UNIVERSIDAD TECNICA FEDERICO SANTA MARIA
DEPARTAMENTO DE INGENIERIA QUIMICA Y AMBIENTAL

SANTIAGO-CHILE

{IN}
GEXUMBRAH SOLEM L—I

Dimensionamiento de planta de captura y almacenamiento de
dioxido de carbono aplicado a la industria termoeléctrica

Bastian Andrés Diaz Cortés

MEMORIA PARA OPTAR AL TITULO DE
INGENIERO CIVIL QUIMICO

PROFESOR GUIA: Dr. Gonzalo Ndfiez Montoya
PROFESOR CORREFERENTE: Dr. lvan Cornejo Garcia

Marzo — 2025



CONSTANCIA DE VALIDACION Y CONFIDENCIALIDAD DE
MONOGRAFIA A REPOSITORIO ACADEMICO

1.- IDENTIFICACION DEL TRABAJO ACADEMICO

Tipo de monografia (marcar una opcion): X Memoria o trabajo de titulo  _ Tesis de Postgrado

Titulo del trabajo: Dimensionamiento de planta de captura de diéxido de carbono aplicado a la industria termoeléctrica.
Nombre del candidato(a): Bastian Andrés Diaz Cortés

Carrera / Grado: Ingenieria Civil Quimica

Campus: San Joaquin Departamento: Departamento de Ingenieria Quimica y Ambiental

2.- VALIDACION DEL PROFESOR GUIA/DIRECTOR DE TESIS
Yo, Gonzalo Nuiez Montoya , en mi calidad de profesor(a) guia/director(a)

del trabajo académico mencionado anteriormente DEJO CONSTANCIA que:
e Herevisado esta version del documento y corresponde a la version final aprobada del trabajo.

e  Eltrabajo cumple con los requisitos académicos y de formato establecidos por la institucion.
3.- EVALUACION DE CONFIDENCIALIDAD POR PROPIEDAD INDUSTRIAL (marcar una opcién)

M El trabajo NO contiene informacidn que amerite confidencialidad y puede ser publicado de inmediato en repositorio
con acceso abierto.

O Eltrabajo CONTIENE informacidn con potenciales implicancias de propiedad industrial o intelectual y requiere un
periodo de confidencialidad (embargo) por (marcar una opcion):

[J6 meses 012 meses 2 anos 03 anos 5 anos [J10 afos

Fundamentacién de la necesidad de confidencialidad (obligatorio si se solicita embargo):

4.- FIRMAS

Profesor(a) guia o director(a) de memoria o tesis:

Focha: 12/11/2025

Firma:

Estudiante o Candidato(a):

Fecha: 12/11/2025 Firma:

Este formulario debe ser insertado como pagina 2 de la memoria o tesis, completado y firmado por estudiante y
profesor(a) antes de la entrega en portal PRISMA de Biblioteca USM.



Agradecimientos

Detrés de cada logro alcanzado, siempre he contado con pilares inquebrantables que creyeron en
mi: mi familia. A mi madre, Elizabeth, y a mi padre, Luis, quienes me brindaron todas las
herramientas posibles para que este proceso académico culminara con éxito. Su apoyo constante,
sus palabras siempre oportunas y su carifio incondicional fueron fundamentales durante estos seis
afios. A mis hermanos, Cristobal y Guillermo, quienes, con cada encuentro renovaban mi
motivacion de continuar en este proceso. A mis mascotas, imposible nombrarlas a todas, siempre
se recordara sus reacciones cuando las iba a visitar. En especial, un abrazo a Maxi, donde quiera

que esté descansando.

Agradezco profundamente a la familia Jorquera Méndez, por cada momento compartido y, en
especial, por los fines de semana en que me hicieron sentir parte de su hogar. Su calidez y
dedicacion, especialmente en aquellas ocasiones en que mis cumpleafios coincidieron con estadias

en Santiago.

A Catalina Jorquera, mi compariera y pareja durante casi cinco afios de este camino, gracias por tu
apoyo constante, por motivarme a crecer como persona y profesional, y por ser un ejemplo de

perseverancia. Deseo de corazon que cada uno de tus suefios y motivaciones se hagan realidad.

A mi estimado grupo Prende Casa, gracias por los buenos momentos, las risas y la compafiia en
los momentos mas necesarios. También destaco a “Quimicodeina”, nuestro equipo social y

deportivo de fatbol y e-sports, por cada alegria y logro compartido.

A mi casa de estudios, por brindarme las herramientas necesarias para mi formacion como
ingeniero. Y a mi profesor guia, Gonzalo Nufiez, por su apoyo, confianza y por permitirme trabajar

en un tema de memoria que me desafio y permitié crecer profesionalmente.

“Soy lo que hago cada dia; los resultados son un efecto secundario. Debemos valorar el proceso
sobre los resultados .



RESUMEN EJECUTIVO

En la presente memoria se desarrolla un estudio técnico para evaluar la aplicacion de captura y
almacenamiento de didxido de carbono (CCS) en la industria termoeléctrica chilena. El trabajo
incluye la seleccion de una planta termoeléctrica de acuerdo con sus emisiones, el disefio y
dimensionamiento de la planta de captura y los costos de su captura y licuefaccion. Este estudio se
realiza con el propoésito de contribuir a la mitigacion de gases de efecto invernadero en el sector
energético nacional, un paso clave para alcanzar los objetivos de carbono neutralidad establecidos
por politicas nacionales e internacionales en la cuales Chile forma parte. La implementacion de

tecnologias CCS se consideran una herramienta clave para reducir las emisiones de la industria.

Se selecciona la Central Termoeléctrica Cochrane como caso de estudio, basada en su capacidad
instalada, emisiones anuales de didxido de carbono y planificacién operativa. Luego, mediante
Aspen HYSYS V14 se simulan y dimensionan las etapas de captura y licuefaccion de CO2, y
mediante Aspen Exchanger Design & Rating para el disefio de los intercambiadores de calor.
Ademas, se analizan los costos de capital y operativos para el calculo del costo total por tonelada

de dioxido de carbono capturado.

Los resultados indican que la planta disefiada puede capturar hasta el 89% del CO, emitido, con
una pureza de 90%. El costo de captura se estima en 54,4 USD/ton, un valor competitivo dentro de
los rangos reportados. Se identifica que los compresores y rehervidor utilizados son los principales
costos del proceso, representando el 42% del costo total de los equipos y 25% del OPEX,

respectivamente.

La central térmica utilizada como caso de estudio es técnicamente viable y econémicamente
competitiva, alineandose con los objetivos de descarbonizacién nacional. Sin embargo, se
recomienda optimizar las etapas con alta demanda energética e implementar tecnologias para

recuperar el calor en el sistema, de esta forma, es posible disminuir el costo de captura.
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1. INTRODUCCION

El cambio climético, segin la Convencion Marco de las Naciones Unidas sobre el Cambio
Climatico (CMNUCC), se define como “cambio de clima atribuido directa o indirectamente a la
actividad humana que altera la composicion de la atmésfera mundial y que se suma a la variabilidad

natural del clima observada durante periodos de tiempo comparables” (ONU, 1992).

Este fendmeno es uno de los desafios ambientales, sociales y econdmicos mas trascendentes de la
actualidad y estd estrechamente relacionado con las emisiones de gases de efecto invernadero
(GELI), como el diéxido de carbono (CO2) y los dxidos nitrosos (NOx), provenientes principalmente

de la quema de combustibles fosiles como el petréleo, el carbon y el gas natural (ONU, 2024).

1.1. Contexto global y nacional

Las emisiones globales de CO- alcanzan un total de 36 mil millones de toneladas anuales, donde
China, Estados Unidos, India y Rusia destacan como principales emisores como detalla la Tabla 1.
Ademaés, Chile alcanza emisiones de CO per céapita un 50% mayor a lo reportado a nivel

sudamericano, indicando una necesidad de reducir las emisiones del sector industrial.

Tabla 1. Emisiones de didxido de carbono en el mundo en 2023 (Our World in Data, 2024).

Pais/Continente Emision CO- (ton/afio) Emision per capita (ton/persona)
China 11.902.503.000 8,4
Estados Unidos 4.911.391.000 14,3
India 3.062.324.500 2,1
Rusia 1.815.924.700 12,5
Sudamérica 1.108.965.000 2,6
Brasil 486.470.080 2,3
Chile 77.287.704 3,9

En Chile, la generacion eléctrica en plantas termoeléctricas representa el 37% de las emisiones
totales de CO> como indica la Figura 1. Por esto, se presenta el desafio a nivel nacional de

descarbonizar este sector para alcanzar una carbono neutralidad en la matriz energética.
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Figura 1. Distribucion de emisiones de didxido de carbono por sector productivo en Chile
(RETC, 2023).

1.2. Planes de descarbonizacion

Para abordar la crisis del cambio climatico, se han implementado iniciativas globales como el
Protocolo de Kioto y el Acuerdo de Paris en 1997 y 2015, respectivamente. Este ultimo propone
limitar el aumento global a menos de 2 °C respecto a los niveles preindustriales, estableciendo un
aumento dptimo de 1,5 °C. Esto en consecuencia promueven la transicidn hacia tecnologias libres
de emisiones, sustentables y promoviendo una carbono neutralidad, objetivo que se espera alcanzar
en 2050 con la implementacion de tecnologias competitivas en el sector energético y transporte
(EAA, 2024).

A nivel nacional, el Ministerio de Energia desarroll6 el Plan Energético a Largo Plazo, que presenta
tres posibles escenarios de descarbonizacion: Recuperacion, Carbono Neutralidad y Transicion
Acelerada. Este plan, fundamentado en un analisis de escenarios econémicos y en el estudio de
costos asociados a tecnologias y combustibles fésiles, destaca la implementacion de tecnologias de
Captura, Utilizacion y Almacenamiento de Didxido de Carbono (CCUS, por sus siglas en inglés)
como una herramienta esencial para alcanzar la meta de carbono neutralidad, ademas de ser un
complemento clave para la transicion econémica basada en hidrogeno verde (Ministerio de
Energia, 2021).



Debido a ello, se plantea la necesidad de evaluar la viabilidad de implementar tecnologias de CCUS
o Captura y Almacenamiento de Dioxido de Carbono (CCS, por sus siglas en inglés) en Chile para
reducir las emisiones de la industria termoeléctrica. Este analisis incluye el dimensionamiento de
plantas de captura y la identificacion de opciones geograficas de almacenamiento, debido las

emisiones del sector y su importancia en la matriz energética nacional.

En el Capitulo 1, se presenta el contexto de esta memoria, detallando la importancia nacional de
alcanzar la carbono neutralidad. En el Capitulo 2, se detallan los objetivos y los alcances de la
memoria, proporcionando una base clara para el desarrollo de la investigacion. En el Capitulo 3,
se presenta el estado del arte, donde se abordan las tecnologias existentes para la captura y
almacenamiento de didxido de carbono, asi como su implementacion a nivel global y nacional. En
el Capitulo 4, se describe la metodologia utilizada para alcanzar los objetivos planteados.
Finalmente, en los Capitulos 5 y 6, se presentan los resultados obtenidos, su discusion y las

conclusiones derivadas del estudio, junto con recomendaciones para futuras investigaciones.



2. OBJETIVOS
El objetivo general de esta memoria es evaluar técnicamente la aplicacion de la captura y el

almacenamiento de didxido de carbono a la industria termoeléctrica chilena.
A su vez, los objetivos especificos establecidos para este trabajo son los siguientes:

1. Determinar la planta termoeléctrica chilena dptima para la implementacion de un sistema
de captura y almacenamiento de didxido de carbono en base a sus emisiones de didxido de

carbono.

2. Dimensionar una planta de captura de di6xido de carbono y su almacenamiento utilizando

herramientas de simulacion de proceso.

3. Determinar el costo de captura por tonelada de dioxido de carbono a partir de la planta

dimensionada realizado en objetivo especifico 2.

2.1. Alcances

La presente memoria se limita al analisis y la simulacion de la captura de CO2 en chimeneas de
plantas termoeléctricas, considerando inicamente el almacenamiento como parte del sistema CCS.
La evaluacion se enfoca en gases provenientes de combustién completa, es decir, libres de
monoxido de carbono y residuos de combustion, esto con el proposito de limitar el alcance
exclusivamente a la captura de dioxido de carbono y excluir los procesos previos a la alimentacion
del gas al sistema de captura. Para la simulacion se emplea un sistema de absorcion — desorcion
basado en monoetanolamina (MEA) como agente absorbente. Esta memoria no incluye el analisis
del transporte del CO capturado ni evaluaciones ambientales adicionales al almacenamiento

geoldgico.



3. ESTADO DEL ARTE

En el presente capitulo, se indican las principales tecnologias de captura de diéxido de carbono,
sus métodos de transporte, almacenamiento y los principales proyectos mundiales de CCS.

Ademas, se abordan las principales plantas de CCS con los proyectos en Chile.

3.1. Tecnologias de captura de diéxido de carbono

Las tecnologias de captura de carbono se clasifican en tres categorias principales, de acuerdo con
el momento en que se produce una variacion en el proceso combustion: postcombustion,
precombustion y oxicombustion. Cada una de estas tecnologias presenta caracteristicas
diferenciales en términos de adaptabilidad, costos y eficiencia a las distintas aplicaciones

industriales. La Figura 2 resume los enfoques de cada tecnologia para la captura de COs.
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Figura 2. Diagrama de tecnologias convencionales de captura de didxido de carbono:
postcombustidn (arriba), precombustion (medio) y oxicombustion (abajo) (adaptado de PTECO2,
2024).

La tecnologia de postcombustion es actualmente la mas utilizada y estudiada, debido que su
implementacién en plantas industriales no requiere cambios significativos en el proceso de
combustion. En este método, el CO; se separa de los gases de combustidn, logrando que sea una

tecnologia adecuada para fuentes fijas como plantas termoeléctricas, cementeras o refinerias.



Esta tecnologia emplea tres métodos de separacion de CO2 los cuales son: adsorcion, separacion
por membranas y absorcion, las cuales se enlistan en la Figura 3. La adsorcion utiliza materiales
solidos, comunmente zeolita o carbon activado, para captar el CO2 mediante interacciones fisicas
0 quimicas. En cambio, la separacion por membranas mediante materiales selectivos permea el
CO:- al bloguear los otros gases. Sin embargo, la absorcién quimica con soluciones de aminas,
donde la monoetanolamina (MEA) es la més utilizada, es la técnica més extendida gracias a su alta

eficiencia y capacidad de operar con grandes volumenes de gases (Chao et al., 2021).

Procesos de captura de CO, por
postcombustion

Adsorcion Absorcion Separacion por

membranas
Adsorcion por
— cambio de — Absorcion fisica — I\/Ioerzn;tr)]riiggs
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— cambio de presion — Absorcion quimica mg?qg;a}ggg
(PSA) g
Adsorcion por | | Membranas de
— cambio voltaje matriz mixta
(ESA)

Figura 3. Principales tecnologias para la captura de CO, mediante el método postcombustion
(adaptado de Chao et al, 2021).

En el proceso de absorcion con MEA, indicada en la Figura 4, los gases de combustion ingresan a
una columna de absorcion, donde el CO; reacciona con la solucién absorbente a temperaturas de
40 — 80 °C. Luego, la solucién rica en CO; es llevada a una columna de desorcion a temperaturas
de 120 — 180 °C, para liberar el gas capturado y regenerar el solvente para su utilizacion en la

columna de absorcién (Chao et al., 2021).
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Figura 4. Diagrama de proceso simplificado de captura de CO. mediante absorcion — desorcion
(adaptado de Madeddu et al., 2019).

Por su parte, la precombustion inicia sus esfuerzos para la captura de CO, antes de la etapa de
combustion, mediante el procesamiento de combustible para producir una corriente gaseosa rica
en hidrégeno (H2) y CO.. Este método es particularmente relevante para aplicaciones en la

produccién de hidrogeno azul y en plantas de gasificacion de carbon o biomasa (Theo et al., 2016).

El proceso comienza con la gasificacion del combustible, donde el carbén o gas natural se convierte
en gas de sintesis compuesto por monoxido de carbono (CO) e hidrégeno. Posteriormente, este gas
pasa por una reaccion de desplazamiento de gas — agua (RWGS, por sus siglas en inglés), donde el
CO reacciona con vapor de agua para producir CO2 e hidrégeno adicional. Finalmente, el CO> es
capturado utilizando tecnologias como la absorcion quimica o las membranas selectivas, como se

indica en Figura 5 (Vaziri et al., 2024).
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Figura 5. Diagrama esquematico de CCS por precombustién (adaptado de Vaziri et al.,2024).

La precombustion aparte de permitir una captura eficiente de CO2 (95%), produce hidrégeno de
altas pureza (99%), lo que la convierte en una opcion estratégica para proyectos enfocados en la
transicion energética. Sin embargo, su implementacion requiere invertir en infraestructura

especializada que cuente con reactores de gasificacion y sistemas de separacion avanzados (Vaziri

et al., 2024).

Por ultimo, la oxicombustion es un enfoque innovador que reemplaza el aire convencional que se
utiliza en la combustion por oxigeno puro o enriquecido (95 — 99%). Esto genera una corriente
compuesta Unicamente por CO2 y vapor de agua, suponiendo combustion completa, lo que
simplifica la separacion de CO». La separacion del producto consiste en enfriar la corriente gaseosa,

el vapor de agua se condensa, dejando un flujo practicamente puro de CO2 (Hua et al., 2023). La
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Figura 6 describe el proceso de oxicombustion.
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Figura 6. Diagrama esquematico de CCS por oxicombustion (adaptado de Hua et al., 2023).

La principal ventaja de la oxicombustion es que elimina la necesidad de solventes quimicos para
la captura, reduciendo los costos operativos asociados. Ademas, el producto de este método posee
una alta pureza (99%), ideal para su almacenamiento o su uso en aplicaciones industriales. Sin
embargo, el principal desafio de esta tecnologia es el costo energético para separar el oxigeno del
aire mediante técnicas como la destilacion criogénica requiriendo materiales resistentes y

tecnologias avanzadas para garantizar la seguridad del proceso (Hong, 2022).

3.2. Transporte de CO: capturado

El transporte de CO2 es un componente esencial en los sistemas de CCS, ya que une las plantas de
captura con el sector de almacenamiento. Los métodos mas comunes para el transporte de CO2 son
el uso de tuberias o el transporte en barcos o camiones. Cada una de estas tecnologias presentas sus

ventajas y limitaciones segun las caracteristicas del proyecto y geografia del sector.

El transporte por tuberias es el método més utilizado a nivel mundial, el cual esté disefiado para
mover grandes volumenes de CO> de manera continua. Este sistema se emplea particularmente en
Estados Unidos y Canada, donde se transportan méas de 50 Mton anuales por mas de 2500 km. En
el transporte comercial utilizado en Estados Unidos las tuberias soportan presiones entre 86 — 152
bar y temperaturas entre 13 — 43 °C, de esta forma se minimizan las pérdidas energéticas y

garantizar la seguridad de las tuberias (Hong, 2022).

Otra alternativa viable es el transporte maritimo, especialmente en paises con una infraestructura
portuaria desarrollado o una geografia que dificulte la utilizacion de tuberias en largas distancias.

En este método, el CO; se licua a una presion de 15 bar y -28 °C, lo que facilita su almacenamiento



en tanques presurizados (National Petroleum Council, 2022). En Chile, esta opcion resulta
particularmente atractiva dada la extensa red de puertos, lo que permite la conexién entre zonas
industriales y potenciales sitios de almacenamiento geoldgico. Ademas, la alta actividad sismica
puede implicar un deterioro acelerado en los gasoductos, provocando pausas en la operacion y

captura del gas.

3.3. Uso de dioxido de carbono

El CO- ha adquirido una creciente importancia como insumo en diversas aplicaciones industriales
y quimicas. Segun la Agencia Internacional de Energia (2019), se proyecta que la demanda global
de CO; alcanzara las 272 Mton para el 2025. Este crecimiento estara impulsado principalmente por
su uso en la produccién de urea, mejora en la recuperacion de petréleo (EOR, por sus siglas en
inglés) y produccion de combustibles fésiles. La Figura 7 presenta la distribucion de las principales

aplicaciones de COs,.
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Figura 7. Distribucion de la demanda de CO- por sector industrial (IEA, 2019).

El CO, también desempefia un papel crucial en la industria quimica, donde es utilizado como
materia prima en la sintesis de polimeros, metanol y éacido férmico. Estos productos tienen
aplicaciones versatiles y su uso promueve un modelo de economia circular, sustituyendo recursos
fosiles por carbono reciclado. Otro desarrollo prometedor es la incorporacion de CO2 en la
produccion de materiales de construccion. En estos procesos, el CO; se utiliza para aumentar la
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resistencia y durabilidad de los materiales, al tiempo que contribuye al secuestro de carbono de

forma permanente (IEA, 2019).

La Tabla 2 resume las principales aplicaciones emergentes del CO., clasificadas por su producto

final y la vida Util estimada de los productos generados.

Tabla 2. Industrias emergentes y productos que requieren CO2 como insumo junto a la vida util
de estos (Hepburn et al., 2019).

Ruta Productos Vida atil
o Quimicos derivados de CO2 como metanol, urea y Dias - décadas
Quimicos plasticos.
Combustibles derivados de CO2 como metanol, Semanas — Meses

Combustibles _ )
metano y derivados de Fischer-Tropsch.

Construccion Carbonatos o concreto. Siglos
Bioenergia Bioenergia desde biomasa. Milenios
Forestal Productos de madera. Décadas — siglos

3.4. Almacenamiento de dioxido de carbono

El almacenamiento de CO> es una de las etapas mas criticas en los sistema de CCS, ya que garantiza
la retencion segura y permanente del gas, evitando que sea liberado a la atmdsfera. Este proceso se
puede realizar mediante distintos métodos, tales como el almacenamiento geoldgico, la
carbonatacion mineral y el almacenamiento en océanos. Este Ultimo se descarta debido a sus
efectos adversos en los ecosistemas marinos, como la acidificacion de los océanos (Veluturla et al.,
2024).

3.4.1. Almacenamiento geologico

El almacenamiento geoldgico es el método mas desarrollado y aplicado a gran escala. Este consiste
en inyectar el gas comprimido en formaciones subterraneas profundas, como yacimientos de
petréleo, gas natural o carbon, o acuiferos salinos. Estas formaciones ofrecen condiciones
adecuadas para almacenar el CO> debido a la presencia de rocas sello que impiden su fuga hacia la
superficie. Ademas, los yacimientos agotados de petrdleo y gas cuentan con infraestructura

existente, reduciendo los costos iniciales de implementacion (Cao et al., 2020).
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Entre las opciones disponibles, los acuiferos salinos destacan por su capacidad de almacenamiento,
estimada en hasta 10.000 Gton, y su longevidad, que puede superar los 10.000 afios (Cao et al.,
2020). Sin embargo, la inyeccion de CO en estos reservorios requiere alcanzar presiones en un
rango de 10 — 30 MPa, como indica la Tabla 3, para garantizar su confinamiento en capas profundas
del subsuelo (Cao et al., 2020).

Tabla 3. Proyectos de gran escala de CCS en acuiferos salinos (Cao et al., 2020).

Proyecto  Pais Profundidad Inyeccion diaria Temperatura Presion
(m) (ton/d) (°C) (MPa)
Snohvit Noruega 2.550 2.000 95 28,5
Sleipner Noruega 1.000 2.700 37 10,3
Quest Canada 2.000 2.960 55 18,9
In Salah Argelia 1.800 3.500 90 17,9
Gorgon Australia 2.300 10.410 100 22,0

3.4.2. Carbonatacion

Otra alternativa prometedora es la carbonatacion mineral, este método garantiza el almacenaje
permanente del CO., ya que los carbonatos producidos son solidos y no pueden liberarse a la
atmosfera. La Ecuacion 1 indica la reaccion quimica del proceso descrito, donde el CO2 gaseoso
reacciona con silicato de calcio, magnesio o hierro, esto permite obtener carbonatos los cuales
permiten el secuestro de CO> y silice, el cual puede ser utilizado en la fabricacion de cemento o
vidrio (Valderrama et al., 2019).

(Ca, Mg, Fe)Si03(S) + COz(g) - (Ca,Mg,Fe)C03(s) +Si0; (1)

La carbonatacion puede llevarse a cabo de forma directa o indirecta, como indica la Figura 8. En
la ruta directa, el CO. se pone en contacto con el mineral en su estado natural, mientras que, en la
indirecta, los componentes reactivos del mineral se extraen previamente para facilitar la reaccion.
Aunque este método es altamente efectivo y seguro, enfrenta desafios relacionados con el consumo
energético necesario para activar las reacciones y el procesamiento de grandes volimenes de
material (Marin et al., 2021).
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Figura 8. Ruta de reaccion de carbonatacion directa e indirecta (adaptado de Marin et al., 2021).

3.5. Plantas internacionales de captura de CO2

Las tecnologias de CCS han sido implementadas en diversas plantas internacionales a lo largo de
la Gltima década, validando su viabilidad técnica y econémica. Estas han permitido demostrar la
reduccion significativa en las emisiones de CO2 en sectores como la generacion de energia,

procesamiento de gas natural y produccion de combustibles.

En el &mbito de la captura de carbono, las plantas de postcombustién basadas en la absorcion
quimica con MEA han alcanzado un nivel comercial, siendo principalmente utilizada en
instalaciones termoeléctricas. En cambio, la precombustion se utiliza ampliamente en plantas
procesadores de gas natural, permitiendo producir hidrogeno azul. En cuanto al transporte, las redes
de tuberias y el transporte maritimo han sido los métodos predominantes, facilitando la conexién
entre emisoras Y sitios de almacenamiento. Por ultimo, el almacenamiento se ha llevado a cabo con
éxito en formaciones geoldgicas, especialmente en acuiferos salinos y yacimientos de petréleo, gas
o carbén (Bui et al., 2018).

La implementacion de CCS a gran escala ha sido liderada por paises como Canada, Estados Unidos
y Australia que han desarrollado plantas pioneras, las cuales se han convertido en modelos de
referencia para proyectos futuros a nivel mundial. Estas instalaciones han permitido demostrar la

viabilidad técnica y economica de estas tecnologias, superando los desafios asociados a la captura
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y almacenamiento de didxido de carbono. La Tabla 4 resume los proyectos mas destacados en este
ambito.

Tabla 4. Principales instalaciones globales de CCS (Global CCS Institute, 2023).

3 CO2
. L, i Ao
Nombre de instalacion Pais _, capturado
operacion
(Mton/afio)
Wolf Alberta Carbon Trunk Line Canadé 2020 14,6
ExxonMobil Shute Creek Gas Estados Unidos 1986 7,0
Longfellow WTO Century Plant Estados Unidos 2010 5,0
Chebron Gorgon Australia 2019 4,0
Great Plains Synfuels Plant and Weyburn- )
_ Estados Unidos 2000 3,0
Midale
Shell Quest Canada 2015 1,3
Equinor Sleipner Noruega 1996 1,0

3.6. Estado de CCS en Chile

En Chile, las tecnologias de CCS estan en una etapa inicial de desarrollo y planificacién. Aunque
no se han implementado proyectos a gran escala, el pais ha comenzado a incorporar estas
tecnologias como parte de los esfuerzos para alcanzar la carbono neutralidad al afio 2050. Dos
iniciativas gubernamentales clave en este contexto son la Estrategia Nacional de Hidrdgeno Verde,
la Planificacion Energética de Largo Plazo (PELP) y el Plan de Descarbonizacion, todas propuestas

por el Ministerio de Energia.

La Estrategia Nacional de Hidrégeno Verde, propuesto en 2020, identifica el potencial de Chile
para convertirse en un lider mundial en la produccion de hidrégeno verde, destacando la
importancia del CCUS como una tecnologia complementaria para reducir las emisiones de GEI en
el proceso de produccion de hidrogeno y en la elaboracion de combustibles sintéticos (Ministerio
de Energia, 2020).

Por su parte, la PELP evalta diversos escenarios para la transicion hacia una matriz energética

100% renovable. En los escenarios denominados Carbono Neutralidad y Transicion Acelerada, el
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CCUS se considera una tecnologia clave para alcanzar los compromisos climaticos del pais, junto
con la implementacion de energias renovables y la electrificacion de los sectores productivos. Estos
escenarios contemplan una disminucion progresiva del uso de combustibles fosiles, impuestos al
carbono mas altos, para impulsar la carbono neutralidad, y una reduccién de los costos asociados
a tecnologias de energias renovables no convencionales (ERNC). En la Tabla 5 se presentan los
criterios considerados en cada escenario (Ministerio de Energia, 2021).

Tabla 5. Criterios de aplicacion de CCUS de acuerdo con el PELP, donde NDC corresponde a la

Contribucién Determinada a Nivel Nacional y CN, a la Carbono Neutralidad (Ministerio de
Energia, 2021).

» Carbono Transicion

Factor Recuperacion ]
Neutralidad Acelerada
Crecimiento econémico Bajo Medio Alto
Precio de combustibles fosiles Bajo Medio Alto
Disminucion de costos de i L.
. Lenta Media Rapida

tecnologias ERNC
Compromisos climaticos de NDC y CN 2050 NDCy CN NDC y adelanto
mitigacion GEI incierta 2050 CN
Precio al carbono Bajo Medio Alto
Tecnologias de CC(U)S No Si Si

Por otro lado, el Plan de Descarbonizacién propone reducir en un 60% las emisiones anuales de
GEl en el sector energético al 2050, tomando un enfoque principal en el estados de las centrales a
Carbon. De esta forma, las centrales que atn no posean fecha de cierre se espera que sean retiradas
o0 reconvertidas para el 2040. Dentro de esta reconversion esta la incorporacion de tecnologias de
captura de CO (Ministerio de Energia, 2024).

En cuanto a proyectos especificos, aunque Chile no cuenta con plantas de CCS a gran escala, se
han identificado varias iniciativas piloto en el ambito industrial y académico. Una de las mas
destacadas es la Iniciativa Carbono Azul, financiada por Anglo American en colaboracion con
Fundacién Chile, AquaPacifico y la Universidad Andres Bello. Este proyecto propone desarrollar
bioproductos basados en cultivos de huiro para capturar didéxido de carbono y demostrar su

capacidad de mitigar las emisiones de GEI en ecosistemas costeros (Fundacion Chile, 2024).
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Otra iniciativa relevante es el proyecto propuesto por HIF Global, Captura Directa del Aire (DAC).
Este proyecto, que se llevara a cabo en la Region de Magallanes y la Antartica Chilena, combinara
la captura directa de CO. con hidrogeno verde para producir metanol y combustibles sintéticos,
posicionando a Chile como un pais emergente en la produccion de combustibles sostenibles (HIF
Global, 2023).

En el ambito académico, la Pontificia Universidad Catolica de Chile (PUC) lidera el proyecto
Captura de CO2 y su Conversion en Productos Quimicos de Alto Valor, que investiga el uso de
solventes sostenibles para la captura de CO2 y su conversién en productos como metanol e
hidrocarburos (Centro UC Energia, 2024).
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4. METODOLOGIA

El presente capitulo detalla las etapas metodoldgicas implementadas en la presente memoria,
comenzando con la seleccion de la planta termoeléctrica que aplica la captura de CO», para luego
simular la planta de CCS obteniendo asi sus parametros de operacion. Posteriormente, se
dimensiona los equipos principales y, finalmente, se evalia los costos asociados al proceso
mediante la estimacion de CAPEX y OPEX.

4.1. Seleccion de planta termoeléctrica

La seleccion de la planta termoeléctrica se realizd mediante el analisis de la base de datos del
Registro de Emisiones y Transferencia de Contaminantes (RETC), la cual es una plataforma
publica que contiene informacién sobre emisiones anuales totales de contaminantes, tipo de
combustibles utilizado y equipo de generacién empleado en cada instalacion. La memoria se centro
en plantas que emitan anualmente méas de 1,5 Mton de CO., este criterio permite identificar aquellas
plantas que requieren la implementacién dado su volumen de flujo y visibilizacién que pueda

generar.

Ademas del RETC, se utilizaron datos del Sistema Nacional de Informacion de Fiscalizacion
Ambiental (SNIFA), el cual es un sitio web desarrollado por la Superintendencia del Medio
Ambiente, la cual proporciona informacion a la ciudadania sobre los procesos de fiscalizacion y
sancionatorios. Dentro de la informacidn recopilada por el SNIFA se obtiene la razén de emisién

de cada planta operativa por MWh generado.

Asi, la eleccion final de la planta se basé en tres factores principales: las emisiones anuales totales,
el indice de emisién por MWh generado y la planificacion de cierre o proyectos de carbono

neutralidad de las instalaciones.

Una vez definida la planta, se determinan las composiciones tipicas de los gases de combustion en
funcién del tipo de combustible utilizado. La Tabla 6 presenta las caracteristicas de estos gases

para diferentes combustibles.
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Tabla 6. Composicién tipica de gases de combustion en termoeléctricas segun tipo de
combustible empleado para la generacion eléctrica.

Combustible H20 CO2 N2 07 Fuente

Gas natural 0,5% 15,0% 82,0% 3,5% (David et al., 2007)
Carbon 7,8% 11,0% 76,0% 5,2% (Feron, 2016)
Gas de turbina 6,0% 3,4% 75,7% 12,6% (Feron, 2016)
Petrdleo 13,0% 11,0% 73,0% 3,0% (Feron, 2016)

Para calcular el flujo de gas de combustién alimentado a la planta, se utiliz la Ecuacion (2),
considerando un periodo de operacion anual del 85% en caso de mantencion o falla de equipos
(Tonic & Rakic, 2010). Esta ecuacion relaciona las emisiones de dioxido de carbono con la
composicion de este en el gas de combustion. Esto permitié sobredimensionar los equipos
asegurando que el proceso tenga continuidad operativa y evitar sobreproduccion por temporadas

de alta demanda.

Emisién CO, anual 1 afio 1

%CO0, gas combustion 365dia-24h 0,85 2

Flujo de gas de combustion (ton/h) =

4.2. Simulacion de la planta de captura y licuefaccion de CO:

4.2.1. Planta de captura de diéxido de carbono

La simulacion de la planta de captura de CO: se llevd a cabo en el software Aspen HYSYS V14,
utilizando el modelo termodinamico Acid Gas — Chemical Solvent. Este modelo sustituye el
paquete Acid Gas Package empleado en estudios anteriores, proporcionando mayor precision en

los célculos asociados a la adsorcion y desorcion de CO> (Shirdel et al., 2022).

El disefio conceptual de la planta de captura de dioxido de carbono se dividié en dos zonas
principales, como se indica en la Figura 9. La Zona A corresponde a la etapa de absorcion, donde
el gas de combustion proveniente de la chimenea es enfriado antes de ingresar al proceso de
absorcion. En esta etapa, la solucion absorbente rica en MEA reacciona con el CO2, de acuerdo
con las reacciones presentadas en Anexo A, separandolo del flujo de gases, obteniendo por el tope

un gas agotado y por el fondo una solucion rica en CO,. La Zona B, consiste en la etapa de
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desorcion, la solucion rica es calentada antes de ingresar a la columna de desorcion, separando el

CO- de la solucion absorbente, la cual sera recirculada al sistema.

Solucién absorbente
fria P Purga _
MEA Make - Up
L Gondensador
DG 3 parcial
w Tope desorbedor co2
Gas agotado Solucién pobre —
fria

Solucién
recirculada

: Desorbedor
Solucion rica
caliente |

....... We102 Vapor recirculado

Solucién rica
precalentada

Gas combustion
frio

Gas combustion rica

Solucion rica Solucion pobre

fria

%

Rehervidor

Solucién pobre
caliente

Bomba 1

Zona A Zona B

Figura 9. Diagrama de flujo del proceso de captura de CO2 basado en postcombustion con MEA
separado en zonas, a la izquierda Zona A (absorcion) y a la derecha Zona B (desorcién).

De esta forma, la Figura 10 presenta el diagrama de captura de CO2 en Aspen HYSYS V14, donde
se observa que la Zona A cuenta con dos absorbedores, dicha modificacion se detalla en la Figura
13 del Capitulo 5.

E:

SPRDSHT-1

MIX-103

TEE-101

MIX-101

ABS2-2
Geomb2 g

Figura 10. Diagrama de flujo en Aspen Hysys de planta de captura de CO2, en Zona A: W-100,
C-100, C-101, P-100 y W-103, en Zona B: W-101, W-102 C-102, W-104 (en C-102), W-105 (en
C-102) y P-101.

— £
Rica1-2 P-101
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La Tabla 7, indica el nombre de los equipos presentados en Figura 10.

Tabla 7. Nombre de equipos de la planta de captura de dioxido de carbono presentes en Figura

10.
Caodigo Nombre
W-100 Intercambiador de calor de gases de combustion.
TEE-100 Separador de flujo para gases de combustion.
C-100 Columna de absorcion.
C-101 Columna de absorcion.
MIX-100 Mezcla de corriente de gas agotado.
MIX-101 Mezcla de corriente rica en COa.
P-100 Bomba para corriente rica en CO..
W-101 Intercambiador de calor para corriente rica y pobre.
W-102 Intercambiador de calor para corriente rica.
C-102 Columna de desorcion.
P-101 Bomba para corriente pobre en COx.
TEE-102 Sistema de purga de corriente pobre.
MIX-103 Make-Up para solucion absorbente.
W-103 Intercambiador de calor para solucién absorbente.
TEE-101 Separador de flujo para solucion absorbente.

La simulacion incluyd parametros operativos iniciales los cuales son detallados en la Tabla 8§,
condiciones similares a las utilizadas por Wang et al. (2023). Estos valores permitieron obtener de
manera preliminar la eficiencia del proceso, caracterizada por el porcentaje de recuperacion de CO-
alimentado a la planta, la cual es la razon entre el CO; obtenido en el producto con el alimentado

a la planta, presentada en Ecuacion (3).

%R 6n de COL= Masa CO, en producto 100 3)
oRecuperation e LYa= Vasa CO; en alimentacion
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Tabla 8. Parametros de caso base para la simulacion de planta de captura de carbono mediante
absorcion con MEA.

Variable Valor Unidad
Temperatura de absorbedor 40 °C
Razon de disefio de columnas (L/D) 8 -
Numero de etapas de absorbedor 25 -
Velocidad de gas en absorbedor 2,5 m/s
Presion de operacién absorbedor 101,3 kPa
Razén CO2/MEA 0,34 mol/mol
Composicion MEA en solucién absorbente 40% Molar
Temperatura de desorbedor 110 °C
NUmero de etapas desorbedor 15 -
Velocidad de gas en desorbedor 1,5 m/s
Presion de operacion desorbedor 190 kPa
Razon de reflujo 1,8 mol/mol
Razdn energética en rehervidor de regenerador 2 MJ/kg CO2

4.3. Analisis de sensibilidad

Una vez obtenida la simulacién inicial del proceso, se evaluaron los pardmetros criticos con el
objetivo de alcanzar las condiciones operativas. Esto con el fin de tener una eficiencia de captura
mayor al 90% y una pureza de producto cercanas a 95%, requisitos que cumple la instalacion
Boundary Dam Power Station en Canada (FutureCoal, 2024). Las variables analizadas incluyeron
la temperatura de operacion en la columna de absorcion, la energia térmica aplicada en el
rehervidor, la razon de reflujo en la columna de desorcién y el nimero de etapas en la columna de

absorcion y desorcion. La Tabla 9 detalla los rangos de operacidn considerados en esta evaluacion.
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Tabla 9. Parametros operacionales considerados en andlisis de sensibilidad para una planta de
captura de carbono mediante absorcién con MEA.

) Rango de )
Parametro » Unidad
operacion

Temperatura de absorbedor 40 -80 °C
Energia rehervidor por kilogramo de diéxido de carbono 2-5 MJ/kg CO2
Razon de reflujo en columna de desorcién 18-272 mol/mol
NUmero de etapas en columna de absorcion 5-30 -
NUmero de etapas en columna de desorcion 615 -

La sensibilidad de cada variable se analiz6 utilizando el coeficiente de variacion (CV), definido
como la relacién entre la desviacion estandar y la media de los resultados obtenidos. Este enfoque
permitio identificar el impacto de pequefias variaciones en cada parametro sobre la recuperacion y

la pureza del producto.

4.3.1. Transporte y almacenamiento de CO2

Para la etapa de transporte y almacenamiento de CO; se considerd emplear la licuefaccion del CO»,
este método es ampliamente utilizado para facilitar el transporte y almacenamiento seguro del gas
capturado. La eleccion de este método se debe principalmente a las particularidades geograficas de
Chile, en las cuales la presencia de infraestructura portuaria en el norte, centro y sur del pais y la
estabilidad sismica en la zona austral y patagdnica hacen viable el transporte y disposicion del CO»

licuado en condiciones seguras para su posterior almacenamiento.

Para la simulacién de la licuefaccion se desarrolld en el software Aspen HYSYS V14, utilizando
el modelo termodinamico Peng — Robinson Package. Este modelo es ampliamente utilizado en la
literatura y su precision para describir las presiones y temperaturas de condensacion de CO2,

permite modelar adecuadamente el proceso (Nguyen & Kim, 2024).

El proceso comienza con la compresion del CO; gaseoso obtenido en la etapa de desorcion, seguido
de su enfriamiento progresivo mediante intercambiadores de calor. El gas es sometido a un proceso
de compresion — enfriamiento — separacion de tres etapas para alcanzar una pureza de CO> de 99%

y luego ser condensado.
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LaFigura 11 presenta el diagrama de flujo del proceso de licuefaccion desarrollado en Aspen Hysys.

»
E
1-203

Co2
1-203 L

Figura 11. Diagrama de flujo en Aspen Hysys V14 de licuefaccién de CO..

El sistema incluye equipos detallados en la Tabla 10.

Tabla 10. Nombre de equipos de zona de licuefaccion, donde i =0, 1, 2.

TAG Nombre
V-20i Compresor.

I-20i Condensador parcial.
B-20i Separador flash.
1-203 Condensador.

En los compresores V-201i, el CO2 es comprimido a un factor de compresion de 2,1, mientras que
en los intercambiadores de calor se utilizan dos fluidos refrigerantes, para este caso, agua y
amoniaco. El agua se emplea en las primeras etapas de enfriamiento, especificamente en los
intercambiadores 1-200, 1-201 e [-202, mientras que amoniaco liquido se utiliza en el

intercambiador 1-203 para alcanzar la temperatura de -28 °C.

4.4. Dimensionamiento de planta de captura y almacenamiento de CO2

El dimensionamiento de la planta de captura y almacenamiento de CO2 se llevo a cabo con el
objetivo de determinar las caracteristicas operativas y geométricas de los principales equipos
involucrados en el proceso. La evaluacion incluyo columnas de absorcion y desorcion, bombas,
compresores, intercambiadores de calor y separadores flash, utilizando herramientas de simulacion

y ecuaciones basicas de disefio.

En el caso de las columnas de absorcion y desorcion, el diametro de cada columna fue calculado
en funcion del flujo de gas de combustion y las velocidades de operacion, establecidas en 2,5 m/s

para el absorbedor y 1,5 m/s para el regenerador (Razzaghianarmarzi, 2023). A partir de estas
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condiciones y asumiendo una relacién de aspecto (L/D) igual a 8, de acuerdo con el rango trabajado
por Salem & Amanpour Reyhani (2015) y Asendrych et al. (2013), se determind la altura de la
columna y por consecuencia, la altura de cada etapa de estas mediante la Ecuacion (4), que

relaciona la altura de etapa unitaria (HTU) con el nimero de etapas necesarias (NTU).

d.(L/D)

HTU= NTU

(4)
Donde:

e HTU : Altura de etapa unitaria, m.

e L/D :Razodn de diseno.

o d : Diametro de la columna, m.

e NTU :Numero de etapas unitarias.
En el caso de las bombas y compresores, se consideraron parametros obtenidos directamente de la
simulacion, como potencia de operacion, eficiencia del equipo, considerada en 75%, y razén de

presion. Esto permitio dimensionar los componentes y estimar sus requerimientos energeéticos.

Para los intercambiadores de calor, condensador y rehervidor del desorbedor, se utiliz6 el software
Aspen Exchangers Design & Rating, herramienta que permitié obtener parametros como el
coeficiente de transferencia de calor (U), el area de intercambio de calor (Awc) y el nimero de
intercambiadores necesarios en configuracion en serie o paralelo. Las condiciones de operacién
para los servicios utilizados se resumen en Tabla 11.

Tabla 11. Condiciones operacionales de fluidos de servicios utilizados en planta de captura 'y
licuefaccion de COo.

Temperatura inicial Temperatura final

Servicio Cambio de fase
(°C) (°C)
Agua 15 25 No
Vapor saturado a 6 bar 160 160 Si
Amoniaco liquido -45 -30 No

24



Finalmente, para los separadores flash empleados en la etapa de licuefaccion, el dimensionamiento
fue realizado a partir de los resultados obtenidos en la simulacion del proceso en Aspen Hysys V14,

donde se especificaron las condiciones de operacion y el flujo utilizado.

4.5. CAPEX & OPEX de la planta de captura y licuefaccion de CO2

La evaluacion econdmica del sistema de captura y almacenamiento de CO2 se realiz6 mediante el

andlisis de los costos de capital (CAPEX) y los costos operativos (OPEX).

El CAPEX incluye los costos asociados a la adquisicion e instalacion de los principales equipos
del sistema, como las columnas de absorcién y desorcion, los compresores, bombas e
intercambiadores de calor. Para su estimacidn, se utilizé el complemento Aspen Economic Analysis
V14 integrado en el simulador, el cual permitié obtener costos aproximados basados en los
parametros de disefio obtenidos durante el dimensionamiento. En el caso de los intercambiadores
de calor, condensadores y rehervidor, los costos se determinaron directamente a partir de los
resultados del software Aspen Exchangers Design & Rating. Se considerd que el costo total de los
equipos (TEC, por sus siglas en inglés) representa el 20% del CAPEX (Nwaoha et al., 2018).

Por otro lado, el OPEX considera los costos operativos del proceso, los cuales son la electricidad,
vapor, agua y amoniaco. Estos costos se obtuvieron mediante Aspen Economic Analysis V14,

El costo total del sistema por tonelada de CO> capturado y licuado se determiné utilizando la
Ecuacion (5), que integra tanto el CAPEX, el OPEX y la estimacion de vida util de la planta,

considerando un interés anual de 8% (Nwaoha et al., 2018).

(ZCosto equipo;  ix(1+i)N

0.20 X A+DN-1 +).Costo serv1c1ok)

C= 5
: ©)
Donde:
e C : Costo por tonelada de CO,, USD/ton CO..
e N : Vida util de la planta, afio.
e P : Produccién anual de CO3, ton/afio.
o i : Interés anual.
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5. RESULTADOS Y DISCUSION

5.1. Seleccion de planta termoeléctrica

La seleccidon de la planta termoeléctrica se realizé considerando los criterios de capacidad instalada,
emisiones anuales de CO. y planificacion de cierre, utilizando informacion proveniente del RETC
y del SNIFA. En total, se analizaron 41 plantas termoeléctricas en operacion, listadas en Anexo B,
priorizando aquellas con capacidades superiores a 500 MW y emisiones anuales mayores a 1,5
Mton de CO». Las caracteristicas principales de las plantas evaluadas se resumen en la Tabla 12,
la cual destaca las emisiones anuales, la capacidad instalada y el combustible utilizado.

Tabla 12. Plantas termoeléctricas con emisiones anuales mayores a 1,5 Mton de CO> que aplican
la tecnologia CCS en Chile (RETC, 2023).

Empresa Planta Capacidad Regidn Combustible Emision
(MW) utilizado (tCO2/afio)
Guacolda Guacolda 763,6 Atacama Carbon 3.533.644
AES Andes  Angamos 558,2 Antofagasta Carbon 1.904.419
AES Andes  Cochrane 549,7 Antofagasta Carbon 2.284.658

De las plantas evaluadas, la Central Termoeléctrica Cochrane se identificé como la opcién més
adecuada para la implementacion de un sistema de CCS. Esta planta, supera las emisiones de la
Central Térmica Angamos Yy su ubicacion estratégica en una region con alta demanda energética

industrial refuerza su relevancia para la mitigacion de emisiones de GEI.

Por otro lado, las plantas Angamos y Guacolda cumplen los criterios establecidos, pero enfrentan
restricciones importantes debido a sus planes de cierre o disminucion de sus emisiones. La Central
Angamos tiene programado su cierre para 2025 como parte de las politicas de descarbonizacién
del pais, lo que limita su implementacion a largo plazo (AES Andes, 2021). Por su parte, la Central
Guacolda inicio un proceso de cierre parcial en sus emisiones en 2022, reduciendo su capacidad
operativa y cerrando sus chimeneas operativas de 5 a 3 (SNIFA, 2023). En cambio, la Central
Cochrane no cuenta con un plan de cierre definido, lo que asegura una mayor estabilidad operativa

y la convierte en una candidata prioritaria para proyectos a largo plazo.
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El analisis de la eficiencia en la generacién, medida como toneladas de CO. emitidas por
megavatio-hora (MWh) generado, destaca ain mas a Cochrane como una opcion prioritaria. Segun
la Figura 12, Cochrane emite 0,91 tCO./MWh generado. Este indicador resalta que la
implementacion de tecnologias CCS en Cochrane tendria un impacto significativo en la reduccion
de emisiones por unidad de energia producida, mejorando la intensidad de carbono del sistema

eléctrico chileno.

tCO,/MWh
o
(o))

Guacolda Angamos Cochrane

Figura 12. Comparacion de toneladas de CO2 emitidas por MWh generado de plantas
termoeléctricas que emiten mas de 1,5 Mton de CO; anuales (SNIFA, 2023).

La composicion del gas de combustion también es un factor importante en el dimensionamiento.
Al ser una central térmica a carbon, de acuerdo con lo indicado en la Tabla 6, el CO2 presenta una
fraccion molar de 11%, superior a las estudiadas por Shirdel et al. (2022) y Razzaghianarmarzi
(2023) que trabajan con concentraciones de 7,5% y 3,73%, respectivamente. Este factor tendré
implicancias significativas en el disefio de la planta, considerando que una mayor concentracion
reduce significativamente el costo de los equipos al capturar el gas, sin embargo, se procesara

mayor volumen de COx.

Los datos de flujo anual de gas de combustion, presentados en la Tabla 13, vienen dados por las

emisiones de CO: y las fracciones molares tipicas.
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Tabla 13. Composicion y flujos de la corriente de gas de combustion de Central Termoeléctrica
Cochrane que emite 13.777.809 toneladas anuales de gas de combustion.

Componente Fraccion molar Fraccion peso Flujo (ton/afio)
COo, 0,11 0,16 2.284.658
H,0 0,08 0,05 662.740

N, 0,76 0,73 10.044.942
0, 0,05 0,06 785.469

Reemplazando el flujo total en la Ecuacion 2, se obtiene una alimentacion de 1.850 toneladas por

hora de gas de combustion, en el cual 360,8 ton/h son de COx.

5.2. Simulacion de planta de captura de CO:

La simulacién inici6 determinando el nimero de absorbedores requeridos para manejar el flujo
total de gases de combustion. Se consideré un diametro maximo de 8 metros por columna,
siguiendo las recomendaciones de disefio (NPTEL, 2013). Basandose en una velocidad de
alimentacion del gas de combustion de 2,5 m/s, se establecié que el sistema requiere cuatro
columnas de absorcion operando en paralelo, cada una con un didmetro de 7,57 metros, como
indica la Figura 13. Entonces, dada la cantidad de flujo y el procesamiento en la simulacién, se
procesara el 50% del flujo total en 2 columnas operando en paralelo. Este nuevo disefio asegurara
la capacidad de procesar eficientemente 925 ton/h de gas de combustion, del cual 180,4 ton/h

equivalen a COs,.
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Figura 13. Namero de absorbedores en paralelo requeridos de acuerdo con recomendaciones de

disefio, en linea continua la recomendacion de disefo establecida en diametro de 8 metros, con @

el didmetro de las columnas de absorcion de acuerdo con el nimero de columnas utilizadas para
procesar un total de 1.850 ton/h de gas de combustion con velocidad de 2,5 m/s.

La Tabla 14 indica los resultados de la simulacion bajo las condiciones base especificadas en la
Tabla 8. En esta etapa, se obtuvo una recuperacion de 60,9% y una pureza del producto del 89,8%,
mientras que el contenido de CO> en el gas agotado fue del 5,96%. Aunque estos valores reflejan
un desempefio preliminar, no cumplen con los estdndares comerciales que establecen un 90% de
recuperacion.

Tabla 14. Recuperacion y composicion de CO: en producto y gas agotado de la simulacion
inicial de planta de captura de CO- de acuerdo con las condiciones establecidas en Tabla 8.

Variable Valor (%)
Recuperacion 60,9
Composicion de CO2 producto 89,8
Composicion de CO> gas agotado 5,96

Estos resultados reflejan la necesidad de ajustar las condiciones de operacion para cumplir los
estandares comerciales. Las limitaciones observadas, especialmente en término de recuperacion,

sugieren que es pertinente realizar un analisis de sensibilidad sobre las variables operacionales
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5.3. Analisis de variables de operacion

El andlisis de las variables operacionales permitid identificar qué pardmetros tienen un impacto
significativo en los indicadores del sistema CCS, principalmente en la recuperacion. Entre las
variables evaluadas se considero la temperatura de alimentacion al absorbedor, la razén de reflujo
y energia del rehervidor en el desorbedor, y el nimero de etapas en las columnas de absorcién y
desorcion, como se indicaron en la Tabla 9. Las Figuras 14 a 18 presentan el efecto de dichos
pardmetros en la recuperacion, mientras que el efecto en la concentracion de CO2 en el gas agotado

y producto se presentan en Anexo C.
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Figura 14. Recuperacion de CO> respecto a la temperatura de alimentacion a absorbedores (C-
100y C-101 en Figura 10) utilizado en la Zona A del proceso de captura de COo.
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Figura 15. Recuperacion de CO> respecto a la razon de reflujo en desorbedor (C-102 en Figura
10) utilizado en la Zona B del proceso de captura de COx.
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Figura 16. Recuperacion de CO> respecto al ratio de energia en rehervidor de desorbedor (C-102
en Figura 10) utilizado en la Zona B del proceso de captura de COa.
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Figura 17. Recuperacion de CO> respecto al nimero de etapas en absorbedores (C-100 y C-101
en Figura 10) utilizado en la Zona A del proceso de captura de CO..
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Figura 18. Recuperacion de CO> respecto al nimero de etapas en desorbedor (C-102 en Figura
10) utilizado en la Zona B del proceso de captura de COx.

Se identificd que la energia suministrada al rehervidor es la variable con mayor influencia en la
recuperacion del CO2. De acuerdo con lo presentado en Figura 16, incrementar la energia de 2
MJ/kg CO2 a 5 MJ/kg CO2 resultd en un aumento de 58,6% a 94,3%, mientras que la pureza del
producto se mantuvo en rangos de 80 — 90%. Este comportamiento se debe a que una mayor energia
en el rehervidor provoca una mejora en la regeneracion de la solucion absorbente, reduciendo la

carga circulante de CO2 en la solucién pobre y absorbente (Yokoyama, 2012).

Por otro lado, la razén de reflujo mostr6 un efecto positivo principalmente en la pureza de CO2 en
el producto como indica la Figura C2. Incrementar la razon de reflujo permitié aumentar la pureza
de 89,8% a 96,7%, mientras que la recuperacién permanecié practicamente constante, con un
coeficiente de variaciéon de 0,34%. Esto indica que este parametro es crucial para garantizar la
calidad del CO capturado, especialmente en la licuefaccion de este gas, en el cual el contenido de
agua implica en un mayor consumo energético en la purificacion de CO2, ademas, este mismo no
posee tendencias significativas en la recuperacion de CO. Por lo tanto, se considera una variable

critica con el fin de disminuir los costos operacionales utilizados en la etapa de licuefaccion.

La Tabla 15 presenta el coeficiente de variacion de las variables evaluadas en el anélisis de
sensibilidad. Donde se indica que la temperatura de alimentacion a los absorbedores y numeros de
etapas en absorbedores y desorbedor no presentan coeficientes de variacién mayores a 15% en las

composiciones de CO; en gas agotado y producto, y en la recuperacion de CO..
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Tabla 15. Variacion de recuperacion y composicion de CO> en gas agotado y producto,
expresadas con su coeficiente de variacion, respecto las variables evaluadas en analisis de

sensibilidad especificadas en Tabla 9.

_ Composicion CO2 (%) Recuperacion
Variable
Gas Agotado Producto (%)

Temperatura de alimentacion a

0,83 0,19 0,73
absorbedor
Razon de reflujo en desorbedor 0,55 2,54 0,34
Energia en rehervidor 80,26 3,51 16,35
Numero de etapas en absorbedor 13,64 1,06 9,03
NUmero de etapas en desorbedor 3,20 1,92 2,21

A partir de lo presentado en la Tabla 15 y Figura C2, se evaluo el efecto combinado de dos de las
variables mas influyentes, que seria la energia del rehervidor por su efecto en la recuperacion y la
razon de reflujo por su incidencia en la pureza del producto. La Figura 19 presenta el impacto de

dichas variables en la recuperacion de didxido de carbono.
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Figura 19. Efecto combinado de la energia de rehervidor y reflujo molar en la recuperacion de
CO2, donde 1,8 mol/mol (e), 1,9 mol/mol en (¢), 2,0 mol/mol en (A) y 2,1 mol/mol en (m).
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Para alcanzar una recuperacion del 90%, se determin6 que las condiciones operativas son una razén
de reflujo de 1,9 mol/mol y una energia de rehervidor de 4 MJ/kg CO.. Bajo estas condiciones, se
replico la simulacion, obteniendo los resultados operativos que se presentan en la Tabla 16.

Tabla 16. Recuperacién y composicion de CO2 en producto y gas agotado junto a su variacion
respecto al caso base presentado en Tabla 14.

Variable Valor (%) Variacion respecto caso base (%)
Recuperacion 89,02 46,16
Composicion CO2 en producto 89,86 0,23
Composicion CO2 en corriente agotada 1,43 -76,01

La iteracidn posterior indica una recuperacion del 89,02% y una pureza del 89,86%. Aunque estos
valores aun presentan un desvio respecto a los objetivos comerciales con un error comparativo de
0,89% en recuperacion y 5,14% en pureza, esto se debe principalmente a la magnitud de los flujos
que provoca una dispersion en los resultados, esto se evidencia en Anexo D que presenta los

resultados de las iteraciones de la simulacion.
5.4. Dimensionamiento de equipos

5.4.1. Zona A — Etapa de absorcion

La Zona A del sistema de captura de dioxido de carbono, comprende la etapa de absorcién del
proceso, cuyos equipos principales son las columnas de absorcion, los intercambiadores de calor y

la bomba de solucion rica en CO».

Las columnas de absorcion fueron dimensionadas para procesar un flujo de gases de combustién
de 925 toneladas por hora a la vez. Cada columna tiene un didametro de 7,57 metros, una relacién
L/D de 8 y 25 etapas (NTU), utilizando relleno estructurado para maximizar la transferencia de
masa entre el gas y la solucion absorbente. Estos parametros se detallan en la Tabla 17.

Tabla 17. Dimensionamiento de columnas de absorcion (C-101 y C-102 en Figura 10) utilizados
en la Zona A de la planta de captura de CO-.

Parametro Valor
Diametro 7,57 m
L/D 8
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Tabla 17. Continuacion

Parametro Valor
NTU 25
Unidades requeridas 2
Relleno Estructurado

Para el enfriamiento de los gases de combustién y la solucion absorbente, se utilizaron

intercambiadores de calor cuyas especificaciones se presentan en Tabla 18.

Tabla 18. Dimensionamiento de intercambiadores de calor (W-100 y W-103 en Figura 10)
utilizados en la Zona A de la planta de captura de CO..

. Intercambiador de calor gas Intercambiador de calor
Parametro »
de combustion absorbente
U (W/m?°C) 392,8 322
Atdc (M?) 4689 3617
Calor transferido (kW) 23530 62368
Unidades paralelo/serie 7/1 5/1

Por ultimo, en la Tabla 19 se detalla la especificacion de la bomba utilizada para impulsar la

solucién rica en COs».

Tabla 19. Dimensionamiento de bomba (P-100 en Figura 10) utilizada en la Zona A de la planta

de captura de COa.
Pardmetro Valor
Equipo Bomba de solucion rica para solucion rica en CO>
Presion inicial 101,3 kPa
Presion final 250 kPa
Raz6n de compresion 2,467 -
Potencia 76,69 kw
Eficiencia 75 %
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En andlisis de consumo energético indica que el intercambiador de calor utilizado en la solucion
absorbente representa el 72,5% de la energia utilizada en esta zona. Esta magnitud se debe
principalmente al flujo que procesa el intercambiador de calor de la solucidon absorbente, el cual es
de 1,56 kton/h, mientras que en el intercambiador de calor de gas de combustion se procesan 0,93

kton/h.

Este alto consumo se debe al contenido de agua presente en la solucion absorbente, de 60%,
mientras que el resto es MEA, como se indico en Tabla 8. Por otro lado, el intercambiador de calor
del gas de combustion representa el 27,4% del consumo, lo que se explica por el bajo flujo de agua

y la menor capacidad calorifica de los gases de combustion.

5.4.2. Zona B — Etapa de desorcion

La Zona B comprende la etapa de desorcion del proceso de captura de dioxido de carbono,
encargada de regenerar la solucion absorbente y liberar el CO, capturado. Esta etapa incluye
equipos clave como el desorbedor, rehervidor, condensador parcial, bomba de solucion pobre e

intercambiadores de calor para las soluciones rica/pobre y calentador de solucion rica.

El desorbedor fue dimensionado para manejar un flujo de solucion rica de 1,61 kton/h de solucién
rica en COy, detallado en Tabla E5, con un disefio que incluye un didmetro de 4,2 m, una relacion
L/D de 8 y 15 NTU, utilizando relleno estructurado como indica la Tabla 20.

Tabla 20. Dimensionamiento de desorbedor (C-102 en Figura 10) utilizado en la Zona B del
proceso de captura de CO..

Pardmetro Valor

Diametro 4,2 m
L/D 8

NTU 15

Unidades requeridas 1

Relleno Estructurado

El dimensionamiento de los intercambiadores de calor utilizados en esta zona, se indican en Tabla
21.
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Tabla 21. Dimensionamiento de intercambiadores de calor (W-101 y W-102 en Figura 10, y W-
104 y W-105 dentro de C-102 en Figura 10) utilizados en la Zona B del proceso de captura de

CO..
Intercambiador  Intercambiador de

. y Condensador )

Parametro de calor solucion calor solucion ) Rehervidor
) _ parcial
rica/pobre rica 3-4

U (W/m? °C) 734 791 803 1235
A (M?) 2473 20763 1461 5369
Calor Transferido (kW) 60694 179967 80598 237238
Unidades paralelo/serie 5/1 10/1 4/1 4/1

El rehervidor, que es el equipo que transfiere mayor calor en esta etapa, se disefié para suministrar
un flujo térmico de 237 MW, este valor se debe principalmente al orden de magnitud utilizado de
4 MW/kg CO>. La magnitud de dicho valor se asemeja a lo analizado por Bochon & Chmielniak
(2015), donde se obtuvo que para una alimentacion de 623 ton/h de CO: el calor suministrado en
el rehervidor fue de 550 MW. Ademas, para la generacidn de calor en el rehervidor es necesario
contar con una caldera que tenga un 43% de la capacidad de generacién que posee la Central
Termoeléctrica Cochrane, lo que implica un aumento en las emisiones por los servicios (CMF,
2021).

Por otro lado, el rehervidor posee un coeficiente de transferencia de calor de 1,24 kW/m?°C,
mientras que el condensador parcial maneja un flujo de 19 MW, con un U de 0,803 kW/m?°C.
Estos valores se encuentran dentro del rango reportado por Aromada etal. (2021), quienes
establecen coeficientes de transferencia de calor de 1,20 kW/m?°C para el rehervidor y 0,8

kW/m?2°C para el condensador.

El intercambiador de calor de soluciones rica/pobre en CO; cuenta con un U de 734 W/m?°C y para
el calentador de solucion rica 3-4, de 791 W/m?2°C. Estos valores también son consistentes con los

reportados por Aromada et al. (2021).

La Tabla 22 presenta las especificaciones de la bomba (P-101) de solucion pobre en COa.
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Tabla 22. Dimensionamiento de bomba (P-101 en Figura 10) utilizado en la Zona B del proceso

de captura de CO,.
Parametro Valor
Equipo Bomba solucidn pobre
Presion inicial 190 kPa
Presion final 330 kPa
Razon de compresion 2,467 -
Potencia 75,29 kw
Eficiencia 75 %

El anlisis energético de esta etapa muestra que el rehervidor representa la mayor contribucién al
consumo energeético, con un 42,5% de la energia total, seguido por los intercambiadores de calor.
La integracion del intercambiador solucion rica/pobre implica una reduccion en la carga térmica al
recuperar el calor del sistema, mientras que el intercambiador 3-4 optimiza el precalentamiento de

la solucion rica, favoreciendo la desorcidn.

5.4.3. Licuefaccion de CO2 (LIC)

Esta etapa tiene como objetivo transformar el gas capturado en estado liquido para su
almacenamiento y transporte, reduciendo significativamente su volumen. En esta etapa, el CO>
pasa por un sistema de compresion y enfriamiento multietapa, cuya configuracion y parametros se

indicaron en la Figura 11.

El sistema incluye tres trenes en serie de compresion, enfriamiento y separacién. Cada compresor
posee una relacion de compresion de 2,1, que permiten incrementar la presion del CO» desde 1,8
bar hasta 15 bar para asegurar el estado liquido del gas, indicados en la Tabla 23. Donde el alto
consumo energético del compresor 1 se debe a que es el flujo procesado que posee mayor cantidad
de agua, con un contenido del 10%. En las etapas posteriores el agua fue eliminada mediante los

separadores flash, por lo tanto, el consumo energetico disminuye considerablemente.
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Tabla 23. Especificacion de compresores (V-200, V-201 y V-202 en Figura 11) utilizado en la
etapa de licuefaccion de COa.

Parametro Compresor 1 Compresor 2 Compresor 3
Presion inicial (kPa) 180,0 365,3 729,7
Presion final (kPa) 387 750,4 1532
Razon de compresion 2,1 2,1 2,1
Potencia (kW) 33812 2359 2294
Eficiencia 75% 75% 75%

Para alcanzar el estado liquido y eliminar el agua en cada etapa del tren, el gas comprimido pasa
por intercambiadores de calor para enfriar el gas, los cuales se detallan en la Tabla 24. Caso similar
a los compresores, el intercambiador de calor 1 es el que posee mayor aporte energético. El
condensador también posee un alto consumo energético debido a la entalpia de condensacion del
COa.

Tabla 24. Disefio de intercambiadores de calor (1-200, 1-201, 1-202 e 1-203 en Figura 11)
utilizados en la etapa de licuefaccién de CO:..

Intercambiador  Intercambiador  Intercambiador

Parametro de calor 1 de calor 2 de calor 3 Condensador
U (W/m? °C) 126 461 519 654
Audc (M?) 2305,7 237,7 203,2 2155
Calor Transferido

(KW) 12950 3788 3526 13529
Unidades 1n 1n 11 41

paralelo/serie

La Tabla 25 presenta el dimensionamiento de los separadores flash (S-F) utilizados.

Tabla 25. Disefio de separadores flash (B-200, B-201 y B-202 en Figura 11) utilizados en la
etapa de licuefaccion de COa.

Parametro Separador Flash 1  Separador Flash 2 Separador Flash 3
Diametro (m) 1,98 5,49 3,96

Largo (m) 5,94 16,46 11,89
Orientacion Horizontal Horizontal Horizontal
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5.5. CAPEX y OPEX de la planta de captura y licuefaccion de CO:

5.5.1. CAPEX de la planta de captura y licuefaccion de CO2

Dentro del CAPEX, se consider0 inicialmente el costo total de equipos (TEC, por sus siglas en
inglés) en dolares indicado por Aspen Process Economic Analyzer y para el caso de los
intercambiadores de calor por Aspen Exchanger Design & Rating para la planta de captura y
almacenamiento. El TEC estimado asciende a 29,8 millones de USD, tal como se detalla en Anexo
F. De esta forma, considerando que el TEC es de 20% del CAPEX. El costo total de inversion es

de 149,2 millones de dolares.

Los componentes con mayores costos fueron los compresores de la etapa de licuefaccion,
representando el 42% del costo total de equipos, lo que refleja su alta complejidad técnica y costo
de fabricacion. Este comportamiento es consistente con el estudio realizado por Schmelz et al.
(2020), quienes identifican a los sistemas de compresion y enfriamiento como los componentes
mas costosos en proyectos de captura y almacenamiento de carbono.

En la Zona A, los costos principales corresponden a los absorbedores y al intercambiador de calor
de gas de combustion, esto se debe a los altos flujos procesados y las especificaciones de disefio
requeridas para capturar la mayor cantidad de CO2 proveniente de los gases de combustién. En la
Zona B, los equipos mas costosos son el intercambiador de calor de la solucion rica 3-4 (W-101) y
el rehervidor (W-105). Estos costos se deben a la utilizacion de vapor a 6 bar, reflejando un alta

demanda térmica y materiales que aseguren un correcto funcionamiento.

En la etapa de licuefaccion (LIC), los compresores son los equipos mas costosos con un total de

12,3 millones de délares, contribuyendo de manera significativa al costo total de equipos.

23%

= Zona A
46%
0 = Zona B
mZonaC
31%

Figura 20. Distribucion de TEC para la planta de captura y licuefaccion de CO> de 29,8 millones
de USD.
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5.5.2. OPEX de la planta de captura y licuefaccion de CO2

El costo operativo anual del sistema de captura y almacenamiento de CO> dado por el simulador
se estimé en 51,1 millones de USD, equivalente a 5.834 USD/h, considerando los consumos de
electricidad, agua, vapor y amoniaco. Insumos necesarios para el funcionamiento continuo de la

planta.

El agua refrigerante es utilizada principalmente en los intercambiadores de calor de gas de
combustion, absorbente, condensador parcial del desorbedor y los tres primeros intercambiadores
del tren de licuefaccion. De acuerdo con la Tabla 26, los costos operativos mas altos asociados al
agua corresponden al condensador parcial y al intercambiador de calor del absorbente. Este
comportamiento se explica por la energia transferida en estas etapas y sus composiciones. Aunque
los costos de agua son menores en comparacion con otros insumos, su importancia radica en
garantizar la estabilidad operativa de los equipos térmicos.

Tabla 26. Costo operacional de agua refrigerante dadas por Aspen Economic Analysis utilizado

en intercambiadores de calor (W-100, W-103 y W-104 en Figura 10 y en Figura 11 1-200 e 1-201)
de la planta de captura y licuefaccién de CO..

Equipo Costo (USD/h)
Intercambiador de calor de gas de combustion 13,8
Intercambiador de calor de solucién absorbente 38,2
Condensador parcial de desorbedor 73,1
Intercambiador de calor 1 — Licuefaccion 11,4
Intercambiador de calor 2 — Licuefaccion 2,14
Intercambiador de calor 3 — Licuefaccion 2,43

En la etapa de desorcion, el consumo de vapor representa una parte significativa del OPEX. El
rehervidor es el equipo con mayor demanda térmica, con un costo de 1.227 USD/h, seguido por el
intercambiador de calor utilizado para calentar la solucion rica con un costo operaciones de 439,39
USD/h. Este patron es consistente con el estudio realizado por Yokoyama (2012), donde se
identifica al rehervidor como el componente mas intensivo en energia en procesos de captura de
didxido de carbono. Para dicha instalacion, se debe considerar adicionalmente una caldera que sea

capaz de procesar dicha cantidad de vapor a 6 bar.
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El amoniaco, utilizado en el condensador final de la etapa de licuefaccion, constituye el 60% de
los costos operativos totales. El costo operativo del condensador es de 3.497 USD/h, siendo el
mayor contribuyente al OPEX. Este valor refleja la cantidad de energia necesaria para condensar

completamente el CO,.

La electricidad consumida en los compresores y bombas de la planta tiene un costo total de 529,86
USD/h, como se indica en la Tabla 27. EI compresor 1 utilizado en la etapa de licuefaccion, con
un costo de 214,76 USD/h, es el principal consumidor de electricidad, seguido por los compresores
2 y 3, ambos con costos de 150,33 USD/h debido a que poseen un trabajo similar, con una
diferencia de 65 kW. Este patrén es consistente con el dimensionamiento propuesto, donde el
compresor 1 procesa un flujo con mayor contenido de agua lo que incrementa su carga energética.
Por dltimo, la electricidad que se utiliza para las bombas y compresores de la planta de captura 'y
licuefaccion de COa.
Tabla 27. Costo operacional de electricidad dadas por Aspen Economic Analysis en proceso de

captura y licuefaccién de CO2en compresores (V-200, V-201 y V-202 en Figura 11) y bombas
(P-100 y P-101 en Figura 10).

Equipo Costo (USD/h)
Bomba de solucion rica en CO- 7,22
Bomba de solucién pobre en CO2 7,22
Compresor 1 — Licuefaccién 214,76
Compresor 2 — Licuefaccion 150,33
Compresor 3 — Licuefaccion 150,33

El analisis de los costos operativos indica que el consumo de amoniaco y vapor domina el OPEX,
representando el 89% de los costos totales. Estos patrones indican que las etapas de desorcion y
licuefaccién son las mas intensivas en energia en sistemas de captura de CO2. En particular, el
rehervidor y el condensador final son los equipos mas criticos, ya que sus altos requerimientos

térmicos impactan significativamente en la viabilidad economica del proyecto.

El elevado costo asociado al uso de amoniaco en el condensador final sugiere que la integracion de
tecnologias de recuperacion de calor o el empleo de refrigerantes alternativos podria disminuir

significativamente los costos. Asimismo, la implementacion de sistemas de recuperacion de calor
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residual en la etapa de desorcion podria reducir el consumo de vapor, disminuyendo el impacto

econdmico del rehervidor.

9% 99y,

= Electricidad
= Agua

29% = Vapor

60% = Amoniaco

Figura 21. Distribucion de costos operativos de la planta de captura y licuefaccién de CO- de
51,1 millones de USD anuales.

5.5.3. Costo por tonelada

El costo total por tonelada de CO capturado fue estimado considerando los valores calculados para
el costo de capital, el costo operativo anual y la cantidad anual capturada de 1,196 millones de
toneladas. Con una vida util proyectada de 25 afios para la planta debido a las estimaciones
estratégicas del hidrégeno verde, se reemplazaron dichos valores en la Ecuacion 4, obteniendo asi
un costo de captura de 54,4 USD/ton CO:..

Este valor presenta una variacion de 9,3% respecto al promedio reportado por Schmelz et al.
(2020), quienes establecen un costo de captura de 60 USD/ton en plantas termoeléctricas de carbén.
Esta diferencia se atribuye a factores especificos como la cantidad de flujo procesada y costos

adicionales derivados a los servicios.

En comparacion con el estudio de Rubin et al. (2015), que reporta un rango de 40 — 70 USD/ton
para plantas termoeléctricas que utilizan carbdn, los costos obtenidos para la Central
Termoeléctrica Cochrane se encuentran dentro de este intervalo. Este resultado sugiere que el
disefio propuesto es competitivo en términos econdmicos, cumpliendo con estandares

internacionales para la implementacion de tecnologias de CCS.
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6. CONCLUSIONES

La evaluacion de la aplicacion de tecnologias de captura y almacenamiento en la industria
termoeléctrica chilena evidencia su viabilidad técnica y competitividad econdmica de acuerdo con
estudios realizados internacionalmente. A través del analisis realizado en la Central Termoeléctrica
Cochrane, se verificd que el disefio propuesto no solo cumple con los estandares internacionales
de eficiencia y costo, sino que también se adapta a las particularidades de las emisiones y flujos de
gases de combustion caracteristicos de esta planta.

Se determind que la Central Termoeléctrica Cochrane es la planta mas adecuada para la
implementacion de un sistema CCS. Esta seleccion se baso en su elevado nivel de emisiones de
CO., que alcanza las 2,28 Mton/afio, su capacidad instalada y la ausencia de planes de cierre en el
corto plazo. Ademas, su ubicacion estratégica, capacidad de generacidn y caracteristicas operativas

aseguran la viabilidad técnica y econdémica de su adaptacion para incorporar tecnologias de CCS.

Se dimensiond la planta de captura y almacenamiento de CO- se realizé utilizando herramientas de
simulacion en Aspen Hysys V14, considerando una capacidad de procesamiento de 925 toneladas
por hora. Los resultados indicaron que un disefio basado en absorcion — desorcién con
monoetanolamina (MEA) como solvente permite una recuperacion del CO2 de 89,02% y una
pureza del producto de 99,85% en la etapa de licuefaccion. El dimensionamiento de equipos
principales, como absorbedores, desorbedores, intercambiadores de calor y compresores, demostrd
ser consistente con los valores reportados en la literatura, asegurando la operatividad del sistema

bajo las condiciones de la planta definida.

Se estimd un costo total de captura de 54,4 USD/ton de CO3, considerando los costos de capital y
operativos. Este valor se encuentra dentro del rango reportado por estudios internacionales (46 —
70 USD/ton) y refleja la competitividad econémica del sistema disefiado. Sin embargo, se
identificaron areas criticas de optimizacion, como el elevado consumo energéticos de los
compresores de la etapa de licuefaccion, que representan el 42% del CAPEX total, y del rehervidor

en la etapa de desorcion, que contribuye el 25% del OPEX.
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ANEXOS

Anexo A: Reacciones del proceso de captura de diéxido de carbono.

Las reacciones involucradas en el proceso, indicadas en la Tabla Al, son dadas por el paguete

termodinamico utilizado, una vez dado los componentes que recomienda el software.

Tabla Al. Reacciones consideradas en la simulacion de Aspen Hysys V14 generadas por paquete

termodinamico Acid Gas — Chemical Solvent.

Tipo Reaccion

Equilibrio MEAH*+H,0SMEA+H;0* (A1)
Equilibrio 2H,05H;0"+0H" (A2)
Equilibrio H,0+HCO35H;07+C0% (43)
Equilibrio C0,+0H SHCO; (A4)
Equilibrio MEA+H,0+C0,5H;0T+MEACOO- (45)
Equilibrio H,0+H,SSH;0"+HS (46)
Equilibrio H,0+HS SH;0% +S2 (A7)
Equilibrio H,0+CH3;SHSH;0" +CH3S" (48)
Equilibrio H,0+C,HsSHSH;0+C,H;S (49)
Equilibrio COS+0H SC0,SH" (A10)
Cinética CO,SH —CO,+HS" (A11)
Cinética CS,+0H —CS,0H" (A12)
Cinética OH +CS,0H —»HS +C0,SH- (A13)
Equilibrio H,0+NH3;$SNHS +0H" (A14)
Equilibrio NH;+HCO035H,0+NH,C00 (A15)
Equilibrio H,0+C3H,;SHSH;01+C5H,S (A16)
Equilibrio H,0+C,HoSHSH301+C4HoS (A17)
Equilibrio H,0+H;P0,SH;0"+H,PO;, (A18)
Equilibrio H,0+H,P0,SH;0T+HPOZ (A19)
Equilibrio H,0+HPO2SH;0"+P0; (A20)
Equilibrio H,0+HCOOHSH;0" +HCOO (A21)
Equilibrio H,0+HCH;CO0SH;0%+CH;CO0 (A22)
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Tabla Al. Continuacién

Tipo Reaccion

Equilibrio H,0+H,S,0;5H;07 +HS,0; (A23)
Equilibrio H,0+HS,03;SH;0% +S,07 (A24)
Equilibrio H,0+HSCNSH;0%+SCN- (A25)

o1



Anexo B: Listado de plantas termoeléctricas.

En el presente anexo se indican las plantas termoeléctricas activas en 2024, esta recopilacion se
obtuvo mediante la agrupacion empresarial Generadoras de Chile, ademas, se indica la capacidad
de generacion de cada planta lo cual implicard en un criterio de seleccién sobre la necesidad e

impacto de implementar la captura.

Tabla B1. Plantas termoeléctricas operativas en Chile listadas por Generadoras de Chile.

Planta Empresa Capacidad Region Combustible
(MW)
Angamos AES Andes 558 Antofagasta Carbon
Cochrane AES Andes 550 Antofagasta Carbon
Campiche AES Andes 270 Valparaiso Carbon
Nueva Ventanas AES Andes 267 Valparaiso Carbon
Candelaria Colbun 250 O'Higgins Gas Natural
Nehuenco Colbun 855 Valparaiso Gas Natural
Los Pinos Colbun 108 Biobio Petroleo
Santa Maria Colbun 374 Biobio Carbon
Atacama Enel 732 Antofagasta Gas Natural
Taltal Enel 243 Antofagasta Gas Natural
Quintero Enel 250 Valparaiso Gas Natural
San Isidro 1 y 11 Enel 767 Valparaiso Gas Natural
Huasco Enel 58 Atacama Petrdleo
Tarapaca Enel 20 Tarapaca Petréleo
Hornitos Engie 174 Antofagasta Carbon
Mejillones Engie 377 Antofagasta Carbon
Termica Andina Engie 177 Antofagasta Carbon
Térmica Mejillones  Engie 334 Antofagasta Carbon
Diesel Arica Engie 1 Aricay Petroleo
Parinacota
Térmica Mejillones  Engie o5 Antofagasta Gas Natural

2
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Tabla B1. Continuacion

Planta Empresa Capacidad Region Combustible
(MW)
Térmica Mejillones  Engie 304 Antofagasta Gas Natural
3
Los Vientos Gen. Valparaiso Petroleo
Metropolitana 120
Santa Lidia Gen. 147 Biobio Petrdleo
Metropolitana
Nueva Renca Gen. Metropolitana GNYy
Metropolitana st Petrdleo
Colmito Inkia Valparaiso GNy
> Petroleo
Yungay Inkia 162 Biobio GNy
Petrdleo
Cardones Inkia 155 Atacama Petrdleo
Yungay 2 Inkie 37 Biobio Petroleo
Guacolda Guacolda 764 Atacama Carbon
Andes Generacion Prime Energia 35 Atacama Petrdleo
Chagual Prime Energia 103 Coquimbo Petrdleo
Combarbala Prime Energia 78 Coquimbo Petroleo
El Faro Prime Energia 3 Coquimbo Petroleo
Emelda Prime Energia 72 Atacama Petrdleo
Llanos Blancos Prime Energia 154 Coquimbo Petrdleo
Pajonales Prime Energia 104 Atacama Petroleo
Antilgue Prime Energia 96 Los Rios Petroleo
Degan Prime Energia 52 Los Lagos Petroleo
San Javier Prime Energia 52 El Maule Petroleo
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Anexo C: Evaluacion de parametros respecto a las concentracion de CO: en gas agotado

y producto

En el presente anexo se indica la incidencia de los parametros evaluados en la concentracion de
dioxido de carbono en el gas agotado y en el producto. Donde la leyenda naranja es la concentracion

de COz en el producto y la azul la concentracion en el gas agotado.
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Figura C1. Efecto de la temperatura de alimentacién a absorbedores (C-100 y C-101 en Figura
10) en la concentracion de CO2 en gas agotado y producto.
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Figura C2. Efecto de la razon de reflujo en desorbedor (C-102 en Figura 10) en la concentracion
de COz en gas agotado y producto.
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Figura C3. Efecto de la energia de rehervidor de desorbedor (C-102 en Figura 10) en la
concentracion de CO2 en gas agotado y producto.
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Figura C4. Efecto del nimero de etapas de absorbedores (C-100 y C-101 en Figura 10) en la
concentracion de CO2 en gas agotado y producto.
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Figura C5. Efecto del nimero de etapas de desorbedor (C-102 en Figura 10) en la concentracion
de CO2 en gas agotado y producto.
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Anexo D: Evaluacion de efecto conjunto de rehervidor y razon de reflujo en desorbedor

A continuacion, se presentan los resultados operacionales para cada evaluacion:

Tabla D1. Primera evaluacion de efecto combinado de energia de rehervidor y razon de reflujo.

Composicion
Reflujo molar Energia Rehervidor Composicion de CO» de COy en Recuperacion
(mol/mol) (MW/kg COy) en gas agotado (%) de CO2 (%)
producto (%)
18 2,0 6,44 85,82 57,94
18 2,5 4,51 89,53 69,91
18 3,0 2,79 91,60 80,53
1,8 3,5 1,74 90,59 87,07
18 4,0 1,18 87,63 90,63
19 2,0 6,27 88,63 58,94
1,9 2,5 4,19 93,37 71,81
1,9 3,0 2,30 97,17 83,50
19 3,5 1,32 99,99 89,63
19 4,0 1,15 98,15 94,36
2,0 2,0 6,96 84,44 54,68
2,0 2,5 5,77 84,17 62,07
2,0 3,0 471 82,86 68,85
2,0 3,5 3,79 81,10 74,35
2,0 4,0 3,30 78,95 79,00
2,1 2,0 6,81 87,20 55,65
2,1 2,5 5,51 87,42 63,55
2,1 3,0 4,37 86,50 70,77
2,1 35 3,38 84,96 76,83
2,1 4,0 2,25 83,08 81,96
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Tabla D2. Segunda evaluacion de efecto combinado de energia de rehervidor y razon de reflujo.

Reflujo molar

Energia Rehervidor

Composicion

de CO2 en gas

Composicion de

CO- en producto

Recuperacion de

(mol/mol) (MW/kg COy) agotado (%) ) CO2 (%)
1,8 2,0 6,47 85,54 57,74
1,8 2,5 4,96 86,46 67,11
18 3,0 3,61 86,44 75,45
18 3,5 2,44 85,81 82,66
1,8 4,0 1,55 84,63 88,22
1,9 2,0 6,35 88,13 58,48
19 2,5 4,80 89,28 68,07
19 3,0 3,45 89,09 76,37
1,9 35 2,34 88,01 83,19
1,9 4,0 1,55 86,21 88,16
2,0 2,0 6,34 89,73 58,51
2,0 2,5 4,74 91,24 68,44
2,0 3,0 3,28 91,74 77,45
2,0 35 2,06 91,57 85,00
2,0 4,0 1,21 90,63 90,42
2,1 2,0 6,21 92,42 59,32
2,1 2,5 4,54 94,44 69,95
2,1 3,0 3,08 94,84 78,63
2,1 3,5 1,94 94,04 85,70
2,1 4,0 1,21 92,15 90,31
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Tabla D3. Tercera evaluacion de efecto combinado de energia de rehervidor y razon de reflujo.

Reflujo molar

Energia Rehervidor

Composicion

de CO2 en gas

Composicion de

CO2 en producto

Recuperacion de

(mol/mol) (MW/kg COy) agotado (%) ) CO2 (%)
1,8 2,0 6,26 87,55 59,12
1,8 2,5 4,53 89,89 69,84
18 3,0 2,97 91,18 79,44
18 3,5 1,72 91,78 87,17
1,8 4,0 1,01 90,05 91,39
1,9 2,0 6,14 90,23 59,86
19 2,5 4,34 92,98 70,87
19 3,0 2,83 94,05 80,32
1,9 35 1,71 93,60 87,20
1,9 4,0 1,08 91,69 91,33
2,0 2,0 6,14 91,85 59,85
2,0 2,5 4,29 95,06 71,29
2,0 3,0 2,60 97,62 81,94
2,0 35 1,49 99,86 88,66
2,0 4,0 1,28 96,54 92,45
2,1 2,0 7,00 86,56 54,58
2,1 2,5 571 86,45 62,46
2,1 3,0 4,63 85,27 69,19
2,1 3,5 3,70 83,57 74,92
2,1 4,0 2,92 81,54 79,73
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Tabla D4. Cuarta evaluacion de efecto combinado de energia de rehervidor y razon de reflujo.

Reflujo molar

Energia Rehervidor

Composicion

de CO2 en gas

Composicion de

CO- en producto

Recuperacion de

(mol/mol) (MW/kg COy) agotado (%) ) CO2 (%)
1,8 2,0 6,78 83,23 55,67
1,8 2,5 543 83,68 64,22
18 3,0 4,24 83,06 71,60
18 3,5 3.23 81,74 77,84
1,8 4,0 2,39 80,03 83,60
1,9 2,0 6,57 86,58 57,01
19 2,5 5,00 88,27 66,87
19 3,0 3,60 88,64 75,55
19 3,5 2,44 88,25 82,74
19 4,0 1,58 87,13 88,17
2,0 2,0 6,33 90,14 58,59
2,0 2,5 4,36 94,49 70,80
2,0 3,0 2,56 98,06 81,94
2,0 35 1,85 94,18 86,37
2,0 4,0 1,13 92,86 91,06
2,1 2,0 6,24 92,68 59,21
2,1 2,5 4,22 97,54 71,72
2,1 3,0 3,78 90,74 74,37
2,1 3,5 2,67 89,97 81,35
2,1 4,0 1,83 88,48 86,62
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Anexo E: Detalle de equipos en proceso de captura y licuefaccion de COz.

En primer lugar, se detallan los equipos utilizados en Zona A, la cual consta de dos absorbedores,

intercambiador de calor para el agua de combustion y solucion absorbente, y bomba utilizada para

impulsar la solucidn rica.

Tabla E1. Detalle de absorbedores (C-100 y C-101 en Figura 10) utilizados en Zona A de la

planta de captura de CO..

Pardmetro Valor

Equipo Absorbedor

Flujo absorbente 782500 kg/h
Flujo gas de combustion 462500 kg/h
Diametro 7,57 m
L/D 8

NTU 25

Unidades requeridas 2

Relleno Estructurado

Tabla E2. Detalle de intercambiador de calor de gas de combustion (W-100 en Figura 10)
utilizado en Zona A de la planta de captura de CO..

Pardmetro Valor

Equipo Intercambiador de calor
Fluido caliente (FC) Gas de combustion

Flujo (FC) 925000 kg/h
Temperatura inicial (FC) 100 °C
Temperatura final (FC) 40 °C
Fluido frio (FF) Agua

Flujo (FF) 1248655 kg/h
Temperatura inicial (FF) 15 °C
Temperatura final (FF) 25 °C
Calor transferido 23530,2 kw
LMTD 28,65 °C
U 392,7 W/m2K
Area de transferencia 4688,8 m2
Unidades paralelo/serie 7/1
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Tabla E3. Detalle de intercambiador de calor de absorbente (W-103 en Figura 10) utilizado en
Zona A de la planta de captura de CO..

Parametro Valor

Equipo Intercambiador de calor
Fluido caliente (FC) Absorbente

Flujo (FC) 1565066 kg/h
Temperatura inicial (FC) 73,86 °C
Temperatura final (FC) 40 °C
Fluido frio (FF) Agua

Flujo (FF) 3310104 kg/h
Temperatura inicial (FF) 15 °C
Temperatura final (FF) 25 °C
Calor transferido 62367,9 kwW
LMTD 28,34 °C
U 322 W/m2K
Area de transferencia 3616,7 m2
Unidades paralelo/serie 5/1

Tabla E4. Detalle de bomba de solucion rica en CO2 (P-100 en Figura 10) utilizada en Zona A
de la planta de captura de COz.

Parametro Valor

Equipo Bomba

Flujo 57720 kg/h
Presion inicial 101,3 kPa
Presion final 250 kPa
Razon de compresion 2,467 -
Potencia 76,69 kw

Luego, se presentan los equipos utilizados en Zona B.

Tabla E5. Detalle de desorbedor (C-102 en Figura 10) utilizado en Zona B de la planta de

captura de COa.
Parametro Valor
Equipo Desorbedor
Flujo alimentacion 1611000 kg/h
Diadmetro 4,2 m
L/D 8
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Tabla E5. Continuacion

Parametro Valor
NTU 15
Unidades requeridas 1
Relleno Estructurado

Tabla E6. Detalle de intercambiador de calor de soluciones rica/pobre (W-101 en Figura 10)
utilizado en Zona B de la planta de captura de COx.

Parametro Valor

Equipo Intercambiador de calor
Fluido caliente (FC) Pobre 2

Flujo (FC) 53760 kg/h
Temperatura inicial (FC) 123,6 °C
Temperatura final (FC) 79,93 °C
Fluido frio (FF) Rica 4

Flujo (FF) 1611000 kg/h
Temperatura inicial (FF) 44,75 °C
Temperatura final (FF) 90 °C
Calor transferido 60694,4 kwW
LMTD 33,62 °C
U 730 W/m2K
Area de transferencia 2473,1 m2
Unidades paralelo/serie 5/1

Tabla E7. Detalle de intercambiador de calor 3-4 (W-102 en Figura 10) utilizado en Zona B de la

planta de captura de COz.

Parametro Valor

Equipo Intercambiador de calor
Fluido caliente (FC) Vapor sobrecalentado 6 bar
Flujo (FC) 16491900 kg/h
Temperatura inicial (FC) 170 °C
Temperatura final (FC) 150 °C
Fluido frio (FF) Rica 4

Flujo (FF) 1611133 kg/h
Temperatura inicial (FF) 90 °C
Temperatura final (FF) 110 °C
Calor transferido 179967 kw
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Tabla E7. Continuacion

Parametro Valor Parametro
LMTD 55,19 °C

U 791,4 W/m2K
Area de transferencia 20762,9 m2
Unidades paralelo/serie 10/1

Tabla E8. Detalle de condensador parcial de desorbedor (W-104 dentro de C-102 en Figura 10)
utilizado en Zona B de la planta de captura de COx.

Pardmetro Valor

Equipo Condensador parcial
Fluido caliente (FC) Tope columna

Flujo (FC) 294600 kg/h
Temperatura inicial (FC) 107,8 °C
Temperatura final (FC) 74,92 °C
Fluido frio (FF) Agua

Flujo (FF) 4277689 kg/h
Temperatura inicial (FF) 20 °C
Temperatura final (FF) 35 °C
Calor transferido 80598 kW
LMTD 68,73 °C
U 802,77 W/m2K
Avrea de transferencia 1460,8 m2
Unidades paralelo/serie 4/1

Tabla E9. Detalle de rehervidor de desorbedor (W-105 dentro de C-102 en Figura 10) utilizado

en Zona B de la planta de captura de COa.

Parametro Valor

Equipo Rehervidor

Fluido caliente (FC) Vapor sobrecalentado 6 bar
Flujo (FC) 393838 kg/h
Temperatura inicial (FC) 159,69 °C
Temperatura final (FC) 158,35 °C
Fluido frio (FF) Fondo de columna

Flujo (FF) 1734209 kg/h
Temperatura inicial (FF) 120 °C
Temperatura final (FF) 123,46 °C
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Tabla E9. Continuacion

Parametro Valor

Calor transferido 237238,1 kw
LMTD 36,53 °C

U 1234,7 W/m2K
Area de transferencia 5369,3 m2

Unidades paralelo/serie

4/1

Tabla E10. Especificaciones de bomba de solucion pobre (P-101 en Figura 10) utilizada en Zona

B de la planta de captura de CO..

Parametro Valor

Equipo Bomba

Flujo 57720 kag/h
Presion inicial 101,3 kPa
Presion final 250 kPa
Razon de compresion 2,467 -
Potencia 76,69 kW

Por ultimo, los equipos utilizados en la zona de licuefaccion.

Tabla E11. Detalle de intercambiador de calor 1 (I-200 en Figura 11) utilizada en la planta de

licuefaccion de CO..

Pardmetro Valor

Equipo Intercambiador de calor
Fluido caliente (FC) CO2 + Agua

Flujo (FC) 151933 kg/h
Temperatura inicial (FC) 100 °C
Temperatura final (FC) 35 °C
Fluido frio (FF) Agua

Flujo (FF) 1030719 kg/h
Temperatura inicial (FF) 15 °C
Temperatura final (FF) 25 °C
Calor transferido 12949,8 kw
LMTD 44,57 °C
U 126 W/m2K
Area de transferencia 2305,7 m2
Unidades paralelo/serie 1/1

65



Tabla E12. Detalle de intercambiador de calor 2 (I-201 en Figura 11) utilizada en la planta de
licuefaccion de COa.

Parametro Valor

Equipo Intercambiador de calor
Fluido caliente (FC) CO2 + Agua

Flujo (FC) 137412 kg/h
Temperatura inicial (FC) 104,9 °C
Temperatura final (FC) 35 °C
Fluido frio (FF) Agua

Flujo (FF) 30156 kg/h
Temperatura inicial (FF) 20 °C
Temperatura final (FF) 30 °C
Calor transferido 3788 kw
LMTD 34,6 °C
U 460,7 W/m2K
Area de transferencia 237,7 m2
Unidades paralelo/serie 1/1

Tabla E13. Detalle de intercambiador de calor 3 (I-202 en Figura 11) utilizada en la planta de
licuefaccidn de CO..

Parametro Valor

Equipo Intercambiador de calor
Fluido caliente (FC) CO2 + Agua

Flujo (FC) 136957 kg/h
Temperatura inicial (FC) 104,9 °C
Temperatura final (FC) 25 °C
Fluido frio (FF) Agua

Flujo (FF) 215831 kg/h
Temperatura inicial (FF) 10 °C
Temperatura final (FF) 23 °C
Calor transferido 3526,2 kw
LMTD 33,4 °C
U 519,2 W/m2K
Area de transferencia 203,2 m2
Unidades paralelo/serie 1/1
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Tabla E14. Detalle de condensador (1-203 en Figura 11) utilizada en la planta de licuefaccién de

CO..
Parametro Valor
Equipo Intercambiador de calor
Fluido caliente (FC) CO2 + Agua
Flujo (FC) 136623 kg/h
Temperatura inicial (FC) 25 °C
Temperatura final (FC) -28,27 °C
Fluido frio (FF) Amoniaco
Flujo (FF) 1652619 kg/h
Temperatura inicial (FF) -45 °C
Temperatura final (FF) -30 °C
Calor transferido 13528,8 kw
LMTD 9,6 °C
U 653,9 W/m2K
Area de transferencia 2155,4 m2
Unidades paralelo/serie 4/1

Tabla E15. Detalle de compresores (V-200, V-201y V-202 en Figura 11) utilizados en la planta
de licuefaccion de COa.

Parametro Compresor 1 Compresor 2 Compresor 3
Flujo kg/h 151933,37 137411,72 136957,04
Presion inicial kPa 180 365,3 729,7
Presion final kPa 387 750,4 1532
Razo6n de compresion 2,1 2,1 2,1
Potencia kW 3381,5 2359,38 2294,3

Tabla E16. Detalle de separadores flash (B-200, B-201 y B-202) utilizados en la planta de
licuefaccion de COo.

Parametro Separador Flash 1  Separador Flash 2 Separador Flash 3
Flujo total 151933,37 137412 136957
Flujo de gas 137412 136957 333,8

Flujo de liquido 14521,6 454 136623
Diametro (m) 1,981 5,486 3,962
Largo (m) 5,944 16,46 11,89
Orientacion Horizontal Horizontal Horizontal
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Anexo F: Detalle de costo de equipos en planta de captura y licuefaccion de CO2

La Tabla F1 presenta el detalle de los costos de los equipos asociados a la captura y licuefaccion

de COa.

Tabla F1. Costo de equipos, generado en Aspen Economic Analysis, utilizados en planta de
captura y licuefaccion de CO..

Equipo Zona Costo (USD)
Absorbedor 1 A 2.023.900
Absorbedor 2 A 2.023.900
Desorbedor B 1.154.800
IDC de gas de combustion A 1.559.026
IDC de solucidn rica 2-3 B 741.300
IDC de solucion rica 3-4 B 5.074.210
IDC de absorbente A 1.112.180
Condensador parcial B 625.556
Rehervidor B 1.649.840
Bomba solucién rica A 56.700
Bomba solucidn pobre B 59.100
S-F1 LIC 54.900
S-F2 LIC 52.700
S-F3 LIC 52.300
IDC 1 LIC 572.177
IDC 2 LIC 76.819
IDC 3 LIC 67.645
Condensador LIC 608.480
Compresor 1 LIC 8.012.600
Compresor 2 LIC 2.573.300
Compresor 3 LIC 1.696.700
Total 29.848.133
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