientes de entrada y salida en el absorbedor T-1 para sistema con MEA "
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El balance de energia a la columna arroja que debe extraerse una cantidad de calor en el
equipo correspondiente a 746,8 [kJ/s] en el caso del MEA, y 7.139,1 [kJ/s] en el caso con LI
(Ver Anexo A) el que se procedera a eliminar por medio de enfriamiento con agua. De lo
contrario, una gran parte de este calor sera absorbido como calor sensible por la solucién v,

por lo tanto, la temperatura de salida del absorbedor sera mas alta.

La forma de abordar la columna de desorcion es analoga a la ya mencionada columna de

desorcion, claro esta, su balance tanto de masa como de energia arrojan valores distintos,

tales como podemos apreciar en las Tablas 5.4 y 5.5, segun corresponda el caso en estudio,

absorcion con MEA o con LI.

Tabla 5.4:Flujo circulante en sistema de desorcién de CO,con MEA"

Flujo | CO, [mol] | MEA [mol] | H,O [mol]
F4 48.184 100.384 794.822
Fs 16.061,4 100.384 794.822
Fe 32.122,8 0 8.400,5
Fio 32.122,8 0 0
Fi1 0 0 8.400,5

Tabla 5.5:"Flujo circulante en sistema de desorcién de CO2 con LI"

Flujo | CO, [mol] | LI[mol] | H,O [mol]
Fq 48.184 | 100.384 | 5.041.953
Fs 16.061,4 | 100.384 | 5041.953
Fs 32.122,8 0 8.400,5
Fio 32.122,8 0 0
Fi 0 0| 84005
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Figura 5.2:" Corrientes de entrada y salida del desorbedor para ambas configuraciones, con a) MEA b) LI "

Como se puede apreciar, para el sistema de desorcion con MEA, se deben aplicar 1489,3

[kJ/s], mientras que en el sistema con LI, se deben aplicar 6619,6 [kJ/s]. En ambos casos

dicho calor es suministrado por vapor saturado, el detalle se puede verificar en el anexo A.

5.2.3 Eleccion del equipo de Contacto

Antes de dimensionar la columna se debe elegir el método de contacto adecuado para este

sistema (absorcion de CO, en una solucion). Para ello, se deberan tener en cuenta los

siguientes criterios:

e Comportamiento térmico del sistema: dependiendo del caso, y el efecto buscado, ya

sea para absorcion en donde se requiere eliminar una gran cantidad de calor, para

evitar la desorcion del CO, en el liquido, o para la misma desorcién en la columna T-

2, en donde se debe aplicar calor. La transferencia de masa se ve acompafiada de

efectos caldricos altos.

e Viscosidad de la solucion: una variable importante a considerar, debido a que la

solucidn aumenta su viscosidad al

relacionado con la caida de presion dentro del sistema [4].

absorber el CO,. Este factor esta directamente
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Disposicion de las corrientes: para lograr una absorcién mas eficiente, se considerara
una alimentacion en contracorriente para ambos flujos, tanto en la absorcion como en
la desorcion, de manera de asegurar que la concentracion de soluto vaya
disminuyendo a medida que asciende por la columna y se encuentra en contacto con

solvente mas fresco [4].

Corrosion: en este punto es importante los efectos corrosivos que puede presentar la
solucion de MEA, no asi tanto la solucion del liquidos idnicos de anién, sobre todo
considerando que el [BF,] es estable, a diferencia de otros aniones como lo es el

[PFe] el cual se puede hidratar y formar HF.

Reaccién quimica: dada la similitud entre el mecanismo de absorcion del [omim][BF 4],
se supondra que la cinética de la reaccion es la misma. Se ha reportado, la reaccion
entre la MEA y el CO, es rapida [5], por lo que, la transferencia controlante sera la

absorcion fisica.
Pelicula controlante: para la absorcién de CO, en bases débiles o en agua, la pelicula
controlante es la liquida [6]. Esta suposicidn también se hara valida para el caso de la

absorcion de este gas en el liquido idnico, [bmim][BF,].

Espumacion: el liquido iénico no tiende a ser espumante.

Dentro de los criterios mencionados anteriormente, los mas criticos son 2: el efecto caldrico

acompanado en el proceso de absorcién y la caida de presion dada la viscosidad de la

solucién.

Las columnas de plato son preferibles para procesos de absorcién con reacciéon quimica. El

proceso se ve favorecido por el gran tiempo de residencia y ademas hay un mejor control de

la reaccion.

El aumento de temperatura del solvente se maneja mejor en una columna de platos que en

una de relleno, ya que se pueden acoplar enfriadores (serpentines) en los platos de la

columna [4],[7]. En el caso de columnas de relleno, se deberia dividir en secciones e ir
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enfriando por etapas la corriente liquida [4]. Tal como se ha mencionado, el sistema

absorbedor debiera permitir la eliminacion de calor excesiva.

La caida de presion es menor en las columnas de relleno que en las de platos, dada la

viscosidad del solvente [6].

Dado que la columna de absorcidon que opera a baja temperatura, no es el problema, y aun
menos en la columna de desorcion donde se requiere calor para generar dicho efecto, por
tanto, se considera el uso de una columna de relleno.

Ya que la reacciéon es rapida, el disefio de la columna de absorcién se basara en la

absorcion fisica, controlando la pelicula liquida.

5.2.3.1 Columna de Relleno

Son usadas para el caso de operacion de contacto intimo. En estos equipos las dos fases
fluyen en forma continua, con un contacto intimo entre ellas. Nunca se establece el equilibrio,

en ningun punto de la columna; ya que esto exigiria una columna de altura infinita.[5]

Las columnas de relleno son columnas verticales llenas con packing o elementos de gran
area superficial. El liquido se distribuye en el tope y se escurre a través del relleno,
exponiendo una gran area superficial al contacto con el gas. Las columnas en flujo
contracorriente son las mas utilizadas para la remocién de gases, vapores u olores. Este
esquema resulta ser el mas eficiente, ya que la concentracién de soluto en el gas disminuye
a medida que sube por la columna y se pone en contacto con el solvente mas fresco,
obteniéndose de esta forma la fuerza impulsora promedio maxima para el proceso de

absorcion.

En ciertas ocasiones puede usarse el flujo en paralelo. En este caso, inicialmente habra una
alta velocidad de absorcidon, que disminuira constantemente. En una columna infinitamente

alta, el gas y el liquido podrian salir en equilibrio.
Para este esquema es posible manejar flujos mayores de liquido y gas, ya que la caida de
presion tiende a ser menor. Estas columnas solo son eficaces cuando la fuerza impulsora

disponible es alta; por ejemplo en la disoluciéon de un gas puro en un solvente, absorcion de
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gases muy solubles, o con gases acidos lavandose en un medio caustico. El disefio para
este caso utiliza diametros de columna minimos, ya que no existen caracteristicas de
inundacion y la caida de presién es baja. En general este tipo de columna no es muy
utilizada excepto en el caso de una columna muy alta construida en dos secciones, ambas
ubicadas en el piso, con la segunda operando en corriente como una medida economica
para ahorrar en la cafieria de gas que une ambas columnas (y que seria de gran diametro).
Para una operacién que requiera un flujo de solvente excepcionalmente alto, se podria usar
flujo paralelo para prevenir el flooding que podria ocurrir en una columna operando en

contracorriente. La Figura 5.3, muestra una columna de relleno tipica.

GAS
LIMPIO

Eliminador de arrastre

Distribuidor del liquido

Relleno

Figura 5.3:" Columna de relleno tipica y sus componentes”

Las columnas de relleno pueden operar también con flujos cruzados, en las cuales la
corriente de aire se mueve horizontalmente a través de la cama y es irrigada por el liquido de
lavado que fluye verticalmente a través del relleno. Los disefios en flujo cruzado se
distinguen por su bajo consumo de agua y su flujo de gas relativamente alto a bajas caidas
de presion. Cuando se desea absorber gases altamente solubles el flujo cruzado tiene varias

ventajas sobre el de flujo en contracorriente.
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Usando los mismos flujos un scrubber de flujo cruzado tiene menor caida de presion.
Ademas al reducir drasticamente el consumo de agua, el flujo cruzado reduce el tamano de
la bomba y del motor del ventilador. Una desventaja es el arrastre de liquido, debido a lo cual

se debe disponer un eliminador de niebla (mist eliminator).

5.2.3.2 Caracteristicas de Columnas de relleno

Las columnas de relleno son las que mas se usan en procesos de absorcion, su popularidad
estd basada en una serie de caracteristicas que le son propias y entre las cuales podemos

destacar:

e Estructura minima: la columna de relleno comunmente solo necesita un soporte de
packing y distribuidor de liquido cada 10 [pie].

o \Versatilidad: el material de relleno se puede cambiar, simplemente sacandolo y
reemplazandolo por otro tipo que entregue mejor eficiencia, menor caida de presién o
mayor capacidad. La altura de relleno también se puede variar facilmente si la
eficiencia se hace menor que la anticipada o si las especificaciones del producto o la
alimentacion se cambia.

¢ Manipulacion de fluidos corrosivos: para esto se prefiere el relleno de ceramica a los
metalicos o plasticos, debido a su resistencia a la corrosién. Cuando el relleno se
deteriora es facil y rapidamente reemplazado.

e Baja caida de presion: a menos que sea operada a altos flujos de liquido, en cuyo
caso el liquido es la fase continua, la caida de presién por pie lineal de relleno es
relativamente baja.

e Rango de operacion: aunque la eficiencia varia con el cambio de los flujos de liquido
y gas; el rango de operacién es relativamente amplio.

e Baja inversion: cuando el relleno de plastico es satisfactorio o para columnas de

menos de 4 [pie] de diametro el costo es relativamente bajo.
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5.2.3.3 Material de Relleno

El relleno es el elemento mas importante en la operacion de este tipo de equipos. Su

seleccion involucra o requiere un conocimiento acabado de las caracteristicas operacionales

y su efecto sobre el comportamiento de los puntos de significancia fisica entre los diferentes

tipos.

Los principales factores a considerar en la seleccién de relleno son:

Durabilidad y resistencia a la corrosion: el relleno debe ser quimicamente inerte a los
fluidos procesados.

Espacio libre por pie® de relleno: este factor controla el hold-up de liquido en la
columna. Comunmente la fraccion de huecos del relleno deberia ser grande.
Superficie mojada por unidad de volumen de relleno: este factor es muy importante,
pues determina la superficie interfacial de contacto entre el gas y el liquido. Rara vez
es igual a la superficie real geométrica ya que el liquido comiunmente no moja
completamente el relleno.

Resistencia al flujo de gas: afecta a la caida de presion (por friccion) a través de la
columna.

Estabilidad y resistencia estructural: para permitir facil manejo e instalacion.

Peso por pie® de relleno.

Costo por pie? de superficie efectiva.

Elemento de relleno vy aplicacion

Raschig Rings(R.R): es el tipo mas popular. Es el de menor costo, pero menos
eficiente que otros tipos. Disponible en una gran cantidad de materiales.
Comunmente ordenados al azar, vaciados en seco o con agua. Los tamafos son de
4-6” son ordenados a mano.

El espesor de pared varia entre los fabricantes, también varian otras dimensiones

(superficie disponible cambia con la variacion del espesor de pared). Comunmente
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tiene mas canalizaciones internas de liquido y dirige mas liquido hacia las paredes de
la columna. La Figura 5.4, muestra un anillo Raschig.

"” —
R,

Figura 5.4:"Material de Relleno Raschig Rings"

Berl Saddles (B.S): este material de relleno es mas eficiente que los anillos Raschig
en la mayoria de las aplicaciones, pero de mayor costo. No produce tanta
canalizacién como los anillos Raschig. Menor caida de presién y mayor punto de
inundacion que los anteriores. Mas facil de quebrar (en las camas) que los anillos
Raschig. No producen gran presion sobre la pared. Alta tendencia a “anidarse”. La
Figura 5.5 muestra este tipo de Packing.

SR

Figura 5.5:"Material de Relleno Berl Saddles"

Intalox Saddles (I.S): Uno de los elementos de relleno mas eficientes. Tiene muy
poca tendencia a anidarse y bloquear las areas de la cama. Entrega un lecho
uniforme. Menor punto de inundacion y menor caida de presion que los anillos
raschig y las berl saddles. Mas facil de quebrar en las camas de relleno que los
anillos raschig. Ha reemplazado casi completamente en sus usos a los Berl Saddles.
En la Figura 5.6, la representacion de este tipo de empaque.
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Figura 5.6:"Material de relleno, Intalox Saddles"

Pall Rings (P.R): menor caida de presion (menor que la mitad) que los anillos Raschig
y mayor punto de inundacién. Buena distribucién de liquido y alta capacidad. Al igual
que los anillos Raschig presionan fuertemente la pared. Disponible en metal, plastico
y ceramico. Tienden a desplazar a los anillos en su aplicacion. La Figura 5.7, muestra

este tipo de empaque.

Figura 5.7:"Material de relleno Pall Rings"

Teller Rosette (T.R): disponibles en plastico, caida de presion baja. Punto de
inundacion mas alto que los anillos raschig o Berl Saddles. Muy bajo peso unitario,
baja adherencia a la pared. Relativamente caras. La Figura 5.8, muestra la forma de

este empaque.

Figura 5.8:"Material de relleno Teller Rossette"
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Es importante sefalar que existe una gran cantidad de materiales de relleno, superior a las

mencionadas, aun mas si se consideran las diversas variaciones a las que han sido

sometidas, entre estas los anillos con particion, bolas de ceramica, relleno de alambre, etc.

La Tabla 5.6 muestra las propiedades de elementos de relleno seleccionada.

Tabla 5.6:"Propiedades de algunos elementos de relleno seleccionados”

Tamafio nominal de Packing en [pulg]

Tipo | Material Ya 3/8 Ya 5/8 Ya 1 1% | 1% 2
I.S Ceramico | F:600 330 | 200 | -- 145 | 98 - 52 40

e:0,75 | -- 0,78 | - 0,77 | 0,775 | - 0,81 | 0,79

a: 300 | -- 190 | -- 102 | 78 - 59,5 | 36
R.R | Ceramico | F:1600 | 1000 | 640 | 380 |225 | 160 125 | 95 65

e: 0,73 |068 |063 |068 |073 |0,73 |0,74 | 0,71 | 0,74

a: 240 | 155 111 | 100 | 80 58 45 38 28
R.R | Metal F: 700 |[390 |300 |258 | 185 | 115 - - -

e: 0,69 | -- 0,84 | -- 0,88 | 0,92 | -- - -

a: -- - 118 | - 71,8 | 56,7 | 49,3 412 | 314
B.S | Ceramico | F:900 - 240 | -- 170 | 110 -- 65 45

e: 0,60 | -- 0,63 | -- 0,66 | 0,69 | -- 0,75 | 0,72

a: 274 | -- 142 | -- 82 76 - 44 32
Con F: factor de empaquetamiento, e: fraccién de volumen vacio [pie® vacio/pie® pack],
a: area especifica de empaque [piezlpie?’] de volumen empacado. Fuente: Design
Information for Packed Towers. U.S. Stoneware Co. Akron Ohio.
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5.2.4 Dimensionamiento de la columna

De acuerdo al procedimiento establecido, una vez que se ha seleccionado el tipo de
columna, y el elemento de relleno, se procede a su disefio. Ya son conocidas todas las
corrientes que entran y salen, sus constituyentes y condiciones de operacion.

La columna debe tener un diametro suficiente para acomodar el gas y el liquido y una altura
suficiente para asegurar que la cantidad requerida de masa se transfiere con la fuerza

impulsora disponible.

5.2.4.1 Diametro de la columna

Se debe disefiar en base a la velocidad o flujo de inundacién “Gf”. El rango comun de disefio

normalmente va desde el 50-85% de la velocidad de inundacion.

Una de las correlaciones mas usadas es la correlacién generalizada de caida de presion de

la U.S Stoneware, la que se encuentra en la Figura 5.9.

El procedimiento para la determinacion del diametro de la columna es: (Nota: las letras chi, y
T son empleadas para darle valor a las variables de diseno e este trabajo)
1. Con la ayuda de la Ecuacién 5.1, calcular el valor de la abscisa, empleando la
Ecuacion 5.3. La densidad tanto del gas como del liquido, estan en unidades de
[Ib/pie].

L pe\%®
X = (—) . (—) Ec.5.3
G Op PL

2. Subir hasta la linea de inundacién y leer la ordenada ( en este caso toma valor T de

la Ecuacion 5.4)
3. Resolver la ecuacion de la ordenada para Gf, considerando todos los factores:

Gp? - F-W-u%?
T =L K Ec.5.4
PL Pc "Yc

Gf: Flujo de inundacion, [Ib/pie?-s]
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M: Viscosidad del solvente, [cP]

gc: Factor de conversion de unidades, en unidades inglesas, 32,2 [Ib-pie/Ibf-s?.
p: Densidad de liquido, gas, [Ib/pie’]

W: Razon densidad de agua/densidad de liquido.

F: Factor de empaque.

4. Calcular el area, y luego el diametro de la columna sujeto a la condicion presentada

en la Ecuacion 5.5.

D columna

15<——<25 Ec.5.5
DPacking
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Figura 5.9:" Correlacién generalizada de caida de presion de la U.S Stoneware "

5.2.4.2 Célculo de la altura de relleno

El proceso de disefio de un absorbedor se basa en la hidrodindmica y las consideraciones
de transferencia de masa. La hidrodinamica en la columna involucra un flujo de dos fases,
llamadas fase gas para ser tratada por una fase liquida como un absorbente. La

hidrodinamica de la columna a través de los coeficientes de transferencia de masa k.a y kga
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tienen una influencia significativa en el proceso de disefio basado en la condiciones de
intercambio masico. Pero no se realizara una discusién detallada ya que no es la finalidad
de este capitulo. Aqui la finalidad es calcular la altura del empaque del equipo de

transferencia de masa, la que es generada por las condiciones de transferencia.

Proceso de diserfio

El absorbedor de CO, mediante alcanolamina en arreglo contracorriente, en régimen
isotermo se muestra en la Figura 5.10. En este se asume que tanto la fase gas como la fase

liquida se mueven en una forma de tapon de flujo y la operacion es isobarico.[8]

'\.\. -r)-
hY F
A ! .
W I,r G L.
\ Y,
N
o4
'x‘\ AM dz
;f \ | :
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A ,
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I %, o 1
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——— I Comtrod wolame at bottom)

Figura 5.10:"Columna de absorcién de relleno en contracorriente”

De un balance de masa para el CO, sobre una pequena seccion diferencial de altura “dZ” al

fondo de la torre. La altura del empaque es dado por la ecuacion 5.6.

y1 Gs
Z = d Ec.5.6
fyz RaA-(1—y)2 74 ‘

La velocidad volumétrica de absorcion “Ra” puede ser expresada como la ecuacion 5.7 y
5.8.

Rg: ng.(PAG _PAi) EC57
Rgszg(Al*_AO)E=kLQH-(PAG_PAL)E EC58
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De las Ecuaciones 5.7 y 5.8 anteriores para eliminar el pardmetro desconocido Ai, se

determina la Ecuacion 5.9 y haciendo un arreglo en la Ecuacion 5.10.

Pac — Py;
R-a= 1( 46 fl“) Ec.5.9
(kGQ+ kLQ‘HE)
(Pag — Pai) = Pr - (¥a — Yao) Ec.5.10
Definiendo 3 como lo siguiente:
B =1/ks+1/(k,-HE))™ Ec.5.11

Para sustituir la Ecuacion 5.11 en la Ecuacioén 5.9:

R-a=p-a:Pr:(Ya—Yao) Ec.5.12

El valor de B permanece practicamente constante a lo largo de la columna en caso de
absorcion fisica. Sin embargo, cuando la absorcién esta acompafiada de una reaccion
quimica, la velocidad de absorcion varia en toda la extension del largo de la columna, por
efecto del factor de mejora “E” (Enhancement Factor), por lo que el valor de B no es

constante.

Desde las Ecuaciones 5.6 a la 5.12, tenemos lo siguiente:

7 Ec.5.13

_ Gs fyl dYA
A-Pr-a ), B(ya—yao)(1 - Ya)?

La Ecuacion 5.13 es la ecuacion de disefio general para calcular la altura del empaque. La
reaccion entre CO, y la alcanolamina es realmente reversible. Esto siempre resulta en

equilibrio de presiones parciales de CO,, también conocido como contrapresion.

En el fondo de la columna, el soluto CO, ejerce una contrapresion de equilibrio. La fracciéon

molar en el gas siendo muy alta la diferencia de (yao - ya) €S casi lo mismo que ya.

Por lo tanto, el efecto de la reaccién reversible puede ser despreciado. En otras palabras, la

reaccion es pseudo-irreversible. En el control del volumen o la altura bajo las
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consideraciones, el cambio en la fracciéon molar de CO, se asume tal como el cambio en el
factor de mejora E, y por lo tanto, B en el tope y fondo de este volumen de control es muy
pequeno, por lo que un valor promedio de 3 puede ser usado seguramente para encontrar la

altura del empaque.

La Ecuacion 5.13, entonces toma la forma presentada en la Ecuacion 5.14:

Z Ec.5.14

_ G fyl dya

S Pr-a-B Jy, Ya(l —ya)?
Por otra parte, al tope de la columna, el soluto CO, ejerce una muy baja, pero finita
contrapresion sobre el absorbente. También la fraccion molar de y, del gas siendo absorbido
es muy pequena. Por lo tanto la diferencia de (yao - Ya) es diferente de y, ocasionando que el

efecto de ypo (contrapresion) sea significativo.

Asi, el efecto de la contrapresion (equilibrio) se vuelve dominante, y aqui es cuando la
naturaleza reversible de la reaccion necesita ser considerada. El valor de y,o €s tomado
como el valor medio de las fracciones molares en equilibrio calculadas en el tope y fondo del

equipo. La ecuacion utilizada para lo anterior es como la presentada en la Ecuacion 5.15:

7 Ec.5.15

_ Gs fyl d:VA
S Pr-a-pBJ, Va = Yao) (X — ya)?

Resolucion:

1. El diametro de la columna es obtenido mediante consideraciones de inundacion,
ademas también debiese ser dada por un posible efecto de espumacién debido a la
degradacion de alcanolamina,

2. Se determinan los valores de la velocidad superficial del gas, velocidad del liquido, y
por lo tanto también los valores de kg y k. y “a” mediante datos de publicaciones
cientificas.

3. Para los balances de energia, basta con aplicar los valores de masa, calor especifico
a presion constante y variacion de temperatura.

4. El valor del Factor de Mejora (E) y por lo tanto B a la salida puede ser calculado con
la ayuda de las formulas de la Tabla 5.7 y las Ecuaciones del 5.16-5.19.

5. La altura total de empaque es la suma de las alturas de todas las secciones.
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Tabla 5.7:" Factor de mejora E bajo varias condiciones de operacion”

CASO Vm E, m=1, n=1
Vm =1
1 Ovm<3 m+1
Vm < q
2 3«Vm«q Vm
Vm > 3 B
3 vm = q E
Vym>5
4 E;
Vm > q !
ey D Ko (A1 (B
Jm = m+1) Ec.5.16
)
By Dp
q_w-(A*) D, Ec.5.17
E;=1+¢q Ec.5.18
E = M ME +11/2 M Ec.5.19
"W E - E-D 2 (E -1 >

El valor de A*, es decir la cantidad de CO, en el equilibrio es posible calcularla mediante una
consideracion de un modelo de pseudo-primer orden [9] en donde la reaccién de CO,-MEA
es lo suficientemente rapida para que el CO, alcance un equilibrio con el resto de la solucion,

como su composicion en la interfase, representado en la Ecuacién 5.20.
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(PCOZL' - PC*OZ‘L')
(v- H)co2

A* = NCOZ = \/kZ,MEA - [MEA]l - DCOZ * EC. 520

Donde

k, = constante de velocidad de reacciéon para CO,-MEA, [m® kmol™ s7]
[MEA]Ji = concentracién de amina en [kmol m™]

Dcoz = Difusividad de CO, en agua, [m? s™']

Pco2 = Presion de equilibrio de CO,, [atm]

Hcoz = Constante de Ley de Henry, [mol L™ atm™].

Este algoritmo usado para encontrar la altura de un empaque para el ejemplo presentado por

Danckwerts y Sharma para la absorcion de CO, en MEA.
Los datos relevantes son enumerados a continuacion:

Entrada de un gas con una composicion de 60% de CH4 y 40% de CO,, el cual desea ser
extraido de este gas. Como meta se considera realizar una captura de un 90% de CO,
presente en la corriente de CH4. La columna operara a una presion de 1 [atm] y una
temperatura de 313[K]. Para dicho proceso se contempla el uso de una solucién de MEA en

agua al 30%.

Para efectos de simplificacion, las propiedades fisicas del liquido, tal como la densidad (1000

kg/m?®) y calor especifico son asumidas como constantes.

El valor de k. a los 313 [K] se asume como 2.4x10*[m/s], ademas se considerd que el valor
de kga al punto donde la velocidad flujo de masa del gas es G" [Ib h™" pie] es dado por la

ecuacion 5.21.

0,72

o
kga = 6,84-107° <%) Ec.5.21

ks = Coeficiente de Transferencia de masa de fase gas, [kmol m?s™ kPa™]
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G’= Velocidad de Flujo Molar en fase gas [Ib h™ pie?.

La constante de la velocidad de la reaccion de segundo orden para el sistema de MEA-CO,

fue encontrada mediante la siguiente correlacion. Representada en la Ecuacion 5.22. [8]

2142,34)

Logyok, = 11,069 — ( Ec.5.22

k,= Constante de Velocidad de reaccion, [m® Kmol™ s™]
T= Temperatura, [K].

5.2.5 Estimacion de Propiedades Fisicas

El calculo de las velocidades de transferencia de masa requiere un conocimiento detallado
de las propiedades fisicas de las fases gas y liquida, asi como también las solubilidades y

difusividades del gas en la fase liquida. [10]

e Difusividades
La difusividad del liquido tiene una fuerte dependencia tanto de la temperatura como también
de las propiedades fisicas del solvente, por lo tanto una correlacién que relacione ambas
variables simultdneamente es deseable. Versteeg y Van Swaaij (1988) sugirieron la siguiente

expresion empirica, presentadas en las Ecuaciones 5.23 y 5.24. [11]

Hagua 0.8
DCOZ,L = DCOZ,Agua B D Ec.5.23
Hy,
. —2119
DCOZ,Agua = 2,35 -10 " eXp( T ) Ec. 524
Donde:
Dcoz, L = Difusividad de CO; en el liquido [m*s™]
Dcozrzo = Difusividades de CO, en el liquido y en agua, [m*s™]
ML = Viscosidad de solvente liquido [cP]
Magua = viscosidad del agua [cP]
T = Temperatura, [K]
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Weiland y su equipo (1998) reportaron una correlacién empirica para la viscosidad del

solvente en término del porcentaje en masa de amina presente en solucion (Ecuacion 5.25),

Gy

w”, el solvente a temperatura absoluta, T y la carga de CO,, a.[12]

Ur, (21,186w + 2373)[«(0,01015 + 0,0093T — 2,2589) + 1]w
= exp 5 Ec.5.25
Hagua T

Con:
T = Temperatura, [K]

= Carga [mol CO,/mol MEA]
w = % en peso MEA en solucion

La Ecuacién 5.26 presenta la difusividad del MEA en la solucién [13].

2198,3

Ln(Dg) = —13,275 — —7,8142-1075-C Ec.5.26

Dg

Difusividad de MEA en solucién de MEA,[m? s™']

Concentracién de MEA [mol/m®]

@)
I

Ademas la solubilidad de CO, en agua fue utilizada usando la siguiente correlacion,

Ecuacion 5.27, dada por Versteeg y su equipo.

2044
HC02H20 = 3,54' 10_7 exp (—) Ec.5.27
: T
Donde:
Hcozmzo =  Constante de Henry de CO, en Agua, [kmoI/m3*kPa]
T = Temperatura, [K]

Por otra parte, el calculo de la viscosidad de una mezcla de liquidos también es importante,

la cual puede ser calculada mediante la siguiente relacion, Ecuacion 5.28.
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n
yszl--yi Ec.5.28
i=1

La viscosidad para MEA de acuerdo en una composicién y temperatura determinada, la

podemos encontrar en la Ecuacién 5.29. [14]

—298,3

LTL(,UMEA) = 0,16 - CMEA - 19,1 e TL Ec. 5.29
Con:
Mmea = Viscosidad, [Pa s]
Cvea = Concentracion, [mol L]
T = Temperatura, [K]

5.2.6 Alturadel relleno del desorbedor

La altura de una columna de relleno se calcula determinando el numero requerido de
unidades tedricas de separacion multiplicandolo por la altura de relleno que entrega un
comportamiento igual a una separacion unitaria. Esta es denominada unidad de
transferencia y la altura de relleno asociada a la unidad de transferencia es llamada altura de

la unidad de transferencia.[5]

La unidad de transferencia es esencialmente una medida de la dificultad de la separacion
(del gas que pasa de la fase gaseosa a la fase liquida). Una unidad de transferencia se
puede definir como aquella que entrega un enriquecimiento, de una de las fases, igual a la

fuerza impulsora promedio.

Como una manera de expresar la facilidad o dificultad con que procede la transferencia de
masa bajo las condiciones de operacion, se determina el numero de unidades de
transferencia (No. 6 Nog) requeridos.

El numero de unidades de transferencia se puede determinar experimentalmente y los datos
pueden ser usados en sistemas similares. Sin embargo, también es importante estar en
condiciones de estimar el numero de unidades de transferencia para aquellos sistemas en

los cuales no dispone de datos.
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En la practica del diseio de absorbedores el numero de unidades de transferencia, o se
determina en forma experimental, o se calcula mediante algunos métodos. La altura

Noc 0 Np., comunmente se determina en forma experimental, para el sistema en
consideracion. Una gran cantidad de informacion sobre diferentes sistemas y usando varios
tipos de relleno, ha sido obtenida por los fabricantes de equipos de absorcion, y se les
deberia consultar antes de proceder al disefio. Los datos, por lo general se presentan en
forma de gréficos, para un sistema y relleno especifico, de Hog versus flujo de gas (Ib/h-pie?),

con el flujo de liquido como parametro.

La altura del relleno estara dada por la Ecuacién 5.30:

Z = HOG - NOG = HOL - NOL EC. 5.30
Donde:
Z = Altura de relleno [pie]
Noc = Numero de unidades de transferencia (NTU) basado en el coeficiente global de
la pelicula gaseosa.
No. = NTU basado en el coeficiente global de transferencia de la pelicula liquida.
Hoc = HTU basado en la fase gas, [pie].
Hoo = HTU basado en la pelicula liquida, [pie].

Para el calculo de altura de relleno se utilizara en base a la estimacién con los coeficientes
globales de transferencia de la fase liquida, que es la pelicula controlante para el sistema

planteado

5.2.6.1 Calculo del Nimero de Unidades de Transferencia NTU

En aquellos casos donde se cuenta con gases concentrados, el numero de unidades de
transferencia puede calcularse considerando un factor de correccién, segun los estudios de
Wiegand (Sherwood y Pigford “Mass Transfer”). Este factor de correccion, aparece debido al
hecho de que en este caso (soluciones concentradas), la linea de operacion no sera recta,
sino que curvada, dependiendo como varie la razén L/G a lo largo de la columna. EI NTU
basado en el coeficiente global de transferencia de la pelicula liquida, junto a su factor de

correccion, se presenta en la Ecuacion 5.31.
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X2 dX 1 [1-—x
NOL :f +_Ln[ ] EC.5.31

*
x, X' —x 2 1—x,

5.2.6.2 Célculo de Altura de Unidad de Transferencia HTU

Los valores de H_comunmente se determinan con experimentos de desorcién, en este caso
de CO,-H,O, ya que en estos sistemas la trasferencia de masa esta concentrada casi
completamente en el lado liquido.

Esto implica que

De acuerdo a los estudios, Sherwood y Holloway han propuesto la siguiente correlacion,

presentada en la Ecuacion 5.32, donde tanto “@” y “” son constantes particulares para cada

tipo de relleno, las que se muestran en la Tabla 5.8

T\ 0,5
HL=(Z§-(—) ( H ) Ec.5.32
Hi, pL" Dy

H. = Altura de la unidad de transferencia, [pie].
L = Flujo de fluido, [Ib h™ pie?.
U = Viscosidad del liquido, [Ib pie” h™].
D. = Difusividad del liquido, [pie? h™].
p. = Densidad del liquido [Ib pie™].
@, = Constantes particulares del tipo de relleno. Tabla 5.8.

Tabla 5.8:"Altura de Unidad de Transferencia Pelicula Liquida, Reproduccion parcial”

Packing g | J
Raschig Rings
3/8* 0,00182 | 0,46
1/2" 0,00357 | 0,35
1” 0,01000 | 0,22
11/2” 0,01110 | 0,22
Berl Saddles
1/2¢ 0,00666 | 0,28
1" 0,00588 | 0,28
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| 11/2" | 0,00625 | 0,28 |

5.3 Balance de Energia

En cuanto al balance de energia, se utilizara el analisis a continuacién, en base a las
ecuaciones presentadas, aplicando la convencion de la diferencia entre las corrientes de

salida y entrada. Los flujos de entrada y salida, se pueden apreciar en la Figura 5.11.

A F
F, (40°C) 10
F
7 Fg
2[F —>
F6 (T°C) i . °
F4 (60°C)
—> -
E-2 Fis
ret : .
<Q— -1 -2 Q Aplicado
E-1 I —
— >
F; (40°C) j \\(/
F5 (40°C) Fs (120°C)

Figura 5.11:"Sistema de Absorcién-Desorcion de CO», con flujos de entrada y salida"

5.3.1 Absorbedor (T-1)

149



La diferencia entre las corrientes de salida y entrada, y considerando el calor que se libera
por efecto de la reaccion entre las especies al realizar la absorcién de CO,, presentada en la

Ecuacion 5.33.

Qret1 = z Hg — Z Hg + Qrxn1 Ec.5.33

Quedando de la siguiente manera:

Qret1 = H3ao°c) + Haa00c) — Hiaocc) — Ho(aooc) T Qrynt
5.3.2 Intercambiador Central (E-1)

En este balance se supone que todo el calor cedido por las corrientes a mayor temperatura,

es captado por la corriente de menor temperatura, por tanto, se representa en la Ecuacién

5.34.
Z Qcedido = Z Qcaptado Ec.5.34

5.3.3 Desorbedor (T-2)
Al igual que en el caso del absorbedor, se considera que el calor a proveer, se calcula
mediante la diferencia de los calores de salida y entrada, ademas del calor de desorcion, que

corresponde al mismo calor de absorcion. En sistemas de absorcion de CO,, el gasto

energético de desorcién es de aproximadamente 4 [GJ/Ton].[17]
Qaplicado = Hg120°c) T Hs(120°c) — Ha(sooc) + Qrxn1
5.3.4 Intercambiador Superior (E-2)

Se supondra que el agua de enfriamiento, aumentara su temperatura en 10°C al pasar por el
intercambiador E-2, de donde se calcula la cantidad de agua necesaria para cumplir con

dicho proceso. El calor a retirar, se determina mediante la Ecuacién 5.35

Qret = Mygua * CP,Agua “AT Ec.5.35
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5.3.5 Intercambiador Superior salida del desorbedor (E-3)

Se supondra que el agua de enfriamiento, aumentara su temperatura en 20°C al pasar por el
intercambiador, y se calcula de la misma forma que el intercambiador anterior, con la

Ecuacioén 5.35

5.4 Equipos de transferencia de calor

En este item, se considera el dimensionamiento de los intercambiadores necesarios para el
proceso tanto para el que emplea MEA, asi como también el que utiliza LI como solvente de
captura. Se necesitan 2 intercambiadores, uno central E-1 para flujos en contracorriente
entre ambas columnas, y otro (E-2) antes de la entrada por el tope de la columna de

absorcion T-1.
Para efectos de calculo y disefo, se emplea la Ecuacién 5.36, en todos los casos.

Q=U-A-LMTD Ec.5.36

Con LMTD, representado mediante la Ecuacion 5.37, que representa la media logaritmica de

las temperaturas implicadas.

AT, — AT. T, —t)— (T, —t
2 1=( 1) — (T —ty) Ec.5.37

5.5 Impulsion de Fluidos

Dentro de las variables mas importantes que se tienen en cuenta en el disefio del proceso es
la presencia de [bmim][BF,] como solvente de trabajo. Tal como se ha comentado, los
liquidos i6nicos se caracterizan por exhibir una viscosidad muy alta (alrededor de 2 a 3 veces
que la de los solventes convencionales). De ahi, que sea necesario utilizar un flujo de agua
tan alto en el absorbedor, de manera de disminuir la viscosidad del solvente alimentado v,

por ende, mejorar la transferencia de masa.
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A pesar de lo anterior, es necesario utilizar bombas adecuadas para este servicio. En
general, existen 2 grupos de bombas: las de desplazamiento positivo y las centrifugas. Las
primeras utilizan la energia proveniente del desplazamiento de un piston o la rotacion de
elementos moviles dentro de la caja de la bomba; mientras que en las segundas, el

movimiento del fluido se debe a la rotacion de un rodete [15].

Para viscosidades mayores a 100 SSU ( ~ 20 cp), es conveniente usar bombas de
desplazamiento positivo [15]. A pesar que la temperatura es de 120°C en el caso de la
columna de desorcién (y, por ende, su viscosidad disminuya notablemente), se podria
pensar en utilizar bombas centrifugas. Sin embargo, se debe tener en cuenta que este
liquido se debe enfriar hasta 25°C antes de enviarlo al mezclador, lo cual hace aumentar su

viscosidad.

La mayoria de este tipo de bombas opera hasta una temperatura de hasta 300°F (149°C)
[16].

Se requieren 2 bombas para la impulsiéon del solvente: a la salida de la columna de absorcion
(para impulsar el fluido a la segunda torre de desorcion) y otra a la salida de la columna de
desorcion para llevarlo al tope de la columna de absorcion.

Como se podra apreciar, en el anexo A, para el proceso que emplea MEA, se necesitan 2
bombas con una capacidad de 130 [GPM], mientras que en el proceso que emplea liquido

idnico es necesario 2 bombas que impulsen 1143[GPM].

Hasta el momento se ha hablado acerca del bombeo de los fluidos liquidos. Al trabajar
ademas con corrientes gaseosas se deben utilizar equipos especiales para este tipo de
fluidos. Teniendo en cuenta esto, se requiere el uso de sopladores para impulsar la corriente
gaseosa. Estos equipos son utiles para trabajar hasta presiones menores a 2,4 atm. Ya que
la corriente gaseosa se encuentra a 1 atm, estos equipos son los ideales para este trabajo.
Se necesita 1 soplador a la entrada de la columna de absorcion, para impulsar la corriente
gaseosa que contiene el CO, y CH, que se requiere absorber en la columna. Para ambos
procesos, ya sea con MEA o con LI, se hace necesario un soplador que impulsa los 2000
[m*/h].

152



Lo anterior puede ser verificado en el Anexo A.

En las Figuras 5.12 y 5.13, se presenta el resumen de ambas configuraciones de absorcion-
desorcion de CO,, ya sea con el solvente MEA o con el solvente LI [bmim][BF,],

correspondientemente.
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Fe
16061,4 mol CO,
100384 mol MEA
794822mol H,0
X1= 0,16
T=313[K]

F2
53538 mol CH,4
3569,2 mol CO,

Y»=0,067
T = 313[K]
Contenedor
Gas 746 [kJ/s]

Magua= 32123 [kg/h]

|

A4

Fi
53538 mol CH,
35692 mol CO,

Y1=0,667
T=313[K]

1,2 [kw]

Fs
48184 mol CO,
100384 mol MEA
794822 mol H,O
X,=0,48
T=313[K]

Magua= 170174 [kg]

Fe
16061,4 mol CO,
100384 mol MEA
794822 mol H,0
X1= 0,16
T=375[K]

Fg
32122,8 mol
8400,5 mol
T=393

-

Fa
48184 mol de CO,
100384 mol de MEA
794822 mol de H,O

T=333[K]

1743 [kW]
Fll
32122,8 mol de CO,
T =298 [K]
de CO, —
de H,0 SN
[K]
Magua = 6177,4 [kg/h] Contenedores
£-3 50 [ton]
N~ —
FlO
8400,5 mol de H,O
T= 298[K]
S

1489 [kJ/s]
Myapor= 2663,4 [kg/h]

T-2

B-1

@

B-2

Fs
16061,4 mol de CO,
100384 mol de MEA

794822 mol de H,0O
T =393[K]

Figura 5.12:" Balance de masa y energia proceso propuesto que emplea MEA como solvente de absorcion”
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1743 [kW]
FS Fll
16061,4 mol CO, - 32122,8 mol de CO,
100384 mol MEA Megua= 600214 [kg] T=298[K]
794822mol H,0

Fs
32122,8 mol de CO,

X, =0,16
T=313[K] E-2 8400,5 mol de H,0
T=393[K]
F > -
Fs Fs Magua = 6177,4 [kg/h] Contenedores
5535932 m‘l ‘é‘gﬂ 16061,4 mol CO, 48184 mol de CO, E-3
Ve 100384 mol MEA 100384 mol de MEA
e 5041953 mol H,0 5041953 mol de H,0
T=313[K] X, = 0,16 T=333[K] Fio
1= 8400,5 mol de H,O
Contenedor T=373[K] T= 298[K]
Gas 7139 [kJ/s]
Magua= 307130 [kg/h]
-
6619,6 [kJ/s]

Myapor= 11837,7 [kg/h]

| E-1
T-2

P T-1

53538 mol CH4
35692 mol CO,

1,2 [kW Y1=0,667 \I'/

kw] T=313[K] /Qé

\

F Fs
48184 mol CO, 16061,4 mol de CO,
100384 mol LI Bl B-2 100384 mol de MEA
5041953 mol H,0 5041?|‘_5§3n;g|[ lg]e H.0

X,=0,48
T=313[K]
Figura 5.13:"Balance de masa y energia proceso propuesto que emplea LI como solvente de absorcion”
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CAPITULO 6: “EVALUACION ECONOMICA”
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6 Evaluacion Econdmica Del Proceso

6.1 Introduccidn

En los capitulos anteriores, se mostré que en la industria la absorcién de CO, basicamente
consta de 2 etapas: la absorcion, utilizando por lo general aminas como solventes (como los
es en parte de este trabajo), y otra etapa de desorcion, la que con un aumento en la
temperatura, la reaccion entre el CO, y el solvente se revierte, regenerandose de esta

manera el solvente, y recuperandose al mismo tiempo el CO, para su almacenamiento.

En este capitulo se presenta una evaluacion econdmica de comparaciéon para ambos
procesos de captura de CO,: con MEA y con Liquido lénico ([omim][BF,], la que se

complementa con la informacién obtenida mediante los balances de masa y energia.

La evaluacion econémica presentada se centrara en los costos de inversion de ambos
procesos, el costo de operacion de estos (costo total del producto), los potenciales beneficios
de la venta de CO, y del biogas enriquecido.

Es importante mencionar que, la comparacion de ambos procesos se hace en base que el
uso de liquido i6nico es termodindamicamente posible, con algunas consideraciones ya
discutidas en los apartados anteriores, pero también se hace notar que hay muchos otros
factores que podrian influir en el proceso. Ya que es un proceso que se disefi¢ utilizando un
solvente nuevo, tal como lo es el liquido l6nico y que su uso esta relacionado al laboratorio,
no en procesos a gran escala, y por ende, del cual no se dispone de mucha informacion, la
evaluacibn econdmica presentada, soOlo tiene el objetivo de realizar una primera
aproximacion a los costos involucrados, si este proceso se llevara a cabo. Es por eso, que el
andlisis entregado en este Capitulo, se basara en una evaluacion en érdenes de magnitud,

es decir, el porcentaje de error es del 30%.
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6.2 Capital de Inversidn

La inversion total destinada al proyecto comprende el capital fijo y el capital de trabajo. Para
una evaluacion preliminar de este proyecto se estimara la inversion inicial en base al costo
de los equipos necesarios en la planta. Los costos asociados seran estimados, en base a
una planta que opera con fluidos y que es anexa a una planta que se encuentra en

funcionamiento [1].

6.2.1 Capital Fijo

Este item comprende todos los gastos e inversiones necesarias para que la planta quede
instalada, es decir, la compra de terrenos, de equipos, piping, instrumentacion, aislamiento,
estructuras, edificios, costos de preparacién de terreno, montaje, ingenieria y gastos de
administracion hasta que la planta esté lista para operar.

6.2.1.1 Costos directos
e Adquisicion de equipos
Este costo incluye todos los gastos correspondientes a la adquisicion de equipos, junto con

los costos asociados a dejarlos en la planta. La Tabla 6.1 muestra el costo total de los

equipos.

Tabla 6.1:"Costo CIF de equipos para ambos proyectos"

Costo CIF (2015) US $

Equipos/Procesos MEA LI

Columna de Absorcion 183.804 165.423
Columna de Desorcién 101.858 83.095
Intercambiador Central 3.829 1.723
Intercambiador Superior 1.915 3.829
Contenedores 321.656 321.656
Compresor 957.311 957.311
Bombas 38.292 38.292
Soplador 76.585 76.585
Relleno 2.697 3.816
Calentador 382.924 957.311
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Total 2.070.871 2.609.041

Para efectos de simpleza, se considerard que los costos de equipos que emplean MEA,
tienen un costo de US$ 2.100.000, mientras los que emplean LI US$2.600.000.

e Instalacion de equipos

Este item incluye todos los gastos necesarios para dejar el equipo operativo en la planta.
Esto gastos incluyen los costos por plataformas y soportes, personal necesario en la
instalacion, gastos de construccién y otros gastos que estén directamente relacionados con
la instalacion del equipo. El costo de instalacion varia entre un 25 a 55% del costo de
compra. Ya que se esta trabajando en una planta de fluidos, se utilizara el valor de 47%.

e Instrumentacién y control

Estos gastos incluyen el costo de los instrumentos, equipos auxiliares, materiales y el
personal involucrado en la instalacion. Este costo puede variar entre un 8 a 50%,
dependiendo del grado del grado de control. Para una planta de fluidos, se utilizara un valor
de 36%.

e Cainlerias de procesos

Este gasto involucra los fittings, cafierias, soportes, valvulas, personal relacionado con la
instalacion y otros, para dejar en condiciones de operacion las lineas de proceso. Para una

planta de fluidos se recomienda utilizar un porcentaje del 68%.

e Instalacion eléctrica

El costo de la instalacion eléctrica incluye la instalacion y materiales para las fuentes de
energia eléctrica y alumbrado, transformadores, casetas y otros instrumentos. Las
instalaciones eléctricas consisten de cuatro componentes principales; potencia del circuito,

alumbrado eléctrico, transformaciones y servicios, e instrumentos de control del circuito.
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Para una planta quimica ordinaria, los costos por instalaciones eléctricas, varia entre un 10 a
15% del valor del costo total de la compra de equipos. Se utilizar4 el valor de 11%
aproximado recomendado.

e Edificaciones de planta

Los costos de la construccion de edificaciones de planta incluyen el personal, materiales,
magquinaria relacionados con la construccion de todas las edificaciones de la planta. Para
una planta de procesos que opera con fluidos, anexa a una ya existente, este valor oscila

entre un 5 a 18%, respecto al costo total de los equipos. Se utilizara el valor de 18%.

e Servicios de planta

Este item incluye todos los gastos necesarios para las instalaciones que suministran agua,
vapor, combustible, aire, entre otros servicios. También se incluyen en este item la
disposicion de desechos, sistemas de seguridad contra incendio, talleres, y otros servicios,
tales como enfermeria y cafeteria.

El costo de servicios en las plantas quimicas esta en el rango de 30 a un 80% del costo de
compra de los equipos. Se emplearé el valor de 70% del costo de los equipos.

e Preparacion de terrenos
Estos costos incluyen todo lo necesario para dejar el terreno listo para la instalacion de la
planta quimica. Para este tipo de plantas, este valor oscila entre un 10 y un 20% del costo
total de los equipos. Se utilizara el valor de 10%, ya que la nueva planta es anexa a una

planta ya instalada.

La Tabla 6.2 muestra el costo fijo directo para esta planta:

Tabla 6.2:"Costo fijo directo para ambos sistemas de captura”

Costo Fijo Directo, en US$
item % MEA LI
Equipos de procesos 100 2.100.000 2.600.000
Instalacion de equipos a7 987.000 1.122.000
Instrumentacién y control 36 756.000 936.000
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Cafierias de proceso 68

1.428.000 1.768.000

Tabla 6.2: "Costo fijo directo para ambos sistemas de captura, Continuacion”

Instalaciones eléctricas 11 231.000 286.000
Edificacion de planta 18 378.000 468.000
Servicios de planta 70 210.000 260.000
Preparacion de terrenos 10 1.470.000 1.820.000
Total 7.560.000 9.360.000

6.2.1.2 Costos Indirectos
e Ingenieria y Supervision
El costo de Ingenieria y supervision incluye gastos de oficina, viajes, comunicaciones,

consultores, gastos administracion. Se usara un valor de 33% del valor de los equipos para

la estimacion de este costo.
e Gastos de construccion

Los gastos de construccion incluyen los gastos de construcciones temporales, arriendo de
maquinarias, materiales, seguros, aranceles, seguridad, vigilancia, licencias, permisos,
autorizaciones, servicios médicos, supervision, inspecciones de terrenos, oficinas, galpones,
almacenes y otras instalaciones que requiera la obra. etc. Para plantas quimicas estos
gastos representan el 10% del capital fijo directo, en este caso, se usara en base al costo de
los equipos, un 41%.

e Honorarios del contratista

Este valor difiere segun la situacion, pero se estima que es entre un 2 a 8% del capital fijo

directo. Se utilizara un valor basado en el costo de los equipos, es decir, un 22%.

e Gastos legales

163



Los gastos legales incluyen una serie de otros gastos de organizacion de la empresa que
hay que efectuar para instalar una planta quimica, que comprende gastos de tipo legal,
como son los gatos notariales, gastos de constitucién de la sociedad, pago de derechos y
permisos, y otros de menor cuantia. Este costo puede estimarse del orden del 1 a 3% de la
inversion en Capital Fijo. Se utilizar4 un 4% basado en el costo de los equipos.

¢ Contingencias

Estos gastos incluyen todos aquellos gastos que se deben desembolsar para eventos
impredecibles, como efectos climaticos, huelgas, cambios de precio, errores de estimacion.
Este gasto representa el 10% del gasto de capital fijo directo e indirecto. En este caso se

utilizara un 44% basado en el costo de los equipos.

La Tabla 6.3 muestra el capital fijo indirecto del proyecto. El detalle de estos calculos se

encuentra en el Anexo B.

Tabla 6.3:"Capital Fijo Indirecto para ambos sistema de captura”

Costo Fijo Indirecto, en US$

item % MEA LI

Ingenieria y Supervision 33 693.000 858.000
Gastos de construccion 41 861.000 1.066.000
Honorarios de contratistas 22 462.000 104.000
Gastos legales 4 84.000 572.000
Contingencias 44 924.000 1.144.000
Total 3.024.000 3.744.000

6.2.2 Capital de Trabajo

Al costo anterior se debe sumar el capital de trabajo, que representa aproximadamente de un

10 a 20% del capital total de inversion. Se tomard el valor promedio, 15%.

6.2.3 Puesta en Marcha
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Una vez que la planta ha sido construida, es necesario realizar cambios para que la planta
opere a su maxima capacidad de disefio. Estos gastos pueden alcanzar el 8 a 10% de la
inversion del capital fijo. Se estima que este gasto representa el 9% del capital fijo.

La Tabla 6.4 muestra el costo total de inversion, que es la suma del capital fijo (directo e
indirecto), el capital de trabajo y los gastos de puesta en marcha.

Tabla 6.4:”Capital Total de Inversion ambos proyectos”

Costos en US$
item MEA LI
Capital Fijo Directo 7.560.000 9.360.000
Capital Fijo Indirecto 3.024.000 3.744.000
Capital de Trabajo 1.869.000 2.314.000
Puesta en Marcha 952.600 1.179.400
Costo Total de inversién 12.453.000 15.418.000

6.3 Costo Total del Producto

El costo total del producto implica todos los gastos y desembolsos necesarios para la
fabricacion de un producto en la planta hasta que se encuentra en el mercado. Este costo se

divide en costo de produccion y en gastos generales de la empresa.

6.3.1 Costo de produccion

El costo de produccion o de operacion comprende todos los gastos relacionados con la
operacion y produccion de la planta. Estos gastos incluyen los costos directos de produccion
(o costos variables), los costos indirectos de produccién (o costos fijos) y los costos

generales de planta.

6.3.1.1 Costos directos de produccién

Los costos directos de produccion o costos variables incluyen todos los gastos directamente

asociados con la operacion de la planta.
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e Materias primas

Este item comprende las materias necesarias para obtener el producto final. De acuerdo al
proceso propuesto, la materia prima la mezcla de gases CH;-CO, proveniente de los
desechos orgéanicos, asi que no tiene valor alguno. Por tanto, el gasto en este item sea cero.

o Personal de planta

La planta operara en 2 turnos. Necesitara alrededor del0 operarios entre los turnos, ademas
de un Ingeniero Quimico. Anualmente se precisan de 28124 horas-hombre, a un precio
promedio de US$7/hora.

e Supervision
La cantidad de supervision estd4 directamente relacionada con la cantidad de personal,
complejidad del proceso y estandares de calidad del producto. Este costo se estima en un
15% del costo del personal de planta.

e Servicios generales
Estos costos involucran los costos de suministros de planta, tales como el vapor, agua de
enfriamiento, electricidad, etc. Estos gastos se obtienen de los balances de masa y energia

al proceso. La Tabla 6.5 muestra el gasto por servicio general. El detalle de estos calculos se

encuentra en el Anexo B.

Tabla 6.5:"Gasto anual en servicios generales"

Gasto anual, en US$

Servicio MEA LI

Agua de enfriamiento 24.000 145.000
Vapor de recalentamiento 46.500 206.000
Electricidad 590.000 600.000
Total 660.500 951.000

Mantenimiento y reparacion
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Estos gastos incluyen los costos del personal, materiales y supervisién. Este costo
representa de un 3 a 4% del capital fijo. Para plantas que cuentan con equipos de alto costo
y que son delicadas, tales como equipos construidos en acero inoxidable (como lo es en este
caso), el costo pude llegar hasta un 15% del costo del capital fijo de inversién. Para el
proceso descrito, se utilizara el valor promedio, es decir, un 9%.

e Suministros de operacién
En este item se consideran los suministros necesarios para la operacion de la planta, tales
como lubricantes, solventes, set de andlisis quimicos y otros que no son considerados como
materias primas o materiales de reparacion o mantencion.
El costo en este item es de alrededor del 15% del costo total de mantencién y reparacion.

e Gastos de laboratorio
Los gastos de laboratorio involucran los gastos relacionados con el control de la operaciéon y
el control de calidad. Van desde un 10% a un 20% del costo total de personal de planta. Se
utilizara un 15% como valor promedio de costo.

o Patentes y Royalties

Este costo se refiere al pago de patentes o royalties en base a las cantidades producidas. En

este caso, sera del 0%, ya que se trata de un proceso disefiado.

e Catalizadores y solventes
Este item se considera dentro de suministros necesarios para la operacion, pero cuando los
catalizadores o solventes tienen un precio importante, suelen incluirse en este apartado. Ya

que tanto el MEA como el uso de LI son importantes en este proceso (ambos solventes

evaluados), se considera como un item separado.
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El costo de ambos solventes sera determinado mediante una cotizacién a los distribuidores
apropiados en cada caso. El costo de MEA [2] fue cotizado en Sigma-Aldrich, mientras que
el liquido i6nico [bmim][BF,] en IOLITEC.[3]

6.3.1.2 Costos Indirectos de Produccién

Los costos indirectos de produccion o costos fijos, lo constituyen aquellos gastos que no
dependen de la cantidad de producto producida.

e Depreciacion
Corresponde a la depreciacion de los equipos en el tiempo de vida util de la planta. Se
calcula en base a la vida util de la planta, que en este caso se supondra que es de 10 afios.

Se supondra que la depreciacion de los equipos es lineal y que el valor de salvamento de los

equipos es del 10% de su costo inicial.

e Contribuciones e impuestos locales

Este gasto se atribuye a gastos en patentes y permisos exigidos por las municipalidades y el

Estado. Se estima que es del 3% de la inversion en capital fijo.

e Seguros

Los equipos, edificios y las diversas instalaciones de la planta deben estar asegurados

contra incendios, accidentes y otros siniestros. Este valor es del 0,4 a 1% sobre el capital fijo

de inversion. Ya que este es el caso, se estimaré que este costo es del 0,7%.

6.3.1.3 Costos Generales de la Empresa

Son todos aquellos gastos que son necesarios para llevar el producto al mercado, es decir,

los gastos de administracion, gastos de distribucion y ventas, investigacion y desarrollo.
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Los gastos generales representan entre el 15 a 25% del costo total de producto. En este
caso, se considerard que estos gastos representan solo el 15%, los cuales se destina a
investigacion y desarrollo.

A los costos anteriores se deben considerar todos los eventos impredecibles que se puedan
presentar, como variacion del precio del solvente, catastrofes climéticas, etc. Este gasto
representa entre un 1 a 5% del costo total del producto. En este caso se tomara que es sélo
1%.

La Tabla 6.6 muestra el costo total del producto, de acuerdo a los items anteriores. El detalle

de los calculos se encuentra en el Anexo B.

Tabla 6.6:"Costo total de producto para ambos proyectos de captura durante el primer afio"

Costos directos de produccién, en US$
item MEA LI
Costos Directos de produccién
Materias primas 0 0
Personal de planta 197.000 197.000
Supervision 29.600 29.600
Servicios generales 660.500 951.000
Mantenimiento y reparacion 952.600 1.179.400
Suministros de operacion 142.900 176.900
Gastos de laboratorio 29.600 29.600
Patentes y royalties 0 0
Catalizadores y solventes 1.388.100 7.900.000
Costos Indirectos de produccion
Contribuciones e impuestos 317.500 393.100
Seguros 74.100 91.700
Costos gengrales Fie planta, 792 300 2 085.400
empresa e imprevistos
Costo total de producto 4.514.200 13.033.700

A continuacién, se presentan las Tablas 6.7-6.8, que resumen el estado inicial del flujo de
caja para ambos proyectos evaluados. Notar que para ambos proyectos se tienen el item de
ingresos por venta con igual valor al vender el mismo producto, y que asciende a un monto
de US$ 6.126.100 anual, el que fue determinado en base al valor de venta del biogés, US$
1,2/m? ($ 815/m3)[5].

Ademas se selecciond una Tasa Minima Atractiva de Retorno (TMAR) del 15%, valor en el
cual, el proyecto que emplea MEA presenta un Valor Actualizado Neto (VAN) de US$
1.631.710.
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Por otra parte, el proyecto que emplea el liquido i6Gnico como medio de absorcion, a la misma
tasa de retorno que el anterior, su VAN tiene un valor de US$ -8.684.121.
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Tabla 6.7:"Flujo de Caja Inicial para la vida del proyecto que emplea MEA"

Afio

Proyecto/MEA

Ingreso por Venta + 6.126.100 | 6.126.100 | 6.126.100 | 6.126.100 | 6.126.100 | 6.126.100 | 6.126.100 | 6.126.100 | 6.126.100 | 6.126.100
Costo del Producto - 4.514.200 | 3.026.900 | 3.026.900 | 3.026.900 | 3.026.900 | 3.026.900 | 3.026.900 | 3.026.900 | 3.026.900 | 3.026.900
Utilidad Operacional = 1.611.900 | 3.099.200 | 3.099.200 | 3.099.200 | 3.099.200 | 3.099.200 | 3.099.200 | 3.099.200 | 3.099.200 | 3.099.200
Depreciacion - 739.000| 739.000| 739.000( 739.000| 739.000| 739.000| 739.000( 739.000| 739.000 739.000
Interés - 373.500| 373.500| 288.100( 197.600| 101.700 0 0 0 0 0
Pérdida de Ejercicio Anterior | - 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Utilidad Antes de Impuesto | = 499.400 | 1.986.700 | 2.072.100 | 2.162.600 | 2.258.500 | 2.360.200 | 2.360.200 | 2.360.200 | 2.360.200 | 2.360.200
Impuesto - 94900 377.500| 393.700( 410.900| 429.100| 448.400| 448.400| 448.400( 448.400| 448.400
Ut. después de Impuesto = 404.500 | 1.609.200 | 1.678.400 | 1.751.700 | 1.829.400| 1.911.800 | 1.911.800 | 1.911.800 | 1.911.800 | 1.911.800
Depreciacion + 739.000 739.000 739.000 739.000 739.000| 739.000 739.000 739.000 739.000 739.000
Valor de Salvamento + 0 0 0 0 0 0 0 0 0| 821.100
Perdida de Ejercicio Anterior | + 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Amortizacion - 0| 1.423.000 | 1.508.400 | 1.598.900 | 1.694.700 0 0 0 0 0
Inversion - | 12.450.000 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Préstamo + 6.225.000 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
FCN =| -6.225.000 | 1.143.500| 925.200| 909.000| 891.800| 873.700| 2.650.800 | 2.650.800 [ 2.650.800 | 2.650.800 | 3.471.900
VAN 1.631.710

TMAR 15%
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Proyecto/LI

Tabla 6.8:"Flujo de Caja Inicial para la vida del proyecto que emplea Liquido Iénico"

Ingreso por Venta 6.126.100 | 6.126.100| 6.126.100| 6.126.100 | 6.126.100 | 6.126.100 | 6.126.100 | 6.126.100 | 6.126.100 | 6.126.100
Costo del Producto 13.033.700 | 3.723.000| 3.723.000 | 3.723.000 | 3.723.000 | 3.723.000 | 3.723.000 | 3.723.000 | 3.723.000 | 3.723.000
Utilidad Operacional -6.907.600 | 2.403.100 | 2.403.100| 2.403.100| 2.403.100 | 2.403.100 | 2.403.100 | 2.403.100 | 2.403.100 | 2.403.100
Depreciacion 828.400 828.400 828.400 828.400 828.400| 828.400| 828.400( 828.400| 828.400| 828.400
Interés 0 0 0 0 0 0
Pérdida de Ejercicio Anterior 0| 7.736.000| 6.161.300 | 4.586.600 | 3.011.900 | 1.437.200 0 0 0 0
Utilidad Antes de Impuesto -7.736.000 | -6.161.300 | -4.586.600 | -3.011.900 | -1.437.200 | 137.500 | 1.574.700 | 1.574.700 | 1.574.700 | 1.574.700
Impuesto 0 0 0 0 0 26.100 299.200 | 299.200| 299.200| 299.200
Ut. después de Impuesto -7.736.000 | -6.161.300 | -4.586.600 | -3.011.900 | -1.437.200 | 111.400 | 1.275.500 | 1.275.500 | 1.275.500 | 1.275.500
Depreciacion 828.400 828.400 828.400 828.400 828.400| 828.400( 828.400| 828.400| 828.400( 828.400
Valor de Salvamento 0 0 0 0 0 0 0 0 0| 828.400
Perdida de Ejercicio Anterior 0| 7.736.000| 6.161.300| 4.586.600 | 3.011.900 | 1.437.200 0,0 0,0 0 0
Amortizacion 0| 1.762.400| 1.868.100| 1.980.200| 2.099.300 0 0 0 0 0
Inversion 15.471.612 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Préstamo 7.735.806 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
FCN -7.735.806 | -6.907.600 640.700 535.000 422.900 303.800 | 2.377.000 | 2.103.900 | 2.103.900 | 2.103.900 | 2.932.300
VAN -8.684.121

TMAR 15%
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6.4 Analisis de Sensibilidad

Del resultado obtenido anteriormente, se concluye el solvente representa gran parte del

costo total del producto. Por lo tanto, el precio del nuevo solvente (Liquido l6nico) es el factor

determinante, el cual encarece el proceso. Debido a esta razén, es que se realiza un analisis

de sensibilidad respecto a las variables criticas que inciden en el costo.

6.4.1 Variacién del precio del solvente: Liquido I6nico

La Tabla 6.9 muestra la variacién del precio del Liquido i6nico [bmim][BF,] respecto al costo

total del producto. Se usé de referencia un precio de venta de 1.580 €/ 5kg, es decir, 316

€/kg (Ver anexo B, seccion costo de solvente).[4] Notar que todas las demas condiciones

permanecen constantes, tales como la cantidad de MEA necesaria, su cantidad de recambio

anual, y la tasa de retorno del 15%.

Tabla 6.9:"Variacion del precio de Liquido I6nico"

Variaci()n Porcentual respecto Precio de Venta LI, €/kg | Precio de Venta LI, US$/kg
al precio de Venta, por [kg]
0% 316,0 348,2
-5% 300,2 330,8
-10% 284,4 3134
-15% 268,6 295,9
-20% 252,8 278,5
-25% 237,0 261,1
-30% 221,2 2437
-35% 205,4 226,3
-40% 189,6 208,9
-45% 173,8 1915
-50% 158,0 174,1
-55% 142,2 156,7
-60% 126,4 139,3
-65% 110,6 121,9
-70% 94,8 104,5
-75% 79,0 87,0
-80% 63,2 69,6
-85% 47,4 52,2
-90% 31,6 34,8
-95% 15,8 17,4
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VAN en MUSS$

-$9,5

VAN v/s porcentaje de reduccién del precio Liquido idnico

0 5 10 15 20 25 30 35 40 45 50 55 60 65 70 75 80 85 90 95 100

Porcentaje de Reduccion

Figura 6.1:"Escenario 1: Variacion del VAN en relacion al costo de Liquido i6nico"
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6.4.2 Variacion del recambio de MEA

Inicialmente, se considera que la tasa de recambio anual de MEA, es de un 10%. En este

punto, se estudia como varia el costo, al aumentar la tasa de recambio, en incrementos de

5% hasta el recambio completo del 100% anual. Para este analisis, se considera que el

recambio de liquido i6nico esta al 1%, los costos de MEA y Liquido l6nico permanecen

estables, y la tasa de retorno es de 15% como fue establecida anteriormente. En la tabla

6.10 se muestra la cantidad necesaria de MEA para el recambio asi como también el costo

anual asociado a dicha consideracion.

Tabla 6.10:"variacion de tasa de recambio del solvente MEA"

Porcentaje anual de Cantidad de MEA anual Costo anual por
Recambio de MEA necesaria, [L] recambio de MEA
10% 606 138.800
15% 909 208.200
20% 1212 277.600
25% 1515 347.000
30% 1818 416.400
35% 2121 485.800
40% 2424 555.200
45% 2727 624.600
50% 3030 694.000
55% 3333 763.500
60% 3636 832.900
65% 3939 902.300
70% 4242 971.700
75% 4545 1.041.100
80% 4848 1.110.500
85% 5151 1.179.900
90% 5454 1.249.300
95% 5757 1.318.700
100% 6060 1.388.100
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VAN Proyecto MEA v/s Porcentaje de aumento de tasa de
Recambio de MEA

$2,0
$1,5
$1,0
$0,5

$0,0
-$0,5
-$1,0
-$1,5

VAN en MUSS

-$2,0
-$2,5
-$3,0

-$3,5

$40 4
10 15 20 25 30 35 40 45 50 55 60 65 70 75 80 85 90 95 100

Porcentaje de Recambio anual de MEA

Figura 6.2:"Escenario 2: Variacion del VAN por efecto del aumento de la tasa de recambio de MEA"

6.4.3 Ajuste de la Tasa Minima de Retorno

En este apartado, se calcula para que tasa interna de retorno, el proyecto pasa de un VAN

negativo a otro positivo. Se tiene en con sideracion los siguientes casos:

Caso 1: Ambos proyectos en condiciones iniciales (costos y flujo de caja) con la variacion del
porcentaje de retorno hasta hacer el proyecto con Liquido i6nico pase de un VAN negativo
hasta uno positivo.

Caso 2: el proyecto con MEA en condiciones iniciales, mientras que el que emplea LI con
una reduccion de un 35% del costo del liquido iénico, variando la tasa de retorno hasta llevar
a un VAN positivo. La razén de eleccion de este porcentaje, es que a esta reduccion, los

valores de MEA y LI se hacen iguales.

Caso 3: proyecto con MEA en condiciones iniciales, el precio del LI en -60% y -90% del costo

inicial, variando la tasa de retorno aceptable.
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El resumen del comportamiento de estos tres casos se presenta en el grafico 6.3, donde es

posible observar el cambio del Valor Actual Neto (VAN) a medida que varia la tasa Minima

de Retorno. Para mas detalle de los valores, consultar el anexo B (Seccién de analisis de
Sensibilidad).

VAN en MUSS

[
ORNWRARUIOANOOLOR

VAN del Proyecto LI v/s Variacién de la TMAR con
disminucion del precio del LI

—@— Variacion 0%

—@— Variacion 35%
Variaciéon 60%

Variacién 90%

3 -2 -1 01 2 3 45 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15

Variacion de la TMAR en porcentaje

Figura 6.3:"Escenario 3: variacion del VAN del Proyecto con LI, en los casos 1 al 4"
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CAPITULO 7: DISCUSIONES Y CONCLUSIONES

179



7 Discusiones y Conclusiones del Proyecto

7.1 Discusiones

Pese a no ser la finalidad del desarrollo de esta memoria, la alta concentracion de CO, en el
medio ambiente hace necesario buscar nuevas formas de captura para este contaminante vy,
eventualmente, buscar algiin método para convertirlo en un producto de interés, el que

pueda ser utilizado y también de ser posible, comercializado.

El trabajo mostrado en este Proyecto de titulo, busca verificar la factibilidad del uso de un
Liquido Iénico, [bmim][BF4], como absorbente de CO, para el enriquecimiento de biogéas
proveniente desechos orgénicos, en comparacion al absorbente de uso convencional, como

lo es el monoetanolamina (MEA).

El proceso previo a la seleccion del liquido ibnico como medio de captura, exige el hecho de
contar con un solvente que sea capaz, tener una alta afinidad con el CO, para obtener una
buena absorcion. Especificamente, se propuso al tetrafluoroborato de 1-butil-3
metilimidazolio [bmim][BF,], dada a la alta capacidad de absorcién de este gas, debido a la
presencia de su grupo amino en su cadena alquil, como se discutié en los capitulos previos.
Ademas, el mecanismo de absorcion es semejante al de la MEA con el CO,. De ahi, que se
pueda inferir que sus propiedades de absorcién sean semejantes.

Otra de las propiedades, por las que se selecciona es debido a que Los liquidos ionicos
presentan una alta estabilidad térmica ya que su degradacion por efecto térmico se produce
a temperaturas bastante altas y una baja presion de vapor, razén por la cual no hay pérdidas
por evaporacion. Es esta Ultima caracteristica, es una de las razones fundamentales por las
que este tipo de solventes sirven como posible reemplazo para los solventes convencionales

utilizados en la absorcion.
Sin embargo, el efecto negativo de estos liquidos esta en que los liquidos i6nicos tienen una

alta viscosidad, lo que limita la transferencia de masa. Pero, no es una desventaja tan

grande, debido a que los liquidos i6nicos pueden ser disefiados de acuerdo a las
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caracteristicas deseadas para la aplicacion en particular, tal como fue discutido en el capitulo
3.

Luego de todo lo anterior, es importante recordar que el uso de liquidos ibénicos como
solventes es una tecnologia relativamente nueva, razén por la cual, la informacion
encontrada en la literatura no es tan extensa, sino que sSe resume en investigaciones
aisladas, y para algunos sistemas en patrticular, y este es el motivo por el que se hace
bastante dificil generalizar las propiedades del uso de estos liquidos como solventes, para su
posterior extrapolacion desde los datos obtenidos a nivel laboratorio hasta una escala

industrial.

Para realizar la comparacion, se consideré que ambos tienen igual capacidad de absorcion,
que para el MEA, tiene un maximo teérico de 0,5 mol de CO,/mol de MEA. Es importante
sefalar que tal como se indico en el capitulo 4, la finalidad de este trabajo no estaba en
determinar los pardmetros cinéticos, ni termodinamicos, ni coeficientes implicados que rigen
el proceso de absorcion para el Liquido l6nico, y es por eso que se realizaria la comparacion

en base a su capacidad de captura.

Ademas como anexo a lo anterior, se dimensionaron los equipos que se emplearian para

desarrollar ambos procesos de absorcion.

El proceso a realizar cuenta con dos etapas:

e Absorcion

Se plantean el analisis para los dos sistemas de absorcion, uno con MEA y el otro con el
Liquido Iénico ya mencionado, para la captura de un flujo de biogas de material de desecho
que tiene una composicién 60% de metano (CH,;) y un 40% de diéxido de carbono (CO,).
Fue fijada un captura del 90% del CO2 contaminante, el cual es absorbido en ambos
solventes (por separado cada sistema), y posteriormente es desorbido. Para el sistema de
absorcion: se hace uso de una columna empacada, y en ambos casos con Raschig Rings,

en tamanos que van del 1" a 1,5”.
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Ya que no se disponen datos suficientes para saber con exactitud, algunas propiedades, se
consideraron algunas correlaciones, por ejemplo para la viscosidad de las mezclas de
solvente y agua. Dichas correlaciones se encuentran detalladas en los capitulos
correspondientes a los calculos realizados, y referenciadas. Asimismo, para el calculo de
composiciones interfaciales gas—liquido, se asume un modelo de pseudo-primer orden.
Ademas, en vista, de que ocurre una reaccion entre el solvente de captura y el contaminante
(COy), para el dimensionamiento de la columna de absorcion, se hace necesario el uso de un
coeficiente de mejora por efecto de reaccion quimica, lo que se encuentra detallado en el

anexo A.

El liquido iénico propuesto permite la captacion de 0,5 mol de CO,/mol de [bmim][BF,], el
cual es el maximo teorico para los solventes convencionales. De ahi, que se utilizaron los
valores de solubilidad de la MEA para el calculo de las concentraciones de entrada, salida de

la columna y las concentraciones al equilibrio.

Con el disefio se determind que se precisa de una torre con un relleno de 5,3[m] para el
sistema con MEA, y la otra que emplea LI como solvente una altura de 4,5[m]. Luego, estos
valores son modificados, considerando que la columna tiene una altura 20% mayor que el
relleno, por lo que finalmente quedd en 6,4[m] para el que emplea MEA, y de 5,4[m] para la
que usa LI.

Sin embargo, a medida que el CO, se absorbe en el liquido, éste aumenta su viscosidad,
pero, el efecto calérico que acompafa la absorcién produce un aumento de temperatura de
la solucién. Esto permite, disminuir el efecto de la viscosidad de la pelicula.

e Desorcion

El proceso de desorcion, es basicamente similar al anterior, con la diferencia del uso de altas
temperaturas para lograr la separacion del gas capturado en el proceso previo (absorcién).

Para ambos solventes utilizados, se realizd el disefio de una columna de relleno, con
operacién a una temperatura de 120°C y una presion de 2 [atm]. También se realizaron
algunas consideraciones, similares al proceso de absorcidon, respecto a algunas

propiedades, para lo cual se emplearon correlaciones para las mezclas.
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Tras realizar el disefio de la columna, se determind que la altura de relleno del proceso que
emplea MEA tiene 6,3[m] y de 5,2[m] para el que utiliza LI. Finalmente este valor es
modificado tras considerar que la altura de la torre deba ser un 20% mas grande que la

altura de relleno.

Ademas de estos equipos, existen otros, tal como el contenedor de CO, a la salida del
desorbedor, y los equipos de transferencia de calor tanto al centro de ambas torres, como

también a la salida del desorbedor.

Una de las grandes desventajas de los procesos de absorcibn actuales es el gasto
energeético que conlleva la desorcion del CO, del solvente, la que de acuerdo a la practica se

encuentra en alrededor de 4[GJ/Ton de CO, desorbido].

El proceso que utiliza MEA como solvente de captura, de acuerdo a los calculos realizados,
tiene un gasto energético de desorcion correspondiente a 3,8[GJ/Ton de CO,], que si bien no
es igual al gasto en la practica (4GJ/Ton), es cercano. La diferencia estaria en el proceso con
Liquido i6nico, que tal como se puede observar en el capitulo de célculos, tiene un gasto
energético de 16,9[GJ/Ton de CO,], es decir, 4,2 veces el gasto que tiene un proceso de
desorcion de CO, tipico. Lo anterior, se debe principalmente a la cantidad de flujo circulante

en el sistema absorcién-desorcion con Liquido idnico, y su principal componente, el agua.

En cuanto al andlisis econdmico del proceso, es posible observar que el costo de los equipos
necesarios para cada proceso es similar. Pero ambos procesos presentan numeros
bastantes dispares en algunos items. El primero de estos items es el capital de inversion, en
donde el proceso con liquido iénico se necesitan cerca de 3 millones de délares mas que el

primer proceso.

Luego la siguiente gran diferencia, se encuentra en el costo del producto, cuyo principal
factor es el costo del solvente, el liquido i6nico, alrededor de US$ 348,2 /kg, a diferencia del
MEA con un costo de US$226,3 /kg.

Para el analisis econdmico de ambos sistemas, se considerd una tasa minima de retorno de

un 15% para ambos proyecto en un horizonte de vida de 10 afios. Como resultado inicial se
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obtuvo que el proceso con MEA es rentable, lo que era de esperarse, pero en igualdad de
condiciones, el proceso con liquido i6nico no resulta atractivo econdmicamente frente al

primer proceso con MEA, considerando que hacen lo mismo en cuanto calidad de captura.

Para este efecto, se realizd el primer analisis de sensibilidad, disminuyendo el precio del
liquido i6nico en decrementos de 5%. Realizando dicho analisis, y pasando por la reduccion
del 35% del precio del liquido i6nico (y por tanto igualandose los precios de ambos solventes
de captura) se determina que ni siquiera reduciendo el precio hasta un 95% del precio

original, el VAN del proyecto se hace positivo.

El siguiente andlisis realizado, fue ir aumentando la tasa de recambio de MEA, y determinar
en qué punto ambos procesos eran comparables. El recambio comienza en 10% (tal como
fue considerado para el analisis inicial) en incrementos de 5% hasta llegar al 100% anual de
recambio. Tras este analisis, se comprueba que aun realizando un recambio de 100% anual
del MEA, los procesos no son comparables, ya que aunque el VAN del proyecto con MEA es

negativo, sigue siendo menos costoso que la implementacion del proyecto con LI.

A continuacion, en la Figura 7.1 se presentan ambos escenarios evaluados.

Interseccion de Escenarios 1y 2

0 5 10 15 20 25 30 35 40 45 50 55 60 65 70 75 80 85 90 95 100

VAN en MUSS

Porcentaje

—@— Variacion del precio de LI —@—Tasa de Recambio de MEA

Figura 7.1"Interseccién de escenarios de sensibilidad 1y 2":

184



De la figura anterior, al intersectar ambos escenarios, se observa que ambos proyectos
serian comparables solo si el liquido i6nico redujera su valor en un 85%, y simultaneamente,
la tasa de recambio del MEA fuese un 85% anual, es decir, se tendria que incurrir en una
gran pérdida de MEA al afio por efecto de su volatilidad. Para valores superiores a ese 85%
el liquido i6nico pasa a ser el proyecto menos costoso. Lo anterior, si se somete a juicio,
resulta poco probable, al tener que bajar a un precio de US$ 52,2 el liquido i6nico, ademas
de reemplazar anualmente el 85% del MEA, cuando en las plantas de recuperacion de CO,,
tienen normalmente como limite que la concentracion de productos por descomposicion de
aminas, no debiese exceder un 10%, tal como fue considerado para efectos de andlisis

inicial de costos.

En cuanto a los analisis del tercer escenario, caso 1 (0% variacién de precio LI), el proyecto
con liquido i6nico, recién con un TMAR de entre -2% y -1% haria que su VAN se hiciera
positivo, y por tanto analizable. Ahora se sabe que es imposible este valor porcentual. En
tanto para el caso 2 (reduccion 35% precio de Ll), ya con un 2% de TMAR, el proyecto
adquiere un VAN con calidad de positiva, asi mismo, para el caso 3 (reduccion de 60% de
precio LI) con un 5% de TMAR, el VAN se hace positivo, y de la misma forma, para el caso 4
(reduccién 90% del precio de LI), ya entre 9% y 10% de TMAR se hace positivo el VAN. Para
los casos 2, 3y 4, es importante sefialar que un proyecto con tales tasas minimas aceptables
de retorno, no son muy altas, y aun asi no se acercan a la tasa que se consideré para

aceptable en un principio (15%).

De lo anterior, es posible decir que mientras el liquido iGnico mantenga ese precio, no es

posible que sea competitivo al solvente actual utilizado, como lo es en el caso con MEA.
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7.2 Conclusiones

El uso del sistema de absorcién-desorcion de CO, con Liquido Iénico, [bmim][BF,], conlleva
un aumento importante en el gasto de energia necesaria para el proceso de desorcion, para
las mismas condiciones de operacion que el sistema que emplea MEA, es decir, el proceso
convencional de captura. El proceso con liquido i6nico tiene un gasto de 16,9[GJ/Ton] de
CO, desorbido, mientras que el convencional con MEA, un gasto de 4 [GJ/Ton] de CO,,

alrededor de 4,2 veces mayor.

Esto se debe a la alta energia necesitada en el desorbedor, por los altos flujos que se
manejan en el proceso con LI. Una opcion seria en primer instancia, trabajar con una
solucion de solvente més diluida, por lo que la viscosidad disminuiria, y como ventaja
mejorando la transferencia de masa del sistema propuesto. Lo anterior implicaria que al tener

menor solvente de captura, se lograria una menor captacion del soluto contaminante.

Dentro del aspecto econdémico del proceso, el uso de este nuevo solvente, encarece
enormemente el proceso. Practicamente un 61% del costo total de producto se destina a
gastos en la compra del liquido idnico. Tras realizar una variacion del precio del solvente,
hasta valores casi imposibles como lo es el 95% (escenario 1), no lo hace por si solo un
factor que lo haga ventajoso frente al proceso convencional. El escenario 3 (caso 4) es el
mas cercano a la competitividad, pero aun asi, no comparable al convencional, al tener que
simultdneamente reducir el precio del liquido i6nico en un 90% ademas de reducir al mismo

tiempo la tasa minima de retorno.

Indudablemente, ante este escenario méas favorable, el proceso disefiado sigue siendo aun
no rentable, dado el alto costo del producto.
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Uno de los factores que haria mas favorable el uso de los liquidos iGnicos en estos procesos,
seria contar con un liquido i6nico que tuviese en primera instancia un bajo peso molecular (el
utilizado PMpmimsra; =226,02[g/mol]), idealmente si es similar al solvente MEA (PMyega=61,08
[g/mol]), para que al preparar la solucion a la misma composicién, se empleen cantidades

equivalentes.

Otro factor interesante de analizar seria encontrar un liquido i6nico que tuviese una alta
capacidad molar de captura, que fuese superior al actual valor de una solucién de MEA (0,5
mol CO,/mol MEA), es decir, por ejemplo, si un liquido i6nico hipotético tuviese una
capacidad de captura molar de 5 mol CO,/mol de LI, ya equivaldria a 10 veces la capacidad
secuestrante del MEA, por tanto se reduce considerablemente el gasto de solvente idnico
para la captura. Dicho factor, perfectamente podria llegar a ser mas atractivo, aun cuando se

conservara el precio actual del liquido iénico.

En conclusién, el proceso de captura planteado, que emplea liquido idnico “tetrafluoroborato
de 1-butil-3 metilimidazolio [bmim][BF,]” para el enriquecimiento de biogas de calidad de
desecho, no es actualmente atractivo frente a las mismas condiciones que el proceso
convencional de captura con monoetanolamina. La Unica forma que llegase a equiparar es
gue el uso de liquidos i6nicos sea una tecnologia conocida y masificada. Por lo que es
necesario generar Investigacion en el uso de estos liquidos, como solventes, ademas el uso
masivo de esta tecnologia a escala industrial, solo se har& posible cuando el costo de estos

solventes (liquidos i6nicos en general) disminuya.
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7.3 Futuras aplicaciones

En este Proyecto de Titulo, solo se ha mencionado el uso de este proceso para la captura de
CO,, pero hay muchos otros contaminantes que son igual de importantes, que tienen una
estructura quimica similar, y por tanto también candidatos a ser removidos de corrientes de

procesos y el medioambiente, con los solventes idnicos.

Algunas futuras aplicaciones y cursos de accidén afines al tema desarrollado, puede ser
ampliar los resultados obtenidos, estudiando mas profundamente el proceso desarrollado, y
comenzar con las posteriores optimizaciones, como por ejemplo, lo anteriormente planteado
en el apartado de conclusién, donde seria ideal contar con un liquido iénico que tuviera una
mayor o superior capacidad molar de captura que el solvente convencional, un menor peso
molecular, y como no decirlo, un precio competitivo en el mercado. Todo lo anterior, podria
ser materia de investigacion y desarrollo con proyeccion, ya que no solo se debe pensar en
los beneficios econdémicos inmediatos, sino que también como ser humano integral, en el

bien mayor del medioambiente futuro.
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Nomenclatura

a Area interfacial gas-liquido [m* m™]

A Gas soluto (CO,)

A Concentracion de CO2 en la Interfase liquida en equilibrio con el
liquido, [Kmol m™]

Ao Concentracion de CO2 en el volumen de liquido, [kmol m~]

B Reactante en Fase liquida, MEA, LI

Bo Concentracion de Libre de amina [kmol m™]

(COy) Concentracion de CO, en el volumen liquido [kmol m™]

Cp Calor especifico del absorbente, [kcal kg™ K™

Da Difusividad de CO2 en solucién de MEA 7M, [m? s

Dg Difusividad de MEA en solucién de MEA 7M, [m? s™]

Deoziizo Difusividad de CO2 en agua, [m” s™]

E Factor de Mejora considerando reaccion quimica

G Velocidad de Flujo Molar en fase gas, [kmol s™]

Gs Velocidad de Flujo Molar de los gases inertes [kmol s™]

G’ Velocidad de Flujo Molar en fase gas [lb h™ pie™]

H Constante de Ley de Henry, [kmol m™ kPa™]

Hcoz.t2o Constante de Ley de Henry para CO2 en agua, [kmol m™ kPa™]

Ks Coefliciente de Transferencia de masa de fase gas, [kmol m? s™
kPa™]

ke Coeficiente de Transferencia de masa fase liquida [m s™]

ko Constante de velocidad de reaccion para CO2-MEA, [m® kmol™ s™]

m Orden con respecto al soluto gas CO2

m’ Velocidad de Flujo masico del liquido [kg s™]

n Orden con respecto a MEA

Pac Presion parcial de CO, en el volumen de fase gas, [kPa]

Pao Presion de equilibrio del CO, [kPa]

P+ Presion Total, [kPa]

P*CO, Presion de equilibrio de CO2, [kPa]

Ra Velocidad Volumétrica de absorcién, [kmol m™ s™]

S Area de la columna, [m?]

T Temperatura Absoluta [K]

w Coeficiente estequiométrico de la reaccion

Va Fraccion molar de CO2 en la fase gas

Y1 Fraccién molar de CO2 en el fondo de torre

Yo Fraccién molar de CO2 en el tope de torre

Yao Fraccion molar de COZ2en el volumen liquido
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Altura de packing, [m]

Variable definida en la ecuaciéon 5.11

Carga [mol CO,/Mol MEA]

Eficiencia de captura de CO, en absorbedor

Viscosidad [cP]

HTU basado en la fase Liquida, [pie]

~Z|ITE D |Q™®|N

NTU basado en la fase Liquida, [pie]

Flujo de Fluido liquido [lb h™ pie™]

ANEXO A: DISENO DE SISTEMA DE ABSORCION-DESORCION

MEA, LI
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A. Disefno del sistema Absorcion-Desorcion MEA, LI

Debido al complejo conjunto de condiciones que deben ocurrir para que se desarrolle biogas,
se estima que la materia debe estar un afio o0 mas para lograr la descomposicion

anaerobia.[1]

La cantidad de biogas producida, segun su estimacion, se presenta en la Tabla A.1

Tabla A. 1:"Estimacién de cantidad de Biogéas producida”

Estimacion Cantidad [Nm®/Ton]
Teodrica 1868
Paises Industrializados 370
Forma Dispareja e imperfecta 200

Por esta razon, para efectos de los calculos tomamos en consideracién el menor valor
correspondiente a 200 [Nm®Ton] de desechos tratadas. Se supondré una limpieza de 10

toneladas de desechos por hora.
Calculos
Condiciones de entrada:

e Base de Entrada 10 [Ton/h] equivalentes a 2000 [Nm?]

Presion: 1 atm

Temperatura: 273 [K]

Composicion molar: 60% CH,4-40%CO,

PM CO,: 44,01[g/mol] PM CH,: 16,04[g/mol] [2,3]
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Platm] - V[m3] 1-2000

at -m3 ~0,08206 - 273
kmol - K -T[K]

n= = 89,230 [kmol]
R

La Tabla A.2 resume las cantidades presentes de los gases.

Tabla A. 2:"Gases presentes en flujo de entrada al sistema”

% Especie | Cantidad [mol] | Masa [g] | % Masa
40% CO, 35692 157080 64,65
60% CH, 53538 85875 35,35

A.1 Disefio de columna de Absorcion MEA-CO,

A.1.1 Calculo de propiedades fisicas

Peso molecular de mezcla gas G;:

PM G, = 0,6465 - 44,01 + 0,3535 - 16,04 = 34,12 [g/mol]

G, masico 3044,53 [kg/h]
6697,96 [Ib/h]
1,8605 [Ib/s]

G, molar 89230 [mol/h]
19630,6 [Ibmol/h]
54,530 [Ibmol/s]

e Cantidad de Amina Necesaria: [mol MEA/Ton Biogas]

Haciendo uso de la Ecuacion 5.2 se calcula la cantidad de amina necesaria para realizar la
absorcion.

Nco, " Nco,

= Ec.5.2
nMEA/Ton ARica — Apobre ‘
_ 09035692 4[ mol MEA ]
MMEA/Ton =0 48 016 "*|Ton Biogas

Célculo de densidades:

Platm]-PM[g/mol]  1-34,12

PgINT = L at ~ 008206313
R mol -K] "TIK]

=1,33[g/L]
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Pg nG=0,082955 [Ib/pie?]

La solucion liquida presenta una densidad de 1000 [g/L] o 62,372 [Ib/pie?]

Célculo de Viscosidad de la mezcla liquida:

e Viscosidad de soluciéon de MEA:

—298,3

Ln(llMEA) = 0,16 - CMEA - 19,1 e TL Ec. 5.29

—298,3
=0,16-7—19,1-¢ 313 = 0,001941 [Pa - s]

Umea = 1,94 [cP]

e Viscosidad de Agua: alos 40°C [4]

n
,u=in-ui Ec 5.28
i=1

kg
Hagua = 0,000653 [m] = 0,65 [CP]

Hmezcla = XMEA " UMEA T Xagua * Hagua

=0,3-1,94+0,7-0,65 = 1,04 [cP]

Sabiendo que:

_y_0,4
T 1-y 1-04

Y, = 0,667

Y la recuperacion esta definida en un 90% del CO, que entra:
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Y, =Y, (1= froe) = 0,667 - (1 — 0,9) = 0,0667

La Figura A.2, muestra el sistema de absorcion-desorcion a utilizar. De datos bibliogréaficos

para sistema CO,-MEA, es habitual tener valores de composicion liquida de:

mol CO,

Crica = 048 TMEA ~ M1

mol CO,

@pobre = 0,16 = X4

CHa, Y3, G, CO,

X

L, X2A 1A
90%
40°C 120°C
1 atm

CH,-CO,

Y1, Gy \[ \‘/
X2A

L1, X1a

Figura A. 1:"Sistema de Absorcién-Desorcion a utilizar"

A.1.2 Célculo de diametro de columna de absorcién de CO, con MEA

e Célculo de L/G:

Usando la Ecuacién 5.1.

(L) B ,-Y, B 0,6670 — 0,0667
min

G)min X, —X,  048—0,16

= 1,8760
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e Razon de operacion:

La Figura A.2, muestra la gréafica de correlacion generalizada para la caida de presion de la

U.S Stoneware.

0.40

0.20

0.10

0.06

0.04

0.02

0n.01

0006

0.0

X
" Gas pressure drop,
in. water/fi packing

0.002
0.001 ! ! ] | | i
0.01 0.02 0.04 0.1 02 04 06 1.0 2 4 6 810
L' /pg
G'VpL

Figura A. 2:"Grafica generalizada de Caida de presion. Fuente: U.S.S Stoneware"

Haciendo uso de la ecuacién 5.3, calculamos:

L Pe\**
X = (—) . (—) Ec.5.3
G op \PL
= 2,4388 (0’082955)0'5 =0,0889
X=24 62372 )
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GFZ.F.LP.HO,Z

T = Ec.5.4
PL Pc "Yc
Wy — Pagua
PL

De la grafica de la figura A.2, se extrae que T = 0,18, por tanto la ecuacion 5.4 toma este

valor.

Realizando un tanteo considerando el tipo de relleno, los parametros anteriores y los

siguientes parametros de disefio, tendremos:

b
Gop = 0,65+ Gr [101'e2 : s]

Gy
Scotuna = G
op

D
15 < —cotumna . 5g Ec.5.5

D Packing

La Tabla A.3, presenta el resumen desarrollado para calcular el diametro de la columna de
absorcién con MEA, con elementos de relleno Raschig Rings:

Tabla A. 3:"Diametro de columna de absorcién con MEA"

RR F E A Ge Goo | Scotmiel | Deoimpier | Eval
2'M 57 0,92 31,4 0,7225 0,4697 3,9600 2,2450 NO
1% M 83 0,90 38,0 0,5988 0,3892 4,7789 2,4667 NO
1% C 95 0,71 41,2 0,5597 0,3638 5,1128 2,5514 Sli

Por tanto se empleara Raschig Rings de 1 72" de material ceramico.

Estandarizando el diametro de la columna:

S Columna

2
T Dcotumna _

D Columna

= 2,5 [pie]

- 2,52

4

4

= 4,9087 [pie?]
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G, 186[lb/s]
Scolumna 4,9087[pie2]

Ib
* = = 1
Gop 0,378919 [piez _S]

De la misma grafica de utilizada anteriormente (Figura A.2), es posible encontrar el AP por

efecto de relleno, usando la ecuacion 5.4:

62,4
2, Il LN 0,2
GFZ F-y 02 0,3789194-95 62372 1,04

pL P " Jc 62,372 - 0,082955 - 32,2

T =

¥ = 0,0889

"H20

AP =1 ——FF—
pie relleno

A.1.3 Célculo de Altura: columna de absorcién de CO, con MEA
A.1.3.1 Factor de Mejora: E

e Velocidad de reaccion:

Empleando la Ecuacion 5.22

2142,34
Logiok, = 11,069 — ( )
L k, = 11,069 (2142‘34)

k, = 167673 |
2= " |kmol - s

e Difusividades:
Haciendo uso de la Ecuacion 5.24

—2119)
T

—-2119
313

Dco,agua = 2,35 107° - exp(

Dco, agua = 2,35-107°- exp(

= 0,072

Ec.5.22

Ec.5.24

m?
) =2,69717-107° [T]
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Teniendo ya este valor, calculamos la difusividad de CO, en el liquido, empleando las
Ecuaciones 5.23 y 5.25

Uagua 08
Dco,. = Da = Dco, agua Ec.5.23
1253
Pero
1 (21,186w + 2373)[«(0,01015w + 0,0093T — 2,2589) + 1]w
= €xp 3 Ec.5.25
Hagua T

Reemplazando los valores de w = 30% MEA en Solucion, a = 0,5 relacion de carga teorica 'y
T = 313[K] en la ecuacion 5.25.

u (21,186 - 30 + 2373)[0,5 - (0,01015 - 30 + 0,0093 - 313 — 2,2589) + 1] - 30
= eX
Hogua 3132
KL _ 388593
Hagua

Reemplazandolo en la Ecuacién 5.23, obtenemos la difusividad:

0 1 08 o m?
— . -9. — . —-10 |
Dy =2,69717-10 (3,88593) 9,1-10 [ 5 ]

Con la Ecuacion 5.26 calculamos la difusividad del MEA en la solucion:

)

219
Ln(Dg) = —13,275 — —7,8142-1075-C Ec.5.26

)

219
Ln(Dg) = —13,275 —

—78142-1075-7
313 8 0 000

mz
Dy =8,85-10710 [T]

e Concentracion libre de amina: By

Considerando los datos siguientes, se calcula la concentracion libre.[4]
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9

PMguq = 18 [mol

g
Pagua = 1 cm_3]

cm?3

V. =18——
molar mol

_ 1 mol 1[kmol] 1000 [cm®] 1000[L] [kmol]
%7 18cm3 1000 [mol] 1[L] 1m3] = 77 m3

e Constante de Henry: H

Usando la Ecuacion 5.27 se calcula la constante de Henry para el sistema.

2044
Heo, 0 = 3,54 1077 exp (T) Ec.5.27
g 2044 kmol kmol
Heou o = 354-107 exp (77) = 0.000243 |77 | = oozacez | ]

e Concentracién de CO, en la Interfase liquida en equilibrio con el liquido.
Se calcula con la Ecuacion 5.20. La diferencia de presiones parciales, segun
bibliografia, es alrededor de 0,003[atm].

(Pcozi - Péoz,i)

Neo, = \/kZ,MEA " [MEA]; - Dco, * O e, Ec.5.20
Neo, = 167673 7 2,69717 10  —— - —0219406[ mol ]
€02 ’ ’ 0,000243 cmZ s
0219406[ mol ] 0.23(m2) - 2L _Lkmoll oo [k"wl]
’ cm? 5] et 1[m?2]  1000[mol}

Tomando en consideracion el valor inicial de 200[Nm*/Ton] por hora, tendremos una cantidad
de:

1[s]
9444[m3]

A* = 0,504635 [kmOl] =7,26679 [kmOl]
o s 0,06 o m3
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e Coeficiente de mejora por reaccién quimica

Reemplazando los valores en la siguientes expresiones que van desde las Ecuaciones 5.16-
5.19

{ 2 ) 1/2
ety Da Ko (A1 (B
ym=mE D Ec.5.16
ky
2 1/2
{— .9,1-10%° - 16767,3 - (7,26679)1 - (55,56)1}
ym=a+n = 121,317
2,4-10°* ’
By Dp
= Rt} Ec.5.17
17w @) D, ‘
__ 5556 885-107°
1= 5.(7,26679) 91-10-10 _ >
Ei=1+¢q Ec.5.18
E;=1+3717 = 4,717
pof M ME +11/2 M Ec.5.19
T E-DTTE-D 2- (B — 1) o
o[ 147178 | 147178-4717 Y2 147178 B
44,717 -1)2 7 (4717 -1) 2-(4717-1)

e Calculodep

Con G'=1364,11 [Ib/pie®s] y H =0,000243 [kmol/m® kPa], reemplazando ambos valores en la
ecuacion 5.21.
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0,72

G
k; =6,84-107° ( Ec.5.21

%)

1364,11\%72
360 ) =0,000018

ke = 6,84-107° (

Reemplazando los valores, con H =0,000243 [kmol/m® *kPa], k,=2,4*10 y el valor de factor

de mejora en la Ecuacion 5.11, se tendra:

NES-—— Ee.5.11

ﬁ_ kG kLHE €
—( ! + ! )_1—50788 1076

b= 0,000018  2,4-10-4-0,000243-121,317)

A.1.3.2 Calculo de altura de relleno de Absorbedor de CO, con MEA

Con Gs=53.538 [mol/h] =0,014872 [kmol/s]
a = 38 [pie’/pie®] = 124,7[m*/m?]
P;=101,325 [kPa]

S =2,5[pie’] = 0,23 [m?]

Reemplazando estos valores en la Ecuacion 5.14

Gs J-yl dyA

Z = Ec.5.14
SProa-B )y, ya(l —ya)?
. 0,014872 10'6670 dy,
~0,23-101,325-124,7-5,0788-107¢ ) g667 Ya(l —ya)?

Z =5,31[m]

La cual es la altura de relleno del absorbedor.
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A.1.4 Balance de masa en flujos Sistema con MEA

La Figura A.3, muestra el sistema de absorcion-desorcién con sus flujos. Para el balance en

Equipos, se considera una Base de Célculo de: 1[h].

Fe

Fa

FZZGZ
Fz
Abs
— >
Fi1=G: \Ii
Fs

8

Fs
/J?’C Fo

Des

\\‘/

Fs

Figura A. 3:"Sistema de Absorcién y Desorcion de CO», con las corrientes de salida y entrada”

e F.:89.230 [mol/h]
CH,: 53.538 [mol]
CO,: 35.692 [mol]

e F,:57.107,2 [mol/h]

Fy=E"™ +0,1-F
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CH,: 53.538 [mol]
CO,: 3.569,2 [mol]
e F3:943390 [mol]

_ 048 [mol COZ]
@ = e ol MEA
Nco, " Nco,
NMEA/TONn = . .

ARica — Xpobre
0935692
"MEA = 948016

F% = nypa - dpica = 100384 - 0,48 = 48184[mol]

= 100384[mol MEA]

Dado que la MEA esta al 30% en peso, calculamos la cantidad de agua presente en la
corriente F;

masaygs = Nyga " PMyga
masaygs = 100384 - 61,08 = 6131,5 [kg]

masayg, 61315
03 03

MaSAq g, = 204383 — 6131,5 = 14306,8[kg]

masag, = = 20438,3[kg sol]

Recapitulando:
H,0: 794.822 [mol]
MEA: 100.384 [mol]
CO,: 48.184 [mol]

o [

Calculamos la cantidad de CO, de la misma forma que en F;

v 016[mol COZ]
"7 lmol MEA
FL% = nypa - agica = 100384 0,16 = 16061,4 [mol]
CO,: 16.061,4 [mol]
MEA: 100.384 [mol]

H,0: 794.822 [mol]
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o [g
C0,:32122,8 [mol]
H,0: 8400,5 [mol]

A.2 Disefio de Columna de Desorcion de CO, con MEA
A.2.1 Célculo de Propiedades Fisicas

e Peso molecular:[3][4]

PMcoz: 44,01[g/mol] PMy2o: 18,02[g/mol]
PM G, = 0,7927 - 44,01 + 0,2073 - 18,02 = 38,61 [g/mol]

G, masico 1564,6 [kg/h]
3442,14 [Ib/h]
1,8605 [Ib/s]

G, molar  40523,4 [mol/h]
89,15 [Ibmol/n]

e Céalculo de densidades:

Platm] - PM[g/mol] 2-38,61

= = = 2,3944[g/L
pg INT L-at . 0,08206 . 393 [g/ ]
—77| TIK]
mol - K

Pg inG=0,149343 [Ib/pie’]
La solucion liquida presenta una densidad de 1000 [g/L] o 62,372 [Ib/pie’]

Calculo de Viscosidad de la mezcla liquida:

e Viscosidad de solucion de MEA

En la Ecuacion 5.29, con temperatura de 393[K], concentracion 7 M de solucién de

MEA, se tiene que:

—298,3
Ln(‘uMEA) = 0,16 - CMEA - 19,1 e TL Ec. 5.29
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—298,3
Ln(uygs) = 0,167 —19,1-¢ 395 = 0,00167 [Pa - s]

bmea = 1,67 [cP]

e Viscosidad de CO;,[3]

o, = 0,137 [cP]

e Viscosidad de H,0: [4]

Hiyo = 0,547 [cP]

La viscosidad de la mezcla puede ser calculada mediante la Ecuacion 5.28

n
u=2xi-ui Ec.28
i=1

Mmezcla = XmEA " BMEA T Xagua * Hagua T Xco, * Hco,

Umezcla = 0'654[CP]

A.2.2 Céalculo de Diametro de columna de Desorcién de CO, con MEA

De datos bibliograficos para sistema CO,-MEA, es habitual tener valores de composicion
liquida de:

mol CO,

@pica = 0,48 mol MEA

X1a = Xop

mol CO,

Apopre = 0,1 I MEA " Xoa = Xip

Los datos de equilibrio del sistema MEA-CO,con MEA al 30% en masa, se presentan en la
Tabla A.4, perteneciente a la bibliografia [5].

Tabla A. 4:"Datos de equilibrio de Sistema CO2-MEA al 30% en MEA en masa. Reproduccion parcial™

Pt [KPa] PpCO, [kPa] X Y
2148 38,534 0,311 0,1794
254,3 81,379 0,364 0,3200
351,9 228,102 0,432 0,6482
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469,9 374,623 0,464 0,7972
556,8 429,659 0,473 0,7717
662,7 529,618 0,487 0,7992
691,7 578,233 0,493 0,8360
767,7 630,539 0,499 0,8213

De los datos de Equilibrio del sistema MEA-CO,-H,0O a 120°C obtenido de la tabla A.4 se
correlaciond, dando por resultado Y=3,6863X-0,9767

De esto se determina que Y, =0,7927, que es la fraccion de CO, presente.

Con esto:

e Calculo de L/G Desorbedor:

Usando la Ecuacion 5.1, se determina que:

e Razdbn de operacion:

0,7927 -0

( ) _Yl_YZ_
min X1 —X, 0,48—0,16

(g)op T a :

= 2,477
@)
12 - 1I5) G min
2,477 — 1910
1,3

oy =13 (6,0 "
GOp 1:3 Gmin

Haciendo uso de la Ecuacion 5.3, se calcula el primer pardmetro necesario de la gréfica

@, G

X:

X=1,910-(

0,149343

62,372

0,5
) = 0,0935

Ec.5.3
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De la Ecuacién 5.4, se obtiene el otro parametro:

Gp? - F-W-pu0?
T =-£ a Ec.5.4
PL Pc "Yc

Utilizando la grafica presentada en la Figura A.2 al ingresar los anteriores parametros, y
llegando a la linea de inundacién tenemos un valor de T = 0,15. Dicho valor lo toma la
ecuacion 5.4.

Realizando un tanteo considerando el tipo de relleno, los parametros anteriores y las
siguientes consideraciones de disefio, tendremos:

Ib G,
Gop = 0,65 Gy [ ]

Scotumna = G

02 .
pie?-s op

D
15 < —olumna . 5g Ec.5.5
DPacking

La Tabla A.5, presenta el resumen desarrollado para calcular el diametro de la columna de
desorcién con MEA, empleando material de relleno Raschig Rings.

Tabla A. 5:"Resumen de calculo del diametro de la columna de desorcion de CO2 con MEA"

RR F E A Gr Gop Scolfpie'1 | Deotpie; | Eval

1% M 83 0,90 41,2 0,80133 | 0,52086 | 1,8357 | 1,5288 NO
1%’ C 95 0,71 38,0 0,74901 | 0,48685 | 1,9639 | 1,5813 NO
2’C 65 0,74 28,0 0,81994 | 0,53296 | 1,7940 | 1,5110 NO
1" C 160 0,73 58,0 0,57715 | 0,37515 | 2,5487 | 1,8010 Sl

Por tanto se empleara Raschig Rings de 1” de material ceramico. Estandarizando el diametro
de la columna:

Dc¢otumna = 1,8 [pie]

m-D 2 7-1,82
Scolumna = coiumna = 4 = 2,5447 [piez]

G, 0,95615(Ib/s]
Scolumna 2'544‘7[pi82]

b
t = = 7496 | ——
Gop 0,37496 [pie2 - s]
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De la misma grafica de utilizada anteriormente, es posible encontrar el AP por efecto de

relleno:
Ge2 F-w-u02 037496160 6323:% -0,654%2
T = = : = 0,054
oL Pc " Ic 62,372 -0,149343 - 32,2
"HZO

= 0,0935 AP =05 —————
X pie relleno

A.2.3 Célculo de Altura de Relleno del Desorbedor de CO, con MEA.

Para el calculo de altura de relleno se utilizara en base a la estimacién con los coeficientes

globales de transferencia de la fase liquida, que es la pelicula controlante para el sistema

planteado. Tal como lo plantea la Ecuacién 5.30.

Z =Hgpp " Ngp

A.2.3.1 Calculo de HoL

Ec.5.30

Los valores de H, comunmente se determinan con experimentos de desorcion, en este caso

de CO,-H,0O, ya que en estos sistemas la trasferencia de masa esta concentrada casi

completamente en el lado liquido.

De acuerdo a los estudios, Sherwood y Holloway han propuesto la siguiente correlacion,

[T 1] “wn

donde tanto “@” y “j” son constantes particulares para cada tipo de relleno, p = [Ib/pie*h],

D =[pie*/h].

.\’ 0,5
HL:¢.<_> ()
My pL- Dy

Ec.5.32

Tabla A. 6:"Factores para altura de Unidad de Transferencia Pelicula Liquida, Reproduccion parcial”

Packing | [ R
Raschig Rings
3/8¢ 0,00182 0,46
1/2" 0,00357 0,35
1”7 0,01000 0,22
11/2 0,01110 0,22

208



Berl Saddles
1/2* 0,00666 0,28
1¢ 0,00588 0,28
11/2" 0,00625 0,28

De la Tabla A.6 de altura de transferencia pelicula liquida, con Raschig Rings de 17, los
valores de ambos factores son @=0,01 y j=0,22. Ademas el flujo F; Liquido corresponde a
64.814,6 [Ib/h]

Dividiéndolo por el area de la columna:

F5 _ 64814,6 [Ib/h]

B Ib
[=222 = 254175 [—]
S 2,5447[pie?] pie?-h
0 — 001 (25417,5)"'22 ( 1,58 )0'5 1181l
L=5 158 62.371-0.0000012889) ~ rL8llpiel

A.2.3.2 Calculo del Ng.

En aquellos casos donde se cuenta con gases concentrados, el nimero de unidades de
transferencia puede calcularse considerando un factor de correccion, segun los estudios de

Wiegand (Sherwood y Pigford “Mass Transfer”), presentados en la Ecuacién 5.31.

N, —fxz ) [1_X1] Ec.5.31
o= ), x—x"2"1-x, €

De la ecuacién de equilibrio del sistema, se determina que la composicién liquida es de 0,57

[MolCO,/mol MEA], quedando entonces el No, como:

N _f°'48 x 1, [1—0,16]
0L= ) e 057—x 2 "|1=048

Resolviendo la Ecuacién 5.31, se determina que el nimero de unidades de transferencia son:
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NOL = 1,75

Por tanto la altura de relleno de la columna de desorcion es:

Z =11,81-1,75 = 20,65 [pie]

Entonces resumiendo, y considerando que ambos equipos tengan una altura un 20% mayor
gue su altura de relleno, para toda la implementacién que se le deba hacer, tendremos lo

siguiente, lo que es presentado en la Tabla A.7:

Tabla A. 7:”Altura de columnas de Absorcion y Desorcién de CO, con MEA"

Altura de Torres | Altura [m] | Altura Final [m]
Absorbedor 53 6,4
Desorbedor 6,3 7,6
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A.3 Disefio de columna de absorciéon de CO, con LI

Antes de comenzar es importante hacer notar que en vista que los liquidos iénicos todavia
son objeto de estudio, por ende no muy masificado, resulta complejo encontrar mayores
datos de su comportamiento en el sistema que se esta evaluando, por lo que solo como una
aproximacion inicial, se considerara que tanto el MEA como el Liquido Iénico tienen la misma
capacidad de absorcion, aun cuando su capacidad podria ser levemente mayor y

presentardn ademas el mismo equilibrio de en las fases de absorcién y desorcion.

De los célculos hechos anteriormente sabemos las cantidades de moles que entran al

absorbedor, dado que son los mismos flujos que se quieren limpiar [2][3]

Como se puede ver en la Tabla A.2, presentada en anexo A.1, ambos procesos tienen las
mismas condiciones de entrada.

Ademads, sabiendo que:

.y 04
T 1-y 1-04

Y, = 0,667

Y la recuperacion esté definida en un 90% del CO, que entra:
Y, =Y, (1 = froe) = 0,667 (1 —0,9) = 0,0667

De datos bibliograficos para sistema CO,-MEA, es habitual tener valores de composicion
liquida de:

mol CO,

“rica = 048 T ~ K14

mol CO,

Apobre = 0'16m = X24

e Peso molecular de mezcla gas Gi:

PM G; = 0,6465 - 44,01 + 0,3535- 16,04 = 34,12 [g/mol]

211



G; masico 3044,53 [kg/h]
6697,96 [Ib/h]
1,8605 [Ib/s]
G; molar 89230 [mol/h]
19630,6 [Ibmol/h]
54,530 [Ibmol/s]
e Cantidad de Liquido lIénico Necesario: [mol LI/Ton Biogas]

Nco, " Nco,

Np1/Ton =
AL1Rica — XLIPobre

0,90-3569,2

Mwimon = 578 — 016 100384 [T

mol LI ]
on Biogas

A.3.1 Célculo del Diametro de columna de absorcién de CO, con LI

e Calculo de L/G:
Mediante el uso de la ecuacion 5.1

(L) _n-n
G min Xl _XZ

(L) _0,6670 — 0,0667
G)min 0,48 —0,16

=1,8760

e Razdbn de operacion:

@),, = 02-19-(z),,,

Seleccionando el valor medio de los factores recomendados:

L L
(—) =13- (—) =1,3-1,8760 = 2,4388
G Op G min

e Calculo de densidades

Platm]-PM[g/mol]  1-34,12

PgINT = L-at ~0,08206-313
R mol - K] "TIK]

=1,33[g/L]

Ec.5.1
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Pg inG=0,082955 [Ib/pie?]

La solucién de liquido i6nico y agua a temperatura de 313[K] presenta una densidad de
1185,2 [g/L] o 73,51 [Ib/pie®], mientras que su viscosidad a las mismas condiciones es de
19,64[cP].[6][7]

Empleando la Ecuacion 5.3, se determina el valor para ingresar en la grafica de la Figura A.2

L 0,5
X = (—) . (p—G) Ec.5.3
G/op \PL

0,082955\%°

)(=2,4388-( e ) — 0,0820

Con la Ecuacion 5.4

GFZ'F"P'yO‘Z
PL Pc "Yc

T =

De la figura A.2, se extrae que T = 0,175, por tanto la Ecuacion 5.4 toma este valor.

Realizando un tanteo considerando el tipo de relleno, los parametros anteriores y las

siguientes consideraciones de disefio, tendremos:

T-pL-pc ~9c

2 _
Gp" - F = Y- 02

= 22,316

b
Gop = 0,65+ Gr [pie2 : s]

Gy

Scotumna = G
op

D
15 < —<olumna . »g Ec.5.5
DPacking
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En la Tabla A.8, se presentan los céalculos necesarios para determinar el diametro de la
columna de absorcién de CO, con Liquido lonico, la cual utiliza Raschig Rings como

elemento de relleno.

Tabla A. 8:"Resumen de calculos del diametro de columna de absorcion de CO2 con LI"

RR F E A Gr Gop Scolpie-1 | Deol [pie] Eval
1% C 95 0,71 41,2 0,48467 | 0,31503 | 5,90410 | 2,741 Si
1% M 83 0,90 38,0 0,51852 | 0,33704 | 5551862 | 2,651 Si

Nos quedaremos con Raschig Rings de 1 2" de material ceramico. Luego estandarizando el

diametro de la columna:

Dcotumna = 2,7 [pie]

. 2 . 2
S _ T Dcolumna _ T~ 2,7
Columna — 4 - 4

= 5,7255 [pie?]

G, 186[lb/s]

G..* = =
P Scolumna 5;7255 [piez]

Ib
=0,32486[ — ]
pie?-s

De la misma gréfica de utilizada anteriormente (Figura A.2), es posible encontrar el AP por

efecto de relleno:

62,4
2, el R 0,2
GFZ F -y y02 0,32486~ - 95 73.51 19,64

r= 73,51 - 0,082955 - 32,2

= 0,079

PLPc "Yc

¥ = 0,0820

"H,0

AP =1 ——
pie relleno
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A.3.2 Célculo de Altura de columna de absorcién de CO, con LI

e Velocidad de reaccion:

Mediante la Ecuacion 5.22, se calcula la velocidad de reaccién a la temperatura

requerida.
2142,34
L0g10k2 = 11,069 - < ) Ec. 5.22
Logiok, = 11,069 (2142’34)
0gio1 = 11, 313

k, = 167673 |
2= " |kmol - s

¢ Difusividades:
Usando la Ecuacion 5.24, se determina la difusividad del CO, en agua a la

temperatura requerida.

Ec.5.24

—2119)

Dco,agua = 2,35107° - exp( 7

—2119
313

mZ
Dco, agua = 2,35-107¢ eXp( ) =2,69717-107° [T]

Con la ecuacién 5.23, se determina la difusividad de CO, en el liquido.

Hagua 0.8
DCOz,L =Dy = DCOZ,Agua I Ec.5.23
L

Pero Wacua = 0,65 [CP] Y Hacuau = 19,64 [cP][7]

D, =2,69717 -107° (0'65 )0'8 =1,76-10"1° m’
AT 19,64) s

De bibliografia [8]: Solubilities and diffusivitties of CO, in IL [omim][PF¢]-[BF,4], se obtiene que:
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mZ
DB =15- 10_11 [T]

e Concentracion libre de liquido iénico [4]: By

PMyg, = 18 [%]
Pagua =1 C;:l;g]
Vimolar = 18@
mol
B - 1 mol 1[kmol] 1000 [cm3] ~1000[L] _ [kmol]
%7 18¢cm3 1000 [mol] 1[L] 1[m?3] ’ m3

¢ Constante de Henry:
Empleando la Ecuacion 5.27, a la temperatura de operacion:

2044

Heo, ny,0 = 3,54 1077 exp (T) Ec.5.27
=354-10"7 (2044) =0 000243[ kmol ] = 0,024622 [ kmol ]
o exp 313/ kPa-m3] at - m3

e Concentracion de CO; en la Interfase liquida en equilibrio con el liquido:
A* [Kmol m?], mediante el uso de la Ecuacién 5.25. De acuerdo a bibliografia la

diferencia entre las presiones parciales son alrededor de 0,003[atm].

(PCOZi - Pgoz_i)

Ec.5.20
(- H)co2

Nco2 = |ky - [LI]; - Dco2 ’

-3

0,000243

mol ]
.S

=0,1037669 [ >
cm

Neo, = /16767,3-0,88-2,69717 - 10~° -

] 5,7255[pie] 30,48%[cm?] 1[kmol] _05519[
’ pie 1[pie?]  1000[mol}

mol

kmol]
S

0,1037669[ 5
cme-s
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Tomando en consideracion el valor inicial de 200[Nm®Ton], tendremos una cantidad de:

kmol] 1[s]
s | 0,069444[m3]

A" = 0,5519[ = 7,948[
m

A.3.2.1 Factor de Mejora por reaccién quimica: E

Reemplazando los valores en la siguientes expresiones, las Ecuaciones que van desde 5.16
ala5.19.

{ 2 . 1/2
Gy Da onn - (™ (B
Vi =t D Ec.5.16
ky
2 1/2
{m- 1,76-1071° - 16767,3 - (7,948)' 71 - (55,56)1}
= = 53,352
vm 2,4-10-* :
By Dg
= -— Ec.5.17
= W@ b, ¢
5556 15-10711
1= 5.(7,948) 1,76-10-10
Ei=1+¢q Ec.5.18
E,=1+3=4
MZ M- Ei 1/2 M
E = 1t — 57— Ec.5.19
{4-(Ei—1>2+(Ei—1)+ } 2 (B -1 ‘

o [284643° 284643 -4 Y2 284643
T 4-@-1D2 @4-1 2-(4—-1)

e Calculodep

De la Ecuacion 5.21, se determina el coeficiente de pelicula gaseosa.
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G'=0 32486[ b ] 3600[s] _ 1169 5[ ]
S pie2-s| 1[h] " lpie?-h
G 0,72
= ,4-1-6(—) Ec.5.21
k; = 6,84-10 360 c.5
k. =6,84-107° (1169’5)0'72 = 0,0000159 [ kmol ]
6= 360 - m3 - kPa
Reemplazando los valores, en la Ecuacion 5.11
—(1 + ! )_1 Ec.5.11
B B kG kL " H " E €
—( ! + ! )_1—26 10~¢
b= 0,0000159  2,4-10-%-0,000243-53,35/)

A.3.2.2 Calculo de la Altura de Relleno de Absorbedor de CO, con LI

Ya determinados, se procede a reemplazar los siguientes valores en la Ecuacion 5.14.
Con Gg = 53538 [mol/h] =0,014872 [kmol/s]

a = 38[pie’/pie’] =124,7[m*/m’]

P =101,325[kPa]

S = 5,7255 [pie?] = 0,53 [m?]

Z

G iooq
s f Ya Ec.5.14

~SPrea-p y2 Ya(1—ya)?

- 0,014872 10'6670 dy,
©0,53-101,325-124,7-2,6 - 107% J; 5667 Ya(l — ¥4)?

Z = 4,5[m]

La cual es la altura de relleno del absorbedor.
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A.3.3 Balance de masa en flujos de sistema absorcion-desorcion de CO2 con LI

El diagrama de los flujos es el mismo que el presentado en la Figura A.3, con la diferencia en
el contenido y cantidad de los flujos, los cuales se presentan a continuacion. El balance,

también es considerado en los equipos en el periodo de 1 hora.

e Fi:89.230 [mol/h]
CH,: 53.538 [mol]
CO,: 35.692 [mol]

e F,:57.107,2[mol/h]
Fp = ™ 401 F%
CH,: 53.538 [mol]
CO3,: 3.569,2 [mol]

o [5:
048 mol COZ]
“a=b mol LI
Nco, " Mco
Npi/Ton = - :

AL1Rica — XLIPobre

0,9 -35692

= 2227 100384[mol LI
"= 048 0,16 [mol L]

F% = ny; -y pica = 100384 - 0,48 = 48184[mol]

Dado que el liquido iénico esta al 20% en peso, calculamos la cantidad de agua presente en
la corriente Fj:

masa;; = ny; - PMy;
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masay; = 100384 - 226,02 = 22688,79 [kg]

masayg, _ 22688,79
02 02

MasAgguq = 113443,95 — 22688,79 = 90755,16[kg]

masag, = = 113443,95[kg sol]

Recapitulando:

H,0: 5.041.953 [mol]
LI: 100.384 [mol]
CO,: 48.184 [mol]

° F5
Calculamos la cantidad de CO, de la misma forma que en F3

mol CO,
a=0,16 —]

mol LI
FE% = nyp - @y picq = 100384+ 0,16 = 16061,4 [mol]
CO,: 16.061,4 [mol]
LI: 100.384 [mol]

H,0: 5.041.953 [mol]

o [5
C0,:32.122,8 [mol]
H,O: 8.400,5 [mol]
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A.4 Diseflo de Columna de Desorcion de CO, con LI

De datos bibliograficos para sistema CO,-MEA, es habitual tener valores de composicion
liguida como los siguientes, y dada la consideracion que ambas especies, MEA y LI

seleccionado, tienen propiedades de absorcion similares, se establece que:

mol CO,

QRica = 0.48m = X14 = X2p
mol CO,

Apobre = 0.16m = X4 = X1p

Al igual que en el caso anterior, con los datos de equilibrio, presentados en la Tabla A.4, se

establece que: Y,5=0,7927, que es la fraccion de CO, presente.

A.4.1 Céalculo de Diametro de columna de Desorcién de CO, con LI

e Calculo de L/G Desorbedor:
Usando la Ecuacién 5.1:

(5) _hoh Ec.5.1
G min Xl_XZ o

(L) 10,7927 -0
G)min 0,48—0,16

= 2,477

e Razdn de operacion:
Empleando el valor medio entre los factores recomendados, se tiene que:

(é)op 12 i 1,5) (%)min

(L) B 1 (L) _2,477_1910
Glop 13 \Glpmm 13 7
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e PMFs5 PMcoy: 44,01]g/mol] PMy,o: 18,02[g/mol] [3][4]
PM G, = 0,7927 - 44,01 + 0,2073 - 18,02 = 38,61 [g/mol]

G1 masico 1564,6 [kg/h]
3442,14 [Ib/h]
1,8605 [Ib/s]

G1 molar  40523,4 [mol/h]
89,15 [Ibmol/h]

e Calculo de densidad

Platm] - PM[g/mol] 2-38,61

PgINT = X = : = 2,3944[g/L]
[L at T[K] 0,08206 - 393

mol - K

Pg inG=0,149343 [Ib/pie’]

La solucién liquida presenta una densidad de 1129 [g/L] o 70,4178 [Ib/pie?]

e Viscosidad de mezcla LI-H,0: [7]
Umezcla = 19,64 [cP]

Utilizando la grafica de la Figura A.2, se ingresa con el valor calculado de la Ecuacion

5.3.

3), ()"
¥=(= (G
G/op \pL

= 1,910 (0’149343)0'5 =0,08796
== 704178)
T_GFZ.F.Lp.MO,Z
PL P "Yc

Ec.5.3

Ec.5.4

Y llegando a la linea de inundacion de la Figura A.2, tenemos un valor de T = 0,18. Dicho

valor es el que tiene la Ecuacion 5.4, antes presentada.
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Realizando un tanteo considerando el tipo de relleno, los parametros anteriores y las

siguientes consideraciones de disefio, se tiene que:

T p,-pg -gc 018704178 -0,149346 - 32,2

G.2-F = = 37,919
F Y. 02 62,4 - 19,6402
Gy
Gop = 0,65 - G [M] Scotumna = G_op
Dcolumna
1I5<—<25 Ec.5.5

DPacking

La Tabla A.9, presenta el resumen de los calculos realizados para determinar el diametro de
la columna de desorcion de CO, con LI seleccionado, y usando Raschig Rings como material
de relleno:

Tabla A. 9:"Resumen de célculo del diametro de columna de desorcion de CO;con LI"

RR F e A Gr Gop Scolfpie-l | Deol [pie] Eval
1%’ C 95 0,71 38 0,631780 | 0,41066 | 2,32817 | 1,72172 No
2’C 65 0,74 28 0,763784 | 0,49646 | 1,92594 | 1,56894 No
1" C 160 0,73 58 0,236993 | 0,15405 | 6,20695 | 2,81120 No
1 125 0,74 45 0,550773 | 0,35800 | 2,67079 | 1,84406 Si

Por tanto se empleara Raschig Rings de 1 74" de material ceramico. Luego estandarizando el
didmetro de la columna:

Dcotumna = 1,8 [pie]

. 2 .1.82
n Dcolumna _7T 18

Scolumna = 4 — = 2,5447 [pie?]
CoF = Gy 095615([lb/s] 0 37496[ b ]
o Scotumna B 2:544’7[Pi€2] - pie?-s

De la misma gréfica de utilizada anteriormente, es posible encontrar el AP por efecto de
relleno:

624 o102
70,4178 19647
70,4178 - 0,149346 - 32,2

G2 F-w.y02 037496125

T =
PL " Pc "Yc
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"H20

= 0,0935 AP =0,5 —————
X pie relleno

A.4.2 Célculo de la Altura de Relleno de columna de Desorcion de CO, con LI

Para el calculo de altura de relleno de la columna de desorcién, al igual que en el caso
anterior que empleaba MEA, se utilizard en base a la estimacion con los coeficientes
globales de transferencia de la fase liquida, puesto que es la pelicula controlante para el

sistema planteado.

Z = HOL.NOL Ec.5.30

A.4.2.1 Calculo de HoL

Los valores de H.comunmente se determinan con experimentos de desorcion, en este caso
de CO,-H,0O, ya que en estos sistemas la trasferencia de masa esta concentrada casi

completamente en el lado liquido.

De acuerdo a los estudios, Sherwood y Holloway han propuesto la siguiente correlacion,

donde tanto “@” y “j” son constantes particulares para cada tipo de relleno, p =[lb/pie*h],
D =[pie*/h].

I\’ 0,5
HL=Q)-<—> ( Hr ) Ec.5.32
Uy, pL Dy

De la Tabla A.7 de los factores j, @, de altura de transferencia pelicula liquida, con Raschig
Rings de 1” son @=0,01y j=0,22. Ademas el flujo F; Liquido es: 677.115,3 [Ib/h]

Dividiéndolo por el area de la columna:

Fy _ 6771153 [lb/h]

[=3=
S 2,5447[pie?]

—265535[ b ]
B pie?-h

Resolviendo para Hy:
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by (265535)0'22 ( 47,61 )0'5_974 _
L=5 47,61 704178-0,000012889) ~ »74lpiel

A.4.2.2 Célculo de NOL

Nuevamente, se calcula de la misma forma anterior, como en el caso con MEA,
considerando el caso con una presencia de gases concentrados, en donde el nimero de
unidades de transferencia puede calcularse considerando un factor de correccion, segun los

estudios de Wiegand (Sherwood y Pigford “Mass Transfer”), presentados en la Ecuacién 5.31

N —fxz @ L [1_X1] Ec.531
o= ). x—x 2"1-x, €

De la ecuacion de equilibrio del sistema, proveniente de los datos presentados en la Tabla
A.4 se determina que la composicion liquida es de 0,57 [molCO,/mol LI], quedando entonces
el No. como:

N _fMS x 1, [1—0,16]
0L= ) 6 057—x 2 "|1=048

Resolviendo:
NOL = 1,75
Por tanto la altura de relleno de la columna de desorcion es:

Z =974-1,75 = 17,1 [pie]

Entonces resumiendo, y considerando que ambos equipos tengan una altura un 20% mayor
que su altura de relleno, para toda la implementacién que se le deba hacer, tendremos lo
siguiente, presentado en la Tabla A.10.
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Tabla A. 10:"Resumen de Altura de Columna de absorcién y desorcién de CO, con LI"

Altura de Torres | Altura [m] | Altura Final [m]
Absorbedor 4,5 5,4
Desorbedor 5,2 6,2

A.5 Balance de Energia

A continuacién se presentan los calculos necesarios para hacer el balance de energia de las

unidades en estudio. En la Figura A.4, se muestra el sistema desarrollado.

L 9=
F, (40°C) 10
F
7 Fg
2):F—>
F6 (T°C) ., ’
F, (60°C)
—> -
E-2 Fi
ret - _
<Q— T-1 -2 Q Aplicado
E-1 <
—>
F1(40°C) - j \\‘/
Fs (40°C) Fs (120°C)

Figura A. 4.”Sistema de Absorcién-Desorcion de CO3, con flujos y equipos adicionales”

Datos necesarios:

Tabla A. 11:"Calores de formacién y calor especifico de las especies, Fuente: Smith-Van Ness-Abbott, 7°Edicion"

Especie AHf [J/mol] A 10°B 10°C 10°D
CO, -393509 5,457 1,045 0,000 -1,1157
CH, -74520 1,702 9,081 -2,164 0,0000
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H.0 (9) -241818 3,470 1,450 0,000 0,1210

H,0O (1) -285830 8,712 1,250 -0,180 0,0000

C
— =A+BT +CT?+ DT~

Con R, en unidades de energia [J mol™ K]

Propiedades de MEA

PM: 61,08 [g/mol]
Cp = 0,608 [BTU/Ib°F] = 2545,58 [J/kg K] = 155,48 [J/mol K]
AHf MEA = -593000 [J/mol]

Qrxnl=-454,5 [kcal/lkg CO, absorbido] = -83690,6 [J/mol CO, absorbida].

Balances

Se aplicara la convencion de la diferencia entre las corrientes de salida y entrada. Las

ecuaciones son tal como las presentadas en el capitulo 5.

e Balance Absorbedor (T-1):

Qret1 = Z Hg — Z Hg + Qrxn1 Ec.5.33

Qret1 = Hzaooc) + Haaooc) — Hiaooc) — He(aocc) + Qran1

e Balance Intercambiador Central (E-1):

z Qcedido = Z Qcaptado Ec.5.34

e Balance Desorbedor (T-2):

Qapticado = Hs120°¢) + Hs(1200¢) — Hageooc) T Qrxn1

e Intercambiador Superior (E-2)
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Se supondra que el agua de enfriamiento, aumentara su temperatura en 10°C al pasar por el

intercambiador.

Qretz = Magua * Cpagua * AT Ec.5.35

e Intercambiador Superior Salida Desorbedor (E-3)

Se supondréa que el agua de enfriamiento, aumentara su temperatura en 20°C al pasar por el

intercambiador.

Qretz = Mygua CP,Agua AT

A.5.1 Balance de Energia en sistema de Absorcion-Desorcion con MEA

e ParaF;: 40°C
Especies:

CO,: 35.692[mol], CH4: 53.538[mol]

n
T
H= Zni - (AHS, +Rf Cp,dT)
i=1 T

R

313

H, = 35692 - (—393509 + 8,314f (5,457 + 1,045-1073T — 1,1157 - 10° -T‘Z)dT>
2

98

313

+53538 (—74520 + +8,314f (1,702 49,081 -1073T — 2,164 - 1076 - TZ)dT>
2

98

H, (40°C) = -1,79859 x 10'° [J]

o [, 40°C
De la misma forma que la anterior, con las especies:
CO,: 3.569,2 [mol] y CH,4:53.538 [mol]
H, (40°C)= -5,36359 x 10°[J]
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e F3:40°C
CO,: 48.184 [mol], H,O: 794.822 [mol], MEA: 100.384 [mol]

313

Hy = 48184 - <—393509 + 8,314] (5,457 + 1,045 - 1073T — 1,1157 - 10° - T-Z)dT>
2

98

313

+794822 (—285830 + 8,314J (8,712 +1,25-1073T - 0,18-107¢ - TZ)dT>
2

98
+100384(—593000 + 155,48 - (313 — 298))
H3(40°C) = -3,04511 x10™ [J]

Es también importante sefialar que las mezclas liquidas, conducen a variaciones en las
propiedades, entre estas también la capacidad calorifica, y como lo es en esta mezcla de dos

especies liquidas (MEA y Agua) en conjunto al CO, captado en estado gase0so.[9]

Es por esto que en las corrientes liquidas, se verificara lo anterior, calculando el calor de la
corriente como si se tratara solo de agua. Presentadas en la Tabla A.12.

De esta forma:

Tabla A. 12:"Calculo de masa total de la corriente F3, F4 en sistema MEA-CO,"

Especie Mol Masa molecular [g/mol] | Masa [g]
CO; 48.184 44,01 2.120.578
H,O 794.822 18,01 14.322.692
MEA 100.384 61,08 6.131.454
Total | 22.574.724

Ahora, considerando que esa masa es de agua, y transformandola a moles se tendra que

corresponden a 1.252.759 [mol] de agua equivalente.

313

Hy™ = 1252759 (—285830 + 8,314j (8,712 +1,25-1073T — 0,18 - 107 - TZ)dT>
2

98

H;" = -3,566858x10" [J]
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Se puede observar que dicho valor es mayor al obtenido considerando los calores que

aportan todas las especies presentes en el flujo liquido.

e F,(60°C)
Las mismas especies que el flujo anterior, con diferente temperatura.
CO,: 48.184 [mol], H,O: 794.822 [mol], MEA: 100.384 [mol]
H,4 (60°C) = -3,02959 x10™ [J]

Realizando el célculo como si fuera solo agua:

333

H," = 1252759 (—285830 + 8,314f (8,712 +1,25-1073T — 0,18 -107¢ - TZ)dT>
2

98

H,®=-3,54763 x10™ [J]

e F¢(40°C) entrada a absorbedor
CO,: 16.061,4 [mol], H,O: 794.822 [mol], MEA: 100384 [mol]

313

Hg = 16061,4 - (—393509 + 8,314f (5,457 + 1,045 -1073T — 1,1157 - 10° -T‘Z)dT>
2

98

313

+794822 (—285830 + 8,314f (8,712 +1,25-1073T — 0,18-107¢ - Tz)dT>
2

98

+100384(—593000 + 155,48 - (313 — 298))
He (40°C) = -2,91889 x10™ [J]

Haciendo el mismo andlisis que en el flujo F3, se procede de la siguiente manera, presentada
en la tabla A.13.
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Tabla A. 13:"Calculo de masa total de la corriente Fs, Fg en sistema MEA-CO"

Especie Mol Masa molecular [g/mol] | Masa [g]
CO, 16.061,4 44,01 706.862
H,O 794.822 18,01 14.322.692
MEA 100.384 61,08 6.131.454

Total | 21.161.008

Ahora, considerando que esa masa es de agua, y transformandola a moles se tendra que

corresponden a 1.174.306 [mol] de agua equivalente.

Asi, calculando el calor de la corriente:

313

H™ = 1174306 (—285830 + 8,314f (8,712 4+ 1,25-1073T — 0,18-107¢ - Tz)dT>
2

98

He ™ = -3,34323 x10™ [J]

e F5(120°C) (Salida Desorbedor)

CO.: 16.061,4 [mol], H,O: 794.822 [mol], MEA: 100.384 [mol]

393
H; = 16061,4 - (—393509 + 8,314f (5,457 + 1,045 -1073T — 1,1157 - 10° -T‘Z)dT>
2

98

393

+794822 (—285830 + 8,314f (8,712 4+ 1,25-1073T - 0,18-107° - TZ)dT>
2

98

+100384(—593000 + 155,48 - (393 — 298))
Hs (120°C) = -2,85761 x10™ [J]

Haciendo el calculo como si fuera solo agua:

393

Hs"™ = 1174306 <—285830 + 8,314[ (8,712 +1,25-1073T - 0,18-107° - TZ)dT)
2

98

Hs"=-3,27191 x 10" [J]
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Calor absorbido por corriente F; a F, para aumentar su temperatura de 40°C a 60°C

corresponde a:

Qcaptado = H4(60°C) - H3(40°c)

Qcaptado = —3,02959 - 101" — (=3,04511 - 10'1) = 1,55229 - 10° [J]

Haciendo el balance al intercambiador de calor central (E-1), entre el absorbedor y el

desorbedor, se calcula la temperatura

Qcaptado = H6(T°C) - H5(120°c)

He(rocy = Qcaptado T Hs(120°¢)

H6(T°C) =

T

16061,4 - (—393509 + 8,314 (5,457 + 1,045 -1073T — 1,1157 - 10° -T‘Z)dT>

298

T

+794822 (—285830 + 8,314f (8,712 +1,25-1073T — 0,18 -107¢ - Tz)dT>
2

98

+100384(—593000 + 155,48 - (T — 298)) = —2,85761 - 1011 [/]

Resolviendo dicha ecuacion, se determina que la temperatura del F, a la salida del
intercambiador central es de 375 [K] =102 [°C]

Ademas el calor que debe extraer el intercambiador superior (E-2) debera ser la diferencia de
los calores del flujo Fg a 40°C y 102°C, y considerando que el flujo de agua aumenta 10°C su

temperatura, se necesitara una masa de:

Qretz = Ho(a0°c) — Ho(1020¢) = 4,74474 - 10° []]

QRetZ _ 4,744‘74‘ ) 109

= = = 1,13402 - 10%[kg A
Maguaz = ¢ e AT 4,184 - (35 — 25) kg Agual]
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e F3(120°C)
CO,: 32.122,8 [mol], H,O: 8.400,5 [mol]

Hs = 32122,8
393

: <—393509 + 8,314[

298

(5,457 + 1,045 -1073T — 1,1157 - 10° -T‘Z)dT>

393
+8400,5 - (—285830 + 8,314J (8,712 +1,25-1073T — 0,18 - 107° - T?)dT + 2202,2
2

98
: 18)

Hg (120°C) = -1,45248x10'°[J]

e Calor que se debe retirar de Absorbedor con MEA

Qret1 = Hzooc) + Hza00c) — Hiaocc) — Heaooc) T Qrxni

Qrecs = —3,04511- 1011 — 5,36359 - 10° + 1,79859 - 10° + 2,91889 - 10! — 2,68838
-10° = —2,68807 - 10° [/]

Considerando que el flujo de agua aumenta 20°C su temperatura, se necesitard una masa
de:

. _ Qren _ 2,68807-10°
AGUAL T Cp pgua " AT~ 4,184 - (45 — 25)

= 32123,2 [kg Agual]

e Calor adicionado al Desorbedor con MEA

Qapiicado = Hg120°¢) + Hs(120°¢) — Ha(eooc) T Qrxn1
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Qupticado = —1,45248 - 101° — 2,85761 - 10! + 3,02959 - 10! + 2,68838 - 10°

= 5,36158 - 10°[]]

Para aumentar la temperatura se utilizara vapor saturado a una presion de 1000 [kPa], que
aporta su calor latente. A = 2013,1 [kJ/kg]

— 14
Qaplicado - mAgua A

536158 - 10° = my 4 - 2013,1

De esto, que sea necesario aplicar una masa de vapor de 2663,35 [kg/h].

Del calor aplicado al desorbedor del sistema que emplea MEA como solvente de captura, y

del balance de masa, a la salida del desorbedor, se extrae la siguiente informacion:

CO, desorbido: 32122,8 mol/h (1,41 [Ton/h])

Calor Adicionado en desorcion: 5,36 GJ.

Entonces, se tiene un consumo de 3,8 GJ/Ton de CO, desorbido.

Comparacion de calores de flujos calculados

En la Tabla A.14, se muestra a comparacion de los calores de cada flujo calculados

de dos maneras, como la contribucion de cada una de las especies presentes, y

también como si fuese solo agua presente en el flujo.

Tabla A. 14:"Comparacion de Calores de cada flujo en sistema MEA-CO,"

Flujo Hy [J] H, " [J]
Fa -3,04511 x10™ -3,56685 x10™
F, -3,02959 x10™ -3,54763 x10™
Fs -2,85761 x10™ -3,27191 x10™
Fe -2,91889 x10™ -3,34323 x10™
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A.5.2 Balance de Energia para Sistema de Absorcién-Desorcién con LI

e Datos LI
PM: 226,02
Cp = 1,570 [kJ/kg K] = 354,85 [J/mol K]
AHf LI = -315,84 [kJ/kg] = -71386,16 [J/mol]
Qrxnl1=-18300 [J/mol CO, absorbido]

e ParaF;: 40°C
Especies:

CO,: 35.692[mol], CH,: 53.538[mol]

313

H, = 35692 - (—393509 + 8,314[ (5,457 + 1,045-1073T — 1,1157 - 10° -T‘Z)dT>
2

98

313

+53538 (—74520 + +8,314f (1,702 49,081 -1073T — 2,164 - 1076 - Tz)dT>
2

98

H, (40°C) = -1,79859 x 10'°[J]

o [ 40°C
De la misma forma que la anterior, con las especies:
CO,: 3.569,2 [mol] y CH,4: 53.538 [mol]
H, (40°C)= -5,36359 x 10°[J]

e F3 40°C
CO,: 48.184 [mol], H,0: 5.041.953 [mol], LI: 100.384 [mol]

313

H; = 48184 - (—393509 + 8,314j
2

(5,457 +1,045-1073T — 1,1157 - 10° -T‘Z)dT>
98

313
+5041953 (—285830 + 8,314f (8,712 +1,25-1073T — 0,18 -107¢ - TZ)dT>
2

98
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+100384(—71386,16 + 354,85 - (313 — 298))
Hs (40°C) = -1,46109 x10™[J]

Al igual que en el caso anterior con MEA, con liquido i6nico no puede ser diferente, por lo
que las mezclas liquidas, conducen a variaciones en las propiedades, y por consiguiente en
la capacidad calorifica.

Es por esto que en las corrientes liquidas, se verificara lo anterior, calculando el calor de la

corriente como si se tratara solo de agua. Esto se muestra en la Tabla A.15.

De esta forma:

Tabla A. 15:"Célculo de masa total de las corrientes F3, F4 en sistema CO,-LI"

Especie Mol Masa molecular [g/mol] Masa [g]
CO, 48.184 44,01 2.120.578
H,O 5.041.953 18,01 90.855.993
LI 100.384 226,02 22.688.792
Total | 115.665.363

Ahora, considerando que esa masa es de agua, y transformandola a moles se tendra que
corresponden a 6.418.721 [mol] de agua equivalente.

313

98

H;" = 6418721 <—285830 + 8,314.f (8,712 4+ 1,25-1073T — 0,18 -107° - TZ)dT>
2

Hs"=-1,82740 x10"*[J]

Se puede observar que dicho valor es mayor al obtenido considerando los calores que
aportan todas las especies presentes en el flujo liquido

e F4(60°C)
Las mismas especies que el flujo anterior, con diferente temperatura.
CO,: 48.184 [mol], H,O: 5.041.953 [mol], LI: 100.384 [mol]
H4 (60°C) = -1,45262 x1012 [J]
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Realizando el calculo como si fuera solo agua:

333

H," = 6418721 (—285830 + 8,314f (8,712 4+ 1,25-1073T — 0,18 -107° - TZ)dT>
2

98

H,®=-1,81769 x10"[J]

e F¢(40°C) entrada a absorbedor
CO,: 16061,4 [mol], H,O: 5041953 [mol], LI: 100384 [mol]

313

H, =16061,4- <—393509 + 8,314.[ (5,457 + 1,045-1073T — 1,1157 - 10° - T_Z)dT>
2

98

313

+5041953 <—28583O + 8,314J (8,712 +1,25-1073T — 0,18 -107¢ - TZ)dT>
2

98

+100384(—71386,16 + 354,85 - (313 — 298))
He (40°C) = -1,42326 x10™[J]

Haciendo el mismo analisis que en el flujo F; en la Tabla A.16, se muestra el resumen de

dicho célculo. Se procede de la siguiente manera.

Tabla A. 16:"Calculo de masa total de las corrientes Fs, Fg en sistema LI-COy"

Especie Mol Masa molecular [g/mol] Masa [g]
CO, 16.061,4 44,01 706.862
H,O 5.041.953 18,01 90.855.993
MEA 100.384 226,02 22.688.792
Total | 114.251.647

Ahora, considerando que esa masa es de agua, y transformandola a moles se tendra que

corresponden a 6.340.269 [mol] de agua equivalente.

Asi, calculando el calor de la corriente:
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313

H" = 6340269 (—285830 + 8,314] (8,712 +1,25-1073T — 0,18-107° - TZ)dT>
2

98

He " = -1,80506 x10*?[J]

e F5(120°C) (Salida Desorbedor)
CO.: 16.061,4 [mol], H,O: 5.041.953 [mol], LI: 100.384 [mol]

393

Hs = 16061,4 - (—393509 + 8,314J (5,457 + 1,045-1073T — 1,1157 - 10° -T‘Z)dT>
2

98

393

+5041953 <—285830 + 8,314f (8,712 +1,25-1073T — 0,18 - 107¢ - TZ)dT>
2

98

+100384(—71386,16 + 354,85 - (393 — 298))
Hs (120°C) = -1,41485 x10*2[J]

Asi, calculando el calor de la corriente, como si fuera solo agua:

393

Hs" = 6340269 (—285830 + 8,314f (8,712 +1,25-1073T — 0,18-107° - Tz)dT>
2

98

Hs™®=-1,76656 x10"[J]

Calor absorbido por corriente F; para aumentar su temperatura de 40°C a 60°C (F,)

corresponde a:

Qcaptado = H(60°C) - H3(40°c)

Qcaptado = —1,45262 - 1012 — (—1,46109 - 10'?) = 8,37695 - 10° [J]
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Haciendo el balance al intercambiador de calor central, entre el absorbedor y el desorbedor,

se calcula la temperatura

Qcaptado = H6(T°C) - H5(120°C)

H6(T°C) = Qcaptado + H5(120°C)

H6(T°C) =

T

16061,4 - (—393509 + 8,314 (5,457 +1,045-1073T — 11,1157 - 10° -T’Z)dT>

298

T

+5041953 <—28583O + 8,314 (8,712 +1,25-1073T — 0,18 - 107° - TZ)dT>

298

+100384(—71386,16 + 354,85 - (T — 298)) = —1,42323 - 10'2[]]

Resolviendo dicha ecuacion, se determina que la temperatura del Fs a la salida del
intercambiador central es de 373 [K] =100 [°C]

Ademas el calor que debe extraer el intercambiador superior debera ser la diferencia de los
calores del flujo Fs a 40°C y F¢ a 100°C, y considerando que el flujo de agua aumenta 10°C

Su temperatura, se necesitar4 una masa de:

Qretz = Hao°c) — He(100°c) = 2,51130 - 10 [J]

Qe _ 251130-10
Maguaz = e AT 4184-(35—25) kg Agua]

e F3(120°C)
CO,: 32.122,8 [mol], H,O: 8.400,5 [mol]

Hg = 32122,8 - <—393509

393

+ 8,314] (5,457 + 1,045 -1073T — 11,1157 - 10° -T‘Z)dT>

298
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393
+8400,5 - (—285830 + 8,314f (8,712 4+ 1,25-1073T — 0,18 - 107 - T2)dT + 2202,2
2

98
: 18>

Hg (120°C) = -1,45248x10'°[J]

. F10(25°C)
CO,: 32.122,8 [mol]

Corresponde al calor de formacién de CO, =-393.509 [J/mol], por lo tanto:

Hio (25°C) = 1,26406x10™° [J]

e F11(25°C)
H,O: 8.400,5 [mol]
Corresponde al calor de formacién de H,O = -285.830 [J/mol], por lo tanto:

Hi: (25°C) = -2,40111x10° [J]

e Calor que se debe retirar de Absorbedor con LI
Qret1 = Hzaocc) + Haaooc) — Hiaooc) — He(aocc) + Qran1
Qret1 = —1,46109 - 1012 —5,36359 - 10% + 1,79859 - 10° + 1,42326 - 1012
—5,8785 - 108 = —2,57007 - 10° [J]

Considerando que el flujo de agua aumenta 20°C su temperatura, se necesitara una masa
de:

QRetl _ 2,57007 ) 1010

Maguat = ¢ AT~ 4184 (@5 —25) 0 1210 kg Agual]
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e Calor adicionado al Desorbedor con LI

Quapiicado = Hg20°¢) T Hs(120°c) — Hae0°c) T Qrxn1

Qaplicado = —1,45248 - 10'° — 1,41485 - 10'? + 1,45262 - 10'* + 5,8785 - 10°
= 2,38305 - 10°[]]

Para aumentar la temperatura se utilizara vapor saturado a una presion de 1000 [kPa], que
aporta su calor latente. A = 2.013,1 [kJ/kg]

— .V
Qaplicado - mAgua A

2,38305 - 107 = my gy - 2013,1

De esto, que sea necesario aplicar una masa de 11.837,7 [kg/h].

Del calor aplicado al desorbedor del sistema que emplea LI como solvente de captura, y del

balance de masa, a la salida del desorbedor, se extrae la siguiente informacion:

CO, desorbido: 32.122,8 mol/h (1,41 [Ton/h])
Calor Adicionado en desorcion: 23,8 [GJ/h]

Entonces, se tiene un consumo de 16,9 [GJ/Ton] de CO, desorbido.

e Calor retirado en E-3 en ambos casos

Qrets = Hioezsec) + Hi125°¢) — Hg(120)

Reemplazando los valores:
Qrets = —1,26406 - 10'° —2,40111-10° + 1,45248 - 10%° = 5,16925 - 108 [J]
Qrets 5,16925 - 10°

_ - = 6177,4 [kg A
Maguas = ¢ e AT 4,184 - (45 — 25) kg Agual]

241



Comparacion de calores de flujos calculados

En la Tabla A.17, se muestra la comparacién de los calores de cada flujo calculados

de dos maneras, como la contribucién de cada una de las especies presentes, y

también como si fuese solo agua presente en el flujo, de la misma forma que la

desarrollada en el caso con MEA.

Tabla A. 17:"Comparacion de los calores de las corrientes en sistema LI-CO;"

Flujo Hy [J] He" [J]
Fs -1,46109 x10™ -1,82740 x10™
F, -1,45262 x10™ -1,81769 x10™
Fs -1,41485 x10™ -1,76656 x10™
Fe -1,39815 x10™ -1,80506 x10™
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A.6 Dimensionamiento de Equipos adicionales

A.6.1 Intercambiador de calor central E-1

A.6.1.1 Intercambiador de Calor central E-1 Sistema CO2-MEA

En este item, se considera el dimensionamiento del intercambiador E-1, para el proceso que

emplea MEA como solvente de captura. En este, estan implicadas las corrientes F3, Fs4, Fsy

Fe. La Figura A.5 muestra el intercambiador E-1 utilizado en el sistema.

Fs
T1=393[K]
(248°F)
Fs
t; = 333[K]
E-1 (140°F)
Fs
t, = 313 [K]
(104°F) Fe
T,=375[K]
(215,6°F)

Figura A. 5:"Intercambiador Central E-1 sistema MEA-CO,"

Se considera la Ecuacion 5.36 para dimensionar el &rea del intercambiador de calor:

Q=U-A-LMTD Ec.5.36
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El calor que se intercambia, es 1,55228*10° [J/h] (1,4713*10° [BTU/h]), calculado en la
seccion de balance de energia, también el coeficiente de transferencia global de calor, U,
para la solucion, va desde los 250-500 [BTU/h-pie®-°F] de la tabla de valores aproximados de
coeficientes de transferencia de calor totales para disefio. Para esta estimacién trabajaremos

con el valor medio de ambos parametros, 375 [BTU/h-pie®-°F]. [10]

Teniendo los valores, solo falta la diferencia logaritmica media de las temperaturas, la que es

calculada mediante la Ecuacion 5.37.

AT, — ATy _ (Ty —t;) — (T, — ty)

LMTD = - (&) - T =1, Ec.5.37
ATl Tz - tl
De esta forma, el LMTD serd el siguiente:
(T, —t,) — (T, —t;) (248 —140) — (215,6 — 104) .
LMTD = : T —1, = ) 548 — 140 = 109,8°F
Ry N215,6 — 104

Asi, reemplazando valores en la ecuacion 5.36:

Q=U-A-LMTD

1,4713-10° =375-4-109,8
Entonces es necesaria un area de 35,8[pie?] (3,33[m?))
A.6.1.2 Intercambiador de Calor central E-1 sistema CO»-LI

En este item, se considera el dimensionamiento del intercambiador E-1, para el proceso que
emplea LI como solvente de captura. En este, estan implicadas las corrientes Fs, F4, F5 y Fe.

La Figura A.6, muestra este equipo.
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Fs
T,=393[K]
(248°F)

Fa
t; = 333[K]
E-1 (140°F)
F3
t, = 313 [K]
(104°F) Fo
T,= 373[K]
(212°F)

Figura A. 6:”Intercambiador de Calor central E-1 en sistema LI-CO2"

Al igual que en el caso anterior, Se considera la Ecuacion 5.36 para dimensionar el area del

intercambiador de calor.

El calor que se intercambia, es 8,3769*10° [J/h] (7,9398*10° [BTU/h]), calculado en la seccion
de balance de energia, también el coeficiente de transferencia global de calor, U, para la
solucién, va desde los 250-500 [BTU/h-pie-°F], para esta estimacion trabajaremos con el
valor medio de ambos parametros, 375 [BTU/h-pie-°F].[10]

El LMTD, calculado mediante la Ecuacion 5.37 sera el siguiente:

(T, —t) — (T, — t;) _ (248 — 140) — (21 — 104)
ni—G - 1, 248 =140
R N1 =104

LMTD =

= 107,9°F

Asi, reemplazando valores en la Ecuacion 5.36:

Q=U-A-LMTD
7,9398 - 106 = 375- A - 109,8

Entonces es necesaria un area de 196,2 [pie?] (18,22 [m?]).
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A.6.2 Intercambiador de Calor Superior E-2

A.6.2.1 Intercambiador de Calor Superior E-2 Sistema CO,-MEA

En este item, se considera el dimensionamiento del intercambiador E-2, para el proceso que
emplea MEA como solvente de captura. En este, estdn implicadas las corrientes Fgy F;. La

Figura A.7, muestra el intercambiador de calor superior E-2 en el sistema CO,-MEA.

Fe
T.=375[K]
(215,6°F)
Fz
t, = 308[K]
E-2 (95°F)
Fr
t, = 298 [K]
(77°F) Fo
T,= 313[K]
(104°F)

Figura A. 7:"Intercambiador de Calor superior en sistema MEA-CO,"

Al igual que en el caso anterior, se hace uso de la Ecuacion 5.36 para dimensionar el area
del intercambiador de calor.

El calor que se intercambia, es 4,7447*10° [J/h] (4,4974*10° [BTU/h)), calculado en la seccion
de balance de energia (Anexo A.5). El coeficiente de transferencia global de calor, U, para
esta seré de 375 [BTU/h-pie?-°F].[10]
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El LMTD, segun la ecuacion 5.37 sera el siguiente:

(T, —t;) — (T, — t;) _ (215,6 — 77) — (104 — 95)

D == =7, - 215677 = 44K
T, —t; 104 — 95
Asi, reemplazando valores en la Ecuacion 5.36:
Q=U-A-LTD

4,4974-10° = 375-A- 47,4

Entonces es necesaria un area de 253,1 [pie?] (23,51 [m?]).

A.6.2.2 Intercambiador de Calor Superior E-2 Sistema CO,-LI

En este item, se considera el dimensionamiento del intercambiador E-2, para el proceso que
emplea LI como solvente de captura. En este, estan implicadas las corrientes Fgy F;. La

Figura A.8, muestra el intercambiador superior E-2 en este sistema.

Fe
T,=373[K]
(212°F)
F7
t; = 308[K]
E-2 (95°F)
Fz
to = 298 [K]
(77°F) Fe
T,= 313[K]

(104°F)

Figura A. 8:"Intercambiador de Calor superior E-2 en sistema LI-CO5"
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El calor que se intercambia, es 25,113*10° [J/h] (23,8038*10° [BTU/h]), calculado en la
seccion de balance de energia. El coeficiente de transferencia global de calor, U, para esta
sera de 375 [BTU/h-pie-°F].

Con la ecuacion 5.37, se calcula el LMTD de la siguiente manera:

T =1, = 212-77
InF—3, InT52—95

LMTD =

= 46,5°F

Asi, reemplazando valores en la Ecuacion 5.36:

Q=U-A-LMTD
23,8038-10° = 375- A - 46.5

Entonces es necesaria un area de 1364,5 [pie?] (126.8 [m?]).

A.6.3 Dimensionamiento de Bombas por capacidad

Las bombas son necesarias en el transporte de flujo, estan ubicadas en la salida del
absorbedor T-1, en el flujo F3(B-1) y la otra a la salida del desorbedor T-2 en el flujo Fs(B-2).
Para cada proceso evaluado (MEA vy LI), se dimensiona las bombas requeridas, tal como se

muestra a continuacion.

A.6.3.1 Bombas empleadas en sistema Absorcion-Desorcion de CO,-MEA

En la Tabla A.18 se resumen los datos de las corrientes Fsy Fs, junto a sus propiedades
necesarias para realizar el célculo de volumen que transportaran las bombas empleadas en

le sistema de Absorcion-Desorcion de CO, con MEA.
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Tabla A. 18:"Resumen de Flujos F3, Fs y propiedades, Sistema CO,-MEA"

Datos F3 Fs
Densidad [g/cm”] 1,004 1,004
Moles/h 927.328 | 911.267
Peso molecular [g/mol] | 31,77 31,44

El Flujo volumétrico que se transporta, se puede calcular con la siguiente ecuacion, con [I/h]:
. n-PM
~ p-1000
Para bomba B-1

. 927328-31,77
"~ 1,004 -1000

= 29355,5 [1/h]

Haciendo el cambio de unidades a GPM, la bomba debiese transportar 130 [GPM].

Para Bomba B-2

Se resuelve de la misma forma, reemplazando los valores de la tabla:

. 911267 - 31,44
~ 1,004 -1000

= 28547,5[l/h]
Haciendo el cambio de unidades a GPM, la bomba debiese transportar 125,7 [GPM].

Ambas bombas, tienen flujos similares, por lo que se considerara a futuro la compra de dos

bombas de iguales caracteristicas, con un flujo de 130 [GPM]

A.6.3.2 Bombas empleadas en Sistema de Absorcion-Desorcion CO,-LI

En la Tabla A.19 se resumen los datos de las corrientes Fsy Fs, junto a sus propiedades
necesarias para realizar el célculo de volumen que transportaran las bombas empleadas en

el sistema de Absorcidon-Desorcién de CO, con LI.
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Tabla A. 19:"Resumen de Flujos F3, Fs y propiedades, Sistema CO2-LI"

Datos F3 Fs
Densidad [g/cm®] 1,1852 1,1852
Moles/h 5.190.521 | 5.158.398
Peso molecular [g/mol] 59,30 59,43

El Flujo volumétrico que se transporta, se puede calcular con la siguiente ecuacién, con [I/h]:
v n-PM
~ p-1000
Para bomba B-1

. 5190521-59,30
~1,1852 - 1000

Haciendo el cambio de unidades a GPM, la bomba debiese transportar 1143 [GPM].

= 259701 [I/h]

Para Bomba B-2

Se resuelve de la misma forma, reemplazando los valores de la tabla:

. 5158398-59,43
~1,1852 - 1000

= 258660[/h]

Haciendo el cambio de unidades a GPM, la bomba debiese transportar 1139 [GPM].

Ambas bombas, tienen flujos similares, por lo que se considerara a futuro la compra de dos

bombas de iguales caracteristicas, con un flujo de 130 [GPM]

A.6.4 Tanques contenedores

De acuerdo al régimen de trabajo de la planta, cada hora ingresan 2.000 [Nm® de mezcla
CH,-CO, en operacion de 12 hrs, al dia se trabajarian 24.000[Nm®].
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Con 2000 [Nm®h] se produce una cantidad de 53.538 [mol/h] de CH,4, y 35.692 [mol/h] de
CO,, de los cuales son capturados 32.122,9 [mol/h]. Esto quiere decir que al dia de trabajo,

pasan por el sistema:

Neo, = 35692 - 12 = 428304 [mol]
ney, = 53538 12 = 642456 [mol]

Lo anterior permite estimar la cantidad de CO, capturado. En la Tabla A.20, se presenta el

resumen de CO2 capturado por fecha

Tabla A. 20:"Captacion de CO; al dia, mes, afio, en ambos sistemas de captura”

CO, Capturado | Cantidad CO,[mol]
Dia 385.475
Mes 11.564.250
Afo 127.206.750

Anualmente, es posible capturar aproximadamente 5600 [Ton].

Segun la bibliografia, el contenido de los tanques de CO, se mide, por su masa. El CO, es
almacenado en taques con capacidades de 6,14, 26 y 50 [Ton] y segun la norma ASME,

deben ser de acero al carbono. [11]

Si se calcula la cantidad de CO, capturada mensualmente, podemos advertir que son unos
509 [Ton], y por tema de consideracion, estableceremos un régimen de extraccion semanal
del CO, capturado. Esto nos lleva a que seran necesarios 3 tanques de 50 [Ton] de

capacidad.

Los tanques de almacenamiento de diéxido de carbono en grandes volimenes se llenan con
diéxido de carbono liquido. Este es bombeado en estado liquido a los cilindros que son
llenados por peso. La cantidad de gas contenida se obtiene multiplicando el peso del liquido
por el volumen especifico a 20°C y una presion de atmdsfera, que es 0,5431 [l/g],
(0,5341[m3/kg])

Calculo del volumen del estanque:

Utilizando los valores antes mencionados, tendremos:

3
V = 50000 [kg] - 0,5431 [Zl—gl — 27155 [m?]

La densidad de CO, Liquido a las condiciones de almacenamiento es de 1256,74 [kg/m®].
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Por lo tanto, el volumen de cada estanque sera de unos 40 [m°].

v ~m 50000 [kg]
estanque " 1256,74[kg/m3]

= 39,8 [m3?] = 40[m3]

Se precisa de 3 estanques de 40 [m?] para almacenar el CO, durante el periodo establecido.

Importante es hacer notar que como corresponde al CO, capturado, en ambos casos
estudiados (MEA vy LI), la cantidad es la misma, por lo que el tanque sirve para ambas

configuraciones.

A.6.5 Equipo Compresor

La estimacion de la de la dimension del compresor, para posteriormente su uso en el item de
costos, solo necesita de la potencia necesaria para realizar el trabajo de compresion del gas
CO, hasta su forma liquida. Para tales efectos, se considerard una compresion isotérmica
del flujo CO, a 20[°C] y 1 [bar], hasta 20[°C] y 6[bar], dado que a cualquier temperatura en el
rango de -56,6[°C] y 31,1 [°C] basta cualquier presion sobre los 5,2 [bar], para mantenerlo
liquido. [12]

Al igual que en el caso de los estanques, el compresor es un equipo que sirve a ambos
procesos en estudio, ya que el flujo que pasa a través de éste es la corriente de CO, ya

capturada.
Del balance de masa, el flujo de CO, de salida es:

mol 1dia 1h 4401g
dia 12h 3600s mol

O, sqriqa = 385475 = 4712,43 [%]

El trabajo mecéanico isotérmico del compresor se puede calcular mediante la siguiente

ecuacion:

P
Weompresor = RT - In [P_]
1

Con R, constante de los gases en unidades de energia, R: 8,314 [J/g K]
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Reemplazando en la ecuacion:

6 J
Weeompresor = 8,314 298 - In H = 4439,2 [E]

Entonces, sera necesaria una potencia de 1743 [kW].

A.6.6 Soplador

Para llevar el flujo F, desde el contenedor inicial hasta el equipo Absorbedor T-1, se necesita

de un soplador, equipo que para efectos del calculo, solo se necesita conocer el flujo de gas

que puede mover en el tiempo correspondiente. El soplador sirve para ambas

configuraciones en estudio.
Asi, por cada hora necesita mover 2000 [Nm?®] de gas mezcla CH,-CO,.
Haciendo un cambio de unidades, quedaréa de lo siguiente:

Nm3 1h 1pie® pied

F, = 2000 : : =
1 h  60min 0,30483 m3 min

Que en otra unidad serian 8797 [GPM].
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A.6.7 Tabla de Seleccion de Bombas

MODELO ND;fNMmghu‘6‘12-18‘24‘31‘35-42‘48‘5“50
MODEL HP | kw | Umin 0 | 100 | 200 @ 300 | 400 | 500 | 600 700 | 800 | 900 | 1000
NKM-G321251-140-025AA | 033 | 025 62 | 58 | 42
NKM-G 32-125 - 142 - 037 A A 05 | 03 7| 67 | 585 42
NKM-G 32-1601-169-037AA | 05 | 07 96 | 83 | 53 |
NKM-G 32160+ 169-086AA | 073 03 94 | 9 | 88 50
NKM-G 32:2001-200-055AA | 075 | 07 B4 [ 15[ 1 | .
NKM-G 32-200- 200 - 0.75A A 1 | um W | 125 | 11 | 84
NKM-G 32-200- 219 - 11AA 15 | 1 16 | 164 | 3 | 22 |
NKM-G 40-125 - 115- 05 AA 03 | 0% 42 | &1 | 37 | 3 | 1
NKM-G 40-125 - 130 - 0.3T A A 05 | 037 54 | 53 | 5 | 44 | 35
NKM-G 40-125 - 142 - 0554 A 075 | 05 86 | 65 | 62 57 48
NKM-G 80-160- 153 -055AA | 073 | 05 ® | 17| 18 | 67 | 55
NKM-G 40-160 - 166 - 0.T5 A A 1| 0% 92 | 92 | 9 B4 | MW | 57
NKM-G 40-200- 200 - 11 AA 15 | 1 26 | 126 | 23 | N2 | 97 | 7
NKM-G 40-200- 219 - 15A A 2 | 15 156 | 186 | 183 | 147 | 134 | 18 | 98
NKM-G 40-250 - 245 - 22A A 3 | 22 06 | 05 | N1 | 192 | 18 | 18
NKM-G 40-250 - 260 - 3AA 4 | 3 B3| B | ne 11| 08| w9
NKM-G50-125-130-055AA | 073 | 03 55 52 | 5 | 47 | 43 | 38 | 33 | 28
NKM-G 50-125 - 141 - 0.T5 A A 1 | 0% 85 | [63 61 | 58 | 55 | 5 | 45 | 39 |
NKM-G 50-160 - 161 - 11AA 15 | 1 87 B7 | 83 | 82 | 78 | 13 | 67 | a7
NKM-G 50-160 - 177 - 15 A A 2 | 15 08 | 08 [ 107 | 05 | 02| 98 82 | a3
NKM-G 50-200- 210 - 22A A 3 | 22 153 13 | 152 | W8 | ¥ | 13 | 121 | 08 | 94
NKM-G 50-200 - 219 - 3A A 1| 3 168 | [ w68 | 185 | 181 | 155 | 146 136 | 124 | 03 |
NKN-G 50-250 - 263 - 4 A A 55 | 4 58 M | 133 | B4 | 27 | N6 | WA | 1@ | W
NKM-G 65-125 - 130 - 0.T5 A A 1 | 0% i 49 | 48 | 475 | 47 | 44 | 42 | 3B | 34 | 3
NKM-G 65-125 - 144 - 11A A 15 | 1 65 | [ 64 |64 | 63 | 62 | 6 | 575 | 55 | 51 | 47
NKM-G 65-160 - 163 - 11AA 15 | 1 " W | 73] 15 | 69 | 665 | 625 | 5B | 53 | 44
NKM-G 65-160 - 165 - 15AA 1|15 (;'ﬂ 89 | |88 |87 [ 86 |83 | 8 | % | 115 | 66
NKM-G 65-160- 177 - 22 A A 3 | 22 105 104 | 03 | m2 93 | 96 | 92 | BB
NKM-G 65-200- 210 - 3A A 4 | 3 153 154 | 153 | 15 | 148 | W1 | 133 | 129
NKM-G 65-200 - 219 - 4A A 55 | 4 7| [ T nz | me | m 68| w5 | w2 | 157
NKM-G 65-250 - 263 - 55 A A 75 | 55 4] B8 | 136 | B3 | 28 | 13 | 215 | 208
NKM-G 65-315 - 279 - T5AA 0| 1 7 B | B5 | B | M5
NKM-G 65-315 - 309 - T AA B | 342 | ' [ ' ' EREAEREER
NKM-G B0-160- 163 - 15AA 2 | 15 65 635 | 63 62 | 5% | 67 | 55
NKM-G 80-160 - 163 - 22A A 3 | 22 865 | [ T ] 85 | 845 83 | 86 | 18 | 77
NKM-G 80-160 - 177 - 3AA T 02 | ' [ ' [2 (w01 w0 | 99 |85 | 97
NKM-G B0-200- 200 - 4A A 55 | 4 132 132 | 132 | @1 | 129
NKM-G 80-200 - 222 - 55 A A 75 | 55 165 | ' [ ' ' ' 68 | 165 | a4 | 182 |
NKM-G B0-250 - 240 - TS AA 0| i 05 TIERERE
NKM-G B80-250 - 270 - 11 AA 5| n %5 | ' [ ' ' ' TSR
NKM-G B0-315 - 305 - 15A A n [ 1 13 | . _ . . _ | _ ERE
NKN-G B0-315 - 320 - 185 A A B | 185 8 | . _ . . _ | _ ERER
NKM-G B0-315 - 334 - 224 A W | n I 14 | a4
NKN-G 100-200 - 200 - 55 A A 7 | 55 127 | . _ . . _ [ _ . | 126 |
NKM-G 100-200 - 214 - 15 AA 0| 154 154
NKM-G 100-250 - 250 11 AA P n | . . . . _ | _ . N5 |
NKM-G 100-250 - 270- 15 A A n |6 %5 %5
NKM-G 100315-300-185AA | 25 | 185 2
NKM-G 100-315 - 316 22A A N | n %
NKM-G 125:250 - 243 - 15A A n | 1 185 |
NKM-G 125250266 - B5AA | 75 | 1B5 n |
NKM-G 125:250 - 266 - 224 A % | 2 26 |
NKM-G 150-200 - 218 11 AA | [ 12 ]
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| 66 | 72 | 78 | 84 | 90 | 102 | 14 | 120 | 150 m[zm_-m 270 | 300 | 330 | 30 | 300 | 420
1100 | 1200 | 1300 | 1400 | 1500 | 1700 | 2000 | 3500 | 4000 | 4500 | 5000 6000
| - | -
| ' I 1.450 rp.m.
| [
| | | | |
| [ | | [
T i | ;
T | | i
| | | ! 1l i
1 i i i
| .
Il (|1
|
] 1 i T — | E—
|
| |
|
| I
|
| [
|
| |
|
| | | i i
| 25 | | | |
[z |3 | | |
| | | | |
| 8 | | | i
| B2 | 74 | &8 | |
| 122 [ 13 o I — il [
[ 151 | 143 | 136 | 128 | i [ | I [ [
[ 87 | 16 | m3 | | | | | |
| B0 |27 | 213 | w2 | W | | [ | | |
EREAEEREREREEE [ | | [
[ 83 | & 47 | 45 | 425 | 385 | 3 | |
| % | 7 |68 [ 886 | 63 | 57 | 43 | 48 [
[ a5 [ a5 | 9 BB | BB | 79 72 | 67
[ 272 [ 24 ] 12 [ 7| 03| w4 | 83| 87 |
| 181 | 18 167 | 154 | 165 | 143 | 133 | 127
[ @5 [ 30 (w8 [ W5 | ®w | 1B [ 67| ® |
| & | &5 |6 42 | 4 | 5 |ns|
28 | 328 |34 | 3 | 306 | 05 | 295 | 89 | M |
369 | 368 | 365 | 365 | 361 | H5 | M5 | M | 25 |
12 | N 408 | 408 | 405 | 98 | 3@ | 385 | M8 | B
| 126 [ 125 [ 125 | w4 [ ®3 | 12 [ n5 | nd [ w1 | 86
| w4 | w3 | |2 [ w1 | % | 147 | 45| w3 | 183 | ne | 88
| m6 (o5 |214 [ 212 | 21 | 28 | 20 | 188 | 8 | W
T | me | ms | malsmd | wl | sm | ms | 6 (ms (wa | ws | | 1 1 | T
| [ 35 | 4| ; |05 | 288 | 26 | 23
| [ o556 | 352 | o5 | %46 | o3z | a1 | =8 | = | | | | |
I | | 195 | 184 | 193 | 192 | 187 @ 178 | 168 | 183 | 41 | 125 | 109 |
] | 2 [ 29 | 218 | 27 | 214 [ 205 | 195 | @8 | w2 [ 66 | u | @ |
| [ | M4 | 242 [ 241 | 4 | ;5| 29| 2 | ot | @8 | 185 | 67 | 156
| I [ 3 [ ® [ |[es[mi[ns] 0 [wa[sa|[ e [ 8 [ 7

Catalogo General de Bombas SACI, el cual se empled para determinar la bomba requerida
en ambos casos de andlisis. Extraccion solo como medio de ejemplo y estudio, por tanto
reviste ningun interés de copia con efectos de apropiamiento. www.sacipumps.com All Rights
Reserved ® [13].
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B. Anexo: Evaluacion Econdmica

B.1 Estimacién de los costos de Equipos

Estos costos se estimardn en base a gréficos para los distintos equipos del proceso.

Posteriormente se corregiran estos costos en base al afio 2015.

Los graficos que se utilizaran del texto Peters & Timmerhaus edicién 2003 [1], estiman los
costos en base a los costos indexados M&S (Marshall & Swift). Este indice a comienzos de
Mayo del afio 2012, ya no se encuentra disponible en Chemical Engineering Magazine, y por
tanto no hay otra fuente por la que se pueda acceder a este indice, salvo adquiriendo una

membresia anual en su pagina. [2]

En vista de los datos que se disponen, se calculara el indice en base a una regresion lineal

con los datos provenientes de la Tabla B.1, a continuacion:

Tabla B. 1:”indice de Marshall & Swift, para el periodo 1999-2010”

Afio M&S Index
1999 1068,3
2000 1089
2001 1093,9
2002 1104,2
2003 1123,6
2004 1178,5
2005 12445
2006 1302,3
2007 1373,3
2008 1449,3
2009 1468,6
2010 1457,4

Cl = 42,419 - Afio — 83783
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Aplicando lo anterior, obtendremos el indice M&S del afio 2015 correspondiente a 1691,3,
calculado por regresion. Este valor sera considerado para hacer la correcciéon de costos de

equipos por fecha.

B.1.1 Costo del Absorbedor

B.1.1.1 Costo del Absorbedor de CO; que utiliza MEA

El costo de este absorbedor empacado se estimard, con las caracteristicas de disefio que
fueron determinadas anteriormente, es decir, con una altura de 6,4 [m] y 0,76 [m] (2,5 pie) de
didmetro. La Figura B.1 muestra el costo base del absorbedor, que por efecto de la

corrosividad del MEA, se supondra de material acero inoxidable.

110 10

Y g———y———=r = — -

of height

‘-|,1|’.'||;Il'|."ll||

Co

Diameter. m

Figura B. 1:"Costo base para Absorbedor con MEA"

De acuerdo a <céalculos del anexo A, el costo base es US$ 96000.
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El costo FOB real del intercambiador en el afio 2015, se calcula con la siguiente ecuacion:

CFOB = Cbase ’ fx Ec.B.1

siendo:

f.: Relacion entre los costos indexados entre el afio 2015 y el afio base (en este caso 2002).

Los costos indexados mas utilizados son los del indice Chemical Engineering Plant Cost
Index (CEPCI) y Marshall & Swift Installed - Equipment Fixed (M&S). Se utilizaran el primer
indice para la estimacion del costo actual de cada uno de los equipos. El indice M&S para el

afo 2002, para la industria de procesos es1104,2, mientras que para el afio 2015 es 1691,3.

Utilizando la ecuacién B.1 el costo FOB actual de este equipo es:

1691,3
Crop = 96000 -| —= | =US$ 147143
Foe (1104 2j ¥

Al costo anterior, se debe sumar el costo de transporte. Para ello se estimara que este costo

representa el 20% del costo CIF. Luego el costo CIF del equipo es:
147143 +0,2-Cr =C

Despejando, se determina que el costo es de US$ 183804.

B.1.1.2 Costo del Absorbedor de CO, con LI

Para el calculo del costo base de la columna empacada, que utiliza LI, también se emplea el
mismo grafico de la figura B.1, con la diferencia en los parametros de disefio que tiene. En

este caso, corresponde a una altura de 5,4[m] y un diametro de 0,82[m] (2,7 pie).

De acuerdo a estas condiciones, el costo base FOB del absorbedor es de US$ 86400.

Al aplicar la correccion por costos indexados (ecuacion B.1), en los mismos afios, se obtiene
un costo FOB de US$ 132339, mientras que su costo CIF sera de US$ 165423.
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B.1.2 Costo del Desorbedor
B.1.2.1 Costo del Desorbedor de CO, con MEA

Basicamente, el equipo desorbedor, en términos de disefio es igual que una columna de
absorcion, por lo que también es valido el uso de la Figura B.1 para la estimacion de costos.
De esta forma solo basta cambiar las especificaciones de tamafio. Ambas columnas se

consideran disefladas con acero inoxidable.

De la figura B.1, con 7,6 [m] de altura de la torre, y un didmetro de 0,55 [m] (1,8 pie), el costo
base FOB es de US$ 53200.

Aplicando la ecuacion B.1:

1691,3
Crop = 53200 -| ———= | =US$ 81486
Foe [1104 2) s

Y luego el costo de transporte, correspondiente al 20% del costo CIF. Luego el costo CIF del

equipo es:

Cop = % =US$101858

B.1.2.2 Costo del Desorbedor de CO, con LI

Para el calculo del costo base del desorbedor, que utiliza LI, al igual que en los casos
anteriores, también se emplea el mismo grafico de la Figura B.1. Los datos calculados
anteriormente son: Altura de 6,3[m] y un diametro de 0,85[m] (2,8 pie).

De acuerdo a estas condiciones, el costo base FOB del absorbedor es de US$ 43400.

Al aplicar la correccion por costos indexados (Ecuacién B.1), en los mismos afios, se obtiene
un costo FOB de US$ 66476, mientras que su costo CIF sera de US$ 83095.
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B.1.3 Costo de Material de relleno

B.1.3.1 Costo del relleno: Columna de Absorcién-Desorcién con MEA

Para el céalculo del costo del relleno, se utilizara la Tabla B.3, para la cual se emplean tanto el

didmetro del packing, como también del volumen que ocupa en la columna. En la Tabla B.2

se presentan los datos necesarios de altura y diametros para el calculo del costo:

Tabla B. 2:"Resumen de dimensiones de columnas de absorcion-desorcién de CO, con MEA"

@ Pack. [pulg]

@ Columna [pie]

H relleno [m]

H relleno [pie]

V relleno [pie’]

1 1/2n

2,5

53

17,4

85,36

e

1,8

6,3

20,7

52,67

Ademas se considerara que el material de relleno, se encuentra aca en chile, por lo que no

necesita valor de transporte e internacion.

Tabla B. 3:"Costo de Material de relleno en US$/pie3segun diametro"[2]

Diametro [pulg] 0,5 1 1,5 2,0 \ 3,0
Pall Rings

Polipropileno 33 29 21 8 -
Acero Inoxidable 130 118 92 76 -
INTALOX Saddles

Ceramica 31 28 23 21 -
Porcelana 32 29 24 21 -
Raschig Rings

Ceramica 119 14 12 12 11
Porcelana - 17 15 12 11
Acero Inoxidable - 111 94 59 54
Acero al carbono - 37 31 20 18

De acuerdo a la Tabla B.3, el costo de 1 pie® de Raschig Rings de 1 2" es de US$ 12,

mientras que del mismo material y 1” un costo de US$ 14.

e Costo de relleno de absorcion:

C,.. =12-85,36 =US$1024
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Realizando la correccion por costos indexados, Ecuacion B.1:

1691,3
Crop =1024 -| === | =US$ 1568
Foe (1104 2) s

e Costo de relleno de desorcion:

C,s =14-52,67 =US$ 737

des

Realizando la correccion por costos indexados, Ecuacion B.1:

1691,3

Crop = 737 -
Foe (1104,2

) =US$1129

B.1.3.2 Costo del relleno: Columna de Absorcidon-Desorcién con LI

Al igual que en el caso anterior, se utilizara la Tabla B.1, de acuerdo a los datos de disefio:

didmetro del packing y volumen que ocupa en la columna. A continuacién los datos

necesarios:

Tabla B. 4:"Resumen de dimensiones de columnas de absorcion-desorcién de CO; con LI"

@ Pack. [pulg] @ Columna [pie] | Hrelleno [m] H relleno [pie] V relleno [pie]
1% 2,7 4,5 14,8 84,73
17 2,8 52 17,1 105,29

De acuerdo a la tabla B.3, el costo de 1 pie® de Raschig Rings de 1 %2’ es de US$ 12,

mientras que del mismo material y 1” un costo de US$ 14.

e Costo de relleno de absorcion:

Cas =12-84,73 =US$ 1017
Realizando la correccion por costos indexados, ecuacion B.1:

Cpop =107 .[ 29131 _ ysg 1558
11042

e Costo de relleno de desorcion:
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C

des

=14-105,29 =US$ 1474

Realizando la correccion por costos indexados, Ecuacion B.1:

B.1.4 Costo de Intercambiadores

1691,3
Crop =1474 .| 22
FOB (1104

2} =US$ 2258

B.1.4.1 Costo de Intercambiadores que utilizan MEA

Para el calculo del costo del intercambiador de calor que utiliza MEA, se hara uso de la

Figura B.2.

De acuerdo a los célculos preliminares, el rea estimada necesaria, es de 35,8[pie?] (3,33

m?). Se considera que debe emplearse un intercambiador de tubos concéntricos, de acero

inoxidable, debido a las propiedades corrosivas del MEA.
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Figura B. 2:"Costo base para intercambiador de calor de tubos concéntricos"



De la Figura B.2, el costo del intercambiador central es de US$ 2000.

Al realizarle la correccion por costos indexados (Ecuacion B.1):

1691,3

Crop = 2000 -
Foe (1104,2

j =US$ 3063

Suponiendo que el costo de internacion y transporte es un 20% del CIF, se tiene que el

intercambiador costara US$ 3829.

B.1.4.2 Costo del Intercambiador Central E-1 que utiliza MEA

Para el célculo del costo del intercambiador de calor que utiliza LI, se hara uso de la Figura
B.3.

De acuerdo a los calculos preliminares (Anexo A), el area estimada necesaria, es de
196,2[pie’] (18,22 m?), se considera que debe emplearse un intercambiador de placas,

debido a las propiedades viscosas del fluido a calentar.
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Figura B. 3:"Costo base de Intercambiadores de placas”

De la Figura B.3, el costo del intercambiador central es de US$ 900.

266



Al realizarle la correccion por costos indexados (Ecuacion B.1):

1691,3

Cros =900 -
Foe (1104,2

j =US$ 1379

Suponiendo que los costos de transporte y demases son un 20% del CIF, se tiene que el
intercambiador costara US$ 1723.

B.1.4.3 Costo del Intercambiador Superior E-2, que utiliza MEA

Tal como fue calculado anteriormente (Anexo A), al flujo se le debe extraer 4,74474*10°[J/h],
que da una estimacion de area correspondiente a 253,1 [pie’] (23,5 m?), por lo que se
considera el uso de un intercambiador de placas, por las dimensiones y los efectos viscosos

del material a calentar/enfriar.

Para esto, se utiliza la Figura B.3, desde la cual se determina que el costo FOB del afio 2002

es US$1000, luego de realizarle la correccién por afio, la suma asciende a US$ 1532.

Al considerar los costos de transporte e internacion, finalmente queda en US$ 1915.

B.1.4.4 Costo del Intercambiador Superior E-2 que utiliza LI

Tal como fue calculado anteriormente (Anexo A), al flujo se le debe extraer 2,51129*10% [J/h],
que da una estimacion de area correspondiente a 1364,5 [pie’] (126,8 m?), por lo que se
considera el uso de un intercambiador de placas, por las dimensiones y los efectos viscosos

del material a calentar/enfriar.

Al igual que el caso anterior, desde la Figura B.3, se determina que el costo FOB del afio

2002 es US$ 2000, luego de realizarle la correccion por afio, la suma asciende a US$ 3063.

Al considerar los costos de transporte e internacion, finalmente queda en US$ 3829.
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B.1.5 Costo de Contenedores de CO»

El costo de los contenedores de CO, es el mismo tanto para el proceso que utiliza MEA,
como el que emplea LI, dado que es la misma cantidad capturada para ambos. De acuerdo a
los célculos previos de cantidad de CO,, y considerando que serd guardado por el tiempo de
una semana, seran necesarios 3 tanque contenedores de 40 [m®] de capacidad. El material

sera de acero al carbono.

Ademas, de acuerdo a las especificaciones, serdn de un diametro de 4,1[m] y una altura de

3,1 [m]. Para el calculo del costo, se considera la Figura B.4
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Figura B. 4"Costo base para tanques fabricados con un espesor de 6,35*10°%[m] con factores de
correccion por espesor de material”

De la Figura B.4 se desprende que el costo aproximado de un estanque basico es de
US$25.000, el factor de correccién por espesor, es de 1,4 para acero al carbono, y de 1,6

por efecto presion. Los factores de correccion se consideran en la Ecuacion B.2.

Crop =Couee” fo - f, Ec.B.2

base
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Crog = 25000 -1,6-1,4 = 56000
Aplicando la correccion por fecha, correspondiente a la Ecuacion B.1

1691,3

Cro = 56000 -(11 j —US$ 85775

Por lo tanto, el costo CIF de cada equipo es:

Cop = % —US$107219

Ya que son 3 estanques necesarios, la suma asciende a US$ 321656.

B.1.6 Costo del compresor de CO; a la Salida

El costo del compresor de CO, es el mismo tanto para el proceso que utiliza MEA, como el
que emplea LI, dado que es la misma cantidad capturada para ambos. De acuerdo a los
célculos previos de cantidad de CO, (Anexo A), el compresor debe tener un consumo de
1743,3 [kW], para cumplir con su trabajo. El costo del equipo sera determinado empleando la

Figura B.5, de material acero al carbono, y compresor centrifugo rotatorio.
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Figura B. 5:"Costo base para compresores, para presion maxima de 7000[kPa]"
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B.1.7 Costo de las bombas

Se necesitan 2 bombas en el proceso, la primera de ellas, ubicada a la salida del absorbedor

por el fondo (corriente F,), y la segunda bomba impulsando la corriente de fondo del

desorbedor, para ambos procesos estudiados.

La Figura B.6 muestra el costo de bombas rotatorias, en funcion del caudal volumétrico de

trabajo, en [GPM] y/o [m®/s], con su correspondiente ajuste por material del equipo.
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Figura B. 6:"Costo base para bombas de diafragma, centrifuga y rotatoria"
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B.1.7.1 Costos de Bombas que utilizan MEA

De acuerdo a los balances de masa de los apartados anteriores, los flujos que presentan las
bombas son los siguientes:

Bomba B-1: 130 GPM

Bomba B-2: 125 GPM

Podemos apreciar que no hay una diferencia tan grande en los flujos, por lo que

estimaremos el precio de ambas, considerando la de mayor flujo.

De acuerdo a la Figura B.6, el costo base corresponde a US$ 5.000, mientras que la
correccion por material, es un factor de 2 (acero inoxidable, por la corrosividad del medio),

asi de esta forma tendremos:

Crop = 2-5000 .| 2L3 | ysg 15317
11042

Mientras que su costo CIF sera de US$ 19146.

El costo de ambas bombas: US$ 38.292.

B.1.7.2 Costos de Bombas que usan LI

De acuerdo a los balances de masa de los apartados anteriores, los flujos que presentan las
bombas son los siguientes:

Bomba B-1: 1143 GPM

Bomba B-2: 1139 GPM

Al igual que en el caso anterior, no hay una diferencia sustancial en el flujo que debe

manejar la bomba, por lo que se considerara el precio en base a la de mayor flujo.

Se extrae de la Figura B.6, que el costo base aproximado corresponde a US$10000, y en

este caso no se utilizara correccién por material. Asi de esta forma tendremos:
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1691,3
Cros =10000 -| —= | =US$ 15317
Foe (1104 2) s

Mientras que su costo CIF sera de US$ 19146, y el costo de ambas bombas: US$ 38292.

B.1.8 Costo de Sopladores

El costo del soplador se estimara utilizando la Figura B.7. El costo del soplador, es el mismo
en ambos casos procesos es estudio, porque corresponde al equipo previo al absorbedor
donde se realizara todo el proceso.

Se necesita solo un soplador, en ambos casos, para alimentar la corriente gaseosa al

absorbedor, la cual es de 1176 pie*/min, suponiendo comportamiento ideal de la corriente

gaseosa.
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Figura B. 7:"Costo de Sopladores"
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B.1.9 Costo de Calentadores

El costo de los calentadores que proveen de calor al desorbedor, se estimaran utilizando la

Figura B.8. El costo, depende de la cantidad de calor necesario, asi como también del

material empleado.
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Figura B. 8:"Costo calentador cilindrico con tubos, presion maxima 1500[psig]"

B.1.9.1 Costo de Calentador del desorbedor que usa MEA

Para el calculo se considerara que el material del calentador es de acero inoxidable, y de

acuerdo al célculo de cantidad de calor que se debe aplicar 1489 [kW], en la figura B.7

encontramos que su costo FOB es de US$ 200.000.

Al aplicar la correccién por costos indexados, el costo es de US$ 306.339.

Y su valor CIF es de US$ 382.924.
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B.1.9.2 Costo del Calentador del desorbedor que usa LI

Para el calculo se considerara que el material del calentador es de acero inoxidable, y de
acuerdo al célculo de cantidad de calor que se debe aplicar 6620 [kW], en la Figura B.7

encontramos que su costo FOB es de US$ 500.000.
Al aplicar la correccion por costos indexados, el costo es de US$ 765.849.

Y su valor CIF es de US$ 957.311.
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B.2 Capital de Inversion

El capital de inversion es la suma del costo fijo (directo e indirecto), el capital de trabajo y los

gastos relacionados con la puesta en marcha.

B.2.1 Costos Fijos

El costo fijo corresponde a la suma del costo fijo directo y el indirecto. Ambos se estimaran
con el método del costo de equipos comprados. La compra total de los equipos es de US$,
por lo tanto, el costo fijo directo se calcula directamente calculando el porcentaje asociado a
cada item en relacion con el costo total de los equipos. Asi, los resultados obtenidos para
cada proceso estudiado (MEA y LI) se encuentran en la Tabla B.5, la cual es elaborada a
partir de las consideraciones de la Tabla 6-9 [1]: rango de factores para estimaciéon de capital
de inversion basados en el costo de equipos comprados. Fuente: Disefio de plantas y

economia para Ingenieros Quimicos Peters, Timmerhaus & West, Quinta edicién, 2003.

Tabla B. 5:"Costo Fijo Directo"

Costos Directos % MEA LI

Equipos de Procesos 100 2.100.000 2.600.000
Instalacion de Equipos a7 987.000 1.222.000
Instrumentacion y Control 36 756.000 936.000
Cafierias de Proceso 68 1.428.000 1.768.000
Sistemas eléctricos 11 231.000 286.000
Construcciones de Planta 18 378.000 468.000
preparacion de terrenos 10 210.000 260.000
Servicios 70 1.470.000 1.820.000
Total Costos Directos 360 7.560.000 9.360.000

El costo fijo indirecto es funcion del costo de los equipos comprados y del capital fijo. Seran

calculados mediante la ponderacion porcentual, en base al costo de los equipos, que
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también se encuentra en la Tabla 6-9 de Peters, Timmerhaus & West. El costo de cada item,

se encuentra en la Tabla B.6:

Tabla B. 6:"Costo Fijo Indirecto”

Costos Indirectos % MEA LI

Ingenieria y Supervision 33 693.000 858.000
Gastos de construccion 41 861.000 1.066.000
Gastos legales 4 84.000 104.000
Honorarios contratista 22 462.000 572.000
Contingencias 44 924.000 1.144.000
Total Costos Indirectos 144 3.024.000 3.744.000

Por lo tanto, el capital fijo de Inversion corresponde a la suma de los costos directos e

indirectos, resultados presentados en las Tablas B.5 y B.6:

% MEA LI
Capital Fijo de Inversién 504 10.584.000 13.104.000

El capital de trabajo corresponde al 15% del capital total de Inversion, suma que representa:

Capital de trabajo % MEA LI
15% de capital total Inv. 89 1.869.000 2.314.000

El capital total de inversion en US$, es de:

% MEA LI
Total Capital Inversion 593 12.453.000 15.418.000

Para simplificar el manejo de numeros, se considerard un capital de inversion de US$
12.450.000 para el caso con MEA, y US$ 15.420.000 para el caso con LlI.
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B.2.2 Costo Total del Producto

El costo total de producto involucra el costo de produccion y los costos generales de
empresa. A continuacion se calculan ambos, para obtener el costo total del producto. Todos
estos célculos se basan en que la planta opera 330 dias al afio, 12 horas al dia. Del balance
de masa del proceso propuesto, se obtienen 685.286,4 mol/dia de CH;-CO, (15.360,5 m?/dia,
12,2 ton/dia) , 385.475 mol/dia de CO, capturado, que al aflo suma una cantidad de 5.600
Ton de CO,,

B.2.2.1 Costos Directos de Produccidén

e Materias primas

La materia prima corresponde a la mezcla CH;-CO, al 60%/40% proveniente de los

desechaos, por lo que no tiene costo asociado.

e Personal de planta

La cantidad de horas-hombre que necesita una operacién, se puede calcular mediante el
método de Wessel. Para el calculo, consideraremos que la planta opera en condiciones

promedio, de esta manera aplicamos lo siguiente:

Hora — hombre (ton)o'25

= — Ec.B.3
dia ¢

dia - etapa

La planta cuenta con 3 etapas basicamente, unidad colectora de gases, unidad captadora de
CO,, y unidad de contencién de CO, capturado. Y como fue determinado anteriormente,

operard durante 330 dias al afio. De esta manera, calculamos las horas-hombre al afio:
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Hora — hombre

=15,2-(12,2)%%5 = 28,4
dia - etapa ( )

Luego, considerando las etapas y los dias operativos, se necesitan 28124 horas-hombre. Si
se considera un precio promedio de US$ 7 la hora, tendremos un costo anual de US$
197.000

e Supervision
Este costo representa el 15% del gasto desembolsado en el personal de planta. Por lo tanto,
el gasto en supervision es US$ 29.600.

e Servicios generales
Estos corresponden al costo del agua de enfriamiento, vapor de calentamiento y energia
eléctrica en el proceso, del cual su detalle puede ser verificado en el Anexo A, del apartado
de balance de Energia. La Tabla B.7 muestra el costo de servicios generales, tabulados para
el afio 2002.

Tabla B. 7:"Costos de Servicios Generales"

Servicio Rango de Costo US$
Vapor
3550 [kPa] 7,70-9,40/1000 [kg]
790 [kPa] 4,40-7,50/1000 [kg]
Exhaust 2,00-3,50/1000 [kg]
Electricidad
Comprada 0,040-0,130/[kWh]
Generada 0,030-0,075/[kWh]
Agua de Enfriamiento
Pozo, Fuente 0,05-0,22/[m’]
Rio 0,02-0,06/[m7]
Torre 0,02-0,07/[m7]
Agua de Proceso
De ciudad 0,12-0,46/[m’]
Flitrada y ablandada 0,15-0,46/[m’]
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Destilada 0,60-1,10/[m’]

Agua de enfriamiento

La Tabla B.8 muestra los flujos de agua necesaria en cada equipo, de acuerdo al balance de

masa y energia al proceso.

Tabla B. 8:"Flujos de Agua de Enfriamiento en cada proceso"

Flujos de Agua en kg/h
Equipo MEA LI
Columna de Absorcion (T-1) 32.123 307.000
Intercambiador de Calor (E-2) 113.400 600.200
Intercambiador de Calor (E-3) 6.177 6.177
Total 151.700 913.377

Por afio de operacion se necesitan 600.734.376 kg de agua/afo para el proyecto que usa
MEA, teniendo un costo de US$ 24.000 anual, mientras que para el que utiliza LI,
3.616.974.504 kg/afo, un costo de US$ 145.000. Todos calculados en base a la Tabla B.7.

Vapor de calentamiento

El desorbedor es la U(nica unidad que necesita vapor de calentamiento, por las
caracteristicas de operacion. De acuerdo al balance de energia, se necesitarian 2663,35
kg/h de vapor de agua para el proceso que usa MEA, y 11837,70 kg/h de vapor al proceso
que emplea LI.

Usando de referencia los valores entregados en la Tabla B.7, el costo del vapor de
calentamiento es US$ 4,4/1000 kg. Anualmente se necesitan US$ 46.500 para el primer

proceso, y US$ 206.000 para el segundo proceso evaluado.
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Electricidad

En este caso se supondra que la energia eléctrica es comprada. De acuerdo a la Tabla B.7,
el costo promedio de electricidad es US$ 0,085 kWh.

Tabla B. 9:"Potencia eléctrica consumida por cada equipo de proceso”

Potencia en kW
Equipo MEA LI
Bomba B-1 15 15
Bomba B-2 15 15
Compresor 1.743 1.743
Soplador 1,2 1,2
Total 1.747,2 | 1.774,2

Asi el costo eléctrico para el proceso con MEA es de: US$ 590.000, y el costo para el
proceso que utiliza LI es de: US$ 600.000 aproximadamente.

e Mantenimiento y reparacion

Este valor se estima en un 9% del capital fijo de inversion.

e Suministros de operacion

Este item se estima que equivale a un 15% de los costos de mantenimiento y reparacion.

Por lo tanto, el gasto anual es

% MEA (US$) LI(US$)
Mantenimiento y Reparacion 100 952.600 1.179.400
Suministros de Operacion 15 142.900 176.900

e Gastos de laboratorio
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Se estima que corresponden al 15% del costo de personal de planta, por lo tanto, los gastos

anuales de laboratorio son US$ 29.530

e Catalizadores y solventes

En vista de que el precio de los solventes es alto, y por tanto una incidencia critica en el item

de costos, se calcularan estimandolos de la siguiente manera.
Del Balance de Masa se establece que tanto para MEA como para [bmim][BF4], son
necesarios 100.384 moles. En la tabla B.10 se muestra la cantidad de solvente necesario

para el proceso de captura de CO,.

Tabla B. 10:"Cantidad de Solvente de captacién necesario para el proceso"

Especie | Masa Molecular [g/mol] | Cantidad en masa [kg]
MEA 61,08 6.132
LI 226,02 22.689

Costo MEA
Pero el MEA se compra en forma liquida, su densidad es 1,012 [kg/l], por tanto se necesitan
6.060 [I]. El precio del MEA, segun la cotizacién, tiene un costo de 3.090.000 CLP/20 Litro.[4]

La Figura B.9, muestra el costo del solvente MEA, cotizado en Sigma-Aldrich.

SKU - Tamafio de Envase Disponibilidad Precio (CLP) Cantidad
ARK2169-1L © Disponible 288,000 El e
; Desde ' L
ARK2168-20L £ Oupomic 300000 [0] 2O
Desde SR -

Figura B. 9:”Costo del Solvente MEA, Fuente: Sigma-Aldrich. CO.LLC"

Asi de esta forma, se tendra un costo de US$ 1.388.100, a délares del dia de cotizacion
(10/08/2015), con un valor de US$ 1=674,5 CLP. [5]
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Esta corresponde a la inversion inicial de MEA, en los afios subsiguientes se considerara
una tasa de recambio de un 10% anual de MEA, por las pérdidas varias que sufre este

guimico. Al considerar lo anterior, se incurre en un gasto anual de US$ 138.800.

Costo LI, [omim][BF,]

El precio del [bmim][BF,], segun la cotizacion presentada en la figura B.10, tiene un costo de
1.580 €/5 kg.[6]

1-Butyl-3-methylimidazolium
tetrafluoroborate, 99%

IL-0012-  [174501-65-6]  CgHisBF:N, MW 226.02
HP

259 27.00 €

50g 36.00 €

. 100 g 55.00 €

L PRy 250g  122.00€

M s
o 500 g 219.00 €

1 kg 395.00 €
5kg  1'580.00 €

0000000000000 |
Figura B. 10:"Precio del Liquido Iénico [bmim][BF4], Fuente: IOLITEC"

De esta forma el costo de tal cantidad es de 7.169.611 €. Realizando el cambio de divisa a
fecha de 10 de Agosto del 2015, 1€ = US$1,1018 [7] de esta forma, se tendra un costo de
US$ 7.900.000.

Dicho costo corresponde a la inversion inicial de LI, pero en los afios subsiguientes se
considerara una tasa de recambio de un 1% anual de [bmim][BF,], aun cuando teéricamente
el liquido i6nico no presenta pérdidas evidentes. Tras considerar lo anterior, se considerara

entonces un gasto anual de US$79.000.

B.2.2.2 Costos Fijos Indirectos de Produccion

e Depreciacion
La depreciacion es un reconocimiento racional y sistemético del costo de los bienes,

distribuido durante su vida util estimada, con el fin de obtener los recursos necesarios para la
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reposicion de los bienes, de manera que se conserve la capacidad operativa o productiva de

la empresa. Su distribucion debe hacerse empleando los criterios de tiempo y productividad.

La depreciacién de un activo tangible usando el método lineal, se calcula con la siguiente

ecuacion:

D, = Ec.B.4

donde:

t: afo (t=1,2,3,...n)

D.: depreciacién anual
B: costo inicial

VS: valor de salvamento

n: vida util

Para el célculo de la depreciacion, asumiremos todos aquellos activos fijos tangibles,
depreciables, que corresponden aproximadamente a un 80% del capital directo de inversion.
items afectos a depreciacion: equipos, instalacién de equipos, instrumentacion y control,
cafierias de proceso, instalaciones eléctricas, construcciones de planta, servicios, gastos de

construccion.

El costo total de activos depreciables son de:

Capital depreciable MEA (US$) | Capital depreciable LI (US$)
8.211.000 9.204.000

Por lo tanto, la depreciacion anual de los equipos segun la Ecuacion B.4, considerando un

valor de salvamento correspondiente al 10% del valor inicial es:

8.211.000 —0,1-8.211.000

D =
tMEA 10

=US$739.000

D, = 9.204.000 —561-9.204.000 _ US$828.400
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La tabla B.11, muestra el detalle de la depreciacion anual y el valor de libro de los bienes

depreciables en los afios de duracion de ambos proyectos de captura.

Tabla B. 11:"Depreciacion anual y valor de libro de cada proyecto evaluado”

Depreciacioén

MEA LI
Periodo Depreciacion VL Periodo Depreciacion VL
0 0 8.211.000 0 0 9.204.000
1 739.000 7.472.000 1 828.400 8.375.600
2 739.000 6.733.000 2 828.400 7.547.200
3 739.000 5.994.000 3 828.400 6.718.800
4 739.000 5.255.000 4 828.400 5.890.400
5 739.000 4.516.000 5 828.400 5.062.000
6 739.000 3.777.000 6 828.400 4.233.600
7 739.000 3.038.000 7 828.400 3.405.200
8 739.000 2.299.000 8 828.400 2.576.800
9 739.000 1.560.000 9 828.400 1.748.400
10 739.000 821.100 10 828.400 920.000

e Contribuciones e impuestos locales

Estos corresponden a 1-4% de la inversién

efectos de célculo. Asi, tendremos que:

en capital fijo. Consideraremos un 3% para

% MEA (US$) LI(US$)
Capital Fijo de Inversion 504 10.584.000 13.104.000
Contribucion e impuestos 3 317.500 393.100

e Seguros
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Corresponden al 0,4 -1 % de la inversion en capital fijo, consideramos un 0,7% de este valor.

% MEA (US$) LI(USS)
Capital Fijo de Inversion 504 10.584.000 13.104.000
Seguros 0,7 74.000 91.700

B.2.2.3 Costos Generales de Planta, Empresa e Imprevistos

Estos gastos representan aproximadamente el 15% del costo total del producto. Ademas se

debe agregar un 1% del costo total del producto, como factor de contingencia.

Por lo tanto, el costo de producto se puede calcular como:

En el caso de MEA

CTP =3.791.700 + 0,16 -CTP Ec.B.6
En el caso con LI

CTP =10.948.300 +0,16-CTP Ec.B.6

La Tabla B.12 muestra los gastos totales en cada item, para el primer afio.

Tabla B. 12:"Costo Total del Producto para el primer afio"

Costo, en US$
item MEA LI
Gastos directos de produccion 3.400.300 10.463.500
Gastos indirectos de produccion 391.600 484.800
Gastos generales de planta y empresa e imprevistos 722.300 2.085.400
Costo total de Producto 4.514.200 13.033.700
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Entonces, como se aprecia en la Tabla B.12, en el primer afio, con el sistema de absorcion
que emplea MEA, se incurre en un gasto de US$ 4.514.200, mientras que con el sistema que
emplea Liquido I6nico, se tiene un costo de US 13.033.700.

Luego es importante sefialar que en los afios subsiguientes los costos disminuyen, al
considerar que no sera necesario comprar la totalidad de solvente para la tarea a desarrollar,

en el caso del MEA, un 10% como tasa de recambio, y en el caso del LI, un 1%.
En las Tablas B.13 y B.14, se muestran detalladamente el costo anual de gastos en la vida

del proyecto que utiliza MEA y LI, correspondientemente. Mientras que el las Tablas B.15 y
B.16, se muestra el flujo de caja inicial para cada proyecto.
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Tabla B. 13:"Costo Total del Producto del proyecto que emplea MEA, por cada afio"

Costos Directos

COSTOS MEA

Materia Prima 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Personal de Planta 197.000 197.000 197.000 197.000 197.000 197.000 197.000 197.000 197.000 197.000
Supervision 29.600 29.600 29.600 29.600 29.600 29.600 29.600 29.600 29.600 29.600
Servicios Generales

Agua Enfriamiento 24.000 24.000 24.000 24.000 24.000 24.000 24.000 24.000 24.000 24.000

Vapor 46.500 46.500 46.500 46.500 46.500 46.500 46.500 46.500 46.500 46.500

Electricidad 590.000 590.000 590.000 590.000 590.000 590.000 590.000 590.000 590.000 590.000
Mantenimiento y Rep. 952.600 952.600 952.600 952.600 952.600 | 952.600 | 952.600 | 952.600 | 952.600 | 952.600
Suministros 142.900 142.900 142.900 142.900 142.900 142.900 142.900 142.900 142.900 142.900
Gastos Laboratorio 29.600 29.600 29.600 29.600 29.600 29.600 29.600 29.600 29.600 29.600
Catalizadores, Solventes 1.388.100 138.800 138.800 138.800 138.800 138.800 138.800 138.800 138.800 138.800
Total C.D 3.400.300 2.151.000 2.151.000 2.151.000 2.151.000 | 2.151.000 | 2.151.000 | 2.151.000 | 2.151.000 | 2.151.000
Contrib. Impuestos Loc. 317.500 317.500 317.500 317.500 317.500 | 317.500 | 317.500 [ 317.500 [ 317.500 [ 317.500
Seguros 74.100 74.100 74.100 74.100 74.100 74.100 74.100 74.100 74.100 74.100
Total C.I 391.600 391.600 391.600 391.600 391.600 391.600 391.600 391.600 391.600 391.600
Costos gen. Imprev. Admin. 722.300 484.300 484.300 484.300 484.300 484.300 484.300 484.300 484.300 484.300
Costo total de Producto 4.514.200 3.026.900 3.026.900 3.026.900 3.026.900 | 3.026.900 | 3.026.900 | 3.026.900 | 3.026.900 | 3.026.900
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Tabla B. 14:"Costo Total del Producto del proyecto que emplea LI, por cada afio"

Costos Directos

COSTOS LI

Materia Prima 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Personal de Planta 197.000 197.000 197.000 197.000 197.000 197.000 197.000 197.000 197.000 197.000
Supervisién 29.600 29.600 29.600 29.600 29.600 29.600 29.600 29.600 29.600 29.600
Servicios Generales

Agua Enfriamiento 145.000 145.000 145.000 145.000 145.000 145.000 145.000 145.000 145.000 145.000

Vapor 206.000 206.000 206.000 206.000 206.000 206.000 206.000 206.000 206.000 206.000

Electricidad 600.000 600.000 600.000 600.000 600.000 600.000 600.000 600.000 600.000 600.000
Mantenimiento y Rep. 1.179.400 | 1.179.400 | 1.179.400 | 1.179.400 | 1.179.400 | 1.179.400 | 1.179.400 | 1.179.400 | 1.179.400 | 1.179.400
Suministros 176.900 176.900 176.900 176.900 176.900 176.900 176.900 176.900 176.900 176.900
Gastos Laboratorio 29.600 29.600 29.600 29.600 29.600 29.600 29.600 29.600 29.600 29.600
Catalizadores, Solventes 7.900.000 79.000 79.000 79.000 79.000 79.000 79.000 79.000 79.000 79.000
Total C.D 10.463.500 2.642.500 2.642.500 2.642.500 2.642.500 2.642.500 2.642.500 2.642.500 2.642.500 2.642.500
Costos Indirectos
Contrib. Impuestos Loc. 393.100 393.100 393.100 393.100 393.100 393.100 393.100 393.100 393.100 393.100
Seguros 91.700 91.700 91.700 91.700 91.700 91.700 91.700 91.700 91.700 91.700
Total C.1 484.800 484.800 484.800 484.800 484.800 484.800 484.800 484.800 484.800 484.800
Costos Generales
costos gen. Imprev. Admin. 2.085.400 595.700 595.700 595.700 595.700 595.700 595.700 595.700 595.700 595.700
Costo total de Producto 13.033.700 3.723.000 3.723.000 3.723.000 3.723.000 3.723.000 3.723.000 3.723.000 3.723.000 3.723.000
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Tabla B. 15:"Flujo de Caja inicial proyecto con MEA"

Proyecto con MEA US$/Afio

Ingreso por Venta * 6.126.100 | 6.126.100 | 6.126.100 | 6.126.100 | 6.126.100 | 6.126.100 | 6.126.100 | 6.126.100 | 6.126.100 | 6.126.100

Costo del Producto - 4.514.200 | 3.026.900 | 3.026.900 | 3.026.900 | 3.026.900 | 3.026.900 | 3.026.900 | 3.026.900 | 3.026.900 | 3.026.900

ST - 1.611.900 | 3.099.200 | 3.099.200 | 3.099.200 | 3.099.200 | 3.099.200 | 3.099.200 | 3.099.200 | 3.099.200 | 3.099.200

Operacional

Depreciacion - 739.000 739.000 739.000 739.000 739.000 739.000 739.000 739.000 739.000 739.000

Interés - 373.500 373.500 288.100 197.600 101.700 0 0 0 0 0

Perdlt_ja de Ejercicio | - 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0

Anterior

ﬁ;‘;‘g:gtﬁmes de | = 499.400 | 1.986.700 | 2.072.100 | 2.162.600 | 2.258.500 | 2.360.200 | 2.360.200 | 2.360.200 | 2.360.200 | 2.360.200

Impuesto . 94.900 | 377.500 | 393.700 | 410.900 | 429.100 | 448.400 | 448.400 | 448.400 | 448.400 | 448.400

ILr’rt]-p‘ieeiFt’ges de - 404.500 | 1.609.200 | 1.678.400 | 1.751.700 | 1.829.400 | 1.911.800 | 1.911.800 | 1.911.800 | 1.911.800 | 1.911.800

Depreciacion - 739.000 | 739.000 | 739.000 | 739.000 | 739.000 | 739.000 | 739.000 | 739.000 | 739.000 | 739.000
+

Valor de 0 0 0 0 0 0 0 0 0| 821100

Salvamento

Perd@a de Ejercicio | + 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0

Anterior

Amortizacion - 0 | 1.423.000 | 1.508.400 | 1.598.900 | 1.694.700 0 0 0 0 0

Inversion © | 12.450.000 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0

Préstamo + 6.225.000 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0

FCN = -6.225.000 | 1.143.500 925.200 909.000 891.800 873.700 | 2.650.800 | 2.650.800 | 2.650.800 | 2.650.800 | 3.471.900

VAN : 1.631.710

TMAR : 15%
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Tabla B. 16:"Flujo de caja inicial proyecto con LI"

Proyecto con LI US$/Afio

Ingreso por Venta | * 6.126.100 | 6.126.100 | 6.126.100 | 6.126.100 | 6.126.100 | 6.126.100 | 6.126.100 | 6.126.100 | 6.126.100 | 6.126.100
Costo del Producto | ~ 13.033.700 | 3.723.000 | 3.723.000 | 3.723.000 | 3.723.000 | 3.723.000 | 3.723.000 | 3.723.000 | 3.723.000 | 3.723.000
ggg?:;onal - -6.907.600 | 2.403.100 | 2.403.100 | 2.403.100 | 2.403.100 | 2.403.100 | 2.403.100 | 2.403.100 | 2.403.100 | 2.403.100
Depreciacion - 828.400 | 828.400 | 828400 | 828.400 | 828.400 | 828.400 | 828.400 | 828.400 | 828.400 | 828.400
Interés - 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Zﬁ:gir(ijoar de Ejercicio | - 0| 7.736.000 | 6.161.300 | 4.586.600 | 3.011.900 | 1.437.200 0 0 0 0
ﬁ;i;igggtsntes de | = 7.736.000 | ¢ 1o o0 | 4 oss600 | 3011000 | 1437200 | 137:500 | 1574700 | 1.574.700 | 1574.700 | 1.574.700
Impuesto - 0 0 0 0 0| 26100 | 299.200 | 299.200 | 299.200 | 299.200
ILrth]-pfieeiF:géS g - 7.736.000 | ¢ 1200 | 4 oss 600 | 3011000 | 1437200 | 111400 | 1275500 | 1.275.500 | 1275500 | 1.275.500
Depreciacion + 828.400 | 828.400 | 828400 | 828400 | 828.400 | 828.400 | 828.400 | 828.400 | 828.400 | 828.400
\S{Z:S;g]een o " 0 0 0 0 0 0 0 0 0| 920.000
zﬁ{gl?; de Ejercicio | * 0| 7.736.000 | 6.161.300 | 4.586.600 | 3.011.900 | 1.437.200 0 0 0 0
Amortizacién - 0| 1.762.400 | 1.868.100 | 1.980.200 | 2.099.300 0 0 0 0 0
Inversién - | 15.420.000 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Préstamo * | 7.710.000 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
FCN = | .7.710.000 | -6.907.600 | 640.700 | 535.000 | 422.900 | 303.800 | 2.377.000 | 2.103.900 | 2.103.900 | 2.103.900 | 3.023.900
VAN . | -8.635.673

TMAR : 15%
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B.3 Analisis de Sensibilidad

B.3.1 Escenario 1: Reduccion del precio de LI

La Tabla B.17 muestra una variacion del precio de LI, y cuanto incide en el costo anual del

producto, ademas del consecuente cambio que genera en el VAN del proyecto. Ademas

estos datos se presentan en la Figura B.11.

Tabla B. 17:"Variacion del precio del L1 y efecto que genera en el VAN del proyecto Liquido l6nico”

Costo del Producto por afio US$ A-1
Reduccion del Afio 1 Afios 2-10 VAN
valor de LI
0% 13.033.700 3.723.000 -8.635.673
-5% 12.563.000 3.718.200 -8.248.202
-10% 12.092.700 3.713.600 -7.861.779
-15% 11.622.500 3.708.800 -7.475.125
-20% 11.152.300 3.704.200 -7.094.808
-25% 10.682.000 3.699.400 -6.713.672
-30% 10.211.900 3.694.800 -6.333.441
-35% 9.741.700 3.690.000 -5.957.762
-40% 9.271.400 3.685.400 -5.584.052
-45% 8.801.200 3.680.600 -5.209.872
-50% 8.331.100 3.676.000 -4.839.917
-55% 7.860.800 3.671.200 -4.473.471
-60% 7.390.600 3.666.500 -4.107.462
-65% 6.920.400 3.661.800 -3.741.700
-70% 6.450.200 3.657.100 -3.384.587
-75% 5.980.000 3.652.400 -3.027.549
-80% 5.509.800 3.647.700 -2.670.437
-85% 5.039.500 3.643.000 -2.318.881
-90% 4.569.400 3.638.300 -1.971.984
-95% 4.099.200 3.633.700 -1.625.414
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VAN en MUSS

-$9,0

VAN v/s Porcentaje de reduccion del precio Liquido idnico

0 5 10 15 20 25 30 35 40 45 50 55 60 65 70 75 80 85 90 95 100

Porcentaje de Reduccion

Figura B. 11:"Escenario 1:"VAN del Proyecto segun reduccion del precio del LI"
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B.3.2 Escenario 2: Aumento del porcentaje de recambio de MEA

Al ingresar dichos valores en el flujo de caja, genera los siguientes valores de VAN, los que

son mostrados en la Tabla B.18, segun el aumento del recambio de MEA. La Figura B.12,

muestra graficamente los datos de la Tabla B.18.

Tabla B. 18:"Escenario 2: variacion del VAN del proyecto con MEA, al aumentar la tasa de recambio anual”

Costo del Producto por afio en US$ A-2
Porce”t%{g ﬁAeEfcamb'o Afio 1 Afos 2-10 VAN

10% 4.514.200 3.026.900 1.631.710
15% 4.514.200 3.109.500 1.354.128
20% 4.514.200 3.192.100 1.076.379
25% 4.514.200 3.274.800 798.550

30% 4.514.200 3.357.400 520.968

35% 4.514.200 3.440.000 243.386

40% 4.514.200 3.522.600 -34.362

45% 4.514.200 3.605.200 -311.944
50% 4.514.200 3.687.900 -589.774
55% 4.514.200 3.770.600 -867.771
60% 4.514.200 3.853.200 -1.145.352
65% 4.514.200 3.935.800 -1.422.934
70% 4.514.200 4.018.500 -1.700.931
75% 4.514.200 4.101.100 -1.978.512
80% 4.514.200 4.183.700 -2.256.094
85% 4.514.200 4.266.300 -2.533.842
90% 4.514.200 4.348.900 -2.811.424
95% 4.514.200 4.431.500 -3.089.006
100% 4.514.200 4.514.200 -3.367.002

293



VAN en MUSS

VAN Proyecto MEA v/s porcentaje de aumento de
tasa de Recambio de MEA

$2,0
$1,5
$1,0
$0,5
$0,0
-$0,5
-$1,0

-$1,5
-$2,0
-$2,5
-$3,0
-$3,5

$4,0 4
10 15 20 25 30 35 40 45 50 55 60 65 70 75 80 85 90 95 100

Porcentaje de Recambio anual de MEA

Figura B. 12:"VAN del Proyecto con MEA al variar la tasa de recambio”
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B.3.3 Escenario 3: Reduccion del precio del L1y disminucion de la Tasa minima

de retorno

La Tabla B.19 muestra el VAN del proyecto LI, considerando una disminucion del porcentaje

de la Tasa Minima de Retorno y a su vez en 4 casos, la reduccién del precio del LI en: 0%,

35%, 60%, 90%. Los datos son presentados en la Figuras B.13y B.14

Tabla B. 19:"Escenario 3: VAN del Proyecto considerando los 4 casos descritos"

VAN del proyecto LI en US$
% Caso 1: 0% Caso 2: -35% | Caso 3: -60% | Caso 4: -90%
15 -8.635.673 -5.957.762 -4.107.462 -1.971.984
14 -8.383.104 -5.689.151 -3.825.783 -1.671.175
13 -8.107.546 -5.397.583 -3.520.936 -1.346.713
12 -7.806.799 -5.080.873 -3.190.723 -996.371
11 -7.478.424 -4.736.599 -2.832.710 -617.687
10 -7.119.720 -4.362.078 -2.444.200 -207.928
9 -6.727.692 -3.954.328 -2.022.197 235.935
8 -6.299.008 -3.510.042 -1.563.374 717.270
7 -5.829.969 -3.025.537 -1.064.030 1.239.821
6 -5.316.450 -2.496.713 -520.042 1.807.757
5 -4.753.860 -1.918.998 73.186 2.425.728
4 -4.137.070 -1.287.288 720.785 3.098.921
3 -3.460.353 -595.882 1.428.491 3.833.135
2 -2.717.300 161.605 2.202.721 4.634.859
1 -1.900.732 992.325 3.050.667 5.511.362
0 -1.002.600 1.904.300 3.980.400 6.470.800
-1 -13.860 2.906.545 5.000.979 7522335
-2 1.075.655 4.009.202 6.122.615 8676273
-3 2.277.396 5.223.692 7.356.791 9944223
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VAN en MUSS

Caso 1: VAN Proyecto LI con 0% de
Reduccion de precio v/s Variacion de la

$3,0
$2,0
$1,0
$0,0
-$1,0
-$2,0
-$3,0
-$4,0
-$5,0
-$6,0
-$7,0
-$8,0
-$9,0
-$10,0

TMAR

$6,0
$5,0
$4,0
$3,0
$2,0
$1,0
$0,0
-$1,0
-$2,0
-$3,0
-$4,0
-$5,0
-$6,0
-$7,0

VAN en MUSS

-3-2-1012 3 456 7 8 9101112131415

TMAR en porcentaje

Caso 2: VAN Proyecto LI con reduccion
en un 35% del costo del LI v/s Variacidn

de la TMAR

-3-2-1012 3 456 7 8 9101112131415
TMAR en Porcentaje

Figura B. 13:"Escenario 3: Casos 1y 2"
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VAN en MUSS$

Caso 3: VAN Proyecto LI con reduccion
en un 60% del costo del LI v/s

$8,0
$7,0
$6,0
$5,0
$4,0
$3,0
$2,0
$1,0
$0,0
-$1,0
-$2,0
-$3,0
-$4,0
-$5,0

Variacion de la TMAR

Caso 4: VAN Proyecto LI con reduccion
en un 90% del costo del LI v/s
Variacién de la TMAR

11,0
10,0
9,0
8,0
7,0
6,0
5,0
4,0
3,0

VAN en MUSS

-3-2-101 23 456 7 8 9101112131415

TMAR en Porcentaje

2,0
1,0
0,0

-1,0

2,0

-3,0

-3-2-1012 3456 7 8 9101112131415
TMAR en Porcentaje

Figura B. 14:"Escenario 3: Casos 3y 4"
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Cotizacién de Liquido Iénico

IOLITEC, Salzstrasse 184, D-74076 Heilbronn

Pontificia Universidad Catdlica de Valparaiso
Escuela de Ingenieria Quimica

Jefe de Investigacicn

CARLOS CARLESI

AVENIDA BRASIL 2147

io-li-tec’

lenic Liquids Technologies

Customer No.: 1929
23?2304 VALPARAISO Processed by: Seiir
Chile Order No.: FO-18-08-2015
Tax-No.: B5 203 52147
VAT No.:: DE236038595
Date: 19.08.2015
P.O. Confirmation No. 12117
Thank you for your order.
ltem| Qty.Unit Art.-No. Description Unit price Value
EUR EUR
1 1 IL-0012-HP-0250 loLiLyt 0012, 250 g 122,00 122,00
1-Butyi-3-methylimidazolium tetrafluoroborate, 99%
[28332990, [174501-65-6], not listed, AzG 07/2015]
In stock.
Shipment would be done by FedEX air DDU your
place.
Subtotal 122,00
plus Shipping & Handling World 100,00
Total value 222,00
tax free (Export delivery, §4 Mo 1a USHG) 122,00
tax free additional service (Export delivery, §4 No 1a USiG) 100,00
Total value 222,00

Prepayment required.

If you have any guestions conceming your order, please do not hesitate to contact us via email (order@iclitec.de) or call +49-(0)

7131 89839 104.

Bank Details: Kreissparkasse Heilbronn - BCN 620 500 00 - Acc.-No. 2895
IBAN DETB8620500000000002895 - BIC HEISDEBGXXX
loLiTec lonic Liquids Technologies GmbH, AG Stutigart HRB 727667
Registered Seat: Salzstrasse 184, 74076 Heilbronn, Germany
Managing Director: Dr. Thomas Schubert
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