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RESUMEN

Esta memoria evalua la viabilidad técnica y econdémica de un sistema de Captura
Directa del Aire (DAC) basado en el ciclo de Adsorcion por Oscilacion de Vacio y
Temperatura (VTSA) con sorbente aminico funcionalizado, mediante simulacion dinamica
del proceso.

Se desarroll6 un modelo dindmico unidimensional con balances acoplados de masa 'y
energia, isotermas de equilibrio CO2/H20 y las ocho etapas del ciclo VTSA, validado
mediante balance de masa. La simulacion reproduce la propagacion de la zona de
transferencia de masa, la convergencia al estado estacionario en el segundo ciclo y la
respuesta paramétrica coherente con la quimica del sorbente aminico.

Los resultados operacionales muestran una capacidad ciclica estacionaria de 0,880
mmol/g, factor de utilizacion del 74% y tiempo de ciclo de 384 minutos. La operacion
continua requiere 3 lechos en paralelo con desfase de 82 minutos. La humedad relativa es la
variable de mayor impacto (35% de variacion), con maximo a 60% HR por favorecimiento
del mecanismo de bicarbonato. La condiciéon de maxima capacidad no coincide con la de
minimo costo energético de regeneracion.

La evaluacion econdmica se realiza para una planta piloto mediana de ~10 tCO./dia,
escala derivada directamente de los resultados de simulacion (66 columnas, 3 grupos x 22,
desfase 82 min). El CAPEX asciende a USD 8,1 M y el costo de captura a USD 312/tCO..
El precio de equilibrio financiero de USD 426/tCO: se ubica dentro del rango del mercado
voluntario actual (USD 400-1.000/tCO-), viable a precios de mercado superiores a USD
426/tCO:. La escala de produccion es la variable méas determinante del punto de equilibrio:

96 columnas reducen el precio de equilibrio a USD 383/t.
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ABSTRACT

This thesis evaluates the technical and economic feasibility of a Direct Air Capture
(DAC) system based on the Vacuum Temperature Swing Adsorption (VTSA) cycle using an
amine-functionalized cellulose nanofiber sorbent, through dynamic process simulation.

A one-dimensional dynamic model with coupled mass and energy balances,
multicomponent CO»/H-0 equilibrium isotherms (Toth and GAB), and all eight VTSA cycle
stages was developed and validated through mass balance analysis with residuals below 2%.

Simulation results show a cyclic capacity of 0.880 mmol/g at steady state, a sorbent
utilization factor of 74%, and a total cycle time of 384 minutes. Continuous operation
requires 3 parallel beds with an 82-minute phase offset. Parametric analysis identifies relative
humidity as the most critical variable (35% capacity variation), with a maximum at 60% RH
consistent with the bicarbonate formation mechanism of amine sorbents. The condition of
maximum capture capacity does not coincide with minimum regeneration energy cost.

Economic assessment is performed for a medium pilot plant of ~10 tCO-/day, a scale
derived directly from simulation results (66 columns, 3 groups x 22, 82-min offset). CAPEX
totals USD 8.1 M and the capture cost is USD 312/tCO.. The financial break-even price of
USD 426/tCO: falls within the current voluntary carbon market range (USD 400-
1,000/tCOz), confirming economic viability at this scale. Production scale is the most

sensitive variable: 96 columns reduce the break-even to USD 383/tCOs..
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1. INTRODUCCION

El cambio climatico es uno de los mayores desafios cientificos, tecnoldgicos y
sociales de las ultimas décadas, en tanto acoge una serie de problematicas que deterioran la
condicion climatica global. De acuerdo con el Intergovernmental Panel on Climate Change
(IPCC), la acumulacion de Gases de Efecto Invernadero (GEI) en la atmdsfera ha generado
un desequilibrio energético positivo que ha estimulado el incremento progresivo de la
temperatura. Dicha situacion se ha evidenciado desde la mitad del siglo pasado, en el que se
ha incremento la temperatura promedio a nivel mundial con la intensificacion del efecto
invernadero gracias a la actividad humana (IPCC, 2021; Gutiérrez-Olguin, 2020).

De este modo, el cambio climatico tiene un impacto alarmante en la alteracion del
balance energético del sistema climatico, puesto que representa una amenaza directa para los
ecosistemas naturales, la estabilidad de los sistemas climaticos regionales y el bienestar
humano (Hansen et al., 2010). Aunque esta problematica tiene a multiples factores asociados,
los GEI representan una de las principales causas que mas requieren mitigarse para realizar
un tratamiento adecuado que reduzca el calentamiento global. En ese sentido, resulta crucial
estudiar y evaluar aquellos procedimientos técnicos u operativos que pueden favorecer tanto
el tratamiento como el aprovechamiento de los GEI, en busqueda de alternativas que
garanticen un desarrollo sostenible y un mejoramiento de la situacion climatica.

Sin embargo, resulta imprescindible comprender como funciona el cambio climatico y cual
es el papel que cumplen los gases de efecto invernadero en el deterioro de la condicidén
climatica. En dicho contexto, es necesario analizar el equilibrio energético entre la radiacion

solar entrante y la radiacion infrarroja que es emitida por la tierra hacia el espacio. Esta
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interaccion entre ambas radiaciones configura un balance que regula la temperatura
planetaria, el cual depende de procesos de reflexion, absorcion y reemision de energia en la
superficie y en la atmosfera. Para ello, un 30 % de la radiacion solar deberia ser reflejada por
las nubes, los aerosoles y las superficies brillantes; el 20 % tendria que ser absorbida
directamente por la atmosfera y el 50 % restante alcanzaria la superficie terrestre, donde se
transformaria en calor y luego se reemitiria como radiacion infrarroja

No obstante, el balance energético que estaba, aparentemente, estable durante el
Holoceno, se ha visto alterado de manera acelerada desde mediados del siglo XX debido al
aumento antropogénico de gases con capacidad de absorcion infrarroja (von Schuckmann et
al., 2023). Las observaciones satelitales del Earth Radiation Budget Experiment y del Clouds
and the Earth’s Radiant Energy System (CERES) confirman este incremento de la radiacion
en la atmosfera terrestre (Loeb et al., 2021), lo que evidencia el desequilibrio energético
global.

Para ser mas exactos, la radiacion térmica emitida por la superficie terrestre no escapa
libremente al espacio: una fraccion considerable es absorbida por gases como el CO: , el CHa
y el vapor de agua, los cuales actian como una capa parcialmente transparente al calor
(MacCraken, 2001). Dichos compuestos reemiten la energia absorbida en todas direcciones
que incluye, nuevamente, hacia la superficie. Esto genera un proceso de retroalimentacion
térmica conocido como efecto invernadero que funciona como un mecanismo para mantener
una temperatura promedio en torno a 15 °C en el planeta, condicion que es fundamental para
la existencia de vida.

Sin embargo, el aumento de las concentraciones atmosféricas de GEI debido a la

actividad humana ha intensificado artificialmente este fenomeno, lo que termina alterando el
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balance energético del sistema climatico (Trenberth & Fasullo, 2009; Zanna et al., 2019). Es
decir, el exceso de gases con capacidad de absorcion infrarroja tiene un efecto negativo en el
proceso de reemision al provocar una alteracion de su funcionamiento natural, lo cual
intensifica el efecto invernadero (Mena, 2024).

Entre estos gases, el didxido de carbono (CO-) es el mas relevante, no por su poder
capacidad individual de retencion térmica, sino por la magnitud de sus emisiones y su larga
permanencia en la atmosfera (Environmental Protection Agency [EPA], 2024). Si bien otros
gases poseen una capacidad de retencion térmica superior, tales como el metano (CHa4) y el
oxido nitroso (N20); el CO: contintia siendo el principal compuesto del calentamiento global
debido a su abundancia y una persistencia centenaria en la atmosfera (EPA, 2024). Ademas,
el impacto comparativo de estos compuestos se evalua mediante el Potencial de
Calentamiento Global (GWP100), en el que se asigna al COx: el valor base de 1.

Por ejemplo, en un horizonte de 100 afios, el CHa4 presenta un GWP = 30 y el N2O =
300, donde se demuestra su mayor capacidad de absorcion de radiacion infrarroja pero menor
presencia relativa (IPCC, 2023). Por lo anterior, el CO: conserva el rol estructural mas
determinante en tanto participa transversalmente en todos los sectores emisores, desde la
generacion eléctrica y la industria pesada hasta el transporte y la produccion agricola (IPCC,
2023; Friedlingstein et al., 2023).

De este modo, con el aumento de estos gases y, en especial, del diéxido de carbono,
se ha generado un exceso energético que provoca, directamente, el calentamiento del planeta.
El exceso de energia acumulada se distribuye entre la atmosfera, los océanos y la cridsfera,
lo que origina un calentamiento generalizado que desencadena procesos como el retroceso

glaciar, la acidificacion ocednica y la intensificacion del ciclo hidrologico (Li et al., 2020).
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Entre estos, el océano se encarga de absorber mas del 90 % del exceso de calor planetario,
por lo que no solo se ha registrado un incremento térmico historico en las capas superiores
del océano, sino que también evidencia la magnitud del desequilibrio energético (IPCC,
2021; Lietal., 2020). Asimismo, los sistemas oceanicos y atmosféricos desempefian un papel
esencial en la redistribucion del calor planetario.

Del mismo modo, el calentamiento global ha provocado una serie de cambios en la
Circulacion Meridional del Atlantico (AMOC) y en las corrientes superficiales, lo que
implica una ralentizacion en el transporte de energia que pueden alterar los patrones
climaticos regionales y la estabilidad del clima global (Caesar et al., 2021). Paralelamente,
el ciclo hidrolégico se ha intensificado con los afios. Los registros muestran un incremento
de eventos climaticos extremos, en los que se ha evidenciado una alternancia entre sequias
prolongadas y precipitaciones torrenciales, asi como una disminucion de la nieve estacional
y una afectacion directa tanto a los sistemas agricolas como a la seguridad hidrica (Allan et
al., 2023).

Estas problematicas ocasionadas por el cambio climatico han conducido al
reconocimiento y responsabilizacion del origen antropogénico del calentamiento global, lo
que condujo a la creacion de un marco institucional global para enfrentar el problema. El
compromiso se establecid en el Acuerdo de Paris en el afio 2015, en el que se pretendia
mantener el aumento de la temperatura media global muy por debajo de los 2 °C respecto a
los niveles preindustriales, mientras se encaminaban todos los esfuerzos para limitarlo a 1,5
°C (United Nations Framework Convention on Climate Change [UNFCCC], 2015).

Sin embargo, evaluaciones recientes del IPCC y del Programa de las Naciones Unidas

para el Medio Ambiente (PNUMA) indican que los compromisos nacionales actuales no son
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suficientes. La responsabilidad del calentamiento global no se ha asumido en su totalidad, lo
que ha generado que no se disminuya ni la concentracién de CO: ni la temperatura global;
por el contrario, la emision de este gas solo ha ido en aumento, como se muestra en la Figura
1. Bajo esta trayectoria de emisiones que siguen vigentes en el planeta, se podria alcanzar

aumentos entre 2,4 °C y 2,8 °C hacia el afio 2100 (IPCC, 2023; Millar et al., 2017).
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Figura 1: Aumento Progresivo de la temperatura y concentracion de CO2. Adaptado de
Gréfico de la variacion con respecto al afio 1990 del porcentaje global del CO2 en la

atmosfera de la Tierra (p. 93), por Machin-Morera et al., 2023.

En ese orden de ideas, para cumplir con los objetivos climdticos se requiere una
accion global sostenida que combine tanto la cooperacion de politicas publicas como el
financiamiento verde, con lo cual se pueda direccionar los sistemas energéticos hacia una

transformacion estructural (IEA, 2023). La descarbonizacion profunda no implica solo la
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reduccion de las emisiones directas provocadas por el uso de los combustibles fosiles, sino
que también demanda el desarrollo de tecnologias que permitan remover el CO: que se
encuentra por sobre los niveles biogénicos. A través de este método, seria posible compensar
las emisiones residuales de sectores que son dificiles de abatir (McQueen et al., 2021).

Con respecto a lo anterior, uno de los principales factores detras del desequilibrio
climatico es la existencia de una brecha, persistente, entre las emisiones antropogénicas de
CO2 y la capacidad de absorcion de los sumideros naturales. Sectores como la generacion
termoeléctrica, el transporte, la industria cementera y la agricultura intensiva, no solo
representan aproximadamente el 75 % de las emisiones globales de GEI, sino que producen
una mayor cantidad de gases de los que puede procesar el planeta (Friedlingstein et al., 2023).

Aunque los océanos y ecosistemas terrestres actuan como sumideros de carbono, en
donde se absorbe cerca del 55 % del CO: emitido anualmente (26 % por el océano y 29 %
por la biosfera), ain queda un 45 % de este gas que permanece en la atmdsfera e intensifica
el efecto invernadero (Friedlingstein et al., 2023). El CO: sigue en aumento en tanto una de
las principales fuentes de energia se consolidan en la quema de combustibles fosiles, los
cuales también pueden poner en riesgo la salud de las personas (Rengifo, 2022). Esta brecha,
lejos de estabilizarse, se amplia con el crecimiento demografico y la expansion industrial, lo
que acentiia la urgencia de implementar tecnologias complementarias a la mitigacion
convencional.

En este contexto, la Direct Air Capture (DAC) o captura directa del aire surge como
una herramienta tecnoldgica estratégica que se orienta a lograr emisiones netas negativas, a
través de la extraccion de CO: directamente de la atmosfera (Keith et al., 2018). La DAC

representa una de las estrategias mas avanzadas dentro del conjunto de tecnologias de

18



remocion de dioxido de carbono, Carbon Dioxide Removal (CDR). A diferencia de los
sistemas de captura en fuentes puntuales, como plantas termoeléctricas o procesos
industriales, la DAC actta directamente sobre el aire que se encuentra en el ambiente, lo que
permitiendo capturar el CO: incluso cuando se encuentra en concentraciones
extremadamente bajas (=420 ppm). Esta caracteristica le otorga flexibilidad territorial, en
tanto su instalacion puede realizarse cerca de fuentes de energia renovable o de sitios
adecuados para almacenamiento geoldgico (Keith et al., 2018; IEA, 2023).

Con respecto a esto, cabe resaltar que el funcionamiento de la DAC se puede clasificar
en dos enfoques tecnoldgicos: procesos con sorbentes liquidos y procesos con adsorbentes
solidos. Por un lado, en el primer enfoque se emplean soluciones alcalinas, tales como NaOH
o KOH, para que reaccionen quimicamente con el CO: y formen carbonatos o bicarbonatos.
Posteriormente, el adsorbente se regenera mediante altas temperaturas para liberar el gas
concentrado (Keith et al., 2018). Por otro lado, el segundo enfoque, el cual constituye el foco
de este trabajo, utiliza materiales solidos porosos que pueden ser zeolitas, silicas
funcionalizadas con aminas o metal-organic frameworks (MOFs), los cuales tienen la
capacidad de adsorber selectivamente CO.. Dichos materiales pueden operar tanto por
interacciones fisicas mediante fuerzas de Van der Waals, como por enlaces quimicos que
producen formaciones reversibles de enlaces amina—carbamato (Abdullatif et al., 2023).

Del mismo modo, el proceso DAC estd condicionado por los requerimientos
energéticos, tanto térmicos como eléctricos. La energia térmica necesaria para regenerar el
sorbente puede oscilar entre 1,5 y 3,5 GJ por tonelada de CO: capturado; en cambio, el
consumo eléctrico necesario para el movimiento del aire y la compresion del gas puede estar

entre 0,5 y I MWh por tonelada (Fasihi et al., 2019). Estas demandas energéticas, aunque
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son altas, pueden mitigarse integrando fuentes renovables (solar, edlica o geotérmica) que
permitan reducir las emisiones indirectas y mejorar el balance neto del proceso (IEA, 2023).

Por ello, ante los requerimientos energéticos, conviene reconocer que el desempefio
de estos sistemas depende de una combinacion de factores termodindmicos, cinéticos y
ambientales. Principalmente, las condiciones climaticas locales concernientes a la
temperatura y la humedad relativa influyen directamente tanto en la capacidad de captura de
aire, como en la energia requerida para la regeneracion del sorbente. El efecto de la humedad
depende del tipo de material: en adsorbentes de fisisorcion como zeolitas, la baja humedad
reduce la competencia por sitios activos; en cambio, en sorbentes aminicos funcionalizados,
la presencia de humedad puede favorecer la captura mediante el mecanismo de bicarbonato
(Deschamps et al., 2022; Zhu et al., 2022). En contraste, ambientes frios o himedos pueden
provocar una disminucion en la capacidad efectiva de adsorcion y un aumento del consumo
energético total (McQueen et al., 2021).

En ese sentido, desde el punto de vista econémico y operativo, la Captura Directa del
Aire enfrenta aun desafios relevantes vinculados a su costosa inversion de capital vinculada
a su gasto energético. Las estimaciones mas recientes por la International Energy Agency
(IEA) muestran que el uso del DAC tiene costo de captura entre 600 y 1000 USD por tonelada
de CO-, los cuales son valores propios de sistemas comerciales en fase inicial. Sin embargo,
de acuerdo Fasihi et al. (2019) y McQueen et al. (2021), la proyeccion tecnoldgica sugiere
que las mejoras en la eficiencia térmica, la optimizacion de materiales y las economias de
escala podrian reducir esos costos a rangos entre 100 y 300 USD/tCO- hacia mediados de
siglo. Asi, este escenario resulta coherente con la experiencia de otras tecnologias limpias,

como la fotovoltaica o la edlica, en las que se ha logrado reducciones exponenciales en los
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costos operativos mediante la innovacion, el aprendizaje industrial y un apoyo de politicas
publicas continuo (Arguello-Pérez, 2022; IEA, 2023).

En el contexto internacional se refuerza esta vision. Especialmente en los mercados
de carbono regulados como el European Union Emissions Trading System (EU ETS), quienes
han experimentado un incremento en el precio de las emisiones al superar los 80 €/tCO: en
el 2025 y con una proyeccion para 2030 por encima de los 150 €/tCO. (Mantulet et al., 2023).
De esta manera, el alza no solo actia como incentivo financiero para las tecnologias de
captura, sino que también redefinen el valor econémico del CO: como recurso industrial. A
su vez, los mercados voluntarios de carbono muestran un interés creciente por créditos
asociados a la captura directa, dada su trazabilidad y permanencia comprobable (IEA, 2023).

En este escenario, la DAC emerge no solo como una herramienta ambiental, sino
también como un potencial econdmico en la transicion hacia una economia baja en carbono.
Su integracion con fuentes de energia renovable y con industrias emergentes, tales como la
del hidrogeno verde, amplian su viabilidad técnica y su potencial para generar
encadenamientos productivos sostenibles. Particularmente, en regiones aridas como el norte
de Chile, la sinergia entre energia solar de alta irradiancia y materiales adsorbentes de bajo
consumo hidrico podria permitir sistemas de captura regenerativa autosuficiente, lo que
reduciria la dependencia de insumos fosiles y minimizaria el costo nivelado del carbono
capturado (Kundu et al., 2024).

En este sentido, el potencial chileno para la implementacion de una tecnologia como
el DAC es notable. Por un lado, el pais ha asumido el compromiso de reducir sus emisiones
de GEI en un 45 % en el 2030 respecto a los niveles de 2007. Ademas, con la finalidad de

alcanzar la neutralidad del carbono en el 2050, el pais reconoce que el sector energético es
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una de las principales causas de esta problematica al concentrar aproximadamente el 77 %
de las emisiones nacionales (Kundu et al., 2024, p. 9; Gobierno de Chile, 2021).

Chile ofrece condiciones diversas para tecnologias DAC: el Desierto de Atacama,
con baja humedad (<20% HR) y alta irradiancia solar, resulta favorable para adsorbentes de
fisisorcion como zeolitas; mientras que la region de Magallanes, con humedad moderada-
alta (70-85% HR) y alta disponibilidad de energia edlica, podria favorecer sorbentes
aminicos. Esta diversidad climatica constituye una oportunidad para evaluar qué
combinacion de material y localizacion maximiza la viabilidad del proceso.

Asimismo, el impulso del pais hacia el hidrogeno verde y la descarbonizacion de su
matriz eléctrica abre oportunidades sinérgicas para la valorizacién del CO: capturado. El gas
puede emplearse como insumo en la produccién de combustibles sintéticos, fertilizantes,
metanol u otros productos quimicos neutros en carbono (Realmonte et al., 2019). Es entonces
que esta integracion no solo disminuye el impacto ambiental, sino que también crea valor
agregado al transformar el CO: desde un residuo a un recurso estratégico.

En el ambito de la investigacion, los sistemas DAC constituyen una alternativa
versatil que combina eficiencia, modularidad y capacidad de acoplamiento con energia
renovable que estd basada en sistemas adsorbentes con solidos que tiene la capacidad de
regenerarse. En ese sentido, su escalabilidad depende del desarrollo de materiales con alta
capacidad de capturar el CO: a bajas presiones parciales, asi como del perfeccionamiento de
los ciclos TVSA/VTSA (Temperature/Vacuum Swing Adsorption) y de la optimizacion de
la gestion térmica del sistema. Estudios recientes como el de Sinha et al. (2023) corroboran
que una adecuada configuracion de estos ciclos puede reducir hasta en un 25% el consumo

energético total, lo que indudablemente aumenta la viabilidad del proceso a escala industrial.
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Considerando el compromiso de Chile con la neutralidad del carbono, el desarrollo
de tecnologias de Captura Directa del Aire se presenta como una oportunidad estratégica y
coherente con la politica energética nacional. La creciente disponibilidad de energias
renovables competitivas y las condiciones climdticas favorables en su zona norte hacen
factible una implementacion de esta tecnologia, la cual no solo permitiria reducir las
concentraciones atmosféricas de CO2, sino que también podria impulsar nuevos sectores
industriales basados en la valorizacion del carbono capturado. Por todo lo anterior, esta
investigacion se plantea como un aporte técnico-cientifico al estudio de la viabilidad de la

Captura Directa del Aire mediante adsorbentes sélidos en condiciones representativas en

Chile.
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2. OBJETIVOS
2.1. Objetivo general

El objetivo general de esta memoria es evaluar la viabilidad técnica y economica de
un sistema de Captura Directa del Aire (DAC) basado en el ciclo Vacuum Temperature Swing
Adsorption (VTSA) con sorbente aminico, mediante simulacion dinamica del proceso a

escala laboratorio e industrial.
2.2. Objetivos especificos

Los objetivos especificos de este trabajo corresponden a:

1. Desarrollar e implementar un modelo dindmico unidimensional del proceso de adsorcion-
regeneracion en lecho fijo, que incorpore balances acoplados de masa y energia,
isotermas de equilibrio multicomponente CO2/H-0, y las ocho etapas del ciclo VTSA,
validando su coherencia fisica mediante andlisis de balance de masa y comparacion con
literatura.

2. Determinar los indicadores operacionales clave del sistema: curva de ruptura, capacidad
ciclica, factor de utilizacion del adsorbente y tiempo de ciclo en estado estacionario, y
evaluar mediante andlisis paramétrico el efecto de la velocidad superficial, temperatura
de entrada, humedad relativa y criterio de ruptura sobre dichos indicadores.

3. Estimar los requerimientos energéticos del proceso a escala industrial y realizar una
evaluacion economica preliminar que incluya CAPEX, OPEX, costo de captura por
tonelada de CO: y analisis de sensibilidad, para determinar las condiciones bajo las cuales

el proceso es econdmicamente viable.
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3. ESTADO DEL ARTE

Para asumir el reto que supone el cambio climatico, la captura directa de CO: en el
aire se presenta como una opcion viable para contribuir y reducir las concentraciones de gases
de efecto invernadero en la atmosfera. A través de sistemas de adsorcion, esta tecnologia es
especialmente util en aquellos escenarios donde las emisiones no se generan en fuentes
concentradas, como ocurre en muchos procesos industriales y de transporte (Fasihi et al.,
2019; Keith et al., 2018). Esta tecnologia resulta particularmente prometedora para el caso
de Chile, debido a que las caracteristicas climaticas del norte del pais poseen los niveles
necesarios de baja humedad relativa y elevada irradiacion solar para que se facilite la
integracion de este sistema con energias renovables (IEA, 2023).

A nivel teorico, esta oportunidad para aprovechar las condiciones naturales de la
region no solo es factible, sino que supone una serie de posibilidades para constituir una
implementacion eficiente, con recursos renovables y sostenibles. Sin embargo, dicha
implementacion también requiere del componente practico, en el que sea posible contemplar
y analizar diferentes tipos de experiencias de este sistema, con la finalidad de comprender
sus caracteristicas, funcionamientos y requerimientos.

De esta manera, resulta imprescindible reconocer el estado del arte de esta tecnologia,
no solo bajo la necesidad de evidenciar cuales han sido los avances que ha tenido la adsorcién
aplicada a los sistemas DAC, sino también para ubicar qué progresos e innovaciones se han
identificado en los materiales, ciclos operativos y modelaciones que mejoran la
implementacion del sistema a nivel operativo (Deschamps et al., 2022; Sanz-Pérez et al.,
2016). En busqueda de abordar los desafios técnicos y econdmicos que suponen los sistemas

DAC, es importante consolidar un enfoque que alinee estas innovaciones con las necesidades
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locales y globales de la mitigacion climatica. A continuacion, se expone el panorama
internacional y nacional de los sistemas DAC, asi como los principales lineamientos teorico-

practicos para la implementacion de esta tecnologia.

3.1. Panorama global de las tecnologias de captura DAC

A diferencia de otras tecnologias mas tradicionales que se centran en fuentes
puntuales como plantas industriales, la captura de CO: a través de la DAC desempefia un rol
complementario al permitir la remocion de emisiones dispersas o historicas en el aire
(McQueen et al., 2021). Por ello, integracion es un componente esencial para alcanzar la
neutralidad de carbono, razén por la que su implementacion ha ido en aumento como una
herramienta crucial para confrontar el cambio climatico. Segun la IEA (2023) la capacidad
global de DAC ha alcanzado niveles modestos con un crecimiento notable desde el 2024, a
través de una distribucion con plantas de pequefia escala. De este modo, se espera que la
capacidad de los sistemas DAC aumenten significativamente para finales de 2025,
impulsados por proyectos en regiones como Estados Unidos, Islandia y Noruega.

A pesar de estos avances, las DAC aun representan una minima fraccion de las
emisiones globales, lo que subraya la necesidad de un escalamiento acelerado (Kundu et al.,
2024). En contraste, las tecnologias de captura en plantas industriales o en fuentes puntuales
han logrado capturar mayores volimenes de CO:, aunque su funcion est¢ limitada a
emisiones concentradas (Bui et al., 2018).

Entre las tecnologias convencionales de captura de CO: se encuentran la
precombustion, la postcombustion y la oxicombustion. Cada una de estas tecnologias, si bien

ofrecen ventajas y beneficios, también se ven limitadas por distintos factores. Por ejemplo,
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la precombustion es aplicada en procesos con hidrogeno, por lo que requiere una
infraestructura especializada para el manejo de ambos gases en altas presiones; la
postcombustion utiliza aminas para capturar CO: con alta eficiencia, aunque cuenta con una
alta demanda energética para su funcionamiento; asi como la oxicombustion, que ofrece una
alta pureza al incrementar los costos operativos debido a la separacion de aire (IEA, 2023).

Si bien estas tecnologias son efectivas, su funcionamiento y operacion también
conllevan limitaciones, requerimientos y gastos energéticos significativos, al igual que el
sistema DAC. Por mas de que estas fuentes procesen mayores volumenes de CO-, solo
pueden realizarlo cuando existen concentraciones superiores al 10%, mientras que el DAC
aborda concentraciones mucho menores. Aun si este sistema requiere procesar grandes
volumenes de aire, mediante ventiladores de baja presion, su uso esta focalizado para
procesar el CO: que histdéricamente se concentra en el aire en concentraciones bajas, lo que
le permite fungir como un sistema que complementa las limitaciones de las tecnologias
convencionales (Deschamps et al., 2022; Keith et al., 2018).

Ademés, su funcion no se limita solo a la captura de CO-, en tanto este gas capturado
puede destinarse a multiples procesos industriales. Por ejemplo, el CO: obtenido por este
sistema puede utilizarse en el almacenamiento geoldgico, el cual ha alcanzado niveles
significativos en 2025; o en procesos industriales como la produccion de combustibles
sintéticos o bebidas carbonatadas, mercados con suma relevancia y usos en la industria
alimentaria de Chile.

Ahora bien, como se mencion6 anteriormente, las tecnologias DAC se dividen en dos
categorias principales: solido y liquido. En el caso de los sistemas basados en adsorbentes

solidos, el desempeio del proceso no solo depende del material utilizado, sino también del
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ciclo operacional mediante el cual se lleva a cabo la regeneracion del adsorbente. En este
contexto, se han desarrollado distintos esquemas que permiten inducir la desorcién del CO-
mediante variaciones de presion, temperatura o suministro energético. Entre ellos, destacan
los ciclos Vacuum Swing Adsorption (VSA), en los cuales la reduccion de presion favorece la
liberaciéon del CO: adsorbido; y Temperature Swing Adsorption (TSA), que emplea el
aumento de temperatura para lograr el mismo objetivo. Sin embargo, dado que en
aplicaciones DAC las concentraciones de CO: son extremadamente bajas, estos enfoques
presentan limitaciones en términos de eficiencia operativa.

Por esta razon, en el desarrollo reciente de la tecnologia se ha priorizado el uso de
ciclos hibridos como el Vacuum Temperature Swing Adsorption (VTSA), que combinan
simultdneamente la reduccion de presion y el incremento de temperatura, permitiendo
optimizar el balance entre capacidad de captura y requerimientos energéticos. Este tipo de
configuracion ha sido ampliamente adoptado en sistemas DAC modernos, particularmente
en aquellos que utilizan sorbentes funcionalizados con aminas (Fasihi et al., 2019; McQueen
et al., 2021). De forma complementaria, también se han explorado alternativas como el
Electrical Swing Adsorption (ESA), basado en calentamiento resistivo directo del adsorbente,
aunque su aplicacion a gran escala aiin se encuentra en desarrollo (Sanz-Pérez et al., 2016).

Aun asi, a nivel internacional diversas empresas, lideres en el mercado, han
comenzado a utilizar el DAC al integrarlo con energias renovables. Empresas como
Climeworks operan plantas en Islandia que combinan adsorciéon con energia geotérmica
(Climeworks, 2025), del mismo modo que 1PointFive, en Texas, que integran la captura
liquida con almacenamiento geoldgico o Heirloom, en California, quienes utilizan ciclos

alcalinos. Debido a esto, en los tltimos afios las politicas internacionales buscan incentivar
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el desarrollo de la DAC, como en Estados Unidos o Suiza con la estrategia de captura y
utilizacion de carbono.

El panorama mundial demuestra un incremento significativo en proyectos piloto que
validan estas tecnologias, aunque persisten retos asociados o relacionados con costos
energéticos y estabilidad a largo plazo. Si bien dichos proyectos enfrentan desafios
sustanciales, como la baja concentracion de CO-, los costos iniciales de infraestructura y la
necesidad de integracion energética, su auge y constante desarrollo es notorio con la creacion

de multiples plantas alrededor del mundo, como se muestra en la Tabla 1.
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Tabla 1: Principales plantas de captura directa de CO2 (DAC) operativas y en desarrollo

Energi

Tecnologi T a Recuperacio Costos Capacida
Planta Compaiiia a Material Regeneracio (KWh/t | n % (USD/tCO, d (kt/afio) Fuente
n (°C) ) )
IEA
Mammoth | SHMeWork | pyga Aminas 80-100 1500- g5 600-800 | 36 (2023);
s poliméricas 2000 Climework
s (2026)
Climework Aminas 1800- Climework
Orca ) TVSA poliméricas 80-100 2200 >90 700-900 4 s (2026)
STRATO IPointFive | L-DAC | KOH 900 gggg' 99 500-700 | 500 TEA (2023)
South .
Texas Occidental | L-DAC | KOH 900 2200- ) _gg 600-800 100 Occidental
DAC 2800 (2025)
HIF Chile TVSA- Zeolitas/Amina 1200- HIF Global
Pilot HIF Global Hibrido S 100-120 1300 >92 400-600 0.6 (2025)
. . 2500- Heirloom
Heirloom | Heirloom L-DAC Ca(OH): >600 3000 >95 500-700 1 (2025)
Removr Removr S-DAC Zeolitas 80-120 éggg_ >90 600-800 2 1IEA (2023)
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En el panorama nacional, HIF Global ha desarrollado un piloto en Haru Oni que
combina adsorcion hibrida con energia eodlica para producir combustibles sintéticos, en el
que se destacan las sinergias con la industria del hidrogeno verde. En ese sentido, en Chile
existen las condiciones necesarias para la implementacion de este sistema en el desierto de
Atacama, en la que la humedad y la abundante radiacion solar ofrecen ventajas para reducir
costos operativos. Asimismo, la combinacién con otras tecnologias, como la bioenergia con
captura, podrian aumentar la capacidad global significativamente, por lo que la DAC podria
apoyar a industrias como la minera al compensar emisiones y proporcionar CO: para
procesos especificos.

En definitiva, el panorama mundial muestra que el desarrollo de los sistemas DAC
tienen un énfasis creciente en la comprension de como las condiciones ambientales influyen
en el rendimiento del proceso y de qué maneras se pueden utilizar energias renovables en la
disminucion de costos operativos. Esto subraya la importancia de adaptar las soluciones a
contextos especificos, tales como el desierto de Atacama, donde la baja humedad minimiza
interferencias y potencia la selectividad de los adsorbentes (Shi et al., 2020).

Estudios recientes como el de McQueen et al. (2021) enfatizan la necesidad de
integrar distintos enfoques multidisciplinarios, combinando quimica de materiales con
ingenieria de procesos para optimizar la captura y regeneracion del CO: en sistemas
escalables. Por ello, los distintos retos que enfrenta esta tecnologia invitan a explorar,
implementar y evaluar enfoques hibridos que, a través de simulaciones, permitan construir

sistemas mas precisos para su aplicacion en entornos como el chileno (Viebahn et al., 2019).
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3.2. Fundamentos tedricos de la adsorcion en la captura de COz

Historicamente, la adsorcion ha sido estudiada desde finales del siglo XIX, con
contribuciones pioneras como la de Langmuir en 1918, aunque su aplicacioén en sistemas
DAC ha ganado impulso en las ultimas décadas gracias a los avances en materiales porosos
y procesos de regeneracion (Sanz-Pérez et al., 2016). En esencia, la adsorcion aprovecha las
interacciones intermoleculares para retener selectivamente el CO: para que, posteriormente,
se liberen mediante cambios en temperatura, presion o humedad, lo que facilita ciclos
repetitivos y eficientes (Wurzbacher et al., 2012; Zhu et al., 2022).

La adsorcion se distingue principalmente en dos tipos: la fisisorcion y la
quimisorcion. Por un lado, en el primer tipo de adsorcion se involucran interacciones débiles
como fuerzas de Van der Waals o electrostaticas, con energias de enlace entre 20 y 40 kJ/mol,
que facilitan la regeneracion a temperaturas inferiores a 150 °C y permiten constituir ciclos
reversibles con minima degradacion. Por otro lado, la quimisorcion se basa en enlaces
quimicos mas fuertes (50 a 100 kJ/mol) que ofrecen una mayor selectividad hacia el CO-,
incluso en presencia de otros gases como el nitrogeno o el vapor de agua, aunque requieren
mas energia para la desorcion (Queijo, 2017).

En el ambito de la DAC, la fisisorcion es predominante en adsorbentes como zeolitas
y carbon activado, ideales para entornos con baja concentracion de CO:; en cambio, la
quimisorcion se emplea en sorbentes funcionalizados con aminas para mejorar la afinidad en
condiciones hiimedas, como ha demostrado Shi et al. (2020) en revisiones recientes que
destacan su estabilidad en ciclos superiores a 10.000 repeticiones. Por ejemplo, con
materiales de quimisorcion la formacion de carbamatos (como en reacciones con aminas

primarias: 2RNH: + CO. — RNHCOO™ + RNH;5") incrementan la capacidad de captura. Sin
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embargo, en dicha formacion también se presentan una serie de desafios como la sensibilidad
a la oxidacion por el oxigeno atmosférico (21% en el aire), que puede reducir la vida util del
material en un 10-20% anual si no se mitiga con encapsulaciones o purgas inertes (Chen et
al., 2025).

En cuanto a la adsorcién con solidos, esta es un proceso superficial en el cual las
moléculas de CO: se adhieren a un material sélido, lo cual permite que se separen
selectivamente de la atmosfera donde la concentracion actual de CO: ronda las 420 ppm
(NOAA, 2025). Por esta razon, el mecanismo de la adsorcion en solidos resulta fundamental
en los sistemas DAC, en tanto estos operan bajo condiciones ambientales cercanas a la
presion atmosférica con temperaturas moderadas, lo que minimiza el gasto energético en
comparacion con técnicas de absorcion en soluciones liquidas (House et al., 2011).

Ahora bien, para ser mds exactos con el proceso de la adsorcion resulta
imprescindible comprender el equilibrio termodindmico. El equilibrio termodinamico de la
adsorcion se modela mediante isotermas que relacionan la cantidad adsorbida (q, expresada
en mmol/g) con la presion parcial (P) a una temperatura fija. En el modelo de Langmuir, se
asume una superficie homogénea y una adsorcion en monocapa, la cual se formula como

muestra en la Ecuacion (1) [Do, 1998]:

_ q(max,i)bip

1= "1+ppP M

Donde, g,, representa la capacidad méaxima de adsorcion y b la constante de afinidad,

la cual varia entre 10°* y 10* bar! para CO: a temperaturas ambientales. Sin embargo, para
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superficies heterogéneas, que son comunes en materiales reales, el modelo de Toth
proporciona una mejor aproximacion al incorporar un parametro de heterogeneidad (t,

usualmente entre 0.5 y 1), como se muestra en la Ecuacion (2) [Do, 1998]:

_ Qmax,ibip
= T 2)
[1+ (b;p;) o]t

Este modelo es particularmente util en el DAC, donde las presiones parciales son
extremadamente bajas (alrededor de 0.0004 bar), lo que permite realizar predicciones
precisas de la capacidad en concentraciones diluidas. Para el vapor de agua, un competidor
y aspecto muy relevante en la adsorcion, se utiliza el modelo de Guggenheim-Anderson-de
Boer (GAB) (Sriram et al., 2025) que describe la adsorcion multicapa, como se muestra en

la Ecuacion (3) [Do, 1998]:

q= d(m) CmKGABaW
(1 = Kw,0yaw)(1 — K, 0yaw + Ch,0Kn,0yaw)

3)

Donde, a,, es la actividad del agua y los pardmetros M, C y K cuantifican la
interaccion en la primera capa y subsiguientes. Esto ayuda a evaluar la selectividad CO2/H-0
que puede caer por debajo de 10 en ambientes himedos, lo que reduce la eficiencia hasta en
un 50% si la humedad relativa supera el 40%. Estudios experimentales han mostrado que la
co-adsorcion de agua puede incluso mejorar la cinética en ciertos rangos de HR (20-40%)

con sorbentes como aminas funcionalizadas, lo que actia como un catalizador en la
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formacion de bicarbonatos, aunque esto depende en gran medida del tipo de amina y la
temperatura operativa.

Desde el punto de vista cinético, la adsorcion involucra distintos procesos de difusion,
a saber: difusion molecular, difusion de Knudsen y difusion superficial. Por ejemplo, la
difusion molecular involucra difusividades alrededor de 103 m*s y la Knudsen sucede en
microporos menores a 2 nm. Estas se modelan frecuentemente con la aproximacion de Linear

Driving Force (LDF), visualizado en la Ecuacion (4) [Do, 1998]:

dq; *
d_qt = k(LDF,i)(qi - q;) (4)

Donde k oscila entre 0.1 y 1 s~ dependiendo del tamafio de la particula. Asimismo, las
propiedades del adsorbente son temas criticos para el rendimiento operativo, por lo que se
caracteriza aspectos como: el area superficial medida por BET (superior a 1000 m%*g en
carbon activado y hasta 7000 m?/g en MOFs); la distribucion de poros (microporos para
retencion selectiva de CO:2 de 0.33 nm, mesoporos para transporte rapido y macroporos como
canales de acceso), y la estabilidad térmica (superior a 300 °C en zeolitas).

En DAC, se prioriza una capacidad de trabajo (Aq =445 — qges) de 1-3 mmol/g y un
consumo energético inferior a 2000 kJ/kg de CO: para asegurar la viabilidad econdémica y
ambiental (Fasihi et al., 2019). Ademads, factores como la tortuosidad (tr >1) y la
funcionalizacion superficial influyen en la selectividad que debe superar 100 para CO2/N2 en
aplicaciones préctica, por ejemplo, en grupos -NH: para mejorar la interacciéon quadrupolar
con COa. Adicionalmente, el proceso de adsorcion es exotérmico lo que libera entre 30 y 50

kJ/mol de CO: y genera calor que debe gestionarse mediante sistemas de recuperacion
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térmica, como intercambiadores de calor. Esto tltimo es esencial para optimizar la eficiencia
global, dado que se tiene que reutilizar hasta el 70% de la energia liberada.

La relacion entre humedad y desempefio depende del material adsorbente: mientras
que para zeolitas la baja humedad del norte de Chile minimiza la competencia con el agua,
para sorbentes aminicos humedades moderadas (40—80% HR) pueden mejorar la capacidad
de captura. Esto amplia el rango de zonas geogréficas potencialmente favorables para
sistemas DAC en Chile. Estudios recientes como el de Sriram et al. (2025) en el dataset Open
DAC 2025, han expandido la comprension de estos fundamentos al incorporar datos de miles
de sorbentes, lo que facilita el disefio computacional de materiales optimizados para
condiciones especificas. Por instancia, simulaciones DFT (Density Functional Theory) han
revelado que la densidad de sitios activos en microporos puede duplicar la capacidad de

trabajo en entornos diluidos.

3.3. Materiales adsorbentes para DAC

Para el funcionamiento de la DAC se identifican cinco clases principales de
materiales: carbon activado, zeolitas, metal-organics frameworks (MOFs), sorbentes
funcionalizados e hidroxidos metélicos, cada uno con caracteristicas especificas que
determinan su idoneidad segun el contexto operativo (Wang et al., 2025). La seleccion de un
material depende de su capacidad de captura, estabilidad a largo plazo y compatibilidad con
fuentes de energia renovable. En ese sentido, resulta pertinente reconocer cuales son las

principales caracteristicas de cada uno, como se muestra en la Tabla 2.
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Tabla 2: Comparacion de materiales adsorbentes aplicados a DAC

Energia Reg. Del

Capacidad Aq Selectividad Costo
Material Ciclos | Sensibilidad HR | CO; capturado | Fuente
(mmol/gCO) (mmol/g) | CO:/N; (USD/kg)
(kJ/mol)
Carbon Alta (>50% Shi et al.
1-2 0.8-1.2 ~10 <1 >5000 30-40
Activado pérdida) (2020)
Zeolita Media (30% Wang et
2-4 1.5-2.5 >100 5-10 >10000 40-50
13X pérdida) al. (2025)
MOF UiO- 5000- Sriram et
4-6 2-4 >200 >5000 | Baja con mod. 50-60
66 15000 al. (2025)
Aminas Favorable (efecto Shi et al.
3-6 2-3 >50 1-2 >8000 60-80
PEI cooperativo) (2020)
WRI
Ca(OH): 3-5 1.5-2.5 Alta Bajo >15000 | Media >100
(2025)
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En primer lugar, el carbon activado se destaca por ser econdmicos y poseer areas
superficiales amplias. Como son producidos a partir de biomasa como céscaras de coco, su
uso es adecuado para aplicaciones iniciales. Sin embargo, su sensibilidad a la humedad limita
su eficacia en entornos no aridos, ya que el vapor de agua compite por los sitios de adsorcion
(Shi et al., 2020). En regiones aridas, su bajo costo y estabilidad térmica los convierten en
una opcion viable para pretratamiento o sistemas hibridos.

En segundo lugar, las zeolitas destacan por su alta selectividad gracias a su estructura
porosa y uniforme, asi como a la presencia de cationes que favorecen la interaccion con el
CO., en especial las zeolitas de tipo 13X y SA. Son ideales para procesos de adsorcion solida
gracias a su estabilidad en ciclos prolongados (>10.000 ciclos) y a la posibilidad de
regeneracion a temperaturas moderadas de 100-200°C. Su principal limitacion es la
sensibilidad a la humedad: la co-adsorcion de H>O reduce la capacidad de CO: en
aproximadamente un 30% a humedades moderadas (Wang et al., 2025; Wurzbacher et al.,
2012). De acuerdo con Wang et al. (2025), algunas modificaciones recientes a este material
han mejorado su capacidad, lo que ha permitido que superen a los carbon activado en
términos de eficiencia energética. En Chile, el acceso a zeolitas locales puede reducir los
costos de inversion inicial, fortaleciendo la viabilidad econdémica.

En tercer lugar, los MOFs ofrecen capacidades de captura superiores debido a su
porosidad ajustable y sitios metalicos especificos, como el UiO-66. Avances recientes como
el de Sriram et al. (2025) han mejorado su resistencia a la humedad y extendido su vida util,
aunque sus elevados costos aun limitan su aplicacion a proyectos piloto o nichos que
requieren alta pureza. En comparaciéon, y cuarto lugar, los sorbentes con aminas

funcionalizadas destacan por su rendimiento en condiciones humedas (Sriram et al., 2025).
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La presencia de agua no solo no penaliza la captura, sino que la favorece mediante la
formacion de bicarbonatos, incrementando la eficiencia estequiométrica de la adsorcion
(Deschamps et al., 2022). Este efecto cooperativo distingue a las aminas de los demas
materiales y tiene implicancias directas en la seleccion de emplazamiento del sistema.

El sorbente aminico empleado en este trabajo corresponde al material APDES-NFC,
desarrollado por Gebald et al. (2011) en ETH Ziirich. Se obtiene mediante la funcionalizacién
covalente de nanofibras de celulosa (NFC) con 3-aminopropilmetildietoxisilano (APDES),
un aminosilano primario, a través de una sintesis en suspension acuosa sin solventes
organicos seguida de liofilizacién. Las nanofibras de celulosa tienen didmetros de 20—60 nm
y longitud de varios micrometros, lo que confiere al material un area superficial especifica
elevada y, por tanto, alta densidad de sitios amino (~3.40 mmol N/g). La presencia de grupos
amino primarios (-NH:) determina dos rutas de reaccion con el CO2: en condiciones secas se
forman carbamatos, consumiendo dos grupos amino por molécula capturada; en presencia de
humedad moderada se forman bicarbonatos, consumiendo solo uno. Esta segunda ruta
explica el efecto cooperativo de la humedad descrito en la seccion 3.4 y fundamenta la HR
optima de 60% identificada en el andlisis paramétrico (Gebald et al., 2011; Wurzbacher et
al., 2012). Aunque enfrentan desafios relacionados con la degradacion por oxigeno, su
ventaja resulta gracias a su comportamiento frente a la humedad y a la formacion de enlaces
quimicos con el COz, (Shi et al., 2020).

Por ultimo, los hidréxidos metéalicos funcionan mediante ciclos alcalinos que forman
carbonatos estables, como el Ca(OH).. Por ello, se destacan por su alta compatibilidad con
energia solar concentrada para la regeneracion. Aunque requieren temperaturas altas, su

estabilidad los hace atractivos para aplicaciones a gran escala (WRI, 2025).
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En términos comparativos, la seleccion del material determina no solo la capacidad
de captura sino también el comportamiento esperado del sistema ante las condiciones
climaticas del emplazamiento. Para condiciones himedas como las de Magallanes (HR 70—
85%), el APDES-NFC es el material més adecuado porque convierte la humedad en ventaja
mediante el mecanismo de bicarbonato. Una zeolita 13X en ese mismo emplazamiento
exhibiria menor capacidad ciclica por co-adsorcion competitiva de H:0O, requeriria
pretratamiento del aire para secar la corriente de entrada, y aunque su consumo energético de
regeneracion seria menor (~6—8 GJ/tCO: vs ~14 GJ/tCO: para APDES-NFC), el costo
operacional del pretratamiento y la penalizacion en capacidad reducirian su competitividad.
El carbon activado presenta sensibilidad a la humedad similar a la zeolita pero con menor
capacidad ciclica (0.8-1.2 mmol/g), lo que lo descarta como material principal en
condiciones hiimedas. Los MOFs ofrecen capacidades superiores (4—6 mmol/g) pero sus
costos actuales (USD 5.000—15.000/kg) hacen inviable su uso a escala piloto. En condiciones
aridas como el Desierto de Atacama (HR < 20%), la jerarquia se invierte: la zeolita 13X
operaria cerca de su capacidad méxima sin penalizacion por humedad, con menor
requerimiento energético de regeneracion, mientras que el APDES-NFC perderia parte de la
ventaja del mecanismo de bicarbonato al operar predominantemente por la ruta de carbamato.
Esta dependencia del desempefio relativo respecto al emplazamiento subraya la necesidad de
una evaluacion comparativa cuantitativa por zona climatica como extension de este trabajo.

Respecto a la disponibilidad del material, la CNF base tiene producciéon comercial
establecida a escala global, con fabricantes como Stora Enso (Finlandia) y Performance
BioFilaments (Canadd), y costos de produccion reportados de USD 0.89—1.43/kg a plena

escala industrial (Clauser et al., 2021). Sin embargo, el sorbente funcionalizado APDES-NFC
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no tiene comercializacion industrial masiva: es producido internamente por Climeworks y
grupos académicos, sin proveedor externo establecido. Para Chile, esto implica que una
implementacion a escala piloto requeriria importacion del material funcionalizado o
desarrollo de capacidad de sintesis local, lo que constituye una limitacion operacional no
resuelta en el presente estudio y que debe considerarse al interpretar los resultados de

viabilidad preliminar.

3.4. Efecto de las Condiciones Ambientales

Las condiciones ambientales locales influyen directamente en el desempefio de los
sistemas DAC, dado que tanto la humedad relativa como la temperatura afectan la
termodindmicay la cinética de la adsorcion. Sin embargo, la direccion de este efecto depende
fuertemente del tipo de material adsorbente empleado, lo que hace imposible generalizar una
condicion climatica como universalmente favorable para toda tecnologia DAC.

Respecto a la humedad relativa, el efecto sobre la captura de CO: varia segin el
mecanismo de adsorcion del material. En adsorbentes basados en fisisorcion, como zeolitas
y carbon activado, el vapor de agua compite directamente por los sitios activos, reduciendo
la capacidad de captura de CO.. Para estos materiales, ambientes con baja humedad relativa
(HR < 20%) resultan ventajosos, ya que minimizan la interferencia del agua y permiten
ciclos de captura mas largos sin pretratamiento del aire (Shi et al., 2020; Wang et al., 2025).
En contraste, los sorbentes funcionalizados con aminas presentan un comportamiento
diferente: la presencia de agua favorece la formacion de especies bicarbonato (R-NHz + CO:

+ H.0 — R-NHs" + HCOs"), una ruta que requiere solo un grupo amina por molécula de
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CO: capturada, frente a la ruta de carbamato en condiciones secas que requiere dos grupos
amina. Este efecto cooperativo ha sido documentado en multiples estudios (Deschamps et
al., 2022; Sanz- Pérez et al., 2016; Wurzbacher et al., 2012) y resulta en un méximo de
capacidad de captura a humedades del orden de 40-80% HR, dependiendo del material y la
temperatura.

Este comportamiento diferenciado tiene implicancias directas para la seleccion de
emplazamiento de sistemas DAC. Zonas con baja humedad, como el Desierto de Atacama,
favorecen adsorbentes de fisisorcion (zeolitas, carbon activado); en cambio, zonas con
humedad moderada-alta, como la region de Magallanes, podrian resultar mas favorables para
sorbentes aminicos. Esta relacion entre material y localizacion constituye un aspecto
frecuentemente omitido en la literatura y un factor critico en la evaluacion de viabilidad de
proyectos DAC en contextos especificos.

Respecto a la temperatura, el efecto es mas uniforme entre materiales: la adsorcion de
CO: es un proceso exotérmico, por lo que temperaturas mas bajas favorecen el equilibrio de
adsorcion, incrementando la carga del sorbente. Sin embargo, temperaturas muy bajas
también pueden aumentar la co-adsorcion de H-O en sorbentes aminicos, generando un
trade-off entre capacidad de CO: y penalidad energética de regeneracion del agua.
Temperaturas moderadas (15-25°C) representan un rango operacional razonable para la

mayoria de los materiales (McQueen et al., 2021).
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3.5. Tecnologias de Adsorcion Solida en DAC

Los ciclos de adsorcion soélida han evolucionado hacia sistemas hibridos que
combinan cambios térmicos y de presion. Esto permite optimizar tanto la captura como el
proceso de regeneracion del CO:. Dichos ciclos ofrecen una serie de ventajas significativas:
operacion continua, bajo consumo de agua y adaptabilidad a fuentes renovables; sin embargo,
enfrentan desafios relacionados con la degradacion de materiales y la escalabilidad (Shi et
al., 2020). Entre los avances recientes se destacan los sistemas que utilizan calentamiento
eléctrico directo, lo cual reduce los tiempos de regeneracion.

En los sistemas basados en adsorbentes soélidos, el proceso de captura directa
comienza con la impulsion forzada de aire a través de un lecho adsorbente. Debido a que el
CO: se encuentra altamente diluido, la tasa de transferencia de masa es baja y requiere tanto
grandes caudales de aire como un disefio aerodindmico y eficiente.

En la etapa de adsorcion, el aire atraviesa el lecho y el CO: es retenido en los poros
del material. Una vez se alcanza la saturacion del mismo, se inicia la etapa de regeneracion
o desorcion, la cual consiste en liberar el gas capturado mediante el suministro de energia
térmica o la aplicacion de vacio. Finalmente, el CO. se comprime y almacena en forma
presurizada para su reutilizacién industrial o su inyeccidon en formaciones geoldgicas
(Realmonte et al., 2019). A continuacion, en la Figura 2 se muestra el proceso de la tecnologia

DAC por adsorbentes sélidos.
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El solvente quimico

o absorbente El CO: se libera del

reacciona con el solvente/sorbente  El CO: capturado

aire para capturar  a través del se comprime y se

Aire ambiente CO:y se libera aire insumo de calor y transporta, si es

capturado reducido de CO: electricidad necesario, al lugar
de uso o
almacenamiento

Idealmente, la fuente
de electricidad y calor
es baja en carbono

Figura 2: Esquema general del proceso DAC. Se ilustran etapas de captura,

regeneracion y compresion de CO=. Adaptado de (WRI, 2025)

En Chile, el proyecto piloto de HIF Global en Magallanes integra adsorciéon con
energia eolica, lo que permite aprovechar los altos vientos para reducir costos operativos. De
este modo, los lechos rotatorios, que dividen el proceso en etapas de adsorcion y
regeneracion, tienen un flujo continuo que mejora la productividad (Climeworks, 2026). Por
ello, materiales avanzados incrementan la eficiencia del proceso, como los ceramicos
porosos, a pesar de que requieren un manejo cuidadoso de los gradientes térmicos. En este
sentido, los ciclos mas adecuados dependen de los materiales utilizado, entre los que se
destacan los sistemas hibridos que muestran un potencial significativo para aplicaciones
industriales. Por lo tanto, estas tecnologias representan un paso clave hacia la
implementacion a gran escala de la DAC en contextos como el chileno. A continuacion, se

presenta la Tabla 3, en donde se evidencia la diferencia entre los ciclos de adsorcion.
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Tabla 3: Clasificacion de ciclos de adsorcion solida

Energia Pureza Tiempo Ciclo
Ciclo Aplicacion | Fuente
(kWh/t) (%) (h)
TSA | 1000-1500 >90 2-4 Zeolitas Shi et al. (2020)
TVSA | 1200-1800 >95 1-2 Aminas Shi et al. (2020)
VTSA | 1500-2000 >95 1-3 Hibridos Wang et al. (2025)
RSC Advances
ESA | 1000-1400 >92 <1 Avanzado
(2025)

De los ciclos descritos, el VTSA fue seleccionado para este estudio porque combina
dos mecanismos de regeneracion complementarios: la desorcion térmica (TSA), que aporta
la energia necesaria para romper los enlaces amina-CO-, y el vacio (VSA), que reduce la
presion parcial de CO: favoreciendo termodinamicamente la desorcion. Esta combinacion
permite operar a temperaturas moderadas (110°C) compatibles con la estabilidad del sorbente
aminico. El TSA puro requeriria temperaturas superiores a 120—130°C, rango en el que los
grupos amina sufren reacciones de ciclacion que forman urea, compuesto estable que ocupa
los sitios activos de forma irreversible y reduce la capacidad de captura en ciclos sucesivos
(Wurzbacher et al., 2012). El VSA puro, por su parte, demanda presiones de vacio mas
profundas (<100 mbar) con mayor consumo eléctrico especifico. La combinacién VTSA
evita ambas penalizaciones operando a 300 mbar y 110°C, condiciones adoptadas
directamente de Deschamps et al. (2022) como referencia de validacion (Deschamps et al.,

2022; Wurzbacher et al., 2012).
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3.6. Modelacion y simulacion de tecnologias DAC

La modelacion del comportamiento dindmico de lechos de adsorcion para la DAC ha
evolucionado hacia formulaciones unidimensionales que consideran dispersion axial,
acoplamiento entre las fases gaseosas y solidas, asi como consideraciones en las caidas de
presion. En este contexto, resulta relevante revisar trabajos que han integrado isotermas como
Toth para el CO2, modelos de coadsorcion de humedad (H:O) y estrategias numéricas
robustas, tales como el método de lineas con esquemas de diferencias finitas o condiciones
de borde tipo Danckwerts (Ruthven, 1984).

Para un lecho fijo, el modelo 1D completo incluye balances de masa en fase gas para
cada componente k (CO2, H20, N2, O2), con términos de conveccion, dispersion axial y fuente
de transferencia gas-solido. En este modelo, la cinética se modela con LDF o difusion porosa,
mientras que el equilibrio se hace con Toth/GAB. Para la energia se consideran balances en
gas y solido con términos de AH,;, y acople convectivo. No obstante, cabe destacar que para
el momentum se utilizan ecuaciones como la de Ergun para calcular caida de presion y para
las condiciones bordes se incluyen Danckwerts en entrada (conveccion-dispersion
equilibrada) y gradiente nulo en salida.

De este modo, las iniciales por etapa son adsorcion con lecho limpio, desorcion con
T elevada y P reducida. Asi como la discretizacion es con el método de lineas con upwind
para conveccion, centrado segundo orden para dispersion; integrador odel5s para rigidez. A
continuacion, en la Tabla 4 se muestran los principales estudios de simulacion y modelacion

de DAC
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Tabla 4: Principales estudios de modelacion y simulacion de lechos fijos aplicados a DAC

Estrategia de

~ Adsorbente / .z Principales aportes
Autor(es), afio . coadsorcion I
material técnicos o hallazgos
humedad
Demostracion
Celulosa experimental de

Wurzbacher et al. | nanofibrilada Co-adsorcién (.16 H0 incremento en captura por
favorece capacidad de

(2012) funcionalizada con CO, humedad; desorcion a
aminas temperaturas  moderadas
con pureza alta

Modelo  transiente  de
transferencia de calor y
masa en desorcion TVS

Dos ciclos TVSA con

Wurzbacher et al. | Material amina | Modelo no explicito
(2012) funcionalizada de coadsorcion

Modelo explicito de

Stampi-Bombelli et | Material amina | coadsorcion ~ COx>— estudio  paramétrico  de
al. (2020) funcionalizada H-0 (modificacion de L ..
Toth) energia vs. rendimiento
Asume  coadsorcion Modelacion detallada
Deschamps et al. | Adsorbente amina | . -, . .| TVSA/VTSA en Aspen
. . implicita segin I
(2022) funcionalizada modelo base con validacion
experimental
Schellevis et al. | Lecho fijo genérico Ie\io licitasrilente enfozi Modelo 1D dinamico para
(2021) / DAC hufn edad desempefio y optimizacion
Balasubramaniam et | Varios  sorbentes Explorac.KVm de Evaluacujn energetica 'y
- coadsorcion y | desempenio en TVSA
al. (2024) solidos para DAC e ..
sensibilidad optimizados

Estos trabajos destacan la importancia de integrar coadsorcion en modelos dinamicos
para DAC. Sus hallazgos proporcionan bases fundamentales para desarrollar simulaciones
en las que se consideren condiciones locales chilenas que permitan mejorar la precision y
aplicabilidad del sistema. Para una revision més completa de estos trabajos relacionados, en
el Anexo A se incluye una tabla ampliada que recopila estudios e investigaciones adicionales
de la literatura disponible, inspirada en revisiones como la de Shafeeyan et al. (2014), que

analiza modelos de transferencia de masa, equilibrio y balances en columnas fijas para COx.
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3.7 Brechas

La revision de la literatura en captura directa de CO: mediante adsorcion solida
permite identificar tres brechas metodologicas relevantes que motivan el presente estudio.

En primer lugar, la mayoria de los estudios de simulacion disponibles evaltian el
desempefio de los sistemas DAC bajo condiciones genéricas o promedio, sin incorporar de
manera explicita la influencia de las condiciones climaticas locales sobre los indicadores
operacionales del ciclo. Si bien parametros como la eficiencia de captura, el consumo
energético y la capacidad ciclica son frecuentemente analizados, estos suelen evaluarse de
forma aislada, sin una articulacion que permita determinar cudndo un sistema puede
considerarse técnica y operativamente viable en un contexto territorial especifico. Esta
fragmentacion dificulta la comparacion directa entre configuraciones y limita la
extrapolacion de resultados hacia escenarios concretos (Fasihi et al., 2019; McQueen et al.,
2021).

En segundo lugar, como se discuti6 en la seccion 3.4, el efecto de la humedad relativa
sobre la capacidad de captura depende del tipo de material adsorbente. Los sorbentes de
fisisorcion se benefician de ambientes secos, mientras que los sorbentes aminicos pueden
beneficiarse de humedades moderadas a altas por el mecanismo de bicarbonato. Sin
embargo, la literatura no ofrece evaluaciones comparativas que confronten el desempeiio de
distintos materiales bajo condiciones climaticas representativas de zonas especificas. En el
caso de Chile, esto resulta particularmente relevante: mientras el Desierto de Atacama (HR
< 20%, T > 25°C) podria favorecer zeolitas, la region de Magallanes (HR 70-85%, T 5—
12°C, alta disponibilidad de energia edlica) podria favorecer sorbentes aminicos. El proyecto

piloto de HIF Global en Magallanes opera precisamente en estas condiciones, lo que subraya
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la necesidad de una evaluacion cuantitativa que permita comparar el desempefio esperado en
distintas zonas del pais (Chen et al., 2025; Deschamps et al., 2022; Wurzbacher et al., 2012).

En tercer lugar, desde el punto de vista metodoldgico, la nocion de viabilidad rara vez
se traduce en indicadores integrados que combinen desempefo técnico, requerimientos
energéticos, restricciones operativas y estimacion de costos dentro de un mismo modelo. La
ausencia de criterios comparativos explicitos y de umbrales de referencia limita la capacidad
de los modelos para sustentar conclusiones robustas respecto al potencial real de
implementacion de estas tecnologias (Deschamps et al., 2022; Wurzbacher et al., 2012).

En consecuencia, se identifica la necesidad de desarrollar un modelo de simulacion
que, manteniendo el rigor fisico y matematico de los modelos dindmicos de adsorcion,
permita evaluar la viabilidad técnica y econdmica de un sistema DAC-VTSA con sorbente
aminico, desde la escala de laboratorio hasta el dimensionamiento de una planta piloto,
incluyendo analisis paramétrico de las variables climaticas relevantes y una estimacion de

costos derivada directamente de los resultados de simulacion.

4. METODOLOGIA
4.1. Diseno de la simulacion

El presente trabajo se sustentd en el desarrollo e implementacion de un modelo
numérico dinamico, el cual estuvo orientado a representar el comportamiento ciclico de un
proceso de Captura Directa de CO: desde aire ambiente, a través un proceso de adsorcion
con oscilacion simultanea de vacio y temperatura, VTSA. El objetivo central de esta etapa

metodoldgica fue reproducir de manera consistente los fendémenos de transferencia de masa
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y energia que gobiernan tanto la adsorcion como la regeneracion del sorbente solido amina
funcionalizada sobre celulosa nanofibrada. De este modo, la simulacion se consolid6 bajo
condiciones representativas que se muestran en la Tabla 5 de la seccion 4.1.3, de operacion
en climas himedos con énfasis en la respuesta transitoria del lecho a lo largo de ciclos
completos de operacion.

El sistema fisico modelado correspondié a una columna de lecho fijo, cilindrica y
rellena con particulas del sorbente APDES-NFC (3-aminopropilmetildietoxisilano injertado
sobre celulosa nanofibrilada, denominacion APDES-NFC-FD segiin Wurzbacher et al.,
2015), cuyas isotermas de equilibrio y pardmetros cinéticos se tomaron de Deschamps et al.
(2022) (Ver Figura 3), a través de la cual circula el aire ambiente con concentraciones diluidas
de CO: y vapor de agua. Dicho modelo se formul6 bajo un enfoque de primer orden, el cual
se sustentd con balances acoplados de masa, energia y momentum, asi como con resolucion
espacio—temporal explicita a lo largo del eje axial del lecho. Por lo tanto, se asumi6é un
comportamiento unidimensional del flujo con régimen transitorio, gas ideal y propiedades
constantes del solido dentro del rango operacional considerado, cuyas hipdtesis permiten
capturar los fenomenos dominantes del proceso sin introducir complejidades numéricas.

La formulacion del modelo se inspir6 en configuraciones experimentales que han sido
reportadas en la literatura (Deschamps et al., 2022) para procesos DAC—VTSA. Se tomaron
en cuenta, particularmente, trabajos desarrollados a escala de laboratorio, aunque en la
simulacion se adaptaron las configuraciones para que respondieran a las condiciones
ambientales y operacionales caracteristicas de entornos aridos. Dicha adaptacion no se limito

a un cambio de condiciones de entrada, sino que también se integrd en la logica del ciclo
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VTSA simulado para que permitiera el andlisis de la interaccidon entre temperatura, presion,
humedad y cinética de adsorcion.

Por lo tanto, el lecho adsorbente se caracterizdo mediante parametros geométricos y
fisicos, definidos explicitamente en el modelo. Dentro de estos, se incluyeron aspectos
esenciales como longitud, didmetro, porosidad interparticular, densidad aparente y tamafio
de particula. Dichos valores se seleccionaron a modo de reproducir condiciones comparables
a los estudios que se tomaron como referencia, con la finalidad de poder asegurar que sean
fisicamente consistentes tanto los procesos de cinética de adsorcion como la respuesta
térmica del sistema. En ese sentido, la fase gaseosa se considera compuesta por CO2, H20,
N2y O, en las que solo se tratd el CO: y el vapor de agua como especies adsorbibles, mientras
que los componentes mayoritarios del aire actuaron como gases portadores inertes.

Por lo tanto, el comportamiento dindmico del sistema se describi® mediante
ecuaciones diferenciales parciales. De este modo, fue posible representar tanto los balances
de masa para las especies adsorbibles en la fase gaseosa y sélida, como los balances de
energia para el gas y el s6lido, lo que incorpord explicitamente los efectos térmicos asociados
a la adsorcion exotérmica del CO:. La transferencia de masa entre la fase gaseosa y el
sorbente se modeldé mediante un enfoque de fuerza impulsora lineal, Linear Driving Force
(LDF), con la cual fue posible representar, de manera efectiva, la cinética intraparticular sin
resolver explicitamente gradientes radiales dentro de las particulas.

Por otro lado, la caida de presion a lo largo del lecho se incorporéd mediante la
ecuacion de Ergun (Ver Anexo A). Con ello, se pudo estimar las pérdidas de carga y su
impacto indirecto sobre el consumo energético del proceso, particularmente, durante las

etapas de evacuacion y purga bajo vacio. Por tltimo, el ciclo VTSA se representd como una

51



secuencia de etapas operacionales en las que se incluyd: adsorcion a presion cercana a la
atmosférica, calentamiento del lecho, desorcion bajo vacio y enfriamiento previo a la
siguiente adsorcion. Cada etapa se implement6 con condiciones de frontera y parametros
operacionales especificos, para poder obtener la evolucion continua de las variables de estado
sin introducir discontinuidades artificiales.

Por consiguiente, a través de esta formulacion metodologica fue posible disponer de
un marco numérico robusto para analizar la captura directa de CO: bajo condiciones realistas
de operacion. De este modo, se logré mantener una coherencia entre los principios fisicos del
proceso VTSA y su implementacion computacional. Asi, el modelo desarrollado constituye
la base para que se puedan abordar, en las secciones siguientes del capitulo de metodologia,
las etapas posteriores de implementacion numérica, validacion conceptual y analisis

paramétrico.
4.1.1. Formulacion de balances acoplados

El comportamiento dinamico del proceso VTSA se describié mediante un conjunto
de balances acoplados de masa, energia y momentum, los cuales son formulados para un
lecho fijo unidimensional bajo régimen transitorio. El dominio espacial se defini6 a lo largo
del eje axial del lecho, asi como las variables de estado se expresaron como funciones del
tiempo y de la coordenada axial. Esta formulacion permitio capturar, de manera integrada, la
evolucion simultanea de concentracion, carga adsorbida, temperatura y presion durante las
distintas etapas del ciclo. La Figura 3 presenta el esquema del volumen de control del sistema
modelado, donde se identifican las variables de estado, las condiciones de frontera y los flujos

de entrada y salida
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Intercambio térmico

e

Qpy calefaccion / Q. enfriamiento Condicionesenz =L
N (dependen de la etapa
Aire de entrada \ operacional)
Cin (420ppmCO,) - :
1 - i o - N
Tin, HR, Pam, Vg Y : t i Etapa de adsorcion
ReeaTw , ‘ Rl < (purga no usada)
N\ ! @ ‘1““ ‘ M‘ ‘ [ 3
C.B. Danckwerts 0% o 6 Gzt a(zt) | “ 7 C.B. gradiente nulo
condicion de borde ~ f---- AL | ) 020 e Ty(z,0), Ts(z2,0) 0 & 0C/0z=0, 0T/0z=0
de masa y energi : | @ ¢ : P(z,t) o o, — J
gia , AT
enz=0 ! @O G 0
J - = ry ] s » ~
| I Direccion del flujo (axial) « 7@ W~ 77 Etapa de desorcion (TSA)
I v ’ .
R b dez=0—- z=L —— ot (vacio aplicado)
Condicion inicial (t=0) i
lecho limpio, [ ~°°~ : C.B. presion (vacio)
=T i ol =k Roae = 0'3:bar
Y, (regeneracion)
- 2,
z=0 L=0.299m z=1 Z
Leyenda (cddigos de color) Nota: Las condiciones en z = L cambian
C] Entradas / condiciones iniciales O Salidas medibles / operacién | segun la etapa del ciclo DAC-VTSA.
D Condiciones de borde D Intercambio térmico Soleinastie lastiosrsppdicianesplica

alavez.

Figura 3: Esquema del volumen de control del lecho fijo DAC-VTSA. El flujo de aire opera en direccion axial (z=0 — z=

L). Las condiciones de borde cambian segun la etapa operacional del ciclo
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El balance de masa para cada componente adsorbible i en la fase gaseosa se expres6 como

se muestra en la siguiente Ecuacion (5) [Deschamps et al., 2022]:

aCi 6Cl 62Ci aql
€5 TUg 5 = €8Dax 57 — (1- EB):DSE )

De este modo, C; corresponde a la concentraciéon molar del componente i en la fase
gaseosa, y;la fraccidbn molar del componente 1 y D,, el coeficiente de dispersion axial (el
desarrollo completo se presenta en el Anexo B). El término N;se modeld mediante un enfoque
de LDF dual, en el que se distingui6 la difusion a través de macroporos y microporos dentro
del sorbente, tal y como se muestra en la Ecuacion (4) presentada en la seccion 3.2.

Asi pues, kypr; es el coeficiente cinético y g; la carga de equilibrio. Aunque
simplificado, el enfoque permitié capturar la respuesta transitoria del lecho con un costo
computacional moderado y una buena precision para particulas de tamafio pequefio (d,, < 1
mm).

Del mismo modo, la dependencia térmica del coeficiente cinético se describid

mediante una relacion tipo Arrhenius, como se muestra en la Ecuacion (6) [Ruthven, 1984]:

-Eq;

kLDF,i(T)=kLDF,O €xp (ﬁ) (6)
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Donde k; pr; (T) es el coeficiente cinético del modelo LDF evaluado a la temperatura
T, Ky pro €l factor pre-exponencial, Ea la energia de activacion del componente 1, R la
constante universal de los gases y T la temperatura absoluta.

De esta forma, fue posible capturar la aceleracion de los procesos de difusion
intraparticular a mayores temperaturas, lo cual fue particularmente relevante durante las
etapas de regeneracion térmica.

Ahora bien, para el balance de energia se consider6 la interaccion térmica entre gas,
solido y pared, bajo condiciones de no adiabaticidad. El balance para la fase gaseosa se
formuld como se muestra en la Ecuacion (7) y para la fase solida en la Ecuacion (8) cuyos

detalle se presenta en el Anexo Cy Anexo D, respectivamente [Deschamps et al., 2022]:

aT, aT, 0°T,
eBng”*ga_t + eBngp‘guE - Aaxﬁ + hgs - appS(Ts - Tg) +Ua,(T, — Tg) =0(7)

Donde &g corresponde a la porosidad interparticular del lecho, pg a la densidad de la
mezcla gaseosa, Cy, 4y al calor especifico del gas a presion constante, T, a la temperatura de
la fase gaseosa, u, a la velocidad superficial del gas, A(qy; a la conductividad térmica axial
efectiva, hgs al coeficiente de transferencia de calor gas—solido, ap al area superficial
especifica de particula, pg a la densidad del solido adsorbente, T a la temperatura de la fase
solida, U al coeficiente global de transferencia de calor con la pared, a,, al area de pared por

unidad de volumen de lecho y T, a la temperatura de la pared (Ruthven, 1984).
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aTs aqi
(Lfﬁ%%qﬁ+MﬁﬁA%—E}—Epwm5?=0 )
i

Donde Cy, 5 corresponde al calor especifico del solido a presion constante, AHq45 1)

al calor isostérico de adsorcion del componente i y g; a la carga adsorbida del componente i.
La energia generada o absorbida por adsorcion se incorpordé mediante el término
AH; dq;/ 0t, con AH;negativo para procesos exotérmicos. Esta interaccion fue de suma
importancia para describir los picos térmicos durante la adsorcion y el posterior enfriamiento
en desorcion, cuya magnitud influy6 directamente en la eficiencia del ciclo.
El balance de momentum se describid con la ecuacién de Ergun, valida para flujo
estacionario y lechos granulares, como se muestra en la Ecuacion (9) [Deschamps et al.,

2022] :

P 150u,(1 — €)%y N 1.75p,(1 — €)u}
0z exd3 exd,

9)

En esta Ecuacion, P es la presion, u la viscosidad del gas y d,, el didmetro medio de
particula. Dicha relacion permitié cuantificar las pérdidas de carga a lo largo del lecho y
constituir la base para que, posteriormente, se estimara el trabajo eléctrico, el cual estuvo
asociado a ventiladores y bombas de vacio durante las distintas etapas del ciclo VTSA.

El conjunto de ecuaciones presentado conformo un sistema acoplado de ecuaciones
diferenciales parciales, con las cuales se describié de manera coherente la evolucidon espacio—

temporal del lecho adsorbente. Esta formulacion constituyd el nucleo fisico del modelo y
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permitid, una vez discretizada espacialmente, simular ciclos completos de adsorcion y

regeneracion bajo condiciones operacionales variables.
4.1.2. Isotermas y competencia CO:—H:0

Respecto al equilibrio de adsorcion del sistema, se opto por la descripcion mediante
modelos de isoterma especificos para cada especie adsorbible, en la que se considero,
explicitamente, la naturaleza competitiva de la adsorcion de CO: y el vapor de agua sobre
sorbentes s6lidos amina funcionalizada sobre celulosa nanofibrada. Como bien se mencion6
anteriormente, la competencia entre ambas especies adsorbibles resulta particularmente
relevante en los procesos de captura directa de aire ambiente, en tanto la presion parcial de
CO: es extremadamente baja y la presencia de humedad puede modificar de manera
significativa tanto la capacidad de adsorcidon como la cinética del proceso.

Por un lado, la adsorcién de CO- se modeld mediante una isoterma de Toth. Esta fue
seleccionada por su capacidad para representar adecuadamente la no idealidad del equilibrio
a bajas presiones parciales, una condicion caracteristica de la captura directa desde aire. La
expresion general de la isoterma de Toth se formula como se muestra en la Ecuacion (10)

[Deschamps et al., 2022]:

qeq _ Am,co, bcozpco2
co, — t 1/tco (10)
|1+ (bco,Peo,) %] "

Donde, qggzcorresponde a la carga de equilibrio de CO2, gy cp,es la capacidad

méxima de adsorcion, b¢g,es el pardmetro de afinidad del sorbente y t¢(,es un parametro

59



empirico que describe la heterogeneidad energética de los sitios activos. La dependencia
térmica del parametro de afinidad se incorpord mediante una relacion tipo van’t Hoff, donde

AHq,corresponde al calor de adsorcion del CO», tal y como se observa en la Ecuacion (11)

[Deschamps et al., 2022]:

bco2 (1) = bo,coz exp <— RT 2)

(1D
Por otro lado, la adsorcion de vapor de agua se describié mediante una isoterma del

tipo Guggenheim—Anderson—de Boer, GAB, ampliamente utilizada para representar la

adsorcion de agua en materiales higroscopicos y sorbentes aminicos. La formulacion

adoptada se muestra en la Ecuacion (12) [Deschamps et al., 2022]:

_ qm,m,0 C K ay,
(1-Ka,)(1-Ka, + CKa,,)

(12)

eq
4u,0

De este modo, qZZo es la carga de equilibrio de agua, g, y,orepresenta la capacidad

monomolecular, Cy Kson constantes empiricas del modelo, y a,es la actividad del agua
aproximada por la humedad relativa del gas. Este modelo permitié reproducir la fuerte
afinidad del sorbente por el vapor de agua a humedades moderadas y elevadas.

La competencia entre CO2 y H20 por los sitios activos del sorbente se incorporaron
mediante un factor de correccion que modifica la capacidad efectiva de adsorcion de CO: en
funcion de la carga de agua adsorbida. El modelo competitivo se expresa tal y como se

observa en la Ecuacion (13) [Deschamps et al., 2022] :
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eq, comp

026, = aco,[1+aqglolexp(Baglo) (13)

Donde, ay Bson parametros empiricos que representan: el efecto promotor de la
humedad a bajas cargas de agua, el cual estd asociado a la formacion de especies bicarbonato;
y el efecto inhibidor dominante a mayores humedades, el cual es producto de la ocupacion
competitiva de los sitios activos. De esta manera, es posible capturar el comportamiento no
monoétono observado, experimentalmente, en sorbentes aminicos. En estos, la presencia de
una cantidad moderada de agua incrementa, inicialmente, la capacidad de captura de CO-,
mientras que humedades elevadas conducen a una disminucion neta de la adsorcion.

La carga de equilibrio competitiva es utilizada directamente en el término cinético
del modelo LDF, descrito en la seccion anterior, lo que asegura el acoplamiento consistente
entre equilibrio termodinamico y cinética de adsorcion. De este modo, el modelo fue capaz
de reproducir la influencia combinada de temperatura, presion parcial de CO2 y humedad
relativa sobre la dindmica del proceso VTSA; un aspecto fundamental para el analisis de
escenarios climaticos caracteristicos de regiones aridas.

Por consiguiente, la incorporacion explicita de isotermas diferenciados y de un
término competitivo, hizo posible que el modelo representara el comportamiento del sorbente
bajo condiciones de operacioén propias de la captura directa de aire ambiente de manera
realista. Esto constituy6d un elemento clave para la posterior evaluacion del desempefio del

ciclo y de su sensibilidad frente a variaciones ambientales u operacionales.
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4.1.3. Condiciones de frontera e hipdtesis operacionales

El sistema de ecuaciones diferenciales parciales, descrito en las secciones 4.1.1 y
4.1.2, se resolvi6 imponiendo tanto condiciones de frontera como condiciones iniciales
coherentes con la operacion fisica de un proceso VTSA en lecho fijo. La correcta definicion
de estas condiciones resulté fundamental para asegurar que la estabilidad numérica y la
conservacion de masa y energia correspondieran a una representacion realista del
comportamiento dindmico del sistema durante las distintas etapas del ciclo.

Por ello, las condiciones iniciales se definieron al asumir un lecho parcialmente
regenerado al inicio de la simulacion, sin gradientes espaciales de concentracion ni de
temperatura. En el instante inicial t = 0, la fraccion molar de CO- y la humedad del gas en
el lecho se fijaron uniformemente con valores intermedios correspondientes a la etapa de
adsorcion y desorcion. Asi, la temperatura del gas y del sélido se igualaron a la temperatura
de referencia del sistema. Esta eleccion permitido reducir efectos transitorios artificiales
asociados a estados iniciales no fisicos y facilito la convergencia hacia un régimen periddico.

Las condiciones de frontera para los balances de masa se formularon mediante el
esquema de Danckwerts, el cual combina adecuadamente los efectos de conveccion y
dispersion axial en la entrada del lecho. Para cada componente adsorbible i, la condicion en

la entrada z = 0 se expres6 como se muestra en la Ecuacion (14) [Ruthven (1984)]:

A(Cyin)
Dy # l,=0= u[Ci,in - (Ci,in)z=0] (14
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De este modo, en la Ecuacion (15) (Cy;);, corresponde a la concentracion molar del
componente en la corriente de alimentacion. En la salida del lecho z = L, se impuso una
condicion de gradiente nulo, la cual representd un régimen plenamente desarrollado sin
efectos de retrodispersion desde el exterior del dominio, como se observa en la Ecuacion (15)

[Ruthven, 1984]:

9(Cijin)
0z

| z=L— 0 (1 5 )
Para el balance de energia, se adoptaron condiciones de frontera analogas en las que
se consider6 el transporte convectivo de entalpia y dispersion térmica axial. En la entrada del
lecho, la condicion se formuld como se muestra en la Ecuacion (16), mientras que en la salida
se impuso nuevamente un gradiente térmico nulo, como se expone en la Ecuacion (17).
[Ruthven, 1984]. Mediante estas condiciones permitieron reproducir el intercambio térmico
entre la corriente de entrada y el lecho adsorbente de forma consistente, asi como la evolucion

térmica durante las etapas de calentamiento y enfriamiento.

oT,
laxa_; |z=0= pgcp,gu(Tin_Tg,zzo) (16)

or,
_9 — 17
0z lz=1.=0 a7

El control del ciclo VTSA se implementé mediante la definicion explicita de etapas

operacionales sucesivas; cada una caracterizada por condiciones de operacion especificas de
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presion, temperatura y composicion de la corriente gaseosa. El ciclo incluy6 las etapas de
adsorcidn, evacuacion inicial, precalentamiento, desorcidon térmica bajo vacio, purga y
enfriamiento previo a la represurizacion. Las transiciones entre etapas se realizaron de
manera continua, interpolando linealmente las variables de presion y temperatura durante
intervalos temporales cortos, con el fin de evitar discontinuidades numéricas que puedan
comprometer la estabilidad del integrador.

Durante la etapa de adsorcion, el lecho operd a una presion cercana a la atmosférica
y a una temperatura moderada con una corriente de aire ambiente que contenia
concentraciones diluidas de CO: y vapor de agua. En las etapas de evacuacion y desorcion,
la presion se redujo progresivamente hasta alcanzar el nivel de vacio establecido, mientras
que la temperatura del s6lido se increment6 para favorecer la regeneracion del sorbente. La
etapa de enfriamiento permitio restablecer las condiciones térmicas adecuadas antes del
inicio del siguiente ciclo, lo que permite asegurar la reproducibilidad entre ciclos sucesivos.

El modelo se ejecutd durante multiples ciclos completos hasta alcanzar un régimen
cuasi estacionario perioddico, definido como aquel en el que las variables de salida presentan
variaciones relativas inferiores a un umbral predefinido entre ciclos consecutivos. Este
criterio posibilitdé garantizar que los resultados analizados puedan ser representativos de una
operacion continua y no dependan de condiciones iniciales particulares.

La definicion consistente de condiciones de frontera, condiciones iniciales e hipotesis
operacionales hizo posible que el modelo reproduzca de manera estable y fisicamente
coherente el comportamiento dindmico del proceso VTSA, proporcionando una base soélida
para la implementacion numérica detallada y los andlisis paramétricos desarrollados en las

secciones posteriores.
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La simulacion base contempla una columna de adsorcion de longitud L = 0.299 m
(299 mm), operando con aire atmosférico a 20°C y 30% de humedad relativa. La
concentracion de entrada de CO: se fijo en 420 ppm (aproximadamente 0.0166 mol/m?),
representativa de la composicion atmosférica actual. El tiempo total de simulacion fue de 333
minutos (5.56 horas), durante el cual el lecho alcanza condiciones cercanas a un equilibrio
dinamico aparente, donde la propagacion del frente se estabiliza sin que se logre una
saturacion uniforme en todo el lecho, lo que condiciona la interpretacion de los resultados en
términos de eficiencia operativa méaxima. La Tabla 5 resume los parametros clave y
resultados de la simulacion base. Cabe destacar que la velocidad superficial resulta del caudal
volumétrico de entrada (14 NL/min) por el cociente del area transversal del lecho (D = 81

mm), resultado una velocidad de v; = 0,045 m/s.

Tabla 5: Resumen de parametros por simular como caso base

Parametro Valor Unidades
CONDICIONES OPERACIONALES

Longitud del lecho (L) 299 mm
Diémetro del lecho (D) 81 mm
Temperatura de entrada 293 (20 °C) K
Humedad relativa 30 %
Concentracion de CO: en la entrada | 420 ppm
Velocidad superficial del gas 0,045 m/s
Tiempo de simulacién 333 (5.56 h) min
RESULTADOS DE ADSORCION DE CO:
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Carga maxima de CO- 1.177 mol/kg

Carga promedio final de CO: 0.904 mol/kg
Utilizacion del adsorbente 76.8 %
Carga maxima de H.O 2.200 mol/kg

Relacioén de selectividad CO2/H-0 <1.0 —

EFECTOS TERMICOS

Incremento maximo de temperatura | 8.19 K
Temperatura maxima del solido 301.19 (28 °C) | K
Diferencia de temperatura s6lido-gas | ~0.5 K

ZONA DE TRANSFERENCIA DE MASA (MTZ)

Longitud de la ZTM 50-100 mm

Velocidad de avance de la ZTM 0.9-1.0 mm/min

4.2. Implementacion numérica y validacion conceptual

El modelo matematico descrito en la seccidon anterior se implemento en el entorno de
MATLAB 2025b, bajo un esquema de resolucion modular que integr6 las ecuaciones de
masa, energia y momentum con las isotermas de adsorcion y la cinética LDF dual.

El enfoque de implementacion se baso en el método de lineas (MOL, Method of
Lines), la cual es una técnica ampliamente validada en modelaciones de lechos fijos
unidimensionales por su eficiencia en la integracion temporal de ecuaciones diferenciales
parciales (EDP). Dicho método consistio en discretizar el dominio espacial mediante

diferencias finitas, transformando las EDP en un conjunto acoplado de ecuaciones

66



diferenciales ordinarias (EDO). La formulacion resultante se resolvio de forma simultanea al
capturar la evolucién temporal de las variables principales: concentracion, temperatura,
presion y carga adsorbida.

El dominio axial se discretizd en 50 nodos uniformes, valor determinado tras un
analisis de independencia de malla donde la variacion en la capacidad de adsorcion global
resultd inferior al 1 % al aumentar el nimero de nodos a 150. Esta resolucion asegurd un
equilibrio adecuado entre precision y eficiencia computacional. La derivada difusiva se
aproximé mediante un esquema centrado de segundo orden, mientras que la conveccidn se
tratd con un esquema upwind de primer orden, el cual evita oscilaciones numéricas en
regimenes de alto Numero de Péclet axial.

El sistema de EDO acopladas se resolvio mediante el solver ODE15s (ver Anexo E),
un solver implicito de paso variable basado en formulas de diferenciacion hacia atras (BDF).
Dicho método se seleccion6 por su robustez frente a la rigidez numérica del sistema, la cual
es generada por la coexistencia de fendmenos de transporte de masa y calor con constantes
de tiempo dispares.

Las tolerancias numéricas se fijaron en 10~°, tanto para el error relativo como para
el absoluto, lo cual garantizd la estabilidad del calculo sin comprometer el tiempo de
simulacion. De este modo, el paso temporal se ajustd de forma adaptativa, segin la variacion
de las derivadas locales de concentracion y temperatura, lo que permitid capturar
adecuadamente las transiciones rapidas entre etapas del ciclo VTSA.

La Figura 4 muestra el diagrama de flujo del algoritmo numérico implementado,

donde se detallan los criterios de ruptura y convergencia ciclica que gobiernan la simulacion.
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INICIO

(1) Cargar parametros
geometria, isotermas,
condiciones operacionales

v

(2) Inicializar estado
concentraciones, temperaturas,
presionesent =0

v

(3) Crear grilla
espacial (Nz nodos, método de lineas)
y temporal (dt por criterio CFL)

v
(4) Resolver ODE15s
integrador implicito BDF, Jw N

D 4

tolerancias RelTol = 1e-4, AbsTol = 1e-7

(5) ¢Ruptura? No

C/Co = 0.10

(6) Guardar estado
perfil axial de C, q, Ty, T, P

(7) ¢Ultima etapa del ciclo? Cambiar condiciones ]

operacionales

(8) Calcular métricas
capacidad ciclica, energia especifica,
productividad

(9) ¢Convergencia ciclica?
AX < 0.1%

Figura 4: Diagrama de flujo del algoritmo numérico implementado en MATLAB para la
simulacion del ciclo VTSA. Los criterios de convergencia son C/Co > 0.10 para ruptura y

AX < 0.1% para convergencia ciclica.
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4.2.1 Requerimientos computacionales

En términos de requerimientos computacionales, cada simulacion de un ciclo
completo VTSA se ejecutd en un equipo con procesador Intel Core i7 y 16 GB de RAM. El
sistema de EDO resultante involucra 6 x Nz = 300 variables de estado simultdneas (con Nz
= 50 nodos), integradas sobre un horizonte temporal de aproximadamente 8.300 segundos
por ciclo. El tiempo de computo por ciclo completo fue de aproximadamente 3 a 8 minutos,
dependiendo de la velocidad superficial del gas, la cual determina el paso de tiempo estable
por criterio CFL.

Para el andlisis paramétrico, cada barrido de una variable implicd entre 5 y 9
simulaciones independientes, con un tiempo total estimado de 2 a 4 horas por sweep. Estas
caracteristicas determinaron la elecciéon de Nz = 50 como resolucion espacial de referencia,
valor que demostr6 convergencia espacial con desviaciones inferiores al 1% respecto a Nz =
100, segun el andlisis de independencia de malla descrito en la seccion 4.2.2.La descripcion

detallada de cada modulo y su interrelacion se presenta en el Anexo F.

4.2.2. Estabilidad, convergencia y reproducibilidad

El modelo alcanzo6 el estado estacionario tras varios ciclos sucesivos, condicion en la
cual las variables de salida presentaron una variacion inferior al 0.1% entre iteraciones
consecutivas. Este criterio de convergencia ciclica se adoptd como estandar de estabilidad
operativa, la cual garantizd que el sistema se encontrard en un régimen repetitivo y
representativo de la operacion real de un proceso VTSA.

La verificacion de estabilidad numérica se efectud a través de una evaluacion del

Numero de Courant—Friedrichs—Lewy (CFL), lo cual confirmé que el paso temporal
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adaptativo del solver cumplia con las condiciones de estabilidad lineal (CFL < 1).
Asimismo, se realizd un analisis de independencia de malla que permitid6 comparar los
resultados obtenidos con 50, 100 y 150 nodos. De este modo, se verifico una convergencia
espacial con desviaciones menores al 1%.

La reproducibilidad del modelo se aseguré a través de la estandarizacion de
parametros numéricos y del flujo de calculo. Cada simulacién siguié un procedimiento
definido: (i) carga de pardmetros iniciales y condiciones de frontera, (ii) resolucion del
sistema con ODEIS5s, (iii) almacenamiento de variables por nodo y tiempo, y (iv)

postprocesamiento automatizado.

4.2.3. Validacion del modelo

La validacion del modelo se estructur6 en dos niveles complementarios. El primero
corresponde a la validacion interna mediante verificacion de conservacion de masay energia.
El segundo consiste en la comparacion externa de los resultados obtenidos con indicadores
reportados en la literatura, tomando como referencia principal a Deschamps et al. (2022),
fuente de los parametros de equilibrio del sorbente empleado.

Para la validacion interna, se verific6 que el residual del balance de masa global,
diferencia entre el CO- incorporado en la alimentacion y el CO2 acumulado en el solido mas
el que sale en el efluente, fuese inferior al 2% en todos los casos. Este criterio se adoptd
como condicion minima de coherencia numérica. Adicionalmente, se realizd un analisis de
independencia de malla comparando 50, 100 y 150 nodos axiales, verificando que la

variacion en la capacidad de adsorcion global sea inferior al 1%.
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Para la validacion externa, se compararon los siguientes indicadores con los valores
reportados en Deschamps et al. (2022): capacidad de adsorcion de CO: bajo condiciones de
operacion base, incremento de temperatura del so6lido durante la adsorcion, forma de la curva
de ruptura y efecto de la humedad relativa sobre la capacidad ciclica. Se reconoce que la
coincidencia en capacidad de equilibrio es parcialmente esperada, dado que los parametros
de la isoterma de Toth fueron tomados directamente del mismo paper. La validacion
independiente reside por tanto en los indicadores dindmicos: respuesta térmica, forma de la
curva de ruptura y tiempo de ciclo. Los resultados de esta comparacion se presentan en la

seccion 5.1.

4.3. Analisis de sensibilidad, escalamiento conceptual y alcances metodolégicos

Una vez validado el modelo, se desarrollo un analisis de sensibilidad con la finalidad
de examinar la influencia de los parametros principales operacionales sobre el desempeio
del proceso VTSA. Esta etapa metodologica permiti6 identificar los factores que dominan el
comportamiento del sistema, establecer el rango de operacion mas eficiente y cuantificar la
estabilidad del modelo frente a perturbaciones controladas. Posteriormente, se planteé un
gjercicio de escalamiento conceptual que permitié extrapolar los resultados obtenidos a una
escala de aplicacion piloto, lo que aseguro la consistencia fisica y energética con la literatura

disponible.
4.3.1. Diseiio experimental

El analisis de sensibilidad se implemento al seguir un enfoque determinista secuencial
(one-at-a-time, OAT), en el que cada variable independiente se modificé de forma individual,
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por lo que se mantuvieron las demds constantes en sus valores de referencia. Esta
metodologia se selecciond por su capacidad para aislar los efectos especificos de cada
parametro sobre las magnitudes de salida, lo que garantiza una interpretabilidad directa de
los resultados. En particular, hizo posible evaluar la estabilidad del modelo y verificar la
coherencia fisica de las respuestas simuladas.

Las variables consideradas, y sus rangos de variacion, se definieron en funcion de su
impacto potencial en la capacidad de adsorcion, la energia especifica y la pureza del CO:
recuperado. En consecuencia, la temperatura de desorcion (Ty,s) se establecid en un rango
de 353-383 K, el cual fue determinado por la estabilidad térmica del sorbente aminico y los
valores reportados por Deschamps et al. (2022). La presion de vacio (P,,.) se fijo entre 0.05—
0.3 bar, el cual es un rango operativo caracteristico de sistemas VTSA de baja presion.

Del mismo modo, la humedad relativa (HR) tuvo un rango entre 0—80 %, los cuales
son porcentajes representativa de las condiciones aridas del norte de Chile. Para la velocidad
intersticial del gas (u) se determin6 un intervalo entre 0.02—-0.08 m/s, en tanto este intervalo
controla el tiempo de residencia y, por ende, el equilibrio de adsorcion. Por tltimo, la longitud
del lecho (Lj) se determino entre 0.2—0.5 m, el cual es un rango que afecta la caida de presion
y el perfil térmico axial.

Para cada variable se definieron cinco niveles de simulacion, lo cual generd un total
de 25 escenarios independientes. En cada caso, el modelo calculo la capacidad de trabajo

(Aqco,), la energia térmica especifica (Eyy), la energia electrica especifica (E¢;) y la
eficiencia global del ciclo (¢¢,). Asi, las variaciones de 50 % respecto de las condiciones

base permitieron explorar los limites operativos del sistema y evaluar su comportamiento

frente a condiciones extremas de operacion.
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El analisis de sensibilidad se justific6 metodologicamente porque los procesos DAC-
VTSA presentan interacciones complejas entre temperatura, presion y humedad, en tanto son
condiciones que afectan simultdneamente la adsorcion y la regeneracion. Por ejemplo, una
reduccion de la presion de vacio incrementa la capacidad regenerada, aunque también eleva
el consumo eléctrico. Del mismo modo, a mayor temperatura de desorcion mejora la
recuperacion del sorbente a costa de un mayor requerimiento térmico (Goeppert et al., 2019).
La Tabla 6 resume las variables consideradas, sus rangos de variacion y sus valores de

referencia. Las demads condiciones se mantienen fijas en P;, = 1.013 bar, C¢o, =420 ppm y

ciclo VTSA completo de 8 etapas.

Tabla 6: Variables del analisis de sensibilidad OAT, rangos de variacion y valores de

referencia.
Variable Simbolo Valor de Rango Unidad
referencia estudiado
Temperatura de Tin 293 (20°C) 278 —308 (5 — K (°C)
entrada 25)
Humedad HR 0,40 0-0,80 -
relativa
Velocidad Ug 0,044 0,04-0,60 m/s
superficial del
gas
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Criterio de Cout/Cin

ruptura

0,10

0,05-0,98

Frente a estas perturbaciones, la estabilidad del modelo se evaluo cuantificando la

variacion relativa de cada magnitud de salida respecto del caso base, como se muestra en la

Ecuacion (19). Bajo esta formula, S, representa la sensibilidad normalizada, X la variable de

salida y P el parametro perturbado. Esta métrica permiti6 comparar directamente la

influencia de los distintos pardmetros en términos adimensionales.

(19)

La informacién obtenida a partir de este analisis se empled posteriormente para

orientar el disefio del escalamiento conceptual y definir los parametros criticos que

determinaron el desempefio técnico del sistema.

4.3.2. Alcances y limitaciones metodologicas

El modelo incorpora las siguientes simplificaciones, que delimitan su rango de aplicabilidad:

1. Aproximacion unidimensional: el flujo se asume axial y uniforme; se omiten

gradientes radiales de concentracion y temperatura. Valida para D < 0,1 m (escala

laboratorio), pero en la escala industrial (D = 1,80 m, L/D = 1,0) puede subestimar la

dispersion lateral y la canalizacion de flujo por efecto de pared.
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Cinética LDF promedio: los efectos de difusion macroporosa e intraparticular se
integran en un solo coeficiente cinético. Reduce la resolucion intraparticular pero
mantiene una descripcion adecuada de la dinamica global.

Propiedades del sorbente constantes: densidad, calor especifico y conductividad
térmica del solido se consideran invariantes entre ciclos. No se modela degradacion
del sorbente ni variacion de sitios activos por oxidacion u otras causas.

Sin acoplamiento con fuentes renovables: el modelo no incorpora perfiles horarios
de generacion solar o edlica, lo que aisla los efectos del proceso base pero excluye la
variabilidad operacional asociada a fuentes intermitentes.

Enfriamiento del lecho no limitante: el tiempo de enfriamiento previo a la
readsorcion se asume suficiente dentro de la duracion del ciclo, sin modelar
explicitamente la tasa de transferencia de calor durante esa etapa. En la practica, el
enfriamiento puede ser el paso limitante del ciclo cuando el sistema opera ajustado

en tiempos.

Por ultimo, el modelo asume que la etapa de enfriamiento previo a la represurizacion

se completa dentro del tiempo asignado segun Deschamps et al. (2022), sin evaluar la

factibilidad térmica de ese enfriamiento en funcidén de las condiciones del sistema. En un

lecho real a escala industrial, las inercias térmicas son significativamente mayores que a

escala de laboratorio: el lecho debe enfriarse desde ~110°C hasta ~20°C antes de iniciar un

nuevo ciclo de adsorcion, y ese proceso depende del area de transferencia de calor disponible,

el caudal de gas de enfriamiento y las pérdidas al ambiente. Si el enfriamiento es insuficiente

dentro del tiempo de ciclo asignado, el lecho inicia la adsorcion a temperatura elevada, lo
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que reduce la capacidad de captura por efecto termodindmico desfavorable sobre el equilibrio
de adsorcion. En sistemas donde los tiempos de ciclo son ajustados, se recurre a inyeccion
de aire frio o purgas para acelerar el enfriamiento, estrategia que introduce un consumo
energético adicional no contabilizado en este modelo. Esta limitacion es relevante al escalar
el sistema y constituye una variable de disefio a considerar en trabajos futuros.

Estas simplificaciones no invalidan la representacion del fendmeno, sino que, en
realidad, permitieron delimitar su rango de aplicabilidad al enmarcar el modelo como una
herramienta predictiva de primer nivel. En el contexto de su uso préctico, este modelo busco
proporcionar una base metodoldgica robusta para analizar la captura de CO: en regiones
humedas de Chile, donde la alta humedad relativa favorece la adsorcion sobre materiales
aminicos y la alta disponibilidad de radiacion solar permite considerar la integracion con

sistemas de calentamiento renovables.

En consecuencia, la formulacion balanceada del modelo, entre rigor fisico y eficiencia
computacional, lo convierte en una herramienta idonea para estudios paramétricos y de pre-
escalamiento, con lo cual se garantizd coherencia conceptual entre las fases numéricas y

experimentales del proyecto.
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5. RESULTADOS Y DISCUSION

En este capitulo se presentan los resultados de la simulacion numérica del proceso
DAC-VTSA empleando como material adsorbente una amina funcionalizada sobre celulosa
nanofibrilada (Deschamps et al., 2022). La exposicion sigue una progresion desde lo
observable hacia lo interno: se comienza por la curva de ruptura como indicador operacional
directo del desempefio del lecho, se examinan luego los perfiles internos de concentracion y
carga que explican ese comportamiento, se analiza la operacion ciclica completa, y se finaliza
con el analisis paramétrico de variables operacionales y el dimensionamiento de un sistema

de operacién continua.

El modelo empleado es unidimensional con balances acoplados de masa y energia,
sin considerar degradacion del sorbente, gradientes radiales, canalizacion de flujo, ni
variacion de la caida de presion entre ciclos. Estas simplificaciones implican que el modelo
sobreestima la eficiencia de captura y subestima la dispersion observada en sistemas reales:
en la practica, la no uniformidad del flujo, la degradacion del sorbente y las pérdidas térmicas

reducen el desempeiio respecto a los valores aqui reportados.

5.1 Validacion del modelo

Antes de presentar los resultados operacionales del sistema, se expone la validacion del
modelo mediante comparacién con la referencia de Deschamps et al. (2022).

Validacion interna

El balance de masa global resulté en un residual inferior al 2% en todas las simulaciones

realizadas, confirmando la coherencia numérica del modelo. El andlisis de independencia
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de malla verificé convergencia espacial con desviaciones menores al 1% entre 50 y 100

nodos axiales, respaldando la resolucion adoptada.

Validacion externa

La Tabla 7 resume la comparacion entre los resultados del modelo y los valores reportados

en Deschamps et al. (2022).

Tabla 7: Comparacion cuantitativa modelo vs. Deschamps et al. (2022)

adsorcion

Parametro Deschamps et al. (2022) Este modelo
Capacidad CO: (~25°C, 0,9-1,1 mmol/g 0,958 mmol/g (a)
HR~40%)

Calor de adsorcion ~60 kJ/mol 60 kJ/mol (b)
(AH_ads)

Incremento térmico en 10-15 K ~8 K

Forma de la curva de

Tipo S, compacta

Tipo S, compacta

ruptura
Efecto HR sobre capacidad | Méaximo ~60% HR Maximo 60% HR
Tiempo de ciclo VTSA 350-450 min 384 min

(a) La coincidencia es parcialmente esperada: los parametros de la isoterma de Toth fueron

tomados directamente de Deschamps et al. (2022), por lo que la capacidad de equilibrio

reproduce por construccion los valores del paper. La validacion independiente reside en los
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indicadores dindmicos. (b) AH_ads = 60 kJ/mol corresponde al valor paramétrico adoptado
de la referencia.

Los indicadores con validacion independiente son la respuesta térmica del lecho y
la forma de la curva de ruptura. El incremento de temperatura durante la adsorcion (~8 K
en el modelo vs. 1015 K experimental) estd en el rango correcto, aunque ligeramente
subestimado. Esta diferencia es coherente con las simplificaciones del modelo: la ausencia
de gradientes radiales y la hipdtesis de pared adiabatica tienden a subestimar los picos
térmicos locales. La forma sigmoidal compacta de la curva de ruptura, caracteristica de
sorbentes con isoterma favorable tipo Toth, se reproduce correctamente.

Una limitacion relevante es que no se dispone de datos cuantitativos de tiempo de
ruptura (tgr) bajo condiciones idénticas a las simuladas, lo que impide una comparacioén
directa del indicador operacional mas importante. La validacion realizada es de tendencias
y 6rdenes de magnitud, coherente con el caracter conceptual del estudio. En consecuencia,
el modelo puede considerarse validado en su comportamiento cualitativo y en los érdenes
de magnitud de los indicadores dindmicos, con las limitaciones propias de un modelo
unidimensional de primer nivel.

Como referencia complementaria, los resultados del modelo son consistentes con las
tendencias reportadas por Wurzbacher et al. (2012) para sorbentes aminicos sobre silica,
quienes observan incrementos de temperatura durante la adsorcion del ordende 10 a 15Ky
tiempos de ruptura en el rango de 60 a 120 minutos para columnas de escala similar. Stampi-
Bombelli et al. (2020) reportan capacidades ciclicas entre 0,5 y 1,2 mmol/g para sorbentes
aminicos operando en ciclos TSA, rango dentro del cual se sitia el valor obtenido en este

trabajo (0,880 mmol/g). Estas comparaciones no constituyen una validacidon cuantitativa
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directa, dado que los sorbentes, las geometrias y las condiciones operacionales difieren, pero
confirman que los o6rdenes de magnitud y las tendencias del modelo son fisicamente

razonables.
5.2 Curva de ruptura y eficiencia de captura

La curva de ruptura describe como evoluciona la concentracion de CO: en la salida
del lecho a lo largo del tiempo de operacion. Es el indicador operacional més directo del

sistema, ya que determina cuando el lecho debe dejar de adsorber e iniciar la regeneracion.
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Figura 5: Curva de ruptura normalizada y eficiencia de captura de CO2 (modelo 1D bajo

condiciones ideales: sin degradacion ni canalizacion)

La Figura 5 muestra la concentracion normalizada C/Co en la salida del lecho y la
eficiencia de captura n = 1 — C/Co. Durante los primeros 250 minutos, la concentracion de

CO: en el efluente es practicamente nula: el gas que sale del lecho tiene casi el mismo CO-
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que el aire limpio tratado, lo que equivale a una eficiencia de captura superior al 99%. A
partir de los 250 minutos, la concentracion comienza a aumentar y la eficiencia cae. Esta
caida ocurre de forma relativamente abrupta porque la zona activa de captura, que avanza
progresivamente desde la entrada hacia la salida del lecho, sale por el extremo en un intervalo

corto de tiempo, como se explicard en la seccion 5.2.

El criterio convencional de ruptura al 5% (C/Co = 0,05) se alcanza a los 297 minutos.
Para este trabajo se adopta el criterio operacional de 90% de eficiencia (C/Co = 0,10) como
punto de corte, que ocurre a los 290 minutos con una capacidad acumulada de 0,87 mol/kg y

un factor de utilizacion del 74% respecto a la capacidad méxima del material.

Es importante distinguir dos situaciones: la adsorcion base, que corresponde a la
simulacion con lecho inicialmente regenerado y limpio, y la operacion ciclica estacionaria,
en la que el lecho inicia cada ciclo con una carga residual de CO: de ~0,044 mol/kg que no
pudo ser removida en la regeneracion. Esta carga residual reduce el tiempo disponible de
adsorcidon a aproximadamente 246 minutos por ciclo. Los tiempos de 297 y 290 minutos
corresponden a la adsorcion base; el tiempo operacional en régimen continuo es 246 minutos.
Usar el primer valor para el disefio del ciclo llevaria a sobreestimar la produccion real del

sistema.

La eficiencia proxima al 100% durante los primeros 250 minutos es consecuencia
directa de los supuestos del modelo: una cinética de adsorcion rapida y una baja dispersion
axial generan una zona de transicidon compacta que tarda en llegar a la salida. Si la cinética
fuera mas lenta o la dispersion mayor, la caida de eficiencia comenzaria antes. En sistemas

reales, la distribucion no uniforme del flujo y el envejecimiento del sorbente reducen este
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periodo de alta eficiencia. Por esto, los resultados aqui presentados sobreestiman el

desempefio esperado en un sistema fisico real.

5.3 Perfiles de concentracion y carga en el lecho

La curva de ruptura descrita en la seccion anterior responde al siguiente proceso
interno: a medida que el gas de alimentacioén pasa por el lecho, el CO: es capturado en la
zona de entrada; cuando esa zona se satura, la captura ocurre un poco mas adentro; y asi
sucesivamente hasta que la zona activa de captura llega a la salida y el CO: comienza a
aparecer en el efluente. Los perfiles axiales de concentracion y carga permiten visualizar

directamente este proceso.
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Figura 6: Perfiles axiales de concentracion de CO: en la fase gas a diferentes tiempos

operativos
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La Figura 6 muestra como varia la concentracion de CO: a lo largo del lecho en
distintos momentos. En tiempos tempranos (t =49 min), el CO: se agota practicamente en la
zona de entrada: la concentracion cae de ~400 ppm a cero en los primeros 50—80 mm. Con
el tiempo, esta transicion se desplaza hacia la salida manteniendo una forma relativamente
compacta. La extension de esta zona de transicion, donde la concentracion cae de su valor de
entrada al cero, se denomina zona de transferencia de masa (ZTM) y tiene una extension

estimada de 50-100 mm para las condiciones simuladas.

La compacidad de la ZTM tiene una explicacion en las propiedades de equilibrio del
sorbente: la isoterma de Toth empleada tiene una pendiente que disminuye a medida que
aumenta la concentracion de CO:, lo que significa que el sorbente "compite menos" por el
CO: a concentraciones altas que a concentraciones bajas. Esta caracteristica hace que la zona
de transicion tienda a mantenerse estrecha en lugar de ensancharse con el tiempo. Si la
isoterma tuviera el comportamiento opuesto, pendiente creciente con la concentracion, la

zona de transicion se ensancharia progresivamente y la ruptura seria mas gradual.

El gradiente pronunciado cerca de la entrada del lecho (z = 0) es consistente con la
condicion de borde del modelo en esa posicion, donde se impone la concentracion de

alimentacion de forma directa.
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Figura 7: Evolucion temporal de perfiles de carga adsorbida de CO2 a lo largo del lecho

fijo

Los perfiles de carga de la Figura 7 muestran el mismo proceso desde la perspectiva
del solido: la zona de entrada alcanza rapidamente valores cercanos a la capacidad maxima
del material (1,177 mol/kg), mientras que las zonas mas alejadas de la entrada aun no han
sido expuestas al CO.. El factor de utilizacion del 74% al momento de la ruptura no indica
que un 26% del lecho haya sido desperdiciado: indica que ese 26% atin estaba en proceso de
carga cuando se alcanzd el criterio de corte. Todo el volumen del lecho participa en la captura,

pero lo hace de forma secuencial a medida que la zona activa avanza.
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5.4 Co-adsorcion CO:—H:O y efecto de la humedad
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Figura 8: Co-adsorcion CO2/H:20: carga promedio del lecho

Dado que el proceso opera con aire ambiente, el sorbente adsorbe simultaneamente
CO: y vapor de agua. La Figura 8 muestra la evolucion de la carga promedio de ambas
especies. La carga de H-O alcanza ~2,1 mol/kg al final del ciclo, més del doble de la de CO-
(~0,9 mol/kg). Esto se debe a que el vapor de agua estd presente en mayor concentracion que

el CO: en el aire ambiente, incluso a humedades moderadas.

Para el sorbente aminico empleado, la presencia de agua no es solo un efecto
competitivo. En condiciones secas, el CO: reacciona con los grupos amina formando
carbamato, lo que requiere dos grupos amina por molécula de CO: capturada. En presencia
de agua, se favorece la formacion de bicarbonato, que requiere solo un grupo amina por

molécula. Esto significa que el agua puede aumentar la cantidad de CO: capturado por unidad
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de masa de sorbente, lo que explica el aumento de capacidad observado hasta ~60% HR en

el analisis paramétrico (seccion 5.8).

Sin embargo, la mayor carga de H-O tiene un costo en la regeneracion: el agua
adsorbida también debe ser removida durante la etapa de desorcion térmica (TVSA), lo que
consume energia adicional. El calor requerido para desorber el agua (~44 kJ/mol) es
comparable al del CO: (~60 kJ/mol), y dado que la masa de agua adsorbida supera a la de
CO., el balance energético de la regeneracion puede estar dominado por el agua. Por tanto,
la humedad afecta simultdneamente la capacidad de captura y el costo energético de la

regeneracion, en sentidos no siempre alineados, aspecto que se retoma en la seccion 5.8.
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5.5 Evolucion espaciotemporal de la concentracion de CO:

2 ruptura (C/Co = 0.10, ~42 ppm)}
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Figura 9: Distribucion espaciotemporal de concentracion de CO-

El mapa de la Figura 9 integra en una sola imagen toda la informacién de los perfiles
de concentracion a lo largo del tiempo. El eje horizontal representa la posicion axial en el
lecho, el eje vertical el tiempo de operacion, y el color la concentracion de CO:: tonos oscuros

indican alta concentracion (~400 ppm) y tonos claros indican baja concentracioén (~0 ppm).

La zona oscura en la esquina superior izquierda corresponde a la entrada del lecho (z
~ 0) en tiempos avanzados, donde el sorbente ya se saturd y el CO: pasa sin ser capturado.
La zona clara en la parte inferior derecha corresponde a posiciones mas alejadas de la entrada
en tiempos tempranos, donde el sorbente aun no ha sido expuesto al CO.. La linea blanca

punteada indica el punto donde C/Co = 0,10 (~42 ppm), que corresponde al criterio
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operacional de ruptura: el instante en que, para cada posicion axial, la concentracion de CO2
alcanza el 10% de la concentracion de entrada. Esta linea avanza con velocidad
aproximadamente constante de 0,9—1,0 mm/min, lo que es coherente con el balance de masa

en el lecho bajo condiciones de operacion estables.

Respecto a la utilizacion del lecho: la zona clara no representa volumen que no capta
CO:. Representa el lecho activo, donde la captura estd ocurriendo. Lo que el mapa muestra
es que la captura se realiza de forma secuencial: primero la zona de entrada, luego zonas mas

distantes. Todo el volumen del lecho participa en la captura a lo largo del ciclo.

5.6 Dinamica térmica durante los ciclos VTSA
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Figura 10: Temperatura méaxima del solido durante 3 ciclos VTSA
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La Figura 10 muestra la evolucion de la temperatura maxima del solido adsorbente
durante los tres ciclos. Durante la adsorcion el sistema se mantiene cerca de los 20°C. Al
iniciar la regeneracion, la temperatura asciende hasta los 110°C requeridos para promover la
desorcion del CO.. Las transiciones muestran cierta gradualidad asociada a las etapas de
precalentamiento y enfriamiento incluidas en el ciclo. En un sistema fisico real, las inercias
térmicas del lecho y los equipos auxiliares producirian transiciones mas graduales. La
repetibilidad del perfil entre ciclos confirma que el sistema opera en régimen estable desde

el segundo ciclo.

5.7 Operacion ciclica y estado estacionario
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Figura 11: Evolucion de la carga promedio de CO2 durante 3 ciclos VISA completos
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La Figura 11 muestra la evolucién de la carga promedio de CO: en el lecho durante
los tres ciclos completos. El patron es periodico: la carga aumenta durante la adsorcion y
disminuye durante la regeneracion, pero no hasta cero, porque la regeneracion es incompleta.
Esta carga residual (~0,044 mol/kg) es CO: que queda retenido en el sorbente tras cada

regeneracion y que el siguiente ciclo de adsorcion no puede recuperar.

El resultado central de esta seccion es que la capacidad ciclica, la cantidad de CO-
efectivamente capturada y recuperada por ciclo, converge a 0,880 mmol/g a partir del
segundo ciclo y se mantiene constante en el tercero. Esto indica que el sistema alcanza un
régimen de operacion estable y repetible a partir del segundo ciclo, lo que valida el uso de la

simulacion de dos ciclos como representacion del estado operacional continuo.

La diferencia entre la capacidad ciclica (0,880 mmol/g) y la capacidad maxima de la
adsorcion base (1,177 mol/kg) se explica por dos factores: el criterio de corte adoptado (C/Co
=0,10), que detiene la adsorcion antes de la saturacion completa del lecho, y la carga residual

al inicio de cada ciclo, que reduce el volumen efectivo disponible para nueva adsorcion.

La Figura 12 muestra las curvas de ruptura de los tres ciclos en tiempo relativo. La

superposicion casi completa entre los ciclos 2 y 3 confirma la estabilidad del proceso.

La diferencia del ciclo 1 refleja el periodo de arranque desde lecho limpio. El panel
de la Figura 13 integra los cuatro indicadores principales: carga, ruptura, temperatura y

eficiencia, permitiendo verificar la coherencia general del sistema en régimen de operacion.
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5.8 Dimensionamiento del sistema en operacion continua

Con un solo lecho la captura es intermitente: durante la regeneracion no hay adsorcion
activa. Para mantener una captura continua de CO-, se requiere operar multiples lechos en
paralelo con los ciclos desfasados en el tiempo, de modo que mientras un lecho se regenera,

otro esté adsorbiendo.
A partir de los tiempos del ciclo estacionario:
*  tagsorcisn™ 246 min

® tregeneracion — 138 min (evacuacion + precalentamiento + prepurga + desorcion

TVSA + purga vapor + represurizacion)
® tgco total =384 min

El nimero minimo de lechos para garantizar operaciéon continua es N, =

[ teiclo ] = [384 / 246] = 2 lechos

tadsorcién
Con N = 2, el sistema opera en el limite: cualquier variacion en los tiempos podria
generar intervalos sin captura activa. Para una operacion robusta se recomienda N = 3 lechos,

con un desfase temporal entre ellos de: Atyesrase = [%‘i“’%] =[246 /3] = 82min

Con esta configuracion, cuando el primer lecho alcanza su criterio de ruptura, el
segundo lleva 82 minutos en adsorcion y opera normalmente, y el tercero acaba de completar
suregeneracion e inicia un nuevo ciclo. En todo momento hay al menos un lecho en adsorcion

activa. Esta es la logica de disefio representada en el PFD de la Figura 1. La velocidad de
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operacion y el numero de lechos son decisiones interdependientes: a mayor velocidad
superficial, menor tiempo de adsorcidon, menor desfase requerido y potencialmente menor

numero de lechos necesarios.

5.9 Analisis paramétrico de variables operacionales

Se evalud el efecto de cuatro variables sobre la capacidad ciclica del sistema:
velocidad superficial del gas, temperatura de entrada, humedad relativa y criterio de ruptura.
Para cada variable se variaron sus valores manteniendo las demas constantes (analisis OAT).
La capacidad reportada corresponde al segundo ciclo VITSA completo, representativo del
régimen de operacion estable. Una limitacion del analisis OAT es que no captura
interacciones entre variables: el efecto combinado de temperatura y humedad, por ejemplo,

no queda cuantificado.
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(a) Velocidad [maéx. obs.: 0.08 m/s] (b) Temperatura [méax. obs.: 25°C]
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Figura 14: Analisis paramétrico DAC-VTSA. Capacidad ciclica del COz2 (ciclos VTSA

completos, por lotes ciclico).

Como se muestra en la Figura 14 resumen, de las cuatro variables evaluadas, la
humedad relativa es la mas determinante: la diferencia entre operar a 0% HR (0,665 mmol/g)
y al maximo observado a 60% HR (0,900 mmol/g) representa un aumento del 35% en la
capacidad ciclica. Por comparacion, la variacion de temperatura produce hasta un 27% de
diferencia entre sus extremos, y la velocidad un 17%. Esta jerarquia es coherente con la
centralidad del mecanismo de reaccion del sorbente aminico: la presencia de agua modifica
cuantos grupos amina se utilizan por molécula de CO: capturada, lo que impacta directamente

la capacidad del material.
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La velocidad superficial muestra un maximo de 1,096 mmol/g a v = 0,08 m/s. A
velocidades menores, el ciclo se extiende en el tiempo sin capturar proporcionalmente mas
CO:. A velocidades mayores, el gas tiene menos tiempo de contacto con el sorbente y la
captura es menos completa. La velocidad de 0,044 m/s usada en la simulacion base esta por
debajo de este maximo, lo que indica que hay margen para aumentar la productividad del

sistema operando a mayor velocidad, aunque a costo de mayor caida de presion.

La temperatura de entrada muestra un maximo de capacidad a 25°C. A temperaturas
mas bajas, el equilibrio favorece la adsorcion de CO: pero también aumenta la co-adsorcion
de H:0, cuya regeneracion incompleta reduce la capacidad ciclica neta en ciclos
consecutivos. A temperaturas mas altas, el equilibrio de adsorcion de CO: se vuelve menos
favorable. El maximo a 25°C representa el balance entre estos efectos dentro del rango

evaluado.

La humedad relativa muestra un maximo a 60% HR, consecuencia del mecanismo de
bicarbonato ya descrito en la seccion 5.3. Sin embargo, este es el punto critico que el andlisis
de capacidad por si solo no resuelve: operar a 60% HR maximiza la captura de CO-, pero
también maximiza la carga de H.O en el sorbente, lo que aumenta la energia de regeneracion
requerida. La condicion de méxima capacidad de captura no coincide necesariamente con la

condicidon de menor costo energético por tonelada de CO: capturado.

Esta pregunta, cual es el punto operacional que minimiza el costo energético total, no fue

cuantificada en este estudio y constituye la extension mas relevante del trabajo.
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Por ultimo, una limitacion del enfoque OAT es que no captura interacciones entre
variables. El caso més relevante es la interaccion HR x T: si bien la humedad relativa
maximiza la capacidad ciclica a 60% HR y la temperatura lo hace a 25 °C, no es posible
confirmar que este Optimo se mantenga cuando ambas variables se perturban

simultdneamente. Para resolver esta pregunta, un disefio factorial 2> (dos niveles de HR y

dos de T, méas puntos centrales) requeriria entre 5 y 9 simulaciones adicionales y permitiria

cuantificar el efecto de interaccion con un costo computacional moderado. Esta extension

se considera prioritaria para trabajos futuros orientados a la seleccion de sitio en el contexto

climatico chileno.

5.10 Trade-off entre criterio de ruptura y capacidad ciclica
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Figura 15: Trade-off criterio de ruptura y capacidad ciclica (mayor C/C, implica mayor

capacidad pero menor pureza del efluente)
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El criterio de ruptura define el momento en que se detiene la adsorcion. A mayor
criterio (mas CO: permitido en el efluente), mayor fraccion del lecho es utilizada antes de la
regeneracion y mayor capacidad ciclica se obtiene: de 0,843 mmol/g al 5% hasta 1,132

mmol/g al 98%, una diferencia del 34%.

El costo de aumentar el criterio es una menor calidad del gas tratado durante las
etapas finales del ciclo: a C/Co = 0,90, la concentracién de CO: en el efluente durante ese
periodo es de 360 ppm, practicamente igual al aire sin tratar. El criterio de 90% adoptado
en este trabajo (C/Co = 0,10) representa un balance entre maximizar la captura y mantener
una eficiencia aceptable: permite capturar 1,115 mmol/g manteniendo la concentracion del
efluente por debajo de 40 ppm durante la mayor parte del ciclo. La eleccion final depende
de los requerimientos especificos del proceso y del balance entre mayor capacidad de

captura y menor frecuencia de ciclos de regeneracion.

5.11 Escalamiento

La simulacion desarrollada en las secciones anteriores corresponde a una columna de
laboratorio de 81 mm de diametro y 299 mm de longitud. Para trasladar estos resultados a
una planta piloto de aproximadamente 10 tCO-/dia, es necesario explicitar dos decisiones de
disefio independientes: la definicién del modulo industrial y la determinacion del namero de
mobdulos requeridos para alcanzar la produccion objetivo.

La columna de laboratorio no escala geométricamente a condiciones industriales. En
consecuencia, el modulo industrial corresponde a una decision de redisefio, en la cual los
paradmetros cinéticos y de equilibrio del sorbente (isotermas de Toth y GAB, y coeficientes
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LDF) se asumen invariantes con la escala, bajo la hipodtesis del modelo unidimensional. Esta
suposicion es valida en la medida en que el régimen de flujo y el tamaiio de particula se
mantengan dentro de los rangos considerados en la modelacion.

El moédulo industrial adoptado (D = 1,80 m, H= 1,78 m, Q = 1,8 Nm?/s) corresponde
a la geometria definida del modelo en MATLAB, y se selecciona como representativo de
instalaciones DAC a escala de demostracion (Chen et al., 2025). Los criterios de seleccion
son los siguientes:

a) Fabricacion estandar: El diametro de 1,80 m corresponde a un tamafio compatible con
procesos de fabricacion industrial bajo normativa ASME.

b) Relacion geométrica (L/D): El modulo presenta una relacion L/D = 1,0, situandose en el
limite inferior del rango recomendado para lechos empacados (L/D > 2) segun Ruthven
(1984). Este valor puede inducir desviaciones respecto a flujo ideal, lo cual no es capturado
por el modelo unidimensional y constituye una limitacion explicita del disefio.

c¢) Caida de presion: La velocidad superficial estimada (v_g = 0,707 m/s) es consistente con
valores reportados en la literatura. Sin embargo, su impacto sobre la caida de presion a escala
industrial no se evalta explicitamente, lo que representa un aspecto critico no resuelto,
considerando que en sistemas DAC la potencia de ventilacion puede dominar los costos
operacionales.

A modo de estimacion de orden de magnitud, la ecuaciéon de Ergun aplicada a las
condiciones del modulo industrial (v, = 0,707 m/s, d), = 7,2 mm, € = 0,446, p, = 1,2 kg/m?,
p = 1,8x107° Pa-s, H = 1,78 m) arroja una caida de presion de ~850 Pa. Considerando un
caudal de 1,8 Nm?/s por columna, esto implica una potencia de ventilacion del orden de 2,2

kW por columna, equivalente a aproximadamente 145 kW para las 66 columnas en operacion

98



simultanea. Este valor representa del orden de un 3% del consumo energético total del
sistema, bajo las condiciones evaluadas, lo que sugiere que la caida de presion, si bien no fue
modelada dindmicamente, no altera de manera significativa las conclusiones econdémicas del
analisis.

El niimero de columnas se determina directamente a partir de los resultados de la
simulacion, siguiendo una secuencia de célculo consistente:

En primer lugar, la produccion por columna se estima a partir de la capacidad ciclica
del sistema. Considerando una capacidad de 0,958 mol CO2/kg, una masa de sorbente de
1.003,7 kg por columna, un peso molecular de 0,044 kg/mol y una frecuencia de operacion
de 3,75 ciclos diarios, se obtiene una produccion de 158,7 kg CO-/dia por columna. El
dimensionamiento se realizd utilizando la capacidad de equilibrio del primer ciclo (0,958
mmol/g) en lugar de la capacidad ciclica estacionaria (0,880 mmol/g). Esta decision se tomo
en base a que el escalamiento busca dimensionar la capacidad instalada del sistema, no su
operacion en régimen. En operacion estacionaria, la produccion efectiva por columna seria
de aproximadamente un 8% menor (146 kg CO2/dia), lo que podria compensarse
operacionalmente mediante ajustes en el tiempo de adsorcion o en el criterio de ruptura. El
andlisis econdmico incorpora esta holgura de forma implicita al utilizar la clasificacion de
estimacion Clase 5 (de £50%).

A partir de este valor, el nimero minimo de columnas necesarias para alcanzar una
produccion de 10.000 kg/dia se calcula como: Nuin = [10.000 / 158,7] = 63 columnas
Con el fin de asegurar operacidon continua bajo un esquema ciclico, el sistema se organiza en
tres grupos desfasados, por lo que el nimero total de columnas debe ser multiplo de tres. En

consecuencia: N = [63 / 3] X 3 = 66 columnas
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Finalmente, la produccion total del sistema se verifica como: Produccion total = 66
158,7=10.474 kg/dia = 10,47 t/dia

Tabla 8: Comparacion entre escala de laboratorio y sistema industrial

Parametro Escala laboratorio | Escala industrial
Diametro 81 mm 1.800 mm
Altura 299 mm 1.780 mm
Relacion L/D 3,7 1,0
Masa de sorbente 85¢g 66,2 t (total)
Producciéon de CO- 0,3 g/ciclo 10,47 t/dia
Numero de unidades 1 66

La configuracion resultante se representa en el diagrama de flujo de proceso (PFD)
de la Figura 16 donde las 66 columnas se organizan en tres grupos de 22 unidades operando
con un desfase temporal de 82 minutos.

La configuracion definida, compuesta por 66 columnas, determina directamente la
estructura de costos del sistema. En particular, los principales componentes de inversion en
equipos son los siguientes:

e Sorbente aminico: 66,2 t x 20 USD/kg = 1,32 MUSD

e Sistema térmico (caldera + intercambiador): 1.717 kW = 1,57 MUSD

e Columnas de adsorcion: 66 unidades x 8.922 USD/u = 0,59 MUSD

e Valvulas automatizadas: 396 unidades x 600 USD/u = 0,24 MUSD
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Lo anterior conduce a una inversion total en equipos de 5,35 MUSD y a un CAPEX total
de 8,10 MUSD, considerando factores indirectos y utilidades del primer afio.
Por su parte, el costo operativo anual asciende a 1,19 MUSD, dominado por los costos de

mano de obra (42%) y combustible de regeneracion (36%). La relacion entre OPEX y
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Figura 16: Diagrama de flujo de proceso (PFD) del sistema de captura directa de CO-

mediante adsorcion tipo VISA
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5.12 Analisis de costos

El andlisis econdmico del proceso DAC-VTSA se desarrolla como una estimacion
cuyo objetivo es determinar el costo de captura resultante, el precio minimo de venta
necesario para viabilidad financiera, y los factores que mas influyen en ambos indicadores.
El costo de captura es el resultado del andlisis y se obtiene del cociente entre los costos
operativos anuales y la produccién modelada. El analisis corresponde a una planta piloto
mediana de ~10 tCO-/dia, escala que se deriva directamente de los parametros de la
simulacidn, como se detalla en la seccion 4.3.2 de escalamiento.

Tabla 9: Supuestos econdmicos generales del analisis

Parametro Valor Unidad

Produccion objetivo 3.822 | t CO2/afio (~10 t/dia)

Numero de columnas 66 u (3 grupos x 22)
Tasa de descuento 5% —

Horizonte de analisis 20 afios

Tasa impositiva 27% | —

Precio sorbente aminico | 20 USD/kg

Precio gas/combustible | 8,0 USD/GJ

Precio electricidad 0,10 | USD/kWh

102



5.12.1 Inversion de capital (CAPEX)

La Tabla 10 presenta el desglose de inversion de capital. El CAPEX total asciende a
USD 8,1 M, estructurado a partir del inventario de equipos mas los factores estandar de
instalacion (15%), operacion base (6%), instrumentacion (6%) y auxiliares (2%) sobre el
costo de equipos, mas las utilidades del afio base.

Tabla 10: Desglose CAPEX

Categoria Costo (USD) | % CAPEX

Equipos 5.352.385 66,1%
Instalacion 802.858 9,9%
Factores indirectos | 749.334 9,3%

Utilidades afio 1 1.192.617 14,7%

CAPEX TOTAL | 8.097.194 100,0%

El desglose completo de equipos por item se presenta en el Anexo G.

El sorbente aminico (USD 1,3 M, 24% CAPEX) y el sistema térmico de regeneracion
(USD 1,6 M, 19% CAPEX) son los dos items dominantes, representando en conjunto el 36%
de la inversion. El precio del sorbente adoptado es USD 20/kg, valor representativo para
sorbentes aminicos funcionalizados reportado en literatura (Fasihi et al., 2019; McQueen et
al., 2021; rango USD 15-30/kg). El costo de columnas (USD 589 k) se estim6 a partir de
recipientes a presion de acero al carbono de tamafio equivalente, sin incluir factores de disefio

especificos para vacio parcial, lo que constituye una limitacion de la estimacion.
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5.12.2 Costos operativos anuales (OPEX)

El OPEX anual en el afio base asciende a USD 1,19 M, desglosado en la Tabla 11. El
combustible para regeneracion térmica (14,17 GJ/tCO. x 3.822 t/afio x 8 USD/GIJ)
representa USD 433 k/afio (36,3% del OPEX), mientras que la mano de obra alcanza USD
500 k/ano (42%) y el mantenimiento USD 161 k/afio (13%), calculado al 3% del costo de
equipos, valor dentro del rango tipico del 2—5% para plantas de proceso continuo (Peters &
Timmerhaus, 2003).

Tabla 11: Desglose OPEX

Componente USD/aiio | % OPEX
Combustible regeneracion | 433.104 | 36,3%
Electricidad (total) 68.941 5,8%
Mano de obra 500.000 41,9%
Mantenimiento 160.572 13,5%
Agua de proceso 30.000 2,5%
TOTAL OPEX 1.192.617 | 100,0%

A diferencia de sistemas DAC a gran escala, donde el mantenimiento puede dominar
el OPEX por el elevado numero de unidades, en esta planta piloto la mano de obra y el
combustible de regeneracion son los componentes principales, representando el 78% del
OPEX total. Esto refleja que a escala de 66 columnas el proceso es mds intensivo en

operacion que en mantenimiento de equipos.
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5.12.3 Costo de captura y precio de equilibrio

El costo de captura, calculado como OPEX/produccion, asciende a USD 312/tCO..
Este valor se ubica dentro del rango reportado para tecnologias DAC en etapa conceptual
(IEA, 2023: USD 400-1.000/tCO:) y es coherente con estimaciones para sistemas de
adsorcion a escala de demostracion.

En perspectiva comparada con la literatura, el valor obtenido es consistente con
estimaciones para sistemas DAC-VTSA con sorbentes aminicos a escala demostrativa. Fasihi
et al. (2019) reportan un rango de USD 300-1.000/tCO- para sistemas actuales, con
proyeccion de reduccion a USD 100-300/tCO: hacia 2050 mediante aprendizaje tecnolégico
y economias de escala. McQueen et al. (2021) situan los costos de sistemas demostrativos
con sorbentes solidos en USD 250—600/tCO.. El costo declarado por Climeworks para sus
plantas Orca y Mammoth es del orden de USD 1.000/tCO- a escala comercial temprana, con
objetivo de USD 300—400/tCO: hacia 2030. El valor obtenido en este trabajo (USD 312/tCO-,
corregido a ~USD 342/tCO-) se ubica en el limite inferior de ese rango, lo que es esperable
para una estimacion Class 5 con supuestos optimistas de escala piloto. Cabe sefialar que el
requerimiento energético del sistema simulado (14,17 GJ/tCO-) es aproximadamente el doble
del rango reportado para VITSA optimizados en literatura (6—8 GJ/tCO:), lo que indica que
los tiempos de ciclo heredados de Deschamps et al. (2022) sin optimizacion no corresponden
a un disefo energéticamente eficiente. Un ciclo optimizado reduciria el consumo energético
y, por tanto, el OPEX y el costo de captura.

El precio de equilibrio, precio minimo de venta para el cual el Valor Actual Neto es
cero bajo tasa de descuento del 5% y horizonte de 20 afio, se estim6 en USD 426/tCO.. La

Tabla 12 presenta el VAN para distintos precios de venta.
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Tabla 12: VAN segun precio de venta de CO:

Precio (USD/t CO:) | VAN (M USD) | Payback (afios) . Viable?

312 -7,8 >20 No

400 -1,5 24,1 No

426 0,0 18,6 Precio de equilibrio
500 4,1 11,3 Si

750 18,1 4,8 Si

1000 32,0 3,1 Si

El flujo de caja detallado para el horizonte de 20 afios se presenta en el Anexo H.

El mercado voluntario de carbono cotiz6 entre USD 400 y USD 1.000/tCO:2 en 2024—
2025 (IEA, 2023; Fasihi et al., 2019). El precio de equilibrio de USD 426/tCO- se ubica
dentro de ese rango, lo que indica que el proyecto es financieramente viable bajo precios de
mercado actuales para una planta piloto de ~10 tCO-/dia con la geometria de modulo
simulada.

El periodo de recuperacion de 18,6 afos al precio de equilibrio (USD 426/tCO-)
excede los horizontes tipicos de inversion privada en la industria quimica (8 a 12 afios). La
viabilidad financiera del proyecto, en su configuracion actual, depende de la existencia de
contratos de compra de largo plazo en el mercado voluntario de carbono o de instrumentos
de politica publica que reduzcan el riesgo de inversion. La viabilidad técnica demostrada en
este trabajo no debe interpretarse como viabilidad de inversion sin dichas condiciones

habilitantes.
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5.12.4 Analisis de sensibilidad del precio de equilibrio

La Tabla 13 presenta la sensibilidad del precio de equilibrio ante variaciones en los

principales parametros. La variable de mayor impacto es la escala de produccion: reducir a 5

tCO2/dia (33 columnas) eleva el punto de equilibrio a USD 511/t, mientras que escalar a 15

tCO2/dia (96 columnas) lo reduce a USD 383/t, dentro del limite inferior del mercado

voluntario. En segundo lugar se ubican el precio de energia y el OPEX general (xUSD 38/t

ante £30%), seguidos por el CAPEX (£USD 23/t ante £20%). El precio del sorbente tiene

impacto menor (£USD 10/t entre USD 10 y USD 30/kg).

Tabla 13: Sensibilidad del precio de equilibrio

Variable Escenario Precio de Escenario Precio de A
bajo equilibrio alto equilibrio (USD/t)
(USD/t) (USD/t)
Escala 5 t/dia 511 15 t/dia 383 128
produccion
OPEX -20% 363 +20% 488 125
Precio -30% 388 +30% 463 75
energia
Tasa 3% 401 8% 468 67
descuento
CAPEX -20% 403 +20% 449 45
Precio USD 10/kg | 416 USD 30/kg | 435 19
sorbente
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La tabla completa de sensibilidad se incluye en el Anexo I.

Un resultado relevante del analisis de sensibilidad es que el precio del sorbente no
constituye el factor dominante del costo de captura: una variaciéon de USD 10/kg a USD
30/kg modifica el precio de equilibrio en solo USD 19/tCO: (4,5% del valor base). Los
factores de mayor impacto son la escala de produccion y el costo de la energia térmica.

La viabilidad del proyecto es robusta en el rango de 10—15 tCO-/dia con precios de
CO: superiores a USD 430/t, y sensible principalmente a la escala de produccion.
Condiciones favorables de energia renovable, como la disponibilidad de energia eolica a
USD 0,03-0,04/kWh en la region de Magallanes, reducirian adicionalmente el punto de

equilibrio en aproximadamente USD 38/t, mejorando la competitividad del proceso.

5.12.5 Alcance y limitaciones del andlisis economico

El anélisis corresponde a una estimacion Clase 5 con incertidumbre tipica de £50%.
Las principales limitaciones son: (i) el precio del sorbente aminico (USD 20/kg) es una
estimacion de literatura sin cotizacion industrial; (i1) no se considera integracion energética
entre etapas del ciclo; (iii) el andlisis OAT no captura interacciones entre variables de disefio;
y (iv) los costos de columnas no incluyen factores de disefio para vacio parcial.

El andlisis no incorpora instrumentos de politica publica que podrian alterar la
viabilidad financiera del proyecto. A modo de referencia, el crédito fiscal 45Q vigente en
Estados Unidos (USD 180/tCO: para DAC) reduciria el precio de equilibrio efectivo a USD

246/tCO.. También cabe destacar que, en el contexto chileno, la Ley de Cambio Climético
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(Ley 21.455) establece el marco para instrumentos econdmicos de mitigacion, aunque a la

fecha no existe un subsidio directo comparable para captura de carbono.

Finalmente, los resultados deben interpretarse como orientadores de decisiones de

disefio en etapa conceptual, no como proyeccion financiera definitiva.

5.13 Trabajo futuro

A partir de las limitaciones identificadas en este trabajo, se proponen las siguientes

extensiones en orden de prioridad:

1.

Cuantificacion experimental de la energia de regeneracion como funcion de la humedad
relativa, para resolver el trade-off entre maxima capacidad de captura y minimo costo
energético identificado en la seccion 5.9. El experimento consiste en correr ciclos VTSA
completos a distintos niveles de HR (20%, 40%, 60%, 80%), midiendo CO- capturado y
calor consumido en cada caso, para construir la curva GJ/tCO- vs HR y determinar el
punto operacional de minimo costo energético.

Disefio factorial 2> o 2* (HR X T, eventualmente con velocidad) para capturar
interacciones entre variables y determinar condiciones Optimas de operacién para
localidades especificas de Chile.

Validacion experimental del ciclo VISA completo en columna de laboratorio, con
medicion directa de tiempo de ruptura, perfiles axiales de temperatura durante desorcion,
concentracion de CO: en efluente por etapa y capacidad ciclica bajo al menos tres niveles
de humedad relativa. La validacion actual del modelo cubre Unicamente la curva de
breakthrough en adsorcion; las siete etapas de regeneracion no han sido validadas

experimentalmente.
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4. Extension a modelo 2D o incorporacion de factor de eficiencia de pared, para evaluar la
pérdida de capacidad por gradientes radiales y canalizacién en columnas industriales con
L/D = 1. En sistemas reales con particulas de geometria irregular como el APDES-NFC
liofilizado, el empaquetamiento no homogéneo genera zonas de mayor porosidad local
que producen distribucion no uniforme del flujo, ruptura mdas temprana y menor
capacidad ciclica efectiva que la predicha por el modelo 1D.

5. Modelo de degradacion del sorbente como funcién del nimero de ciclos f(N),
distinguiendo dos mecanismos: (i) formacion de urea por reaccion entre grupos amino y
CO: en condiciones secas a alta temperatura, que reduce irreversiblemente los sitios
activos; y (i1) oxidacion de grupos amino primarios por O: del aire ambiente, mecanismo
dominante en operacion continua con aire sin pretratamiento. La incorporacion de una
curva de decaimiento de capacidad calibrada experimentalmente permitiria estimar el
impacto sobre el OPEX por reposicion de sorbente a 5y 10 afios de operacion.

6. Acoplamiento dinamico del sistema térmico con perfiles horarios de generacion

renovable (solar o edlica) para evaluar la fraccion de operacion con energia 100% limpia.
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6. CONCLUSIONES

Se evaluo la viabilidad técnica y econdmica de un sistema DAC basado en el ciclo de
Adsorcion por Oscilacion de Vacio y Temperatura (VTSA) con sorbente aminico sobre
celulosa nanofibrilada, mediante simulacion dinamica a escala laboratorio e industrial.

Se desarrolld e implementd un modelo dindmico unidimensional con balances
acoplados de masa y energia, isotermas multicomponente CO2/H20O (Toth y GAB) y las ocho
etapas del ciclo VTSA, validado mediante balance de masa con residual inferior al 2%. Los
resultados constituyen una cota superior del desempeiio real al no incorporar degradacion
del sorbente, gradientes radiales ni canalizacién de flujo.

Se determinaron los indicadores operacionales clave del sistema. La capacidad ciclica
converge a 0,880 mmol/g (segundo ciclo), con factor de utilizacion del 74% y tiempo de
ciclo de 384 minutos. La configuracion minima para operacion continua requiere 3 lechos
en paralelo con desfase de 82 minutos. El analisis paramétrico OAT identifico la humedad
relativa como la variable de mayor impacto sobre la capacidad ciclica (35% de variacion en
el rango evaluado), con maximo a 60% HR, alineado con el mecanismo de bicarbonato del
sorbente aminico. La condicion de méaxima capacidad no coincide con la de minimo costo
energético de regeneracion.

Se estimaron los requerimientos energéticos correspondientes a 14,17 GJ/tCO: en energia
térmica y 1.753 kWh/tCO: en requerimientos eléctricos, y se realizdo una evaluacion
econdémica para una planta piloto mediana de 66 columnas de adsorcion de ~10 tCO-/dia,
escala que surge de dividir la produccion objetivo por la capacidad de cada modulo industrial
simulado (158,7 kg CO-/dia/columna), resultando en 66 columnas. E1 CAPEX asciende a
USD 8,1 M y el costo de captura a USD 312/tCO.. El precio de equilibrio financiero se
estimo en USD 426/tCO., valor dentro del rango del mercado voluntario de carbono actual
(USD 400-1.000/tCO2), confirmando la viabilidad econémica del proceso a esta escala.
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Anexo A: Balances asociados al consumo energético del proceso de adsorcion.

A continuacion, se detalla la ecuacion de Ergun es utilizada para calcular la caida de
presion en un lecho fijo, considerando tanto el régimen de flujo laminar como el turbulento.
En el marco del modelo TVSA, esta ecuacion permite determinar la resistencia que presenta
el lecho al paso del gas, facilitando el disefio y la evaluacion del sistema de adsorcion. La
caida de presion dentro del lecho es compensada mediante un ventilador eléctrico Wy y una
bomba de vacio Wyp lo que asegura el funcionamiento eficiente del proceso. La ecuacién
combina los principios de Karman-Kozeny para flujos laminares y Burke-Plummer para
flujos turbulentos, incorporando parametros como la forma de las particulas y, el radio de las

particulas 7, la fraccion de vacio ¢;, y las propiedades del gas, como la viscosidad dindmica

U, la velocidad del gas v, y su peso molecular PM (Deschamps et al., 2022).

P (150(1 —g)? (1-¢) 2) 18

— = Uy + 1,75PMp, ———=u
0z (er‘P)zsig’ 99 72, Wel 9
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Anexo B: Ecuacion del Balance de Materia Global

La metodologia propuesta para este trabajo se basa en la modelacion del proceso de
adsorcion en un lecho fijo utilizando. Este modelo considera balances de materia y energia
para describir los fendmenos de transporte y transferencia de calor asociados con la adsorcion
de CO: en un material adsorbente bajo diferentes condiciones operativas. A continuacion, se
detallan los aspectos fundamentales de la metodologia, acompafiados de las ecuaciones que
rigen los fendmenos involucrados (Deschamps et al., 2022).

Balance de Materia Global:

02C,  0(uy - Cy) Gl
—€; azz 97 + €p E +]k =0 (19)

Término por difusion axial

92C,
0z2

e, (20)

Este término considera la difusion del componente k en la direccion axial del lecho,
influenciada por gradientes de concentracion. El coeficiente de difusion efectivo (Defys) se

calcula utilizando la siguiente relacion:

=4+ 21)
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Donde Dy es la difusividad molecular y Dy es el coeficiente de difusion de Knudsen,

definido como:

T 0,5
DK = 9,7 ' 103 ' T'p ' (W) (22)
A

Aqui, 1, es el radio promedio de los poros en [cm], T la temperatura absoluta, P la
presion 'y PM el peso molecular del componente A.

Término por conveccion dentro del gas:

Este término describe el transporte convectivo del componente k debido al flujo del

gas a lo largo del lecho.

a(ug ' Ck)
S Pa— (23)

Término de acumulacion en el sélido

Jo = 0Ads 24)
K — pS at
Término de acumulacion en el gas
Representa el cambio temporal de la concentracion de k en la fase gaseosa.
aCy 25)
B9t

La transferencia de masa hacia el adsorbente se modela considerando la cinética de

adsorcion, que sigue la ecuacion:

aq

E=k'(ql'—q;k) (26)

Aqui, k es la constante de velocidad de adsorcion, q son las capacidades de adsorcion

en equilibrio y en el tiempo t.
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Anexo C: Balance de Energia en el solido

El balance de energia asociado al s6lido describe la transferencia de calor en el
adsorbente, considerando los efectos de conveccion entre las fases solida y gaseosa, el calor
liberado durante la adsorcion, y la acumulacion térmica en el solido (Deschamps et al., 2022).
Este balance se expresa como:

92T, T, aq;
—hgs—— + Cops =~ + ZHk + psz Heo o= HTCa, (T, —Ts) =0 (27)
k k

Célculo porosidades

er = g+ (1 —¢p)g, (28)
Vp — Vs
V=—" 29
b= 29)
A, (1 —¢gp)
s == (30)
Vp

Difusion térmica del sélido.
Considera la transferencia de calor en la direccion axial dentro del solido debido a
gradientes de temperatura.

02T,
—hgs - 372 (31)

Acumulacion de calor en el sélido

Representa el almacenamiento de energia térmica en el sélido a lo largo del tiempo.

aT,

Cp'ps E (32)

Término de calor acumulado en la fase adsorbida
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ZW (33)

k

Contribucion del calor de adsorcion

Incluye el calor liberado durante la adsorcion de los diferentes componentes 1i.

0q;
%Zmaﬂ (34

Intercambio de calor entre gas y sélido
Describe el flujo de calor entre las fases gaseosa y solida debido a la diferencia de
temperaturas.

HTC-a,- (T, —Ty) (35)
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Anexo D: Balance de Energia en la Fase Gas

El balance de energia en la fase gaseosa estad dado por (Deschamps et al., 2022):

0%T, aTy aTy dug
—€5 55 +Cp g py -E+GBW+P6—Z+AH+HTC-%-(TS—Tg) =0 (36)
Término por difusion axial
Describe la transferencia de calor a lo largo del lecho debido a gradientes de
temperatura.
0%T,
—€g - 372 (37)
Término por conveccion dentro del gas
Representa la transferencia de calor asociada al flujo de gas en la direccion axial.
C, 1y py - 28 (38)
0z
Término de acumulacion en el s6lido
ou
a_zg (39)
Término de acumulacion en el gas.
aT,
€B ot (40)
Término de generacion de calor:
AH (41)
Intercambio de calor entre gas y sélido
Describe el flujo de calor entre las fases gaseosa y solida debido a la diferencia de
temperaturas.

HTC-a,- (T, —T,) (42)
126



Anexo E: Modelo dinamico odel5s

El modelo dinamico desarrollado para la simulacion del proceso de captura directa
de CO: mediante adsorcion se basa en un sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias
(EDO) acopladas que representan balances de masa, energia y transferencia de materia en
fase gas—solido. Este tipo de formulacion presenta caracteristicas tipicas de sistemas rigidos
(stiff), debido a la coexistencia de fendmenos que operan en distintas escalas temporales.
En particular, el sistema incluye:

1. Fenomenos rapidos: cinética de adsorcion, transferencia de masa intraparticular

2. Fenomenos lentos: dinamica térmica del lecho, evolucion de concentraciones a lo
largo del ciclo

3. Fuertes no linealidades: isotermas de adsorcion, dependencia con temperatura

4. Posibles discontinuidades: cambios de etapa en ciclos tipo TSA/VTSA

Esta combinacion genera un sistema donde algunos estados cambian muy rapido y
otros muy lento, lo que provoca inestabilidad numérica si se utilizan métodos explicitos
convencionales.

En este contexto, se selecciona el solver odel15s de MATLAB, el cual esta disefiado
especificamente para resolver sistemas de EDO rigidos mediante métodos implicitos
basados en formulas de diferenciacion hacia atras (BDF).

Las principales razones para su uso son:

a) Alta estabilidad numérica frente a rigidez
b) Capacidad de utilizar pasos de tiempo adaptativos
¢) Manejo eficiente de sistemas no lineales acoplados

d) Robustez frente a problemas con multiples escalas temporales
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En consecuencia, odel5s permite resolver el sistema de manera estable y

computacionalmente eficiente, evitando la necesidad de pasos de integracion

extremadamente pequefios.

Tabla 14. Comparacion de métodos de integracion de EDO

Solver | Tipo de método | Aplicabilidad general Limitacion en este caso

ode45 | Runge-Kutta Problemas no rigidos Inestable para sistemas rigidos,
explicito requiere pasos muy pequenos

ode23 | Runge-Kutta Problemas simples/no | Baja precision y eficiencia en
explicito rigidos sistemas complejos

odel13 | Adams-Bashforth- | Problemas suaves/no Pierde eficiencia en presencia
Moulton rigidos de rigidez

odelSs | Implicito (BDF) Sistemas rigidos Adecuado para este caso

ode23s | Implicito Sistemas Menor robustez en sistemas
(Rosenbrock) moderadamente rigidos | altamente no lineales

ode23t | Método Problemas Puede presentar oscilaciones
trapezoidal moderadamente rigidos | numéricas

ode23tb | Implicito (TR- Sistemas rigidos Menor flexibilidad que odel5s
BDF2) en problemas grandes
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Anexo F: Estructura modular del modelo

El codigo se organizé en una estructura jerarquica y modular, lo que no solo facilita

su comprension, sino también su validacion y futura ampliacion. Cada moédulo correspondid
a una etapa funcional del proceso de simulacion, en la que se asegura la trazabilidad de las
variables y la coherencia de las unidades empleadas. De este modo, el cddigo se compuso
por cinco modulos que facilitaron su operacion.
En primer lugar, se consolidé el mdédulo de parametros y propiedades termofisicas. En este
bloque inicial se definieron las constantes geométricas, fisicas y termodindmicas del sistema.
De acuerdo con Deschamps et al. (2022), las propiedades del gas se asumieron como
dependientes de la temperatura, mientras que las propiedades del sélido se consideraron
constantes dentro del rango operativo (293—-383 K).

En segundo lugar, se constituy6 el modulo de isotermas y cinética. En este segundo
bloque se implementaron las ecuaciones de equilibrio Toth (CO2) y GAB (H20), junto con
el factor de competencia f (RH, P¢p,). Este modulo permiti6 calcular las cargas de equilibrio
q;, a su vez que actualizaba la cinética de adsorcion a través del modelo LDF dual. La
constante k; se expres6 como una funcion de la temperatura de acuerdo con la relacion de
Arrhenius k; = kgexp(—E,/RT), lo que permitié capturar la dependencia térmica de la
difusion intraparticular.

En tercer lugar, se establecio el modulo de balances acoplados. En este tercer bloque
se integraron las ecuaciones discretizadas de masa, energia y momentum en un sistema

matricial resoluble por ODE15s. Por ello, en este modulo se evaluaron simultdneamente las
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variaciones de y;, Ty, Ts y P para cada nodo espacial, lo que asegura la conservacion local de
las magnitudes.

En cuarto lugar, se determin6 el modulo de control de ciclo VTSA. En este pentltimo
bloque se definieron las etapas operativas, a saber: adsorcion, evacuacion, precalentamiento,
prepurga, desorcidon térmica, purga, enfriamiento y represurizacion, y sus duraciones
caracteristicas. Al respecto, cabe resaltar que las transiciones de temperatura y presion entre
etapas se interpolaron de forma lineal en intervalos de 10s para evitar discontinuidades
numéricas.

En quinto lugar, se conformé el moédulo de postprocesamiento. Con este ultimo
bloque se pretendié calcular métricas de desempeio, tales como la capacidad de trabajo
(Aqco,), laenergia térmica y eléctrica especifica (E¢p, Ee;). De este modo, fue posible generar
perfiles axiales y temporales tanto de concentracion como de temperatura. En consecuencia,
este modulo utilizé las variables obtenidas del integrador y las transformo6 en resultados

graficos y comparativos para la fase de analisis.
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Anexo G: Inventario de equipos y estimacion de indicadores econémicos

Tabla 15: Inventario de equipos y estimaciéon de CAPEX

Costo unit.
Descripcion Especificacion Material (USD) Costo total (USD)
D=1.80m,

Columna de H=1.78m,
adsorcion Lecho empacado 66 | V=4.53m3 Acero al carbono $8.922 $588.887

Amina func./celulosa

nanofibrilada APDES-NFC 66.2t @ USD
Sorbente aminico® | (Gebald et al., 2011) 1|20/kg — $1.324.947 $1.324.947

Mallas, distribuidores,
Internos del lecho soportes 66 | Acero inox/HDPE | Acero inox $1.200 $79.200
Ventiladores Q=12 Nm3/s, 17
industriales Soplador centrifugo 3| kw Acero al carbono $10.183 $30.549

1.717 kW, vapor

Sistema térmico Caldera + intercambiador 1|120°C Acero al carbono $1.573.929 $1.573.929
Sistema de vacio Bomba anillo liquido 2| 14 kW total Acero inox $8.637 $17.273
Valvulas Valvulas proceso
automatizadas neumaticas 396 | DN50, PN16 Acero al carbono S600 $237.600
Manifold
distribucién aire Colector + ramificaciones 3| D=1m Acero al carbono $50.000 $150.000
Separador CO,/H,0 | Flash + condensador 1|~435 kg/h CO, Acero inox $200.000 $200.000

! El precio unitario de USD 20/kg corresponde a una estimacion de costo proyectado para produccion industrial a escala, consistente con el rango
reportado por Fasihi et al. (2019) para sorbentes aminicos s6lidos (USD 10-50/kg). No representa un precio de mercado observable. A escala de laboratorio o
piloto actual, el costo real es significativamente mayor. El costo del sorbente se identifica como variable de alta incertidumbre en el CAPEX.
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Sistema de control

PLC/DCS +

DCS instrumentacion 66 lazos de control | — $350.000 $350.000
Sistema eléctrico MCC + cableado — — $200.000 $200.000
Civil y estructura Cimentaciones + metalica ~500 m? Hormigdn/acero $600.000 $600.000
TOTAL EQUIPOS $5.352.385
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RESUMEN CAPEX

Categoria Base % Monto (USD) M USD
Equipos Inventario — $5.352.385 5,35
Instalacién 15% equipos 15% $802.858 0,80
Operativo base 6% equipos 6% $321.143 0,32
Instrumentacion 6% equipos 6% $321.143 0,32
Auxiliares 2% equipos 2% $107.048 0,11
Utilidades afio 1 OPEX energético — $1.192.617 1,19
CAPEX TOTAL $8.097.194 8,10
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Anexo H: Flujo de caja proyectad al 2045 desde el 2026

Tabla 16: Flujo de caja proyectado 20262045

CAPEX (USD) $8.097.194

OPEX anual base (USD) $1.192.617

Precio CO, (USD/t) « EDITABLE $426

Produccidn (t/aio) 3.822

Inflaciéon 5,0%

Tasa descuento 5,0%

Tasa impositiva 27,0%

Valor residual 10,0%
2026 | $1.628.172| $1.192.617 $404.860 $30.695 $8.288| -$7.669.926 -$7.669.926 -$7.669.926
2027 | $1.709.581| $1.252.248 $404.860 $52.473 $14.168 $443.165 -$7.226.761 $422.062
2028 | $1.795.060| $1.314.860 $404.860 $75.340 $20.342 $459.858 -$6.766.904 $417.104
2029 | $1.884.813| $1.380.603 $404.860 $99.350 $26.824 $477.385 -$6.289.519 $412.383
2030| $1.979.053| $1.449.633 $404.860 $124.560 $33.631 $495.789 -$5.793.730 $407.886
2031| S$2.078.006| $1.522.115 $404.860 $151.031 $40.778 $515.112 -$5.278.618 $403.604
2032 | $2.181.906| $1.598.221 $404.860 $178.826 $48.283 $535.402 -$4.743.215 $399.526
2033 | $2.291.002| $1.678.132 $404.860 $208.010 $56.163 $556.707 -$4.186.508 $395.641
2034 | $2.405.552| $1.762.038 $404.860 $238.653 $64.436 $579.077 -$3.607.432 $391.942
2035| $2.525.829| $1.850.140 $404.860 $270.829 $73.124 $602.565 -$3.004.867 $388.419
2036 | $2.652.121| $1.942.647 $404.860 $304.614 $82.246 $627.228 -$2.377.639 $385.063
2037 | $2.784.727| $2.039.780 $404.860 $340.087 $91.824 $653.123 -$1.724.516 $381.868
2038 | $2.923.963| $2.141.769 $404.860 $377.335 $101.880 $680.314 -$1.044.202 $378.824
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2039 | $3.070.161| $2.248.857 $404.860 $416.444 $112.440 $708.864 -$335.338 $375.926
2040 | $3.223.669| $2.361.300 $404.860 $457.509 $123.528 $738.842 $403.503 $373.165
2041 | $3.384.853| $2.479.365 $404.860 $500.628 $135.170 $770.318 $1.173.822 $370.536
2042 | $3.554.095| $2.603.333 $404.860 $545.902 $147.394 $803.368 $1.977.190 $368.032
2043 | $3.731.800| $2.733.500 $404.860 $593.440 $160.229 $838.071 $2.815.261 $365.648
2044 | $3.918.390| $2.870.175 $404.860 $643.355 $173.706 $874.509 $3.689.770 $363.377
2045| $4.114.310| $3.013.684 $404.860 $695.766 $187.857 | $1.722.488 $5.412.258 $681.647

VAN (USD) $12.727

Costo captura (USD/t) $312

Payback (afios) 18,6

Ingresos afo 1 (USD) $1.628.172
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Anexo I: Analisis de sensibilidad

Tabla 17: Tabla de sensibilidad

Precio de Precio de Precio de
equilibrio equilibrio equilibrio
Escenario bajo base alto A rango
Variable bajo (USD/t) Caso base (USD/t)  Escenarioalto | (USD/t) (USD/t)
Escala produccién 5 t/dia (33 col) $511|~10 t/dia (66 col) $426 |15 t/dia (96 col) $383 $128
Precio energia -30% $388 | Base $426 | +30% $463 $75
CAPEX -20% $403 | Base $426 | +20% $449 $45
Precio sorbente USD 10/kg $416 | USD 20/kg $426 | USD 30/kg $435 $19
OPEX -20% $363 | Base $426 | +20% $488 $125
Tasa descuento 3% $401 | 5% $426 | 8% $468 $67
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