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Capitulo 1. Introduccion

CAPITULO 1.
INTRODUCCION

Desde los inicios de la Revolucidon Industrial, las multiples innovaciones
tecnoldgicas han traido consigo, en menor o mayor medida, transformaciones a
los ecosistemas, mayor demanda de materias primas y una necesidad de energia

que en el momento era imposible de abastecer.

Esta crisis energética y el proceso de industrializacion fueron los motivos
principales para encontrar otras fuentes de energia, como los combustibles fosiles
empezando con el carbon para después pasar al petréleo y al gas combustible.
Esto se tradujo en el incremento exponencial de la contaminacion ambiental, el
incremento de gases de efecto invernadero como el bidxido de carbono (CO,), el
aumento de temperatura en el planeta y muchos otros cambios que tenemos que
resolver a corto plazo, antes de que afecte de manera irreversible la forma como

vivimos actualmente.

La energia que se consume en la actualidad se obtiene en su mayoria de las
plantas de Ciclo Combinado, una de las fuentes mas grandes de Bidxido de
Carbono, CO,. Para erradicar ese contenido de CO, emitido por las plantas
generadoras de electricidad, la estrategia mas prometedora a corto plazo es la
Captura de CO2 mediante Monoetanolamina (MEA).

Al combinar los requerimientos de vapor y energéticos que exige la captura de
CO; con el ciclo combinado se puede lograr integrar este concepto con una
penalizacion en la energia generada que puede ser compensada con el valor
monetario que cobra el CO, posteriormente de ser extraido de los gases de

escape.

En esta tesis, se presenta el analisis del proceso de la captura del CO, a partir de
los gases de escape de la turbina de gas en un ciclo combinado mediante el

método de la absorcion quimica con MEA, visualizando optimizaciones en el

11
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proceso con el fin de disminuir el vapor de baja presion y lograr el menor

requerimiento energético en dos diferentes configuraciones.

OBJETIVO GENERAL

Desarrollar el analisis y la simulacion del proceso de captura de CO,, a
partir de los gases de escape de una turbina de gas perteneciente a una
planta de ciclo combinado utilizando el Simulador Aspen Hysys V.9, junto
con el aprovechamiento del vapor que esta genera, conjugando los
consumos energéticos de la planta con los establecidos en el ciclo

combinado.

OBJETIVOS PARTICULARES

Evaluar tres diferentes configuraciones de proceso de separacion de CO»
Post-Combustién mediante la absorcién quimica utilizando como solvente
MEA.

Analizar las variables de operaciéon principales del proceso de separacion
CO,, de acuerdo a las caracteristicas del caso de estudio, con el fin de
obtener el mejor desempefio referido al requerimiento energético y la mayor

eficiencia.

Conocer el impacto a un ciclo combinado por la instalacion de una planta
de absorcién de CO; a través del Simulador GTPRO 27.

12
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Capitulo 2. Marco Tedrico

CAPITULO 2.
MARCO TEORICO

2.1 El Biéxido de Carbono y el Cambio Climatico.

El hombre ha utilizado la quema de carbdn, gas natural y petréleo como fuente de
energia para diferentes actividades como la manufactura, transporte, electricidad;
el desarrollo y evolucion de estas provocd un incremento notable de bioxido de
carbono en la atmésfera, cerca del 40% desde 1800, lo que ha desencadenado
bastantes problemas climatolégicos como el calentamiento global, derretimiento
de los polos y el efecto invernadero. ElI Convenio del Marco de las Naciones
Unidas sobre el Cambio Climatico (CMUCC) denominé a todos estos problemas
como cambios climaticos los cuales se definen como “cambio de clima atribuido
directa o indirectamente a la actividad humana que altera la composicién de la
atmésfera mundial y que se suma a la variabilidad natural del clima observada

durante periodos de tiempo comparables”. (CMUCC, 1992)

La superficie de la Tierra se calienta por medio de la luz solar, ondas de longitud
corta (luz visible y ultravioleta), esta energia se transforma en radiacion de baja
energia (infrarrojo), la cual es absorbida por algunos gases que se encuentran en
la atmosfera, este proceso se realiza de manera natural, es el llamado efecto

invernadero.

El problema ocurre cuando la concentracion de algunos de los gases de efecto
invernadero, GEI, (biéxido de carbono, metano, éxido nitroso); aumenta su
concentracion y con ella, la cantidad de calor absorbido, por lo que el planeta

aumenta su temperatura y es lo que conoce como calentamiento global.

De acuerdo con el reporte State of the Climate 2015, emitido por American
Meteorological Society, el bioxido de carbono es el mayor responsable del cambio
climatico aportando 1.94 Watts de energia por metro cuadrado al planeta en vez

de irradiarlo hacia el espacio. (Blunden, 2016)

13
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Capitulo 2. Marco Tedrico

En la Figura 2.1, se puede observar claramente este fendmeno, donde la
temperatura global del planeta ha cambiado debido a la concentracién de CO; en

la atmdsfera, mostrando una tendencia de crecimiento simultanea.

L TR TR R TR TR TR T
S8.5F 380
= 3
< 360 &
© 58.0F s
- | -
L) : 340 &
s il ) gl o]
5 s7.s MMM T T B 8
=L
3 | | S,
8 \ ~3008

57.01; CO, Concentration
<280
56.51...|...|...|...|...|...I-.260
1880 1900 1920 1940 1960 1980 2000

Year

Figura 2-1 Comportamiento de la Temperatura Global vs Concentracién de CO, en ppm (Karl, 2009)

2.2 El Bioxido de Carbono en México

El IPCC (Intergovernmental Panel on Climate Change) establecié 7 categorias de
las posibles fuentes de GEI (IPCC, 1996):

Sector Energético

Solventes

Procesos Industriales

Agricultura

Cambio de Uso del Suelo y Silvicultura
Desechos

Otros

N o o bk~ D=
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Capitulo 2. Marco Teorico

De los cuales el mayor contribuidor de CO; es el Sector Energético, el cual aporta
64% de las emisiones de los gases de efecto invernadero a nivel mundial y 84%
de las emisiones de CO; (AIE, 2009).

En particular el consumo de combustibles fésiles en México, de acuerdo a datos
del Inventario Nacional de Emisiones de Gases de Efecto Invernadero 1990 —
2010, aporta el 82% del CO; y su uso genera el 65.9% del total de emisiones de
los GEI. (INEGEI, 2013)

Las actividades dentro del sector energético responsables del CO; son muy
diversas como el transporte, comercio, consumo doméstico y sector publico,

generacion de electricidad y otras actividades industriales.

El INEGI reporta 435.8 Mega toneladas de emisiones totales de CO, por quema

de combustibles, de los cuales el 31% corresponde a la industria generadora de
electricidad. (INEGI, 2015)

Sector Generacion de Porcentaje
CO; (MTon)

Transporte 153.1 35%
Sector Energético 133.3 31%
Procesos Industriales 58 13%
Industrias Manufactureras y Construccion 58.6 13%
Otros Sectores 32.8 8%

Total 435.8 100%

Tabla 2-1 Emisiones de bioxido de carbono derivadas de la quema de combustibles segun sector.

15
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Capitulo 2. Marco Tedrico

2.3 Combustibles Fdsiles y Generacion de Energia
Eléctrica.

En México existe una gran reserva de hidrocarburos por lo cual el pais ha

mantenido niveles altos de produccion para el mercado extranjero y nacional.

En el 2015, la Secretaria de Energia (SENER) publicé en su Sistema de
Informacién Energética la produccion primaria de energia, donde los hidrocarburos

representaron el 87% de la produccion total siendo el rubro mas importante.
(SENER, 2015)

Fuente de Energia Primaria

Energia Generada (PJ)
o
o
S
o

0 ‘ - L —

Hidrocarburos Renovables Biomasa Carbdn Nucleoenergia

Figura 2-2 Fuente de Energia Primaria en México 2015

Como se puede observar en la Figura 2.2, la mayor parte de la produccion de
electricidad se realiza a partir de hidrocarburos, ademas de otras pequefas
contribuciones como las que aportan las energias renovables, el carbon y la

energia nuclear que ayudan a cubrir la demanda total de electricidad en el pais.

Debido a que la quema de combustibles fosiles es el mayor contribuidor de CO; y

la principal fuente de energia del pais, los Gobiernos de diferentes Paises trabajan

16
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Capitulo 2. Marco Tedrico

aplicando nuevas normas regulatorias, impulsando la innovacion de las energias
renovables y desarrollando nuevas opciones tecnoldgicas que ayuden a reducir
las emisiones como lo es la Captura y Almacenamiento de CO, (CCS por sus

siglas en inglés CO, Capture and Storage)

2.4 Captura y Almacenamiento de Bioxido de Carbono

La captura y almacenamiento del biéxido de carbono es el proceso donde el
principal objetivo es la captacion del CO, en grandes puntos de emision como la
quema de combustibles y refinerias.

Una vez que han sido tratados los gases que contienen el CO, y se ha separado
en una corriente de alta pureza, alrededor de 85%, se comprime para poder
transportarlo hasta el punto donde sera almacenado y aislado de la atmédsfera a

largo plazo.

En la Figura 2-3, se describe el proceso de Captura y Almacenamiento de CO,y

los puntos principales de cada uno de los pasos que intervienen.

Captura ) /Transporte h /Almacenamiento
*Proceso de captura: «Gasoductos como +Estructuras
Pre CombUStIO_D tecnologia madura y geoldgicas: inyecciéon
Post combustion econémicamente de CO, para la
Oxy Combustién viable para recuperacion
*Diversos métodos de distancias lejanas. mejorada de
separacion «Otros métodos de petroleo.
Evita el incremento |:> transporte: Buque, |:> +Otros tipos de
de Gases de Efecto camiones y vagones almacenamiento
Invernadero cisterna. *Acuiferos salinos
» Grandes cantidades *Confinamiento
de CO, con fines oceanico
comerciales.

*Cavidades creados
por disolucién salina.

- / - / - J

Figura 2-3 Proceso de captura y almacenamiento del biéxido de carbono.
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2.4.1 Métodos de Captura de CO ,

Cualquier proceso industrial que emplee algun método de captura de CO;
incrementara el consumo energético del proceso debido a los requerimientos
propios de la captura. Sin embargo, el requerimiento energético como los costos
asociados se pueden disminuir combinandolos con los disefios de los procesos

industriales.

Dependiendo del proceso o la aplicacion, se pueden emplear tres métodos para

captar el CO; generado a partir de un combustible fésil primario, los cuales son:

* Pre-combustion; se elimina el carbono del combustible.
» Post-combustion; extraccién del CO, generado en los gases de combustion.
* Oxy-combustion; durante la combustion se captura el CO, producido.

En la Figura 2-4, se ejemplifica cada uno de los métodos de captura, asi como su

interaccion con una central de Ciclo Combinado.

* b) Mz H:0, gic
Gas Gases de Gas
Combustible Escape Combustible

CapturaCOz

| | | |

Oxidante Energia Oxidante Energia
Gas
C .
3 Gas Captura CO= ) Comkbustible
Combustible Caplura
— CO:
I Gazes de

Escape ‘ ‘

‘ ‘ o:
J—H lllll—ﬁ

O=xidante Energia Na

Figura 2-4 Diagrama Esquematico de *Ciclo Combinado, a) Pre Combustion, b) Post Combustion, c) Oxy Combustion
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a) Pre-combustion

En el proceso de captura previo a la combustion, el gas combustible se hace
reaccionar con aire, oxigeno y/o vapor de agua, de esta reaccién se obtiene una
corriente rica en monoxido de carbono e hidrogeno, a la cual se le denomina gas
de sintesis. Este gas se modifica por medio de la reaccion WGS, Water Gas Shift,
donde el monoxido de carbono reacciona con vapor de agua resultando CO; y Ha,

para posteriormente ser separados.

Adicionalmente, se anexan equipos auxiliares con el objetivo de purificar el Hy, el
cual puede ser utilizado como combustible de esta manera obtener un valor

agregado.

Las concentraciones del CO; en el producto final, al igual que las presiones
parciales, son mayores comparadas con la post-combustion lo que facilita los

requerimientos energéticos de la captura.
El proceso se divide en las etapas siguientes:
» Reaccion de Gas de Sintesis.

Reaccion endotérmica de produccidon de gas de sintesis por medio de vapor de

agua.
CeHy + xH,0 - xCO + (x +2) H, AH + Energia Ec.2-1

Reaccion exotérmica de produccion de gas de sintesis, donde el combustible se

oxida con una cantidad de oxigeno limitada.
CeHy +20, >xC0+ (2)H,  AH — Energia Ec.2-2
» Reaccion WGS
CO + H,0 - CO, + H, AH — 41 k] mol™* Ec.2-3

» Separacion de CO
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b) Post-Combustion

Esta tecnologia consiste en separar el CO, generado del resto de los gases

procedentes de la camara de combustion.

En principio, este método se puede aplicar a los gases provenientes de cualquier
tipo de combustible empleado, sin embargo las impurezas en el combustible son

muy importantes para poder disefiar y costear la planta completa.

Dependiendo del combustible empleado, la mezcla de gases puede contener
nitrogeno, vapor de agua, bioxido de carbono, oxigeno, SOx, NOx, algunos
metales pesados y trazas organicas. Una vez eliminadas algunas de las
impurezas de los gases, estos pasan a una de las alternativas para la separacion
de CO..

c) Oxy-combustiéon

El nitrdgeno conforma el 78% del aire que comunmente se utiliza en la combustién
del gas natural en un ciclo combinado. Después de la combustion, el CO; finaliza
con una concentracion de aproximadamente 5% a 10% en la corriente de gases

de escape.

En la Oxy-combustién se plantea eliminar el nitrégeno desde la fuente principal de
oxigeno para la combustion, resultando una corriente de gases de escape con un

porcentaje de CO, arriba del 90%.

Se debe senalar que al realizar la combustion con O,, la temperatura adiabatica
de combustiéon aumenta hasta los 3500 °C por lo que se requiere recircular una
parte de los gases de escape hacia el combustor, con el fin de reducir la

temperatura de operacion. (CO, Capture Technologies, 2011).

Si la aplicacion para la cual se requiere el CO, acepta una concentracién promedio
de 90%, los gases pueden ser almacenados directamente sin una purificacion
previa. Por otro lado, las impurezas (N2, Oz, Ar) pueden ser removidas reduciendo

la temperatura a la cual el CO, condensa y las impurezas no.
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El proceso cuenta con tres etapas principales:

» Unidad de Separacion de Aire (ASU); Sistema de separacion del
oxigeno del aire para ser suministrado a la Turbina de Gas.

» Combustion

» Purificacion del CO ,

Sin embargo esta alternativa aun no es una tecnologia madura y no se pueden

incorporan en centrales de ciclo combinado existentes.
2.4.2 Métodos de Separacion de CO ,

En la actualidad, existen diferentes métodos de separacion como lo son la

absorcién o los procesos de difusion a través de los gases.

En la Figura 2-5, se agrupan los diferentes métodos de separacion.

Métodos de
Separacion

Absorcion Adsorcion Criogénica Membranas

Quimica Fisica

Figura 2-5 Métodos de Separacion del CO,

Algunos de los aspectos que determinan que un proceso de separacion sea

viable, econédmicamente y técnicamente, son:

» Flujo de gas a tratar.
* Presion del gas a tratar.

* Selectividad.
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e Concentracion de CO,
* Pureza de CO;requerida.

* Requerimientos de energia.

a) Absorcion

* Absorcion fisica
En este método se hace uso de la capacidad que tiene el CO, de disolverse en
determinados liquidos. La cantidad de gas que se puede disolver depende de la
naturaleza del gas y del liquido, presién y temperatura a la que se encuentran
sometidos segun la ley de Henry.

Al aumentar la presion parcial del CO, aumenta proporcionalmente la cantidad de
gas que se puede disolver, lo que es inversamente proporcional a la temperatura.
Por lo que este proceso se desarrolla a alta presion y suele ocuparse en la

depuracion del gas natural o la sintesis de amoniaco.

» Absorcion quimica
El proceso de absorcién quimica es el método mas usado industrialmente para la
captura de CO; en la post combustién. La absorcion quimica consiste en la

reaccion de una base alcalina, normalmente aminas, con un gas acido.

La regeneracion se realiza por medio del calentamiento del solvente para lograr la
desorcién del CO; y para la produccion de vapor de agua que actua como gas de
regeneracion, lo que implica una penalizacion energética alta al usar vapor de baja

presion.
b) Adsorcién

La adsorcion usa un medio soélido de separacion, como son los tamices o carbdn
activado, para adsorber el CO, disuelto en los gases de escape; sin embargo en la
regeneracion se emplean cambios quimicos como la variacién de la presion o
temperatura. Este sistema suele ser poco selectivo, ademas que suelen estar
acompafados de un equipo de destilacidon criogénica para alcanzar los niveles de

pureza deseados.
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c) Membranas

El proceso conlleva una membrana de polimeros para la separacién del gas, su
eficiencia depende de su capacidad de transporte, solubilidad y difusion del gas,
asi como de la reactividad especifica del gas con el componente de la membrana

que funciona como conductor.

Este método de separacion tiene menor selectividad comparado con la absorcién
quimica, también tiene mayor consumo energético ya que requiere alta presién en

los gases de combustion.
d) Criogénica

La criogenizacion del CO, consiste en el enfriamiento de los gases hasta
conseguir la licuacion y posteriormente la separacion de los mismos en una torre
de destilacion. El proceso de licuefaccion tiene un requerimiento de energia

excesivo y solo es viable con concentraciones de CO, muy altas.

2.4.3 Analisis Comparativo de Métodos de Captura.

El propédsito de la captura de CO, es producir un flujo masico con alta pureza a
presiones elevadas con el fin de transportarlo facilmente hacia el destino final con

la menor energia requerida e inversion inicial.

Para lograr lo antes mencionado, la seleccidén de la tecnologia se tiene que ajustar
con las necesidades del proyecto, ser econdmicamente viable y tener un

desarrollo tecnologico maduro.

En la Tabla 2-2, se resumen las diferentes ventajas y desventajas de cada una de
las tecnologias con el fin de analizar y comparar las caracteristicas mas

importantes en la seleccion del método de captura para un proyecto en especifico.
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Ventajas

* Menor costo en separacion de
CO, debido a que la presion en
gases a tratar es mayor.

» Mayor concentracion de CO..

Desventajas

» Equipamiento mas costoso y
complejo comparado con las otras
alternativas.

* Sistema de distribucién, manejo y/o

Pre- * Menor cantidad de SO, y NOy. |turbinas de H; sin embargo no es
combustion |+ Amplio rango de combustibles | una tecnologia madura.
* Plantas Piloto existentes.
» Subproducto H; que puede ser
vendido o ser utilizado como
combustible.
» La tecnologia actualmente » Concentraciones de CO, pequenas
comercial con altas eficiencias. debido a que se encuentra diluido en
» Econdmicamente viable el total de gases de escape.
Post- * Plantas Piloto existentes » Mayor flujo a tratar, lo que requiere
combustién | © Facil adaptacion al Ciclo mayores instalaciones.
Combinado * Menor presién en flujo de gas a
tratar lo que dificulta la separacion.
» Mayor eficiencia de CO, como |+ Tecnologia en fase de
producto final comparado con las |demostracion
otras alternativas (90-95%) * La Unidad de Separacion de Aire
Oxy- * Reduccion en espacio de eleva el costo de inversion inicial.
combustion instalaciones, asi como costos en

la separacién y compresion del
CO2

Tabla 2-2 Ventajas y desventajas de las diferentes tecnologias de captura. (Global CCS Institute, 2018)
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2.5 Captura de CO , en el Mundo.

Al dia de hoy, la opcion mas competitiva y econdmicamente viable es el
tratamiento de gases en post-combustidon debido a la mejora continua del proceso,

equipamiento y materiales involucrados en el proceso.

Actualmente se encuentran alrededor del mundo 35 plantas piloto CCS (Operacion
o Desarrollo), donde la gran mayoria utiliza tecnologia post combustion. Siendo el

método de separacién mediante aminas el mas utilizado.

En la Figura 2-6, se muestra la distribucion de las plantas piloto alrededor del

mundo, aplicadas a la industria de Generacién Eléctrica, de las cuales 25 de ellas

se encuentran totalmente terminadas. (Global CCS Institute, 2018)

Figura 2-6 Proyectos CCS a escala piloto aplicados a la Generacidn Eléctrica.

En la Tabla 2-3, se muestran los 37 proyectos de plantas CCS a gran escala que
existen actualmente, el 24% esta aplicado a la Generacion Eléctrica y dos de ellas
ya se encuentran operando con tecnologia Post-combustion evitando que 2.4
millones de toneladas de CO; al afio sean enviadas a la atmdsfera. (Global CCS
Institute, 2018)
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CO, Fecha de Tipo de _
Proyecto Almacenamiento
Captura
Recuperacion
Post- .
Boundary Dam CCS | Operando | Canada 1,0 2014 . mejorada del
combustion
petroleo
Recuperacion
Petra Nova Carbon Post- _
Operando USA 1,4 2017 . mejorada del
Capture combustion .
petroleo
_ _ Recuperacion
Sinopec Shengli _ Post- _
Desarrollo | China 1,0 2020's . mejorada del
Power Plant CCS combustion .
petroleo
China Resources
Power (Haifeng) Post- Almacenamiento
Desarrollo | China 1,0 2020's . _
Integrated CCS combustion geoldgico
Demonstration
Huaneng Green P Recuperacion
re-
Gen IGCC Project Desarrollo | China 2,0 2020's . mejorada del
combustion
(Phase 3) petréleo
Post- Almacenamiento
Korea-CCS 1 Desarrollo | Korea 1,0 2020's . _
combustion geologico
Pre- Almacenamiento
Korea-CCS 2 Desarrollo | Korea 1,0 2020's _ _
combustién geoldgico
Caledonia Clean Reino Post- Almacenamiento
Desarrollo 3 2024
Energy unido combustién geoldgico
Shanxi International
: Oxy- -
Energy Group Desarrollo | China 2,0 2020's . En Evaluacion
COUS combustion

Tabla 2-3 Proyectos CCS a gran escala aplicados a la Generacion Eléctrica”

! Millones de toneladas al afio de CO, capturado.

? planta a gran escala. Capacidad minima de 400,000 toneladas al afo.

? Informacion actualizada al 9 de Febrero 2018.
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2.5.1 Captura de CO , en México.

La Agencia Internacional de Energia (IEA, por sus siglas en inglés), es la
organizacion que tiene como objetivo coordinarlas medidas necesarias para lograr

energia confiable, econdmica y limpia.

La IEA plante6 dos escenarios para México en el documento Energy Technology
Perspectives 2016. En el primer escenario, se muestra el nivel maximo de CO;
generado por el sector energético sin ninguna tecnologia de captura, en el
segundo escenario se realizd una proyeccion de las reducciones de emisiones de
CO; mediante la instalacion de nuevas plantas CCS en un periodo de 30 afos a
partir del afio 2020 hasta el afio 2050. (IEA, 2016)

CCS en México

0,14 //

/ —e—Sin CCS
/ —a—Con CCS

T T 1

CO, Generado (Gt)
o o
o o
(o)} [e%e]

0,04

0,02
0,00 l/ \ \ T
2020 2025 2030 2035 2040 2045 2050

Afio de Proyeccion

Figura 2-7 Impacto de la Tecnologia CCS en México desde 2015 a 2050

Asimismo, hay que tomar en consideracion que la proyeccion mostrada en la
Figura, 2-7, cuenta con cierta incertidumbre debida a diferentes aspectos como, el
soporte econdmico que ofrezca el gobierno para el impulso de energias limpias, el
desarrollo de nuevas tecnologias, uso de energias renovables, capacidad de

almacenamiento geologico de CO2, entre otras. (Morgan, 2011)

27

——
| —



Capitulo 2. Marco Tedrico

2.6 Absorcion Quimica Mediante Aminas.

2.6.1 Proceso Estandar - Absorcion Quimica de CO

La captura de CO, mediante la absorcion quimica consiste en dos torres de platos
principales, el absorbedor y el regenerador, en el primero se captura el CO, por
medio de la amina y en el segundo la amina es regenerada con el fin de separar el
CO, y la amina regrese al absorbedor, de esta manera se tiene un proceso ciclico.

La concentracion de CO; en el gas tratado puede variar dependiendo del origen
del gas. Los gases de escape de una turbina de gas donde se quema gas natural
suele tener una composicion de 3% a 6% de CO,, en cambio si los gases
provienen de una turbina donde se quema carbdn la composicién aumenta del
10% al 12% de COa.

El esquema mostrado a continuacion, en la Figura 2-8, es el mas usado en
diferentes estudios y en proyectos comerciales, donde los gases de escape
provenientes del ciclo combinado entran por el primer plato de la torre
absorbedora previamente enfriados y comprimidos por encima de la presion
atmosférica, de esta forma puedan vencer la caida de presion en el absorbedor,

entran en contacto con la amina regenerada y se lleva a cabo la reaccion.

Al ser una reaccion exotérmica, la temperatura en los platos superiores suele ser
de 40 °C y 60 °C en el fondo, dependiendo de la presién de operacion, asimismo

de la composicién en los gases (Ishibashi, 1999).

El gas tratado sale por la parte superior hacia la atmdsfera mientras que la amina
rica, es conducida hacia un cambiador “carga — producto” donde la amina rica se
calienta y la amina pobre se enfria, lo cual ayuda a disminuir la cantidad de vapor

requerido en el rehervidor del regenerador.

La amina rica entra por la parte superior de la torre regeneradora alrededor de una

temperatura de 105°C. El regenerador opera a temperaturas cercanas a 110°C a
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120°C, la presion de operacion suele ser de 2 a 3 bar, lo que evita la degradacion

de las aminas. (Ishibashi, 1999)

En el regenerador, el CO; es liberado de la solucion de amina, formando un vapor
de CO,, agua y la minima cantidad de amina. Esta corriente de vapor entra a un
condensador donde se condensa principalmente agua, la cual regresa al
regenerador, se separa el CO; con una pureza aproximadamente del 90%. El CO,
es comprimido cerca de los 150 bar para su almacenamiento y su uso posterior.

La desorcién del CO, es una reaccién endotérmica requiere grandes cantidades
de calor. Este calor se provee a través de vapor de baja presion proveniente del

ciclo combinado.

Ya que la amina ha sido regenerada pasa por el intercambiador carga producto y
es enfriado a la temperatura de operacion del absorbedor por medio de un

aeroenfriador o intercambiador de calor de coraza y tubos.

Gases
Tratados

Enfriador
/_\ Amina Pobre

Intercambiador |
Carga-Producto . A
e Vapor
Gases de Baja Presion
Escape —
Amina " ks
Potee Condensado

Figura 2-8 Proceso estandar de absorcion.
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2.6.2 Proceso de Mejora - Absorcion Quimica con
Recompresiéon de Vapor

La modificacidon que conlleva este proceso de mejora es la separacion de la
corriente que proviene del desorbedor, esta separacién se generada a partir de

una caida de presién usando una valvula reguladora de presion.

El vapor de agua es separado de la amina pobre por medio de un tanque de
flasheo, para luego ser comprimido y regresado al desorbedor. El resultado es un
aumento en el vapor del desorbedor sin ver modificado el balance de agua del

sistema.

Las principales diferencias con el concepto estandar de absorciéon son las

siguientes:

* Se incrementa el equipo mecanico del proceso, tanque de flasheo y
compresor.

* La energia requerida en el rehervidor disminuye debido a una segunda
corriente de vapor que ingresa al desorbedor.

 Aumenta el consumo de energia de la planta, energia que requiere el

compresor para operar.

El incremento en el costo de inversidn inicial CAPEX (por sus siglas en inglés
Capital Expenditures) se ve compensado con los gastos de operacion normal
OPEX (por sus siglas en inglés Operating expense) con la reduccion del calor

requerido en el rehervidor.

Karimi en su trabajo de investigacion, “Capital costs and energy considerations of
different alternative stripper configurations for post combustion CO, capture”,
concluye que al alcanzar un acercamiento minimo de temperatura en el
intercambiador de carga-producto igual a 5 °C, el costo de inversion aumentaria
2.77% y la demanda de energia se veria reducida 9.37% comparada con el

proceso estandar de absorcion.
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Gases
Tratados Condensador

Enfriador
/\ Amina Pobre /—\

Intercambiador
Carga-Producto O

Vapor
Gases de Baja Presion
Escape U
. Amina '
Rica Separador ><]
Amina
Q Pobre

Figura 2-9 Proceso de absorcidn con recompresion de vapor

Condensado

2.6.3 Alcanolaminas

La remocion del CO, se hace tipicamente con alcanolaminas, las cuales son un
compuesto organico derivado del amoniaco donde se han sustituido uno, dos o
tres hidrégenos por un grupo funcional, de acuerdo al numero de hidrégenos

cedidos se denominan amina primaria, secundaria o terciaria.

Se caracterizan por contener un grupo hidroxilo lo cual incrementa su solubilidad
en agua y el grupo amino proporciona la suficiente alcalinidad para neutralizar y

absorber el gas acido.

Los mecanismos de reaccion difieren dependiendo de la alcanolaminas
eleccionada, en el caso de las alcanolaminas primarias y secundarias reaccionan
tipicamente formando un carbamato y suelen generar una especie intermediaria

llamada zwitteron, el cual puede tener carga positiva o negativa.
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En las ecuaciones Ec.2-4 y Ec.2-5, se muestra la formacién de la especie

intermediaria zwitteron;

CO, + R,NH & R,NH*C0OO0~ (zwitteron) Ec.2-4

R,NH*COO~ + R,NH & R,NCOO~ + R,NHJ Ec.2-5

La reaccion global se define de la siguiente manera,

2R,NH + CO, & R,NCOO™ + R,NH; Ec.2-6

Este mecanismo no se lleva a cabo con las aminas terciarias debido a que

carecen de hidrogeno atado al atomo de nitrégeno.

Las aminas terciarias suelen reaccionar de la siguiente manera,

CO, + RsN + H,0 & HCO5 + RyNH* Ec.2-7

En la Figura 2-10, se encuentran las principales caracteristicas de las aminas

primarias, secundarias y terciarias.

4 . . . N\
f\] \ Amina primaria
1/ ””““H *Se recomienda cuando se tiene bajas presiones parciales de CO,, se
R degrada facilmente con la presencia del oxigeno en los gases de escape,
H comparada con las otras aminas es la que tiene mayor rapidez de

L / reaccién y mayor entalpia de reaccion. y
e . . N

4 T \ Amina secundaria

/N”'”'”uH eMayor facilidad en la regeneracion comparada la amina primaria, no
R1 recomendables para bajas presiones parciales de CO,
2

\ R”
. J
e . . N

6 . \ Amina terciaria

/N“'“’”R?) eMenor requerimiento energético debido a que no forman carbamatos
R1 \ como en las aminas primarias y secundarias, menor rapidez de reaccién
R2 con CO, comparada con amina primaria y secundaria.

|\ J/

. J

Figura 2-10 Generalidades de las aminas primarias, secundarias y terciarias
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En la Tabla 2-4, se muestra las cantidades de calor (-Q) requeridas en el proceso,

entalpias de reaccion (-AHabs), moles absorbidos de CO, por mol de amina, los

cuales son los aspectos mas importantes en la eleccion del absorbente. (Young,
2013)

CO, Absorbido -AHabs
Absorbente _
(mol CO ,2/mol amina) (kJ/mol CO ,)
MEA 30 % peso 0.565 88.91 24.63
DEA 30 % peso 0.658 70.44 13.24
TEA 30 % peso 0.486 4472 4.38
AMP % peso 0.862 63.95 18.55

Tabla 2-4 Principales caracteristicas de aminas en solucién acuosa a 298 °K & 1 bar.

2.6.4 Requerimientos de Calor - Absorcion.

En el proceso de absorcion, el regenerador requiere cierta cantidad de energia
con el fin de liberar el CO, capturado. Para poder reducir el requerimiento de calor
y estudiar las variables de las cuales depende, a continuacion se identifican cada

uno de ellos.

a) Calor de desorcion.

Debido a que la reaccion de desorcion es una reaccion endotérmica, se requiere
una aportacion de energia externa para que la reaccion se lleve a cabo, por lo que
el concepto de calor de desorcion se puede explicar como la cantidad de energia
necesaria para romper los enlaces formados entre el CO, y las aminas, de este

modo regenerar la amina utilizada y reincorporarla al ciclo.

b) Calor sensible
Con el proposito de alcanzar el calor latente necesario en el rehervidor y llegar al

punto de ebullicidon, se suministra calor sensible a la solucion CO, — amina.
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El calor sensible se describe matematicamente como:

Donde;

Qsensible
Mco2

p

Cp

AT

Qrica

Qpobre

Crica

PMco2

c) Calor latente

Qsensible __ (p*Cp*AT)rica
mco, (aTiCa_apobre)*crica*PMCOZ

Ec.2-8

calor sensible (KJ)
masa de CO; recuperado (kg)

densidad de solucién de amina rica a condiciones de entrada

a la torre (kg/m?)
calor especifico de solucion de amina de rica (KJ/kg)

temperatura de entrada de amina rica menos temperatura de

ebullicién de la solucién (°C)

relacion de moles de CO, entre moles de amina en la corriente

de amina rica

relacion de moles de CO, entre moles de amina en la corriente

de amina rica

relacion de moles de CO, entre moles de amina en la corriente

de amina rica (kmol/m?)

peso molecular CO, (kg/mol)

En la torre regeneradora, se pretende que la mayor cantidad de moles de CO, se

recupere, cambiando de fase el CO; de fase liquida a gas, esto se logra cuando la

presion de saturacion en la fase liquida es mayor que la presion parcial en la fase

gaseosa a la salida de la torre.

Debido a que la mezcla de gases que llega al desorbedor esta compuesta, en su

mayoria, de CO, y H,O y segun la Ley de Dalton, se puede expresar la presion

parcial de CO; en funcién de la presion total y la fraccion molar del agua.
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Peo, = P —Pu,0 = P * (1 — yu,o0) Ec.2-9
Donde;
P = presion total del sistema (bar)
Pcoz = presion parcial de CO, (bar)
Prz0 = presion parcial de H,O (bar)
Ycoz = fraccion molar de agua

Al aumentar el calor en el rehervidor hasta el punto de ebullicién, la fraccion molar
del agua incrementa por lo que la presion parcial de CO, disminuye y de esta
forma se controla que la presion parcial permanezca debajo de la presion de

saturacion de la fase liquida.

El calor latente es el requerimiento minimo de calor para el cambio de fase del

CO,. A continuacion se describe matematicamente:

Quatente _ Pi30*%H,0 vap
mco, = pco, PMeo, * AHHZO Ec.2-10
Donde;
Quatente = calor latente (kJ)
Mco2 = masa de CO; recuperado (kg)
AHp = energia necesaria para evaporacion del agua (kJ/mol)
XH,0 = fraccion molar del agua
P;’,;‘g = presion de saturacion del agua (bar)
Pcoz = presion parcial de CO, (bar)
PMcoz = peso molecular CO; (kg/mol)
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2.7 Simulacion de procesos

La simulacién de procesos se ha definido como la técnica numérica para la
realizacion de experimentos a través de un software en un computador digital, con
ciertos tipos de modelos rigurosos para la representacion de las operaciones de
un proceso que asemeja el comportamiento de un sistema real (Naylor &
Boughton, 1971).

A través de este software se da solucion a los balances de materia y energia
involucrados en el proceso en estado estacionario o dinamico, conjugados con las
velocidades de reaccion, transferencia de masa, propiedades fisicas y quimicas,

etc.

En este tipo de plataformas, se desarrollan diferentes escenarios y mejoras, con el

fin de entender el comportamiento que mas se asemeje a la realidad.
La simulacidn de procesos resulta util en diferentes etapas de un proyecto como:

* Investigacion y desarrollo
» Disefio y optimizacién
* Toma de decisiones

* Modelo financiero
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CAPITULO 3.
SIMULACION DE ABSORCION QUIMICA MEA/CO ,

3.1 Selecciéon de Caso de Estudio

El caso de estudio de esta tesis es la Planta de Ciclo Combinado planteada para
un proyecto futuro, la cual genera 993 MW, ubicada en Tuxpan, Veracruz. La
planta de generacion eléctrica es capaz de producir tres niveles de presion, en la
Tabla 3-1, se presenta el vapor disponible en operacion normal y a condiciones

ambientales de media anual. Para mayor detalle, ir al Apéndice A.

Vapor Disponible Presion (bar) Temperatura (°C)  Flujo (ton/h)

Baja presion 5.7 319.5 82.66
Media Presion 35.2 585.0 742.0
Alta Presion 145.0 585.0 672.2

Tabla 3-1 Vapor disponible generado en la Central de Ciclo Combinado

Una de las razones principales de elegir esta Planta de Ciclo Combinado dentro
de las mas de 150 centrales en el pais, es que se ha demostrado que la zona del
Golfo de México y sus acuiferos salinos son los puntos Optimos de

almacenamiento de CO,, debido a su permeabilidad, porosidad y baja sismicidad.

Ademas de contar con la presencia de abundantes pozos petroleros, lo cual nos
brinda la posibilidad de anadir un valor agregado al CO, al combinarlo con la
recuperacion mejorada de petréleo EOR (por sus siglas en inglés Enhanced Oil

Recovery).

En la Figura 3-1, se muestra un estudio preliminar sobre las regiones 6ptimas para
proyectos de Carbon Capture and Storage (CCS), donde se recopilo informacién
litolégica, tectdnica, geoldgica, sismica y volcanica, ademas de mostrar las zonas

excluidas donde el almacenamiento geoldgico no es recomendabile.
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Zonas de Exclusion

Rocas metamdrficas, pluténicas y vulcano-sedimentarias,
- A hidrotermalismo de bajo a aito, fuerte actividad sismica y,

estructuras volcanicas y fallas activas.
8 . Rocas volcanicas acidas y basicas, metamarficas y vulcano-
: B sedimentarias, actividad sismica media, hidrotermalismo bajo
o ) a medio, y algunas estructuras volcanicas y fallas activas.
c
3 5
D
£
B L e B k

G

Zonas de Inclusién

Rocas terrigenas continentales, volcanicas y carbonatadas’
C Hidrotermalismobajo, actividad sismica menor o nula y
ausencia de informacion de fallas activas

Litologia terrigena de diferentes edades y ambientes de depdsito,
D hidrotermalismo esporadico, actividad sismica menor o nula y
ausencia de informacion de fallas activas.

Litologia evaporitica asociada con calizas, lutitas, areniscas,
- E dolomias y conglomerados de diferents edades y origenes,
ademas de actividad sismica nula y ausencia de fallas activas

- F Sedimentos terrigenos marinos del Plio-Cuaternario, actividad Sedimentos pricipalmente terrigenos de ambientes
sismica casi nula y ausencia de informacion de fallas activas. marinos recientes, actividad sismica y tectonica alta

Figura 3-1 Zonas 6ptimas para proyectos CCS en México (Davila, 2010)

3.2 Seleccion de Software de Simulacion (Ecuacion de
Modelado)

El Software seleccionado para la simulacion de la planta de absorcion de CO; es
Aspen Hysys V.9. Uno de los objetivos de este trabajo es entender como las
variables de operacion de los diferentes equipos involucrados afectan el proceso
completo, no solo limitarse a las torres principales, este simulador tiene las
herramientas suficientes para analizar el proceso como se propone en cada uno

de los equipos.

En Aspen Hysys, existen multiples opciones de modelos termodinamicos que
predicen el comportamiento de un sistema en los distintos estados de agregacion

a diferentes condiciones.
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En este simulador se ha desarrollado un paquete especifico para la absorcién de
gases acidos a partir de aminas llamado “Amine Package” desarrollado por D.B.
Robinson & Associates.

En la Tabla 3-2, se presentan las restricciones que se deben considerar al modelar

con “Amine Package” (Aspen Hysys Help, 2013).

Alcoholamina Concentracion Presién Parcial Temperatura
(% peso) Gas Acido (psia) )
MEA 0-30 0.00001 — 300 77 — 260
DEA 0-50 0.00001 — 300 77 — 260
TEA 0-50 0.00001 — 300 77 — 260
MDEA 0-50 0.00001 — 300 77 — 260
DGA 50-70 0.00001 — 300 77 — 260
DIsoA 0-40 0.00001 — 300 77 — 260

Tabla 3-2 Restricciones "Amine Package"

Amine Package usa Kent-Eisenberg como modelo termodinamico para describir el
comportamiento del equilibrio Liquido Vapor (VLE, por sus siglas en inglés), en la
fase liquida, para la fase vapor considerada como no ideal, Aspen Hysys usa la

ecuacion de estado Peng Robinson para calcular los coeficientes de fugacidad.

El modelo de no-equilibrio por etapa fue desarrollado para simular el desempefio
en los absorbedores y desorbedores del proceso calcula los flujos de masa y

energia a través de la interfase Liquido Vapor.

El concepto fundamental de este modelo es que la velocidad de reaccion del
proceso, absorcion y desorcidon se debe considerar como una velocidad de
transferencia de masa. Esta velocidad depende de los parametros cinéticos y de

equilibrio involucrados en el sistema acido gas-aminas.

El modelo incorpora la eficiencia de Murphree para la variacion de la velocidad de

transferencia de masa de los componentes individuales del acido gas.
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Las eficiencias estan en funcion de los coeficientes de transferencia de masa y el

disefio mecanico definido para las etapas de la torre. (Tomkej, 1986)

Figura 3-2 Ejemplificacion de la eficiencia de Murphree

Amine package define la eficiencia de Murphree como;

Ey = % Ec.3.1
Donde;
y = fraccion mol de CO; en el gas a la salida de la etapa
Yn1 = fracciéon mol de CO; en el gas de la etapa anterior
y* = fracciéon mol de CO; en el equilibrio

Al momento de generalizar el modelo de no equilibrio por etapa y evaluarlo en
toda la torre, Aspen Hysys propone un método Newton-Raphson modificado, el
cual es usado para resolver las ecuaciones no lineales considerando la

temperatura, composicion y presion.
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3.3 Seleccidén de Solvente

En el contexto de la Captura de CO, de los gases de escape de una planta de
cogeneracion donde la presidn parcial baja es el principal limitante, MEA es la
amina utilizada por excelencia en el proceso de absorcion, como lo demuestran
los principales procesos de absorcién comerciales:
* Kerr-McGee/ABB Lummus; solucion de MEA 15-20% peso. Capacidad mas
grande instalada 800 tCO, diaros. (Barchas, 1992)
e Fluor Daniel, ECONAMINE; solucién de MEA 30% peso. Capacidad mas
grande instalada 320 tCO; diaros. (Sander, 1992)

Debido a la madurez de esta tecnologia y las plantas instaladas funcionando con
MEA, se cuenta con mayor informacion experimental con la cual se pueden
comparar y mejorar la simulacion propuesta en esta tesis obteniendo un punto

Optimo de operacion con el menor requerimiento energético.

El problema mas grande que se enfrenta al trabajar con esta amina es la
degradacion que suele tratarse con aditivos que previenen las reacciones con el
oxigeno, ademas de utilizar concentraciones bajas en la soluciéon de amina. (Kohl,
1997)

Actualmente existen diferentes mezclas de solventes como el KS-1 desarrollado
por Kansai Electric Power Company & Mitsubishi Heavy Industries, los cuales
requieren menor recirculacidon, menor requerimiento energético y poseen una
mayor rapidez de reaccion (Chapel, 1999), sin embargo ninguno de ellos ha sido

usado en la industria aun.

Los liquidos ionicos también pueden funcionar como una alternativa para la
captura de CO,, debido a sus propiedades como baja presién de vapor, elevada
estabilidad térmica, amplio rango de temperaturas en estado liquido, buena
solubilidad de gases por lo que facilitan la absorcién, la regeneracion de CO; se
vuelve mas simple y con menor requerimiento de vapor comparada con las aminas

sin embargo esta no es una tecnologia madura, ni una solucion a corto plazo.
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3.4 Simulacion del proceso de captura de CO

En esta tesis, se desarrollaran dos diferentes configuraciones basadas en el
articulo Simulation of Improved Absorption Configurations for CO, Capture
desarrollado por Lars Erik @i, el proceso estandar absorcion y el proceso de
mejora recompresioén de vapor, utilizando MEA-CO2 (30% peso) y tratando los
gases de escape en dos trenes iguales con el objetivo de simular absorbedores y
regeneradores de diametros comerciales, lo cual economiza tanto la construccion

como la transportaciéon de dichos equipos.

Se asume, segun las garantias de la turbina de gas, que los gases no contienen
oxidos de nitrégeno y azufre, (SOx y NOy) por lo que no intervienen en el
rendimiento de la planta de remocién de CO,. En las diferentes configuraciones,
se dispone de un compresor de CO, con una presion de diseno de 150 bar, con el

propdosito de transportar el CO, por medio de ductos al cliente final.
En el proceso Amina-Gas Acido, se consideran las siguientes suposiciones:

» La corrosion y degradacién del solvente debido a la presencia de Ojse
contrarresta con la adicibn de secuestrante de oxigeno (inhibidor de
corrosion), por lo que se consideran despreciables.

* Reaccion solamente en la fase liquida.

» Pérdidas de calor minimas con los alrededores.

» Degradacién de la amina por la formacién de sales no es considerada, ya

que la amina presente nunca alcanza temperaturas mayores a los 130 °C.
En la simulacion los siguientes parametros fueron constantes en ambos casos:

» Las especificaciones de la corriente de gases de escape a la entrada del

absorbedor.

» El solver utilizado para el criterio de convergencia de las columnas fue
HYSIM Inside-Out.

» Eficiencias de compresor y bombas.
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3.4.1 Corrientes de alimentacion

Con el fin de ejecutar la simulacion de manera correcta, se debe de especificar los

flujos y condiciones a las que se encuentran las siguientes corrientes:

GASES_ESCAPE; flujo donde se especifica la corriente proveniente del
ciclo combinado que se tratara en la planta de remocion de CO,. Como se
menciond anteriormente, en esta corriente se asumié que estaba libre de
NOx y SO con base en las garantias entregadas por el proveedor de la
Turbina de Gas donde estipula el funcionamiento de la misma.
Posteriormente, esta corriente sera dividida en dos partes iguales para ser

tratada en dos trenes paralelos.

Gases de Escape

Flujo 5011 ton/h
Temperatura 92.56 °C
Presion 1.01 Bar
Peso Molecular 28.13 kmol/kg
N2 72.53 %
H,O 11.19 %
O3 11.10 %
CO3 4.31 %
Ar 0.87 %

Tabla 3-3 Corriente de alimentacion. Gases de Escape
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« AMINA POBRE; se establece la corriente de amina pobre en la simulacién,
finalmente esta corriente se rectifica con la funcion de Aspen Hysys

“‘Recycle”. Al rectificar esta corriente, las concentraciones varian

dependiendo de la cantidad de CO, que se recircule en esta corriente.

_

Temperatura 40 °C
H,O 70 %
MEA 30 %

Tabla 3-4 Corriente de alimentacion. Solvente.

3.4.2 Descripcidon de equipos de proceso
Las principales operaciones unitarias que se definieron en el diagrama de flujo de
HYSYS para elaborar la simulacion correctamente fueron los siguientes:

» Soplador de Gases de Escape

El soplador se simul6 con la operacion unitaria Compresor, con el fin de aumentar
la presion de la corriente de los gases de escape, de este modo vencer la caida de
presion en el intercambiador de calor y en la torre absorbedora. Se asume una

eficiencia adiabatica en el compresor del 75%.
« Enfriador de Gases de Escape

Con el objetivo de optimizar la captura de CO,, se dispone de un enfriador que
baja la temperatura hasta 40 °C. Esta operacién unitaria considera 0.1 bar de
caida de presion.

« Bombas

Las bombas amina rica y amina pobre se disefaron con la operacion unitaria
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Bomba. En ambas bombas se especificd la presion de salida del flujo, de esta

forma es posible calcular el requerimiento energético de la bomba.

En el caso de la bomba de amina rica, el incremento de la presion es necesario
para evitar la separacién del gas acido, ademas de alcanzar las condiciones de
operacion de la torre regeneradora y vencer la caida de presion adjudicada al
intercambiador de calor carga-producto y a la altura de la torre regeneradora.

La bomba de amina pobre tiene la necesidad de vencer la caida de presion en el
intercambiador, la altura de la torre absorbedora y caida de presion provocada por

el enfriador de amina pobre.
« Intercambiador de Calor “Carga-Producto”

Con el objetivo de aprovechar el calor proveniente de la regeneracion, la amina
pobre se hace pasar por el intercambiador de tubos y coraza carga-producto
calentando la amina rica. Se utilizé la operacion unitaria cambiador de calor del

simulador, tipo contracorriente.

Lo mas conveniente para reducir el requerimiento de vapor al minimo en el
rehervidor de la torre regeneradora es tener un acercamiento minimo de

temperatura en el intercambiador alrededor de 5 °C.
* Enfriador de Amina Pobre

Se simulé con la operacién unitaria Enfriador, este cambiador enfria la amina

pobre hasta 40 °C, la temperatura deseada a la entrada del absorbedor.
* Absorbedor y Regenerador.

El absorbedor T-100 se simuld con la operacion unitaria de Aspen Hysys Columna
Absorbedora, mientras que el regenerador T-101 se simulé con la operacion
unitaria Torre de Destilacion que incluye condensador CO-101 y rehervidor RE-
101.

Tanto el absorbedor como el regenerador se modelan considerando las

reacciones al equilibrio solamente en la fase liquida.
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El objetivo principal del medio de contacto consiste en proporcionar area de
contacto entre el gas y la solucion de la amina de esta manera favorecer la

transferencia de masa.

Los puntos importantes a considerar para lograr una seleccién adecuada son: el
gran volumen de gas a tratar, el costo de los internos, ademas de la caida de

presion del gas.

Considerando los puntos anteriores se han seleccionado los platos de valvulas
como internos de la torre absorbedora, la funcion de los platos es dispersar el
liguido en pequefias gotitas y el gas dispersarlo en forma de burbujas

incrementando la transferencia de masa.

3.4.3 Simulacion de Proceso Estandar

Se simuld el proceso de absorcién con variables de operacion tipicas, asi como

las premisas y suposiciones anteriormente expuestas.

MAK-100 —

=
_l__'

I_h
_— Amina_Foared L Amir_Poanes 0 amine p
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Aminz| Ponres - _T
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—H}il—-»—r‘ = e =5 "
VLo eTina_Patret Amina_PooneT

ROY-1 T-101
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101 ey ey ERT L

T-100 \
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GAS_ESCAFET
TEE-100

Figura 3-3 Simulacion de Proceso Estandar

46

——
| —



Capitulo 3. Simulacion de Absorcién Quimica MEA/CO,

Las especificaciones para el caso estandar se presentan en la Tabla 3-5.

Variable Unidad

Eficiencia de captura de CO, 90 %

Temperatura del gas de entrada 40 °C

Presion del gas de entrada 1.2 bar

Flujo de gas de entrada 89 070 kgmol/h

CO; en gas de entrada 6.7 %peso

Agua en el gas de entrada 7.2 %peso

Temperatura de amina pobre 40 °C

Presion de amina pobre 1.01 bar

Flujo molar amina pobre 115100 Kgmol/h

MEA en amina pobre 29 %peso

CO; en amina pobre 5 %peso

Numero de etapas en Regenerador 6 (Condensador +
Rehervidor)

Numero de etapas en Absorbedor 6

Eficiencia de Murphree en Absorbedor 0.15

Eficiencia de Murphree en Regenerador 0.25

Temperatura de Rehervidor 120.7 °C

Acercamiento minimo en intercambiador 22 °C

E-100

Reflujo en Regenerador 0.5

Tabla 3-5 Especificaciones de simulacion de proceso estandar

47

——
| —



Capitulo 3. Simulacion de Absorcién Quimica MEA/CO,

En la Tabla 3-6, se observa el requerimiento de energia en el proceso de

absorcién estandar.

Consumo Energético (Rehervidor)

KW MJ/kgCO2

Proceso Estandar 193 893,82 4 595

Tabla 3-6 Requerimiento energético en proceso estandar.
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CAPITULO 4.
ANALISIS DE RESULTADOS

El proposito de esta seccidon es identificar los valores que se deben considerar

para obtener la optimizacién del proceso, combinando aspectos como la eficiencia

del ciclo, requerimientos de energia y aspectos econdmicos que impactan

directamente los costos de operacion e inversion inicial.

4.1 Mejora de variables de operacion

Las variables de operacion que se mejoraron son las siguientes:

Eficiencia de absorcion de COx.

Presién de la torre regeneradora.

Temperatura de entrada a la torre absorbedora.

Acercamiento minimo de temperatura en el intercambiador “Carga —
Producto” E-100.

Reflujo en condensador (dependencia directa con la temperatura de
operacion del condensador).

Flujo de Recirculacion Amina Pobre.
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4.1.1 Eficiencia de absorcion de CO »

La penalizacion energética del Ciclo Combinado depende de multiples variables,
como se menciono anteriormente, sin embargo la mas importante de definir al

comenzar a simular es la eficiencia de recuperacién de CO..

Este consumo energético depende de dos factores; la electricidad consumida por

equipo mecanico y la energia requerida para la desorciéon de las aminas en el
rehervidor.

Se simulé en GTPRO 27, el impacto hacia el Ciclo Combinado al instalar una
planta de CCS. Considerando para todos los casos, que el vapor que se extrae
para la regeneracion de aminas es proveniente de la turbina de vapor en baja

presidn con condiciones de presion y temperatura de 5.71 bary 319.3 °C.

En la Figura 4-1, se muestra el consumo total de energia requerida por el proceso
de absorcion, tanto energia eléctrica para el funcionamiento de auxiliares como
energia para la regeneracion de las aminas. Como se puede ver el punto de
menor requerimiento energético se encuentra alrededor de 85% de eficiencia en el

proceso.

L775 11,7719
N

1,770
1,765 \
1,760 \

1,755 A 1,7506

1,750 A X

1,745 \\
1,740 1,7375 1,7360

1,735 S 1,7320 1,7324

1,730
1,725 T T T \ \
70 75 80 85 90 95

Eficiencia (%)

Consumo de Energia (MJ/kgC02)

Figura 4-1 Requerimiento de energia total en el proceso de absorcion.

50

——
| —



Capitulo 4. Analisis de Resultados

a) Energia Térmica

De la simulacion de GTPRO, también se obtuvo la energia térmica que se requiere
exclusivamente para la regeneracion. Se realizé6 el comparativo de la energia
térmica que posee el vapor saturado comparado con la energia eléctrica que el

vapor extraido generaria si fuera introducido en la turbina de vapor.

En la figura 4-2, se observa que el punto de inflexién se encuentra alrededor del
75% de eficiencia, lo cual representa una disminucion de energia de 82 652 kW de
un total de 337 056 kW que generaria la turbina de vapor funcionando en carga
base.

Al 85% de eficiencia, la pérdida de energia eléctrica por regeneracién de aminas

es igual a 28% del total de generacion de la Turbina de Vapor a carga base.
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Figura 4-2 Requerimiento energético para regeneracion de aminas.

b) Energia Eléctrica

La planta de CCS implica diferentes equipos auxiliares que requieren energia
eléctrica de manera continua como: el compresor de alta presion de CO,, el
soplador de gases de escape y las bombas de amina pobre e amina rica lo cual

representa un punto importante en la penalizacion total de energia.
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La planta de ciclo combinado en carga base y condiciones de media anual genera
993 049 kW, del cual el 5.2% es destinado al consumo energético por el proceso
de absorcién con una eficiencia del 95% de eficiencia y comparado con el COa,.

En la Figura 4-3, se observa que a mayor eficiencia el consumo de energia
eléctrica es menor esto es debido a que al aumentar la cantidad de CO,, el
desemperfio es mas eficiente.

0,185

4
0,180 \
0,175 \\
0,170 \
0,165 \

T~

0,160 T \ \ \ )
70 75 80 85 90 95
Eficiencia (%)

Consumo Energético (kW/kgC02)

Figura 4-3 Requerimiento energético para equipos auxiliares.

4.1.2 Presion de operacion de la torre regeneradora.

Al aumentar la presion de operacion de la torre, el balance de materia y energia se
ve modificado, debido a que al aumentar la presiéon, manteniendo las mismas
condiciones y concentraciones de entrada, la presion parcial de CO, aumenta en
la fase gaseosa por consecuencia se requiere menor calor en el rehervidor para
alcanzar el punto de burbuja de la mezcla H,O — CO»,

En la Tabla 4-1, se muestra los resultados arrojados por la simulacién variando la

presidn de operacién, en los que se observa una pequefa mejora alrededor del
2%.

52

——
| —



Capitulo 4. Analisis de Resultados

Prgsién Tempgratura Eficiencia (%) COZ::?;?ade
Rehervidor (bar)  Rehervidor (°C) (MI/kgCO2)
1,80 117,30 87,52% 3,59
2,00 120,34 88,39% 3,55
2,20 123,14 88,96% 3,53
2,40 125,70 89,33% 3,52

Tabla 4-1 Relacion entre la presion de operacion de la torre regeneradora sobre la eficiencia de captura.

Sin embargo al aumentar la presion a 2.40 bar, se rebasa la temperatura de
degradacion de la amina que ronda los 120 °C lo que conllevaria a tener

problemas de corrosion en los equipos instalados.

4.1.3 Temperatura en las corrientes de entrada al
absorbedor

Actualmente los valores tipicos encontrados en la literatura para la temperatura de
las corrientes de entrada como gases de escape y amina pobre son aproximados
entre 35 °C y 45 °C.

La reaccidn de absorcion es sensible a los cambios de temperatura, debido a que
es una reaccion exotérmica se ve beneficiada al disminuir la temperatura de

operacion de la torre, ademas de que disminuye la evaporacién de la MEA.

Cuando se incrementa dicha temperatura, aumenta la velocidad de reaccion de la
absorcion y existe menor intercambio de calor en el intercambiador E-101 por lo

tanto menor area de transferencia.

En la Figura 4-4, se muestran los resultados obtenidos al simular temperaturas en

el rango de 30 y 40 °C, siendo esta la unica variable modificada.
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89%
<
88% I~

88% \

87% \

87% \

86% \

86% \
o~

85% T T T T 1
30 32 34 36 38 40
Temperatura de Entrada Absorbedor (°C)

Eficiencia Captura CO,

Figura 4-4 Relacion entre temperatura de entrada al absorbedor y eficiencia de captura de CO,

A pesar de que la simulacion muestra que el mejor rendimiento se logra a una
temperatura de 30 °C, se tiene un limitante en la planta a instalar el cual es la

temperatura de agua de enfriamiento.

El intercambiador E-101 estd limitado a la temperatura de entrada del agua
enfriamiento en este caso, agua de mar, con temperaturas entre 15 °C a 29 °C,

por lo cual se establecio disefar a 40 °C la entrada al absorbedor.

4.1.4 Acercamiento minimo de temperatura en el
intercambiador “Carga — Producto” E-100.

El dimensionamiento del intercambiador depende del acercamiento minimo de
temperaturas entre la corriente de entrada de amina pobre y la corriente de salida
de la amina rica. Segun la literatura el acercamiento minimo varia entre 5 °C a
20°C.

A menor intercambio de calor, menor el area de transferencia lo que conlleva a un
consumo mas elevado de vapor en el rehervidor y un costo de equipamiento

menor.

En la Figura 4-5, se observan los resultados arrojados a diferentes acercamientos

de temperatura de 5 °C a 20 °C, comparando el area de transferencia requerida y

——
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la energia consumida por kilogramo de CO, para cada uno de los diferentes casos

simulado a 85% de eficiencia.

35000 / 3,8
_ 30000 3755 S
£ / g
25000 =
'é \ /./ - 37 2

()

& 20000 %
& 15000 o

] - 3,6
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\ (7]
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o

O T T T T T T T T T T T T T T 3,5

5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15 16 17 18 19 20

Acercamiento de temperatura minimo (°C)

Figura 4-5 Relacion entre el acercamiento minimo de temperatura y el consumo de energia por kilogramo de CO2

recuperado, drea de transferencia requerida.
El area del intercambiador se calculd de la siguiente manera:

_ Qrica/pobre

Ui LMTD Ec.4-1
Donde;
Qricalpobre = calor intercambiado (W)
U = coeficiente de transferencia calorico (W/m? K)
LMTD = media logaritmica de la diferencia de temperatura (K)

Los valores de Q y LMTD fueron tomados de cada una de las simulaciones de
Aspen HYSYS. Se establecié el valor del coeficiente de transferencia caldrico de
un intercambiador cotizado previamente para el mismo servicio igual a 502.59

W/m?Zk, para mayor detalle ver Apéndice B.
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Se establecié en la simulacion 5 °C de acercamiento minimo teniendo una
reduccién 6.2% del calor requerido para una simulaciéon de 85% de eficiencia con

acercamiento minimo de 20 °C.

4.1.5 Reflujo en condensador (Temperatura de operaci  On
del condensador).

La torre regeneradora se puede especificar de diferentes maneras:

» Temperatura en el condensador
* Reflujo

+ Concentracion deseada de CO,

La manera mas facil de especificarla es indicando el reflujo 6ptimo,

aproximadamente de 0.1 a 1.

Al aumentar el reflujo, la carga de CO; en la amina pobre disminuye, se reduce la
pérdida de amina y baja la temperatura de operacidon en el condensador por lo
que se evapora menos agua y la compresién es menos costosa por tener mayor

pureza de CO..

Al considerar reflujos alrededor de 0.1 a 0.4, el tamafo del condensador es mas
pequefio y disminuye el consumo de vapor debido a que el flujo de recirculacién
de amina pobre se reduce por lo que para evitar el consumo innecesario de vapor

se selecciono el reflujo igual a 0.3 como 6ptimo.

4.1.6 Flujo de Recirculacion. Amina Pobre.

Al establecer la eficiencia de remocion en el proceso, se encuentra una relacion
directa con el flujo de recirculacion llamado amina pobre y las concentraciones de

la misma.

Las ventajas de recircular un bajo flujo de amina, se reducen el OPEX y el
CAPEX, debido a que el equipo mecanico disminuye en dimensionamiento como

son tuberias, bombas e intercambiadores de calor, en la operacion también

56

——
| —



Capitulo 4. Analisis de Resultados

disminuyen los costos debido a que se requiere menor energia eléctrica para
operar lo equipos y menores flujos de enfriamiento en los diferentes

intercambiadores.

Sin embargo, si lo que se desea es aumentar la eficiencia de la absorcidon se debe
aumentar el flujo de amina pobre y la diferencia de concentraciones de CO, y

amina.

La ecuacién Ec.4.2 ejemplifica el comportamiento anteriormente descrito.

Naminas = ﬁ Ec.4.2
Donde;
Naminas = Moles de aminas que reaccionan en la absorcion
n = Eficiencia de absorcion
Neo, = Moles de CO, en gases de escape
Arich = Relacion entre moles de CO, y moles de amina

en corriente de amina rica

= Relacion entre moles de CO; y moles de amina

Hiean

en corriente de amina pobre

Suponiendo como sistema un solo plato de la torre absorbedora y en estado
estacionario, y considerando en la ecuacion anterior como constante la eficiencia,
el flujp molar de CO, y la relacion de concentraciones en la amina pobre,
aumentando la relacién de concentraciones en la corriente de amina rica
disminuye la cantidad de aminas requeridas para la absorcion por lo tanto la

cantidad de calor sensible en el rehervidor también disminuye.

Ademas, al aumentar la relacién de concentraciones de amina rica, se encuentran
mayor moléculas de CO; por lo que la presion parcial aumenta, por consecuencia

se requiere menor calor de dilucién en la etapa de regeneracion.
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4.2 Proceso Estandar con Mejora de Variables

Después de realizar el analisis de las diferentes variables se simulé el mismo
proceso estandar, mejorando las variables de operacion que se analizaron en los

puntos anteriores.

Las especificaciones de los equipos se presentan en la Tabla 4-2.

Variable Unidad

Eficiencia de captura de CO, 85 %
Temperatura del gas de entrada 40 °C
Presién del gas de entrada 1.2 bar
Flujo de gas de entrada 89070 kgmol/h
CO; en gas de entrada 6.7 %peso
Agua en el gas de entrada 7.2 %peso
Temperatura de amina pobre 40 °C
Presion de amina pobre 1.01 bar
Flujo molar amina pobre 111800 Kgmol/h
MEA en amina pobre 28.3 %peso
CO; en amina pobre 5.3 %peso
Numero de etapas en Regenerador 6 (Condensador +
Rehervidor)

Numero de etapas en Absorbedor 6

[ =)
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Variable Unidad

Eficiencia de Murphree en Absorbedor 0.15

Eficiencia de Murphree en Regenerador 0.25
Temperatura de Rehervidor 120 °C
Acercamiento minimo en intercambiador 5 °C
E-100

Reflujo en Regenerador 0.3

Tabla 4-2 Especificaciones del proceso estandar con mejora de variables

En la Tabla 4-3, se observa el requerimiento de energia en el proceso de

absorcién estandar con mejora de variables.

Consumo Energético (Rehervidor)

KW MJ/kgCO?2

Proceso Estandar con

150 891,82 3,788
Mejora de Variables

Tabla 4-3 Requerimiento energético en proceso estandar con mejora de variables.
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4.3 Proceso de Mejora con Recompresion de Vapor
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Figura 4-6 Simulacion de Proceso de Mejora con recompresion de vapor.

Como se menciondé anteriormente, en el proceso de mejora se adiciona equipo
mecanico como el tanque separador y un compresor de vapor. En la Tabla 4-4, se

presentan las especificaciones de este esquema de simulacion.

Variable Unidad

Eficiencia de captura de CO, 85 %
Temperatura del gas de entrada 40 °C
Presién del gas de entrada 1.2 Bar
Flujo de gas de entrada 89 070 kgmol/h
CO; en gas de entrada 6.7 Y%peso
Agua en el gas de entrada 7.2 Y%peso
Temperatura de amina pobre 40 °C
Presion de amina pobre 1.01 bar
Flujo molar amina pobre 96 400 Kgmol/h
[ )
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Variable Unidad

MEA en amina pobre 29.2 Y%peso
CO; en amina pobre 4.8 Y%peso
Numero de etapas en Regenerador 6 (Condensador

+ Rehervidor)
Numero de etapas en Absorbedor 6
Eficiencia de Murphree en Absorbedor 0.15
Temperatura de Rehervidor 119 °C
Reflujo en Regenerador 0.3
Presion de Tanque Separador 1.2 bar
Presion de Salida de Compresor 1.9 bar
Temperatura de Salida de Compresor 167.5 °C

Tabla 4-4 Especificaciones del proceso de mejora con recompresion de vapor

Las variables de operacion de los equipos adicionales fueron establecidas para
lograr un requerimiento menor de vapor en el proceso. En el tanque separador se
establecio la presion de operacion de 1.2 bar, el valor 6ptimo segun la literatura
(Kvam, 2013).

En la Tabla 4-5, se observa el requerimiento de energia en el proceso de mejora —

recompresion de vapor.

Consumo Energético (Rehervidor)

kW MJ/kgCO2

Proceso de Mejora 139 055,56 3,472

Tabla 4-5 Requerimiento energético en proceso de mejora con recompresion de vapor
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4.4 Comparativa de las diferentes configuraciones

Uno de los objetivos principales de la presente tesis, es evaluar las consecuencias
de instalar una planta nueva de CCS en un proyecto de Ciclo Combinado es por lo
cual se presenta el siguiente analisis comparativo de las diferentes
configuraciones, donde se identifican los parametros de energia, electricidad y

eficiencia del Ciclo Combinado.

En la Figura 4-7, 4-8, 4-9, se presentan los requerimientos de energia eléctrica de
las diferentes simulaciones en las cuales se compara el porcentaje de electricidad
adjudicado a la captura de CO; contra el resto de las cargas auxiliares propias de
la Planta de Cogeneracion. Estos consumos se abastecen de la misma generacién
de electricidad del Ciclo Combinado por lo que cada KW consumido implica una
pérdida monetaria.

Proceso Estandar

Miscelaneos s
Perdida de Transformadores

0,60%
/ 5,65%
Bombas HRSG ‘

6,42%
Bombas de Condensado
0,45%

Bombas de Enfriamiento _¢
1,685%

Torre de Enfriamiento
9.14%

Auxiliaresde Planta :
2,75% —y

—

Auxiliaresde TG "

1,68%

Consumo de | N Captura de CO2
| Energia Eléctrica: | N 71,51%
80 677 KW "

Figura 4-7 Consumos de energia eléctrica en Ciclo Combinado - Proceso Estandar

En la configuracion de Proceso Estandar 90%, se consumen 57 695 KW para el
correcto funcionamiento de la planta CCS el cual representa el 71.51% del total de
consumos eléctricos seguido por la Torre de enfriamiento la cual no solo abastece
al condensador de la Central, ademas enfria las cargas de los diferentes
intercambiadores del CCS.
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Proceso Estandar con Optimizacidon de Variables

Miscelaneos 5
Pérdida de Transformadores

0,17%
/ 5,90%
Bombas HRSG ‘ =

6,54%

Bombas de Condensado
0,66%

Bombas de Enfriamiento _4
2,58%

Torre de Enfriamiento
9.14%

Auxiliaresde Planta
3,28%

Auxiliaresde TG
1,71%

————

Consumo de
I Energia Eléctrica: I
I 75 193 KW

Captura de CO2
70,02%

Figura 4-8 Consumos de energia eléctrica en Ciclo Combinado - Proceso Estandar con Mejora de Variables

El Proceso de Mejora con 85 % de eficiencia es el de mayor consumo energético
comparado con los dos anteriores con un consumo total de 80 983 kW, el 70.34%
corresponde al CCS menor con la primer configuracién de Proceso Estandar,

como se observa en la Figura 4-9.

Proceso de Mejora con Recompresion de Vapor

Miscelaneos 5 g
Perdida de Transformadores

0,17%
/ 5,81%
Bombas HRSG <

6,39%

Bombas de Condensado
0,70%

Bombas de Enfriamiento
2,77%

Torre de Enfriamiento
9.14%

Auxiliares de Planta
3,28%

Auxiliaresde TG
1,68%

/ Captura de CO2

e e
1 70,34%

Consumo de
I Energia Eléctrica: I
I 80 983 KW

Figura 4-9 Consumos de energia eléctrica en Ciclo Combinado - Proceso de Mejora con Recompresion de Variables
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Balances de Energia del Ciclo Combinado

Proceso Estandar

Entradas Salidas

Aire de Combustién
105 213kW, 5,19%

Capturade CO2, i = _'5'
B8O 995kW, 4,44%

\u Pérdidas TG,
18 787kW, 0,93%

- g pi_,ura_ de COZ,
77 7TTKW, 3,88% 477 584kW, 23 56%

Figura 4-10 Balance de Energia Ciclo Combinado - Proceso Estandar

Proceso Estandar con Mejora de Variables

Entradas Salidas

Aire de Combustion,
105213kW, 5,26%

Captura de CO2,
70 068KW, 3,49%

Pérdidas TG,
18 787kW, 0,94%

Capturade CO2,

Miscelaneos, e
% 371835kW, 18,53%

77 777kW,3,88%

Figura 4-11 Balance de Energia Ciclo Combinado - Proceso Estandar con Mejora de Variables
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Proceso de Mejora con Recompresion de Vapor

Salidas

Entradas
Aire de Combustidn,
Capturs de C02, 105 213w, 5,26%
64 222KW, 3,21%
\

Gas Combustible,
1831 720KW,
91,53%

Energia Eléctrica
Meta,
BE2'295kW, 43, 09%

Miscelaneos,
72 01BkW, 3,90%

Condensador,
270 675kW, 13,53%

Gasesde Escape,
430 563KW, 21,52%

Perdidas TG,
18 7Bk, 0, 94%

" Captura de CO2,

340 816KW, 17,03%

Figura 4-12 Balance de Energia Ciclo Combinado - Proceso de Mejora con Recompresion de Vapor

En las Figuras 4-10, 4-11, 4-12, se muestran
considerando como sistema el Ciclo Combinado. EIl proceso de mejora consume

los balances de energia

el 17% de energia relacionada con el vapor comparada con 23.6% de la energia

que se consume en el proceso del proceso estandar.

En la Tabla 4-6, se muestra el resumen de consumo total de energia tanto térmica

como eléctrica debida a la implementacion de una nueva planta de CCS.

Consumo Eneraia Consumo Eficiencia
Caso de Disefio Térmica 9 Energia Ciclo
Eléctrica Combinado

(MJ/kgCOy,) (Kw) (kW) (%)

Proceso Estandar 4 595 387 788 57 695 50,5
Proceso Estandar con 3788 301784 | 55453 52.0

Mejora de Variables

Proceso de Mejora con 3,472 278 111 56 863 524

Recompresion de Vapor

Tabla 4-6 Evaluacion de consumos de energia de las diferentes configuraciones.
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CAPITULO 5.
CONCLUSIONES

En la presente tesis, se desarrollé el analisis y la simulacion del proceso de
captura de CO,, a partir de los gases de escape de una turbina de gas
perteneciente a una planta de ciclo combinado utilizando el Simulador Aspen
Hysys V.9.

Junto con el aprovechamiento del vapor que la central genera y conjugando los
consumos energéticos de la planta con los establecidos en el ciclo combinado, se
establecieron las variables de proceso adecuadas para el correcto funcionamiento

y disefio de la planta CCS.

Asimismo, se evaluaron 3 diferentes configuraciones de proceso de post -
combustion de separaciéon de CO, mediante la absorcion quimica utilizando como

solvente MEA. Las 3 configuraciones evaluadas fueron:

I. Proceso estandar,
II.  Proceso estandar con mejora de variables

lll.  Proceso de mejora con recompresion de vapor.

Las simulaciones fueron evaluadas por el consumo de energia térmica y eléctrica

con el fin de obtener el menor impacto en el Ciclo Combinado.

Los parametros analizados en la simulacion de Proceso Estandar fueron la
eficiencia de captura, temperatura de operacion en torre absorbedora, presion de
operacion de torre regeneradora, acercamiento minimo de temperatura en
intercambiador carga-producto, reflujo en condensador y flujo de amina pobre asi
como sus concentraciones. Los parametros mejorados fueron incluidos en una
nueva simulacion la cual se determin6 como Proceso Estandar con Mejora de

Variables.

En la tercera simulacién Proceso de Mejora con Recompresion de Vapor se
incrementd el equipo de la seccidén de regeneracion reduciendo el vapor requerido

en el rehervidor.
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Del analisis descrito anteriormente, se obtuvo que el caso de disefio que logro el
menor requerimiento de energia fue el proceso de mejora con recompresion de
vapor con 3.742 MJ/kgCO,, lo que implica una mejora del 8.34% sobre el proceso

estandar con mejora de variables.

Uno de los objetivos mas importantes del presente trabajo, fue determinar el
impacto que se tiene al instalar una nueva planta de Captura de CO; con el ciclo
combinado, por lo que se simuld la interaccion de los mismos en el software
GTPRO 27. De esta simulacion se obtuvo que el proceso que tiene menor impacto
sobre la planta de Ciclo Combinado fue el proceso de mejora con recompresion de
vapor con una eficiencia igual a 52.4%, la mejor eficiencia comparada con las

otras 2 simulaciones.

Con base en lo anterior, se realizo el Estimado de Costo del Proyecto de la planta
CCS con la simulacion de Proceso de Mejora con recompresiéon de vapor, el cual

se muestra en la Tabla 5-1.

Sin embargo, se recomienda para trabajos futuros considerar los aspectos que
cuentan con mayor incertidumbre debido al rumbo que pueda tomar el sector

energético en nuestro pais.
Los aspectos a tomar en consideracion son:

* El precio de la venta de los Certificados de Energia Limpia (CEL), ya que
por cada MW producido con reduccién de emisiones se asignara un CEL,
los cuales se pueden vender y sumarse con un ingreso extra en el CAPEX
del proyecto.

e El precio del combustible y su comportamiento en el transcurso de la vida
del proyecto.

» El precio de la electricidad del nodo donde se planea suministrar la energia
producida.

« El analisis de mercado para el CO, como cantidad requerida por pozo para

la recuperacion mejorada del petréleo.
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Estimado de Costo. Ciclo Combinado & CCS con Recompresion de Vapor.

Resumen del Costo del Proyecto ES%?:;%O

| Equipo Especializado 340 327 888 USD

Il Otros Equipos 29 062 860 USD

[l Civil 34 667 206 USD

IV Mecanico 35741 717 USD

V  Eléctrico 8 958 479 USD

VI Edificios 2412 045 USD

VIl Ingenieria y Arranque 23136 115 uUSD
CCS 445 055 916 USD
Subtotal - Costo EPC 869 362 226 usD

VIl Costos Miscelaneos del EPC 120 142 446 uUSD
Precio EPC 989 504 673 USD

IX Costos Miscelaneos del Propietario 89 055 421 USD
Total - Costo Propietario 1 078 560 093 uUsSD
Potencia Neta del Ciclo Combinado 862,3 MW
Precio por kW — EPC 1148 USD por kW
Costo por kW — Propietario 1251 USD por kW

Tabla 5-1 Estimado de Costos del Proyecto
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Apéndice A. Balance de Materia y Energia Ciclo Combinado
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Apéndice B. Referencia Hoja de Datos Intercambiador
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Apéndice C. Diagrama de Proceso Estandar
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Apéndice D. Diagrama de Proceso de Mejora
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Apéndice E. Balance de Materia y Energia Ciclo Combinado con CCS
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