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Optimizacion del Proceso de
Separacion de Gases por Membranas

DETERMINACION DEL NUMERO OPTIMO DE ETAPAS DE MEMBRANA Y CONDICIONES
DE OPERACION PARA LA CAPTURA DE CO, A PARTIR DE GASES EFLUENTES
DE PLANTAS DE GENERACION DE ELECTRICIDAD A BASE DE CARBON.

Resumen: Este trabajo trata sobre la optimizacion del disefio del proceso de captura de CO2 por membranas a partir de gases
generados en una planta de combustion de carbon. Diferentes configuraciones alternativas son embebidas simultdneamente en
una superestructura a partir de la cual se deriva el modelo matemdtico que permite determinar la configuracion éptima del proceso
de separacion, el drea de membrana y consumo de potencia en cada etapa, y las correspondientes condliciones de operacion.
Precisamente, se propone minimizar el drea total de membrana, adoptando como metas de disefio una recuperacion de CO2 del
85.00% y pureza de 98.00% en la corriente enriquecida de CO2. Dicho problema se resolverd para dos tipos de flujos: contra-co-
rriente y co-corriente. Las soluciones éptimas obtenidas para cada tipo de flujo son analizadas y comparadas en términos de la
distribucion de dreas, flujos, composiciones y la contribucion individual de cada compresor al consumo total de potencia.
Palabras Claves: Disefio y sintesis 6ptima; separacion por membrana; plantas de potencia de carbon; captura de CO,

optimizacién simultdnea; GAMS

Abstract: TThis work deals with the optimal design of membrane-based separation processes for CO2 capture from coal
fired power plant flue gasses. Different alternative configurations are simultaneously embedded in a superstructure from
which a mathematical model is derived with the main aim to determine the optimal configuration of the separation process,
the membrane area and the power consumption in each stage, and the corresponding operating conditions.

Precisely, the total membrane area is proposed for minimization, assuming as main design targets, 85 % CO2 recovery
and 98 % of purity on the CO2-rich stream. The mentioned problem will be solved for two flow types: counter-current and
co-current. The optimal solutions obtained for each flow type will be analyzed and compared in terms of membrane area
distribution, flows, compositions and the individual contribution of each compressor to the total power consumption.
Keywords: Optimal synthesis and design; membrane-based separation; coal fired power plants; CO2 capture; simulta-

neous optimization; GAMS.
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INTRODUCCION Y OBJETIVOS

La matriz energética mundial ain depende fuer-
temente de los combustibles fésiles, una alternativa
viable para afrontar en el mediano plazo la mitigaciéon
de las emisiones de gases de efecto invernadero son
las tecnologias de captura y almacenamiento de CO,.
(IPCC, 2014; OECD/IEA, 2014).

Numerosas tecnologias de separacion, tales como
la absorcién quimica con aminas, la adsorciéon con
cambio de presiéon (PSA) o con cambio de tempera-
tura (TSA), separacidon criogénica y separaciéon con
membranas (este método es abordado en el trabajo de
Khalilpour et al. (2015)), pueden considerarse como
soluciones competitivas para la captura de CO,. Los
desafios asociados a estas tecnologias son la reduc-
cion de sus costos operativos y de inversién, ademas
de la mejora en la eficiencia de separacion con el fin
de obtener altos niveles de captura de CO, a partir de
corrientes de gases que se caracterizan por caudales
altos con bajas concentraciones de CO,.

Este trabajo propone aplicar la programacién
matemadtica y optimizacién rigurosa para determinar
la sintesis y el disefio 6ptimo de procesos de separa-
ciébn con membranas basados en multi-etapas, para
la captura de CO, a partir del efluente gaseoso de una
planta de generacion a base de carbon. Como se deta-
llard mas adelante, se plantea una superestructura
en la que se incluyen diferentes arreglos de multiples
etapas de membrana. A partir de ésta, se propone un
modelo matematico del tipo no lineal (NLP) con el fin
de determinar el nimero 6ptimo de etapas, sus inter-
conexiones, tamanos y condiciones de operacion. La
principal contribucién de este trabajo es proponer un
enfoque sistematico que permita investigar y contribuir
con nuevas configuraciones de procesos de separacion
multiples etapas, no abordadas hasta el momento.

A continuacién, se describird la superestructura
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propuesta para la optimizacién y el correspondiente
modelo matematico para cada tipo de flujo. Finalmente,

se presenta la discusion de resultados y conclusiones.
METODOLOGIA

Representacion de la Superestructura

La superestructura propuesta para su optimizacién
se ilustra en la Figura 1, en ella se detallan 4 etapas
de separacion diferentes, como primera aproximacion,
quedan representadas diferentes configuraciones
alternativas por medio de la inclusion de mezcla-
dores y separadores de flujo. Este enfoque conceptual
fue aplicado con anterioridad por Qi et al. (2000) y
Uppaluri et al. (2004) pero para el tratamiento de gas
natural y para recuperacién mejorada de petréleo.

La ubicacién estratégica tanto de separadores
como mezcladores permiten la recirculacién parcial o
total de flujos (permeados o retenidos, las corrientes
de reciclo se representan por guiones verdes) entre
membranas y, asi también, la descarga al ambiente
de ciertas corrientes de retenido (lineas de guiones
en celeste) y permeado (lineas de puntos en rojo).
Del mismo modo, los mismos permiten eliminar
la etapa S2 y/o S4, si asi lo requiere el algoritmo de
optimizacién, permitiendo asi determinar la configu-
racion 6ptima, que sera aquella que pueda alcanzar
las metas de disefio previstas (recuperacién del 85 %
de CO,y una pureza de 98 % en la corriente rica en
COZ), utilizando la minima cantidad de area total. Es
importante destacar que las etapas S1 y S3 se asumen
fijas en la superestructura, asi como el compresor para
la corriente rica en CO, (C5) y el expansor (EXP) para
recuperar la energia de la corriente gaseosa antes de

liberarla al ambiente. En otras palabras, la selecciéon
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de dichas unidades de proceso no forman parte de
las decisiones del modelo, pero si sus flujos, composi-
ciones, presiones, areas y potencias requeridas.

Como se observa en la Fig. 1, la superestructura
incluye un compresor por cada corriente de permeado
(que representa la alimentacién para una etapa poste-
rior), para incrementar asi su presién y en conse-
cuencia la fuerza impulsora para la separacion.

Los caudales molares de las corrientes en [mol/s] se
identifican con la variable E haciendo uso de los subin-
dices “F” si se trata de la corriente de alimentacion, “R” si
es la corriente de retenido y “P” si se trata de la corriente de
permeado, indicando con “S1, S2, S3 0 S4” la etapa de sepa-
racién a la que se refiere. El subindice “rej” identifica a las
corrientes de desecho y las corrientes de reciclo se identi-
fican con los subindices: “M2_M1, M4_M1, M3_M4, M4._M3",
indicando la primer M y el nimero la membrana de partida
y la 2% M y su niimero la membrana a la que se recicla el
caudal F. Las fracciones molares se identifican con la letra x,
utilizando ademas de los subindices antes mencionados el

wn

subindice “i” que varia de 1 a 2 siendo: “1=C0,"y “2=N,".

FEXP

S SR Frem gMaXeei— |
F |
| Ty | T Sp5 EXP

‘ ‘ Froejst!
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M5 Fcowp c5
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Figura 1. Superestructura de configuraciones alternativas.
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En el disefio y sintesis de procesos existen muchas
relaciones de compromiso que deben ser tenidas en
cuenta. Por ejemplo, la relacién entre la pureza y la
recuperacion de Co, de una sola membrana, asi como
la relacion que existe entre la potencia requerida
por el compresor y/o bomba de vacio y el area de la
membrana, cuanto mayor sea el area de la membrana
menor la potencia requerida y viceversa. El nimero
de relaciones de compromiso se incrementa, natural-

mente, al considerar mas etapas de separacion.
Hipétesis de Modelado y Modelo Matematico
Hipotesis

Las principales hipotesis utilizadas para derivar el

modelo matematico se enumeran a continuacion:

- Se considera condiciones isotérmicas y modelo de
solucién-difusién en todas las membranas.

- Se asume flujo pistéon en ambos lados de cada
membrana.

- El gas efluente consiste de una mezcla gaseosa
ideal compuesta por CO2, 02 y N2.

- No se considera la dependencia de la permeabi-
lidad con la presion.

- Se considera despreciable la caida de presién en

cada lado de la membrana.
Modelo Matematico

La Figura 2 muestra una representaciéon esquema-
tica de la 1er membrana (1er etapa de separacion,
S1) para ambos patrones de flujo, incluye ademas la
nomenclatura utilizada para los modelos matematicos

correspondientes a cada patrén.
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Retenido
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Figura 2. Representacién esquematica y nomenclatura usada
para la derivacién de los modelos. (a) Flujo co-corriente.
(b) Flujo contra-corriente.

Modelo Matematico para el Patron de Flujo

Co-corriente

Balance de Masa en Cada Etapa de Separacion (S1,

S$2,S3,yS4)

La difusion de la masa a través de un diferencial de area

w:n
1

de la membrana para cada componente “i” en la primer

etapa S1 se puede representar por la Ecuacion (1):

—4(FR,js1¥RijS1)

7y = Permy[Py js1 Xr i js1 = PLjs1Xpijsi] ()]

dénde Fp s T€pPresenta caudal de retenido en la etapa

S1 en [mol/s], x se refieren a las fracciones

R,i,j,S1 y XP,i,j,Si

w:n

molares del componente “i” en el retenido y permeado

wsn

respectivamente a lo largo del area “j”. La permeabi-
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wsn
1

lidad del componente se expresa como Permi en
[mol/(m? s MPa)], Pyis ¥ P s, reprentan la presién en
la corriente de retenido y permeado, respectivamente,
ambas en [MPa].

Al implementar el método de discretizacion de dife-
rencias finitas hacia atras (backward finite difference
method, BFDM) a partir de la ecuacidon (1), se obtiene

el siguiente conjunto de ecuaciones algebraicas:

10-1

S [=3 Fgjs1 Xrijs1 + 4 Frjar,s1%R 041,51~ Frjea,s1 Xr i j+2,51] +

2 MAg,

oo Permy[Py j 51 Xp st = Pujsi ¥pjjs1] = 0 =1@2)
10-1

2 Mag, [= Frjst xrijst + Frjast Xrij+ast) +

vt Permy[Pyji1s1%s1i 41 — Pjerst Xpijersa] =0 =1(3)
1J-1

[Frjs1%rijs1 = 4 Frjevst Xrijersit 3 Frjeast Xrijazsi] +
2 Mdg

Permy|Py jizs1 Xrij+zs1 = PrjszsiXrijezsi] = 0 j=1,3,.4-2 (4)

La fracciéon molar en la corriente permeada puede
aproximarse de la siguiente manera:
[xpijs1 (Fesi— Frjs)] = [(=DFrjs1 Xrijs1 + Fesi Xeis1]  152,3,.-1, (5)

La suma de las fracciones molares a ambos lados de

la membrana es:

SO s = 1 i=1,2,...0-1, J (6)
I s = 1 =1,2,..0-1,4(7)

El “stage cut” (Phij,S1) es la fraccién del caudal
de alimentacién que la membrana permea (Pan y
Habgood, 1978) y el flujo de permeado a través del

area de membrana se determinan a partir de las ecua-

ciones (8) y (9).

Phijs1Fps1 = Fps1— Frjs1 j=1,3,.J (8)

Fpjs1= Frs1— Frjsi j=1,3,.J (9)

OPTIMIZACION DEL PROCESO DE...
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Los balances globales y por componentes de cada etapa

se detallan en las ecuaciones (10) y (11):

MS=S1, S2, S3, S4 (10)

Fpus = Frus + Fpus

MS=S1, S2, S3, S4 (11)

FpmsXpims = FrusXrims T Fpms¥p ims

Balance de Masa en Cada Mezclador (M1, M2, M3,y M4)

Las ecuaciones (12) y (13) detallan los balances de
masa global y por componentes para el mezclador M1,
ecuaciones similares se aplican para los mezcladores
M2, M3y M4.

F+ Fyzmr + Fuam = Frsa (12)

Fxpi + Fuam1 Xmam1i + FuamXmami = Frs1 Xrist (13)

Balances de Masa en Cada Separador (Sp1, Sp2,
Sp3, Sp4, Sp5)

En la ecuacion (14) se detalla el balance de masa del
separador Sp1, ecuaciones similares son propuestas

para el resto de los separadores (Sp2, Sp3, Sp4, Sp5).

Frs1 = Frrejs1 + Frs2 (14)

Consumo de Potencia en Cada Compresor

El consumo de potencia en [MW] del compresor C1
se detalla en la ecuacién (15), ecuaciones analogas son

utilizadas para los compresores C2, C3, C4 y C5.

Wey = 5 (k":) RT [(i—'z)% - 1] (15)

R es la constante de los gases en [m3 MPa/(mol K)]
y T la temperatura de trabajo de las membranas en
[K], F se refiere al caudal de alimentaciéon [mol/s], k
es la razoén especifica de calor, 11 es el rendimiento del

compresor. Finalmente, PH y PL se refieren, respecti-
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vamente, a las presiones de operacion alta y baja.
Se emplea una ecuacién similar para computar la

potencia recuperada por el expansor EXP.

Wyyp = F‘;i (i) RT [(P—”)% - 1] (16)

k-1 Py

La potencia neta TNP en [MW] requerida por la confi-
guracion del proceso esta dada porla Ec. (17), en donde
se realiza la suma de las potencias consumidas por los

compresores restando la recuperada en el expansor:

TNP = WCl + WCZ + ch + Wc4 + WCS - WEXP (1 7)

REC se refiere a la recuperacién global de CO2,
mientras que, REC_MS se corresponde con la recupe-

racién de CO2 en cada etapa “MS”, siendo:

REC = FcompXcomp,co, (1 8)

FFXFco,

FpMs Xp,co,Ms

REC_MS = MS = S1, S2, S3, S4 (19)

FFMS XF,C0y,MS

El drea total de las membranas TMA en [mz2] de la
superestructura propuesta se computa por medio de
la siguiente restriccion, donde MAMS representa el
area de la membrana correspondiente a la etapa de

separaci6on “MS”:

TMA = Y5k MAys MS = S1, S2, S3, S4 (20)

Modelo Matematico para el Patrén de Flujo

Contra-corriente

El modelo matematico para el patrén contra-co-
rriente se obtiene al reemplazar las ecuaciones (2) a

(11) por las siguientes Ecs. (21) a (29).

10-1

2 MAg, [~ FryjsiXrijst + Frjeast Xrijszsi] +

ot Permy[Py jias1 %R0 41,51 — Prjsist Xpijrisi] =0 j=1(21)
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10-1

———[Frjs1 ¥rijs1— 4 Frjssst Xrijrrsit 3 Frjeast Xrije2,51] +
2 Mg,

wt Permi[PH.i+z,51 XRii+2.51 ~ PLit2s1 xP.i.i+Z.Sl] =0 j=1,3,..J-2 (22)
La fraccién molar en la corriente permeada se apro-

xima a partir de la siguiente ecuacién:

Fpjs1Xpijs1 = Frii=ps1 XriG=s1— Frjsi Xrijs1 j=2,3,..0-1,J (23)

La sumatoria de las fracciones molares en el

permeado y retenido estan dadas por:

TN sp st = 1 =1.2,..01,J (24)
OO g s =1 =1,2,..d-1,J (25)

El “stage cut”y el flujo de permeado alo largo del area

de la membrana se determina de la manera siguiente.

Phijs1Fps1 = Fps1— Frjs1 j=1,2,...J-1, J (26)

Fps1,j = Frgi=p.s1 — Frjst =1,2,...0-1,J(27)

Los balances globales y por componentes en todas las

etapas de separacion se especifican en las Ecs. (28) y (29):

MS=S1, S2, S3, S4 (28)
MS=S1, S2, S3, S4 (29)

Fems = Frus + Fpus

Frus Xpims = Frus Xr,ims + Fpms Xpims

El conjunto resultante de ecuaciones algebraicas es
implementado en GAMS [Brooke et al. (1998)], el cual
es un sistema de modelado de alto nivel para la reso-
lucién de problemas matematicos de gran escala. Se
seleccion6 el algoritmo de gradiente reducido general
CONOPT 2.041 para resolver el problema NLP [Drud
(1985)]. El modelo resultante incluye aprox. 1200
variables y 1700 ecuaciones, incluidas restricciones de

igualdad y desigualdad.

RESULTADOS Y DISCUSION

Como se ha mencionado en la secciéon anterior, la

superestructura propuesta en la Figura 1 se resuelve
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para la funcién objetivo: Minimizaciéon de TMA, consi-
derando dos patrones de flujo diferentes, co-corriente y
contra-corriente. Los valores numéricos, para caracterizar
lamembranay el gas efluente fueron tomados como para-
metros a partir de los datos presentados por Kundu et al.

(2014), y se listan Tabla 1.

Caracteristicas del gas efluente

Caudal [kmol/s] 20.95
Temperatura [°C] 40.00
Presién [kPa] 101.00
Composicion [% molar]
CO; 15.00
N2 81.00
02 4.00

Caracteristicas de la Membrana

Membrana Polaris™
Permeabilidad, [GPUT**

CO: 1000.00
N2 50.00
02 20.00

** 1 GPU = 3.35 107" mol/(m? s Pa)

Tabla 1. Valores numéricos asumidos como parametros
del modelo (Kundu et al. 2014).

Los resultados de la optimizacién se presentan en
las Figuras 3, 4y 5y en la Tabla 2.

En la Figura 3 se diagraman las configuraciones
o6ptimas obtenidas para el modelo de flujo contra-co-
rriente [Figura 3(a)] y co-corriente [Figura 3(b)].

Se asume, como parametro para el modelado, que la
presién en el permeado eslaatmosférica. La presién en
la corriente retenida es una variable de optimizacion,
a la que se le imponen cotas, siendo la cota superior

igual a 3 MPa y la inferior igual a 0.3 MPa. Ademas, se

OPTIMIZACION DEL PROCESO DE...
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asume que la presion de todas las corrientes de rete-
nido, de todas las etapas, toma el mismo valor. Como
es de esperar, al minimizar el area total los valores
de la presion del retenido se pegan a la cota superior

impuesta, para lograr la maxima fuerza impulsora.

18224.36 mol/s

Universidad Tecnoldgica Nacional *

que en el co-corriente es necesaria su presencia para
poder lograr el objetivo de separacién deseado (85 %
de recuperacion de CO2 con un 98 % de pureza).

Al comparar la Figura 3(a) con la 3(b), queda en
evidencia que la configuracién de flujo contra-corriente
involucra tres etapas en vez de cuatro, esto se debe a la
eficiencia de la separaciéon involucrada en ambos casos.

No resulta sencillo realizar una comparacién directaa
partir de los resultados presentados en la Figura 3, para
mayor claridad en Tabla 2 se comparan la recuperacion,
caudales de permeado y areas de las membranas S1, de
la configuracién 6ptima obtenida con flujo contra-co-

rriente, y S1 y S2, obtenida con co-corriente.

Contra-corriente  Co-corriente

(a) 259 % CO,
92.88 % N,
453%0,
3MPa —
|
187054.90 kKW
1318.26 mol/s
20950 mol/s 22268.26 mol/s| 1652.50 molls 15.67 % CO,
15.00 % CO, 15.04 % CO, 31.01% CO, 757710% N,
81.00 % N2 80.69 % N, 61.74 % Ny 8.62%0,
4.00% O, 427%0, 7.25%0, 3MPa
0.105 MPa| 3 MPa /Z| — 3MPa Z|1 535.02
-228542.12 kW 4043.90 mol/s 334.24 mol/s
71.16 % CO, 4378.14 mol/s 91.51 % CO;,
2573%N,  72.71%CO, 6.64 % N,
311%0, 24.27 % N, 1.85% O,
0.105 MPa 3.02%0, 0.105 MPa
3 MPa 5092.64 m? -3646.16 kW
-44114.20 KW Para
Bem almacenar
2725.64 mol/s
98.00 % CO, -43924.30 kW
155%N,
0.45% O,
0.105 MPa
18224.36 molls
(b) 259 % CO,
92.89% N,
452%0,
3 MPa —1
| g
187054.90 kW
2
9215.36 mulls 26367.94m 1494.41 mol/s
20950 mol/s  [22444.41 mol/s| 4.82 % CO, 3?17'8’1,’"8'55 199485 molls |13-92 % CO;
15.00% CO, | 14.93% CO, | 90.59% N> |22 " o2 33.439% CO, [76:94% N,
81.00 % N, B073%N, | 459%0, |30 N Tseoagn, [914%O;
4.00% O, 434%0, 3 MPa 01105 MPL 733%0, |3MPa
0.105 MPa 3 MPa - 3 MPa

-228542.12 kW

/:] 41089.39 m?

3

-10810.74 kW | 1003.85 mol/s

729.49 mol/s  21.21 % C!

;_'| 2324.56 m?

500.44 mol/s
0, 91.66 % CO,

3229.05 mol/s 77.33% CO, |69.99 % N 6.40 % N,

75.11 % CO, 19.94 % N, |8.79% O, 1.94 % Oy

22.04 % N 273%0, |3MPa 0.105 MPa
2.85% O,

0.105 MPa

3 MPa[” A1 5148.87 m? EF -5459.26 KW

Para

2725.64 mol/s
98.00 % CO,
1.51% N,
0.05 % O,
0.105 MPa

-43924.30 kW

Figura 3. Configuraciones 6ptimas minimizando area total (a)
Contra-corriente (b) Co-corriente.

Resulta interesante apreciar, como el patrén de
flujo influye en la configuracién final. La 2da etapa
de separacion queda eliminada de la configuracion

optima del modelo de flujo contra-corriente, mientras

ARIAS, MUSSATI, SCENNA, MUSSATI

REC_ST [%] 85.92 72.38
REC_S2 [%] . 48.99
RECs1ss2) [%] 85.92 85.92
Fr.cozs1 [mol/s] 3349.15 3350.95
Frconst [mol/s] 2877.64 2425.34
Frcons2 [mol/s] . 45378

Fpcosstss2 [Mol/s] 2877.64 2879.12

MAs1 [m?] 56813.86 41089.39
MAs2 [m?] - 26367.94
MAs + MAsz [m?] 56813.86 67457.33
TMA [m2] 63441.52 74930.76
TNP [MW] 530.198 136.907

Tabla 2. Comparacion de resultados 6ptimos de ambos modelos.

Al comparar la recuperacién individual de la etapa
S1 en ambos modelos, se puede observar que la del
modelo co-corriente es claramente inferior a la del
modelo contra-corriente. Para lograr la misma recu-
peracion de CO2 (85.92 %) el modelo co-corriente
requiere dos etapas de separacion (St y S2). El
caudal de CO2 permeado a la salida de S1 del modelo

contra-corriente (2877.64 mol/s) es ligeramente infe-
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rior (0.05 %) al total del CO2 permeado por las etapas
S1y S2 combinadas del co-corriente. Otra evidencia de
la menor eficiencia en la separacién del modelo co-co-
rriente, se aprecia al comparar las areas requeridas en
las dos etapas del modelo co-corriente y la etapa S1
del contra-corriente, déonde se aprecia un incremento
de 18.73 % en la suma de las areas de S1 y S2, siendo
el TMA del modelo contra-corriente un 18.11% menor
que la de la configuracién total del co-corriente. La
potencia neta total de la configuracion co-corriente es
un 74.18 % inferior a la del contra-corriente, debido al
existente trade-off entre area y consumo de potencia.
De esta forma queda demostrado que, al minimizar el
area total de membrana del proceso, el modelo de flujo
contra-corriente es mas eficiente que el co-corriente.
En las Figuras 4(a) y 4(b) se puede apreciar como se
distribuyen las areas y los consumos de potencia para
cada etapa, y la potencia recuperada en el expansor

para ambos tipos de flujo.
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Figura 4. (a) Distribucién 6ptima de TMA en las diferentes etapas.
(b) Distribucién del consumo de potencia en los diferentes
compresores y potencia recuperada por el expansor.
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La primer etapa S1 es la que mayor area requiere
en las dos configuraciones, como se evidencia en la
Figura 4(a). Al avanzar en la cascada del modelo co-co-
rriente, las areas van disminuyendo gradualmente,
siendo la S4 la etapa con menor area. En la configura-
cién en contra-corriente ocurre lo mismo, sin tener en
cuenta la etapa S2 que fue eliminada. Esto se debe a la
disminucién de los caudales tratados, al ir avanzando
corriente arriba en el proceso. La mayor diferencia
entre una configuracion y la otra est4 dada por la 2da
etapa, mientras que en el modelo contra-corriente
queda eliminada, en el co-corriente resulta la 2da en
importancia.

En la Figura 4(b) puede observarse cémo la potencia
consumida por el compresor C1, C5 y la recuperada por
el expansor EXP en ambas configuraciones es la misma,
debido a que tratan los mismos caudales y operan
entre las mismas presiones, en ambas configuraciones.
Resulta interesante observar las diferencias en consumo
de los tres compresores restantes, el compresor C2
es el que mayor potencia requiere de la configuraciéon
co-corriente, seguido por C3, siendo el consumo de éste
compresor un 20.14 % mayor en el modelo contra-co-
rriente que en el co-corriente. El consumo en C4 en la
configuracion contra-corriente es un 49.73 % inferior
a de la configuracién co-corriente. Estos contrastes se
deben a las diferencias en los caudales que atraviesan
cada compresor, resultantes de la diferencia en la distri-

bucion final de las corrientes.
CONCLUSIONES

En este trabajo se present6 la optimizaciéon de un
sistema de membranas multi-etapas para la captura

de CO2 a partir del efluente gaseoso proveniente de

plantas de generacion a base de carboén. Se desarrollé
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un modelo matematico NLP y fue implementado en
GAMS para la determinacién del nimero 6ptimo de
etapas, areas de membranas, caudales y presiones
para la utilizacion del minimo area total (TMA). Se
evaluaron dos patrones de flujo: contra-corriente y
co-corriente. Se compararon los resultados obtenidos
por ambos modelos. Se realizé una comparacion de las
configuraciones 6ptimas obtenidas para cada tipo de
flujo y se encontr6 que el tipo de flujo incide fuerte-
mente sobre la configuracion final. Se puede concluir
que el modelo contra-corriente, en términos de area
total de membranas es mas eficiente para realizar la
separacion estipulada.

A pesar de las hipétesis simplificadoras utilizadas

ARIAS, MUSSATI, SCENNA, MUSSATI
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para el desarrollo del modelo propuesto, los resul-
tados obtenidos son promisorios y es necesario
realizar un analisis exhaustivo de diferentes aspectos
que no fueron estudiados en este trabajo, asi como la
extension del modelo a un comportamiento no ideal de
la mezcla gaseosa, la inclusién del H20 como compo-
nente, entre otras acciones tendientes al desarrollo de

un modelo mas riguroso.
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