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Resumen

El metanol es un compuesto clave debido a su versatilidad como materia prima en procesos quimicos,
portador de energia, combustible y aditivo. Actualmente, su produccion se basa principalmente en
combustibles fésiles, lo que genera altas emisiones de COs. Sin embargo, Chile, con su potencial
en energias renovables, ofrece una oportunidad para producir Hy verde que, combinado con CO,

capturado, permite la sintesis de metanol de manera sostenible.

Esta memoria se centra en minimizar el costo nivelado de la producciéon de metanol a partir
de Hy verde y CO4 capturado de fuentes industriales al manipular las condiciones del proceso.
Para ello, se realizan simulaciones en Aspen Plus V.14, con la modelacién de una planta con un
reactor isotérmico de lecho fijo multitubular y catalizador solido. Los resultados incluyen analisis

de conversion, selectividad, rendimiento, emisiones de CO5 y costos.

El estudio considera una relacion estequiométrica fija de alimentacion de Hy:CO5 de 3:1 en
moles, variando la presion, temperatura, flujo de alimentacién y largo del reactor. Los resultados
muestran que el metanol verde producido es carbono negativo, con una pureza técnica superior al

98%, en donde por cada kg de metanol generado, se eliminan 0.61 kg de CO, de la atmosfera.

El anélisis paramétrico indica que el menor costo nivelado de metanol verde, de 1.3 USD /kg,
se obtiene con un flujo de 10 ton/h, operando el reactor de largo 10.2 m a las condiciones de
100 bar y 260°C, dentro del rango estudiado (al evaluar flujos de alimentacién de 1y 10 ton/h,
temperaturas de 220 a 300°C y presiones de 50 a 100 bar). Este costo es 2.9 veces mayor que el
costo del metanol gris, considerado de 0.45 USD /kg. Este costo estd correlacionado principalmente
a los costos operacionales (OPEX), en particular a las materias primas al estimar un valor de 3
USD/kg el Hy verde y 200 USD/ton el COq capturado.

De este trabajo se observa la importancia de estudiar la sintesis de metanol considerando los

beneficios ambientales y sus oportunidades de optimizacién.
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Abstract

Methanol is a key compound due to its versatility as a raw material in chemical processes, energy
carrier, fuel, and additive. Currently, its production is primarily based on fossil fuels, leading to
high CO, emissions. However, Chile’s potential in renewable energy presents an opportunity to
produce green Hy, which, when combined with captured CO,, enables the sustainable synthesis of

methanol.

This thesis focuses on minimizing the levelized cost of methanol production from green Hy and
industrially captured COq by optimizing process conditions. Simulations are conducted in Aspen
Plus V.14, modeling a plant with a multitubular fixed-bed isothermal reactor and a solid catalyst.

The results include analyses of conversion, selectivity, yield, CO5 emissions, and costs.

The study considers a fixed stoichiometric feed ratio of Hy:COs of 3:1 in moles, varying pressure,
temperature, feed flow rate, and reactor length. The results show that the green methanol produced
is carbon-negative, with a technical purity above 98%. For every kilogram of methanol generated,

0.61 kg of CO4 is removed from the atmosphere.

The parametric analysis indicates that the lowest levelized cost of green methanol, 1.3 USD/kg,
is achieved with a feed flow of 10 ton/h, operating a 10.2 m-long reactor at 100 bar and 260°C,
within the studied range (evaluating feed flows of 1 and 10 ton/h, temperatures from 220 to
300°C, and pressures from 50 to 100 bar). This cost is 2.9 times higher than the cost of gray
methanol, estimated at 0.45 USD/kg. The cost is primarily correlated to operational costs (OPEX),
particularly raw materials, with green Hy valued at 3 USD /kg and captured CO5 at 200 USD /ton.

This study highlights the importance of studying methanol synthesis, considering its environmental

benefits and optimization opportunities.
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Simbolo Significado, unidades
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P Presién, bar
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ALK Electroélisis de de agua alcalina
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Capitulo 1

Introduccion

Actualmente, la humanidad posee una significativa necesidad de energia (Bozzano and Manenti,
2016). El continuo desarrollo industrial y energético estd basado en combustibles fosiles tales
como: petréleo, carbén y gas natural (Adnan and Kibria, 2020). Como consecuencia se emiten
y se acumulan en la atmosfera gases de efecto invernadero (GEI). Diéxido de carbono, metano,
oxido nitroso, vapor de agua y ozono troposférico son los principales, los cuales capturan energia
proveniente del sol y calientan la superficie del planeta provocando el calentamiento global (ENEL,
2024; Acciona, 2020). Esto ocasiona que la temperatura media aumenta aceleradamente, siendo el
rango total de aumento entre 0.8°C a 1.3°C desde 1900 al 2019, comportamiento que se aprecia en
la Figura 1.1 (IPCC, 2023). Al igual que el aumento de la temperatura del planeta, cientificos han
observado un considerable incremento en las concentraciones de didéxido de carbono en la atmdsfera
desde la Revolucion Industrial hasta la actualidad, como se observa en la siguiente Figura 1.2
(Ritchie and Roser, 2024; Everton Simdes Van-Dal and Bouallou, 2013).
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Figura 1.1: Tendencia de la temperatura global °C v/s anos (IPCC, 2023).
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Figura 1.2: Tendencia de emisiones de CO5 en miles de millones de toneladas v/s anos (Ritchie
and Roser, 2024).



El calentamiento global causa numerosos efectos perjudiciales para el medio ambiente y para la
sociedad, entre ellos: acidificacién de los océanos, el derretimiento de glaciares, la intensificacion de
temporales de vientos y de precipitaciones en ciclos tropicales, aumento de intensas olas de calor
que afectan a la sequia e incendios forestales. Estos fenémenos impactan de forma negativa a los
ecosistemas con la extincién de especies, ademads de afectar la actividad humana en la agricultura y

a las migraciones masivas (Acciona, 2020; NASA, 2024; Comisiéon Europea, 2024).

En Chile, el sector energético es responsable del 78% de las emisiones de gases de efecto
invernadero del pais, debido a su uso tanto en el sector industrial como en el doméstico. La Figura
1.3 evidencia que las emisiones se distribuyen principalmente entre los sectores eléctrico, industrial
y transporte (Gobierno de Chile, 2020).

I Carbén
GNL
Otros
W Terrestre
Aviacidn, maritimo y otros
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Figura 1.3: Distribucién de emisiones de GEI por sectores en Chile, 2016 (Gobierno de Chile, 2020).

Con el objetivo de disminuir las emisiones de los GEI y la concentracion de CO5 en la atmdsfera,
cada vez hay mayor interés en la bisqueda de tecnologias y estrategias para reducir la dependencia
y el uso de combustibles fésiles (Adnan and Kibria, 2020).

En las ultimas décadas, los procesos enfocados en la sostenibilidad han ganado relevancia en los
ambitos econémico, social, ético y politico. La innovacion tecnoldgica y las politicas ambientales
juegan un papel crucial en satisfacer las necesidades tanto de las empresas como de la poblacién.
Un ejemplo es el Acuerdo de Paris, un compromiso mundial en el que 196 paises se han propuesto
implementar medidas y estrategias de desarrollo para reducir las emisiones de GEI, con el objetivo

de limitar el calentamiento global a menos de 2°C, y preferiblemente a 1.5°C, en comparacién con
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los niveles preindustriales (D’Adamo et al., 2024; United Nations Climate Change, 2024).

Una estrategia global es fomentar el desarrollo de tecnologias para producir energias de fuentes
renovables no convencionales (ERNC) como la edlica, hidroeléctrica y solar. Estos desarrollos no
solo crecen anualmente en capacidad instalada, sino que también reducen sus costos asociados, tal
como se muestra en la proyeccion de la Figura 1.4. Estas tendencias contrastan con las proyecciones

de los costos de los combustibles fosiles, que se espera aumenten con el tiempo, como se observa en

la Figura 1.5 (Adnan and Kibria, 2020; Bos et al., 2020; Gobierno de Chile, 2020).
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Figura 1.4: Proyeccién del costo de la a) Energia Solar Fotovoltaica y b) Energia Edlica (Gobierno
de Chile, 2020).
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Figura 1.5: Proyeccién del costo del a) Gas natural, b) Fuel oil y ¢) Diésel (Gobierno de Chile,
2020).

Chile avanza rapidamente hacia un futuro de energia renovable, con un crecimiento notable
en las capacidades solares y edlicas. El pais se ha fijado como meta generar el 70% de su energia
a partir de fuentes renovables para 2030 y alcanzar la neutralidad de carbono para 2050. Las
capacidades solares y edlicas en Chile aumentaron de 202 MW (1.1%) en 2012 a 10476 MW (32%)
en 2022 (Valenzuela-Venegas and Zeyringer, 2023). Se estima que la energfa solar fotovoltaica (PV)
contribuird con el 86% de la generacién eléctrica, lo que representara el 83% de la demanda total de
energia final para 2050. Asi, las fuentes renovables se presentan como una alternativa viable para
reducir la dependencia de fuentes fosiles y disminuir las emisiones de gases de efecto invernadero
(Boretti, 2013).



Las ERNC permiten la produccion sostenible de hidrégeno a través de la electrolisis del agua,
un proceso electroquimico en el que la electricidad proveniente de recursos renovables descompone
el agua en oxigeno e hidrégeno. Este proceso es fundamental para la transicion energética hacia
sistemas bajos en carbono. Para producir un kilogramo de hidrégeno, se requieren aproximadamente

9 kg de agua en condiciones estequiométricas, como se describe en la Ecuacién (1.1) (Beswick et al.,
2021; Sabogal, 2023).

1
HQO+2—6F\H2+§OQ (11)

Este proceso es clave para la produccion de hidrégeno verde, una pieza fundamental en la transicion
hacia una economia energética sostenible, a diferencia del hidrégeno gris, que se obtiene a partir
de fuentes fésiles y genera emisiones significativas de gases de efecto invernadero. Gracias a estas
caracteristicas, el hidrégeno verde se perfila como un nuevo portador de energia capaz de desempenar

un papel similar al de los combustibles fésiles, pero con un impacto ambiental mucho menor.

Actualmente, existen tres principales tecnologias de produccién de hidrégeno verde desde la
disociacion del agua por electrdlisis, siendo estas: electrélisis de agua de membrana de intercambio
de protones (PEM), electrolisis de agua alcalina (ALK) y electrdlisis de 6xido sélido (SOEC).
La tecnologia PEM es la més favorecida en la industria debido a que funciona con una mayor

flexibilidad y adaptabilidad al cambio de voltaje de la energia renovable (Wang et al., 2023).

El transporte a larga distancia del hidrégeno puede realizarse tanto en su forma pura como a
través de derivados, cada uno con ventajas y desafios especificos. La licuefacciéon del hidrogeno es
una opcion viable, pero requiere una cantidad significativa de energia, lo que disminuye su eficiencia
general. Los portadores organicos liquidos de hidrégeno (LOHCs) ofrecen una alternativa versatil,
aunque también presentan altas demandas energéticas para la carga y descarga del hidrogeno. Entre
los derivados, el amoniaco destaca por su facilidad de sintesis, manejo y transporte, aunque su
toxicidad requiere precauciones. Por otro lado, el metano y el metanol, como portadores de energia
con carbono, son altamente viables gracias a su compatibilidad con la infraestructura existente,

como tuberias y sistemas de almacenamiento.

En particular, el metanol sobresale debido a su integracion sencilla en los sistemas actuales y
a sus menores costos de transporte en comparacién con el hidréogeno puro, como se refleja en la
Figura 1.6, estableciéndose como una eleccién adecuada. Ademas, su produccién a partir de COs e
H, verde no solo contribuye a la descarbonizacion, sino que también posiciona al metanol como un
enfoque clave en la transicién energética (Schorn et al., 2021; Ghasemi et al., 2024; D’Adamo et al.,
2024; Beswick et al., 2021).
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Figura 1.6: Costos de produccion y distribucion de alternativas energéticas basadas en hidrégeno
(Schorn et al., 2021).

El metanol (CH30H) es un liquido incoloro, téxico e inflamable a temperatura y presién
ambiente. Con un peso especifico de 0.8 g/cm?, es miscible en agua y se destaca por sus numerosas
aplicaciones industriales. Este alcohol orgdnico es una sustancia de gran interés en la industria, ya
que se utiliza como combustible, blending, materia prima, disolvente, refrigerante y componente en
anticongelantes (Methanol Institute, 2013).

Comercialmente, el metanol es producido de manera industrial desde la conversion catalitica del
gas de sintesis, correspondiente a la mezcla gaseosa de CO, COq, H,O y Hs los cuales, usualmente,
derivan del carbén o del gas natural, conocidos como metanol marrén y metanol gris, respectivamente
(Everton Simoées Van-Dal and Bouallou, 2013). Por su parte, el metanol azul corresponde a la
combinacién de gas natural con COs capturado, por lo tanto, es considerado menos contaminante
(Iberdrola, 2024). El metanol también se puede obtener desde la gasificaciéon de la biomasa, metanol
verde llamado bio-metanol, el cual es el 0.2% del total de la produccién mundial de metanol (Sollai
et al., 2023).

Esta memoria se centra en el estudio del e-metanol, un metanol producido a partir de Hy verde
y CO, capturado. Este proceso representa una oportunidad significativa para la reutilizacion de

COy, contribuyendo a la descarbonizacién (Alsuhaibani et al., 2020).



Las tecnologias actuales de captura de diéxido de carbono, ya sea a través de procesos biogénicos,
captura directa del aire (DAC) o de fuentes industriales, se clasifican segin el tipo de interaccién
entre el sistema de captura y el diéxido de carbono en la mezcla de gases. Entre estas tecnologias
se incluyen la absorcién quimica, la separacion fisica (que abarca absorcién y adsorcién), el uso de
membranas y la separacion criogénica. De todas ellas, la absorcion quimica con aminas es la mas
madura y cuenta con solventes altamente desarrollados. La monoetanolamina (MEA) es la amina
mas utilizada debido a su alta reactividad quimica con el diéxido de carbono y su bajo costo de
produccién (GIZ, 2021). Sin embargo, la tecnologia de captura de CO, del aire sigue en desarrollo,

y se espera que en el futuro su costo y consumo energético disminuyan.

A partir de las materias primas identificadas, la cadena de valor del e-metanol se ilustra en la
Figura 1.7 (Blue World Technologies, 2024).
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Figura 1.7: Cadena de valor del metanol verde (Blue World Technologies, 2024).

En 2019, la producciéon mundial de metanol tenia una capacidad mundial aproximada de 110
millones de toneladas métricas (Redondo et al., 2019). La Figura 1.8 ilustra el incremento en la
demanda global de metanol desde 2019 hasta la actualidad y presenta una proyecciéon hasta el ano
2027, donde se pronostica que la demanda comercial de metanol continie en aumento (Bozzano and
Manenti, 2016). En la Figura 1.8 también se observa la demanda de metanol utilizado en procesos

de carboén a olefinas (CTO) y carbén a propileno (CTP), que se proyecta con un crecimiento similar.
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Sin embargo, el uso del metanol en los procesos de olefinas y poliolefinas no impacta directamente

en el mercado de metanol comercial (Methanol Institute, 2024).
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Figura 1.8: Proyeccién de la demanda mundial de la industria del metanol (Methanol Institute,
2024).

Esta proyeccién de crecimiento continuo en el mercado del metanol representa una oportunidad
clave para utilizar CO4 capturado en combinacion con hidrégeno verde para producir metanol con
balance de carbono negativo. Este enfoque permite eliminar mas COs del que se emite durante
el proceso de produccion, contribuyendo de manera efectiva a la mitigacion del cambio climatico
(Good New Energy, 2024).

Por esto se considera de gran interés estudiar el proceso de produccién de metanol a partir de Ho
verde. La tecnologia de hidrogenacion ha sido probada con éxito en la empresa Carbon Recycling
International (CRI) en Islandia, que estd operativa desde 2012 y lidera en la produccién de metanol
sostenible con una capacidad mayor a 200 kton anuales (Carbon Recycling International, 2024;
Schorn et al., 2021).

Sin embargo, el metanol verde presenta un precio de mercado entre 0.7 y 1.1 USD /kg (Pratschner
et al., 2023), lo que es superior al costo del metanol derivado de combustibles fésiles, con un valor
aproximado de 0.45 USD/kg (Business Analyt 1Q, 2024). Esta diferencia de precios lo hace poco

competitivo en el mercado internacional (Lange, 2001). A pesar de su precio, el metanol verde



ofrece ventajas relacionadas con su perfil ambiental y puede ser considerado un producto de valor
agregado en aplicaciones donde se valora su origen renovable. Asimismo, el metanol verde puede
ser clasificado como un producto diferenciado de mayor calidad, comercializado bajo una etiqueta
“premium” debido a sus caracteristicas de sostenibilidad. Aunque estas propiedades lo distinguen
del metanol fésil, al mercado global del metanol verde atn le falta desarrollo, el cual se podria

incentivar a través de politicas regulatorias.

La motivacion de este trabajo consiste en obtener que la produccién de metanol verde sea més
econdémicamente competitiva. De acuerdo con el Instituto Coreano de Ciencias y Tecnologia, el
proceso CAMERE es una evidencia que al reducir el tamanio del reactor de metanol, incrementa
la eficiencia del proceso y disminuyen los costos operativos mediante ajustes en las variables
de operacién (Joo et al., 1999). En este contexto, se propone que la optimizacién de las
condiciones operacionales, en comparacién con las practicas actuales de la industria, podria
contribuir significativamente a reducir el costo nivelado de produccién de metanol verde (Goeppert
et al., 2018; Adnan and Kibria, 2020).

10



Capitulo 2

Objetivos y Alcances

A continuacion, se presenta el objetivo principal con los objetivos especificos de esta memoria, junto

con sus alcances.

2.1 Objetivo General

Minimizar el costo de produccién de metanol verde mediante la manipulacion de variables de

proceso.

2.2 Objetivos Especificos

11.

iii.

1v.

Elaborar y validar un modelo computacional de un reactor de hidrogenacion de CO5 a metanol.

Determinar el impacto de la presion, temperatura, y flujo de alimentacion en la eficiencia de

conversién de Hy verde y CO5 a metanol mediante un estudio paramétrico.

Plantear una funcién objetivo que involucre todos los elementos del costo nivelado y llevar a

cabo su minimizacion.

Cuantificar las diferencias del proceso optimizado con un caso base en términos de eficiencia

de conversion y costo nivelado.
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2.3 Alcances

Este trabajo se desarrolla mediante simulaciones computacionales en el programa Aspen Plus V.14,
utilizando un reactor isotérmico de lecho fijo y multitubular, con el catalizador sélido Cu/Zn0O/Al,O3
para la hidrogenacién de CO,. El reactor se modelé como un flujo pistén (médulo RPlug en Aspen
Plus), utilizando la ecuacién de estado Soave-Redlich-Kwong (SRK) y la ecuacién de Ergun para la

caida de presion.

Ademsds, se empled el complemento econémico del programa, Aspen Process Economic Analyzer
(APEA). Una herramienta que permite realizar la evaluacién econémica del proceso, estimando los
costos de capital y de operacién, en relacion con los flujos, los servicios considerados y los equipos

simulados con sus dimensiones.
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Capitulo 3

Marco Teorico

3.1 Reactor de hidrogenacion

En los procesos quimicos, el reactor representa el equipo principal del sistema, desempenando
un papel fundamental en la eficiencia global del proceso. En el caso de la sintesis de metanol,
caracterizada por reacciones exotérmicas, es esencial disenar el reactor con un control térmico.
Esto no solo implica la eliminacion efectiva del calor generado durante las reacciones, sino también
su posible recuperacion para maximizar la eficiencia energética y reducir los costos operativos.
Asimismo, lograr altas conversiones en cada etapa del proceso es vital para minimizar las operaciones

de separacion posteriores y optimizar el rendimiento econémico.

Para la produccién de metanol, existe una variedad de reactores que se adaptan a diferentes
requerimientos del proceso. Estas tecnologias se agrupan principalmente en dos categorias: reactores
de fase gaseosa y de fase liquida, cada uno con caracteristicas especificas que responden a las

condiciones particulares de la reaccion y a los objetivos de produccién.

Los reactores de fase gaseosa pueden ser tipicamente adiabaticos o isotérmicos. Entre los
reactores adiabdaticos se encuentran las configuraciones de multiples lechos, siendo la tecnologia
mas aplicada en la industria con condiciones de funcionamiento de 50 y 80 bar entre 200 y 300°C,
con un catalizador de Cu/ZnO/Al,O3. Son simples, fiables y aprovechan el calor de reaccién, pero
presentan distribucion irregular de flujo y una baja conversién, requiriendo altas corrientes de

recirculacién (Arab et al., 2014).
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Por otro lado, estan los reactores isotérmicos, como los reactores Linde, Lurgi y Mitsubishi, que
utilizan sistemas de intercambio térmico, con tubos helicoidales o de doble pared, para optimizar la
transferencia de calor y minimizar la formacién de subproductos. Estos disenos reducen el volumen
de catalizador requerido, extienden la vida 1til del catalizador y mejoran la recuperacién de calor,
lo que disminuye los costos operativos. Ademas, permiten altas capacidades de produccién con

configuraciones escalables y seguras (Tijm et al., 2001).

En comparacién con los procesos en fase gaseosa, los reactores que operan en fase liquida logran
mayores conversiones y menores tasas de recirculacion. Sin embargo, presentan desafios relacionados
con la desactivacion del catalizador, lo que requiere investigaciones adicionales. Asimismo, existen
alternativas como los reactores de membrana, que pueden mejorar la selectividad y el rendimiento
del metanol al eliminar el agua mediante una membrana permeable compuesta de silice y alimina
durante la sintesis. No obstante, este enfoque ha sido analizado tinicamente a escala de laboratorio
(Bozzano and Manenti, 2016).

La seleccién del reactor mas adecuado depende de multiples factores, como la capacidad de
eliminacién y recuperacion de calor, la conversién por paso, los costos operativos y de inversién, y

la complejidad del diseno.

3.2 Catalizadores

Los catalizadores desempenan un papel fundamental en la sintesis de metanol al facilitar la conversion
eficiente de CO4 e Hy. Entre ellos, los catalizadores a base de cobre, como el CuO/Zn0O/Al,O3, son
los mas utilizados en la industria gracias a su alta actividad catalitica y selectividad hacia el metanol.
Estos catalizadores, activos en un rango de 200°C y 300°C, poseen una composicién que varia entre
un 20% y 80% de CuO, 15% y 50% de ZnO, y entre un 4% y 30% de Al,Os, o bien, pueden incluir
aditivos como el MgO para mejorar su estabilidad y rendimiento. Sin embargo, presentan ciertas
limitaciones, como la susceptibilidad a la sinterizacion térmica y el envenenamiento por impurezas

como el azufre (Bozzano and Manenti, 2016).

Adicionalmente, se han desarrollado catalizadores avanzados, como el Cu/ZnO/Al,O3/ZrOs,
disenados especificamente para la hidrogenacién de CO,, con una actividad catalitica elevada que
permite alcanzar rendimientos cercanos al 100%. Otras alternativas incluyen catalizadores basados
en 6xidos metdlicos (ZnO/ZrOy/InyO3), que ofrecen buena estabilidad hidrotérmica, y catalizadores

de metales preciosos como el Pd/SiOq, aunque su alto costo limita su uso en aplicaciones industriales.
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Un area de interés creciente es la optimizacién de soportes cataliticos como ZnO, ZrOs y CeOs,
que mejoran la adsorcion y la hidrogenacién de CO,. Ademas, factores como el tamano de particula

del catalizador influyen significativamente en su actividad y selectividad.

3.3 Sintesis de metanol

La memoria actual se centra en un reactor de lecho empacado isotérmico, especificamente de tubos
y carcasa, con un catalizador sélido Cu/Zn0O/Al,O3 cargado en los tubos, en donde las materias
primas ingresan en forma de gases. Debido a la interaccion fluido-sélido se trata de una reaccién

heterogénea, donde la velocidad de reaccién depende de la masa del catalizador sélido (W).

Las reacciones tienen lugar en los sitios activos del catalizador y corresponden a: la sintesis
de metanol desde CO, la sintesis de metanol desde CO, y la reaccién inversa de desplazamiento
de gas - agua, conocida como reverse water gas shift (RWGS). Estas reacciones son reversibles,
lo que significa que la conversion de reactivos en productos y la conversion de productos en
reactivos ocurren simultaneamente. Se presentan en las siguientes ecuaciones (3.1), (3.2) y (3.3)
respectivamente, en donde se destaca que una depende linealmente de las otras dos ecuaciones

(Wang et al., 2023).

CO + 2H, = CH;0H (3.1)
CO4 + 3H, = CH3;0H + H,0O (32)
COy + Hy = CO + H,0 (3.3)

Las primeras dos reacciones correspondientes a la sintesis de metanol son exotérmicas, siendo
sus entalpias de reaccién de -90.8 y -49.2 kJ /mol, mientras que la tercera ecuacién es endotérmica,
con una entalpia de reaccién de 41.6 kJ/mol (Slotboom et al., 2020). Debido a las diferencias en
las entalpias, resulta fundamental examinar el efecto de los aspectos cinéticos y termodinamicos en
el rendimiento del proceso, ya que estan directamente relacionados con las condiciones de reaccion,

con especial énfasis en la temperatura y la presion del sistema.

Un parametro a considerar en el reactor es la velocidad espacial, que relaciona el caudal con el
tamano del reactor. En este caso, la relacion corresponde a la GHSV, o gas hourly space velocity,

que se define mediante la Ecuacién (3.4) (Couper, 2005).
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GHSV [h-1] — Flujo de alimentacién [Nm?/h]

= 3.4
Volumen del catalizador [m3] (34)

3.4 Cinética

La cinética de una reacciéon quimica es el estudio de la velocidad a la que se forman los productos o
desaparecen los reactivos en una reaccion quimica, de forma que se aproximan al equilibrio. Para
estudiarla se miden los factores: concentracién, temperatura, presion, presencia de catalizadores
y el estado fisico de los reactivos. Si una reaccion se desarrolla en una sola etapa se denomina
“Elemental”, mientras que si posee varias etapas “Completa o Compuesta” (Izquierdo and Torres,
2004).

Para este trabajo se empled la cinética propuesta por los autores Vanden Bussche y Froment
en 1996, un modelo cinético evaluado en el rango de temperaturas de 180 y 280°C y presiones
de 15 a 51 bar. Asume que la principal fuente de carbono es el CO,, y que existe un tnico sitio
activo de adsorcion en la superficie para la hidrogenacién del COs y la descomposicion heterolitica
del H, (Everton Simobes Van-Dal and Bouallou, 2013). Ademas, no se incorpora la reaccién de
hidrogenacién directa de CO a metanol. Las velocidades de reacciéon para la sintesis de COs y la
reaccion inversa de desplazamiento de gas - agua (RWGS) se presentan en las ecuaciones (3.5) y

(3.6), respectivamente (Bussche and Froment, 1996).

1 Pr,0FPcnson
kco. Poo., P 1— 2 3
(027 €02 HQ( Kyco,(T) P, Pco,

p
r - 3.5
02 (1+ k1P,o Py, + ku, PYP + ky0 Pago)? (3:5)

krwasFeo (1 - ! PHQOPCO)
: K, rwas(T') Pa, Peo,

(1 + klszopﬁ; + kHzpngE) + kHQOPHQO)

TRWGS =

Se utiliz6 el Software Aspen Plus V.14, una herramienta para validar el modelo cinético y
termodinamico de la hidrogenacion de CO,. Este software permite simular el comportamiento
del reactor, evaluar la conversién de reactivos y analizar los costos asociados. Por lo tanto, es
necesario reordenar estas ecuaciones como una expresion cinética para reacciones heterogéneas

de tipo Langmuir-Hinshelwood—Hougen—Watson (LHHW), como se muestra en la Ecuacién (3.7),
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correspondiente a la ecuacién genérica implementada en el programa (Aspen Technology, Inc.).

. [Factor cinético| [Fuerza impulsora] (3.7)

[Expresién de adsorcion]

De esta reorganizacién de parametros, se obtienen las ecuaciones (3.8) y (3.9) (Everton Simdes
Van-Dal and Bouallou, 2013).

k1 Peo, P, — kﬁpHQOPCHSOHpH_j

TCo, = (3.8)
* (14 ko Puyo Pl + ksPY® + kaPuyo)’
B ks Pco, — k7 Puso Poo Py,
TRWGS - -1 0.5 (39)
(1 + ke Pu,o Py + ksPy? + kaPrjyo)

Donde 7; es la velocidad de reaccién en mol/kg.q;-s, P; representa las presiones parciales en
Pa, K,,(T') son las constantes de equilibrio dependientes de la temperatura en Kelvin y k; son las
constantes de velocidad cinética, descritas por la ecuacién de Arrhenius (3.10) (Everton Simdes
Van-Dal and Bouallou, 2013).

Para implementar este modelo en el Software, se utiliza la ecuacién de Arrhenius como una
regresién lineal entre las variables In(k;) y T~!. Por esto, las constantes cinética se transforman a
su forma logaritmica A; = exp(a;) y B; = —b;R. Esto da lugar a la Ecuacion (3.11) (Slotboom
et al., 2020).

NS
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3.5 Variables de salida

En este estudio, se evalua el efecto de la temperatura, la presion y el flujo de alimentacion influyen
en tres parametros clave: la conversion, definida como la fraccién del reactivo consumido durante la
reaccién quimica (ecuaciones (3.12) y (3.13)); la selectividad, que mide la proporcién del producto
deseado formado frente a posibles subproductos (ecuaciones (3.14) y (3.15)); y el rendimiento, que
refleja la cantidad total de producto obtenido, descrito por las ecuaciones (3.16) y (3.17) (Kanuri
et al., 2023). Cabe destacar que en las ecuaciones, F; ; corresponde al flujo molar del compuesto ¢

en la corriente j, con j la corriente de entrada o la salida del reactor, con unidades de [kmol/h].

Cantidad de reactivo consumido
16 = 1 12
Conversidn (%) <Cantidad de reactivo alimentad0> X 100 (312)
-z o FCOg,out
Conversion COq(%) = |1 — | —=——=— )| x 100 (3.13)
Fco,,in
Cantidad de producto deseado
lectividad = 1 14
Selectividad (%) (Cantidad de reactivo consumido) < 100 (3.14)
. B Fensom,0ut
Selectividad de CH30H (%) = x 100 (3.15)
Fon,on,0ut + FCoout
Cantidad de producto obtenido
Rendimient = 100 3.16
endimiento (%) ( Cantidad tedrica de producto ) (3.16)
F ou
Rendimiento de CH3;OH (%) = {—?{301{’ t} x 100 (3.17)
COg,in

En este trabajo, para comparar un valor teérico con un valor experimental se utiliza el error

relativo, descrito en la Ecuacion (3.18) (Rivera, 2017).

Jjexp — Tteo

x 100 (3.18)

Error relativo (%) =
Tteo
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Para comparar dos valores experimentales y calcular su diferencia porcentual, se utiliza en este
trabajo el error comparativo, descrito en la siguiente Ecuacién (3.19). En esta expresion, Texp1 ¥
Texp2 Tepresentan los valores experimentales a comparar, y se selecciona ey, 1 como el valor de

referencia para el calculo del porcentaje.

Texp,1 — Texp,2

Error comparativo (%) = x 100 (3.19)

Texp,1

El objetivo principal de este trabajo consiste en disminuir el costo nivelado de produccion
de metanol verde, expresado mediante la Ecuacién (3.20), donde LCOcy,on representa el costo
nivelado del metanol en USD /kg, CAPEX abarca los costos de inversién en USD, OPEX incluye
los costos operacionales en USD/ano, P,(CH30H) se refiere a la produccién anual de metanol en

kg/ano, y N el nimero de anos a evaluar.

CAPEX 4+ OPEX - N

(3.20)

En la evaluacién econdémica se ha considerado un periodo de analisis de 20 anos, con un precio
del hidrégeno verde de 3 USD/kg (Diario Motor, 2024) y un costo de 200 USD/ton para el diéxido
de carbono capturado desde fuentes industriales (Bos et al., 2020). El catalizador tiene un costo de

13.7 USD/kg y una vida 1til de 5 afios (Tan et al., 2016).

Los costos de inversién (CAPEX) incluyen los equipos adquiridos y su instalacién, asi como
la infraestructura necesaria, que abarca tuberias, obra civil, sistemas eléctricos, aislamiento,
instrumentacion y pintura. Ademads, se consideran los costos administrativos relacionados con la
ingenieria, materiales y construccion, junto con contingencias destinadas a cubrir gastos adicionales
para completar el proyecto. También se incluye un item denominado “Otros”, que abarca los costos
de disenio e ingenieria, adquisicién de materiales (incluyendo fletes e impuestos), y costos indirectos
relacionados con el campo de construccién, como beneficios, consumibles, seguros, alquiler de
equipos, supervision en sitio y la puesta en marcha de la planta. Es importante destacar que se
utilizan los valores sugeridos por el software, sin considerar el factor de transporte a Chile, que se

estima similar al factor de envio a Brasil, cuyo valor es de 1.14 (Towler Gavin, 2008).

Por ultimo, los costos operacionales (OPEX) consideran gastos relacionados con materias
primas, catalizador, labor operacional, servicios, mantenimiento, cargos operativos, gastos generales

y administrativos asociados a la planta.
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Capitulo 4

Metodologia

4.1 Validacion del modelo del reactor

La simulacién del reactor de hidrogenacién de COy a metanol se realizé en el software Aspen Plus
V.14 (Aspen Technology, Inc.). El modelo del reactor se configur6 como un flujo pistéon (médulo
RPlug en el software) bajo un régimen adiabético, siguiendo las condiciones de trabajo descritas
por Bussche y Froment (1996), como se representa en la Figura 4.1. Ademas, se eligié la ecuacién
de estado Soave-Redlich-Kwong (SRK) debido a su precisién para modelar la sintesis de metanol.
La caida de presién en el reactor se trabajé mediante la ecuacién de Ergun (Adnan and Kibria,

2020; Everton Simoes Van-Dal and Bouallou, 2013).

REACTOR

C> 1 > 2 >

Figura 4.1: Reactor de hidrogenacién evaluado en Aspen Plus V.14 (Aspen Technology, Inc.).

Respecto a las caracteristicas del catalizador, del reactor y del flujo de entrada, se trabaja con

los valores utilizados por Bussche y Froment en 1996, presentes en las tablas 4.1, 4.2, 4.3 y 4.4.
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Tabla 4.1: Condiciones de operacién del catalizador Cu/Zn0O/Al;O3 para la validacién de la cinética
(Bussche and Froment, 1996).

Parametro Valor
Densidad (kg /m?) 1775
Porosidad (m?3/m?) 0.5

Masa (g) 34.8

Didmetro de pellet (m) 0.0005

Tabla 4.2: Caracteristicas del reactor de hidrogenacién para la validacién de la cinética (Bussche
and Froment, 1996).

Parametro Valor
Didametro (m) 0.016
Largo (m) 0.15

Tabla 4.3: Condiciones de operacién para la validacién de la cinética (Bussche and Froment, 1996).

Pardmetro Valor
Temperatura (°C) 220
Presion (bar) 50

Flujo Mésico (107° kg/s) 2.8

Tabla 4.4: Composicién de alimentacién para la validacién de la cinética (Bussche and Froment,
1996).

Composicién de alimentacién  (mol %)

CO 4.00
H,O 0.00
CH3;0H 0.00
H, 82.00
COq 3.00
Inerte (Argon) 11.00

Para poder ingresar el modelo cinético de Bussche and Froment (1996) en el Software, se utilizé
los términos reorganizados del trabajo realizado por Everton Simdes Van-Dal and Bouallou (2013),

cuyos valores se presentan en la Tabla 4.5.
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Tabla 4.5: Pardmetros del modelo cinético reorganizado (Everton Simoes Van-Dal and Bouallou,
2013).

k; Unidad Parametro Valor
ki  kmol/(kge - s - Pa™!) Ay -29.87
B, 4811.2
ko - A, 8.147
B, 0.00
ks Pa 05 Ay -6.452
Bj 2068.4
ky Pa~! Ay -34.95
B, 14928.9
ks kmol/(kge - s - Pa™t) As 4.804
Bs -11797.5
ke . Ag 17.55
Bs -2249.8
k- Pa~! A 0.1310
B~ -7023.5

4.2 Estudio Paramétrico

Aunque la cinética propuesta por Bussche and Froment (1996) ha sido validada en un rango de
presion de 15 a 51 bar, se decidié extrapolarla para evaluar el comportamiento del reactor a
presiones superiores. Se llevé a cabo un andlisis paramétrico utilizando un punto pivote. La presion
se evalud entre 60 y 100 bar, con incrementos de 10 bar, manteniendo la temperatura constante en
260°C, un valor intermedio dentro del rango estudiado. Asimismo, se fijé la presién en 80 bar y se
exploré la variacién de la temperatura entre 220 y 300°C, en incrementos de 20°C. La Tabla 4.6

presenta las simulaciones realizadas.

Tabla 4.6: Valores para el andlisis paramétrico punto pivote.

Presion, bar

Temperatura, °C 60 70 80 90 100
220 Caso 1
240 Caso 2
260 Caso 6 Caso 7 Caso 3 Caso 8 Caso 9
280 Caso 4
300 Caso 5
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4.3 Simulacién planta

Se realizé la simulacion de una planta industrial para la sintesis de metanol utilizando Aspen
Plus V.14, con los componentes listados en la Tabla 4.7. La simulacién abarcé una representacién
detallada de las principales unidades de proceso, incluyendo el reactor, el sistema de separacién
y las corrientes de reciclo, lo que permitié evaluar el comportamiento integral de la planta bajo
diversas condiciones operacionales. Para garantizar la precision del modelo, se trabajé con datos
implementados en el Software acerca de los comportamientos termodinamicos y cinéticos confiables
para cada compuesto, siendo considerado como una adecuada representacion de las reacciones

quimicas y los fenémenos de transferencia de masa y energia.

Tabla 4.7: Listado de componentes.

Componente
CO
HQO
CH3;0H
Hp
COq

La Figura 4.2 muestra la configuracién de la planta simulada, mientras que la Tabla 4.8 detalla
los equipos utilizados. Adicionalmente, la Tabla 4.9 resume los servicios empleados, especificando
propiedades como temperaturas de entrada y salida, calor transferido y costos asociados, segtin la

base de datos integrada del software Aspen Technology (Inc.).
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Figura 4.2: Simulacién de la planta de metanol.

Tabla 4.8: Descripcién de equipos.

TAG Descripcion
EO1 Mezclador
E02 Reactor de hidrogenacion
EO03 Intercambiador de calor 1

E04 Separador flash 1
EO05 Separador

E06 Intercambiador de calor 2
EO07 Compresor

EO8 Intercambiador de calor 3
E09 Columna de destilacion
E010 Intercambiador de calor 4
EO11 Separador flash 2
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Tabla 4.9: Caracteristicas de los servicios utilizados (Aspen Technology, Inc.).

Servicio Tentrada °C Tsanida °C Q, kJ/kg Precio
Electricidad 0.0775 $/kWh
LPSteam 125 124 1.9e-06 $/kJ
Hot Oil 280 250 90 3.5¢-06 $/kJ
FH1000 1000 400 600 4.25e-06 $/kJ
Refrigerante 4 -103 -102 -1.341  8.53e-06 $/kJ
Agua de enfriamiento 20 25 2.12e-07 $/kJ

La corriente de entrada de alimentacion fresca, el flujo F1, corresponde a una mezcla de Hy verde
y COsy capturado en razén molar estequiométrica 3:1, con las condiciones de presién y temperaturas
evaluadas dependiendo de la simulacién realizada. Se estudia con dos valores de flujo, 1 y 10 ton/h,
lo que corresponde a un flujo anual de 8 y 87 kton respectivamente, con el fin de poder observar el
efecto del cambio de escala en las variables de salida: conversion, selectividad, rendimiento y costo

nivelado.

La alimentaciéon ingresa al equipo EO01, correspondiente a un mezclador, donde se une con el
flujo del reciclo. La mezcla ingresa al reactor de hidrogenacion, equipo E02 modelado como un
flujo piston isotérmico multitubular, cuyos tubos poseen una carga de catalizador solido cuyas
caracteristicas se presentan en la siguiente Tabla 4.10. Cabe destacar que pese a que la validacion
de la cinética se realizd con un reactor adiabatico porque eran las condiciones de trabajo de los
autores a comparar, para la simulacién de la planta se decidié cambiar a un reactor isotérmico

puesto que ofrece un mejor control de la temperatura.

Tabla 4.10: Caracterfsticas del catalizador Cu/Zn0/Al,O3 (Everton Simdes Van-Dal and Bouallou,
2013).

Parametro Valor Unidad
Densidad 1775 kg/m?
Didmetro 5.5 min
Porosidad 0.4 -
Factor de forma 1 -

Respecto a las caracteristicas de los tubos del reactor, para el caso de estudio de F1 de 1 ton/h,
se mantuvieron constantes las propiedades indicadas en la Tabla 4.11, lo que implica que el volumen

de los tubos del reactor no varié durante el analisis paramétrico.
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Tabla 4.11: Caracteristicas de los tubos del reactor al evaluar el flujo F1 = 1 ton/h.

Parametro Valor Unidad
Numero de tubos 100 -
Didmetro 0.05 m
Largo 8.6 m
Volumen de tubos  1.69 m?>

En cambio, para el estudio de F1 de 10 ton/h, se decidié variar el largo de los tubos mientras se
mantenia constante su diametro. Esto permitié analizar el efecto del volumen del reactor en la
conversién del proceso. Como criterio para determinar el largo 6ptimo de los tubos se consideraron:
maximizar la conversion del proceso y minimizar el costo nivelado de producciéon de metanol. Las

tablas 4.12, 4.13 y 4.14 presentan los valores utilizados en estos analisis.

Se observo que, para presiones de 60 y 70 bar, era posible utilizar un largo de tubo menor en
comparacion con las otras simulaciones. Debido a la baja sensibilidad del largo del tubo respecto a
la conversion y al costo, y con el objetivo de simplificar el andlisis, se decidié mantener constante el

largo del reactor para las otras condiciones de presion y temperaturas simuladas.

Tabla 4.12: Caracteristicas de los tubos del reactor al evaluar el fluyjo F1 = 10 ton/h a una presién
de 60 bar y una temperatura de 260 °C.

Parametro Valor Unidad
Numero de tubos 1000 -
Didmetro 0.05 m
Largo 5.6 m

Volumen de tubos 10.99 m?

Tabla 4.13: Caracteristicas de los tubos del reactor al evaluar el fluyjo F1 = 10 ton/h a una presién
de 70 bar y una temperatura de 260 °C.

Parametro Valor Unidad
Numero de tubos 1000 -
Didmetro 0.05 m
Largo 8.4 m

Volumen de tubos 16.49 m3
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Tabla 4.14: Caracteristicas de los tubos del reactor al evaluar el flujo F1 = 10 ton/h para el resto
de simulaciones.

Parametro Valor Unidad
Numero de tubos 1000 -
Didmetro 0.05 m
Largo 10.2 m

Volumen de tubos 20.03 m3

El equipo E03 es un intercambiador de calor tipo TEMA (Tubular Exchanger Manufacturers
Association), también conocido como intercambiador de tubo y coraza. Su funcién es enfriar la
corriente de salida del reactor hasta 10°C, sin considerar caida de presion. Para este proceso, se

utiliza propano como refrigerante (Refrigerante 4 en la Tabla 4.9).

La corriente enfriada se dirige al equipo E04, un separador flash encargado de dividir la
corriente gaseosa F5, correspondiente a los gases no convertidos, de la corriente liquida F11, donde

principalmente hay metanol y agua.

La corriente F5 pasa al equipo E05, un separador que divide el flujo en dos partes: 5% de los
gases no convertidos se descargan como gas de purga (F6), mientras que el 95% se recircula (F7),
obteniendo una razén de recirculacion del 95%. Esta corriente recirculada ingresa al equipo E06,
otro intercambiador de calor, que ajusta su temperatura a 90°C con vapor a baja presién (LPSteam
en la Tabla 4.9).

El equipo EO7 es un compresor de tipo isentrépico, lo que significa que no posee transferencia
de calor ya que comprime el gas en un cilindro aislado sin intercambio de calor con el entorno. Se
disené con una eficiencia mecdnica del 75%, considerando las posibles pérdidas relacionadas con la
friccién y la lubricacion. Ademas, se establece que utiliza el servicio de electricidad como fuente de

energia para su funcionamiento (Electricidad en la Tabla 4.9).

La corriente F'8 entra al compresor, y la corriente F9 sale con la presiéon ajustada segun las
condiciones de simulacién, lo que convierte este parametro en una variable iterativa. Finalmente, la
corriente F9 entra al equipo E08, otro intercambiador de calor, cuyas condiciones operacionales se
detallan en la Tabla 4.15.
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Tabla 4.15: Condiciones del equipo EO8 en funcién de la temperatura evaluada.

Bajo 260°C Sobre 260°C
Tipo TEMA Horno
Servicio Aceite caliente Calentador encendido

La corriente F10 sale del equipo EO8 y se mezcla con la corriente de alimentacion en el equipo

EOL.

Respecto a la corriente liquida F11 que sale del equipo E04, principalmente compuesto por
agua y metanol, ingresa al equipo E09, una columna de destilacién simulada inicialmente como
una columna de diseno sencillo de una sola alimentacién y dos productos (médulo DSTWU en
Aspen Plus). Su diseno consideré un condensador parcial con todo el destilado de vapor, con el fin
de alcanzar una recuperacion del destilado de 0.99 y del compuesto pesado 0.01 por el tope. Con
este equipo se obtenian las caracteristicas de la columna, para luego cambiar a una columna de
destilacién con un modelo riguroso (médulo RadFrac en Aspen Plus), en donde es de interés obtener
por el tope una corriente rica en metanol y por el fondo, una corriente cuyo mayor componente es

agua.

A continuacién, en las tablas 4.16 y 4.17 se detallan las caracteristicas de la torre de destilacion

de diseno sencillo, para un flujo de 1 y 10 ton/h, respectivamente.

Tabla 4.16: Caracteristicas de la torre de destilacién de disefio sencillo para un flujo de 1 ton/h.

Parametro Valor
Numero de platos 40

Presién de condensador 2 bar

Presién de reboiler 2 bar

Tabla 4.17: Caracteristicas de la torre de destilacién de disenio sencillo para un flujo de 10 ton/h.

Parametro Valor
Numero de platos 50

Presion de condensador 2 bar

Presion de reboiler 2 bar

Con las columnas de destilacién de diseno sencillo evaluadas se obtenfan caracteristicas de la
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separacion como: el plato de alimentacion, la temperatura de destilacién y del fondo, el servicio de
calor del hervidor, el servicio de calor del condensador y la fraccién de destilado a alimentacién.
Luego, estos datos se podian introducir a la seccion de la torre de destilacion del modelo riguroso,
cuyas consideraciones utilizadas en las simulaciones de ambos flujos, 1 y 10 ton/h, estdn descritas
en la Tabla 4.18.

Tabla 4.18: Caracteristicas genéricas de la torre de destilacion con modelo riguroso para los flujos
F1 de 1y 10 ton/h.

Parametro Valor
Tipo Equilibrio
Condensador Parcial - Vapor
Presién de condensacién 2 bar
Servicio del condensador Agua de enfriamiento
Reboiler Kettle
Configuracién Reboiler Circulacién sin baffle
Servicio del Reboiler Aceite caliente
Fases Vapor - Liquido
Proporcién de destilado a alimentacion  Aproximadamente 0.50 mol
Servicio de calor del condensador Negativo cal/sec

Para todas las simulaciones del flujo F1 de 1 ton/h, se mantuvo un valor de 40 platos a evaluar,
mientras que para el flujo F1 de 10 ton/h se consideraron 50 platos debido al aumento de flujo que
llega a la columna de destilacién. Por otro lado, cabe destacar que la proporcién de destilado a
alimentacién (Distillate to feed ratio en Aspen Plus), el servicio de calor del condensador y el plato
de alimentacién a la torre varian dependiendo de los resultados de la columna de destilacion de

diseno sencillo en las diferentes condiciones de operacion evaluadas.

A pesar de la separacion previa, el metanol obtenido a través de la corriente F13 no alcanza la
pureza técnica deseada. Para aumentar su nivel de pureza, se requiere un proceso de separacion
adicional. Para ello, se incorpora el equipo E10, un intercambiador de calor que utiliza Refrigerante
4 (propano) para disminuir la temperatura del flujo a 70 °C. Posteriormente, el flujo F14 ya
refrigerado se dirige al equipo E11, un nuevo separador flash. En este separador se obtiene por
abajo la corriente F16, que corresponde a metanol liquido con una pureza superior al 98%, mientras
que por el tope se extrae una corriente gaseosa compuesta principalmente de diéxido de carbono
(F15), el cual se libera a la atmésfera debido a que su flujo posee un valor similar al flujo que se

libera por la purga.
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4.4 Analisis de Sensibilidad

Se decidi6 analizar el efecto de la variacién de la longitud de los tubos del reactor a la conversion y

al costo nivelado de la produccion de metanol.

Se utilizo la herramienta “Sensibilidad” presente en la parte “Model Analysis Tools” o “Herramientas
de analisis de modelos” del software. Con esta herramienta se realizaron las simulaciones de la
variacion de la presion, considerando una temperatura constante de 260°C para un flujo F1 de 10
ton/h. Se varié el largo del reactor en un rango de 0.2 hasta 15 m, con un incremento de 0.2 m. Las
variables evaluadas correspondian a los compuestos CO5 en el flujo molar F2 y F3, con unidades
de kmol/h, con el objetivo de evaluar la funcién de conversiéon del reactor. Para determinar la
longitud éptima, se buscé maximizar la conversion del reactor y minimizar el costo nivelado de

produccion de metanol.

Se intento realizar el analisis de sensibilidad para las simulaciones variando la temperatura
para un flujo de F1 de 10 ton/h. No obstante, el programa presentaba un error que no fue posible
arreglar. Por lo tanto, se decidié utilizar el mayor largo del reactor encontrado mediante el analisis

de la presién.
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Capitulo 5

Resultados

En esta seccion se presentan y analizan los resultados obtenidos a partir de las simulaciones

realizadas, las cuales fueron disenadas para abordar los distintos objetivos planteados en el estudio.

En primer lugar, se discute la validacién del modelo cinético empleado, evaluando su capacidad
para predecir con precision el comportamiento quimico en el reactor bajo diversas condiciones de
operacion. Este andlisis incluyo la comparacion entre los datos experimentales disponibles y las

predicciones del modelo.

Posteriormente, se lleva a cabo un analisis paramétrico que examina el impacto de la temperatura,
presién, flujo de alimentacién y largo del reactor en las variables dependientes. Este andlisis permite
identificar las condiciones éptimas para maximizar la eficiencia de conversion y, al mismo tiempo,

evaluar la sensibilidad del sistema a variaciones en estas variables.

Finalmente, se presentan los resultados relacionados con la estimacion de costos, incluyendo un
desglose de los costos de capital y operacionales asociados a la produccién de metanol verde. Este
andlisis tiene como objetivo cuantificar los beneficios econdémicos potenciales de la optimizacion del

proceso, comparando los resultados de los costos de los flujos F1 de 1 y 10 ton/h.
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5.1 Validacion del modelo del reactor

En la Figura 5.1 se presentan con lineas continuas los datos obtenidos de la publicacion original
de Bussche and Froment (1996). Estos fueron comparados con los resultados de la simulacién del
reactor de hidrogenacion de CO, a metanol realizada en el Software Aspen Plus V.14, representados

mediante simbolos discontinuos.

——CO02 (Vanden) ——CO (Vanden)
0.04 < —— H20 (Vanden) —— CH3O0OH (Vanden)
’ A CO2 (this work) O CO (this work)
i o ¢ H20 (this work) % CH3OH (this work)

=
e
(98]
~

O O O OO OO O O0OO0OO0O OO0 O0 0«

XXX X X X X X X

0,02

Fraccion molar

0,01

O B TN N T T TS N T T B
0 0,025 0,05 0,075 021 0,125 0,15
Largo del reactor, m

Figura 5.1: Validacién del modelo cinético (Bussche and Froment, 1996).

Los resultados obtenidos poseen un comportamiento similar al observado en la referencia (Bussche
and Froment, 1996). Sin embargo, se distingue que en el caso del producto CO, el resultado esta
subestimado mientras que el CH30H estd sobreestimado. Esto afecta a la sobreestimacién del
resultado de la selectividad del metanol, que depende de estos dos componentes. Otras diferencias
se observan, especialmente en el inicio del reactor, las cuales poseen errores relativos que varian
entre el 3% y el 10%, siendo los valores mas altos en los puntos iniciales del reactor, que luego van
disminuyendo a medida que aumenta el largo del reactor hasta estabilizarse. Las discrepancias
observadas se pueden atribuir a la diferencia entre la energia de activacion utilizada en el trabajo
realizado por Bussche and Froment (1996) y la energfa de activacién implementada en la simulacién.

No obstante, dado que los errores obtenidos son menores al 10%, se consideran los resultados
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suficientes para los fines de este trabajo. Por lo tanto, se valida la cinética estudiada y es posible
utilizarla para esta investigacion.

5.2 Estudio paramétrico

En esta seccion se presentan los resultados de las simulaciones paramétricas del punto pivote. Las
figuras 5.2, 5.3 y 5.4 ilustran la conversion, selectividad y rendimiento del proceso de sintesis de
metanol. La Figura 5.5 presenta el resultado del GHSV en los distintos casos estudiados. Todos los
resultados se realizaron para dos diferentes flujos de alimentacién: 1y 10 ton/h, y se analizaron en
funcién de la variacién de la temperatura, manteniendo una presion constante de 80 bar, y de la

variacién de la presién, manteniendo una temperatura constante de 260°C.

a) b)
40% 50%
1 ton/h 1ton/h
m 10 ton/h m 10 ton/h
30% 40%
6k
X L X
s 5 30%
2 20% 2 !
> >
5 I Lg)zo% 3
O
10% | [
10% |
0% 0%
220 240 260 280 300 60 70 80 90 100
Temperatura, °C Presién, bar

Figura 5.2: Resultados de conversién % variando: a) Temperatura a 80 bar, y b) Presién a 260°C.

La Figura 5.2 presenta los resultados obtenidos para la variable de salida conversion (%). Se
puede analizar que a medida que la temperatura aumenta de 220°C a 300°C, la conversién de
CO; incrementa y alcanza un maximo alrededor de los 260°C. Sin embargo, al continuar con el
incremento de la temperatura, la conversion muestra una ligera disminuciéon. Este comportamiento
sugiere que existe un punto 6ptimo de temperatura para maximizar la conversién, que se puede
analizar como el punto en el que alcanza el equilibrio. Ademés, se observa que la conversion de
COy crece continuamente con el aumento de la presién de 60 bar a 100 bar. Esto indica que una

mayor presion en el rango analizado favorece la reaccion hacia los productos.
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Figura 5.3: Resultados de selectividad % variando: a) Temperatura a 80 bar, y b) Presién a 260°C.

La Figura 5.3 indica que la selectividad hacia el metanol mejora entre 220°C y 260°C y luego de
este punto disminuye. Esto puede estar relacionado con la mayor formacion de subproductos a

temperaturas altas, lo que reduce la obtencién del producto deseado. Por otro lado, la selectividad

aumenta al incrementar la presion dentro del rango estudiado. Esto se puede atribuir a que

condiciones de alta presion limitan la formacién de subproductos, redirigiendo la reacciéon hacia la
produccién de metanol.

a)
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Figura 5.4: Resultados de rendimiento % variando: a) Temperatura a 80 bar, y b) Presién a 260°C.
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En la Figura 5.4 se puede observar que el rendimiento sigue un patrén similar a lo analizado en
las variables conversién y selectividad, con un méximo en los 260°C. La caida en el rendimiento a
temperaturas superiores indica que, aunque la conversion sea alta, la produccién neta de metanol
puede disminuir debido a la formacién de subproductos. Al igual que en los andlisis anteriores, el
rendimiento mejora con el aumento de la presién. A 100 bar se alcanza el rendimiento maximo,

destacando la importancia de mantener presiones elevadas para lograr una mayor eficiencia.

Al comparar los flujos de alimentacién de 1y 10 ton/h, se observa que los valores de conversion,
selectividad y rendimiento no se ven significativamente afectados por el aumento del flujo. Este
resultado indica que el proceso de sintesis de metanol mantiene su eficiencia y desempeno
independientemente de los cambios en la alimentacion, lo cual es una ventaja considerable desde el

punto de vista operacional.

Ademas, la estabilidad en estas variables de salida sugiere que el reactor y el catalizador estan
operando sin estar limitados por la cantidad de reactivos disponibles, sino que por otros factores
como la eficiencia del catalizador o las condiciones de operacion. Esto demuestra la importancia en

el sistema que el diseno de reactor y caracteristicas del catalizador estén bien configuradas.

En la siguiente Figura 5.5 se presentan los valores de GHSV (Ecuacién 3.4) para las diferentes

simulaciones.
a) b)
8000 8000
2000 | m1ton/h = 10 ton/h 2000 | = 1ton/h m 10 ton/h
6000 [ 6000
= 5000 F < 5000 |
= 5 S L
& 4000 F %4000 -
T L L
© 3000 | O 3000 |
2000 2000
1000 1000 f
0 0
220 240 260 280 300 60 70 80 90 100
Temperatura, °C Presion, bar

Figura 5.5: Resultados del GHSV h™! variando: a) Temperatura a 80 bar, y b) Presién a 260°C.

Respecto al comportamiento segin la variacion de temperatura, se puede observar en la Figura
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5.5 a) que el valor de GHSV va en disminucién desde los 220°C hasta los 260°C, para luego
incrementar hasta llegar a los 300°C. Por otra parte, en la Figura 5.5 b) se distingue una tendencia
donde el GHSV va disminuyendo a medida que aumenta la presion en el rango estudiado, alcanzando

su valor minimo a los 100 bar.

Relacionando la Figura 5.5 con los resultados del estudio paramétrico, se puede observar que los
menores valores de GHSV corresponden a los puntos éptimos de méxima conversion, selectividad y
rendimiento. Esto tiene sentido debido a que influye el tiempo de residencia en la interaccion de los

reactivos con el catalizador del reactor.

Tanto los valores obtenidos de conversion, selectividad y rendimiento como los valores de GHSV
estan dentro de los rangos trabajados en la literatura, lo que confirma la coherencia de los resultados
(Kiss et al., 2016; Wang et al., 2023).

5.3 Analisis de sensibilidad

Mediante la herramienta de andlisis de sensibilidad, al utilizar una temperatura constante de 260°C,
una composicién de alimentacién con una razén molar de Hy verde y CO5 de 3:1, y un flujo de
alimentacién F1 de 10 ton/h, se vari6 la presion y las longitudes del reactor. Las variables de
salida obtenidas corresponden a la conversién y el costo nivelado del metanol, cuyos resultados se

presentan en la Figura 5.6 y en Tabla 5.1, respectivamente.
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Figura 5.6: Anélisis de sensibilidad de la conversién en funcién del largo del reactor, m.

La Figura 5.6 muestra los resultados obtenidos del analisis de sensibilidad de la conversién
de CO4 a metanol en funcién de la longitud del reactor, en metros. Se observa que la conversion
aumenta con la longitud del reactor. Este comportamiento tiene sentido y se debe a que un reactor
mas largo proporciona mas tiempo de contacto entre los reactivos y el catalizador, permitiendo que
mas CO, se convierta en metanol. Ademas, expone que operar a presiones mas altas del rango
analizado, mejora la conversién en comparacién con presiones mas bajas. Sin embargo, se observa
que las curvas se estabilizan después de alcanzar una longitud éptima del reactor. Esto sugiere
que seguir aumentando el largo del reactor no proporciona mejoras significativas. Estos resultados

subrayan la importancia de considerar tanto la longitud del reactor como la presién operativa para

maximizar la conversion.

4 6 8 10
Largo reactor, m

o Conversion 70 bar

o Conversion 100 bar
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Tabla 5.1: Analisis de sensibilidad del largo del reactor.

Presién, bar Largo reactor, m Costo Nivelado, USD/kg Error comparativo %

60 3.8 1.3730 0.5
5.6 1.3656

70 3.8 1.3514 0.8
8.4 1.3413

80 8.4 1.3274 0.2
10.2 1.3247 0.03
15.0 1.3250

90 8.4 1.3140 0.2
10.2 1.3109 0.2
12.6 1.3132

100 8.4 1.3030 0.1
10.2 1.3013 0.1
12.2 1.3022

De la Tabla 5.1 se obtiene que, para cada una de las presiones evaluadas, los costos nivelados
asociados a distintos largos del reactor presentan variaciones minimas, con un error comparativo
(Ecuacién 3.19) inferior al 1% en cada caso. Esta baja variacién indica que, dentro del rango de
longitudes analizado, el impacto de este parametro sobre el costo nivelado del metanol es de baja
sensibilidad.

Este resultado sugiere que, desde una perspectiva econdémica, no es necesario sobre-dimensionar
el reactor para reducir costos operativos, ya que un incremento en la longitud no representa una
reduccién apreciable en el costo nivelado. Por lo tanto, al optimizar el diseno del reactor, la
prioridad deberia centrarse en otros factores que si tienen una influencia directa y significativa en

la produccién del proceso, como maximizar la conversion.

5.4 Emisiones de CO,

Para el analisis ambiental, recordando que el proceso utiliza CO4 capturado como materia prima, se
obtuvieron las emisiones netas de CO, generadas en la elaboraciéon de metanol verde, al considerar
las emisiones producidas por el uso de los servicios. A partir de esto, la Figura 5.7 muestra la
comparativa entre los resultados obtenidos con un flujo F1 de 1 ton/h y de 10 ton/h, variando la

temperatura y la presion.
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Figura 5.7: Resultados de las emisiones de COy para un flujo F1 de 1 ton/h, segin a) Temperatura
y b) Presién y para un flujo F1 de 10 ton/h, segiin ¢) Temperatura y d) Presién.

El analisis de la Figura 5.7 muestra una tendencia consistente tanto al variar la temperatura
como la presion. Se observa que, a medida que aumenta el flujo de alimentacion, el consumo de
COs y las emisiones del proceso incrementan de manera proporcional. Esto se debe a que un mayor
flujo de alimentacion implica una mayor cantidad de CO5 disponible para reaccionar, aumentando

tanto su consumo como su emisién, resultando en un mayor valor neto de COs.

Respecto a la variacion de la temperatura en el rango de 220°C a 300°C, se observa que el
consumo de CO, sigue una tendencia creciente. Esto sugiere que las condiciones térmicas mas
elevadas favorecen las reacciones que consumen COQOs, como la hidrogenacién del CO, para la

produccién de metanol. No obstante, las emisiones de CO, también aumentan levemente con la
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temperatura, probablemente debido a la descomposicion de subproductos o a la reaccion inversa en
condiciones térmicas elevadas. A pesar de este incremento en emisiones, el valor neto de CO, sigue

siendo negativo, lo que implica que el proceso sigue siendo carbono negativo.

La variacion de la presion en el rango analizado, correspondiente a 60 bar a 100 bar, se aprecia
que tanto el consumo como la emisiéon de COy aumentan. La presién elevada mejora la conversion
del CO,, dado que favorece las reacciones hacia productos condensables como el metanol, resultando

en una reduccién neta de COy de 0.61 kg por cada kilogramo de metanol producido.

Al comparar los dos escenarios de flujo de alimentacién (1 ton/h y 10 ton/h), se nota que el
consumo y la emision de CO5 aumentan proporcionalmente con el flujo. No obstante, en ambos

casos, el valor neto de COs es negativo, independientemente del flujo de alimentacion.

5.5 Analisis Econ6émico

En esta seccién se presentan los resultados del costo nivelado (LCOcp,on), junto con el desglose de
los costos de capital (CAPEX) y de los costos operacionales (OPEX). Luego se realiza un anélisis
de costos, comparando el costo nivelado de metanol verde obtenido en este trabajo con el costo del

metanol gris del mercado.

5.5.1 Costo Nivelado

A continuacion se presentan los resultados del costo nivelado y su relacion con la produccion de
metanol verde, obtenido a través de simulaciones en el rango operacional estudiado, considerando
los flujos de alimentacién de 1 y 10 ton/h, variando la temperatura con una presién constante de

80 bar, y variando la presion manteniendo una temperatura constante de 260°C.
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Figura 5.8: Resultados del costo nivelado y la produccién de metanol, para F1 de 1 ton/h variando
a) Temperatura y b) Presion; y para F1 de 10 ton/h variando c¢) Temperatura y d) Presién.

La Figura 5.8 presenta los resultados del costo nivelado del metanol verde en funcion de la

temperatura y la presién, considerando flujos de alimentacién de 1 ton/h y 10 ton/h. En las figuras

5.8 a) y ¢), se analiza la variacién del costo nivelado respecto con la temperatura. Se observa que

para ambos flujos de alimentacion analizados, el costo disminuye a medida que la temperatura

aumenta y luego de los 260°C el costo comienza a incrementarse. Se alcanza el costo minimo de

1.33 USD/kg a los 260°C con F1 de 10 ton/h. Esto sugiere que, para el intervalo de temperaturas

estudiado entre 220°C y 300°C, la temperatura optima para maximizar la eficiencia econémica y la

41



produccién del proceso es a los 260°C.

Por otra parte, las figuras 5.8 b) y d) muestran la variacién del costo nivelado con la presién.
En este caso, el costo disminuye al incrementar la presion dentro del rango analizado, alcanzando
un valor minimo de 1.3 USD/kg a los 100 bar con F1 de 10 ton/h. También se puede observar
que la produccién de metanol aumenta con la presion hasta alcanzar un valor maximo de 41.5
kton/afio en el rango de presién estudiado. Estos resultados destacan la importancia de operar
a altas presiones para optimizar el rendimiento del proceso y confirman la evidencia ya que son

consistentes con la literatura (Sa, 2014).

5.5.2 Costos de Capital (CAPEX)

La Figura 5.9 muestra los costos de capital para un flujo F1 de 1 ton/h en funcién de la temperatura
y la presion. Los costos estan desglosados en las categorfas: Otros, Administrativos, Contingencia,

Infraestructura y Equipos, cada uno representado por un color distinto en las barras apiladas.
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Figura 5.9: Costos de capital para un flujo F1 de 1 ton/h, segtin a) Temperatura y b) Presién.

La Figura 5.9 a) presenta la variacién de los costos de capital en funcién de la temperatura,
observandose una disminucién del costo al pasar de los 220°C a los 240°C, con un valor de costo
minimo dentro del rango estudiado de 10.7 MUSD, para luego identificar un leve incremento en los

costos a medida que la temperatura aumenta a 300°C, hasta alcanzar un valor de 11.3 MUSD.
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Por otro lado, la Figura 5.9 b) ilustra los costos en funcién de la presién en un rango de 60
bar a 100 bar. A diferencia del comportamiento observado con la temperatura, los costos de
capital no muestran una tendencia clara de aumento o disminuciéon con la presiéon, manteniéndose
relativamente constantes con un costo de 11 MUSD en el rango analizado, solo distinguiéndose un

costo levemente mayor a los 100 bar, alcanzando un valor maximo de 11.4 MUSD.

Tanto para el caso de la temperatura como para la presion se puede identificar que la inversion
en Infraestructura, Otros y Equipos son los que mas influyen al costo final. Ademas, los resultados
indican que para un flujo F1 de 1 ton/h, la temperatura tiene un impacto considerable en los
costos de capital, mientras que la presién no afecta significativamente estos costos dentro del rango

estudiado.

La Figura 5.10 muestra los costos de capital para un flujo F1 de 10 ton/h en funcién de la
temperatura y la presion, siendo los costos divididos en las categorias: Equipos, Infraestructura,

Administrativos, Contingencia y Otros.
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Figura 5.10: Costos de capital para un flujo F1 de 10 ton/h, segiin a) Temperatura y b) Presién.

En la Figura 5.10 (a), que presenta los costos en funcién de la temperatura, se distingue que
entre 220°C y 240°C, el costo disminuye; sin embargo, al alcanzar los 260°C, este muestra un
incremento. Posteriormente, entre 260°C y 280°C, el costo vuelve a disminuir, mientras que a 300°C

se observa un aumento nuevamente. El costo minimo dentro del rango analizado corresponde a 15
MUSD a una temperatura de 240°C.
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En la Figura 5.10 b), que ilustra los costos en funcién de la presion, se observa que los costos
aumentan levemente a medida que se incrementa la presion de 60 bar a 100 bar, siendo el costo

minimo un valor de 15.1 MUSD a una presién de 60 bar.

Las variaciones en los costos de capital son menos pronunciadas a los cambios de la presion que
con la temperatura. Esto se debe porque el cambio de temperatura dentro del rango estudiado
tiene un impacto directo en los materiales a utilizar tanto en los equipos como en la infraestructura

del proceso, para ambos flujos analizados.

La Figura 5.11 muestra dos categorias: costo del equipo y costo de instalacién. El costo del
equipo corresponde al costo bésico de cada equipo individual, mientras que el costo de instalacién
representa la suma total de los costos directos de materiales y mano de obra asociados con el equipo.
Cabe mencionar que la herramienta Aspen Process Economic Analyzer (APEA) no presenta los

costos de los equipos Mezclador (E01) y Separador (E05), por lo tanto, no se incluyen en el andlisis.
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Figura 5.11: Costos de los equipos y costo de su instalacién para un flujo F1 de 1 ton/h, para una
temperatura de 260°C y una presion de 80 bar.

Los resultados de la Figura 5.11 muestran que para un flujo F1 de 1 ton/h, los costos de
instalacion son mas altos que los costos de los equipos. El intercambiador de calor 1, identificado
en la Figura 4.2 como el equipo EO03, tiene un costo de instalacion significativamente mayor que su

costo de equipo. Similarmente, el intercambiador de calor 3 con un valor cercano a 1000000 USD,
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mientras que su costo de equipo es considerablemente menor, con un valor de 300000 USD. La
columna de destilacion destaca con el costo de instalacion mas alto, aproximadamente 1400 000
USD, seguido por el costo de instalacién del compresor de 1000000 USD. Por otra parte, la unidad

con mayor costo de equipo corresponde al compresor, con un valor cercano a 800000 USD.

Al igual que en la Figura 5.11, en la Figura 5.12 se distinguen dos categorias: costo del equipo

y costo de instalacion. Cabe destacar que en este andlisis no se incluyen los costos asociados al

Mezclador (E01) ni al Separador (E05).
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Figura 5.12: Costos de los equipos y costo de su instalacién para un flujo F1 de 10 ton/h, para una
temperatura de 260°C y una presion de 80 bar.

Desde la Figura 5.12 se observa que para un flujo F1 de 10 ton/h, los intercambiadores de calor 1
y 3, asi como el compresor y la columna de destilacion tienen costos de instalacion significativamente
mas altos en comparacion con sus costos de equipo. En particular, el intercambiador de calor 1 y
la columna de destilacion tienen los costos de instalacion més altos, superando los 1600 000 USD.
Junto con esto, el intercambiador de calor 3 posee el mayor costo de equipo, con un valor cercano al
1000000 USD. Por otro lado, los separadores 1, 2, el intercambiador de calor 4 y el reactor tienen

costos de instalacion y de equipo relativamente bajos en comparacién con las otras unidades, con
valores menores a los 250000 USD.
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5.5.3 Costos Operacionales (OPEX)

La Figura 5.13 presenta los costos operacionales para un flujo F1 de 1 ton/h segin la temperatura
y la presion. Los costos se dividen en las siguientes categorias: COs y Hy como materia prima,

Administracién, Cargos operativos, Mantenimiento, Gastos generales, Catalizador, Servicio y Labor

operacional.
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Figura 5.13: Costos operacionales para un fluyjo F1 de 1 ton/h, segiin a) Temperatura y b) Presién.

En la Figura 5.13 a) se observa una disminucién en el costo operacional desde los 220°C a 240°C,
y luego de los 260°C se distingue un leve incremento en los costos operacionales a medida que la
temperatura aumenta. El menor costo operacional es de 7.0 MUSD /ano en las temperaturas 240°C
y 260°C, mientras que se obtiene el mayor costo operacional con un valor de 7.2 MUSD/ano a los
300°C, la mayor temperatura estudiada en este trabajo. Se puede identificar que la categoria que

mas afecta al costo corresponde a la materia prima Hs.

En la Figura 5.13 b) los costos operacionales no muestran una tendencia clara de aumento o
disminucién con la variacion de la presion. Los costos se mantienen relativamente constantes con
un valor total de 7.0 MUSD /ano en todo el rango de presiones estudiado. En este caso también es

significativamente mayor el costo del Hy verde en comparacién con las otras categorias analizadas.

A partir de estos resultados, se observa que para un flujo F1 de 1 ton/h, la variacién de

temperatura tiene un leve impacto en los costos operacionales, mientras que modificar la presién
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no afecta considerablemente a estos costos dentro del rango estudiado.

La Figura 5.14 corresponde a los resultados de los costos operacionales para un flujo F1 de 10
ton/h segun las variables: temperatura y presién. Los costos estan desglosados en las categorias:
CO; y Hy como materia prima, Administracion, Cargos operativos, Mantenimiento, Gastos generales,

Catalizador, Servicio y Labor operacional, representadas por distintos colores en las barras apiladas.

a) b)
60,0 60,0
500 | —_— —_— — = | o 50,0 | = —_— —_— —_— —
o I z% L
2 [ 2 -
g 30,0 I = 30,0
x 20,0 r é 20,0
& [ S 100 |
& 100 ¢ 07
0,0 0,0
220 240 260 280 300 60 70 80 90 100
Temperatura, °C Presion, bar
m Catalizador ® Mantenimiento Cargos operativos ™ Catalizador = Mantenimiento Cargos operativos
m Administracion ~ m Gastos generales  ® Labor operacional ® Administracion ~ ® Gastos generales = Labor operacional
Servicio mCO2 H2 Servicio mCO2 H2

Figura 5.14: Costos operacionales para un flujo F1 de 10 ton/h, segin a) Temperatura y b) Presion.

En la Figura 5.14 a), que presenta el OPEX en funcién de la temperatura, muestra una leve
disminucién en el costo desde los 220°C hasta los 240°C, para luego pasar a un leve incremento
de los costos a medida que la temperatura aumenta de 240°C a 300°C. Se observa que el mayor
costo operacional es a los 300°C con un valor de 55.1 MUSD/afio, mientras que el menor costo
operacional es de 53.4 MUSD/ano a las temperaturas 240°C y 260°C.

En la Figura 5.14 b), que ilustra los costos en relacién con la presion, se aprecia que los costos
totales poseen una leve tendencia a disminuir, al variar la presién dentro del rango. Se puede
observar que el valor maximo de costo es de 53.9 MUSD/afio a los 60 bar, mientras que valor
minimo de costo es de 53.2 MUSD/afio a los 100 bar. Este comportamiento sugiere que, en el rango
de presiones estudiado, la presiéon no tiene un efecto tan pronunciado en los costos operacionales

como la temperatura.

Para ambos flujos de alimentacion estudiados, de 1 y 10 ton/h, la temperatura es un factor

determinante en la variacién de los costos operacionales, mientras que la presién muestra una
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influencia minima dentro del rango analizado. En cada caso, se observa que el costo del Hy verde
como materia prima es el principal factor que determina los costos operacionales, pese a que su
flujo y composicion permanecen constantes dentro de cada andlisis. Esto se debe a que el Hy verde

es el componente més costoso del proceso, destacandose significativamente frente a otras variables.

Esto tiene sentido debido que para producir 1 kg de metanol a partir de CO4 capturado y Hs
verde se requiere de 1.375 kg de CO4 y 0.1875 kg de Hy verde. Considerando que el precio del Hy
verde de 3 USD/kg (Diario Motor, 2024) y que CO4 capturado tiene un valor de 200 USD/ton
(Bos et al., 2020), el costo de asociado a las materias primas es de 0.8375 USD por kg de metanol

producido, donde el mayor porcentaje del costo es a causa del precio del Hy verde.

Con el objetivo de estudiar de manera mas detallada la contribucién de las demés categorias
a los costos operacionales, se opta por excluir el impacto de las materias primas y realizar un
nuevo andlisis. La Figura 5.15 ilustra los costos operacionales para un flujo F1 de 1 ton/h segin
la temperatura y la presion, donde las categorias analizadas incluyen: Administracion, Cargos
operativos, Mantenimiento, Gastos generales, Catalizador, Servicio y Labor operacional, cada una

representada por un color diferente en las barras apiladas.
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Figura 5.15: Costos de operacidn, sin considerar las materias primas, para un flujo F1 de 1 ton/h,
segin a) Temperatura y b) Presion.

En la Figura 5.15 a), que presenta los costos operacionales en funcién de la temperatura, se
distingue que el OPEX disminuye levemente desde los 220°C hasta los 260°C, y luego se incrementa

a medida que la temperatura alcanza los 300°C. Se observa que el menor costo se obtiene a los
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240°C y a los 260°C con un valor de 2.28 MUSD/ano, mientras que el mayor costo es de 2.45
MUSD/ano a los 300°C.

La Figura 5.15 b) muestra los costos operacionales en funcién de la presién, y se percibe una
leve tendencia a disminuir los costos totales al aumentar la presion, iniciando con un costo méaximo

de 2.33 MUSD /ano a los 60 bar, y terminando con un valor minimo dentro del rango analizado de
2.26 MUSD /ano a los 100 bar.

En la Figura 5.16 se observa que la categoria que mas influye en el OPEX para un flujo F1 de 1
ton/h corresponde a la Labor operacional, con un valor constante de 0.8 MUSD /afio. En algunos
casos, la segunda categoria con mayor impacto son los Servicios, cuyos costos varian dependiendo de
la simulacion realizada. Por otro lado, los Gastos generales también tienen un impacto significativo,

pero se mantienen como un valor constante.
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Figura 5.16: Desglose de costos de operacion, sin considerar las materias primas, para un flujo F1
de 1 ton/h, segiin a) Temperatura y b) Presién.

De la Figura 5.17 se puede observar como se comportan los costos operacionales para un flujo
F1 de 10 ton/h, con las categorias de: Administracién, Cargos operativos, Mantenimiento, Gastos

generales, Catalizador, Servicio y Labor operacional.
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Figura 5.17: Costos operacionales, sin considerar las materias primas, para un flujo F1 de 10 ton/h,
segin a) Temperatura y b) Presion.

En la Figura 5.17 a) se observan los costos operacionales segiin la temperatura, con una tendencia
decreciente desde los 220°C hasta alcanzar un minimo de 6.2 MUSD/ano en las temperaturas 240°C

y 260°C. Luego, el costo va en aumento a medida que la temperatura incrementa, alcanzando un
costo maximo de 7.9 MUSD/ano a los 300°C.

La Figura 5.17 b), que representa los costos operacionales variando con la presién, se percibe
una tendencia a la disminucion de los costos con respecto al aumento de la presién. Se observa que
inicia con un costo maximo de 6.7 MUSD/ano a los 60 bar, mientras que el minimo costo dentro

del rango estudiado posee un valor de 6.0 MUSD /ano a los 100 bar.

De la Figura 5.18 se puede observar que para el caso de un F1 de 10 ton/h, la variable que mas

influye en el OPEX es el Servicio, el cual va variando dependiendo de la simulacion realizada.
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Figura 5.18: Desglose costos operacionales, sin considerar las materias primas, para un flujo F1 de
10 ton/h, segin a) Temperatura y b) Presion.

En resumen, para ambos flujos de alimentacién trabajados, se observan diferencias con la
categoria con mayor influencia, siendo para 1 ton/h la Labor operacional, mientras que para 10
ton/h corresponde a los Servicios. Por otro lado, en todos los casos estudiados, se identifica un
comportamiento similar dentro del rango analizado: el menor costo de OPEX se obtiene en las

temperaturas 240°C y 260°C, y a una presion de 100 bar.

5.5.4 Anadlisis de costos

Como se analizé a partir de la Figura 5.8 d), el menor costo nivelado obtenido mediante las
simulaciones es de 1.3 USD /kg, considerando una produccién anual de metanol de 41.5 kton, con
una composicion molar de alimentacion y(g,) : ¥(co,) = 3 : 1. Las condiciones operacionales 6ptimas
dentro de los rangos de estudio utilizado considera una presiéon de 100 bar, una temperatura de
260°C y un flujo de alimentacién de 10 ton/h. En la Figura 5.19 se presenta un resumen de los costos
obtenidos mediante barras, mientras que la linea gris indica el costo del metanol gris producido
a partir de combustibles fésiles, considerado con un valor de 0.45 USD /kg (Business Analyt 1Q),
2024).
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Figura 5.19: Comparacion del costo nivelado del metanol verde v/s el metanol en el mercado, con
un flujo de 1y 10 ton/h, variando a) Temperatura y b) Presion.

De la Figura 5.19 a), el mayor costo nivelado de metanol verde obtenido tiene un valor 4.7 veces
mayor que el costo del metanol gris, mientras que en la Figura 5.19 b) se puede distinguir que
el menor costo nivelado de metanol verde es 2.9 veces mayor que el costo del metanol de origen
fosil. Estos resultados son aceptables debido a que el metanol verde puede ser clasificado como un

producto diferenciado de mayor calidad, y logrado ser comercializado bajo una etiqueta “premium’

por sus caracteristicas de sostenibilidad.

En el rango estudiado se observa que hay poca sensibilidad del costo a la razén de flujo. Esto se
debe a que las simulaciones se realizaron con una composiciéon molar de alimentacién al proceso con
un valor fijo, en proporcion estequiométrica, lo que impide analizar con mayor detalle la influencia

de esta variable en el costo total.

La temperatura, por otro lado, se identific6 como una variable critica en el analisis. La
temperatura éptima es de 260°C dentro del rango evaluado, ya que temperaturas mas bajas, como
220°C y 240°C, no permiten alcanzar el equilibrio de reaccién, lo que afecta negativamente la
produccién de metanol. En contraste, temperaturas mas altas, como 280°C y 300°C, incrementan
los costos debido a la necesidad de cambiar el tipo de intercambiador de calor (E08) y su servicio
asociado. Esto incrementa los costos de capital y los costos operacionales, afectando principalmente
las categorias Infraestructura y Servicios, lo que impacta significativamente el costo total del

proceso.
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Por otro lado, se pudo notar que el costo posee una baja sensibilidad a la presion, teniendo una
variacion poco significativa dentro del rango analizado. Sin embargo, se observa una tendencia a
disminuir el costo a medida que aumenta la presion, con un valor éptimo de 100 bar. Esta condiciéon
favorece una mayor produccion de metanol, lo que contribuye a la reduccién del costo nivelado del

metanol.

Se identificé en el analisis de los costos de capital que el proceso de separacién contribuye
significativamente al costo total, debido a que la columna de destilacién representa uno de los

equipos méas costosos tanto en términos de instalacion como de operacién.

En el analisis de los costos operacionales se observa que el costo del Hy verde, utilizado como
materia prima, tiene una influencia determinante. Esto se debe a que es el componente més caro
del proceso, sobresaliendo considerablemente en comparacién con las demas categorias analizadas.
Esto concuerda con lo reportado en la literatura, en donde el alto costo es debido al alto precio
de la electricidad y del electrolizador utilizado para su produccién (Bos et al., 2020; Adnan and
Kibria, 2020; Roode-Gutzmer et al., 2019)

Dentro del desglose de costos, se destaca que los costos de capital (CAPEX) poseen un valor
que estéd dentro del mismo orden de magnitud que los costos operacionales (OPEX) de un ano, por
lo tanto, el costo nivelado del metanol esta correlacionado al OPEX, que gana mayor relevancia al

estar directamente relacionados con la duracion del proyecto, considerado de 20 anos.
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Capitulo 6

Conclusiones y Recomendaciones

El modelo implementado en esta memoria se valida exitosamente a partir del modelo cinético de
Bussche and Froment (1996), confirmando su capacidad para predecir con precision el comportamiento

del reactor de hidrogenacion, lo cual es fundamental para estudiar y optimizar el proceso.

Se identifica como punto éptimo dentro del rango de estudio operar a una temperatura de 260°C
y a una presion de 100 bar, en donde se distingue una correlaciéon entre el é6ptimo quimico y el
econdémico. En estas condiciones, se maximiza la conversion, la selectividad y el rendimiento del
proceso, mientras que se minimiza el costo nivelado de producciéon de metanol. Este punto éptimo
es consistente con los valores reportados en la literatura, lo que respalda la validez de los resultados

obtenidos en el trabajo.

Especificamente, la presion elevada dentro del rango analizado mejora significativamente el
desempeno del proceso, mientras que temperaturas superiores a 260°C tienden a disminuir la
eficiencia por la formacion de subproductos y la reversibilidad de la reacciéon. Por otro lado, el
incremento del flujo de alimentacién de 1 a 10 ton/h disminuye el costo nivelado, lo que evidencia
el impacto positivo del aumento en la capacidad de procesamiento sobre el proceso y permite
alcanzar una produccién anual méaxima de 41.5 kton en el punto 6ptimo identificado dentro del

rango trabajado.

En cuanto al costo nivelado de produccién del metanol verde, se estima en 1.3 USD /kg bajo las
condiciones 6ptimas, siendo 2.9 veces superior al costo del metanol gris, estimado en 0.45 USD /kg.
El costo del metanol verde esta principalmente influido por el costo de las materias primas, con

un aporte de 0.8375 USD por kilogramo de metanol producido, donde el costo del Hy verde se
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identifica como el componente mas significativo, con un precio de 3 USD /kg, lo que representa
el mayor desafio econémico del proceso. Por esto, el desarrollo de tecnologias que reduzcan el
costo del Hy verde es crucial para la competitividad del metanol verde, ya que este componente

representa una parte significativa del costo total de produccion.

6.1 Recomendacion

Para futuras investigaciones, se sugiere realizar un estudio paramétrico que considere variaciones
en la relacion molar de Hy verde y COs de la alimentacion, ademas de asegurar de que la relacion
se mantenga a la entrada del reactor de hidrogenacién. Asimismo, seria valioso incluir CO como
componente adicional en la corriente de entrada, para analizar su efecto en parametros clave como

la conversién, la selectividad, el rendimiento y los costos asociados.

En cuanto al anélisis econémico, se recomienda incorporar el impacto del transporte de los
equipos desde el pais de origen hasta el lugar de instalacion, con el fin de proporcionar una
estimaciéon mas realista y detallada de los costos totales del proceso, ademas de llevar a cabo un
analisis de sensibilidad econdémica considerando escenarios pesimistas y optimistas en relacién con
los costos de las materias primas. También se sugiere valorizar los productos CO,, CO y H5O, los

cuales pueden reintegrarse al sistema, influyendo en los costos.

Adicionalmente, se sugiere evaluar el desempeno de diferentes tipos de catalizadores, ampliar el
rango de exploracion de la presién y aumentar el flujo de alimentacion considerado en el estudio
para enriquecer la comprension del proceso y proporcionar una base més solida para la optimizacion

y escalamiento industrial.

En el contexto de la optimizacion energética del proceso, se recomienda implementar una
estrategia de integracién térmica mediante el aprovechamiento de la energia liberada por el reactor
que genera excedentes térmicos, conectandola con aquellos equipos que requieren energia adicional.
Para ello, se sugiere realizar un analisis detallado de los perfiles térmicos de cada equipo, identificando

aquellos con potencial de recuperacion energética y aquellos con necesidades de calentamiento.
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