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Abstract

A market and techno-economic evaluation of DME production at a natural gas thermal power
plant in Mejillones, specifically Atacama, was conducted. This was done to produce DME
through the integration of green technologies such as electrolysis and CO> capture by amines,
MEA, to determine if the DME produced through this process could be competitive with
LPG for replacement or complement.

This was carried out using the installed capacity of the combined cycle thermal power plant
to provide sufficient energy to the 49 electrolyzers and through material and energy balances
to find the flow of H> and O> that would be used and fed to the corresponding stages. It is
important to mention the combustion chamber, where O will be revalorized to provide a new
technical-economic utility, reducing CAPEX and OPEX in CO; capture, along with the
economic benefit in the form of an income of 7.7 MM USD/year due to the reduction of CH4
fuel thanks to the temperature increase. This allows for greater efficiency in capture by
reducing NOx and causing a higher concentration in the combustion gases of the chamber.
Then, simulation was carried out in ASPEN HYSYS (having already obtained the
combustion gas flow in the combustion chamber) of the sub-stages of CO. capture, MeOH
production (indirect method for DME production), and finally DME, obtaining production
costs of 3354 USD/ton Hp, 194-249.96 USD/ton CO2, 1165 USD/ton MeOH, and 1714
USD/ton DME respectively for the base case, achieving with complete integration (O>
influence and energy integration) to reduce the DME production cost to 1545 USD/ton.
Additionally, an investment of 629 MM USD and an annual operational plant expenditure of
139 MM USDl/year for the base case were finally considered, and savings of 48.68 MM
USD/year for full integration, along with a reduced investment of 607 MM USD, with a
competitive DME selling price of 460 USD/ton DME and a potential target demand of
409,540 tons/year to reach the plant's productivity, within the wholesale market and as
distribution targets the regions I, 11, 111, 1V, V, and part of the metropolitan region through
national companies such as Gasco, Lipigas, among others.

Among the final topics, it can be concluded that the DME produced in the combined cycle

natural gas thermal power plant with the integration of the technologies and full integration,
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with Oz influence and energy integration, is competitive with LPG with an adequate discount
rate concerning investor risk (>10%).

This is achieved with a production of 46.75 tons/h and a production cost of 1714 USD/ton
DME for the base case and 1545 USD/ton DME for full integration, with a competitive
selling price of 460 USD/ton DME, through the analysis of economic indicators (IRR, NPV,
and Payback) either in the base case, appropriate change sensitivities, and full integration,
being the most beneficial the case with full integration, followed by high LPG (base case)
and CAPEX reduction in alkaline electrolysis, capable of allowing the expected
competitiveness and profitability close to expectations (>10% discount rate).

On the other hand, the benefits/disadvantages obtained by integrating -electrolysis
technologies, CO2 capture, and energy integration in DME production compared to the
conventional method are compared, denoting a significant increase in differential NPV when
technologies are integrated, and plants are energetically optimized, along with O2 influence,
allowing greater long-term profitability and greater robustness against sensitivities that affect
the project, along with greater investment confidence. The conventional method strongly
depends on the purchase value of MeOH and its cycle, so it achieves better economic returns
than the integration base case at a value of 571 USD/ton MeOH. However, with complete
integration and O influence, it is possible to obtain better returns compared to the
conventional case, up to a value of 385.54 USD/ton MeOH.
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Resumen

Se llevod a cabo una evaluacion de mercado, técnico econdémica de la produccién de DME en
una central térmica a gas natural en Mejillones, en especifico la de Atacama. Esto se realizo
con el fin de producir DME a través de la integracion de tecnologias verdes, tal como la
electrodlisis y captura de CO2 por aminas, MEA, para lograr dilucidar si es posible que, a
través de este proceso, sea el DME producido competitivo con el GLP, para su
reemplazo/complemento.

Esto se realizo a través de la capacidad instalada de la central térmica de ciclo combinado,
para poder brindar la suficiente energia a los 49 electrolizadores, y a través de balances de
materia y energia, encontrar el flujo de Ha y Oz que se utilizaran y alimentaran a las distintas
etapas correspondientes, siendo importante mencionar la camara de combustion en la cual,
se revalorizara el O, para brindarle una nueva utilidad técnica-econémica reduciendo el
CAPEX y OPEX en la captura de CO> junto con el beneficio econdmico en forma de ingreso
de 7,7 MM USD/ano gracias a la reducciéon de combustible CH4 debido al aumento de
temperatura. Esto permite una mayor eficiencia en la captura al reducir los NOx y provocar
una mayor de concentracion en los gases de combustion de la camara.

Entonces, se llevo a cabo la simulacion en ASPEN HYSYS (ya habiendo obtenido el flujo
de gases combustion en la cdmara de combustion) de las subetapas de captura de COo,
produccion de MeOH (método indirecto para la produccion de DME) y finalmente DME,
obteniendo como costes de produccion 3354 USD/ton Hz, 194-249,96 USD/ton CO», 1165
USD/ton MeOH y 1714 USD/ton DME respectivamente para el caso base, logrando con la
integracion completa (influencia O; e integracidon energética) reducir el costo produccion de
DME a 1545 USD/ton. Ademas de ello se consideraron finalmente una inversion de 629 MM
USD y un gasto operacional de planta anual de 139 MM USD/afio para el caso base, y ahorros
de 48,68 MM USD/afio para la integracion completa, junto con una inversion reducida de
607 MM USD, con un precio de venta competitivo de DME de 460 USD/ton DME y una
demanda potencial objetivo de 409.540 ton/afio para alcanzar la productividad de la central,

dentro del mercado mayorista y como objetivos de distribucion las regiones I, II, III, IV, V'y
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una parte de la region metropolitana a través de empresas nacionales como Gasco, Lipigas,
entre otras.

Dentro de los topicos finales, se puede concluir que, el DME producido en la central térmica
a gas natural de ciclo combinado con la integracion de las tecnologias antes mencionadas e
integracion completa, con influencia de O; e integracion energética, es competitivo con el
GLP con una tasa de descuento adecuada respecto al riesgo del inversor (>10%).

Esto se logra con una produccion de 46,75 ton/h y coste de produccion de 1714 USD/ton
DME para caso base, y 1545 USD/ton de DME para integracion completa, con precio de
venta competitivo de 460 USD/ton DME, a través del andlisis de los indicadores econdmicos
(TIR, VAN y Payback) ya sea en caso base, sensibilidades adecuadas de cambio e integracion
completa, siendo la més beneficiosa el caso con integracion completa, seguido de GLP alto
(caso base) y reduccion de CAPEX en electrdlisis alcalina, capaz de permitir la
competitividad y rentabilidad esperada y cercanas a lo esperado (>10% de tasa de
descuento).

Por otro lado, se comparan los beneficios/perjuicios que se obtienen al integrar las
tecnologias de electrdlisis, captura de CO; e integracion energética en la produccion de DME,
en comparacion al método convencional, denotando un aumento significativo en el VAN
diferencial cuando se integran las tecnologias y optimizan energéticamente las plantas, junto
con la influencia del O, permitiendo una mayor rentabilidad a largo plazo y mayor robustes
frente a sensibilidades que afecten al proyecto, junto con una mayor confianza de inversion.
El método convencional depende fuertemente del valor de compra de MeOH y de su ciclo,
por lo que alcanza mejores rentabilidades econdmicas que el método integracion caso base a
valor de 571 USD/ton MeOH. Sin embargo, con la integracion completa e influencia del O»,
es posible obtener mejores rentabilidades frente al caso convencional, hasta un valor de

385,54 USD/ton de MeOH.
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Glosario

Dentro de la memoria a desarrollar, se encuentran distintos tipos de términos importantes a
definir y entender, siendo estos los mas relevantes:

GLP= Gas licuado del petrdleo, combustible f6sil a sustituir/complementar.

DME=Dimetil éter, combustible sintético producido en la memoria actual, encargado de ser
competitivo con GLP a través de la integracion de distintas tecnologias verdes en su proceso
productivo.

H»,= Hidrogeno verde producido por tecnologia integrada de electrolisis.

VAN= Valor actual neto, es un indicador econdémico con valor monetario, medido en MM
USD

TIR= Tasa interna de retorno/recuperacion, es un indicador economico medido en %.
Payback= Representa la cantidad de tiempo en que el proyecto permite recuperar la inversion,
siendo un indicador econdémico medido en afios.

LCOE=Es el costo total de construccion y operacion de una central energética, respecto a su
produccioén, siendo en el caso elaborado por la memoria, el coste de produccion de los
distintos productos, medido en USD/ton.

W= Peso de torres dentro de CAPEX, equipos principales de proceso, expresado en kg.

C= Costo total expresado a través del peso y coste unitario del equipo principal, medido en
MM USD.

CEPCI= Valor del indice de costo para plantas de ingenieria/equipos, en funcién de la
inflacion y factores econdmicos.

Ce= Valor de adquisicion de equipos secundarios o de menos impacto de inversion, medido
en USD.

Hpomba= Altura de bomba, medido en m.

Phidraulica= Potencia hidraulica de la bomba, medido en kW.

h= Pérdidas en las cafierias/tuberias medido en m.

LMTD-= Diferencia de temperatura media logaritmica, medida en kelvin o Celsius.

Re= Numero de Reynolds, importante para entender la turbulencia de un fluido y para

determinar caracteristicas de equipos como bombas, dentro del proceso.
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V= Velocidad de fluido, medido en m/s.

U=Coeficiente global de transferencia de calor, expresado en W/m?K.

Q= Calor transferido en IDC medido en kJ.

IDC= Intercambiadores de calor, equipos secundarios importantes en proceso productivo.
BE= Representacion de balance de energia, medido en flujos de entradas y salidas
energéticas.

BM= Representacion de balance de materia, medido en flujos masicos ton/h de entradas y
salidas.

f= Flujos representados en materia o en energia, de entradas y salidas.

Mecatalizador= Masa de catalizador, medido en kg.

Vparicula= Volumen de particula, medido en m®.

Vyacio catalizador= Volumen del espacio de vacio de catalizador ocupado en reactor, medido en
m?.

GHSV= Tiempo de residencia representativo en reactor, medido en h™.

Viorres= Volumen de torres equipos principales de proceso productivo, medido en m?.

H=Entalpia, magnitud termodindmica de un cuerpo, medido en kcal/kg.

Pu2=Produccién de hidrogeno verde producto de la electrdlisis, medida en ton/h.

18



Universidad Técnica Federico Santa Maria ,
., ;. . gk I A INGENIER{A QUIMICA
Departamento de Ingenieria Quimica y Ambiental H( INGENIER{A AMBIENTAL
_MEJHE —AHSM'JYH H
L A i Campus San Joaquin

1. Introduccion

En la actualidad, la energia eléctrica a nivel global se encuentra gobernadas por los
combustibles fosiles, tales como el petréleo, carbon, gas natural y GLP (gas licuado del
petrdleo). Los combustibles fosiles son responsables del 77% de las emisiones de gases de
efecto invernadero y son en su mayoria utilizados debido a que hay abundancia en
yacimientos, accesibilidad (reduce el gasto econdomico de las explotaciones), gran cantidad
de energia a un costo relativamente bajo (el costo del petrdleo y gas no convencional se
estima entre 65 y 110 ddlares por barril) y su transporte y almacenamiento es facil y barato.
(Camara de diputados y diputadas de Chile, 2023; JUNKERS, 2023).

Ahora bien, esto trae consigo consecuencias climatologicas, produciendo un cambio
climatico inminente, provocado por las emisiones de gases efecto invernadero provenientes
de la quema de combustibles fosiles, generando asi, un aumento en la temperatura a nivel
global. Ahora bien, al reducir las emisiones en un 5% en los paises y también, gracias al
acuerdo de paris, protocolo de Kioto, COP23 y COP25 en Chile en 2019, es posible generar
un cambio de pensamiento hacia un camino mas verde y aumentar las legislaciones
ambientales, junto con las responsabilidades de los gobiernos, para brindar mayor proteccion
al medioambiente y reducir el impacto negativo del ser humano (COP25 Chile, 2019). Estas
emisiones en su mayoria representan al 92% el sector de energia (entre industrial, energia y
uso de solventes), creciendo en un 190% desde 1984 a 2006, alcanzando en esta ultima fecha
un valor de 68.572 Gg de CO; equivalente (POCH Ambiental, 2008).

Dicho lo anterior, se vislumbra la oportunidad de ser capaces de reemplazar estos
combustibles fosiles, por combustibles verdes o ecofriendly, para disuadir este cambio
climatico negativo y, brindar oportunidades econdmicas, siendo capaces de ofrecer un
sustituto de valor en el mercado y equiparar las desventajas econdmicas que se tienen
respecto a los combustibles fosiles.

Para reducir las emisiones de CO;, es necesario hacer una transicion energética de
combustibles fosiles a combustibles que emitan menos cantidades de GEI. Dentro de los
combustibles, se tiene que, cerca del 86% de las emisiones de CO- en el mundo vienen de la

quema de combustibles fosiles para la produccion de energia y materiales (BBC News
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Mundo, 2021). Cabe recalcar que, segin el sexto Reporte del Estado de Medio Ambiente
2021, de las emisiones totales de GEI en Chile, hubo 112,3 millones de toneladas de CO»
equivalente, cifra que subid en un 128% desde 1990 y un 2% desde 2016, mostrando una
desaceleracion. Estas emisiones de GEI estuvieron lideradas por el CO2 con un 78%, seguido
del gas metano (CH4) con un 13%, 6xido nitroso (N2O) con un 6% y finalmente por los gases
fluorados en un 3%. En 2020, las emisiones gravadas por impuestos a las emisiones de CO>
de fuentes fijas, provienen principalmente de la combustion del carbon con un 61,30%,
seguido del gas natural con 22,9%, petcoke con 10,8% y petréleo con un 5% (Ministerio del
Medio Ambiente, 2021, 2023; WWEF, 2022).

Ademas de ello, dentro de otros sectores, tales como el sector residencial (dentro del estudio
de otros sectores, el 65,2% de emisiones de GEI lo conforma el residencial), el combustible
fosil GLP es el de mayor importancia, con un 54,0% seguido de un 25,1% de gas natural
(Ministerio del Medio Ambiente, 2023).

Ahora bien, actualmente los combustibles que no emiten CO> (tal como es el caso del
hidrogeno verde) no son competitivos econdmicamente. Esto se debe en gran parte debido a
sus desventajas como combustibles, tal como es su almacenamiento y transporte. El
almacenamiento requiere de cilindros comprimidos a alta presion, por lo que hay un gasto
considerable en equipos tales como los compresores (de 350 a 700 bar), al mismo tiempo del
uso de intercambiadores de calor intercalados para mantener la temperatura estable. Es dificil
de almacenar, dado que se distribuye y se consume en estado gaseoso, ademas de que ocupa
mucho sitio (tiene una densidad mas baja en comparacion a otros gases, tal como es el caso
del gas natural, proporcionando que el poder calorifico en volumen del combustible sea
menor, por lo que se transporta y almacena tres veces mas volumen de hidrogeno que gas
natural), requiriendo depositos mas grandes y tuberias mas gruesas (BAXI, 2023).

Ademas de ello, se requiere una infraestructura logistica especial para este combustible, tal
como el uso de la tecnologia de electrdlisis PEM, usando asi, electrolizadores (por ejemplo,
los McLyzer) y una planta de electrdlisis, con captura y procesamiento del agua de mar.

Actualmente el hidrégeno no es rentable, dado que su costo de produccion ronda los $8
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USD/kgHb», y se calcula que puede llegar a ser competitivo a partir de los 2,5 USD/kgH»
(McPhy, 2023; Pontificia Universidad Catolica de Chile, 2023; Silva, 2021).

Por estos motivos, se necesita una transicion gradual de los combustibles, a, por ejemplo, los
combustibles sintéticos. Estos combustibles tienen ventaja por sobre los combustibles que no
emiten CO», tal como en el caso del hidrogeno, dado que, se puede utilizar la misma
estructura logistica y de consumo ya existente (no requieren un proceso de logistica
especifico). Estos combustibles sintéticos, se caracterizan por a través de procesos quimicos,
convertir materiales (gas natural, carbon, biomasa) en combustibles liquidos. El dimetileter
es un combustible sintético, producido a través de la deshidratacion del metanol, proceso por
el cual, es posible adaptarlo mediante captura de CO; reaccionante con H». Debido a sus
similitudes fisicoquimicas tales como baja presion de saturacion de vapor y alto poder
calorifico y condensado a -25°C a presion atmosférica y presiones de entre 5 a 6 bar a
temperatura ambiente, logrando mantener de esta forma las mismas maquinarias utilizadas
en estos combustibles habituales (Perez et al., 2018)

Ahora bien, a pesar de ello, estos combustibles sintéticos tampoco son competitivos
econdmicamente con los combustibles fosiles, debido a su alto coste e infraestructura que se
debe montar (por ejemplo, electrolizadores para convertir materia prima tal como el H>O en
H»y O»), llegando a situar los precios de estos combustibles en $3 y $4 EUR por litro vendido
al conductor (CEPEDA MINAYA, 2023; De la Torre, 2023). Dentro de los puntos positivos
de estos combustibles es que, pueden extraer CO> de la atmosfera (reduccion de GEI), uso
eficiente de energias renovables en el proceso de produccion y una emision nula de gases
contaminantes y de efecto invernadero en el proceso de produccion de combustible. Ahora
bien, dentro de sus desventajas es que el coste de produccion es elevado, debido a que estos
combustibles estdn todavia en una etapa experimental, sufren de una pérdida del 50% de la
energia eléctrica utilizada en su proceso de produccion y el 4rea de accion para funcionar, es
en zonas especificas (recursos edlicos, zonas con harto caudal o extensas areas de sol), por

lo que dificultan su implementacion (Volkswagen, 2022).
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Por consiguiente, se necesita fusionar y encontrar una manera de implementar las ventajas
de los combustibles sintéticos, junto con las ventajas de los combustibles renovables para,
asi, dilucidar si es posible competir y generar un producto de valor competente en el mercado.
Es por esto por lo que, se necesitan analizar estrategias que permitan reducir los costos de
produccion de estos combustibles, y asi, hacerlos mas competitivos. Para esto, se necesita
hacer un andlisis técnico econdémico de la produccion del combustibles sintético Dimetileter,
optimizando su produccion, a partir de captura de CO: y la utilizaciéon de Oz (mejorando la
combustion de la central térmica a gas natural, generando mas CO; y asi, ser capaces de
capturar mas) y H, para deshidratar el metanol producido, convirtiéndolo en Dimetileter. De
esta manera, se podrd evaluar si con estas tecnologias y optimizacion, el Dimetileter es
competitivo con el GLP, siendo capaz de reemplazarlo (combustible fosil con caracteristicas
similares al Dimetileter).

Ahora bien, el cambio hacia un horizonte con combustibles mas verdes esta cada vez mas
cerca, segiun Bloomberg New Energy Finance (compafiia financiera de inversiones a nivel
mundial), se presentd un informe en donde se destacan datos esenciales con cambios en la
matriz energética a nivel global, tales como una disminucion en el coste de la tecnologia
fotovoltaica impulsando un aumento de $3.7 Trillones de inversiones en el mundo dedicadas
a energia solar, de distintas escalas. Ademas de ello, los sistemas fotovoltaicos permitiran a
los consumidores y empresas a generar su propia electricidad, almacenandolo en baterias,
cercanos a $2,2 Trillones de inversiones.

Desde 2004, las inversiones en energias renovables a nivel global han aumentado de $43
billones de USD a $270 billones de USD en 2014 y generan, 7,7 millones de puestos de
trabajo actualmente. Cabe recalcar que, para 2040, las energias renovables representaran el
60% de la produccion a nivel mundial (Segui, 2023).

Dicho lo anterior, se denota un fuerte cambio en la matriz energética a nivel global, hacia un
mundo mas ecofriendly guiado por matrices energéticas verdes. Dentro de los distintos
combustibles se estudiard el DME (dimetileter) debido a sus ventajas (es uno de los
combustibles renovables con mayor eficiencia energética, cercanas al 30%, y emisiones GEI

muy bajas) y similitudes respecto al GLP, tales como baja presion de saturacion de vapor y
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alto poder calorifico, ademas de condensado, a -25°C a presion atmosférica u 5 a 6 bar a
temperatura ambiente, se logra de esta forma mantener las mismas maquinarias habituales
utilizadas en estos combustibles, reduciendo el costo econdmico del traspaso de la
produccién de un combustible a otro (Perez et al., 2018). De esta forma, se analizard la
factibilidad técnica econdomica del DME para utilizarse junto al GLP mezclandolo como
aditivo y reducir las emisiones, o como posible suplente, siendo capaz de no solo
proporcionar una menor huella de carbono, sino que optimizar su proceso para reducir costos
de produccion y vislumbrar si es econdmica y técnicamente viable su utilizacién como
suplemento al combustible f6sil GLP o sustituto, reduciendo sus costos de produccion gracias
a una optimizacion. Se estima que cerca del 25% del DME se usa para el GLP (Gasogenio,

2023).

2. Contexto

Para brindar mayor contexto al estudio en especifico del DME (dimetileter), se debe dar a
conocer ciertas caracteristicas claves del gas natural en especifico, para eventualmente
dilucidar el como a partir de una central térmica de gas natural, es posible producir DME v,
compararlo fisicoquimicamente al GLP (Gas licuado del petréleo) y, a través de sus
desventajas, dilucidar si es posible reemplazar este combustible o complementarlo por el
DME brindando econémicamente un combustible de valor en el mercado a través de sus
ventajas.

Dentro de los combustibles fosiles, se encuentra el gas natural, siendo una mezcla de
hidrocarburos gaseosos, que se encuentra en yacimientos fosiles, no asociado, disuelto o
asociado al petréleo o al carbon. Alrededor del 90% de este compuesto es metano, mientras
que el resto, forman parte el CO2, CoHp entre otros.

Por otro lado, el GLP, ofrece ventajas como combustible fosil tales como una mejora en la
calidad ambiental del aire, en especial las zonas urbanas, reduciendo un 68% las emisiones
NOx y el 15% del CO> en comparacion a la gasolina. También cabe recalcar que, el GLP
como combustible fosil, es mas barato en comparacion a la gasolina o Diesel, ahorrando entre

40-45% de combustible (Citroén, 2023).
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Ahora bien, como desventajas como combustible, el costo es menor respecto a otros
combustibles, tales como Diesel o gasolina, pero su consumo es mayor (ENAP, 2023).
Ademas de ello, los vehiculos que utilicen GLP no se pueden adaptar a cualquier motor, y la
instalacion de tanques de almacenamiento de GLP provocan la pérdida de espacio en los
vehiculos, junto con una baja cantidad de gasolineras de GLP para recargar combustible
(Citroén, 2023; Dincorsa, 2017).

Finalmente, el DME (dimetileter, CH3OCH3) es un éter de alquilo simple, incoloro, no
corrosivo ni toxico para la salud humana. Las ventajas del DME, es que, tiene un alto
contenido de oxigeno (34,8% de la masa) y una baja temperatura de autoignicion (623K),
permitiendo asi, la minimizacion de la generacion de hollin y THC (hidrocarburos quemados)
cuando este, se incinera (Perancho Janer, 2007). Ademas de ello, posee un alto poder
calorifico junto con ser uno de los combustibles renovables con mayor eficiencia energética,
cerca del 30%, y emisiones GEI muy bajas a partir de fuentes renovables como la madera, y
de los que menos contaminan si se obtiene del gas natural como combustible fosil(Perez
et al., 2018).

Las principales desventajas de este combustible es que, se debe inyectar casi el doble de
volumen para obtener la misma potencia de salida, debido a su baja densidad en comparacion
al Diesel. Finalmente se tiene que el DME al poseer baja viscosidad y lubricidad, provoca un
mayor desgaste en el sistema de inyeccion, provocando fugas en el combustible (Perancho
Janer, 2007).

Dado que para 2040 las energias renovables representaran el 60% de la produccion a nivel
mundial (Segui, 2023), es necesario optar por un desarrollo renovable partiendo, por el
reemplazo de combustibles fosiles a, en este caso, sintéticos. Dicho lo cual tener como opcidén
la utilizacion de DME como nueva fuente energética, es competente e interesante de llevar a
cabo en la actualidad.

Habiendo vislumbrado las ventajas y desventajas de los combustibles antes mencionados, es
necesario entender el como es posible producir DME.

Primeramente, a través de un proceso de electrdlisis, se separa el H>O en Hz y O2, siendo de

esta manera el O; alimentado a una central térmica a gas natural, en cuyo proceso radica la
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combustion. Se procede a capturar el CO; dentro de los gases de combustion, produciendo la
energia necesaria para el funcionamiento de la turbina de gas y generar energia a través de
un ciclo convencional de vapor, recuperar el calor en una caldera de recuperacion, logrando
el flujo necesario para alimentar la turbina de vapor y producir la energia necesaria para
alimentar a la planta de electrolisis.

Dicho lo anterior, se procede a utilizar el H> de este proceso, junto con el CO> de la captura
de CO» antes mencionada, provocando la sintesis de metanol. Finalmente se logra deshidratar
este producto produciendo Dimetileter (Endesa fundacion, 2023; Perez et al., 2018; Rojas &
Herrera, 2014).

Cabe recalcar que, el proceso de producciéon de Dimetileter, puede ser competente
econdmicamente debido a la optimizacion del proceso de combustion de la central térmica a
gas natural, gracias a la eficiencia que proporcionaria suplantar el aire por O,. Al suplantar
el O por aire, permitird alcanzar las altas temperaturas de operacion de la camara de
combustion de una central térmica de ciclo combinado a gas natural, permitiendo una
combustion completa y reduciendo al mismo tiempo, la produccion de NOx. Ademas de ello,
se podria aumentar la concentracion de CO> obtenido, aumentando de esta manera, su
captura.

Dado que este nuevo planteamiento es relativamente nuevo, es posible relacionarla con
beneficios positivos con procesos similares, tal como utilizando la tecnologia de combustion
mejorada con oxigeno de Linde, a través de chorros de oxigeno usados para establecer una
recirculacion interna de gas combustible, controlando el patrén y la longitud de la llama,
mejorando asi, su estabilizacion. De esta manera, la llama del calefactor se diluye, reduciendo
su temperatura y asi, las emisiones NOx hasta un 50%. Finalmente, al reemplazar el
Nitrogeno con aire con oxigeno, el consumo de combustible puede reducirse en un 30%
(Linde MX, 2023).

A pesar de los beneficios que proporciona el reemplazo del aire por O», cabe recalcar que,
puede arrojar problemas serios a la turbina de gas, tal como el aumento de temperatura
acrecentando el desgaste del material provocando problemas serios de seguridad y de

continuidad en el proceso. Es por ello, que se deben conocer el material y el tipo de turbina
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a utilizar, vislumbrando si es posible el reemplazo completo o un aumento considerable del
uso de Oz en vez de aire, ademas de proporcionar el O> por electrdlisis, siendo una via
renovable.

Ahora bien, ya teniendo opcidén de optimizar el proceso de Dimetileter debido a un aire
enriquecido de O2 o su completo reemplazo, es debido mencionar que, la planta de electrolisis
no solo producira el O2 para optimizar esta planta térmica a gas natural, sino, ademas,
producira Ha, para que este reaccione con la captura de CO2 formando el gas de sintesis
necesario, para la formacion de metanol. Es por estos motivos que se debe tener en cuenta
cuanta capacidad energética debe poseer una central térmica a gas natural, para precisar
cuanto flujo de hidrégeno y eventualmente oxigeno se debe producir para poder decidir, a
través de un analisis de segmento de mercado y demanda potencial del GLP (combustible a
reemplazar y competir para, producir Dimetileter), la produccion de DME.

Finalmente, se debe entender que otra variable fundamental para optimizar la produccion de
Dimetileter, es la captura de CO; reaccionante con el aire enriquecido. Dicho proceso
consiste en captura de CO; desde una torre de absorcion y desorcion, a través de un proceso
de absorcion quimica a través de un absorbente, los cuales son monoetanolamina (MEA),
dietanolamina (DEA), amoniaco y carbonato de potasio caliente. Este proceso es adecuado
dado que, se utiliza regularmente en procesamientos de gas natural o metano, con gases a
altas presiones y bajas temperaturas, ademas del bajo costo econémico (Giz & INODU Chile,

2021; Moreno et al., 2021).

3. Solucion

Es posible producir Dimetileter permitiendo que este combustible sintético sea viable, a
través de multiples tecnologias, permitiendo una mayor eficiencia productiva en su proceso,
permitiendo la rentabilidad econdmica de este producto de valor en el mercado.

Esta produccion es llevada a cabo en una central térmica a gas natural de ciclo combinado en
Mejillones, a través de la sintesis de metanol (método indirecto) y su posterior deshidratacion,
mediante equipos de destilacion para su purificacion. También es posible la produccion de
DME a través del método directo, siendo este mas complicado, permitiendo a partir del gas
de sintesis, la produccion directa del DME.
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En ambos casos, es necesario el uso de tecnologias capaces de mejorar la eficiencia de la
produccion del gas de sintesis (CO2+Hz), siendo estas el proceso de electrolisis para el
reemplazo del aire por Oz, junto con la captura de CO; a través de absorcion quimica por
Aminas, siendo econdmicamente rentable a nivel industrial debido a los grandes flujos
procesados.

Dicho lo anterior, es necesario visualizar no solo el aspecto técnico, sino ademas el aspecto
economico, para dilucidar si es posible que el DME pueda competir econdmicamente con el
GLP, a través de la incorporacion de las tecnologias antes mencionadas, permitiendo su

viabilidad técnico-econOmica.

4. Oportunidad

Dado los problemas medioambientales que el mundo estd sufriendo debido al cambio
climatico producido por el uso de combustibles fosiles, junto con el desarrollo politico para
enfrentar dicho problema (anteproyecto PEN y ley 21.455, cero emisiones y
descarbonizacion del pais) y lograr, un aumento mas que significativo en la transicion gradual
de los combustibles fosiles a combustibles con menos impacto medioambiental, es necesario
aprovechar el desarrollo de tecnologias para obtener alternativas viables técnico-econdmicas
en el reemplazo de combustibles energéticos y la transicion de matriz energética inminente
debido a los cambios politicos y relevancia a nivel global (InvestChile, 2021; Ministerio del
Medio Ambiente, 2022). Ademas de ello, se busca la oportunidad de reducir las emisiones de
COz en centrales térmicas a gas natural, siendo participes del 16% de la generacion SEN a
nivel nacional, principalmente en la zona norte-centro del pais (INODU Chile, 2018).
Dicho lo anterior, se buscan alternativas capaces de suplantar la utilidad del GLP o
complementarlas por, por ejemplo, dimetileter, a través de la utilizacion de una planta de
electrolisis capaz de generar el hidrogeno a utilizar en la formacién de dimetileter y, la
produccion de oxigeno junto con la utilizacion del O, como reemplazo de aire en la cdmara
de combustion. Esto proporcionaria mayor eficiencia y reduccion de exceso de aire necesario,
permitiendo una mejor combustion aplicandolo en una central térmica a gas natural en
mejillones, proporcionando un aumento de concentracion y captura de CO2, permitiendo
producir DME eficientemente.
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Esto permitird que, se pueda mejorar la producciéon de Dimetileter y vislumbrar si es
competente econdmicamente con el GLP reduciendo costos econdmicos ademas de sus
ventajas ambientales (es uno de los combustibles renovables con mayor eficiencia energética,
cerca del 30%, y emisiones GEI muy bajas a partir de fuentes renovables como la madera, y
de los que menos contaminan si se obtiene del gas natural como combustible fosil)(Linde

MX, 2023; Perez et al., 2018).

5. Objetivos proyecto

5.1 Objetivo General
e Evaluar la factibilidad técnica y econdmica para la produccion de DME en
una central térmica a gas natural en Mejillones para competir con el GLP a
través de la integracion de tecnologias de electrélisis y captura de COo.
5.2 Objetivos especificos

e Definir el Mercado de DME
e Definir la mejor tecnologia para; Producir Dimetileter, captura de CO; de los

gases de combustion de la central térmica, electrolisis del agua y valoracion
del Os.
e Analizar los costos e inversiones esperadas del proyecto.

e Evaluar si el Dimetileter es competitivo econdémicamente con el GLP.

6. Antecedentes y teoria

Para resolver la problematica propuesta, se deben entender distintos conceptos y procesos
dentro de una central térmica a gas natural. Entre ellos se encuentra el como funciona una
central térmica a gas natural de ciclo combinado y, agregar los conceptos necesarios para la
fabricacion del combustible sintético, Dimetileter, entre ellos la adaptacion de la planta
agregando captura de CO2 y un proceso de electrolisis para la obtencion de O y asi, aumentar
la eficiencia en su uso en la cdmara de combustion.

Dicho lo anterior, primeramente, se definiran las distintas tecnologias en el uso de la

electrolisis, siendo estas:
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6.1 Electrolisis
El proceso de electrolisis consiste en descomponer H>O en H> y O» puro, mediante la
aplicacion de un potencial eléctrico en un dispositivo llamado electrolizador. La ecuacion
basica del proceso de electrélisis es la siguiente:

2H,0() + energia = 2Hy gy + OZ(Q) (D)

Es un proceso en que consiste en hacer reaccionar sus iones en electrodos polarizados,
utilizando corriente continua, obteniendo asi, en la zona catédica H> y en la zona anddica el
O en estado gaseoso. Para su funcionamiento y requerimiento de producir H» verde, se
utilizan suministros de energias renovables, tales como la solar fotovoltaica, edlica, entre
otras.

Este proceso, tiene lugar en un electrolizador, siendo un dispositivo de una serie de celdas
con electrodos positivos y negativos, sumergidos en agua. La cantidad de hidrogeno
dependera de la densidad de corriente. Los electrolizadores tienen un alto rendimiento, siendo
estos entre 65% y 80% de la energia suministrada, convertida en hidrogeno (Brey, 2023).
Dentro de la electrélisis, hay distintos tipos de electrolizadores y, por lo tanto, distinto tipos
de electrdlisis, adecuandose y teniendo ventajas para distintas circunstancias, siendo estas la
electrdlisis alcalina (AEL), electrolisis polimérica (PEM), electrolisis anionica (AEM) y

electrolisis de 6xido sélido (SOEL) (Brey, 2023).

6.1.1 Electrdlisis alcalina

La electrolisis alcalina (AEL) es una de las 2 principales mas importantes dentro de la
industria, junto a la PEM. Este tipo de electrélisis es la mas madura actualmente, y debido a
su desarrollo es la mas economica, poseyendo una eficiencia entre 62 y 82%, siendo mayor
cuanto mas grande sea el electrolizador. Se tienen anodos y catodos normalmente de niquel,
junto con un separador impermeable (diafragma) entre ambos electrodos. Se opera en un
medio alcalino (electrolito KOH) con una disolucion del 30% de concentracion.

El objetivo de esta electrolisis es desplazar la reaccion del d&nodo hacia la formacion de Oo,
mientras que en el catodo se forman las burbujas de hidrogeno y en el anodo de O»,

separandolas en sus respectivas camaras.
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Tiene 3 tipos de configuraciones, siendo esta la inmersion por electrodos (a grandes escalas,
es inviable, debido a que cuando se aplican grandes densidades de corriente, el flujo de
burbujas aumenta, cubriendo parte importante del electrodo), electrodos porosos (al ser
porosos permite alcanzar la configuracién “zero gap”, haciendo minima la resistencia de
disolucion) y la configuracion con redes de niquel y capa de difusion de acero inoxidable con
conductos para el gas, para purgar el electrolito que se pueda filtrar.

La electrolisis alcalina puede ser a bajas presiones (se tienen mayores impurezas, con pureza
de hidrogeno del 99%, pero son las mas econdmicas, siendo las placas de celda de acero
inoxidable) y a altas presiones (hasta 50 bar), pero con mayor eficiencia. Cabe recalcar que,
se esta trabajando para reducir su coste de inversion (una planta de SMW para pasar de 830
a 600 €/kw en 2025). Finalmente, se trabajan con condiciones de operacion de temperatura
de 60°C a 80°C y usualmente a presion atmosférica (PANIAGUA FUENTES, 2021).

Las desventajas de esta tecnologia es que, a pesar de poseer un CAPEX menos costoso que
la electrolisis PEM, tiene una respuesta mas lenta y menos dinamica a los cambios de carga
eléctrica (por lo que, si se utiliza energia renovable intermitente, tal como la solar o edlica,
producira deficiencias en la produccion, debido a esta respuesta mas lenta), junto con un

régimen de carga del 10-15% (Brey, 2023; PANIAGUA FUENTES, 2021).
6.1.2 Electrdlisis polimérica (PEM)

La electrolisis polimérica (PEM) utiliza una membrana polimérica que permite el paso
unicamente de los iones hidrogeno. Esta membrana es de polimero fluorado y sulfonado,
mientras que los electrodos son de catalizadores (platino usualmente). Se tienen, ademas,
capas de difusion de gases (GDL), proporcionando a los gases un camino hacia los canales
de flujo, transmitir calor y resistencia mecanica a las membranas. Estos polimeros que forman
la membrana permiten transportar las cargas eléctricas y separan los productos formados en
cada electrodo. Se utilizan como catalizador, metales de transicion raros (estos son mas caros,
tales como el platino) para tratar las condiciones acidas de la membrana. Cabe recalcar que,
este proceso requiere agua desionizada, por lo que aumenta el CAPEX del sistema. Esto se

debe principalmente dado que los metales, tienden a penetrar la membrana (Brey, 2023).
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El funcionamiento de esta electrolisis radica en que el agua liquida se consume en el &nodo
formando oxigeno, mientras que el proton formado queda rodeado de moléculas de agua
(solvatado) y se transfiere hacia la membrana. Una vez que este catodo cesa la solvatacion,
se forma el hidrogeno a partir de las siguientes reacciones:

Catodo: 2H ) + 2e™ — Hz 4 (2)

, 1 R _ (3)
Anodo: H,0 — 502(9) + 2H(yq) + 26

Las desventajas de esta tecnologia, es que al ser una tecnologia menos desarrollada que la
alcalina, posee menos vida 1til y se han aplicado a casos con escalas menores de produccion.
Ahora bien, para 2025, las labores de desarrollo se centran en reducir los costos CAPEX de
1300 a 900 €/kw y aumentar su vida 1til de 40.000 a 50.000 h, para 2025 (Brey, 2023).

Ahora bien, como ventajas, es que posee velocidades de respuesta mucho mas rapidas y
agiles que las alcalinas, ademas de poder trabajar en cualquier régimen de carga (0 a 100%),
junto con obtener corrientes de hidrogeno a alta presion (30-60 bar). Finalmente, se tiene un
menor uso de espacio fisico debido a celdas de menor tamafio y mas compactas, al igual que
tener una integracion mecanica mas simple (Brey, 2023). Finalmente, posee mayor eficiencia
en comparacion a la electrolisis alcalina, con un 60-75% en comparacion al 50-70%

respectivamente, segun la agencia alemana GIZ (Deza, 2022).

6.1.3 Electrdlisis anidonica (AEM)

La electrolisis anionica (AEM) actualmente esta en desarrollo y combina los principios de la
AEL y la PEM, aprovechando las ventajas de ambas. Al estar atin en desarrollo, no llega al
nivel industrial de las 2 antes mencionadas.

Este tipo de electrolisis radica principalmente en el uso de una membrana anidnica, a
diferencia de la electrolisis PEM, siendo los iones hidroxilo los que difunden a través del
sistema AEM, hacia el 4nodo. Es similar a la electrdlisis alcalina, pero en vez de usar un
electrolito liquido, utiliza una membrana anionica, siendo mas compacta que la alcalina y
evitando el efecto burbuja (aumenta el flujo de burbujas al aumentar la densidad de corriente,

cubriendo gran parte del electrodo) (Brey, 2023).
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Al contrario de la electrolisis alcalina, no se requiere una concentracion tan elevada de KOH,

siendo actualmente desarrollada con una disolucion de 1% de KoCOs.

6.1.4 Electrdlisis SOEC

Finalmente se encuentra la electrolisis de oxido solido (SOEC), la cual se encuentra aun en
desarrollo, sin embargo, este tipo de electrélisis su principal caracteristica es que, opera a
rangos de temperatura de 800-1000°C, provocando mayores eficiencias y un consumo
eléctrico menor, debido a la integracion térmica. La alimentacion de agua es a través de vapor
sobrecalentado, provocando su reduccion con el contacto con el catodo, originando H> como
gas y aniones de O». Los 6xidos sélidos (zirconia ZrO,), tienen buena conductividad ionica
y cumplen la funcién de electrolitos, siendo los separadores en la celda, y como conductores
de iones. Una de las ventajas de esta tecnologia es que, al trabajar a altas temperaturas, no se
requiere el uso de catalizadores, permitiendo el uso de electrodos que no sean de platino,
ademas de que, el agua no requiere una gran pureza (Brey, 2023).

Ahora bien, ya habiendo definido las tecnologias viables y existentes para el proceso de
electrdlisis, es de importancia visualizar como funciona y las partes mas importantes de una
central térmica a gas natural, por lo que, primeramente, se especificard en que consiste una

central de ciclo combinado y cudl es la ventaja respecto a las que no lo son.

6.2 Central ciclo combinado
Una central de ciclo combinado es un sistema que abarca 2 ciclos termodindmicos, siendo
estos individuales, pero, al combinarse, el rendimiento del ciclo es mayor en conjunto. Estos
dos procesos son el ciclo de Brayton (altas temperaturas) y el ciclo de Rankine (bajas y
medias temperaturas). Estas centrales transforman la energia térmica del gas natural en
electricidad mediante el trabajo de una turbina a gas y a vapor, siendo de esta forma mas
flexibles que las convencionales. Pueden operar a plena carga o parcial, hasta un minimo del
45% de la potencia maxima. Son mas eficientes (permiten aprovechar los gases de salida de
la turbina de gas, en un ciclo Rankine a través de una turbina a vapor, produciendo mas
energia) alcanzando valores superiores al 60% en comparacion a las convencionales, ademas

de ser menos contaminantes, ya que al utilizar gas natural, le ahorran al ambiente un 100%
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de emisiones de SOz, 80% de NOx y 50% de CO> en comparacion a ciclos convencionales
de combustibles fosiles (Endesa fundacion, 2023; Iberdrola Mexico, 2020).

El ciclo del gas radica principalmente en una etapa de compresion previo a la camara de
combustion, una cdmara de combustion y una turbina post combustion, en la cual se dirigen

los gases de escape.

6.2.1 Etapa compresion
En la etapa de compresion, se debe operar a 15 y 25 bar tomando aire del ambiente, pasando
por diferentes filtros para eliminar particulas en suspension. Todo este proceso debe regirse
lo mas isoentropicamente posible (se debe hacer eso ya que se espera llegar a la perfeccion
de la eficiencia, reduciendo asi, el trabajo de compresion, si la entropia aumenta, aumenta el
trabajo reduciendo la eficiencia del ciclo en general), alcanzando un rendimiento del 89% y

91% para compresores de hartas etapas (Delgado, 2015).

6.2.2 Zona combustion
El aire caliente pasa a la zona de combustion, especificamente a la camara de combustion,
obteniendo gases de escape alcanzando temperaturas de 1000 °C. Posteriormente, pasan a
una turbina transmitiendo su potencia al compresor y el resto es la potencia neta del ciclo.
Los rendimientos de la turbina son mayores que los de los compresores, obteniendo valores
de 91 y 93% (Delgado, 2015).
Estos gases de combustion pasan a una turbina, a temperaturas de 1200 a 1400 °C y presiones
de 10 a 30 bar, saliendo a 400 a 600 °C, generando el vapor necesario para la caldera de
recuperacion (Moreno Sanz, 2019).

6.2.3 Caldera de recuperacion (HRSG)
Ahora bien, la caldera de recuperacion (HRSG) permite unir ambos ciclos, dando lugar al
ciclo combinado Gas-Vapor. Después de que los gases de escape atraviesen la turbina (600
°C), se aprovecha esta elevada temperatura para calentar el agua hasta convertirla en vapor y
obtener asi, la potencia de vapor mediante una turbina. De esta forma, la caldera de
recuperacion transfiere la energia de los gases de escape al agua en el ciclo del vapor.
Cabe recalcar que, la caldera de recuperacion HRSG opera a temperaturas de 400°C y

presiones bajas de presion (205 psig o 13 bar) (Villegas Montes, 2006).
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6.2.4 Ciclo de vapor simple, turbina de vapor
El ciclo de vapor radica principalmente en un ciclo de Rankine, siendo que, el vapor en
condiciones de saturacion se expande en la turbina de la forma mas isoentropicamente
posible, hasta la presion del condensador, encargado de enfriar el flujo hasta condensarlo.
El liquido es condensado hasta la presion de condensacion obteniendo asi todo el agua,
permitiendo a su vez, su traslado a través de una bomba encargada de elevar la presion del
fluido hasta la presion de entrada de la turbina. Ahora bien, si la diferencia de presiones entre
entrada y salida es muy amplia, se requerirdn varias bombas.
Finalmente, el agua pasa por la caldera donde se evapora alcanzando la temperatura de
trabajo, siendo idealmente isobarico (Delgado, 2015).
Dicho lo anterior, ya habiendo entendido la importancia de la zona de combustion, y el
funcionamiento de una central térmica ciclo combinado de gas-vapor, es necesario entender
cuanto es el % de exceso de aire se le ingresa a esta camara de combustion, junto con el
entendimiento del coémo funciona una camara de combustion, ademas de los distintos
parametros a estudiar y variables a considerar, y la importancia del reemplazo del O2 por aire

en dicho proceso.
6.3 Camara de combustion y utilizacion de Oz en vez de aire

6.3.1 Camara de combustion

En la camara de combustion debido a las altas temperaturas que pueden alcanzarse y para no
reducir la vida util de los componentes de la cadmara, se trabaja con un exceso de aire del
300% al 400%, consiguiendo reducir la temperatura de la llama y refrigerar, las partes mas
calientes de la camara (Duque Coronel, 2016).

Cabe mencionar que, en las turbinas de gas, en una cdmara de combustion, la masa
tedricamente necesaria para la combustion de 1 kg de combustible se determina a partir de
las reacciones estequiométricas de la combustion. La cantidad real de aire es mayor que la
tedrica, definiéndose un coeficiente de exceso de aire “a”, siendo una relacion entre la
cantidad real de aire y la estequiométrica teorica (Kimerius Aircraft, 2023).

Para que la combustion se concrete adecuadamente, se debe realizar con rapidez, siendo que

la velocidad de propagacion de la llama sea del mismo orden que la velocidad de la corriente,
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y, la temperatura junto con la velocidad de propagacion depende del exceso de aire,
obteniendo el valor méximo de coeficiente de exceso de aire “a” =1.

El proceso de inyeccion de aire se realiza de forma paulatina, debido a la gran diferencia de
orden global entre la real y la tedrica estequiométrica (orden global 60/1 y la estequiométrica
15/1 en relacidén aire-combustible), separandose en 3 fases, tales como aire primario,
secundario y terciario.

El aire primario consiste en aproximadamente al 15-20% del aire total, introduciéndose
alrededor del chorro de combustible, formando una mezcla aire-temperatura a temperatura
elevada, para combustion rapida.

El aire secundario es aproximadamente el 30% del aire total, llevados a través de orificios en
el tubo de la llama. Esto se realiza para que sea elevado el rendimiento, aplicandose en los
puntos necesarios para evitar que la llama se enfrie, evitando una drastica disminucion en la
velocidad de combustion local.

Finalmente, el aire terciario es equivalente al 50-55%, mezclandose en la zona de dilucion,
intentando reducir la temperatura hasta la requerida en la entrada de la turbina (Kimerius
Aircraft, 2023).

Cabe mencionar que, las camaras de combustion, en especifico las turbinas de gas funcionan
con un elevado exceso de aire para que estos productos de combustion al incidir en los alabes

no sean excesivos y no se produzcan problemas de corrosion o fatiga.

6.3.2 0O:en vez de aire

Ahora bien, dado que se utilizard oxigeno en vez de aire para la cdmara de combustion, el
gasto operacional radicara menos en la produccion de oxigeno gracias a la electrolisis, y mas
en los y ventiladores y sopladores necesarios para capturar e inyectar el aire secundario,
siendo mayor su flujo masico (ton/h) en comparacion al oxigeno producido y requerido por
el proceso de electrolisis.

La produccion de NOx se genera cuando la combustion es a altas temperaturas (combustion)
utilizando el Nz en el combustible, junto con el Oz del aire, formando el NO. Después de un
tiempo este componente se oxida combinandose con el Oz, generando el NO., siendo

peligrosos para la salud humana y dan paso a un dafio ambiental.
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Por otro lado, al generarse combustion incompleta, se forman grandes cantidades de CO junto
con CxHy (hidrocarburos inquemados), debido a una falta de oxigeno o un nivel de exceso de
aire bajo.

Es por ello por lo que, el exceso de aire ayuda estequiométricamente a la formacion de CO»
permitiendo asi una combustion completa, pero a su vez, aumenta la formacion de NOx
térmicos. Ahora bien, estos NOx se pueden evitar y reducir, al reemplazar el aire por oxigeno,
evitando asi la utilizacién de N> contenido en el aire (Testo, 2018).

Por este motivo, al aumentar la produccion de oxigeno por parte del proceso de electrolisis,
se disminuye el NOx generado (dado que, se requiere menos aire secundario capturado por
los ventiladores), provocando una mejor combustion (combustion completa) alcanzando
mayores temperaturas de operacion manteniendo el balance de energia coherente en la
camara de combustion. Esto se debe al aumento de temperatura que provoca el exceso de
oxigeno, permitiendo una combustion mas eficiente y completa. Ademds de lo antes
mencionado, se denota que, al reducir las emisiones de Nz por el reemplazo del aire por
oxigeno, es posible aumentar de esta forma la concentracién de CO» emitido, permitiendo asi
una mayor recuperacion y, por lo tanto, una mayor produccion de DME (al aumentar el CO>
capturado, y brindando el H> por parte de la electrolisis, es posible producir mas gas de
sintesis y posteriormente, metanol para la formaciéon de DME).

Ya habiendo definido las ventajas de la utilizacion de oxigeno en vez de aire en la zona de
combustion, y entender mas en profundidad como funciona este proceso de combustion, es
necesario entender que se hace con el CO> en esta zona y capturarlo, y que procesos vienen

después de ello, para la formacion de Dimetileter.

6.4 Captura de CO»
El CH4 es un recurso fosil y, dentro de los gases de combustion a la salida en plantas de
generacion de energia, estos poseen cerca del 4% y 14% volumen de CO». Es por esto que es
importante separar el CO: de los flujos de salida de la zona de combustion, y eventualmente
capturarlos para la formacion del metanol (necesaria para la produccion de Dimetileter), dado
que no solo se necesitan como flujo para el proceso, sino ademads, reduce la dificultad de

recuperacion de inversion, dado que, es mas facil transportar y almacenar (cuando se separa
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de los gases de salida), reduciendo costes y dificultades técnicas, al igual que el tiempo de
utilizacion de cada deposito (Celaya Romeo, 2007).
Se tiene que consideracion que para poder capturar el CO2 este puede ser posterior a la
combustidn, previo a la combustion o combustion sin N». Sin embargo, se estudiara solo la
captura posterior a la combustion, debido a que, es utilizada en procesos de generacion de
energia térmica, siendo este diluido con gases inertes como N», Argon y H>O, alcanzando
altas temperaturas (320-400 k) (Moreno et al., 2021).
Primeramente, en el desarrollo posterior a la combustion dentro de la captura de CO», existen
3 tipos de procesos distintos, tales como absorcion (quimica, fisica e hibrida), adsorcion
(fisica y quimica), separacion criogénica y membranas. Cabe mencionar que, las mas
desarrolladas en la industria, son la absorcion quimica y la separacion fisica
(absorcion/adsorcion)

6.4.1 Absorcion
La absorcion se utiliza tipicamente en la industria del petréleo, gas natural e industrias
quimicas en general. Este proceso se basa en la solubilidad y/o gradientes de presiones para
absorber el CO2 contando con una torre de absorcion pasando en continuo la corriente de gas
junto con la disolucion encargada de absorber el CO; (en contracorriente). Después de ello,
se lleva a una unidad de regeneracion para regenerar el disolvente, obteniendo una corriente

de COa.

(Gases
tratados Absorbents CO:
regenerado

Torre de Unidad de
absorcian regeneracion
Energia
Absorbente
+C0:
Humos de
combustion

Figura 1"Esquema captura de CO> mediante absorcion (Celaya Romeo, 2007)".

37



Universidad Técnica Federico Santa Maria y o
., L. . . I A INGENIER{A QUIMICA
Departamento de Ingenieria Quimica y Ambiental ’;( INGENIERIA AMBIENTAL
_MEJHE —A}(SM'JYH H
L A i Campus San Joaquin

Hay 3 tipos de absorcion, tales como la fisica, quimica e hibrida, siendo que la absorcion
quimica se encarga de que el CO> reaccione con el disolvente en una columna de absorcion,
formando un compuesto intermedio débil descomponiéndose en una columna de
regeneracion (lo cual genera nuevamente el disolvente inicial) y una corriente de CO»
concentrada. Algunos ejemplos de estos absorbentes son monoetanolamina (MEA),

dietanolamina (DEA), amoniaco y carbonato de potasio caliente (Celaya Romeo, 2007).

6.4.1.1.Absorcién quimica

Es un proceso de interaccion de un gas rico en CO2 con un absorbente con afinidad por el
COz», uniéndose quimicamente con el (absorcion), seguido de un proceso de desorcion que
libera el CO> del absorbente. Estos solventes, tales como absorbentes basados en las aminas
(el méas desarrollado a nivel industrial), proporciona una absorcion y desorcion a altos niveles
de selectividad, casi completa. Las aminas mas conocidas (MEA) son de bajo coste de
produccion y estas soluciones, estin compuestas por 20-30% en peso de MEA con una
absorbencia del CO> del 90%. Se tiene una estimacion ademas de, una captura de 0,8Mt/ano
de COz en industrias de gran intensidad de emisiones (Moreno et al., 2021).

Cabe recalcar que, este disefio de absorcién quimica por aminas considera el uso de dos
columnas(absorcion-desorcion), siendo que los gases de alimentacidon se encuentran a 40-
60°C, y presiones atmosféricas absorbiendo el 85-90% del CO,. Mientras que el gas de
escape (1% del volumen de CO»), es venteado a la atmosfera por la parte superior, vy, el
solvente saturado pasa a la torre de desorcion a 100-140°C (previamente a un IDC), liberando
el CO» de la amina, recuperando el vapor perdido por un condensador, devolviéndolo a la
torre de desorcion. Se utiliza cerca de 0,5-3 kg de MEA por ton de CO: capturado(Moreno
etal., 2021).

En la figura (2) mostrada a continuacion, se denota un esquema estandar de captura por

aminas, siendo el siguiente:
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Figura 2"Esquema estandar de captura de CO2 por aminas (Moreno et al., 2021)".

Dentro de las principales desventajas de este proceso, es la corrosion a los equipos y
degradacion del disolvente (esto se genera debido a las sales termoestables que degradan el
disolvente, producto de la reaccion entre SOx y NOx y las aminas), al igual que la generacion
de hollin y cenizas que pueden tapar el absorbedor.
Hay que considerar ademas que, este método requiere una demanda energética elevada (calor
necesario para regenerar el disolvente, vapor para liberar el CO2 y la electricidad para el
bombeo de liquidos, ventilacion de gases de combustion y la compresion del producto de
CO0O2), denotando en la siguiente tabla, pardmetros referenciales

Tabla 1"Parametros referenciales de gasto energético por método estandar de amina

(Moreno et al., 2021)".
Parametro Unidad Captura total
Concentracion de CO> %vol 22
Tasa de captura % > 85
Absorbente - Monoetanolamina (MEA)
Temperatura absorcion k 303-323
Presion torre absorcion MPa =01
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Temperatura desorcion k 373-413
Demanda eléctrica captura | kWh/ton CO» 140-150
Demanda térmica kWh/ton CO» 720-1220
Presion torre de desorcion | MPa >0,2
Vector energético - Vapor de agua saturado a 3
bar y aprox, 133°C
Pureza de salida de CO» % > 999

Finalmente, el costo de este método varia entre 24-130 €/ton de CO; capturado, segtn los
requerimientos energéticos, ubicacion de planta, suministro de energia y vapor, ademas de si
estd integrada a una instalacion original o no (Moreno et al., 2021). Cabe considerar que, el
valor estimado puede elevarse debido a multiples factores, tales como inversiones muy
elevadas a nivel industria, junto a gastos operacionales importantes, ademas de las

variaciones antes mencionadas.

6.4.1.2. Absorcion fisica

Ahora bien, en absorcion fisica, el CO; se absorbe en un disolvente de acuerdo con la ley de
Henry (también a la interaccion de Van der Waals o electrostatica) y luego se regenera
aplicando calor (o disminuyendo la presion). Ahora bien, esta absorcion se aplica cuando la
corriente de CO; se encuentra a elevadas presiones parciales (de los componentes a eliminar)
y baja temperatura, si no, es mejor utilizar absorcién quimica. También cabe considerar que,
se tiene que evitar hidrocarburos con mas de tres carbonos, o si no, se disuelven. Ejemplo de
algunos disolventes son Selexol (polietilenglicol) y Rectisol (metanol).

Hay que considerar que, la absorcion fisica no es recomendable econdmicamente para
corrientes de gases con una concentracion de COz inferior a 15% vol (gas natural se encuentra

entre 3-10%vol) (Moreno et al., 2021).
6.4.1.3. Absorcion hibrida

Finalmente, el hibrido combina las ventajas de la absorcion fisica y quimica, con una mezcla
de ambos disolventes en diferentes proporciones, siendo algunos A-MDEA, Purisol y

Sulfinol.
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Algunas desventajas de este método es la disminucion de eficacia entre 10-12% por el
proceso de regeneracion de disolvente, limitacion de carga, equipos de gran volumen,
degradacion de disolvente y el poder de corrosion de las disoluciones.

6.4.2. Adsorcion quimica

6.4.2.1. Adsorcion quimica
En el caso de la adsorcion quimica, es utilizada en gran parte para bajo caudal y corrientes
diluidas, y se desea en general, generar una pequeia caida de presion en el flujo de gas,
minimizando la energia requerida para el bombeo y, lograr el maximo contacto entre el

adsorbente y la corriente de gas, maximizando la transferencia de materia.

6.4.2.2. Adsorcion fisica

Ahora bien, la adsorcion fisica, utiliza una superficie solida (superficies especificas elevadas)
tal como el carbon activado, alimina, zeolitas o 6xidos metalicos. Este proceso se basa en un
ciclo de adsorcion/desorcion, siendo que en adsorcion el gas se alimenta a un lecho a baja
temperatura (empaquetado), adsorbiendo el CO», dejando pasar el resto de los gases. Ahora
bien, cuando este lecho se satura, se alimenta a otro lecho y se regenera el lecho inicial.
Este proceso de regeneracion y liberacion de CO», se puede realizar por disminucion de
presion y ciclos relativamente cortos y tiempos de regeneracion de segundos (método mas
utilizado) o, a través de un aumento de temperatura, ciclos de regeneracion mas largos
(horas), pero requiere mayor cantidad de flujo de CO, (Celaya Romeo, 2007; Moreno et al.,
2021).

Cabe recalcar que, en centrales térmicas a gas natural de ciclo combinado tienen costes de

produccion muy superiores con esta técnica de captura de COa.

6.4.3. Membranas
Para la captura de CO: por membranas, esta se basa en dispositivos poliméricos o
inorganicos, con alta selectividad, dejando pasa el CO», actuando como barreras para retener
los otros gases contenidos en la corriente de gas.
Este proceso requiere de presion para poder operar, siendo que, en el proceso de combustion
estos gases se encuentran regularmente a presion atmosférica o a bajas presiones, por lo que

la captura por este método no es factible. Ademas de ello, esta tecnologia de captura requiere
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de concentraciones de CO; superiores al 10% vol, siendo mayor su rendimiento cuando se
tienen mayores concentraciones (Moreno et al., 2021).
Cabe mencionar que, todavia es necesario un mayor desarrollo antes de que las membranas

puedan utilizarse a gran escala en plantas energéticas.

6.4.4. Separacion criogénica

Finalmente, la separacion criogénica utiliza bajas temperaturas para separar y purificar el
CO:a. El efluente se enfria por debajo del punto de sublimacion del CO» (-80°C y -130°C),
obteniendo CO> sélido. Luego se recalienta bajo presion almacendndolo de forma liquida
(150 bar y >99% pureza). Este proceso requiere de un ciclo de refrigeracion criogénica y es
ideal para altas concentraciones de COx.

Ahora bien, dentro de las desventajas, es que requiere gran cantidad de energia requerida y
una etapa previa (eliminacion de humedad en mezcla de gas de entrada), debido a la
formacion de hielo y bloqueo de tuberias, provocando problemas de seguridad. Por lo que
requiere de una alta inversion inicial y necesidad de un complejo nuevo, ademas de que, no
es adecuada para procesos post combustion (gas de entrada a altas presiones y altas
concentraciones de CO;) (Moreno et al., 2021).

Ya habiendo definido las distintas opciones viables y mas utilizadas para la captura de CO»,
es necesario entender que ocurre para poder formar metanol, deshidratarlo y eventualmente
generar Dimetileter, por lo que, primeramente, se debe analizar como se forma el metanol vy,

los distintos métodos para la obtencion del DME.

6.5. Formacion de metanol

Para la formacion de metanol, se encuentran diferentes tipos de procesos, tales como Lurgi
(baja presion) o Imperial Chemical Industries (ICI).

Primeramente, el proceso de Lurgi estd formada por una etapa de reforming (depende del
tipo de alimentacion), siendo desulfurado si este es alimentado a partir de gas natural antes
de ingresar al primer reactor. En este reactor, ocurre la oxidacion parcial del gas natural,
obteniéndose Hz, CO, CO; y CH4 residual, operando a 780°C y 40 atm.

La reaccion en el primer reactor se vislumbra en la siguiente ecuacion (4) mostrada a

continuacion:
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Gas natural + Vapor de agua —» CO + CO, + H, 4)

Después de ello, el gas de sintesis ingresa a un segundo reactor, alimentado por Oz (O>
obtenido a partir de aire), produciéndose la reaccion a 950°C, a través de la siguiente reaccion
(5) mostrada a continuacion:

CH,+CO+C0,+0,-CO+CO,+H, (5)
Ahora bien, dado que, en la central térmica a gas natural de Mejillones, se implementaran
tecnologias tales como captura de CO> (obtenido previamente por la camara de combustion
y capturado por aminas) junto con el proceso de electrolisis, se logra obtener gas de sintesis
(CO2+H>), permitiendo llegar hasta la etapa de sintesis sin la necesidad del reformado. Es
por ello que, se debe tener en consideracion, la formacioén de Metanol a través del proceso de
hidrogenacion de CO;, permitiendo saltar la etapa del reformado antes mencionado.
Para concluir, se tiene la etapa de destilacion, siendo que el metanol en estado gaseoso
abandona el reactor para purificarse, pasando por un IDC permitiendo su condensacion.
El metanol al contener agua y pequeiias cantidades de subproductos no deseados, se separan
en un sistema de destilacion de 2 columnas, siendo una unidad de topping y una columna de
refinacion, eliminando el primero todos los extremos ligeros incluyendo gases disueltos,
hidrocarburos ligeros, éteres, esteres y acetonas. Esto sucede, mientras que el segundo separa
el metanol del agua, junto con la eliminacion de hidrocarburos superiores y alcoholes por una
descarga lateral de la columna (Pérez, 2018).
Es por ello por lo que, finalmente el proceso de Lurgi consiste en la sintesis del gas en un
proceso de baja presion (70-100 atm), en un reactor Lurgi tubular, donde la temperatura de
reaccion ocurre entre 240°C y 270°C. Este proceso nos sirve de ejemplificacion para la
produccion de MeOH, debido a que las etapas serdn similares junto con los equipos
involucrados. Ahora bien, la metodologia a ocupar es la hidrogenacion del CO», dada la
incorporacidn de las tecnologias de captura de CO», utilizando el CO; capturado, en vez de
un gas de sintesis de CO producto de la etapa de reformado normalmente aplicable.
Esto se lleva a cabo con la siguiente ecuacion (6) y (7) y (8), siendo un proceso exotérmico,
mostrado a continuacion:

CO, + 3H, & CH;0H + H,0 < 0 (6)
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Una buena cantidad de calor se transmite al agua de ebullicion, obteniendo de 1 a 1,4 kg de
vapor por kg de metanol (Velazques Betancourt, 2011).

Cabe recalcar que, las ecuaciones (6), (7) y (8), dan pie al proceso de hidrogenacién para la
formacion de metanol, siendo (7) la ecuacion de shift water reverse, considerandose como
reaccion secundaria y endotérmica (Manrique Suérez, 2020; Slotboom, 2020).

Ademas de ello, se tiene que en la hidrogenacion de CO., dentro de sus ventajas frente a
procesos de syngas (CO+Hz) convencional, es que, se alcanza menor temperaturas en el
reactor, permitiendo un menor gasto operacional en ¢l y en su control, junto con ser
reacciones menos exotérmicas, permitiendo facilidades en la disipacion del calor.

Esto permite, la facilidad para formar menos vapor de agua en el proceso, permitiendo una
mejor conversion. Ahora bien, respecto al catalizador utilizado en la hidrogenacioén
(Cu/Zn0O), estos permiten que el Cu active la reaccion de mejor forma, a través de la
incorporacion de mas sitios activos y el ZnO permite la reduccion de dispersion de Cu,
favoreciendo el Cu*? de reduccion. Esto conlleva a que, la formacion de las interfaces de Cu-
ZnO sea un factor clave para la alta obtencion activa de catalisis en la conversion de MeOH
(Ademas de que, con la reaccion 8, se pueda producir MeOH a partir de la reaccion
secundaria shift water reverse, permitiendo una mayor conversion) (Guil-Lopez et al., 2019).
Dicho lo anterior, el siguiente diagrama permite dilucidar la estructura y el proceso para poder

formar el metanol, previo a la etapa de produccion de DME, siendo la siguiente:
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Figura 3"Proceso para la formacion de metanol, proceso Lurgi (Velazques Betancourt,
2011)".

Dentro del proceso de Lurgi, primero se debe comprimir el gas de sintesis entre 40 a 50 atm,
mediante un compresor (1), para después introducirse a un IDC (2), permitiendo a la mezcla
de la alimentacion, entrar al reactor de Lurgi (3) para formar el metanol en presencia de cobre
(que contiene el catalizador) entre 200°C a 300°C. El calor liberado en el proceso se utiliza
para la generacion de vapor a alta presion (4).

Esta mezcla sale del reactor y se enfria (2), con circulacion de gas (5) junto con aire o agua.
El metanol crudo pasa a condensarse y se separa (6), siendo recirculado al reactor por el turbo
compresor (7).

Finalmente, de corriente (6) se procesa para obtener metanol puro en la unidad de destilacion,
siendo que en (8), se extrae el dimetil éter, formiato de metilo y otras impurezas, mientras
que en (9), se eliminan las impurezas del agua y las de mayor punto de ebullicion. Se tienen
ademas reboilers (10) y (11), encargados de calentar con vapor a baja presion. Finalmente se
almacena el producto dentro de las especificaciones y cuidados requeridos (Veldzques

Betancourt, 2011).
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Ahora bien, el proceso de /CI es similar al proceso de Lurgi, con diferencias en que, en el
proceso Lurgi se ocupa un reactor tubular ocupa un reactor de lecho fluidizado. Ademas de
ello, su proceso de purificacion se realiza en 2 etapas, en lugar de realizarse solo en 1.

Para entrar en mas detalle, como primer paso, se alimenta al proceso con hidrocarburos
desulfurados por accion catalitica hacia un reformador tubular. El gas sale entre 800°C y
850°C, antes de pasar a la seccion de recuperacion de calor, para después enfriarse y
comprimirse en un compresor de turbina centrifuga a 50-100 atm.

Finalmente, el gas de sintesis se afiade a un loop, con equipos tales como, bombas de
circulacion, convertidor, IDC, Intercambiador de recuperacion de calor, enfriador y
separador, para finalmente llegar a un proceso de destilacion de dos o tres columnas
(Velazques Betancourt, 2011).

A través de la figura (4) mostrada a continuacion, se puede visualizar el proceso ICI para la

formacion de metanol, siendo:

REFORMING NTH DISTILLATION

COLUMN REFINING COLUMN

Figura 4"Proceso ICI para produccion de metanol (Veldzques Betancourt, 2011)".
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6.6.  Formacion de metanol y produccion de DME
Se puede producir Dimetileter a través de 2 métodos, el método indirecto y el método directo,

mostrando en el siguiente esquema sus caracteristicas:

Carbén " Metanol E—
Gas natural Gas de
Crud sintesis Conversion indirecta DME
. (CO+H,)
Biomasa |

Conversion directa

Figura 5"M¢todos para la obtencion de DME (Sanchez, 2018)”.
Siendo en el método indirecto, la obtencion a partir del gas de sintesis, para obtener metanol
y eventualmente deshidratarlo, obteniendo DME y su pronta purificacion. En cambio, el
método directo forma el DME directamente a partir del gas de sintesis.
El gas de sintesis (3H>+CO) es una mezcla entre hidrégeno y monoxido de carbono, y de vez

en cuando, contiene didxido de carbono, obteniendo las siguientes reacciones:

CH, + H,0 & 3H, + CO 9)
C+ H,0 < H, + CO (10)
CO + H,0 & H, + CO, (11)

Son reacciones endotérmicas y se llevan a cabo en un horno reformador primario a 800°C y
35 bar, siendo este, un reactor multitubular con catalizador de niquel. Ademas de ello, se
requiere un proceso de desulfuracion para evitar envenenamiento del catalizador (Sanchez,

2018).

6.6.2. M¢étodo indirecto

El método indirecto es el método méas comun para la produccion de DME, se realiza en un
reactor catalitico para su posterior purificacion del DME, recirculando el reactivo no
convertido. Cabe recalcar que, se realiza mediante la deshidratacion del metanol mediante un
catalizador acido (y-Al203 y zeolita HZSMS, o ZnO o Cr203), generando que el alcohol
primario sea protonado, haciéndolo susceptible de ser atacado por otra molécula de alcohol,
creando asi el éter.

Ahora bien, el metanol es obtenido a través de un gas de sintesis producido en una etapa

previa, en la misma planta o importado (en el caso de estudio, al producirse Hz por electrolisis
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y obtenido CO» a través de su captura, ya se obtiene el gas de sintesis), obteniendo la siguiente
reaccion (12):
2H, + CO & CH;0H (12)

Por otra parte, si se trabaja con gas natural, la reaccion y estequiometria cambia, adicionando
dioxido de carbono, siendo la siguiente:

3H, + CO, < CH;0H + H,0 (13)
Este gas de sintesis se comprime y se precalienta, para ser alimentado al reactor de sintesis
de metanol junto con el gas de recirculacion, utilizandose un reactor a altas temperaturas de
reaccion.
Es un proceso exotérmico, con tiempo de reaccion corto (dos segundos para evitar
impurezas), ademas se tienen niveles de conversion bajos (requiere recirculacion) (Perez
et al., 2018; Rojas & Herrera, 2014; Sanchez, 2018).
Se utilizan lechos fijos o lecho fluido, pero por costos y complejidad en su desarrollo, se
prefiere utilizar lecho fijo.
Después de la reaccion hay un proceso de destilacion separando el metanol de las impurezas
(o atraves de adsorcion con zeolitas). Cabe destacar que, este proceso (formacion de metanol
de método indirecto) tiene distintas variantes segun las condiciones de operacion.
Se encuentra el proceso introducido por BASF (300-400°C y 200-300 atm) con catalizador
de 6xido de cromo y 6xido de zinc en proporcion 70:30, con conversion del 12,5% vy, por lo
tanto, el uso de recirculacion.
En comparacion al antes mencionado, se encuentra el reactor de Lurgi, con catalizador
modificado de 6xido de cobre y 6xido de zinc en un reactor tubular produciendo metanol
entre 40-50 bar y 240-260°C (Perez et al., 2018; Rojas & Herrera, 2014; Sanchez, 2018).
Para finalizar, la reaccidon que se forma, ya habiendo deshidratado ¢l metanol y, en proceso
de la formacion de DME, es la siguiente:

2CH30H - CH30CH3 + H,0 (14)
Como esquema analogico para entender de mejor forma el método indirecto, se vislumbra en

figura 6 mostrado a continuacion:
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Recycle
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Figura 6"Esquema método indirecto de produccion de DME (Perez et al., 2018)”.

Siendo que los equipos involucrados en el proceso junto con una explicacion més detallada,

se encuentra mostrada a continuacion.

h-100

Fined-Bed Reactor

Methanaol

i ®—

T-101

14

Figura 7"Diagrama de flujo esquematico del método indirecto para la formacion de DME

(Perez et al., 2018)”.

En la figura (7) antes mencionada, se denota que, primeramente, se licua el metanol a 15,5

bar y precalentado por la corriente del producto del reactor y por el agua procedente de la

columna de destilacion. Seguidamente, entra al reactor (reaccion exotérmica) saliendo a
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temperaturas de 365°C. Finalmente, llega al proceso de destilacion, separando el agua del
DME vy el metanol no reaccionante, siendo en la segunda columna, la separacion del agua
por el fondo (cabeza metanol recirculado y fondo agua para precalentar la alimentacion)
(Perez et al., 2018).

En este método se utilizan catalizadores acido solido, tales como la zeolita (mas utilizado
ZSM-5), con temperaturas de operacion de 250-400°C y presiones de hasta 18 bar,
permitiendo emplearse en la deshidratacion de metanol.

Finalmente, en este método se ocupan reactores de lecho fijo (simples y bajo coste, tal como
se mencion6 anteriormente), debido a que poseen calores de reaccion bajo e intermedios (en
método directo son altamente exotérmicos, por lo que no son viables utilizar este tipo de
reactor), siendo estos reactores adiabaticos (para reacciones bajas) (Perez et al., 2018; Rojas

& Herrera, 2014; Sanchez, 2018).
6.6.3. Mc¢todo directo

Por otra parte, el método directo consiste en la produccién directa de DME a partir de gas de
sintesis en un reactor catalitico, a través de las reacciones de metanol y DME, siendo estas:
2H, + CO & CH3;0H (15)
2CH;0H < CH3;0CH; + H,0 (16)
Generando de esta manera, la reaccion shift conversion (presencia de CO y H>O), provocando
la formacion de COa, siendo:
CO+ H,0 & C0O, +H, (17)
Originando asi, la reaccion global, siendo:
3C0 + 3H, & CH;0CH; + CO, (18)
Este método posee ventajas por sobre el indirecto, siendo que, es més eficiente debido a que
las pérdidas de gas natural son menores. Esto es explicado dado que la sintesis de metanol es
un proceso termodinamico limitado, desplazando el equilibrio hacia una mayor conversion.
Por otro lado, se tienen desventajas, tales como que es un sistema mas complejo para obtener
mayor pureza (presencia de gas de sintesis sin reaccion y CO» de shift reaccion), requiriendo
ademas de torres de destilacion, unidades de separacion extra tales como torres de absorcion

o separadores flash. Ademas de ello, se tiene emisiones de gases efecto invernadero debido
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a la produccion de CO», requiriendo una unidad de reformado de metano para producir gas
de sintesis, siendo la siguiente reaccion:

2CH,+0,+C0O, & 3C0O + 3H, + H,0 (19)
En este método, se utilizan reactores en fase slurry, dado que el gas de sintesis se dispersa
en fase de burbuja en un disolvente que suspende el catalizador, facilitando el control de la
temperatura debido a la gran capacidad calorifica del solvente.
Ahora bien, este reactor tiene desventajas, dado que es un sistema mas complejo requiriendo
reciclaje y un separador gas liquido, ademas de producir pérdidas de particulas en el
catalizador, generando costes de inversion en su recuperacion (Perez et al., 2018; Rojas &
Herrera, 2014; Sanchez, 2018).
Para este método, se utilizan catalizadores bifuncionales (funcién metalica para la sintesis
del metanol y acido sélido para la transformacion del metanol en DME), requiriendo
temperaturas de operacion entre 300-400°C y presiones de hasta 10 bar, utilizandose asi,
catalizadores de cobre, zinc y alumina (CZA) (Perez et al., 2018; Rojas & Herrera, 2014;
Sanchez, 2018).
Finalmente, se escoge el método indirecto para la obtencién de metanol y produccion de
DME, debido a su bajo coste, industrializacion a gran escala y desarrollo industrial, ademas
de la simplicidad en su reactor de lecho fijo y la proporcion de H> y CO2 previamente
obtenido por el proceso de electrdlisis y captura respectivamente, permitiendo la obtencion
del gas de sintesis facilmente. Asimismo, debido a su simplicidad en etapas de purificacion
respecto al método directo (método indirecto requiere solo columnas de destilacion, en
contraparte, con el método directo que requiere ademds de dichas columnas, torres de
absorcion o separadores flash), requiriendo menos inversion y reduciendo la complejidad del

proceso.

7. Metodologia

Para lograr el objetivo, se utilizara la metodologia de evaluacién de proyectos, que incluye
realizar un estudio de mercado, técnico y economico.

Primeramente, se realizard un estudio de mercado para visualizar de mejor forma, el precio
al cual el producto DME puede ser rentable econdmicamente, junto con el segmento del
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mercado en el cual se desarrollara, y su futura potencial demanda y oferta, siendo su potencial
demanda de 409.540 ton/afio de DME. Cabe recalcar que el valor de la potencial demanda
tiene que estar ligada al limite de produccion que se puede obtener del proceso de electrolisis,
vista segun la capacidad instalada de la planta a estudiar (central térmica a gas natural en
Mejillones). Esto se debe en gran parte a que, si bien el analisis de mercado indica que puedo
exponer mis ventas a un valor de demanda segun la oferta de mercado, si no es posible brindar
mayor cantidad de O para la cdmara de combustion producto de la electrdlisis, y generar el
H> para el gas de sintesis, no se podra producir y satisfacer esa demanda potencial.

Ahora bien, para descifrar el precio del DME, este se debe ser semejante en valor y estar en
la misma linea que del GLP, debido a su posible reemplazo. Ademas de ello, se deben
nombrar las caracteristicas especiales de por qué el DME como producto, es posible
compararlo con el GLP y su factibilidad como producto de valor reemplazante, junto con su
utilidad e importancia en su desarrollo a nivel global al igual que nacional, ademés de los
usos en el cual este es posible desarrollarse.

Después de ello, se iniciara un estudio técnico para dilucidar si es posible técnicamente llevar
a cabo la produccion de DME con captura de CO», utilizando Oz puro a partir de electrdlisis
y, a través de un gas de sintesis (Hz y CO»), producir metanol para eventualmente, producir
DME. Esto con el fin de, comparar la capacidad calorifica del DME respecto al GLP, y a
través del uso de las diferentes tecnologias aplicables (electrolisis, O2 en vez de aire y captura
de CO»), determinar si es posible técnicamente llevar a cabo su produccion dentro de una
central térmica a gas natural.

Dicho lo cual, se estudiaran 5 nodos importantes para la produccion de DME en la central de
gas natural de Mejillones, siendo el primero de estos el proceso de electrdlisis, el cual
brindara el Oz para la cdmara de combustion necesaria para alimentar la turbina de gas y
liberar el CO; para capturarlo posteriormente. Se llevara a cabo una simulacion de una planta
de electrélisis en Excel, determinando la produccion de H» limite respecto a la capacidad
instalada de la planta (781 MW), siendo el H> el flujo masico limitante del gas de sintesis

(CO2 y H»), para la produccion de DME.
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Ahora bien, para ello también se estudiara el efecto del reemplazo de aire por el O> puro
producido en la electrolisis, y su efecto en la turbina de gas posterior al proceso de
combustion, para visualizar si es capaz de aguantar el aumento de temperatura y los efectos
adversos que este puede ocasionar como dafos en dicho equipo (se deben conocer el material
y tipo de turbina).

Después se llevara a cabo un balance de materia y energia en la cdmara de combustion,
vislumbrando de esta manera, el efecto del reemplazo del aire por Oz puro, junto con los
gases de salida y flujo masico de COz. Esto permitira determinar el aumento de temperatura
por el reemplazo (452,84°C o al maximo de temperatura que puede soportar la turbina,
alcanzando un aumento por reemplazo de 702,84°C) y, el aumento de concentracion de CO»
debido a la reduccion de NOx (2,658% o al méximo de temperatura que puede aguantar la
turbina, alcanzando 4,169% de aumento en concentracion).

Posterior a la realizacion y analisis técnico del nodo de electrolisis y la simulacion en Excel,
junto con un andlisis HYSYS del comportamiento en el reemplazo del aire por O; en la
camara de combustion, se debera simular a través de HYSY'S la captura de CO» a través de
absorcion quimica por aminas, en especifico MEA (debido a su rentabilidad econdémica y uso
comun en la industria), junto con una simulacién en HYSYS respecto a la produccion de
metanol a partir de gas de sintesis (CO2 y H»), a partir de un reactor catalitico tubular de lecho
fijo adiabatico con un catalizador acido (ZnO o Cr203), permitiendo su posterior
deshidratacion y purificacion a través de una columna de destilacion.

Con lo anterior, se procede a la simulacion en HYSYS respecto a la produccion de DME a
partir del metanol obtenido previamente, a través de un reactor catalitico de lecho fijo
(simples y de bajo coste), con catalizador de acido s6lido y un proceso de destilacion para su
purificacion y deshidratacion, junto con recirculacion en la cabeza de metanol, y en la cola
agua como precalentamiento de alimentacion. Después de lo anterior, se intentara reducir
costos energéticos permitiendo una integracion energética con método Pinch en los IDC,
junto con la recirculacion de los flujos cerrados de los servicios.

Finalmente, se realizard un estudio econdémico, para comprobar si es rentable

econdmicamente la produccion de DME con las tecnologias antes mencionadas y
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desarrolladas previamente en el estudio técnico, determinando finalmente, el precio del DME
y, a través de indicadores econdmicos tales como VAN, TIR y Payback, junto con su
respectivo flujo de cajas (CAPEX, OPEX, andlisis de sensibilidad) dilucidar si
econdmicamente es viable y da valor en el mercado, logrando competir econdmicamente con

el GLP.

8. Resultados

8.1. Estudio de mercado

8.1.1. Objetivo general
e Definir un producto con potencial econdomico capaz de competir economicamente
con el GLP, respecto a su utilidad como reemplazante, y a su vez, el precio respecto

a la potencial demanda y oferta.

8.1.2. Objetivos especificos

e Analizar y comprender el contexto de la problematica, identificando las necesidades
y oportunidades del proyecto.

e Investigar el mercado para definir en que sector el DME es considerado como
producto de valor permitiendo solucionar la problematica y haciendo que su
comercializacion sea llamativa.

e Definir la demanda potencial y precio del producto, permitiendo decidir el flujo de

produccion requerido, segln el andlisis de mercado.

8.1.3. Necesidad/propuesta de valor

Debido a la problemdtica medioambiental generada por la producciéon y quema de
combustibles fosiles, es de suma importancia el cambio de matriz energética hacia
combustibles mas verdes o, aunque sea, con menos impacto negativo (combustibles
sintéticos). Estas emisiones en su mayoria representan al 92% el sector de energia (entre
industrial, energia y uso de solventes), creciendo en un 190% desde 1984 a 2006, alcanzando
en esta Ultima fecha un valor de 68.572 Gg de CO» equivalente (POCH Ambiental, 2008).

Es por ello por lo que, se propone la produccion de DME (combustible sintético que posee

uno de los mas altos poderes calorificos cercanos al 30% frente a sus competidores, ya sea
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por obtencion renovable o fosil) en reemplazo del GLP, debido a sus similitudes
fisicoquimicas tales como baja presion de saturacion de vapor y alto poder calorifico y
condensado a -25°C a presion atmosférica y presiones de 5 a 6 bar a temperatura ambiente,
logrando mantener de esta forma las mismas maquinarias habituales utilizadas en estos
combustibles, reduciendo el costo econdmico del traspaso de la produccion de un
combustible a otro (Perez et al., 2018).

Dado lo anterior, la produccion de DME como combustible sintético, serd a través de su
obtencion por medio de métodos renovables, tal como el proceso de electrdlisis, para la
obtencion del Hz y Oz, junto con captura de COz, reduciendo el impacto
medioambientalmente, al utilizarse en una central térmica a gas natural. Cabe recalcar que,
para 2040, las energias renovables representaran el 60% de la produccion a nivel mundial,
por ello es importante sumarse al cambio tecnologico y buscar alternativas eficientes y tanto
relevantes econdmicamente como competentes y afines al progreso medioambiental (Segui,
2023).

8.1.4. Producto

8.1.4.1. Descripcion
El Dimetileter (DME) es uno de los éteres mas sencillos, siendo este representado como
CH30CHs3, siendo un producto no téxico y limpio, obteniéndose principalmente del carbon,
gas natural, biomasa y otros. Ahora bien, el DME se encuentra en estado gaseoso a presion y
temperatura ambiente, siendo altamente inflamable e incoloro, ademds de que, en
concentraciones pequefias su olor es casi imperceptible (Perez et al., 2018; Sanchez, 2018).
8.1.4.2. Usos y aplicaciones
Dentro de los distintos usos que se le puede dar al DME y aplicaciones, se encuentra como
propelente como uso mas comun de aerosoles, debido a su mayor solubilidad en agua frente
a otros tipos de propelentes, facil compresion, condensacion, vaporizacion y escaso impacto
medioambiental. También dentro de sus otros usos, se encuentra como refrigerante,
sustituyendo los clorofluorocarbonos y como materia prima para el dimetil sulfato, empleado

en aminas y fenoles (Perez et al., 2018; Sanchez, 2018).
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Ahora bien, dentro de sus usos con mayor interés, se encuentra la opcion de ocupar el DME
como combustible, sustituyendo los derivados del petroleo. Segin la asociacion internacional
del DME, cerca del 70% del DME producido, es mezclado con el GLP en proporcion de 20%
DME y 80% GLP, radicando su uso principal en reemplazo y busqueda de un nuevo potencial
horizonte en combustibles sintéticos (IDA, 2022; Sanchez, 2018).

Desde hace tiempo se ha intentado buscar nuevas fuentes de energia alternativas a los
derivados del petroleo, tales como los combustibles Fischer Tropsch, los cuales permiten
convertir una fraccidon de carburantes sintéticos por monoxido de carbono e hidrogeno, en
hidrocarburos ligeros, obteniendo gasolina, queroseno o gasoil. Esto requeriria grandes
cantidades de carbon junto con condiciones a alta presion y temperatura, siendo un dificil
sustento para el futuro de las energia renovables y el cambio de matriz energética. Ademas
de ello, existe la opcion del hidrégeno, metanol, Gas natural y GLP (AINEnergia, 2023;
Sanchez, 2018).

El hidrogeno por otro lado requiere una alta seguridad debido a su explosividad y
requerimientos de altas presiones de compresion, al igual que, el gas natural o el GLP, como
combustibles, requieren de motores con adaptaciones tecnoldgicas (motores SI) y alta
dependencia del petroleo.

Dado lo anterior, lo que hace especial al DME como combustible es su alto poder calorifico
y eficiencia energética cercana al 30% si se obtiene de combustibles fosiles tal como el gas
natural, junto con las emisiones de GEI mas bajas dentro de los combustibles fosiles o, de las
emisiones de GEI mas bajas si se obtienen por medio de métodos renovables (a través de
madera, alcanzando los 30 g/lkWh de GHG) (Perez et al., 2018). Ademas de ello, su potencial
de calentamiento global en un horizonte temporal de 500 afios se puede denotar en la
siguiente tabla (2) mostrada a continuacion, demostrando que, en comparacion a otras
emisiones (tal como el CO> o CH4) es practicamente nula y tiene poco impacto
medioambiental.

Tabla 2"Potencial de calentamiento global en horizonte de 500 afios, respecto a otros gases

y el DME (Semelsberger et al., 2006)".
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Horizonte temporal 20 100 500
(afios)
DME 1,2 0,3 0,1
CO2 1 1 1
CH4 56 21 6,5
N20 280 310 170

8.1.4.3.Caracteristicas fisicas y quimicas
Primeramente, hay que mencionar que, el DME dada la figura (6) mostrada a continuacion,
permite la liberacion de emisiones de particulas y humo practicamente nula, debido a que

este no posee enlaces carbono-carbono, ademas de un alto contenido de oxigeno.

Figura §8"Estructura DME (Duarte Recuer, 2014)".
Ademas de ello, algunas de las propiedades mas representativas del DME, se pueden
visualizar en la siguiente tabla (3) mostrada a continuacion:

Tabla 3"Propiedades fisicoquimicas del DME (Perez et al., 2018)".

Propiedad DME
Formula molecular C2HeO
Peso molecular (g/mol) 46
Contenido en oxigeno (%peso) 34,8
Viscosidad (kg/m*s) 0,125
Presion de vapor a 20°C (bar) 5,1
Temperatura critica (°C) 127
Temperatura de ignicion (235°C) 235
Limite de explosividad (%vol air) 3,4-17
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Punto de ebullicion a 1 atm (°C) -24,9
Punto de fusién a 1 atm (°C) -141,5
Poder calorifico inferior (kJ/kg) 28.620
Densidad relativa del gas a 15°C (aire=1) 1,78
Densidad relativa del liquido a 24,82°C 0,73
(agua=1)

Dado lo anterior, es necesario entender las similitudes entre el combustible reemplazante
(DME) y el que se desea reemplazar (GLP) para dilucidar, las virtudes y semejanzas que
estos combustibles poseen, siendo visualizadas en la tabla (4) mostrada a continuacion:

Tabla 4"Propiedades fisicoquimicas del GLP (tygas, 2012)".

Propiedades GLP
Formula quimica Cs4Hio
Peso molecular (g/mol) 49,7
Temperatura de ebullicion a 1 -32,5
atm (°C)

Temperatura de fusion °C -168
Densidad de vapor (15°C) 2,01
Densidad del liquido (15°C) 0,540

Presion de vapor (bar) 5,99
Punto de inflamacion (°C) 188
Limites de inflamabilidad 1,9a9.,5

(%ov/v)
Poder calorifico inferior 46.360
kJ/kg

Con todo lo antes mencionado, comparando la tabla 3 y 4, se puede visualizar que, respecto
al poder calorifico, el DME es inferior respecto al GLP, demostrando asi que, la cantidad de
energia por unidad de masa que puede generar el DME es menor que el GLP, siendo

técnicamente un peor combustible. Ahora bien, esto no debiese ser un problema, siempre y
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cuando, se produzca una mayor cantidad de DME en comparacion al GLP, a un valor mas
econdmico, permitiendo su rentabilidad y competitividad econémica.

Se puede denotar que, se tienen densidades y presion de vapor similares, permitiendo el uso
y mantencion de equipos necesarios en plantas de produccion de estos distintos combustibles,
reduciendo el costo econdmico del reemplazo de nuevos equipos por el cambio de matriz
energética (fosil a sintético). Ademads de lo antes mencionado, al ser el DME gas a 20°C y a
presion atmosférica, junto con a la misma temperatura, pero a 5 atm ser liquido, permite usar
el mismo sistema de almacenamiento que del combustible GLP, ampliando su campo de
aplicacion. Asimismo, permite utilizar las mismas exigencias de seguridad y almacenamiento

para ambos combustibles.

8.1.4.4. Almacenamiento y transporte
El DME se encuentra en estado gaseoso a temperatura ambiente (20°C), pero es facil de
licuar, por lo que su almacenamiento y transporte se puede realizar de forma similar a gases
transportables de uso doméstico.
Asimismo, como se reviso en el apartado 8.4.3, las propiedades fisicoquimicas del DME son
similares al GLP, siendo entonces su transporte y almacenamiento similar, por lo que, en
Chile, los sistemas de carga de GLP a granel y envasado deben contener elementos de control
para prevenir fugas en el proceso de carga, para evitar un ambiente explosivo y el
sobrellenado de los tanques de almacenamiento y cilindros portatiles. Estos portatiles deben
regirse por los establecido en la Nch1782/1. De 1985, verificando el volumen de llenado.
Segun el articulo 129 la zona de almacenamiento debe ser de material ligero y no
combustible, evitando peligros de explosion (dafio por presion en el casco).
Ademéas de ello, se debe regir por el articulo 124 (condiciones, tal como distancia entre
recintos similares) y articulo 149 (prohibicion de ingreso al publico) (Torres, 2022).

8.1.4.5. Manejo de Dimetileter y cuidados
El DME posee la clase de peligro 2.1, siendo un gas incoloro de olor caracteristico,
poseyendo peligros por explosion e incendios, debido a que es altamente inflamable junto

con que la mezcla con gas/aire son explosivas. Se deben evitar las llamas, no fumar, no
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producir chispas, no poner en contacto en superficies calientes, al igual que poseer un sistema
abierto con ventilacion junto con sistemas de cableados y eléctricos a prueba de explosion.
Ademas de ello, puede provocar sintomas fisicos si se inhala, tal como tos, dolor de garganta,
pérdida del conocimiento. Dado lo anterior se debe ventilar o poseer proteccion respiratoria.
Si hay contacto con la piel, puede provocar congelacion, por lo que se debe utilizar guantes
aislantes, al igual que si hay contacto con los ojos, provoca dolor, enrojecimiento, por lo que
se debe utilizar gafas de proteccion ocular.

Finalmente, si hay fugas o derrames, se debe evacuar la zona de peligro y consultar con un
experto, ademds de llevar la proteccion personal antes mencionada (OMS & Comision

Europea, 2002).

8.1.5. Segmento-Tamafio del segmento
El DME tiene potencial en 3 tipos de mercados distintos, tales como la generacion de
potencia, sustituto del GLP doméstico y combustible de automéviles.
Primeramente, como generacion de potencia ya ha sido probado por fabricantes tales como
Mitsubishi y General Electric como combustible para sus turbinas de gas, siendo una
alternativa eficiente para centrales eléctricas de tamano mediano o regiones aisladas donde
es dificil transportar el gas natural o construccion de terminales de GNL no son viables.
Ahora bien, como reemplazo del GLP doméstico, como antes se mencionaba, estos dos
combustibles son similares fisicoquimicamente, permitiendo de esta manera que, sea posible
reemplazar el GLP por DME, y mantener equipos de instalacion, seguridad y
almacenamiento dentro de sus procesos productivos. Ademas de ello, el DME puede ser
mezclado en una proporcién del 15% al 20% sin modificaciones de las redes de distribucion.
Cabe considerar, que el DME es mas seguro que el GLP, debido a que posee un limite de
inflamabilidad casi del doble, compardndolo con el GLP, permitiendo asi que sea un
combustible mas seguro como opcioén reemplazante.
Finalmente existe su uso como combustible en automoviles, llamado vulgarmente como
“GLP Diesel”, y gracias a sus ventajas medioambientales, tal como que no emite oxido de
azufre, se compone de gas natural y solo emite dioxido de carbono en cantidades menores.

Esto permite que solo se hagan pocas modificaciones en su motor y, su aplicabilidad, pasa
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directamente como un combustible exento de metanol y agua. También es posible reemplazar
el GLP o gasolina como principal combustible para automoviles y generadores (Perez et al.,
2018).

Dado que se busca producir DME como reemplazante del combustible GLP en sus distintos
potenciales mercados, se analizard el mercado del DME a nivel global demostrando su
relevancia, y el mercado nacional de GLP.

Dentro del mercado a nivel global, segun datos de la Asociacion Internacional del DME, en
2003 la capacidad de produccion anual de DME es de 30.000 toneladas, existiendo diferentes
grupos promotores como Japan DME Forum, International DME Association o China DME
Association, aumentando la capacidad de produccion superando los 6 millones de toneladas
en 2010. Ahora bien, la mayor parte de la producciéon del DME da lugar en China,
produciéndose el 40% de 6,3 millones de toneladas anuales. Ademas, se tienen empresas tales
como Volvo, Isuzu, Nissan y Mitsubishi Chemicals que mantienen lineas de produccion
relacionadas con el DME (Sanchez, 2018).

Es por ello por lo que, se espera que el tamano del mercado del DME crezca de 4,52 millones
de toneladas en 2023 a 6,88 millones de toneladas a 2028, siendo el mercado América del
Norte el de mas rapido crecimiento y el mercado mas grande Asia-Pacifico. Esto se debe a
las distintas empresas y promotoras del DME antes mencionadas, junto con las crecientes
investigaciones del DME como combustible alternativo (MordorIntelligence, 2023).
Ademas de ello, dado que el DME se utiliza como mezcla con el GLP tradicional, paises
como China, India e Indonesia presionan para el uso del DME como combustible alternativo,
dado que estos paises dependen de las importaciones para su demanda local de GLP. Esto se
condice dado que en India el consumo del GLP fue de 2,2 millones de toneladas métricas,
mientras que en China (Oficina Nacional de Estadistica de China) el valor acumulado fue de
41.071 kilotones en comparacion a los 40.009 kilotones en el mismo periodo del afio anterior
(MordorIntelligence, 2023).

Ahora bien, dentro del mercado a nivel global del GLP, su consumo paso de 275 MTON en
2014 a 285 MTON en 2015, siendo Norte América y la region Asia-Pacifico los que mayor

aportaron, consumiendo el 37% y 21% respectivamente (Perez et al., 2018).
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En América Latina la produccion de GLP es liderada por Brasil, a pesar de los niveles de
produccion este pais, es importador de GLP, consumiendo un total de 7.391.000 toneladas de
GLP envasado y a granel. Seguidamente a ellos, viene Pert, Chile y Argentina con 1.277.000,
1.261.000 y 1.148.000 toneladas respectivamente (Garcia Bernal, 2021Db).

También se analizara el mercado a nivel nacional en Chile respecto al GLP, lo cual es
pertinente dado que se desea la implementacion de produccion de DME (reemplazante de
GLP) en la central térmica a gas natural de Mejillones, importando nacionalmente un total
de 984.486 ton de GLP en 2020 (Energia Abierta Beta, 2023), siendo las regiones
Metropolitana (38%) y Valparaiso (11%), las que més importaciones tienen y los posibles
potenciales compradores (Energia Abierta Beta, 2023; Garcia Bernal, 2021).

Ademéas de ello, se tienen en consideracion las empresas mas grandes de combustibles en
Chile, tal como Lipigas, Abastible y Gasco, siendo esta ltima la poseedora de la planta mas
grande de almacenamiento de GLP del pais, en Maipt, con un total de 48 estanques de
almacenamiento, capaz de almacenar 2400 toneladas de GLP (Gasoeduca, 2023). En el caso
de la empresa Lipigas, se encarga de importar, comercializar y distribuir GLP, abasteciendo
a maés del 38% del mercado nacional, desde la I hasta la XI region (Mendoza Aqueveque,
2008).

Ahora bien, ya habiendo conocido los 3 potenciales mercados del DME, analizado el
mercado global del DME y el nacional del GLP, se escoge el mercado mayorista, debido a
que se desea sustituir las importaciones y no distribuir, vendiendo a las principales empresas
de combustibles, tales como Gasco, Abastible, Lipigas entre otros, siendo estas empresas las
encargadas de llegar al mercado y ya habiendo llegado al mercado, desenvolverse en el
mercado del DME y venderlo como potencial producto.

Finalmente, se tiene en consideracion que, las regiones més cercanas a la central térmica a
gas natural de Mejillones serdn las regiones I, 11, III, IV junto con la region de Valparaiso (V)
y la region Metropolitana, debido a que son el segundo y primer mas grande potencial
comprador respectivamente (V y region Metropolitana) obteniendo la ventaja de cercanias

para importar el producto de valor desde la central térmica a gas natural de Mejillones.
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Es por ello por lo que la potencial demanda estaré fijada en las importaciones de GLP de las
regiones antes mencionadas, siendo estas elegidas y analizadas, por cercanias y mayores
consumidores, obteniendo un valor de 793.822 ton/ano de produccion de DME.
8.1.6. Demanda potencial

La demanda a nivel nacional, visualizada anteriormente, es de 984.486 ton de CLP, esto
debido a que, se toma en consideracion que, de las ventas totales a nivel nacional, siendo
estas de 1.312.648 ton de GLP, solo el 75% de ellas son importadas, obteniendo el valor de
demanda a nivel nacional de importaciones de GLP (Garcia Bernal, 2021). Ahora bien, para
obtener la demanda potencial esperada a abordar y satisfacer, se toma en consideracion la
capacidad instalada de la central térmica a gas natural de Mejillones, produciendo
aproximadamente 46,75 ton/h de DME.

Esto conlleva a que, si bien, las regiones elegidas como potenciales compradores I, II, III, IV,
V y region Metropolitana para el afio 2023 tienen importaciones de 17.677, 64.767, 20.337,
56.401, 148.399 y 486.240 ton/afio respectivamente, obteniendo asi 793.822 ton/afo. Ahora
bien, dada la capacidad instalada de la central térmica a gas natural y, la limitante del proceso
de electrolisis (Hz es el reactivo limitante en gas de sintesis), se puede brindar al gas de
sintesis 13,05 ton/h de H», permitiendo una produccion anual de méximo 409.540 ton/afio de
DME al 99,65% de pureza. Dicho lo cual, la potencial demanda que se desea abordar seran

de 409.540 ton/afio de DME (SEC, 2023a).
8.1.7. Oferta

Ya habiendo definido la demanda potencial que se intentard abarcar, siendo esta en las
regiones I, I, III, IV, V y una parte de la regiéon Metropolitana, siendo un objetivo total de
409.540 ton/afio de DME, se buscard quienes son las potenciales empresas y competencias,
capaces de permitir dicho flujo para satisfacer la demanda.

Respecto a la oferta del DME, el crecimiento mas rapido del mercado es de América del
Norte, junto con el mercado mas grande, siendo este Asia del Pacifico.

El volumen del mercado a nivel global se encuentra en 4,52 millones de toneladas de
producciéon (periodo de estudio de 2023-2027), siendo paises tales como Indonesia, en

especifico compaiias tales como Air products and Chemicals y PT Bukit Asam, encargadas
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de producir DME a partir de carbén y avanzar en su desarrollo, mezclando el producto DME
con el GLP (MordorIntelligence, 2023).

Los cinco principales actores productores a nivel global de DME, son KOREA GAS
CORPORATION (Corea del Sur), Nouryon, Mitsubishi Corporation, ZPCIR, Jiutai Energy
Group, Volvo (Suecia) y Air products (Estados Unidos).También se encuentran compafias
tales como Haldor Topsoe (Dinamarca) y JFE (Japdn), teniendo actualmente una produccion
de 5 millones de toneladas (Mufioz Gonzales, 2018).

Ahora bien, debido a las diferentes politicas medioambientales a nivel internacional (COP25,
acuerdo de Kioto, acuerdo de paris, entre otros) junto con las politicas a nivel nacional
(anteproyecto PEN y ley 21.455), junto con propiedades fisicoquimicas similares entre DME
y GLP (apartado 8.1.7), se busca reemplazar dicho combustible fosil (GLP) por el
combustible sintético DME, optando por alternativas tecnologicas para reducir el impacto
medioambiental.

Dado lo anterior, la principal compaiiia en competencia a nivel nacional de produccion de
GLP es ENAP. El problema de ello es que Chile atin no es autosuficiente, importando mas
del 70% del GLP que se consume (Gasoeduca, 2023). Por lo cual, las principales compaiias

de distribucion, almacenamiento y comercializacion de GLP son Lipigas, Gasco y Abastible.

8.1.8. Precio del producto

Debido a que se desea competir economicamente con el GLP, y poder reemplazar dicho
combustible, se estudia el precio paridad del afio 2023 del GLP, desglosandose en el Anexo
A.

Dicho lo cual, se toma en consideracion que el poder calorifico del DME es significamente
menor al poder calorifico del GLP (0,61 de relacion DME-GLP), brindando limitaciones a la
hora de producir energia por unidad de masa, obteniendo una menor potencia energética al
momento de consumir el combustible. Es por ello, que se relaciona el poder calorifico de
ambos combustibles, junto con el precio de paridad de referencia promedio del afio 2023 del
GLP (combustible a reemplazar) en el anexo A.

Dado lo anterior, se toma la siguiente ecuacion (20), mostrada a continuacion:
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poder calorifico DME (20)

Precio objetivo DME = ( ) - (Precio referencia GLP)

poder calorifico GLP
Obteniendo un precio de DME objetivo, de 340,58 US$/ton.

Ahora bien, es mas exacto mencionar el precio en volumen del DME, debido a que, éste por
su traslado se encuentra en estado gaseoso a temperatura ambiente (20°C), pero es facil de
licuar, por lo que su almacenamiento y transporte se puede realizar de forma similar a gases
transportables de uso doméstico.

Es por ello por lo que, tomando de referencia la ecuacién 20 antes mencionada, y al
relacionarla con las densidades en liquido de ambos productos (tabla 3 y 4), se alcanza una

relacion de kJ/m? de 4/5, alcanzando un precio de producto de venta, de 460,41 US$/ton.

&.2. Estudio técnico

8.2.1. Objetivo General
» Analizar la factibilidad técnica para producir DME en una central térmica a gas
natural en Mejillones a través de diferentes tecnologias, tal como electrolisis y captura
de CO2, con el fin de mediante simulaciones en HYSYS y célculos previos en Excel,
obtener las inversiones necesarias para llevar a cabo la produccion viable del producto

deseado.

8.2.2. Objetivos especificos

» Determinar la localizacion del proyecto para poder brindar solucidn a la aplicacion
de las tecnologias necesarias y ser capaces de tener los permisos legales y ambientales
para llevar a cabo el proyecto.

» Comparar y seleccionar las tecnologias capaces de permitir la viabilidad técnica de la
produccion de DME.

> Establecer los balances de materia y energia, dando una vision técnica de los
requerimientos necesarios para los equipos, y tener congruencia del cumplimiento de
los balances.

» Definir mediante simulacion HYSYS, el proceso necesario para producir el producto

de valor DME.
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> Especificar los equipos necesarios para lograr el desafio, junto con los costos de

inversion y operacion para llevar a cabo el proceso.

8.2.3. Descripcion del proceso y diagrama de bloques

Dentro del problema a estudiar, se tienen multiples procesos involucrados, siendo estos el
proceso de electrélisis y la central térmica a gas natural de ciclo combinado, con tecnologias
aplicables dentro de sus etapas, siendo estas la captura de CO,, formacion de metanol y
produccion de DME.

Dicho lo anterior, el proceso de electrdlisis consiste en la separacion de oxigeno e hidrogeno
a partir de agua, mediante la aplicacion de un potencial eléctrico en un dispositivo llamado
electrolizador, visualizdndose la ecuacion basica (1) del proceso de electrolisis mencionada
anteriormente en Antecedentes y teoria.

Este proceso es primordial dentro de la resolucion del problema, debido a que el O producido
dentro de la electrolisis, permitird aumentar la concentracion de COz en la camara de
combustion, permitiendo asi, una mejor captura de CO; (esto se debe a que, a medida que se
reemplace el aire por Oz, reduciendo asi los NOx, provocara un aumento de concentracion
de CO; en un 4,169% a la salida de los gases de combustion, mejorando la captura de CO»).
Ademas de ello, el hidrégeno generado, proporcionard materia prima para el gas de sintesis
dentro de la formacion de metanol, y posteriormente la deshidratacion y produccion de DME.
Ahora bien, la central térmica a gas natural de ciclo combinado consiste en un sistema que
abarca 2 ciclos termodindamicos, siendo estos individuales, pero, al combinarse, el
rendimiento del ciclo es mayor en conjunto. Estos dos procesos son el ciclo de Brayton (altas
temperaturas) y el ciclo de Rankine (bajas y medias temperaturas). Estas centrales
transforman la energia térmica del gas natural en electricidad mediante el trabajo de una
turbina a gas y a vapor, siendo de esta forma mas flexibles que las convencionales.

Es de suma importancia la preservacion de esta central, dado que, junto con las tecnologias
antes mencionadas ademas de, las etapas y equipos preservados dentro de la central térmica
a gas natural, pero modificados para cumplir con los objetivos, serd posible proporcionar a
través de un gas de sintesis (H de electrolisis y CO»> de la captura de CO») y el método

indirecto en la produccion de DME (formacion de metanol), la elaboracion de DME.
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Finalmente, se tienen en la figura (9) y (10) mostradas a continuacion, el diagrama de bloques
de las etapas y visualizacion de los procesos involucrados a atender para la resolucion de los
objetivos propuestos, siendo estos el proceso de electrolisis y la central térmica a gas natural

junto con las tecnologias y etapas nuevas para la produccion del producto de necesidad.

Filtracion Qsmosis inversa Deionizacion Electrdlisis Alcalina

Separacion hidrogeno Separacion oxigeno

Adsorcién hidrégeno Adsorcién oxigeno

Figura 9"Diagrama de bloques de tecnologia electrolisis Alcalina (Elaboracion propia)".
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Dimetileter y purificacion

3H, + €O, = CHyOH + Hy0

3, + €0, = CHLOH +H,0

Figura 10"Diagrama de bloques de central térmica a gas natural de ciclo combinado,
mediante tecnologia de electrdlisis PEM y captura de CO2, para producciéon de DME
(Elaboracion propia)".

8.2.4. Descripcion etapas del proceso
Primeramente, se mencionaran las etapas del proceso de electrdlisis, para luego desarrollar
las etapas dentro de la central térmica a gas natural, utilizando las tecnologias de captura de

COz, junto con el método indirecto de formacion de DME.

8.2.4.1.Electrolisis

Ya habiendo definido en capitulos anteriores tal como Teoria y Antecedentes lo que significa
y la importancia de la electrolisis, es necesario entender las etapas en la que esta, estd
compuesta.

Dicho lo cual, se puede visualizar en la figura (9), en que la primera etapa es un proceso de
filtracion, seguida de la etapa de osmosis inversa, deionizacion, llegando a la electrdlisis
Alcalina mediante electrolizadores, pasando por una etapa de separacion para finalmente
llegar a una etapa de adsorcion fisica.

Primeramente, en el pretratamiento, la etapa de filtracion utiliza arena silex (silice) o arena
zeolita, permitiendo que el agua de mar a presion atmosférica ingrese hacia un estanque

alimentador donde ocurre un proceso de cloracion para eliminar las microalgas, luego por
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medio de una bomba se eleva la presion a un rango entre 2-3 bar para ingresar al filtro de
arenas y eliminar los solidos suspendidos de mayor tamano (Guerra, 2022).

Después de ello, viene la etapa de membranas de osmosis inversa, eliminando el 99,9% de
las sales debido a su reducido tamafio de poro (menor a 2 nm), lo que les facilita ser selectivas
a sales monovalentes, ademas de que operan a un rango de presion de 5-10 MPa. Estas
membranas, pueden presentar una configuracion de espiral o de fibra hueca, siendo su
estructura una pelicula solida formadas por poliamida o acetato de celulosa. En este sistema,
la corriente de alimentacion se divide entre un flujo de 40% de permeado y un flujo de 60%
de concentrado, siendo en este, la eliminacion del 99,9% de las sales de mar. Cabe mencionar
que, el flujo de la OI necesita de bombas a alta presion para poder atravesar las membranas
(Guerra, 2022).

Este desarrollo, prosigue con la etapa de deionizacion, siendo un proceso de intercambio
16nico donde se eliminan el 0,01% de las sales remanentes. Dentro de este proceso, se utilizan
columnas de intercambio i6nico de lecho fijo ciclicos a presiones bajas de operacion de 1-10
bar, requiriendo asi, valvulas reductoras de presion para disminuir la presion de OI. Con los
iones del intercambio i6nico, se eliminan en la resina las sales remanentes, para luego
regenerarse después de que estas se saturen, utilizando 2 torres de lecho idénticos.

Cabe recalcar que, la resina de co-iones, se encuentran con los contra-iones, siendo estas las
sales a eliminar (Guerra, 2022; Martinez Gonzalez, 2012).

Seguidamente ocurre el proceso de electrolisis, cuyo objetivo es obtener hidrogeno verde y
oxigeno, a partir de agua y electricidad, a través de un proceso electroquimico, el cual utiliza
un diafragma separando 2 electrodos sumergidos en un electrolito liquido alcalino de
solucion potasica-caustica en torno al 20-30% de KOH.

Estos electrolizadores operan hasta un maximo de 30 bar, en un rango de 60-80°C y a
densidad de corriente entre 0,2-0,4 mA/cm?.

Ahora bien, debido a su sensibilidad a la pureza del agua, requieren de una conductividad en
torno a 0,1 us/cm y 0,2 us/cm, influyendo en la durabilidad de las celdas (90.000 h), por lo
que se instalan equipos de tratamiento previo. (Rodriguez Carrasco, 2022; SOTO ALEGRE,
2020; Trillo, 2016).
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Finalmente se encuentra el post tratamiento, buscando eliminar el agua remanente de las
corrientes de salida de la electrélisis para obtener corrientes de salida de alta pureza de
oxigeno e hidrogeno.

Es por ello que, para la etapa de separacion, se utilizan membranas selectivas, siendo para
el hidrogeno membranas de poliamida (rango de presion de 0,1-1 MPa y temperaturas de
operacion entre 50 y 80°C), presentando una alta selectividad y permeabilidad al hidrogeno
y baja selectividad y permeabilidad al vapor de agua (Cantt, 2023; A. Hernandez, 2017;
Todoenpolimeros, 2017).

Por contraparte, se utilizan membranas separadoras de oxigeno (OMS), presentando una alta
selectividad al oxigeno, operando a un rango de presion de 0,34-1,27 MPa y a una
temperatura de 20-50°C. Ademads, el material de la membrana es polisulfona sintética,
hidrofobica (Benito, 2016; Guochu Technology, 2022).

Finalmente, se encuentra las torres de adsorcion, siendo 2 torres de lecho fijo para la
corriente de oxigeno, y 2 para la corriente de hidrogeno, y el lecho adsorbente como lo es la
silica gel, ocurre un proceso de transferencia de materia desde el flujo hasta el lecho, donde
se adsorbe el agua. Mientras una torre esta en operacion, la otra esta en estado de mantencion
del lecho, eliminando el agua adsorbida por este, obteniendo funcionalidad (Green &

H.Perry, 2008).
8.2.4.2.Captura de CO2

La etapa de captura de CO», se desarrollara después de la caldera de recuperacion de calor
dentro de la central térmica a gas natural de ciclo combinado. Esto con el fin de que, debido
a las altas temperaturas de la cdmara de combustion, es necesario reducir la temperatura y las
presiones tan altas que se manejan (cercanos a 1100°C en camara combustion y 600°C en
turbina de gas, con presiones de 30 bar), para llegar a las temperaturas y presiones esperadas
en el proceso (40-60°C y presiones atmosféricas), para evitar la disolucion de las aminas, en
especifico MEA, capaces de absorber quimicamente el CO,, para su captura (Moreno Sanz,
2019; Villegas Montes, 2006).

Este proceso es de interaccion de un gas rico de CO> con un absorbente con afinidad por el

CO», uniéndose quimicamente a ¢l, seguido de un proceso de desorcidon, liberando al
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absorbente. Dicho lo cual, es un proceso compuesto de 2 torres de absorcion-desorcion
quimica, utilizando soluciones de aminas, en especifico MEA, debido a su alta selectividad
y el més desarrollado a nivel industrial y su bajo coste. Poseen un % de absorbencia cercanos
al 90%.

Dado lo anterior, ingresan los gases de combustion entre 40-60°C y presiones atmosféricas a
la torre de absorcion, liberando un flujo por el fondo en su mayor parte por el absorbente
MEA, CO; capturado (cercanos al 92%) y H»O, para pasar por una bomba y un
intercambiador de calor, elevando la temperatura a un rango entre 100-140°C hacia la torre
de desorcion, siendo en esta parte, similar a una torre de destilacion, debido a que se obtendra

por el tope el CO> capturado, a través de un condensador y un reboiler a 120,3°C.

8.2.4.3.Central térmica a gas natural con produccion de DME

La central de ciclo combinado, visualizado en la figura (10), se basa en etapas desarrolladas
por el ciclo de Brayton y Rankine (altas temperaturas y presiones, bajas temperaturas y
presiones respectivamente).

Primeramente, se tiene una etapa de compresion (15 a 25 bar), para luego llegar a una
camara de combustion, en donde visualizado anteriormente en Antecedentes y teoria, se
alcanzan temperaturas de 1000°C, utilizando CH4 como combustible y aire (en nuestro caso
una mezcla con O2 para aumentar la eficiencia de captura de CO»), permitiendo asi que los
gases de escape pasen por una turbina de gas, a temperaturas de 1200-1400°C, saliendo a
600°C y 10-30 bar, generando asi, el calor necesario para la caldera de recuperacion de calor.
Dicho lo cual se prosigue a la caldera de recuperacion (HRSG), siendo esta capaz de unir
ambos ciclos, aprovechando la elevada temperatura de la turbina de gas, para calentar el agua
y convertirla en vapor, obteniendo potencia de vapor en la turbina, operando a 400°C y 13
bar (Villegas Montes, 2006).

Finalmente, se tiene la etapa de turbina de vapor, en la cual a través de un ciclo de Rankine
se expande el vapor, hasta la presion del condensador, encargado de enfriar el flujo. Este
liquido se lleva hasta la presion de condensacion, obteniendo agua y, permitiendo su traslado

a través de una bomba elevando su presion hasta la presion de la turbina.
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Ya habiendo desarrollado las etapas de una central térmica a gas natural, y al mezclar las
etapas previas de electrolisis y Captura de CO», es posible llevar a cabo la produccion de
DME, siendo el método indirecto (por simplicidad y ventajas vistas en Antecedentes y
teoria, ademas de las mencionadas en 8.2.7.) el escogido.
Dicho lo cual, se debe llevar a cabo, la produccion de gas de sintesis (ecuacion 13), brindando
el COz de la captura de CO», demostrado a través de la simulacion en HYSYS un flujo de
captura de 94,43 ton/h con un 92% de captura mediante absorcion de aminas, MEA. Esto se
complementa con el H> brindado por el proceso de electrolisis, a través de 49 electrolizadores
de la empresa McPhy, en especifico electrolizadores McLyzer 3200-30 de 16 MW, con
produccion total de 13,05 ton/h de Ha (calculos explicados en 8.2.10), ocupando la capacidad
instalada total de la planta de 781 MW (Fundacion Terram, 2019; McPhy, 2023).
Esto permite la produccion de metanol por método de hidrogenacion de CO», utilizando bases
técnicas similares a método de Lurgi (explicada anteriormente en 6.5. Formacion de
metanol y en mayor detalle en 8.2.10. Simulacion HYSYS) y eventualmente, tal como se
revisé en Antecedentes y teoria, la produccioén por método indirecto, de DME, a través de
la ecuacion 14 de reaccion.

8.2.5. Ubicacion central térmica a gas natural
Se escoge la ubicacion para el desarrollo de la memoria, la central térmica a gas natural de
Atacama, siendo propiedad de ENEL generacion Chile S.A, en la region de Mejillones,

observandose en la siguiente figura su ubicacion.
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Figura 11"Central térmica a gas natural de Atacama, Enel, Mejillones (Google Maps,

2024)",

Esto es con el fin de que, la region de Antofagasta es la capital de la energia del norte grande
del pais, generando aproximadamente el 85% de la energia del Sistema Eléctrico Nacional
(SEN), siendo que, en los tltimos afios, ha aumentado la capacidad instalada en un 30,8%
(entre 2016-2019), incorporando fuente de energias renovables (Ministerio de energia, 2019).
Ademas de ello, la region de Antofagasta, siendo esta zona en su mayoria parte del SEN, el
94% (4730 MW) de la capacidad instalada es en base a combustibles fosiles (gas natural con
1912 MW, 38% de la capacidad instalada de todo el SEN), por lo que es importante por
pertinencia profesional e industrial de ubicarse geograficamente en la zona del pais con

mayor uso en esta tecnologia (Chile Sustentable, 2023).
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Como punto primordial, se necesita que estas centrales térmicas a gas natural estén cerca de
la zona costera o de alguna fuente de agua dulce, para brindar factibilidad de interconexioén
con la red de gas natural (red de gasoductos o terminales gasiferos existentes), ademas del
uso de acceso al mar o a recursos hidricos, para captacion de agua de refrigeracion, en torres
de refrigeracion. Esto es complementario, para el uso de agua de mar debido al uso de la
tecnologia de electrolisis (etapas de filtracion y OI) (Comision Nacional de Energia, 2019).

Finalmente, se toma en consideracion la ubicacion en esta zona, debido al impacto de la
cercania en las importaciones proyectadas, siendo estas las regiones I, I, III, IV junto con la
region de Valparaiso (V), debido a que es el segundo mas grande potencial comprador
obteniendo la ventaja de cercanias para importar el producto de valor desde la central térmica

a gas natural de Mejillones(SEC, 2023a, 2023b).

8.2.6. Materia prima
La materia prima involucrada en la produccion de DME vy utilizada en la central térmica a
gas natural son principalmente:

» Agua de mar, necesaria para poder brindar agua de refrigeracion en los sistemas de
condensacion de la turbina de vapor. Ademas de ello, se utiliza en sistemas de
tratamiento de agua, sobre todo, para el uso de la tecnologia de electrolisis.

» CHa, se utiliza principalmente como combustible para la camara de combustion,
alimentandose junto con el Oz brindado por la electrolisis y el aire en exceso como
complemento.

» COg, es necesaria su implementacion debido a que se debe capturar de la cadmara de
combustion, a través de aminas, MEA como absorcién quimica. Esto permite su
utilizacion en el gas de sintesis (ecuacion 13) para la produccion de Metanol.

» Ha, es necesaria su implementacion para producir Metanol a través del gas de sintesis
(ecuacion 13), siendo brindado por la tecnologia de electrolisis.

» g, es de suma importancia su implementacion, debido a que gracias a ¢l (brindado
por la electroélisis), es posible mejorar la captura de CO», ocupandose en la camara de
combustion en reemplazo por el aire, permitiendo una mayor eficiencia y reduccion

en el flujo de gases combustion (reduccion de NOx)
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» Metanol (CH30H), es un subproducto necesario para poder producir a través del

método indirecto, el DME, producto de valor.

8.2.7. Tecnologias, comparacion y seleccion

Para el analisis de las tecnologias involucradas, su comparacién y seleccion, se deben

considerar las ventajas y desventajas de estos, siendo, primeramente, analizados el caso de la

electrolisis, presentandose la siguiente tabla a continuacion:

Tabla 5"Electrolisis comparacion y seleccion”

Tipo de electrolisis

Ventajas

Desventajas

Electrolisis alcalina

Mas desarrollada a nivel industrial.
Eficiencia 60-70%.
Menos CAPEX

Respuesta mas
lenta y menos
dindmica.
Régimen de carga

del 10-15%.

Electrolisis PEM Segunda tecnologia mas desarrollada a Necesita agua
nivel industrial. deionizada,
Velocidades de respuesta mucho mas aumenta el
rapida. CAPEX.
Trabajan en cualquier régimen de Menos vida 1til.
carga.
Menos uso de espacio fisico.
Eficiencia 60-75%
Electrolisis AEM

Combina principios de alcalina y PEM,
aprovechando sus ventajas.
Mas compacta que alcalina.

Menos concentracion de KOH.

Actualmente en
desarrollo, no a

nivel industrial.
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Electroélisis SOEC

Mayor eficiencia, menos consumo
eléctrico.
Integracion térmica, rangos de
temperatura de 800°C a 1000°C.
No se requieren catalizadores.

No requiere agua a muy alta pureza.

Actualmente en
desarrollo, no a

nivel industrial.

Después de analizar la tabla 5, y viendo las caracteristicas en mas detalle del tépico 6.1

hablado anteriormente, se escoge como tecnologia la electrolisis Alcalina, debido a sus

ventajas de desarrollo a nivel industrial y dado que se tiene un proyecto de una alta capacidad

instalada, es necesario reducir para emplear la rentabilidad econémica, la mayor cantidad de

CAPEX.

Se prosigue en el andlisis de tecnologias y seleccion para la captura de CO», presentando las

ventajas y desventajas de estas, en la tabla 6 mostrada a continuacion:

Tabla 6"Captura de CO2, comparacion y seleccion”

Tipos de captura de Tipos de Ventajas Desventajas
CO2 subramas
tecnologicas
Adsorcion Adsorcion fisica | Ciclos relativamente Coste econémico
cortos y tiempos muy superiores al
cortos de resto.
regeneracion.
Adsorcion Maximiza la Bajo caudal y
quimica transferencia de corrientes diluidas.
materia,
minimizando la
energia requerida
para el bombeo.
Absorcion Absorcion fisica Recomendable No se recomienda
econdmicamente econdmicamente para
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para concentraciones de

concentraciones de CO; inferiores al

CO; elevadas.

15%.
Elevadas presiones y

baja temperatura.

Absorcion Mas desarrollado a Corrosion de los
quimica nivel industrial. equipos.
Bajo coste Degradacion del
produccion. disolvente.
Absorbancia del Generacion de hollin
COz del 90%. y cenizas.
Costo de 24-130 Alta demanda
€/ton COa. energética.
Absorcion Combinacion de Limitacion de carga.
hibrida ventajas fisica y Equipos de gran
quimica. volumen.

Poder de corrosion de
disoluciones es muy
alto.
Disminucion de
eficacia entre 10-12%

en regeneracion.

Membranas

Alta selectividad

Altas presiones
(Cémara de
combustidn presiones
bajas).

Falta desarrollo a

nivel industrial.
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Mejor rendimiento en
concentraciones de

CO> superiores a

10%.
Separacion - Ideal para altas Gran cantidad de
Criogénica concentraciones de energia requerida.
CO, Ciclo de refrigeracion

criogénica y etapas
previas para eliminar
humedad en mezcla,
aumento de CAPEX.
Falta desarrollo a
nivel industrial.
No es ideal para
procesos

postcombustion.

Finalmente se escoge la absorcion quimica por aminas, MEA, debido a que es la mas
desarrollada a nivel industrial, junto con el reducido coste econdmico que este proceso
requiere para ser llevado a cabo.

Por ultimo, se debe esclarecer la mejor forma de produccion de DME, viendo que ruta es
mejor seguir, comparando y seleccionando. Esto se puede visualizar en la tabla 7 mostrada

a continuacion:

Tabla 7"Produccion de DME, tecnologias y seleccion”

Tipos de produccion de Ventajas Desventajas
DME
Método indirecto Al no poseer impurezas el Requiere de més etapas
gas de sintesis, no se para la producciéon de DME.
generan reacciones Mas utilizado en la
industria.
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secundarias dentro de las
subetapas.

Mayor control en el proceso
de produccion (subetapas).
Flexibilidad en materias
primas.

Menor costo en produccion
de Metanol (economias de

escala).

Reactores mas simples y

menos costosos.

Método directo

Mas eficiente (menos
pérdida de gas natural y
perdidas de eficiencia en

subetapas).
Menos etapas de
produccion.
Mayor simplicidad

operativa.

Requiere menos etapas para
la produccion de DME.
Etapas y reactores mas

complejos, al mismo tiempo

de un mas alto coste.
Menos utilizado en la
industria.

Mas unidades de
separacion.
Liberacion de CO; por lo
que requiere unidades de

reformado.

Dado lo anterior, se escoge el método indirecto en la produccion de DME, debido a que este

proceso es mds sencillo de llevar a cabo, y requiere menos costes a largo plazo, al ser el mas

industrializado y posee una mayor flexibilidad en materias primas (por si la planta requiere

cambiar su proceso de combustion).
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8.2.8. Listado de equipos principales y caracteristicas
8.2.8.1.Electrolizadores:

En el proceso de electrolisis se deben ocupar electrolizadores como equipo principal, para
poder a través de energia eléctrica, lograr producir Hz y O2 de forma pura y eficientemente a
partir de H>O.

Dicho lo cual, se escoge a la empresa McPhy, en especifico el electrolizador McLyzer 3200-
80 de 16 MW, produciendo 3200 Nm?/h de Hz, en operacion de 30 bar (McPhy, 2023).

Las caracteristicas de operacion de este proceso han sido mencionadas anteriormente en el
tépico 8.2.4.1. de electrdlisis, siendo las mas relevantes, la necesidad de a méxima capacidad
instalada de planta, la utilizacion de 49 electrolizadores, con presiones de operacion de 30

bar y 70°C, produciendo un flujo masico total de 104,42 ton/h de Oz y 13,05 ton/h de Ha.

8.2.8.2.Torres de absorcion quimica:
Para la obtencion de la captura de CO2, se necesita como equipo principal, una torre de
absorcion quimica, para utilizar solucion de aminas, en especifico MEA. Dicho lo cual, estas
torres a través de transferencia de masa y contacto con el gas y el solvente MEA, son capaces
de separar en 2 corrientes (una de venteo con un 1,31% de fraccion masica de CO2 y
mayoritariamente de N2) y otra corriente de MEA con captura de CO: (caracteristicas de
MEA en topico 6.4.1.1.)
Se obtienen entonces, una torre de torre absorcion T-100 de 60 m, con 60 etapas y volumen
de 343,53 m?, junto con altura de 45 m de torre Regenerador, con 45 etapas y volumen de
257,64 m>.

8.2.8.3.Torres de destilacion:
Para la produccion de MeOH y DME, se necesitan torres de destilacion, capaces de purificar
a través de diferentes puntos de ebullicion y el ingreso de calor, los productos de interés,
separandolos en distintas corrientes de recuperacion y producto final.
Como antes se menciono, estas torres de destilacion, estdn formadas por un reboiler
(basicamente es un IDC capaz de vaporizar el liquido que fluye hacia arriba desde la parte
inferior de la torre) y por un condensador, de distintos tipos, tanto full reflux o total (la

diferencia radica en, la cantidad de reflujo hacia dentro de la torre reingresan, siendo el L/D
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mayor o menor), permitiendo que este ultimo equipo, condense devolviendo a la parte
superior el flujo, aumentando la transferencia de materia.
Finalmente, se logra a través de distintos puntos de ebullicion y el ingreso de calor, un flujo
de producto de interés, siendo en el caso de la produccion de MeOH al 94,46% de pureza
masica un total de 64,99 ton/h de produccion, y para el caso de DME con 99,68% de pureza
masica un total de 45,78 ton/h de produccion.
Por ultimo, para la produccion de MeOH se utilizan 2 torres de destilacion, siendo estas T-
100 una altura de 30 m y un volumen de 159,27 m?, y para la torre de destilacién T-101 una
altura de 22 m y una volumen de 116,80 m>. Ahora bien, para el caso del DME se ocupan 2
torres de destilacion, siendo estas la torre T-100 se tiene una altura de 15 m y un volumen de
79,63 m® y para la torre de destilacion T-101 se tiene una altura de 10 m y un volumen de
53,09 m®.

8.2.8.4.Reactor PFR tubular lecho fijo:
Finalmente, se debe especificar qué tipo de reactores se deben ocupar para ambas
simulaciones y procesos en la produccion de MeOH y DME, siendo estos reactores PFR
tubulares, ambos de lecho fijo, con el fin de reduccion de costos y complejidad en su
desarrollo. Ademas de ello, se deben especificar el tipo de catalizador a ocupar, el tonelaje
ocupado de este, y el volumen de reactor ocupado en ambos procesos, siendo estos calculados
por las ecuaciones 45-50, obteniendo las caracteristicas mencionadas en el tépico 8.2.10.2.
y 8.2.10.3.
Ademas de ello, el reactor dentro de la produccion de MeOH, necesita una conversion
determinada segun el Anexo B y figuras 15-18 basandose en la temperatura y presion de
este, obteniendo la méxima selectividad posible.
Por tiltimo, se obtiene un volumen de 42,29 m? de reactor capaz de convertir el flujo masico
antes mencionado en la produccién de MeOH, mientras que de un volumen de 21,11 m® para

el reactor de lecho fijo en la producciéon de DME.

8.2.9. Balance de materia y energia, analisis previos a simulacion HYSY'S
En esta seccion se analizaran las etapas y proceso previos antes de la simulacion HYSY'SS,

para obtener los gases de combustion en la cdmara de combustion y el Hy y Oz necesarios
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para obtener una produccion deseada de DME, aplicando las tecnologias antes mencionadas
de electroélisis y O alimentado a la cAmara de combustion.

Primeramente, para el proceso de electrolisis, se necesitan conocer el tonelaje y
electrolizadores necesarios para poder alimentar al gas de sintesis de H> y suministrar el O»
a la camara de combustion, por lo que se procede a utilizar la capacidad instalada de la central
térmica a gas natural de Atacama, Mejillones, siendo esta de 781 MW.

Dicho lo cual, se establece que, para lograr ocupar aquella capacidad instalada, se necesita
cierta cantidad de electrolizadores Alcalinos de la empresa McPhy, en especifico el
electrolizador McLyzer 3200-80 de 16 MW, produciendo 3200 Nm?/h de H», en operacion
de 30 bar (McPhy, 2023).

Por lo cual, a través de la ecuacion 21 mostrada a continuacion, se obtienen la cantidad de
electrolizadores y el objetivo a producir, siendo esta representada como:

Capacidad instalada (©2))
Capacidad electrolizador

Neelectrolizadores =

Obteniendo 49 electrolizadores. Ademas de ello, se necesita saber cudl es la capacidad de
produccion de estos 49 electrolizadores, siendo nuestro objetivo para cumplir mas adelante
en el balance de materia de la planta de electrdlisis. Por lo que a través de la ecuaciéon 22
mostrada a continuacion, se consigue explicar la produccion, siendo esta:

Tn(K) Py(bar) . , (22)
Fetectrotizadores = Fnormai T, p (K) : P, p (bar) - N°electrolizadores
eseada eseada

Obteniendo asi, un flujo de 2971,25 m3/h de produccion de H, por electrolizador, obteniendo
145.034 m*/h de produccion de H> por los 49 electrolizadores. Ahora bien, se debe
representar en términos masicos, a través de la ecuacion 23 mostrada a continuacion, siendo
esta:

Dy (23)
PHZ = (Fetectrolizadores * ﬁ)

Siendo Dy, la densidad del H> de 0,09 kg/m? y obteniendo asi, 13,05 ton/h de produccion de
Ho.
Ya habiendo definido el objetivo de produccion, se debe realizar el BM en el proceso de

electrolisis (principalmente a través de la ecuacion 1), siendo este representado con sus etapas
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en la figura 9, primeramente, por una velocidad de reaccion (comenzando desde la corriente
7), a través de la ecuacion 24, mostrada a continuacion:

_ ErrFio (24)
Vreaccion = W

Siendo Efs la eficiencia de la reaccion (80%), Fy,o el flujo masico de H>O, P el peso
molecular en kg/kmol del HoO y N el coeficiente estequiométrico del H>O. De esta forma,
se obtienen kmol/h para luego, en la corriente 8 a través de los distintos componentes (Ho,
H>0 y O), transformar los kmol/h de reaccion en kg/h segin la ecuacion 25 mostrada a
continuacion:
Fmasico = P * N * Vyeqaccion (25)
Ademas de que, como la corriente de H>O se estd consumiendo en la reaccion, se debe a
través de la ecuacion 26 expresar esta convergencia, siendo expresada como:
Fsatiaa = Fanterior — Fimasico (26)
Y se tiene que, cuando un bloque posee mas entradas y salidas, a través de la ecuacion
27 se puede entender que:
Fsatiaa1 = Fentrada = Fsatidaz (27)
Y si se tienen flujo de entrada y salida solamente, se obtiene a través de un factor de
separacion (competente segun las cualidades del equipo y teoria detras de ¢€l), siendo
expresada como la ecuacion 28, mostrada a continuacion:
Fsatiaa = Fff " Fentrada (28)
Siendo Fsy el factor se separacion.
Ahora bien, ya habiendo definido esto, se puede obtener el flujo de H2O de la figura 9
corriente 7, permitiendo un primer solver entre lo obtenido como produccion en base a los
49 electrolizadores previamente explicados, y los obtenidos, con factores de separacion en la
etapa de separacion de 50%, y 80% en la adsorcidn fisica con silice.
Dado lo anterior, a través de la minimizacion de la diferencia al cuadrado entre el objetivo
teorico y el experimental, se obtiene un flujo de H,O de 146,862 ton/h y una produccién de

13,05 ton/h de H> y 104,42 ton/h de O».
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No obstante, faltan los flujos previos ademas de considerar las sales de mar en el proceso,
por lo que se toma en consideracion la composicion de agua de mar segun las sales, junto
con su % de concentracion respecto al total, siendo expresada de la siguiente manera, con la

ecuacion 29 mostrada a continuacion:

m
%concentracion = __ppm (29)
ppm total
Mientras que, la concentracion de las sales, exceptuando el Hz y Oz (componentes principales
de electroélisis), queda expresado como la ecuacién 30, siendo:

Cacumulada sales * Facumulado Hy y 0, (30)

Fsales acumulada —

Cacumulada H, y O,
Siendo Cqcumutada sates Y Facumutado H, y 0, 18 sumatoria de las concentraciones y flujos.
Con todo eso, estos flujos se determinan inversamente desde la corriente 7, expresandose
que, la corriente 3, sera igual a la corriente 5, pero con un 40% (corriente de permeado), y
la corriente 4 sera el resultado de la ecuacién 26.
Se tiene entonces, una relacion respecto a las corrientes, obteniendo asi, junto con la
concentracion respectiva, y la eliminacion del 99,9% de los iones en la etapa de deionizacion,
la materia prima de agua de mar necesaria para la obtencion del Hz y O de la electrdlisis,
siendo de 367,155 ton/h de agua de mar (Mi Arrecife, 2020).
Ya habiendo explicado y obtenido los resultados de la electrolisis, es necesario ahora,
entender el BM y BE de la cdmara de combustion (primero para el caso base sin influencia
de O3), para la obtencion de los gases de combustion, siendo estos obtenidos, primeramente,
a través de la ecuacion 26 y de la siguiente reaccion, siendo esta expresada como:

CH, + 20, - CO, + 2H,0 (31)

Dicho lo cual, se trabajard, primeramente, con un flujo masico de CHa, siendo este de 71,77
ton/h de produccion por la central térmica a gas natural de Mejillones (CNE, 2015).
Dado lo anterior, se lleva a cabo un BM en moles, siendo que, al 350% de exceso de aire, se
obtiene los flujos iniciales como:

F entrada (32)

Fentrada conocido/limitante — PM

Siendo PM el peso molecular expresado en kg/kmol.
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Ahora bien, para el aire (en relacion estequiométrica y respecto al exceso), se debe realizar

la siguiente expresion, ecuacién 33, tal como:

79) (33)

Faire = (C * Fentrada conocido/limitante + C - Fentrada conocido/limitante ﬁ

(1 + exceso aire)
Dado lo anterior, el flujo de N> y O de entrada, estaran en relacion 0,79 y 0,21 de Fjpe.

Dicho lo cual, se tienen como flujos de salida en relacion estequiométrica, expresados como:

Fsatiaga = Fentrada conocido/timitante * C (34)
Siendo C, el coeficiente estequiométrico del compuesto.
Ahora bien, para lograr obtener coherencia también con la temperatura a la cual, se estara
alimentando la cdmara de combustion, se debe realizar un BE junto con el BM.
Es por ello por lo que, que sebe relacionar las entalpias y los flujos mésicos, para obtener un
flujo energético en kcal/h, expresandose asi:
H = Cp- (AT) (35)
Siendo H la entalpia medida en kcal/kg, Cp la constante el calor especifico (kcal/°C-T) y AT
la variacioén de temperatura con una temperatura de referencia.
Finalmente, se debe expresa la energia como:
Fenergetico = H * Frasico (36)
Siendo Fepergetico €xpresado en kecal/h.
Ahora, en el caso del componente de CHy, es diferente, debido a que como es un combustible
esta el poder calorifico involucrado, expresandose como:
Fen, = H * Frasico + Fmasico * P (37)
Siendo P el poder calorifico expresado en kcal/kg.
Todo esto se realiza con los respectivos arreglos de unidades respecto a ton/h.
Se realiza los mismos pasos para la obtencion de los flujos de salida, pero en especifico hay
que considerar el calor latente como obtencion del producto de H,O, demostrandose asi en
la siguiente ecuacidn su expresion, siendo esta:

38
Fsatida total = Z Fsatigas " H + L " Fsgiiga Hzo (38)

Siendo L el calor latente de vapor, expresado en kcal/kg.
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Ya obtenidos los flujos, se procede a obtener las concentraciones de cada uno de los
componentes involucrados, expresandose como:

Fcomponente (39)

%C, =

Ftotal componentes

Siendo %C, el porcentaje de concentracion de los componentes respecto al total.

Ahora bien, se debe aplicar solver para conocer la temperatura involucrada de salida en la
camara de combustion, y que esta no sobrepase los 1400°C para evitar problemas con la
turbina de gas (topico 6.2.2.). Ademas de ello, se variara el aire secundario de entrada
(complementario al O; que se le ingresa o aire), minimizando la diferencia al cuadrado de la
energia que entra y la energia que sale.

Finalmente, se realizan los mismos calculos antes mencionados (ecuaciéon 32-39) al
agregarsele el Oz (15% de exceso) de la electrdlisis, considerando que, este O> de 104,42
ton/h, debe ser auxiliar a la relacion estequiométrica de este, siendo que el N» se vera reducido

e influido por este, expresandose como:

Fn, ingreso 0, = (Faire * PM — 104,42) - 79/21 (40)
Y se expresa el Oz, como:
Fo, = C - Fcy, - (1 + exceso oxigeno) 41)
Reflejandose el Fn2 como:
Fy, = Fy, ingreso 0, (42)
PM

Ya habiendo definido los puntos anteriores, junto con ¢l aire secundario y temperatura como
variables, estableciendo objetivo para minimizar la diferencia al cuadrado de las energias
entrantes y salidas, se aplica solver, obteniendo asi, 1350°C de operacion y 1317 ton/h de
aire secundario a maxima capacidad de temperatura que puede aguantar la turbina con la
influencia del Oz por parte de la electrolisis.

Se mantiene la coherencia energética y materia, logrando obtener un aumento de temperatura
de 702°C y un aumento en la concentracion de CO; de 4,169% junto con una reduccion de
flujo a 2569 ton/h de gases combustion, en comparacion a solo ingresar aire, de 3,514% de

concentracion masica de CO» y flujos de 5616 ton/h de gases combustion. Cabe recalcar que
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se obtienen resultados esperables segun ¢l estudio previo del rango de concentracién de CO»
en centrales a gas natural (3-10%) y rangos de temperaturas esperados.

Por ultimo, se obtiene el flujo masico necesario para dar comienzo a la captura de CO> en
HYSYS y su simulacion, obteniendo 5616 ton/h con 3,514% de concentracion masica de
CO:z en el caso base sin influencia de O> (topico 6.2.3.). Sin embargo, solo se utilizaran 3540
ton/h de gases combustion a concentracion masica de 3,514% de CO., dado que no se tiene
suficiente hidrogeno capaz de reaccionar con el total de gases combustion de la central
térmica.

8.2.10. Simulacion HYSYS

Para la producciéon de DME, es necesaria la elaboracion de distintos tipos de procesos, ya
explicados anteriormente en la seccion 8.2.4, siendo desarrollados a través de simulacion de
HYSYS, permitiendo simplificar y profundizar, en los equipos, costos (inversion seglin los

requerimientos), y flujos coherentes.

8.2.10.1.  Simulacion HYSYS captura de CO»

Dicho lo cual y observando la figura 12 mostrada a continuacién, primeramente, se
desarrollard la simulacion en HYSYS de la captura de COz2, en donde se debe llevar a cabo
después de la caldera de recuperacion de calor (HRSG), y un poco antes de la salida de los
gases por la chimenea, dado que se quiere obtener un flujo de gases de combustion a una
temperatura lo mas baja posible, obteniendo temperaturas de 120°C y presiones bajas
(cercanos a presiones atmosféricas), para reducir el impacto econdémico de expansores y IDC
después de la camara de combustion, junto con impedir la disolucién de las aminas MEA
debido a temperaturas muy elevadas (M. Blanco & Pefia, 2011).

Ademas de ello, para permitir una buena captura, se debe lograr presiones parciales de CO>
de entrada al proceso de 3-15kPa, siendo a través de los expansores previos a la torre de

absorcion la solucion ideal (Moreno et al., 2021).
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Figura 12"Caso base simulaciéon HYSYS de Captura de CO> con aminas MEA sin

influencia O, recuperacion del 76% (Elaboracion propia)”.

Primeramente, se considera que al ser la capacidad instalada una limitante en el proceso
(capacidad instalada de la central térmica a gas natural de Mejillones de 781 MW) y producir
13,05 ton/h de Ho, el Hz es el flujo mésico limitante en la producciéon de MeOH, por lo que
no es necesario utilizar el flujo completo de gases de combustion (5616 ton/h con 3,51% de
concentracion masica de COa, 120°C y 1 bar), sino simplemente 3540 ton/h de estos. Esto es
con el fin de que, los reactores multitubulares en etapas posteriores al utilizar las reacciones
necesarias vistas anteriormente, logren hacer reaccionar el H> limitante y no tener excesos de
CO; capturado, para tener gastos innecesarios y generacion de subproductos indeseados.
Dado lo anterior se debe, ya teniendo los gases de combustion para satisfacer la coherencia
de calculos (3540 ton/h con 3,51% de concentracion masica de CO2, 120°C y 1 bar), trasladar
los gases de combustion a través del compresor K-100 (comprimiendo el gas a 1,5 bar), junto
con el intercambiador de calor Cooler E-102 (-131,5°C) para obtener los gases de combustion
final a 50°C y 3 bar (mismas composiciones de salida de la cdmara de combustion, siendo
estos 17,89% de Oz, 2,87% de H20, 75,72% de N> y 3,51% de CO> de concentraciones
masicas).

Este flujo de gases de combustion final ingresa a una torre de absorcion T-100 (3 bar de
presion de disefio de torre) junto con el flujo de aminas MEA (corriente 1) a 25°C y 1 bar, de
1650 ton/h (con 22,86% de concentracion masica de MEA 'y 77,14% de concentracion masica

de H>O), permitiendo un flujo de MEA absorbedor de CO2 de 1751 ton/h con 5,39% de
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concentracion de CO., y un flujo de venteo de 3439 ton/h de No, O, H>O, MEA y CO> al
77,94%, 18,41%, 2,77%, 0,001% y 0,87% de concentracién masica respectivamente.

Dicho lo cual, se procede a llevar el flujo a la torre de desorcion (siendo en este caso
Regenerador, una torre de destilacion con condensador full Reflux y reboiler) a través de la
bomba P-100, aumentando la temperatura a 113°C en el intercambiador de calor E-100 para
su ingreso a la torre de desorcion.

En la torre regeneradora, se considera una presion del equipo de 2 bar, obteniendo una
convergencia sin reflujo de 74,64% de concentracion de COz por la corriente CO2, por lo que
se requiere transportar el Bottom MEA a través de una bomba (P-101) y a través de un IDC
(E-100), aumentar su presion y disminuir la temperatura, a 4 bar y pasar de 123°C a 62,16°C
para obtener, una temperatura similar a la corriente 1 (Flujo de amina MEA).

Dentro de los pasos finales, se requiere un ultimo IDC E-101, para alcanzar la temperatura
de 25°C, y para obtener un reflujo convergente, la utilizacion de un MIX-100 (con flujo
masico de H>O), alcanzando una convergencia y resultado final de captura de 94,43 ton/h de
CO2, al 76% de captura, representado como flujo de salida de 111,1 ton/h con
concentraciones masicas de 85% COz y 15% H>O.

Para finalizar, el volumen de las diferentes torres ya sea de destilacion o absorcion, es posible

calcularlo a través de la siguiente ecuacion 43 mostrada a continuacion, siendo esta:

T 2 43
Vtorres = Z ' (Defectivo) ' Htorre (etapas) ( )
Siendo el Defectivo €xpresado en la siguiente ecuacién 44, mostrada a continuacion:
Defectivo = D + 2 - pack space (44)

Por ultimo, dado lo anterior, se obtuvieron alturas de torre absorcion T-100 de 45 m, con 45
etapas y volumen de 261,32 m®, junto con altura de 22 m de torre Regenerador, con 22 etapas
y volumen de 127,75 m’®, visualizados en la figura 12 y obtenidos a través de la simulacion
HYSYS.

8.2.10.2.  Simulacion HYSYS produccién Metanol
Para la simulacién de HYSYS de la produccion de Metanol, es necesario esclarecer ciertas
problematicas primero, entre las cuales, la mas importante es el tipo de reactor a utilizar,

siendo este un reactor tubular de tubos y corazas, similar a un PFR (reactor flujo piston),
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teniendo como caracteristicas, el tipo de catalizador (siendo este del tipo Cu/ZnO), masa de
catalizador y volumen de reactor.
El céalculo del volumen del reactor se determina a través de la siguiente ecuacion 45,

mostrada a continuacion:

3 45
(Flujo volumetrico (N;ln )) )

Vreactor

GHSV(h™Y) =

Tomando en consideracion, un GHSV de 10.000 h' para reactor multitubular en la
produccion de MeOH y 2500 h™! para la produccion de DME (arab et al., 2014).

Ahora bien, se considera, ademas, la densidad del catalizador, siendo esta 1300 kg/m?, para
obtener la masa de catalizador a utilizar, junto con el volumen ocupado, a través del void
fraction (fraccion de vacio, representando la proporcion de volumen vacio respecto al
volumen total) (Ledakowicz et al., 2013).

Dicho lo anterior, el volumen del catalizador se representa a través de la siguiente ecuacion
46, mostrada a continuacion:

m 2 46
Vparticula = Z ’ (Dparticula) ) Hparticula (46)

En paralelo, se puede calcular la masa de catalizador utilizada en la operacion, a través de la
ecuacion 47 mostrada a continuacion:

Mcatalizador particula ° Dcatalizador (47)
Esto, junto con el Volumen total de vacio ocupado por el catalizador y su volumen, se
representa con el void fraction, a través de la ecuacion 48, mostrada a continuacion:

_ Viacio (48)

Vtotal

Expresando de esta manera, que el volumen de vacio total ocupado por el catalizador se
puede expresar como la ecuacion 49, mostrada a continuacion:

Vvacio catalizador = €° Vtotal (49)
Dentro de los pases finales, se determina el la masa total de catalizador ocupado en el reactor,
tomandose en consideracion el espacio vacio como referencia, es decir, la ecuacion 49 con

la densidad del catalizador, o bien, la masa de catalizador (ecuacién 47), con el nimero de
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particulas, siendo este representado de la siguiente manera, en la ecuacion 50, mostrada a
continuacion:

_ Vvacio catalizador (50)
Nparticulas - V
particula

Dado lo antes expuesto, se toma en consideracion datos de un reactor de tubos y corazas
tubular (PFR) para una produccion de MeOH industrial, de tipo de catalizador cilindrico
(Cu/Zn0O), 1620 N° de tubos, void fraction de 0,285, Liy,p0s de 7 m, Dyypos de 0,04 m, flujo
de alimentacion 57279 ton/h, Dpgrticuia de 0,0054 m'y Hygrticuiq de 0,0052 m (Gomez et al.,
2015).

Esto con el fin de escalar a los requerimientos necesarios actuales, de un flujo de superior al
escogido, de 124,3 ton/h de alimentacion, tomando en consideracion una proporcion de N°
de tubos respecto a los flujos mésicos de ambos equipos, de 2,17 (relacion entre flujos de
alimentacion).

Cabe recalcar que, la masa total de catalizador equivale al 10% de la alimentacion al reactor,
por lo que se encuentra dentro de un rango aceptable.

Finalmente, se obtiene un volumen de reactor de 32,63 m’, con 12.089 kg de masa de
catalizador Cu/ZnO.

Ahora bien, hay que determinar la conversion del reactor, y esto se puede representar a través
de un andlisis en su temperatura, presion y selectividad respecto a distintos resultados
obtenidos experimentalmente en un reactor tubular PFR, en la produccion de MeOH.

Dicho lo cual, en el Anexo B figura 32, se denota que la temperatura 6ptima de operacion,
para obtener una buena conversion, y decente selectividad, es alrededor de 490 K, debido a
que, a medida que se superan los 500 K, al ser una funcion similar a logaritmica, se tiende a
mantener una conversion no superior al 25%, reduciendo la selectividad de MeOH al subir
la temperatura, tendiendo de esta manera, a producir menos Metanol.

Ahora bien, desde el punto de vista de la presion (bar), se puede visualizar que, en el Anexo
B figura 33, se observan graficas logaritmicas, tendiendo a un 6ptimo alrededor de los 40
bar, manteniéndose hasta los 50 bar en relacion con la temperatura (debido a que, si se
aumenta mucho la presion, aumenta de sobremanera la temperatura, reduciéndose la

conversion y selectividad de MeOH) una produccion decente de Metanol.
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Dicho lo cual, se decide trabajar con un reactor tubular PFR, de lecho fijo, a presion de
operacion de 43 bar, 493 K, y conversion parcial de CO; del 23%, junto con una conversion
parcial del 7% de CO (figuras 34 y 35), dado a los mismos motivos mencionados
anteriormente, sobre todo, para no perjudicar la reaccion principal y mas influyente en
presion y temperatura, de conversion de CO».

Finalmente, se trabaja con una conversion global de los reactores multitubulares del 82,4%
(Sanchez, 2018).

Ahora bien, ya habiendo definido los puntos importantes previos a la simulacion HYSYS de
Metanol, se procede a simular el proceso, visualizado en la figura 13, mostrada a

continuacion.

Fioh .
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Figura 13"Simulacion HYSYS de producciéon MeOH, con 99,9% de pureza mésica y
65,934 ton/h de produccion (Elaboracion propia)".

Primeramente, se deben ingresar las corrientes previas de CO capturado y H» producido por
el proceso de electrolisis, siendo estas de 111,1 ton/h de corriente CO» de entrada (94,43 ton/h
de CO; y el resto vapor de agua) al 76% de captura y 13,05 ton/h de hidrogeno puro
respectivamente. Después de ello, se procede a comprimir las etapas (K-102 y K-103) para
luego enfriarlas (IDC), obteniendo corrientes de 42 bar y 185°C de CO; junto con 185°C de
H», mezclandolos en el mezclador (MIX-100), formando un flujo de 179,3°C y presiones de
42 bar de mezcla. Se procede al compresor K-100, comprimiendo y calentando hasta llegar
a los requerimientos operacionales de entrada al reactor multitubular de lecho fijo (PFR), a
43 bar y 220°C, obteniendo un flujo de vapor de MeOH, CO,, H>O y CO.

Se sigue el circuito, manteniendo estable la presion, pero reduciendo la temperatura hasta los

21°C a través del IDC E-102 y reduciendo la presion gracias a la valvula VLV-100 para
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permitir una separacion 6ptima de CO2 y CO de MeOH y H>O en el separador flash V-100,
alcanzando un flujo liquido de 121,4 ton/h al 54,37% de composicion masica de MeOH y
45,62% de H»0, con 0,01% de CO de impureza. Dado lo anterior y manteniendo
temperaturas bajas (21,83°C) a la entrada de la torre de destilacion T-100, es posible obtener
de la corriente gaseosa con condensador full reflux, 66 ton/h de flujo masico al 99,9% de
pureza de MeOH.

Por ultimo, gracias a la ecuacién 43, se obtiene el volumen y altura de la torre de destilacion,

siendo para la torre T-100 una altura de 30 m y un volumen de 159,27 m°.

8.2.10.3.  Simulacion HYSYS produccién DME

Para la producciéon de DME, ya habiendo obtenido el flujo masico de MeOH, primeramente,
es necesario establecer el tipo de reactor (PFR, tubular de lecho fijo, dado a que es mas simple
y tiene un menor costo) y la conversion a la cual es necesaria trabajar (80% de conversion),
junto con el tamafio de reactor y masa del catalizador a ocupar. Por estas razones, dadas las
ecuaciones antes planteadas, siendo estas la ecuacion 45 y ecuacién 47, se necesita un
reactor de 6,98 m® y 1433 kg de masa de catalizador ZSM-5, de densidad de 720 kg/m?
(ACSMaterial, 2024; Ramos Rodriguez, 2015).

Dicho lo cual, ya habiendo definido las caracteristicas principales del proceso previo a la
simulacion, ahora es posible simular, siendo el proceso observado en la figura 14, mostrado

a continuacion.

-
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- Condagsad
ondepsador
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e weon DNE 240, DMEVafio
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Figura 14" Simulacion HYSYS de produccion de DME indirecto, con 99,65% de pureza

masica y 46,75 ton/h de produccion (Elaboracion propia)".
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El MeOH producido anteriormente, es ingresado como corriente de Metanol, pasando por un
IDC E-103, reduciendo su temperatura con caida de presion, hasta 1 bar y 25°C, para lograr
trasladar a través de una bomba (P-100) el flujo de metanol frio y subirle la presion a 15,5
bar, para eventualmente llegar a un mezclador MIX-100, siendo este, el encargado de manejar
el reflujo del proceso.

Después de ello, el flujo de MIX-100 se dirige a un IDC E-100, para subir la temperatura
necesaria segun los requerimientos a 250°C y mantener una presion a 13,5 bar, permitiendo
al reactor CRV-100 producir DME con un flujo mésico de 82,42 ton/h al 56,72% de fraccion
masica. El flujo de mezcla conteniendo DME es dirigido hacia el IDC E-101, para enftiar el
flujo e ingresarlo a la primera torre de destilaciéon T-100, produciendo un flujo de DME
liquido (condensador total) y un flujo dirigido al reflujo de MIX-100 de MeOH sobrante.

El flujo de reflujo de MeOH debe ir reduciendo su presion y temperatura, hasta entrar a la
segunda torre de destilacion, siendo esta T-101, con flujo de alimentacion de 35,51 ton/h, 8
bar y 139°C al 45,33% de fraccion masica de MeOH, logrando la conexion hacia el MIX-
100 gracias a la bomba P-101 y manteniendo la presion estable y coherente con los flujos
previos.

Finalmente se obtiene la produccion de DME de 46,75 ton/h al 99,65% de pureza, gracias al
reflujo y los equipos previos analizados y utilizados. Ademas de ello, se obtiene una altura y
volumen de torres de destilacion ocupadas (ecuacion 43 antes mencionada), siendo que, para
la torre T-100 se tiene una altura de 15 m y un volumen de 79,63 m?® y para la torre de

destilacion T-101 se tiene una altura de 10 m y un volumen de 53,09 m®.

8.2.11. Analisis Legal (leyes y normativas necesarias)
Debido a que por necesidades del proceso se planea extraer agua de Mejillones, para el
proceso de electrolisis y agua de servicio para los IDC de la produccion de MeOH y DME,
al igual que los Condensadores de las torres de destilacion de estos, es necesario seguir el
decreto con fuerza de ley N° 1.122 del ministerio de justicia , que fija texto del codigo de
aguas, que norma las aguas y el derecho de aprovechamiento, que indica que se debe declarar
la cantidad de agua utilizada en metros cubicos anuales, al igual que el costo de construccion

de sistema para retirar agua y se debe solicitar el derecho de aprovechamiento de aguas
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superficiales (sobre todo para el caso de la captura de CO», se prefiere el uso de agua dulce
evitando la corrosion de los equipos en la captura con aminas, MEA) (ministerio de justicia,
1981).

Ademas de lo antes mencionado, se debe tener en consideracion, segun el Decreto supremo
90 en la gestion ambiental, que la descarga de salmuera obtenida por el proceso de OI hacia
el mar, debe estar en norma segtin la concentraciéon méaxima permitida de contaminantes hacia
cursos de agua marina. En el Anexo C, figura 19 se denota que, el flujo de salmuera esta
dentro de la normativa y cumple, por lo que es posible descargarla hacia el mar.

Dentro de los ultimos topicos a considerar, para la proteccion de ecosistemas marinos se debe
tener un rango de 2 kilometros de distancia de succion y descarga desde la costa abierta,
segun el Comité Cientifico del Cambio Climatico (Comité Cientifico de Cambio Climatico,
2022).

Por ultimo, cabe mencionar que, al ocuparse tecnologias tales como la captura de CO2, no se
obtienen impurezas, permitiendo asi que no se generen reacciones secundarias dafiinas o
productos impuros que puedan provocar dafio medioambiental. De la misma manera, al
utilizar el proceso de electrolisis para optimizar las etapas de combustion, junto con la
produccion de H> puro, también no se generan impurezas. Dicho lo cual, no es necesario
seguir normas debido a la inocuidad del proceso.

Ahora bien, dentro de las sub-etapas en la formacion de DME, sobre todo en la produccion

previa de MeOH, se liberan a la atmosfera 2894 kg/h de CO, por lo que se debe mantener la

ng
m3N

normativa primaria de aire al liberarlo a la atmosfera, cumpliendo los 30 0 26 ppmv del

decreto supremo N°115/2002 MINSEGPRES (SINCA, 2015).

Esto se puede lograr a través de la liberacion del CO a mayor altura (mediante una chimenea
de 260 m de altura, lo cual dado el espacio ocupado por la planta de CO», se logra la
validacion de la normativa, considerando la dispersion completa del gas en ' horas respecto
al volumen de espacio estipulado en topico 8.2.5 y al tonelaje por hora de CO), para su
dispersion, o bien optimizar el proceso con reflujo, reduciendo el tonelaje de CO, capturado,

para que, dado que el Ha se agot6 y no puede reaccionar mas, el CO generado sea menor.
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Ademas de ello se puede agregar una etapa de adsorcion fisica con silice o carbon activado,
capaz de reducir estas emisiones.

Por tultimo, se encuentra la opcidén de agua de servicio de reflujo en la ultima fase de la
produccion de DME, debido a que, en la figura 14, en la corriente Metanol RF se recirculan
6,48% de agua de servicio a 15 bar y 113°C, siendo circulados 1064 kg/h. Dicho lo cual, es
posible reingresar este flujo masico al proceso de electrdlisis, previo a los electrolizadores,
especificamente a la etapa de OI (dado que el agua de servicio esta con iones, dafiinos en la
etapa de electrolisis) para poder ser utilizado con virtud en la produccion.

Ahora bien, es necesario antes del ingreso a esta etapa, mantener las condiciones Optimas,

necesitando IDC para enfriar las temperaturas del reflujo a condiciones 6ptimas de operacion.

8.2.12. Analisis Ambiental

Tomando en cuenta lo dispuesto en el articulo 9° de la Ley 19.300 y a lo indicado en el
articulo 4° del Decreto N°40 del Ministerio de Medio Ambiente (MMA), el titular de un
proyecto o actividad se debe acoger voluntariamente al SEIA y debera presentar una
Declaracion de Impacto Ambiental, salvo que dicho proyecto o actividad genere o presente
alguno de los efectos, caracteristicas o circunstancias contemplados en el articulo 11 de la
Ley 19.300. En aquel caso debera presentar un Estudio de Impacto Ambiental.
Segun el articulo 11 anteriormente mencionado un proyecto o actividad debe presentar
estudio de impacto ambiental si presentan o generan por lo menos uno de los siguientes
escenarios (BCN, 1994).
Se analizara cada uno de ellos para evaluar si se presentan a lo menos uno de los siguientes
escenarios:

» “Riesgo para la salud de la poblacion, debido a la cantidad y calidad de efluentes,

emisiones o residuos”.

En relacion con los residuos y efluentes generados estos seran principalmente aguas servidas
(RILES) y salmuera (producto de la OI del proceso de electrolisis). En cuanto a efluentes
liquidos, el proyecto generard descargas de contaminantes sobre cuerpos de aguas
superficiales o subterraneos, tal como es el caso de la salmuera producto de la OI del proceso

de electrolisis, siendo que se debe cumplir el DS 90, visualizado en el anexo C segun la
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concentracion de los iones en esta. Ademas de ello, los efluentes liquidos generados durante
la etapa de construccidon y operacion corresponderan a aguas servidas de los bafios, los cuales
seran gestionados por una empresa debidamente acreditada, la cual se encargard de su
disposicion final (BCN, 2000; Comité Cientifico de Cambio Climatico, 2022).
El resto de las emisiones o residuos no se consideran exceptuando la liberacion de CO como
residuo, debido a la captura de CO: (principal residuo en el proceso, siendo capturado por
aminas, MEA, y recirculado en el proceso), junto con agua de proceso, siendo utilizado como
materia para agua de enfriamiento dentro de los IDC de las distintas etapas.

» “Efectos adversos significativos sobre la cantidad y calidad de los recursos naturales

renovables, incluidos el suelo, agua y aire”.

Con respecto a los efectos sobre recursos naturales renovables como el suelo, agua y aire, el
presente proyecto s6lo generaré efectos sobre la cantidad y no calidad sobre el recurso hidrico
de la zona. Se utilizard agua de mar de la zona y costa de Mejillones, a 2 km de distancia de
mar abierto para la succion y descarga de estd y se presentard la informacidn cuantitativa y
cualitativa del uso del efluente natural a la Direccion General de Aguas como esta estipulado
en el Codigo de Aguas, DFL N°1122 del Ministerio de Justicia.
El aire no se verd afectado, gracias a la tecnologia a ocupar siendo esta la captura de CO»
dentro del proceso, como subproducto de valor para obtener MeOH y consecuentemente,
DME.

» “Reasentamiento de comunidades humanas, o alteracion significativa de los sistemas

de vida y costumbres de grupos humanos”.

Al encontrarse la central térmica a gas natural de Atacama en el sector visualizado en tépico
8.2.5., el reasentamiento de comunidades humanas no existe, debido a que la planta ya paso
por todo su proceso de asentamiento y estd en zona arida, alejada de la poblacion urbana o
sectores ciudadanos. Ademas de ello, cabe recalcar que, el proceso de electrolisis altera
significativamente la vida maritima, pero se tiene cuidado de ello gracias a la normativa
vigente en DS 90, junto con las zonas restrictivas de succion y descarga de residuos y materia

prima, por lo que no hay provocacion de dafos.
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» “Localizacion en o proxima a poblaciones, recursos y areas protegidas, sitios
prioritarios para la conservacion, humedales protegidos, glaciares y areas con valor
para la observacion astrondmica con fines de investigacion cientifica, susceptibles de
ser afectados, asi como el valor ambiental del territorio en que se pretende emplazar.”

La localizacion del proyecto no se encuentra en zona protegida, conservacion, glaciar o areas
con valor a la observacion astronomica, siendo esta pertinente a nivel profesional e industrial.

» “Alteracion significativa, en términos de magnitud o duracion, del valor paisajistico
o turistico de una zona.”

Al ubicarse en una zona de pertinencia profesional, debido a ser un sector industrializado
junto a otras centrales térmicas (termoeléctrica ENGIE, Complejo térmico de Mejillones
ENGIE, entre otros), el valor paisajistico o turistico de la zona no es pertinente, no hay

cambios.

8.2.13. Costos inversion (CAPEX y OPEX)

Para lograr entender si es rentable la producciéon de DME a través de las tecnologias antes
mencionadas y estudiadas, y poder determinar si es posible que el producto de DME sea
competitivo econdémicamente como tecnologia sustitutiva del GLP, es necesario vislumbrar
los distintos costos presentes, entre ellos los costos de inversion (CAPEX) y los costos
operacionales (OPEX), para asi, finalmente preparar el diagrama de cajas respectivo, con
distintos escenarios y andlisis de sensibilidad.

Primeramente, se determinaré el analisis de OPEX dentro de todas las etapas constitutivas de
la produccion de DME, entre ellas se encuentran los costos de servicios, tales como vapor de
agua utilizado (17,9 USD/ton), agua de enfriamiento (1 USD/ton), agua de servicio (1
USD/ton), costo eléctrico (23,78 USD/MWh), masa de catalizador (95,2 USD/kg para
catalizador MeOH y 8,13 USD/kg para catalizador para DME) y costo aminas para la captura
de CO2 (777,7 USD/h) (gme, 2023; G. Hernandez, 2023; Ministerio de energia, 2021;
Sanchez, 2018; W Sanderson et al., 2018).

Dicho lo cual, para determinar el costo operacional por parte de los IDC en los procesos
involucrados, es necesario determinar el flujo de agua de servicio a utilizar (vapor de agua si

calienta, agua de enfriamiento si enfria o agua de proceso). Para determinarlo, se vislumbra
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la siguiente ecuacion, mostrada a continuacion, siendo representada como un balance de
energia en el IDC:

BE = Qs—p = F; - cPims - (Trinais — Tinicios) = Fp - ¢Pmp * (Trinarp — Tinicior) (51
Siendo “F;” el flujo de servicio en kg/h, “F,” el flujo de producto en kg/h y “cp” la capacidad
calorifica en Kj/kgK, junto con Qs.p el calor de servicio o producto respectivamente, medido
en Kj.

Cabe recalcar que, a través de la opcién Solver en Excel, se puede determinar el F;
minimizando la diferencia al cuadrado de ambos Qs.p, variando las celdas que son incognitas
dentro del proceso/etapa. También cabe recalcar que, se considera para el costo de los flujos
de servicios, un sistema cerrado, por lo que el costo de reposicion sera del 4% del costo de
flujo de servicio.
Ademas de ello, se tiene el gasto energético consumido por los IDC, siendo utilizado HYSYS
para obtener el area de transferencia de calor, logrando a través de la siguiente ecuacion,
obtener el OPEX anual de gasto energético, siendo:

Q =A¢c-U-LMTD (52)
Siendo A4 el 4rea de transferencia de materia, evaluada en m*> y el LMTD expresado
mediante la ecuacion 53 mostrada a continuacion:
(ATy) — (AT,) (33)

AT.
Ln(A—T;

LMTD =

Expresandose los AT, como la variacién de temperatura entre temperaturas de productos y
servicios, de entrada y salida, medidas en °C o en Kelvin.

Ademas de ello, se tiene el coeficiente global de transferencia de calor U, expresandose de
la siguiente forma, mostrada a continuacion:

1 (54)
1 1
h1A+h2A

U=

Obteniendo U expresado en W/m?K, en relacion al area dada por Aspen HYSYS vy los
coeficientes convectivos de los fluidos involucrados, determinados por bibliografias (Heat

Transfer in Process Engineering, 1st Edition, 2010).
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Finalmente, se puede obtener la potencia eléctrica consumida por los equipos, siendo en un
IDC expresada de la siguiente manera:

Petectrica = U * Agac - LMTD (55)
Expresado Pelectrica €n Kw.
En el caso de las bombas utilizadas, gran parte de ellas se mantienen segun los calculos de
OPEX obtenido por Aspen HYSY'S del apartado de evaluacion econdmica. Sin embargo, se
deben calcular las bombas previo a Ol en electrélisis, y previo a la zona de electrolizadores
alcalinos. Dicho lo anterior, se debe, primeramente, calcular los pardmetros necesarios para
poder obtener el gasto energético, siendo el nimero de Reynolds evaluado como:
_D-p-v (56)
=

Siendo “D” el didmetro evaluado en m, “p” la densidad del fluido medida en kg/m?, “v” la

Re

velocidad en la tuberia (m/s) y “u” la viscosidad cinemadtica en kg/ms.
Ahora bien, para poder determinar el nimero de Reynolds, se necesita obtener la velocidad
de tuberia, siendo esta expresada como:

-
F

Siendo “A” el 4rea de cafieria, evaluada en m? y “F” el flujo por el que pasa durante el uso
de la bomba, evaluada en m?/s.
Ademas de ello, para obtener el area de la cafieria, se debe seguir la siguiente ecuacioén

mostrada a continuacion:

/[
A=—-D2 (58)
4
Ademas de lo antes mencionado, se debe calcular la presion de salida, importante para

determinar la altura de la bomba, y eventualmente su potencia eléctrica, siendo expresado

como.

2

v (59)
Psalida=Psucci0n+(p'g'z)+ 0'7 +hf'g.p

Tomando en consideracion las presiones en Pascales, “z” en m como altura y hy las perdidas

en la caferia, determinada como:
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h, = f . (Lequivalente> U_ (60)
f = D 29

Siendo f, el factor de friccion Darcy, y Lequivalente €1 largo equivalente de la distancia estimada
que recorreran los fluidos entre cafierias. Dicho lo cual, es posible determinar el f; de la

siguiente manera, mostrada a continuacion:

i 2 logy < e N 2,51 ) (61)
\/7 37D R,- \/7

Ecuacion empirica de Colebrook, junto con proceso iterativo de Excel.

Por ultimo, se determina la altura de la bomba como relacion directa para la potencia eléctrica

de la bomba, siendo expresada como:

Psalia 62
Hpomba = ( ;a_lga) +hf+2z (62)

Finalmente, ya habiendo desglosado los términos importantes a definir, es posible determinar
la potencia hidraulica de la bomba, siendo esta expresada como:

F-p-9-Hpompa (63)
eficiencia

Phidraulica -

Del mismo modo, la potencia eléctrica como:

Peectrica = Phidrautica * Eficiencia (64)
Ya habiendo definido las bombas e IDC, se encuentran los compresores/expansores, pero el
valor operacional de ellos se determin6 con Aspen HYSYS de evaluacion econdmica, por lo
que no fue necesario estimar sus gastos, de la misma manera que las torres de destilacion
ocupadas.
Dicho lo anterior, en la siguiente tabla mostrada a continuacién, se muestran los gastos
operacionales de los equipos involucrados en cada etapa dentro de las distintas secciones para
la produccion de DME, siendo esta:
Tabla 8"Listado de gastos operacionales en proceso productivo de DME total caso base sin

02 y sin integracion energética".

Proceso Equipo Gasto Gasto OPEX total
energético servicios MM MM
MM USD/afio USD/afio USD/afio
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Electrolisis Bombas 0,07 - 0,07
IDC 5,42 0,36 5,78
Sumatoria - - 5,85
Captura de Bombas 0,02 - 0,02
CO2
IDC 31,92 0,67 32,59
Expansores/compresores 12,70 - 12,70
Condensador full Reflux 9,49 0,04 9,53
Reboiler 3,79 0,30 4,09
Aminas MEA - - 6,34
Sumatoria 65,26
MeOH IDC 12,67 0,37 13,04
Compresores/expansores 6,1 - 6,1
Reboiler 2,7 0,6 3,3
Condensador full Reflux 1,85 0,56 2,41
Masa catalizador - - 1,15
Sumatoria 26,00
DME IDC 7,74 1,32 9,06
Bombas 0,012 - 0,012
Reboiler 0,833 0,16 1,00
Masa catalizador - - 0,012
Condensador total 1,00 0,04 1,04
Sumatoria - - 11,12

Finalmente, se expresa en la siguiente figura mostrada a continuacion, el mayor impacto de

OPEX dentro de las etapas para la produccion de DME, siendo:
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OPEX por etapas

DME Electrolisis
10% 6%

MeOH '
24%

4

Captura de CO2
60%

= Electrdlisis = Capturade CO2 = MeOH DME

Figura 15"Impacto de OPEX determinado por las distintas etapas en la produccion de DME
(Elaboracion propia)”.

Se puede observar en la figura 15 antes mencionada, que el mayor impacto econémico
respecto a los gastos operacionales de equipos y sus servicios es principalmente la subetapa
de la captura de CO», seguido de las etapas de produccion de MeOH y DME. Esto se explica
debido a que la etapa de captura de CO, posee flujos de proceso muy elevados respecto a las
otras subetapas de produccion, mientras que la etapa de MeOH posee las condiciones
operacionales mas elevadas de todo el proceso (presion y temperatura, derivando en costos
eléctricos/agua de servicio/vapor de servicio elevados por parte de los
compresores/expansores ¢ IDC ocupados) de producciéon de DME, junto con un flujo
considerablemente alto, provocando que en estas etapas el gasto operacional sean los mas
elevados.

Ahora bien, ya obtenido el OPEX de la produccion de DME, es necesario calcular el CAPEX
de todo el proceso productivo. Dicho lo cual, a través de libros tales como “Plant Design and
Economics for Chemical Engineers” de Timmerhaus and Peters, junto con un documento
basado en Timmerhaus “Estimacion de costes y rentabilidad de equipos” y el libro
“PRINCIPLES, PRACTICE AND ECONOMICS OF PLANT AND PROCESS DESIGN™,
es posible determinar el CAPEX a través de calculos empiricos (S. Peters et al., 1992; S.Page

& Gulf, 1996; Towler & Sinnott, 2022).
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Primeramente, se debe calcular el CAPEX invertido en el proceso de electrélisis, siendo en
su mayoria determinado por el valor de los electrolizadores alcalinos. Dicho lo cual, a través
de un estudio de prefactibilidad realizado en los costos de inversion de procesos de
electrolisis, es posible estimar el valor invertido en la planta de estudio, siendo estipulado

seguin los kwh de la planta a través de la siguiente figura mostrada a continuacion.

CAPEX por kW instalado

1.800,00

0

4]
200,00
1.000,00
800,00
600 00
100,00
20000
2020 2030 2017 2025 2019 2030 Actua Futuro Actual Futur

FCH U RENA EA Fabricantes Promedio

b

CAPEX [ miles de USD por kW instalado)

Figura 16"Valor de CAPEX por kW en plantas de electrdlisis, estimadas a través de
diferentes grupos internacionales y proyecciones futuras (giz, 2021)”.

Dicho lo cual, dado que la planta es de 781 MW, se utilizan 49 electrolizadores, y se toman
500 USD/kw estimado a través de los fabricantes.
Se toma en consideracion solo los fabricantes y no el promedio, dado que, al ser un proyecto
con una economia de escala debido a la magnitud de lo solicitado, por pertinencia profesional
se selecciona este parametro, siendo los fabricantes el lazo directo de estos equipos.
Ademas de ello, la planta de electrdlisis necesita de una etapa de Ol y deionizacion para
reducir las sales del agua de mar, y permitir que la electrolisis sea eficiente y no se dafien los
equipos.
Por estos motivos, se estima a través del método de Williams un escalamiento en base al

mercado actual de equipos de Ol y deionizadores, siendo expresado como:
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Ca (Pa)" (65)
Cb \Pb

“Cx” se considera como los costes de los equipos/plantas y “Py” se consideran como las
capacidades o parametros caracteristicos. Ademas de ello, “n” es el coeficiente de Williams
generalmente de 0,6, siempre y cuando no se encuentre su valor dentro de las siguientes

figuras mostradas a continuacion:

Clase de aparato (y parametro funcional) Exponente
Aspiradores gas (caudal) 0.87
Bombas (caudal) 0.52-0,76
Cambiadores de calor (superficie de calefaccion) 0,6
Cambiadores de ion (volumen) 0,70-0,80
Colectores de polvo (caudal) 0,84
Compresores (caudal) 0,73
Cristalizadores (volumen) 0.80-0,85
Depdésitos (volumen) 0,65

Desintegradores mecanicos (potencia y capacidad | 0,60-0.72
de produccién)
Espesadores (sedimentadores) (superficie libre) 0.30-0,72

Evaporadores (superficie de calefaccion) 0,50-0,70
Filtros (superficie de filtracion) 0,58-0.66
Hidroextractores y centrifugas (diametro de cesta) 1
Mezcladoras (volumen y potencia) 0,35-0,70
Secaderos: superficie de carga'(1); 09
Soplantes (caudal) 0,30-0.60
Tamizadoras (superficie de tamizado) 0.28-0,80
Torres (diametro) 0,72-1,20
Transportadores y elevadores (longitud o 0.47-0.89
distancia)

Figura 17"Exponentes de Williams para equipos (S.Page & Gulf, 1996)".
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Tipo de planta n

Oxido de etileno 0,79
Etanol 0,6
Estireno 0,68
Butadieno 0,59
Coquizacion de petréleo 0,58
Formaldehido 0,58
Benceno 0,61
Acido nitrico 0,56
Oxigeno 0,64
Acetileno 0,75
|Metanol 0,83
Alcohol butilico 0,55
Alcohol isopropilico 0,6
Sosa 0,35
Acido fosférico 0,58
Nitrato aménico 0,54
Urea 0,59
Acido sulfirico 0,62
Amoniaco 0,74
Etileno 0,58

Figura 18"Exponente de Williams para procesos (S.Page & Gulf, 1996)".

Dado lo anterior, para el proceso de electrdlisis, se toma en consideracion la ecuacién 65 y
un coeficiente de Williams de 0,6 ademas de un escalamiento segun el coste de 38.000 USD
y 8000 L/h, para la Ol y un coste de 3.000 USD para los deionizadores con capacidad de 2
ton/h. Dicho lo cual, a través de la ecuacion 65 se logran obtener los valores de CAPEX de
estos equipos (Alibaba, 2024; AQUAENERGY, 2024).

En el caso de equipos secundarios dentro del proceso productivo de DME, se encuentran los
IDC, reactores multitubulares y compresores, siendo la inversion de estos calculados a través
de la siguiente ecuacion, mostrada a continuacion:

Cc=a+b-S" (66)

Siendo Ce el valor de adquisicion del equipo en USD, “a” y “b” parametros segun el tipo de

equipo, y “S” el valor del parametro capaz de escalar el equipo, dentro de un rango de valores.
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Equipment Units for size, § - — - — a b n Note
Exchangers
U-tube shell and tube area, m” 10 1000 28,000 54 1.2
Floating head shell and tube area, m° 10 1000 32,000 70 1.2
Double pipe area, m” 1.0 80 1200 2500 1.0
Thermosiphon reboiler area, m> 10 500 30,400 122 1.1
U-tube Kettle reboiler area, m” 10 500 29,000 400 0.9
Plate and frame area, m” 1.0 500 1600 210 0.95 2

Figura 19"CAPEX de IDC a partir de aproximaciones empiricas segun parametros
importantes de disefo (Towler & Sinnott, 2022)".
De la misma forma que los IDC, se encuentran los reactores multitubulares, y
expansores/compresores, segun la ecuacién 66 y las figuras 20 y 21 respectivamente,

mostradas a continuacion:

Reactors
Jacketed, agitated volume, m* 0.5 100 61,500 32,500 0.8 2
Jacketed, agitated, glass lined volume, m* 05 25 12,800 88,200 0.4

Figura 20"CAPEX de reactores, segtin su volumen en m3 (Towler & Sinnott, 2022)".

Compressors

Blower m*/h 200 5000 4450 57 0.8
Centrifugal driver power, kW 75 30,000 580,000 20,000 0.6
Reciprocating driver power, kw 93 16,800 260,000 2700 0.75

Figura 21"CAPEX de compresores/expansores, seglin su potencia en kW (Towler &
Sinnott, 2022)".
Ahora bien, estos valores, son tomados en consideracion segun el valor del afio en que se
basaron las figuras anteriores (afio 2010), es por ello por lo que, se debe adecuar, segun el
afio actual, a través de la siguiente ecuacidn mostrada a continuacion:

CEPCIpresente (67)

Valor, = Valorygsado *
presente pasado CEPCl,asad0

Siendo considerado el CEPCI como el valor del indice de costo para plantas de ingenieria
quimica, o equipos, siendo herramienta para ajustar los costos en funcion de la inflacion y
otros factores econdémicos. Dado lo anterior, a través de la siguiente figura se muestran los

valores de CEPCI a lo largo de los afios, siendo:
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AB A AL PLA 0 D
Year |Com- | Equipment| Construc-| Buildings|
posite tion and super-

CElndex labor vision

1963 | 1024 100.5 107.2 | 102.1 103.4
1964 | 103.3 101.2 108.5 | 103.3 104.2
1965 | 104.2 102.1 109.7 | 1045 104.8
1966 | 107.2 105.3 1124 | 1079 106.8
1967 | 109.7 107.7 1158 | 1103 108.0
1968 | 113.7 109.9 1210 | 1157 108.6
1969 | 119.0 | 1166 1283 | 1225 109.9
1970| 125.7 123.8 1373 | 127.2 110.6
1971] 1323 1304 1462 | 1355 114
1972| 137.2 1354 152.2 | 1420 11.9
1973| 1441 141.8 157.9 | 150.9 1228
1974 | 1654 171.2 163.3 | 165.8 1344
1975| 1824 1947 168.6 | 177.0 141.8
1976| 192.1 205.8 174.2 | 1873 150.8
1977 | 204.1 2209 178.2 | 199.1 162.1
1978 | 218.8 2403 185.9 | 213.7 1619
1979 | 238.7 264.7 1949 | 2284 185.9
1980 | 261.2 | 2926 | 2043 | 2383 214.0
1981| 297.0 | 3239 | 2424 | 2749 268.5
1982| 314.0 | 3362 | 263.9 | 290.1 304.9
1983 | 317.0 | 336.0 | 267.6 | 29546 3233
1984 | 322.7 | 3440 | 2645 | 300.3 3363
1985| 325.3 | 347.2 | 265.3 | 3044 338.9
1986 | 3184 | 3363 263.0 | 303.9 1.2
1987 | 323.8 | 3439 262.6 | 309.1 346.0
1988 | 3425 | 3727 265.6 | 319.2 3433
1989 | 3554 | 391.0 2704 | 327.6 344.8
1990| 357.6 3922 2714 | 3295 355.9
1991 361.3 396.9 2748 | 3329 3545
1992 | 358.2 392.2 273.0 | 3346 354.1
1993| 359.2 | 3913 | 270.9 | 3416 3523
1994 | 368.1 4069 | 2729 | 3538 351.1
1995 | 381.1 4273 | 2743 | 3624 347.6
1996| 381.7 | 4274 | 2775 | 365.1 344.2
1997 | 386.5 | 4332 | 2819 | 3714 342.5
1998 | 389.5 | 4360 | 2874 | 3742 1.2
1999 | 390.6 | 4355 | 2925 | 380.2 3399
2000| 394.1 | 438.0 | 299.2 | 385.6 340.6
Indexes’ base: 1957-59 = 100.0

Figura 22"Valores de CEPCI seglin equipos, plantas, edificios, entre otros (M. Vatavuk,
2002)".
A partir del afio 2000 en adelante, se hace una aproximacion dada la siguiente ecuacion
mostrada a continuacion:
CECPCI, — CECPClyy = Aq — At (68)
Tomando en consideracion que los CECPCly son el valor de intervalos de CECPCI desde la
fecha de consideracion en el libro de S.Peters y la maxima en la figura 22, al igual que el
rango de afios en ese intervalo con Ax (S. Peters et al., 1992).
Finalmente, se puede aproximar segtn la siguiente ecuacion mostrada a continuacion, siendo:
CECPI, + ACECPCI - (Prango afios) (69)
Siendo Prango afios 12 proporcion del rango de afios en ecuacion 68 hasta la fecha actual (afio
2000 a 2024 Prango aiios €8 3, dado que de 1992 a 2000 tiene un valor CEPCI de rango en 8
afos), basandose en su valor CECPCI.
Finalmente, se tienen las distintas torres utilizadas dentro del proceso productivo, ya sea en

captura de CO», produccion de MeOH y DME, siendo estas torres de absorcién quimica o
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torres de destilacion. Para ello, se debe calcular el CAPEX a través de su peso (ton) y espesor

(cm), siendo expresados en las siguientes ecuaciones mostradas a continuacion:
P’ -, N (70)
= - C
c-E—-06-P

Siendo “e” el espesor en cm, “P"” es la presion de disefio medida en Pa, “r.” es el radio

e

exterior del cilindro medido en cm, “E” eficiencia de soldadura de 0,7, “o”’ la maxima tension
permitida del material en kg/cm?y “c” el sobre espesor en cm.
Después de ello, con el espesor calculado, es necesario calcular el peso de la torre en
toneladas, siendo expresado como:

W=785-nt-D,-e-(L+D,) (71)
Donde “W” es el peso en kg, “e” el espesor en mm, “D¢” el didmetro exterior en metros y
“L” la altura total o longitud en m.
Dado lo anterior, se tiene que el coste total sera expresado como:

C=Cy W-fn (72)

Siendo fi, el factor del material y Cy el coste unitario. Ahora bien, el coste unitario, en torres

con caida de presion, se determina segun la siguiente figura mostrada a continuacion:
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Figura 23"Precio unitario de columnas respecto a su peso (ton) (S.Page & Gulf, 1996)".

Ademas de lo antes descrito, se tiene que en el caso de columnas de destilacidon en las cuales

se utilizan platos dentro de ella, conlleva un costo aumentado, determinado por la siguiente

figura, siendo esta:

Installad cost par plate, £

10000

Tirma base mid 1992

Plate diameter, m

[= I P s it 1 ¥ |
——  Type Material factors _ =
- Siave C.5 x1.0 - - _:‘
- Valve 8.5 =17 ]
_® y @l !
@ Bubble cap | DR
1000 -—-—!— = v @ -
——1 - .rr.r!@’- ==
Lz 7 I
i 4 11!
T i I
i B
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st |
[
250 all L i
a1 1.0 w

Figura 24"Costo respecto a cantidad de platos en torres de destilacion (S.Page & Gulf,

1996)".
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Por ultimo, el CAPEX respecto a bombas y algunos compresores, fueron consideradores

segun la evaluacion economica de Aspen HYSY'S economics, dada la exactitud de sus valores

y ahorro de célculos extensos.

Ademas de ello, se toma en consideracion para el CAPEX el costo de adquisicion calculado

previamente junto con, el costo de instalacion, siendo este un % del costo de adquisicion,

visualizado en la figura 25 mostrada a continuacion:

Type of equipment

Centrifugal separators

Compressors
Dryers
Evaporators
Filters

Heat exchangers

Mechanical crystallizers

Metal tanks
Mixers
Pumps
Towers

Vacuum crystallizers

Wood tanks

Installation cost, %

20-60
30-60
25-6()
25-90
Ha—-al)
30-60
30-60
30-60
2040
25-60
60-90
4(-T70
30-60

Figura 25"CAPEX de costo de instalacion, para diferentes equipos dentro del proceso

productivo (S. Peters et al., 1992)".

Por ultimo, en la siguiente tabla se muestran los valores de CAPEX por equipos y total, por

cada etapa dentro del proceso productivo de DME, siendo:

Tabla 9"CAPEX caso base sin O; invertido en adquisicion e instalacion, dentro del proceso

productivo de DME".
Proceso Equipo Cantidad Precio Costo Precio total
total MM | instalacion MM USD
USD MM USD
Electrolisis Bombas 2 0,024 0,014 0,038
IDC 2 0,084 0,051 0,135
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Ol 1 0,37 0,22 0,59
Deionizadores 1 0,04 0,02 0,06
Electrolizadores 49 244,06 146,44 390,5
Sumatoria - - - 391,32
Captura de Bombas 2 0,268 0,16 0,428
CO;
IDC 3 6,082 3,041 9,123
Expansores/compre 1 22,96 13,77 36,73
sores
Torre de desorcion 1 13,05 7,83 20,88
Torre de absorcion 1 52,00 31,20 83,20
Aminas MEA 1 0,0077 - 0,0077
Sumatoria - - - 150,37
MeOH IDC 5 0,57 0,34 0,91
Compresores/expan 3 14,6 8,76 23,36
sores
Torres de 1 21,97 13,18 35,15
destilacion
Separadores flash 2 1,88 1,13 3,01
Reactor tubular 1 0,2 0,12 0,32
lecho fijo
Sumatoria - - - 62,75
DME IDC 4 1,47 0,88 2,35
Bombas 3 0,053 0,031 0,084
Torres de 2 10,32 6,19 16,51
destilacion
Reactor tubular de 1 0,095 0,057 0,152
lecho fijo
Sumatoria - - - 19,1
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Esto, se puede visualizar de mejor forma, respecto al peso del CAPEX total por cada etapa,

en la siguiente figura mostrada a continuacion:

Produccién DME

Produccién Me 39

= Electrolisis = Capturade CO2 = Produccion MeOH Produccién DME

Captura de CO2
24%

Electrolisis
63%

Figura 26"Impacto de CAPEX segun las subetapas dentro del proceso productivo de DME
(Elaboracion propia)".

Denotandose en que, la mayoria de inversion y, por lo tanto, el peso del CAPEX recae
principalmente por el proceso de electrolisis, y la captura de CO». Esto es coherente respecto
al analisis previo, dado los altos y mayores flujos que manejan los equipos secundarios (IDC,
compresores) y equipos principales (torres de absorcion y desorcion), junto con, ser el
principal productor de materia prima del gas de sintesis utilizado para la hidrogenacion de
COa, permitiendo la facilidad para la produccion de MeOH y eventualmente, el DME.

Finalmente, para corroborar si es que, el proceso productivo de DME, con todas sus subetapas
en esta, tienen valores acordes a nivel industrial respecto a diferentes areas, se debe calcular
el LCOE, permitiendo asi, entender la métrica en la industria de la energia de los diferentes
productos (costo promedio de generacion de energia durante la vida util de la planta

respectiva) y poder obtener valores reales, siendo expresado como:
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QL+ M) (73)
1+1r)t
LcoE = (1T
E
((1 + r)t)

Siendo I; y M los gastos de inversion y gastos operacionales y mantenimiento, junto con E;
la cantidad de energia que se produce cada afio (también se puede considerar la cantidad de
producto, permitiendo asi, que sea el coste produccion lo que el valor de LCOE mostrard).
Ademas, se tiene el valor de r siendo la tasa de descuento por parte de los inversionistas, y t
el periodo (H2 Chile & Giz, 2024).

Dicho lo cual, en la siguiente tabla mostrada a continuacion, se denotan los LCOE respectivos
para cada etapa, siendo:

Tabla 10" Valores de LCOE caso base sin O y sin integracion energética para las distintas

etapas de produccion de DME, respecto a valores industriales".

Etapa LCOE USD/ton LCOE USD/ton

Electrolisis Ha 3354 3-7,5 USD/kg H» (Garcia
Bernal, 2021a).

CO2 194-249,96 110 USD/ton CO; (Energy
transitions commission,
2022; Moreno et al., 2021).

Producciéon MeOH 1165 800-1600(IRENA &
Methanol Institute, 2021).

Produccion DME 1714 692 (Fasihi & Breyer, 2018).

Cabe recalcar que, el valor de LCOE del COz, debido a su gran inversion de CAPEX dada la
magnitud de la planta, posee valores superiores de los estipulados segun Giz y de la comisioén
de energia transicional. Ademas, posee un rango reducido gracias a la reduccion del CAPEX
y OPEX por parte de la utilizacion y revalorizacion del oxigeno (producido por la electrolisis)
utilizado en la camara de combustioén, en relacion directa con la captura de CO,. La
explicacion del por qué se sobrepasa el rango estipulado en bibliografia, se explicara segin

el andlisis de resultados en capitulos mas adelante.
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Ademas de ello, se considera la produccion de MeOH con los costes de produccion de e-
metanol, dado que, para su produccion, se utiliza la captura de CO» junto con H» del proceso
de electrolisis, considerandose como e-metanol.

Finalmente, se puede denotar que, el coste de produccion de DME, principal producto de
valor a vender tiene costes muy superiores (1714 USD/ton DME sin considerar los gastos de
MOD e impuestos, seguros y royalties), a lo que normalmente costaria producir con otros
tipos de métodos (convencional) y es que, esto se explica dado que al igual que en el caso
del MeOH producido, la produccion del DME es verde, a través de tecnologias tales como la
electrolisis y captura de CO2, poseyendo individualmente valores altos de produccion y poco
rentables, provocando un aumento del costo de produccion del DME frente a su competidora
por método convencional.

Ahora bien, es posible deducir a través de lo estipulado en CAPEX y OPEX en los topicos
anteriores que, la produccion de DME es en términos de inversiones, la etapa mas barata en
comparacion a sus subetapas (costos de produccion de electrolisis y MeOH), debido a la baja
necesidad de procesamiento y condiciones operacionales, junto con un bajo flujo de proceso.
Es por ello que, sale més rentable a simple vista la compra de MeOH por método
convencional, frente a su produccién con tecnologias verdes. Sin embargo, el andlisis y
integracion de tecnologias debe visualizarse y analizarse con mayor detenimiento en
capitulos posteriores, dado que, si se compra MeOH, el OPEX se vera afectado en gran
medida, también dependiendo y siendo sensible a su precio, provocando la no rentabilidad
econdmica.

Por ultimo, gracias a la reduccion de CAPEX y OPEX por el uso de O; en vez de aire en la
camara de combustion de la central térmica a gas natural, es posible dar utilidad al O, de la
electrolisis, permitiendo una mayor eficiencia en la captura de CO: al reducir los NOXx,
aumentando la concentracion de los gases de combustion, y reduciendo el coste de
produccion de CO; (194 USD/ton).

Para finalizar, en Anexo D, se encuentran los calculos al detalle del apartado tanto técnico

como econdmico, al igual que el precio a utilizar, entre otras cosas.
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8.2.14. Método integracion energética y reduccion costos O para las diferentes
etapas, reduccion de costos.

Al analizar las diferentes etapas de la produccion de DME, es necesario entender si es posible
lograr la integracion energética entre ellas, optimizando el uso de la energia en el sistema y
permitiendo asi que los gastos operacionales energéticos de los equipos como los IDC se
vean reducidos. Esto se llevard a cabo a través del método Pinch, junto con el ingreso de los
flujos de O (por parte de la electrolisis) a 6,17% de concentracion de CO> para la captura de
CO (sin embargo, aca aun no se contabiliza la maxima capacidad permitida de O por parte
de la temperatura de la turbina).

Para ello, se debe a través de las ecuacion de calor de los IDC, siendo est4 representada por
la ecuacion (51), entregar los rangos de temperatura a trabajar, junto con las capacidades
calorificas y el flujo procesado.

Primeramente, se realiza el andlisis de integracion energética para el proceso de electrélisis,
y como primer paso, entender la cantidad de necesidad para calentar o enfriar, siendo la

siguiente:

Hfria Hnecesario
8497923196, -9071,412844
Servicios calentamiento

Figura 27"Gastos operacionales sin integracion energética (Elaboracion propia)".
Entonces, se realiza el analisis de integracion energética para el proceso de electrolisis,
ajustando las temperaturas de entrada y salida segiin una Tmin, siendo esta de 10°C, y un
Tmin/2 de 5°C. De esta forma, se obtienen corrientes frias y corrientes calientes, siendo los
intervalos de las curvas compuestas, representadas en la siguiente figura mostrada a

continuacion:
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Figura 28"Intervalos gran curva compuesta (Elaboracion propia)".
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Intervalos gran curva compuesta

Corriente

Tipo

Tentrada®c

Tfinal®c

Fep kW/°c

IDC-1

Fria

23,73

75

165,748453

=¢10A

INGENIERIA QUIMICA
INGENIERIA AMBIENTAL

Dado lo anterior, se debe crear una gréafica en cada una de las temperaturas, listadas de mayor

a menor, a través de sus calores correspondientes, y entalpias, dependiendo si estas son

corrientes frias o calientes, tal como se muestra a continuacion:

Temperaturas
ajustadas

deltaT

C-1

171

75

96

65

10| 165,

23,73

41,27] 165,

C,Frias FCp

Q C,Frias

Delta H

C/Fria QCC-QCF

o

Q ajustado kW

0 0

8497,9232

15911,85151

15911,85151

15911,85151

1657,48453

6840,43866

0 15911,85151

15911,85151

6840,43866

0 -6840,438064

8071,412844

Figura 29"Escalamientos para obtener el calor ajustado y servicios de calentamiento y

Obteniendo un nuevo gastos operacional de 0 kW para los servicios de calentamiento y 9071
kW para los servicios de enfriamiento, denotando que al calentarse mas de lo que se enfria,
se logra obtener la completa integracion energética para reducir al maximo ambos costes

(esto se puede ver al comparar la figura 27 con el Q ajustado de los servicios de

enfriamiento (Elaboracién propia)".

calentamiento y enfriamiento de la figura 29).

Finalmente se analizan las siguientes figuras, denotando sus curvaturas compuestas, respecto

a su gasto energético integrado y sus entalpias, siendo:
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0

-10000 0 10000 20000
Delta Entalpia kW

Figura 30"Temperatura (°C) vs entalpia (kW) (Elaboracion propia)".

20000
18000
16000
14000
12000
10000
8000
6000
4000
2000

Q ajustado kW

Q ajustado kW

0 20 40 60 8 100 120 140 160 180
Temperatura °C
Figura 31"Q ajustado (kW) integramente vs temperatura °C (Elaboracion propia)".
Por ultimo, como se puede analizar en la figura 31, los servicios de enfriamiento se ubican
en los 23,75 °C y los servicios de calentamiento seran 0 kW, dado que se logra optimizar el
proceso debido a que hay exceso de calor que se cede en esta subetapa.
Se realizan los mismos cdlculos para las siguientes subetapas del proceso productivo de
DME, y se realiza una integracion energética entre las subetapas de DME y captura de CO»,
dado que en la captura de CO: es la subetapa con mayor gasto operacional energético debido

a sus altos flujos masicos de procesamiento, y la subetapa de DME es la tnica entre las demas
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que, tiene mas servicios de calentamiento que servicios de enfriamiento, permitiendo una

optimizacion energética entre estas dos etapas.

Dicho lo cual, se obtienen los siguientes gastos energéticos finales y ahorros en comparativa

entre cada una de las subetapas, siendo:

Consumo

energetico 9071,41

[ [Servicios enfriamiento [servicios calentamiento

0fkw

Ahorro kW 8497,92

8497,92 | kw

Gasto
energetico
final MM

USD/afio 1,89

L]

MM USD/afio

Total gaso
energetico
final MM
USD/afio

1,89

MM UsD/afio

Figura 32"Gasto energético final integracion energética H> (Elaboracion propia)".

Consumo
energetico

integracion 122957,96

Servicios enfriamiento [Sevicos calentamiento| |

0,00 kW

Ahorro kW 54183,57

54183,57 kW

Gasto
energetico
final MM

usD/afo 25,58

0,00| MM USD/afio

Total gaso
energetico
final MM
usD/ano

25,58

MM USD/afo

Figura 33"Gasto energético final integracion energética entre CO2 y DME (Elaboracion

propia)".
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Servicios enfriamiento _[Servicioscalentamiento |

Consumo
energetico
integracion 37004,04 0,00 kW
Ahorro kW 22821,52 22821,52 (kW
Gasto

energetico
final MM
usD/ario 7,70 0,00|MM USD/ario
Total gaso
energetico
final MM
usD/afo 7,70 MM USD/afio

Figura 34"Gasto energético final integracion energética MeOH (Elaboracion propia)".

Servicios enfriamiento _:
Consumo energetico
integracion 2854,14 9736,98|kw
Ahorro kW 16736,15 16729,92| kW
Gasto energetico final
MM USD/afio 0,59 2,03|MM USD/afio
Total gaso energetico
final MM USD/afio 2,62|MM UsD/ano

Figura 35"Gasto energético final integracion energética DME (Elaboracion propia)".
Dentro de los puntos finales a destacar dentro de la integracion energética, es que hay 74

ton/h de agua que no se recircula dentro de la simulacion HYSY'S, por lo que es necesario
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reducir los gastos operacionales dentro del circuito cerrado de flujos de servicio de todas las

etapas de la produccion de DME, siendo estas representadas en la siguiente figura como:

Costos Costos servicios con
zervicios integracion
PR Tonelaje recireulacion MR
USDHafio zervicio USDHafio H2
013 1200,00 0,00
012 20000,00 0,00
Costos Costos servicios con
servicios integracion
] recirculacion MM
USDiafio 0,00 USDéafio Captura CO2
020 34000,00 0,00
014 16000,00 0,00
0,20 1920,00 0,20
0,04 4000,00 0,04
Castas Costas servicios con
servicios integracion
MR Tonelaje recirculacion MR
USDiaiio Servicio USDiafio MeOH
o0 980,00 001
003 320000 0,03
01z 780,00 01z
021 24000,00 0,21
00 3200,00 00
05E 3E00,00 056
Costos Coztoz servicios con
servicios integracion
MR Tonelaje recireulacion M
USDiafio servicio USDéafio DME
107 E200.! 107
0, 3600,
oy 160,
0, 4000,
0.1 200, \
002 2757.25] 02
0,04 240,00 \o0
o0 1E00.00 .00
suma
circulacion T4000,00

Figura 36"Gastos servicios IDC de todas las subetapas, partiendo desde la electrolisis hasta

la produccion de DME (Elaboracion propia)".

Logrando obtener una reduccion de costes de servicios totales, representados en 1,22 MM

USD/afio en la siguiente figura mostrada a continuacion:

Costes
servicios

integracion

MM

usD/afio

3,21

Reduccion
costes
servicios
integracion

MM

uUsD/afio

1,22

Figura 37"Gastos totales servicios y reduccion de costes por integracion (Elaboracion

propia)".
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Para finalizar, los gastos operacionales e inversion CAPEX totales del método con
integracion e influencia en la utilizacion del oxigeno, se vislumbran en el flujo de caja del
topico 8.4.2.2, junto con mas detalles de beneficio en tépico 8.4.6 respecto a ahorro de
combustible y, por ende, mayor ingreso y valorizacion del O dentro de la produccion de
DME.

Sin embargo, a continuacion, se mostraran el LCOE de cada uno de los subproductos en la
produccion de DME, con integracioén energética y utilizacion de O, a méxima capacidad,
junto con el ahorro de combustible por parte de la valorizacion de O2, siendo la siguiente:

Tabla 11" Valores de LCOE caso integracion energética y utilizacion de Oz para las

distintas etapas de produccion de DME, respecto a valores industriales".

Etapa LCOE USD/ton LCOE USD/ton

Electrolisis Ha 3244 3-7,5 USD/kg H» (Garcia
Bernal, 2021a).

COz 194-249,96 110 USD/ton CO; (Energy
transitions commission,
2022; Moreno et al., 2021).

Producciéon MeOH 1065 800-1600(IRENA &
Methanol Institute, 2021).

Produccion DME 1545 692 (Fasihi & Breyer, 2018).

8.2.15. Comparativa produccion DME método convencional compra MeOH,
con integracion tecnoldgica e integracion energética con Oz y sin
integracion energética y sin Oa.

Para determinar la rentabilidad econdmica del proyecto y sus beneficios, primeramente, se
debe comparar la produccion de DME caso actual (caso base con integracion de tecnologias
electrolisis y captura de CO2, pero sin influencia del Oz y sin integracion energética) y sin
integracion tecnologica (método convencional), pero bajo las mismas condiciones y métodos
(produccion MeOH). Esto ademas de la comparacion del caso base sin O» y caso con

integracion energética con Oz aplicado.
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Es por ello que, en el siguiente diagrama mostrado a continuacion, es posible apreciar las
diferencias del primer caso de andlisis y, se plantearan los datos necesarios para en topicos
posteriores, realizar el flujo de caja correspondiente a nivel diferencial, para determinar los
indicadores econdmicos y asi, determinar si el proyecto trae beneficios, obteniendo asi, la
rentabilidad econdmica real dada o no, la aplicacion/integracion de las tecnologias antes

mencionadas en la producciéon de DME.

DME CO+H2 MeOH DME
convencional Steam Reforming Producido convencional
Shift gas Vendido

DME integracion CO2+H2 MeOH DME integracion
Hidrogenacion Producido
cO2

H2 co2
Electrdlisis Captura Aminas
MEA

Figura 38"Esquema comparativo de proceso productivo DME convencional y con
integracion (Elaboracion propia)".

Dado lo anterior, se toman en consideracion, parametros tales como, la compra de MeOH
para la produccion de DME, de 17.495 kg a 662 USD/ton de MeOH, obteniendo un gasto
operacional solo de materia prima de 97,39 MM USD/afio. Ademads de lo antes mencionado,
se tienen gastos operacionales de costes de servicios y masa de catalizador, obteniendo
finalmente un gasto operacional total de 123,65 MM USD/afio (supervisién, mantencion,
MOQOD, entre otros) (Sanchez, 2018).

Dentro de la inversion, se consideran 9,55 MM USD, una tasa de descuento del 10%, y una
produccion al 80% de conversion en el reactor, con pureza del 99,9% de DME, mismas
condiciones que en el proyecto actual.

Finalmente, se escalan los costos antes mencionados de acuerdo con la produccion de DME
de la actual memoria, para comparar ambos procesos (método convencional sin integracion

y método actual con integracion), de acuerdo con la ecuacion 65 a través del método de

123



Universidad Técnica Federico Santa Maria ,
., . . i I A INGENIERIA QUIMICA
Departamento de Ingenieria Quimica y Ambiental ’A‘ INGENIERIA AMBIENTAL
MH102 AAEMU XH H
| ERCR  EITEEL) Campus San Joaquin

Williams, con coeficiente de 0,6, obteniendo asi, 274 MMUSD/afio de gastos operacionales
en plantay 21,16 MM USD de inversion.

Por ultimo, el precio de venta se considera respecto al valor de mercado del GLP en Chile,
visto en topicos anteriores, siendo este valor igual para ambos casos para poder analizarlos
sin sesgos y bajo las mismas condiciones, logrando que no haya distorsion.

El segundo caso de andlisis corresponde al método de integracion tecnoldgica con integracion
energética y con O2, logrando una reduccion de CAPEX de 629 a 607 MM USD gracias a
una reduccion de flujo de 3540 ton/h de gases de combustion (sin influencia de O2) en
comparacion de los 1230 ton/h de gases de combustion con O, para obtener la misma captura
y necesaria para que todo el CO; capturado reaccione con el H, generado. Esto genera un
gasto operacional de 139 MM USD/afio sin O, y gracias a la influencia del O en la cdmara
de combustion permite el paso a 120 MM USD/afio, viéndose reducido junto con la
integracion energética a un OPEX de 91 MM USD/afio. Esto se vera en topicos econdmicos

mas adelante.
&.3. Estudio econémico

8.3.1. Listado de Inversiones y listado de gastos operacionales en proceso
productivo.

Dado el CAPEX y OPEX visualizado previamente en el apartado 8.2.13., se considera la
tabla 8 y figura 15, como el listado de la cantidad de gasto operacional del proceso
productivo de DME del caso base (sin influencia de O> y sin integracion energética),
considerando los flujos de servicio, y gastos energéticos de equipos primarios y secundarios,
ademas de, el porcentaje de impacto de estos en cada una de las subetapas.
Finalmente, el listado de inversiones del caso base se visualiza en la tabla 9 y figura 26, el
gasto de adquisicion e instalacion, de equipos principales y secundarios, ademas de su % de
impacto en cada una de las subetapas del proceso.

8.3.2. Tipo de moneda a utilizar
El tipo de moneda a utilizar serd el dolar (USD), en magnitudes de millones de dolares.
Esto es debido a que el dolar, se considera como la moneda a nivel internacional de

supremacia, dado su estabilidad financiera, cantidad de divisas y ser la moneda mas utilizada
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del mercado a nivel internacional junto con la que forma mayor parte de todas las

transacciones a nivel global (CNN, 2022).

8.3.3. Antecedentes financieros
Dentro de los puntos mas importantes como antecedentes financieros, se encuentra el valor
de CAPEX invertido en el proyecto, ya sea en equipo secundarios o primarios, en las distintas
etapas, siendo estas la etapa de electrélisis, Captura de CO> con aminas MEA, produccion de
MeOH vy produccion final de DME, producto de valor dentro del mercado estudiado y
objetivo, considerandose finalmente para el caso base 629 MM USD, sin reduccién del
43,72% de CAPEX por O2 en camara de combustion para la captura de CO,. Ademas de ello,
se tienen en consideracion los gastos operacionales del proyecto, llevado a cabo por equipos
secundarios y primarios, en base al gasto energético (caso base sin variacion de coste
energético) y servicios auxiliares de enfriamiento y de calor, obteniendo como valor de
OPEX 139 MMUSD/afio, sin consideracion de la reduccion de OPEX del 34% por utilizar
O: en camara de combustion para la captura de CO: ni la reduccion de OPEX por parte de la
integracion energética.
Se tiene, ademas, el ingreso por tonelada de producto de valor (DME) producido en la central
térmica a gas natural a través de las tecnologias y procesos estipulados anteriormente,
obteniendo un coste de produccion de LCOE 1714 USD/ton.
Ahora bien, el precio de venta serd de 460 USD/ton, para que sea competitivo
econdmicamente con el GLP, y pueda respecto a los beneficios antes mencionados, ser una
viable alternativa tecnologica como complemento/sustitutivo dentro de los combustibles
fosiles, y sobre todo el GLP.
Finalmente, se tiene que la demanda potencial (sin variacion y estable, dado que en topico de
sensibilizacion se abordard este tema) serda de 409.540 ton/afio, determinada por la
produccion maxima de la planta de DME, y objetivo a cumplir, a través del estudio técnico
y de mercado, proporcionando el segmento de mercado de las regiones objetivos, siendo estas

la I, IT, IIT, IV, V y una parte de la region Metropolitana.
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8.3.4. Vida util del proyecto
La evaluacion del proyecto serd a lo largo de 20 afios, debido a que, al ser un proyecto de
alto riesgo de inversion gracias a las tecnologias de electrélisis y captura de CO> (se considera
de alto riesgo de inversion dado que a pesar de ser desarrolladas a nivel industrial, carecen
de proyectos rentables a gran escalas a nivel individual de forma tecnologia, tal como se ha
visto anteriormente respecto al valor de produccion del H» verde, por ejemplo) se necesitan
mas de 10 afios de estudio para poder ver rentabilidad con inversiones de CAPEX tan altas,

y gastos operacionales amplios en el proceso productivo.

8.3.5. Criterios de depreciacion
Dentro de los criterios de depreciacion utilizados, se considera la depreciacion fisica de los
equipos primarios y secundarios, por lo cual, este impacto fisico repercute en el CAPEX en
un 10% anual gracias a posibles desgastes en los materiales de construccidon y equipos,
disminuyendo la vida util del proyecto.
Ahora bien, esta depreciacion fisica del 10% respecto a la maquinaria, es ficticia, por lo que
afecta solamente en el flujo de caja al valor antes del impuesto, significando un menor
impacto en este.
Ademas de ello, se considera un 2% de depreciacion obra fisica respecto al valor de las
estructuras fisicas en la generacion de ingresos, ya sean edificios u obras similares. Esta
depreciacion al igual que la depreciacion fisica, es ficticia, por lo que afecta solamente en el
flujo de caja al valor antes del impuesto, significando menos impacto en este.
8.3.6. Proyeccioén de Demanda y precios
Dentro de la proyeccion de demanda y precios, respectivos para la formacion de las distintas
sensibilidades del flujo de caja, para determinar la rentabilidad del proyecto, y poner en rigor
los supuestos previos al desarrollo del flujo de caja, es necesario visualizar la proyeccion de
los precios y demanda a futuro, siendo:
e Demanda de produccion DME: La demanda de produccion de DME, es la demanda
potencial objetivo, la cual estd basada en la produccion de la central térmica, y se

espera la venta de toda la produccién (en regiones I, I, III, IV, V y una parte de la
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region metropolitana, alcanzando los 409.540 ton/afio), manteniéndose estable a lo
largo de los afos, sin reinversion para impedir aumentos en CAPEX y OPEX.

e Proyeccion de precios: La proyeccion de precios por parte de la produccion de DME
en la central térmica a gas natural de Mejillones, debido a las politicas
gubernamentales adjudicadas en Chile (anteproyecto PEN y ley 21.455, junto con
COP25 de forma internacional, entre otros acuerdos), el precio del GLP aumentara,
provocando que la competencia del DM aumente su precio también, para hacerlo
competitivo econdémicamente con este, considerandose un valor del 1% de
crecimiento anual (debido a que el precio de produccion de DME para hacerlo
competitivo econdémicamente se hizo en base al GLP).

Ademas de ello, se tienen anuncios tales como la fiscalia Nacional Economica de

Chile (FNE) sobre un estudio del libre mercado del gas en 2022, y un futuro proyecto

de ley destinado a monitorear la libre competencia del mercado de gas licuado,

provocando futuras alzas (Empresas Lipigas S.A., 2023).

8.4. Evaluacion econdmica

Dentro de los puntos finales a estudiar, es la evaluacion econdmica, siendo considerados
topicos tales como los supuestos considerados, el flujo de caja del caso de estudio (caso base)
y las sensibilidades, siendo estas representantes de las posibilidades de rentabilidad
econdmica, frente a diferentes opciones posiblemente viables o escenarios de peligro/virtud
frente al proyecto, perjudicando/beneficiando el estado de este. Finalmente, esta rentabilidad
estard representada por los indicadores econdomicos, siendo estos el VAN, TIR y Payback,

definidos mas adelante.

8.4.1. Supuestos para el flujo de caja
Antes de llevar a cabo el flujo de caja a estudiar del proyecto caso base (sin O: y sin
integracion energética, siendo el flujo de caja la representacion de las entradas de ingresos
del proyecto, junto con las salidas y la resolucion neta de su proyeccion futura, para derivar
en su rentabilidad y éxito/fracaso econdmico) se deben explicar los supuestos considerados,
frente a las adversidades presentadas en eventos futuros y la falta de informacion exacta para

la construcciéon y proyeccion de este, ademds de consideraciones matematicas para
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simplificar puntos relevantes, pero adecuados a la realidad, Dicho lo anterior, se consideran
como supuestos:
» Supuestos para sensibilidades:
e Variacion de precios energéticos, siendo considerados una reduccion del 3%
anual en ellos.
e Reduccién del 30% en inversion para la captura de CO2 aminas MEA, segin
20 anos de estudio.
e Reduccion del costo de inversion en electrolisis alcalina en base a
interpolacion de fabricantes y estudios analiticos, de 500 USD/kW a 358
USD/kW.
» Supuestos para flujo de caja para su construccion (S.Page & Gulf, 1996):

e Mantenimiento 6% de la inversion instalada en cada subetapa productiva (TIC).

e Mano de obra directa (MOD), es considerada dentro del rango de instalacion de
construccion de equipos principales y equipos secundarios (dentro de OPEX),
vistos en topicos anteriores de CAPEX y OPEX.

e Costes de laboratorio y supervision, 20% de MOD.

e Direccion de planta, 50% de MOD.

e (argas de capital, seguros, impuestos locales y royalties, considerandose como
15% ,1% ,2% y 1% del valor de instalacion de cada subetapa productiva (TIC).

e (Consideracion del impuesto respectivo al valor agregado (IVA) del 19%.

e Tasa de descuento para rentabilidad econdomica del proyecto >10%, debido al
nivel de riesgo de inversion (ideal, riesgo alto).

e Puesta en marcha realista, respecto a la instalacion y productividad de la planta,
en afios iniciales (2 afios hasta la maxima productividad de DME estudiada, para
satisfacer la demanda potencial objetivo explicada en topicos anteriores).

e Ademas de lo antes mencionado, se tienen como consideraciones, el topico 8.3.6.

y tépico 8.3.5., mencionados previamente.
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8.4.2. Flujo de Caja caso base, caso produccion DME comparativa con y sin

integracion e integracion energética e influencia O,.

8.4.2.1.Flujo de caja caso base sin integracion energética, sin influencia
0z.
Dado los supuestos, casos de depreciacion, consideraciones de variaciéon de precios y
demandas, junto a los supuestos vistos previamente, es posible calcular el flujo de caja del

caso base (caso de estudio), mostrado en la figura 39 a continuacion.
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Figura 39"Flujo de caja caso base de estudio (Elaboracién propia)".
El flujo de caja que se obtiene es importante en el estudio de la rentabilidad del proyecto,
dado que, este representa las entradas y salidas de efectivo de un proyecto a lo largo del
tiempo. Esto incluyen los ingresos generados por el proyecto, asi como los gastos y

desembolsos necesarios para su operacion. La resolucion neta del flujo de caja se obtiene al
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restar las salidas de efectivo de las entradas, proporcionando una proyeccion futura crucial
para evaluar la rentabilidad y determinar el éxito/fracaso econémico del proyecto.

Ahora bien, ya obtenidos los flujos de entrada y salida, junto a los distintos pardmetros
considerados en la evaluacion econdmica, como precio del producto, demanda potencial
objetivo, ingresos, CAPEX, OPEX, mano de obra directa (dentro de ella, las distintas
variaciones de derivaciones de estas, como costes de laboratorio, entre otros),
mantenimiento, depreciaciones y royalties, es necesario explicar también, la inversion de
terreno y la puesta en marcha respecto a los equipos principales y secundarios, en la
construccion del proyecto.

La inversion de terreno es considerada dentro del margen del tépico 8.2.5. Ubicacion de la
central térmica, y con el fin de considerar la realidad de precios, se tomaron los m? de las
areas respectivas del proceso, por el valor de las licitaciones del Ministerio de bienes
Nacionales de Megjillones, obteniendo como inversion de terreno 5,4 MM USD(Ministerio
de Bienes Nacionales, 2019).

Ahora bien, dentro de los detalles respecto a la puesta en marcha, para considerarla de la
forma mas real posible, los costos de inversion se distribuyen en el flujo de caja entre los
afios 0 al 2.

Esto se debe principalmente a que, se desembolsa el costo de los equipos en cuanto a la
adquisicion, considerdndose del afio 0 al 1, un 70% de operacion de la planta (70% de
instalacion de equipos listos), por lo que a partir del afio empieza a funcionar parcialmente la
produccion de DME. Mientras que, del afio 1 al 2, se instalan los Gltimos equipos para lograr
satisfacer las capacidades méximas productivas antes mencionadas, y alcanzar la demanda
potencial objetivo estudiada.

Por ultimo, se deben expresar los indicadores econdmicos y definir cada uno de ellos, a

continuacion, para determinar la rentabilidad econdmica.
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8.4.2.2.Fluyjo de caja produccion DME comparativa con integracion y sin
oxigeno, sin integracion (método convencional) y con integracion
energética con influencia del oxigeno.
Para llevar a cabo la comparativa a nivel econdmico, se toman en consideracion los valores
obtenidos en topico 8.2.14., y supuestos dentro de topicos 8.3.4, 8.3.5, 8.3.6., realizando los

Flujos de caja respectivos en cada caso, siendo estos:
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Figura 40"Flujo de caja diferencial produccion DME con integracion (caso base, sin
influencia de O y sin integracion energética) frente al método convencional de compra de

MeOH (Elaboracion propia)".
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Figura 41"Flujo de caja sin integracion, método convencional a través de la compra de

MeOH (Elaboracion propia)".
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Figura 42" Flujo de caja diferencial produccion DME con integracion (influencia de Oz e
integracion energética) frente al método convencional de compra de MeOH (Elaboracion
propia)".

8.4.3. Indicadores econdmicos, caso base sin integracion energética y sin O,
sin integracion tecnologica (método convencional) y con integracion
energética e influencia O,.
Los indicadores econémicos, son fundamentales para descifrar la rentabilidad econémica del
proyecto, explicando el éxito/fracaso de este, a través del VAN, TIR y Payback. A
continuacion, se definiran estos conceptos, siendo:
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e Valor actual Neto (VAN): Este indicador es una representacion monetaria, de ingresos y

egresos de flujos de dinero presentes y futuros (CAPEX, OPEX, impuestos, entre otros)

a lo largo de un estudio de evaluacién (20 afios) para determinar, la rentabilidad y

éxito/fracaso del proyecto. De manera que, si el valor del indicador resulta positivo,

significa que el proyecto es rentable, en contra medida, de si el valor es negativo, el

fracaso y la no rentabilidad del proyecto.

Finalmente, se intenta buscar en una buena evaluacion de proyectos, los puntos mas reales

del proyecto para determinar su rentabilidad, y las grandes posibilidades en base a

sensibilizaciones, de los peligros y adversidades que se pueden presentar, para mostrar

que el proyecto no es rentable en estas condiciones.

e Tasa interna de retorno/recuperacion (TIR): Este indicador representa la tasa de

descuento que haria que el VAN sea igual a 0. Basicamente es, la tasa de rendimiento

esperada que equilibra el valor presente de los flujos futuros de inversion con la

inversion inicial.

e Payback: Este indicador representa la cantidad de tiempo en que el proyecto permite

recuperar la inversion.

Dicho lo anterior, se obtienen los indicadores econdémicos del caso de estudio (caso base),

mostrado a continuacion, siendo estos:

Tabla 12"Indicadores econémicos caso base (método con integracion tecnoldgica)”

Tasa descuento 4,00%

VAN (MM
USD) $35,72
Payback 14,93
TIR 4 57%

Tabla 13"Indicadores econdmicos caso convencional, compra de MeOH".
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Tasa
descuento 10%
VAN (MM
USD) $-401,22
Payback -12
TIR -

Al tener mas egresos que ingresos, el Payback es negativo, logrando que no se obtenga
retorno de inversion. Ademads, no se considera TIR, debido al elevado coste de compra de
MeOH a 662 USD/ton MeOH, provocando que nunca llegue a ser rentable financieramente.
Esto es provocado porque se generan mds egresos que ingresos, siendo que los ingresos no
logran compensar la inversion inicial junto con los costes del horizonte temporal considerado.
Se analizaran estos resultados comparativos, en topico 9. Analisis de resultados.

Tabla 14"Indicadores econdmicos caso integracién tecnoldgica, integracion energética e

influencia Oy".

Tasa descuento 11%
VAN (MM USD) | 109
Payback 8,56
TIR 13,8%

Como se puede observar en la tabla 14 antes mencionada, se logra una tasa de descuento
adecuada respecto al riesgo para el inversor (11%), e incluso un VAN (MM USD) deseable
y robusto, permitiendo que sea el mejor caso para llevar a cabo el proyecto, y deseable

economicamente.

8.4.4. Rentabilidad caso base
Dada la tabla mostrada anteriormente (tabla 12), se denota que para el caso base de estudio,
el VAN es positivo con un valor monetario de 35,72 MM USD, por lo que, se demuestra que
el proyecto es rentable econdmicamente, alcanzando una tasa de descuento del 4% (riesgo
de rentabilidad bajo, lo ideal es >10%, pero no se alcanza la rentabilidad econémico para el

caso base).
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Se busca la rentabilidad econdmica con esta tasa de descuento, dado que al ser un proyecto
que involucra la integracién de tecnologias individuales con poca rentabilidad econdémica
(caso de la electrélisis usualmente ocupada y vinculada para la produccion de hidrogeno
verde), junto con la evaluacion de la produccion de una alternativa tecnoldgica relativamente
nueva (y que sea competitiva econdmicamente con combustibles fosiles, tal como es el caso
del GLP) y, desde el punto de vista productivo, innovador, por lo que se espera que el inversor
sea consciente del riesgo a invertir, requiriendo de esta manera, una tasa de descuento alta.
Ademas de ello, se obtiene un TIR del 4,57% siendo un rango moderado frente al riesgo del
inversor, junto con un Payback de 14,93 afios, para recuperar la inversion propuesta del
proyecto.

8.4.5. Analisis de sensibilidad
Dentro de los puntos importantes a destacar dentro de la evaluacion de un proyecto, son las
adversidades que pueden provocar la no rentabilidad de un proyecto, o variacion dentro de
un factor, que afecte el proyecto de manera significativa. Es por ello por lo que, se llevan a
continuacion, las siguientes sensibilidades y comparaciones dentro del proyecto, siendo
estas:
Primeramente, dada la figura mostrada a continuacion, se debe sensibilizar cuales son las
diferencias del caso base (sin variacion de energia, sin integracion energética, sin influencia
de Oy), al caso base con variacidon en coste energético, siendo este reducido en un 3% en

OPEX anualmente.
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Figura 43" Anélisis de sensibilidad respecto al caso base sin variacion coste energético y
reduccion de coste energético (Elaboracion propia)".

Dicho lo cual, se puede visualizar en la figura 43 que, respecto al caso base en contra medida
del caso con variacion energética, al reducirse un 3% anualmente el OPEX energético, al
finalizar la evaluacion de 20 afos se consigue una salida de flujo neto de caja mayor que en
caso contrario, permitiendo una curvatura ascendente de mayor impacto en el proyecto.

En el Anexo E, se denotan las tablas respectivas a los casos antes mencionados, expresando
la evidencia de lo antes mencionado en los indicadores econdémicos y supuestos econdomicos,
siendo estas las tablas 12 y 22.

Dentro de la proxima sensibilidad, se analizara también el caso base, pero esta vez respecto
a una reduccion en el coste de inversion CAPEX de la tecnologia de electrolisis alcalina, a lo
largo de los 20 afios de estudio junto con la reduccion del coste energético del 3% anual. Esto
se debe en gran medida, a debido a economias de escala (a mayor instalaciones de electrélisis,
y siendo el Hz involucrado mas en el mercado, el coste de la electrolisis disminuird), subsidios
y politicas por parte de gobiernos nacionales y politicas internacionales (COP25, acuerdo
Kioto, anteproyecto PEN, ley 21.455, entre otros), tendencias de mercado (mayor inversion
esperada en tecnologias renovables, tal como se sefiald en la introduccion y se sefialara mas
adelante en este topico) y mejorias en avance de materiales y mejoras en catalizadores,

ademads de mejorias en la eficiencia de los procesos (giz, 2021). Dicho lo cual, se hace una
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interpolacion en la figura 16 respecto para obtener los USD/kW de inversion, viéndose una

reducciéon de 358 USD/kW en el proceso de electrolisis.
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Figura 44" Anélisis de sensibilidad respecto a caso base y la utilizacion de electrolisis
alcalina con 358 USD/kW, costo futuro a fabricantes, incluyendo la variacion en la
reduccion de costes energéticos a lo largo de los afios (Elaboracion propia)".

Por tanto, a través de la figura 44, se puede denotar que, el CAPEX de inversion es inferior
respecto al caso base (de 500 USD/kW a 358 USD/kW, con coste de inversion de 519 MM
USD), y junto con la incorporacion de la reduccion en el coste energético del 3% anual, es
posible obtener flujos de caja neto acumulativos finales 6ptimos y con mayor ascendencia
que el caso base, permitiendo obtener un VAN positivo (tabla 23) y tasas de descuento

cercanas a lo deseable.

Ademas de lo antes mencionado, se toma en consideracion el supuesto de reduccion
energético del 3% anual debido a que, la reduccion del LCOE en la produccion en energia
solar fotovoltaica en la zona norte, se reduce en un 7% anual, por lo que se estima que la
energia eléctrica de esta zona también se reduce. Esto se debe no solo al desarrollo de estas
tecnologias, sino ademas de que, el coste de utilizacion energética por combustibles fosiles
para poder competir debe reducir sus precios, junto con la inversion a futuro (IRENA, 2020).
Esto es respaldado segiin Bloomberg New Energy Finance (compafiia financiera de

inversiones a nivel mundial), en donde se presentd un informe que se destacan datos
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esenciales con cambios en la matriz energética a nivel global, tales como una disminucién en
el coste de la tecnologia fotovoltaica impulsando un aumento de $3.7 Trillones de inversiones
en el mundo dedicadas a energia solar, de distintas escalas (Segui, 2023).

Dentro de la siguiente sensibilizacion, a través de la figura mostrada a continuacion, es
posible relacionar y comparar, los ciclos de alzas y bajas del precio del GLP (lo cual se
relaciona de forma directa con el precio del DME, dado que se realizo la competitividad del
DME producido en base al precio de venta del GLP) repercutiendo en las ganancias/pérdidas

del proyecto, en los casos extremos de maximas/minimas obtenidos de forma ciclica.
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Figura 45" Analisis de sensibilidad respecto al caso base y a los valores maximos y minimos
posibles a obtener en ciclo del valor del GLP (Elaboracién propia)".

De manera que, a través de la figura 45, es posible denotar que, en el caso del GLP maximo

(alto) respecto al caso base, alcanzan flujos netos acumulativos con muy alta rentabilidad,

mostrando a través de los indicadores econdmicos respectivos, su potencial econdmico en

Anexo E tabla 20. En cambio, el GLP minimo alcanzado (bajo) respecto al caso base,

demuestra que no se alcanza la rentabilidad econdmica ni mucho menos un potencial

econdmico beneficioso en el proyecto, demostrandolo en Anexo E tabla 21.
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Ahora bien, la siguiente sensibilidad representa al analisis entre el caso base, el caso base con
la influencia maxima de Oz y el caso base con integracion energética, junto con la

incorporacion de la influencia del O,.
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Figura 46" Andlisis de sensibilidad respecto a caso base y casos con influencia de O2 a
maxima capacidad 7,68% concentracion CO2, y caso con influencia e integracion
energética (Elaboracion propia)".

En la figura 46 mostrada a continuacion, se puede denotar que, en el caso base, se tiene el
peor caso de los flujos de caja neto acumulativos, debido a que es el caso con mayor inversion
CAPEX (629 MM USD), en comparacion a cuando se integra con la influencia del O (casos
contrarios, con 607 MM USD). Ademas de ello, el caso base no posee la reduccion de OPEX
en contramedida de los casos contrarios, repercutiendo en que la curvatura de flujos de caja
neto acumulativos entregue peor salidas de ingresos netos, y se obtengan menos ganancias,
por lo que se obtiene peor rentabilidad. Dentro de los Gltimos puntos a mencionar, se tiene
que la integracion energética e influencia de Oz con la maxima capacidad de temperatura de
turbina, es capaz de lograr reducciones de OPEX hasta los 91 MM USD/anuales desde 139
MM USD/anuales (caso base), siendo un logrd en eficiencia energética, junto con la

comparativa de reduccion de OPEX a 120 MM USD/anuales solo con la influencia de O-.
Por ultimo, se debe analizar la reducciéon de CAPEX en la tecnologia de captura CO; por
aminas MEA a través de los afios, debido reduccion de costos de elaboracion de energia solar
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fotovoltaica (reduccion de gasto energético dados desarrollos energéticos competentes de
alternativas econdmicas) y economias de escala (andlisis en IEA sugieren multiples
desarrollos permitiendo la reduccién de costes en un 30% en 2050, respecto a costos de
inversion en tecnologias verdes alternativas)(Energy transitions commission, 2022; Moreno

etal., 2021). Dicho lo cual, en la siguiente figura mostrada a continuacion, se denota lo

siguiente.
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Figura 47" Anélisis de sensibilidad caso base respecto a caso reduccion de CAPEX 30% en
captura de CO2 aminas MEA (Elaboracion propia)".

Se puede visualizar en la figura 47 mostrada anteriormente que, debido a una reduccion del
30% en la inversion del proceso de captura CO2 aminas MEA, se obtienen flujos de caja neto
acumulativo con mayor rentabilidad, resolviéndose de forma paralela en mejores rangos que
el caso base en MM USD (en la tabla 25 se pueden observar los indicadores econdmicos, y
compararlos con el caso base, tabla 12).

Finalmente se puede concluir en base a las anteriores figuras y comparaciones, que el mejor
caso dentro de las sensibilidades propuestas, son el caso con influencia de O e integracion
energética (tasa de descuento de 11%), seguido del caso base con influencia de O> (9% de
tasa de descuento) y el caso de GLP de ciclo alto debido al aumento de los ingresos dada el
alza en el precio y valor del GLP (9% tasa de descuento, siendo relacionado directamente

con el precio competitivo del DME producido), para finalizar con el caso de reduccion de
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coste energético del 3%, logrando tasas de descuento del 7%. En contramedida, el peor
escenario es cuando el GLP se encuentra en ciclo bajo (indicadores econdmicos en tabla 21),
debido a la reduccién de precio y pérdida del valor del GLP (afectando directamente al precio
de venta del DME producido), denotando un VAN en indicador econdémico negativo,
demostrando que el proyecto no es rentable en este caso. Ademas de lo antes mencionado, el
caso base después del GLP ciclo bajo, se encuentra en los peores escenarios, dada la falta de
beneficios por parte de la ausencia y valorizacion del uso del O y problemas de optimizacion
en eficiencia energética, producto de la no integracion energética de los IDC en cada una de

sus subetapas.

8.4.6. Analisis sensibilidad utilizacion Oz en vez de aire, y maxima capacidad

Dentro de la revalorizacion del Oz, hay que entender los beneficios que trae utilizar Oz en
sustitucion por aire, frente al impacto en CAPEX y OPEX que representa.

Dicho lo anterior, en la siguiente tabla se muestra el impacto econémico por parte de la
inversion en equipos y gastos operacionales de los equipos secundarios con sus servicios
auxiliares, tales como energia, agua de servicio/vapor, siendo esta representada en la tabla
15:

Tabla 15"“Impacto en inversion y gastos operacionales con O a diferentes flujos de

procesamiento y diferencia en concentracion a maxima capacidad de turbina (Elaboracion

propia)”.
costes |IDC,
compresores % de Gasto Gasto %Gastos
y bombas presion reduccion | operacional | operacional |operacionale
ton/h gas comb |% de CO2 Y%captura Captura total| MM USD operacion inversion MM USD MM USD s

1650 6,17 92,7% 94,43 18,8971921 3
1650 7,68 99,67% 126,31 18,8071921 3 19,946% 41,7 38,77 7%
1450 7,68 99,00% 111,35 16,447053 3
1230 7,68 99,99% 94,43 15,13 3 8,020%
3540 3,51 76,000% 94,43 26,878221 3 43,72% 59 38,77 34%

En la tabla 15, se puede visualizar que, a mismo flujo, pero distinta concentracion (siendo
7,68% la concentracion de CO; producto de la méxima capacidad de utilizacion e influencia
de O> que puede aguantar la turbina con la salida de gases de combustion e integracion de la
electrolisis) hay un aumento en la captura total de CO,, permitiendo obtener mayor

produccién de MeOH eventualmente si se requiere, dada su mayor eficiencia. Ademas de lo
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antes mencionado, se puede observar que, debido a este aumento de concentracion provocado
por el aumento permitido de temperatura en su maxima capacidad al utilizar el O> entregado
por la electrdlisis, se puede reducir el flujo para alcanzar valores de captura semejantes a
mayores flujos con menores concentraciones (caso base, sin influencia de O», requiriendo
mayores flujos, para capturar lo mismo con menor concentracion). Esto conlleva a la
reduccién de CAPEX y OPEX dentro del proceso de captura, permitiendo que a menos flujo
se puede capturar valores semejantes, reduciendo en un 43,72% el CAPEX y 34% el OPEX
en esta etapa respecto al caso base frente a la maxima capacidad de O;.

Esto es entendible, dado que, a menor flujo, los equipos capaces de procesar el flujo requieren
menos condiciones de capacidad (IDC, por ejemplo, requieren una menor area de
transferencia de calor, requiriendo una menor inversion) al igual que, requieren menos
recursos de procesamiento por parte de OPEX (menor flujo, menos gastos energético o
recursos auxiliares de operacion).

Dicho lo cual, se demuestran los beneficios econémicos por parte de la utilizacion de Oz en

la metodologia de integracion para la formacion de DME.
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Figura 48“Analisis sensibilidad reduccion de costes a diferentes flujos de proceso frente a
misma concentracion e impacto del caso base (3540 ton/h, 3,51% concentracion CO»)
(Elaboracion propia)”.

En la figura 48 mostrada a continuacion, se denota la reduccion de inversion a mismas
concentraciones, a medida que se reduce el flujo de procesamiento. Se observa que, en el
caso base (3540 ton/h flujos combustion sin influencia O), la reduccion de CAPEX es

sustancialmente considerable, trayendo beneficios de rentabilidad.
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Figura 49" Analisis sensibilidad reduccion de costes con Oz en méaxima capacidad y sin O2
(Elaboracion propia)”.

En la figura 49 mostrada anteriormente, se puede visualizar el impacto de reduccion de

inversion al utilizar Oz de la electrdlisis en la captura de CO2, reduciendo los NOx y

permitiendo capturar mas CO;, dado el aumento de concentraciéon provocado por la

utilizacion de O y la reduccion de flujo.
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Figura 50" Andlisis sensibilidad aumento en captura CO: frente a aumento de concentracion

en CO», y aumento de captura a mayor flujo de proceso (Elaboracion propia)”.
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Finalmente, en la figura 50 se observa que, a mismo flujo, pero a mayor concentracion, se
captura mas CO», provocando que el proceso sea mas eficiente y alcance una mayor cantidad
de materia prima para producir MeOH si se requiere, para producir mayores cantidades de
DME (en el proyecto con las condiciones actuales no se requiere, dado el “cuello de botella”
del Hy).

Por ultimo, hay que hacer énfasis en ademas de la reduccion de NOxs producto de la
utilizacion de O, también se encuentra el beneficio de la reduccion de combustible CHy
utilizado en los quemadores de Oxicombustion. Esto se debe en gran medida a que, mientras
se ingrese mayor cantidad de O; a los quemadores, estos pueden aumentar la temperatura de
operacion, logrando reducir la necesidad de mayor cantidad de combustible para quemar y
que se produzca la reaccién de combustion. Si se ingresa un 100% de oxigeno (el caso de
estudio es de un 33%), la reduccion de combustible es del 38% (Insertec, 2024). Dicho lo
cual, se hace un interpolacion y a precio de 98 USD/ton de CHa, se logran ahorrar 9 ton/h de
CHy ingresados a la central térmica a gas natural de Mejillones, de un total de 71,72 ton/h.
Esto permite un ahorro de 7,7 MM USD/afo, siendo ingreso beneficioso como revalorizacion
de O».

Dado todo lo antes mencionado, y vislumbrando la tabla 11 mostrada en topicos anteriores,
se alcanzan nuevos valores reducidos de LCOE producto de la influencia del Oz brindado por
la subetapa de electrolisis, junto con la integracion energética entre plantas y de las propias
subetapas, siendo los costes de produccion de H> de 3244 USD/ton, CO> de 194 USD/ton,
MeOH de 1065 USD/ton y finalmente el DME de 1545, obteniendo reducciones
considerables entre ambos métodos (caso base e influencia de Oz con integracion energética).
Un ultimo andlisis respecto al uso de O; en vez de aire en el caso de estudio, es que siendo
necesario en el proceso un tonelaje de 330,15 ton/h al 15% de exceso de O
estequiométricamente respecto al flujo de CH4 ingresado, solo se oxigena 1/3 del méximo
posible, llegando a escenarios mas influyentes en la captura de CO> y su eficiencia.

Esto es muy ttil econdmicamente ya que, al utilizar el subproducto de la electrdlisis (O2), en
vez de no utilizarlo en el proceso, se puede hacer mas eficiente la captura (capturando mas,

ademds de requerir menos flujo), necesitando menos gasto operacional en los equipos y
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menos inversion en equipos, dado que, a menos flujo requerido en los equipos gracias a la

mejora de captura, se logra la cantidad necesaria de captura de CO».
9.Analisis de resultados

Finalmente, para el anélisis de resultados, se debe tener en consideracion la diferencia en los
procesos propuestos en la produccion de DME planteada, comparandola a nivel industrial, y
explicando las diferencias/similitudes entre estos. Dicho lo cual, primeramente, se comparara

el caso de electrolisis, siendo:

9.1.Electrolisis
Dentro del proceso de electrélisis, se utilizo el proceso industrial mostrado en antecedentes

y teoria, junto con el andlisis de sus etapas correspondientes en topico tal como 8.2.4.1,
siendo las mas importantes, la etapa de OI, deionizacion y electrdlisis con los electrolizadores
alcalinos de la empresa McPhy. Se lleva a cabo un BM para conocer, después de calculados
la cantidad de electrolizadores segin la capacidad instalada maxima de la central térmica,
para conocer a través de la figura 9, el flujo en ton/h de cada una de ellas, y lograr dilucidar
la cantidad necesaria productiva capaz de alimentar la cdmara de combustion con el O2
generado, junto con el Hz para alimentar la hidrogenacion de CO; y producir, eventualmente,
el MeOH.

Finalmente se llevan a cabo los andlisis de inversion y costos operacionales, basandose en
equipos secundarios importantes, como las bombas pre-Ol (necesarias para una presion
operacional bibliografica estudiada de 50-100 bar), junto con bombas pre-electrolisis capaz
de mantener una presion operacional en los electrolizadores de 30 bar. Mismo caso, para los
IDC ocupados pre-electrdlisis y para enfriar los electrolizadores, manteniendo una
temperatura operacional constante de 70°C.

Por ultimo, se toma en consideracion estudios por parte de IRENA, para determinar el
CAPEX involucrado, y lograr ver si se estd dentro del rango estudiado, llegando a CAPEX
de 391 MM USD (estudiado a detalle en tabla 9), obteniendo un costo de produccién de
3354 USD/ton H> (3244 con influencia de Oz e integracion energética), estando dentro del
rango a nivel industrial del hidrogeno, de 3-7,5 USD/kg H» (Garcia Bernal, 2021a). Cabe

mencionar que, la diferencia entre los costos de produccion antes mencionados a nivel
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bibliografico, se debe en gran medida a que, dependiendo de que tecnologia de electrolisis
se ocupe (entre las dos mas industrializadas y ocupadas, siendo PEM vy alcalina), el costo de
inversion serd mas alto o menor.

Finalmente se estima que, los costos de inversion en los procesos de electrolisis disminuyan
a lo largo de los afos, debido a economias de escala (a mayor instalaciones de electrélisis, y
siendo el H; involucrado mas en el mercado, el coste de la electrolisis disminuird), subsidios
y politicas por parte de gobiernos nacionales y politicas internacionales (COP25, acuerdo
Kioto, anteproyecto PEN, ley 21.455, entre otros), tendencias de mercado (mayor inversion
esperada en tecnologias renovables, tal como se sefal6 en la introduccion o en topico 8.4.5.
en sensibilidad de reduccion coste energético) y mejorias en avance de materiales y mejoras

en catalizadores, ademas de mejorias en la eficiencia de los procesos.

9.2.Captura de CO»
Ahora bien, para el caso de la captura de CO», se siguen las etapas vistas en Antecedentes y

teoria, vislumbrando la figura 2 de manera técnica industrial, requiriendo en su mayor
medida, una torre de absorcion y una torre de desorcion, regenerando las aminas MEA
(comparativa técnica figura 2 con figura 12 en HYSYS) produciendo un total de 94,43 ton/h
de CO> capturado, alcanzando un costo de produccion de 194 y 249,96 USD/ton CO>
capturado, segun la utilizaciéon de O; al maximo de temperatura o sin O utilizado en la
camara de combustion, repercutiendo en la captura de CO». Dentro del rango a nivel
industrial, respecto al coste de produccion de captura de CO2 por aminas MEA en centrales
térmicas energéticas a gas natural, se encuentran en el rango de 110 USD/ton CO», por lo que
se tienen valores por encima de lo bibliografico, pero producto a factores particulares del
proceso, siendo explicado en los siguientes puntos (Energy transitions commission, 2022):
e (Gran inversion CAPEX: Al requerir el procesamiento de flujos masicos elevados, tal
como es el caso de 3540 ton/h de gases de combustion, se requieren equipos
secundarios y principales de mayor tamafio por los requerimientos técnicos,
proporcionando una mayor inversion y gasto CAPEX considerablemente (ademas de
que, al no utilizar O, se posee una baja captura debido a una baja concentracion de

COz en los gases combustion).
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e (Gran gasto energético producto de flujos masicos muy altos: Debido al flujo masico
elevado, se requiere un gasto energético superior (mayor energia para procesar y
capturar el CO», debido al gran volumen de gases combustion), siendo que a medida
que se tienen menores concentraciones de CO2 en los gases de proceso, aumenta el
gasto energético considerablemente, denotdndose en el Anexo F figura 67.
e Baja concentracién de CO»: En escenarios donde la concentracion de CO» es mayor
(caso, por ejemplo, de gases de combustion de carbon) los costos de captura suelen
ser mas bajos debido a la mayor eficiencia de captura y menor requerimiento
energético para la regeneracion del solvente. Por contraparte, a menor concentracion
y altos niveles de flujo, mayores son los requerimientos y peor es la eficiencia.
Dado lo antes mencionado, se dieron las condiciones particulares del proyecto, por lo que se
estima que el rango superior dentro del coste de produccion del CO» capturado por aminas
MEA, es aceptable.
Finalmente, cabe destacar que, el coste de produccion a través de captura de CO; por aminas
MEA, se ira reduciendo a lo largo de los afos, debido a reduccion de costos de elaboracion
de energia solar fotovoltaica (reduccion de gasto energético dados desarrollos energéticos
competentes de alternativas econdmicas), economias de escala (analisis en IEA sugieren
multiples desarrollos permitiendo la reduccion de costes en un 30% en 2050, respecto a
costos de inversion en tecnologias verdes alternativas), al mismo tiempo que tecnologias
alternativas de descarbonizacion y de captura de CO2, tal como son los DACCs (captura de
CO» proveniente del aire, siendo en 2050, una estimacion de reduccion de costes de 286
USD/ton CO; a 80 USD/ton CO») (Moreno et al., 2021).

9.3.Produccion MeOH
Dentro de los productos finales obtenidos en la produccion de DME, se encuentra el MeOH,
obteniendo a través de la simulacion HYSY'S 65,934 ton/h de flujo masico al 99,9% de pureza
(figura 13).
Hay que considerar que, la forma en que se simuld el proyecto es distinto respecto a otras

referencias bibliograficas, siendo, por ejemplo, el caso del Anexo G, figura 68.
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Al comparar el proyecto presentado por elaboracion propia figura 13 con figura 68, las
principales diferencias son:

e Cantidad de reactores y % de conversion: Se utilizé en el proyecto un solo reactor,
con conversion del 82,4%, en comparacion al proceso simulado en Anexo G.

Si bien la conversion ocupada es similar (en torno al 80% conversion global), no fue
necesario la aplicacion de mas reactores dado que la cantidad de H» fue consumida
en su totalidad, sin posibilidad de reaccionar en la hidrogenaciéon de CO> para
producir MeOH, por lo que, no es necesario un segundo reactor para aumentar la
conversion de lo que no reacciona (sin Hz, no es posible seguir reaccionando).

Esto se llevo a cabo, gracias al andlisis de emisiones CO, permitiendo encontrar el
flujo mésico de CO; ideal para no producir mayores cantidades de emisiones en el
proceso, y permitir la completa conversion completa de Ho.

e Valores de costos de produccion de H> y COz: Se toman en consideracion en el
proyecto comparativo costos de produccion de Hz y CO; inferiores a lo esperado por
captura de COz y proceso de electrdlisis, siendo 1250 USD/ton Hz y 12,10 USD/ton
CO; respectivamente, por lo que el coste de produccion final de MeOH, alcanza
valores inferiores (580 USD/ton MeOH) a lo establecido por bibliografia a través de
métodos renovables y técnicamente para la produccion de e-metanol (800-1600
USD/ton MeOH).

Dicho lo cual, a través de la metodologia propuesta en la presunta memoria,
técnicamente se obtiene la produccion de e-metanol (gracias a la electrdlisis y captura
de CO») entre un rango aceptable de bibliografia de 800-1600 USD/ton, siendo en el
caso de estudio de 1165 USD/ton MeOH (caso base, y 1065 USD/ton caso influencia
O e integracion energética). En contramedida, si es que se reducen los costes de
produccion del proceso de electrdlisis tal como se menciond anteriormente, (siendo
esta tecnologia por parte del CAPEX la mayor inversion dentro de costos) es posible
alcanzar los niveles reducidos de costes de produccion de 580 USD/ton MeOH

mencionados en el trabajo propuesto comparativo. De la misma manera para el caso
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del coste de produccion de CO», siendo el valor utilizado menor a lo establecido por
bibliografia.

Finalmente, se tiene que, el peso del coste de produccion del H» repercute mas su
inversion en comparacion al coste de produccion de la captura de CO», dada la figura
26 demostrativa, por lo que se deduce que, es mas importante desarrollar medidas
capaces de optimizar la electrolisis, e implementar tecnologias viables para
maximizar la produccion de Hz por parte de la electrdlisis, junto con una ampliacion
dado que al ser el “cuello de botella” del proyecto, no es posible ampliar la produccion
de MeOH por falta de flujo.

e Cantidad de separadores flash simulados: La utilizaciéon de separadores flash, va
ligado a la necesidad de separar los gases contaminantes (CO) residuales en el flujo
después del reactor, para su liberacion dentro de la norma primaria de gases
(mencionada en tépico 8.2.11.) a la atmosfera o a procesos (antes mencionados) para
reducir la contaminacion liberada. Dicho lo cual, debido a que en el proyecto
trabajado se utilizo6 solo 1 reactor (y la temperatura de operacion es lo suficientemente
elevada para no generar un flujo liquido), se requiere solamente un separador flash, a
diferencia del proceso comparativo propuesto.

e Cantidad de torres de destilacion: Debido a que hay un mayor flujo de generacion de
diferentes fuentes diversas de H2O (residual en el proceso, impidiendo la separacion
correcta del MeOH), se utiliz6 en el proyecto comparativo 2 torres de destilacion (a
diferencia del proyecto elaborado actual utilizando solo 1) siendo la primera, la
encargada de originar una pureza alta pero no completa, para después lograr en la
segunda torre una mayor pureza. Esto es producto como antes se menciono, a la
cantidad de reactores (producto de un mayor flujo de H» en relacion al CO; ocupado)
junto con el flujo acuoso del segundo reactor.

e Razodn de flujo kg mol/h entre Ho y CO»: En la actual memoria, se tiene un flujo molar
de CO2 y H> 3074 kmol/h y 6477 kmol/h respectivamente, en comparacion a los flujos
comparativos de 1000 kmol/h de CO, y 3000 kmol/h de H», logrando una razén de 3

frente a los 2,1 del proceso elaborado. Esto conlleva a reafirmar que, al tener mas H»
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capaz de reaccionar, es necesaria la adquisicion y utilizacion de un segundo reactor,
permitiendo una mayor conversion final de produccion de MeOH.

Cabe destacar que, como se ha mencionado anteriormente en diferentes topicos, es
posible obtener mayores conversiones dentro del proyecto en la formacion y
optimizacion del proceso para la produccion de MeOH y DME, siempre y cuando sea
posible la expansion de la capacidad instalada de la central térmica a utilizar,
permitiendo una mayor cantidad de electrolizadores y consecuentemente, mayor
producciéon de H» en la electrdlisis, permitiendo que el “cuello de botella” del
proyecto, logre disiparse.

Mientras que, por parte contraria, las principales caracteristicas similares, son:

e Teoria de flujo de emisiones: tedricamente, pese a las diferencias propuestas en los
modelos (respecto a la cantidad de equipos por los factores antes mencionados) se
sigue la misma linea respecto a los flujos y hacia donde van dirigidos (por lo que el
esqueleto del proceso HYSYS es similar), ya sean emisiones contaminantes (CO) o
flujos entre etapas (separadores flash para la separacion de H> O y MeOH junto con
CO, y torres de destilacion para la separacion con H>O).

e Equipos secundarios para lograr las condiciones operacionales del proceso: Se
utilizaron los mismos equipos necesarios para mantener las condiciones
operacionales correctas en los equipos, tal como los IDC para reducir la temperatura
previo al ingreso de los separadores flash (para mantener liquido los flujos de H2O y
MeOH), bombas para trasladar el liquido a la torre de destilacion, compresores previo
al reactor al igual que los IDC previo al reactor, manteniendo la presion y temperatura
estipulada en el topico técnico figura 13, entre otros.

e Proceso sin reflujo: En ambos proyectos, no se utilizé reflujo, debido a que el H» es
consumido en su totalidad (por lo que no hay reactante reaccionante para producir),
ya sea en el comparativo (2 reactores) o en el desarrollado actualmente (presunta
memoria), ademds de considerar el bajo flujo y, por lo tanto, poca peligrosidad de las

emisiones (CO) contaminantes.
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e Obtencion de MeOH a través de razones productivas entre H> y COy: Este punto es
sumamente importante, dado que, para obtener una produccion Optima de
rendimiento de MeOH, es necesario obtener una razon estequiométrica de H»/CO» de
3:1, permitiendo una razén de produccion de 0,7 y 5,25 kg MeOH/kg CO: y kg
MeOH/kg H,. Dicho lo cual, en el proyecto actual se obtienen valores de 0,67 kg
MeOH/kg CO; y 5,07 kg MeOH/kg Ha, demostrando que se estd dentro de un rango
aceptable y dentro de norma productiva dptima (Vukasovic & Messina, 2023).
9.4.Producciéon DME

Finalmente, se encuentra la ultima y mas importante etapa a nivel productivo, dando como
resultado la produccion de DME a través de la deshidratacion del MeOH (obtenido en la
etapa previa). Dicho lo cual, es necesario entender las similitudes y diferencias, respecto a la
elaboracion de la simulacion en HYSY'S de otros procesos de obtencion de DME, basdndonos
en los escenarios adecuados y mismo contexto de productividad (produccion de DME a
través de deshidratacion de MeOH por hidrogenacion de CO»), por lo que, las similitudes
comparativas, respecto al proceso productivo mostrado en Anexo G figura 69 son:

e Cantidad de torres de destilacion: Se utilizaron en ambos proyectos (ya sea actual o
comparativo) 2 torres de destilacion, siendo la primera utilizada alcanzando una baja
conversion y una alta liberacion de MeOH y H2O debido a la elevada concentracion
de H>O en la entrada (ademas del MeOH sobrante y no reaccionante del primer ciclo
del reactor). Dicho lo cual, es necesaria una segunda torre de destilacion para permitir
que el MeOH sobrante y no reaccionante del reactor, se separe del H>O y quede puro,
y de esta manera, sea capaz de reingresar nuevamente al MIXER de la entrada del
proceso figura 14 (misma manera del caso comparativo figura 69) y poder alimentar
el reactor, y asi, generar mas producto de valor a través de su deshidratacion (DME).

e (antidad de reactores y % de conversion: En ambos esqueletos de HYSYS se utiliza
1 solo reactor. Pero es posible la utilizacion de 2 reactores, para evitar el reflujo y la
utilizacién del MeOH sobrante y no reaccionante del primer reactor, permitiendo de
esta forma una optimizacion y analisis econémico de precios (al evitar el reflujo, es

posible omitir la segunda torre de destilacion, pero hay que estudiar los costos
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agregados que esta optimizacion conlleva). Sin embargo, se debe analizar si
econdmicamente sale rentable, dado que a pesar de que se omita una segunda torre
de destilacion por un mayor rendimiento de conversion, también es requerido etapas
de condicion operacional para mantener la temperatura estable (mayor CAPEX en
IDC y OPEX en ellos).

e Razdn entre produccion de DME y H>O generado: Se tiene que, la razén de DME

generado en comparacion al H>O de proceso es cercano al 50% o superior (caso de
estudio).
Esto es importante entender en el proceso de produccion de DME, dado que, gracias
a ello, es posible plantear el reflujo y reducir gastos operacionales respecto a los
costos por agua de servicio de enfriamiento/vapor calentado, dando la posibilidad de
ser un proceso con reciclados y posibilidad de optimizacion.

e Reflujo en simulacion HYSYS: El reflujo en ambos procesos comparativos, es
necesario dado que, como se mencion6 anteriormente, la primera torre de destilacion
tiene una baja conversion debido a una gran concentracion de MeOH sobrante y no
reaccionante, junto con H2O. Esto trae consigo la necesidad para aumentar la
produccion de DME en estado deseable, el reingreso del MeOH no reaccionante,
como materia prima para el reactor, por lo que, es necesario un reflujo.

e Condiciones de operacion para obtencion de DME: En ambos procesos comparativos
y del esqueleto de HYSYS, se tienen equipos secundarios y de operacién con
condiciones operacionales similares, ya sea al comienzo de cada etapa importante (tal
como es el caso de la temperatura operacional del reactor, condiciones de entrada de
torres de destilacion, entre otros) o entre etapas.

Por ultimo, no se encuentran diferencias respecto al esqueleto simulado en HYSYS,
exceptuando algunas condiciones operacionales de presion y temperatura no exactas, pero
dentro de un rango adecuado de similitud, tal como es el caso de la presion de operacion en
el reactor de 14,8 bar en figura 69, siendo que en la simulacidn del proyecto se utilizé 13,5
bar de presion de operacion. Esto repercute en una produccion mayor de DME en % molar

de 0,41 y 0,16 de MeOH en proceso comparativo, mientras que en la simulacion del proyecto
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se tiene una produccion de DME en % molar de 0,39 y 0,19 de MeOH, denotando una falta

de optimizacion y, por lo tanto, menor produccion.

9.5.Comparativa con integracion tecnologica, sin integracion tecnologica método
convencional, con integracion tecnoldgica e influencia de O: y integracion
tecnologica con influencia de O> e integracion energética.
Dada las tablas 12 y 13 de indicadores econdmicos, junto con los supuestos en topico 8.2.14.,
se puede observar que el método con integracion (sin influencia de O ni integracion
energética) posee un VAN mayor que el método convencional, con compra de MeOH (tienen
tasas de descuento distintas, pero a pesar de ello, el VAN es superior en el caso base respecto
al método sin integracion tecnologica método convencional, esto se puede dilucidar en la
tabla 16 de indicadores economicos diferenciales mostrada mas adelante). Esto trae
beneficios dentro del proyecto en comparacion al método convencional, debido a que, a un
mayor VAN posee una mayor rentabilidad a largo plazo (mayores ganancias absolutas a
través del tiempo), mejor atraccion a inversores (por lo que se tiene una mayor resistencia a
caidas en sensibilidades, y mejora la seguridad frente al riesgo) y un mejor valor para la
empresa, beneficiando a los accionistas.
Ademas, el método con integracion permite obtener una tasa de descuento del 4%, siendo
esta baja y no riesgosa, permitiendo una rentabilidad financiera positiva, con VAN>0 (para
que el proyecto sea rentable frente al riesgo, se debe tener tasas de descuento de alto riesgo,
>10%), a diferencia del método convencional con precio actual de compra de MeOH de 662
USD/ton. Dentro de las sensibilidades, se considero la reduccion del coste energético dentro
de los gastos operacionales del proyecto, permitiendo que el caso base, logre ser rentable con
tasa de descuento del 7% (tabla 22), junto con de los mejores escenarios respecto al caso
base, siendo la reduccion de CAPEX del proceso de electrolisis en un 30% a futuro, junto
con la reduccion del coste energético, permitiendo una tasa de descuento del 9%, cercano a
lo esperado. Esto permite una mayor rentabilidad frente al riesgo de inversion, permitiendo
asi, mayor cercania frente al objetivo de rentabilidad/riesgo. De acuerdo a lo anterior, a
medida que transcurren los afios, es posible ir reduciendo la incertidumbre de la expectativa

de riesgo del proyecto, considerando la reduccion del coste energético, reduccion de CAPEX
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electrolisis, e incluso reduccion de CAPEX en tecnologias de captura CO; aminas MEA vy,
por lo tanto, esperar una mayor rentabilidad del proyecto.

En consecuencia, el método convencional de produccion de DME por la compra de MeOH,
va a depender de la ubicacion, alzas y bajas del precio de venta del MeOH, dando cuenta,
que el método de integracidon posee mayor robustez y rentabilidad economica, dado que, se
obtiene un VAN<O en el método convencional con un precio de 662 USD/ton MeOH,
resultando en que no es rentable a valor actual de precio de compra MeOH en Chile
(Methanex, 2024).

Asi mismo, se tiene en el método convencional un Payback negativo, lo que se traduce en
que el proyecto de método convencional no es rentable ni serd rentable, debido a que se tienen
mayores egresos que ingresos.

Por ultimo, en la figura mostrada a continuacidn, se demuestra lo antes mencionado.

1500

Metodo con
integracion
tecnologica sin 02

1000

500y =1,3531x? + 24,276% - 606,04

R2 = 0,9952 Metodo convencional

Flujo de caja neto acumulativo(MM

3 o
D -
! 4 20 » Metodo con
-500 - integracion, 02y
\/ energetica
100 e S — A Polindmica (Metodo
con integracion
tecnologica sin 02)
-1500

Tiempo (afios)

Figura 51"Comparativa métodos integracion sin Oz, convencional, y maxima capacidad de
O con integracion energética (Elaboracion propia)".

Denotandose que, el Payback al estar ligado con el impacto de CAPEX en el proyecto, sera

mejor en el caso convencional inicialmente, pero debido al aumento en OPEX dada la compra

y no producciéon del MeOH, se produce una reduccion en los flujos netos acumulativos

absolutos respecto al método con caso base, reduciendo las ganancias a lo largo de los afios
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y provocando asi, un flujo neto acumulativo negativo, con tendencia negativa, por lo que se
gasta mas de lo que se gana.

Ademés de ello, se puede visualizar el método con integracion tecnoldgica, energética e
influencia de O, siendo este el mejor escenario para poder competir con el método
convencional. Se puede observar en la figura 51 que posee los flujos de caja netos
acumulativos mejor respecto a los casos contrarios, denotando una mayor optimizacioén de
acuerdo a gastos energéticos, y permitiendo observar la relevancia del O dentro del proyecto,
con la reduccion de CAPEX y OPEX en un 43,72% y 34% en la captura de CO2 aminas
MEA.

Finalmente, se puede concluir que, el método con integracion energética e influencia de O2
es de suma importancia dentro de la produccion de DME y presenta mejoras respecto al
método convencional. Esto se debe en gran parte por lo antes mencionado en la figura 51,
provocando que, a medida que pasen los afios y junto con, la resolucion del cuello botella del
proyecto (capacidad instalada de la central térmica, para poder aumentar el flujo alimentado
y poder producir més H») aumente la viabilidad econdémica del proyecto, proporcionando una
mayor capacidad instalada, y mayor inversion en la expansion de la produccion y demanda,
logrando indicadores econdmicos beneficiosos y cercanos con el riesgo de inversion del
proyecto (dado que al ser ascendente la curva de flujos netos acumulativos, a mayor
produccion, se obtendran mayores ingresos proporcionalmente con gastos, aumentando el

VAN, y mejorando la tasa de descuento).

9.5.1. Analisis diferencial de método integracion tecnoldgica, método
convencional y méaxima utilizacion de Oz e integracion energética.
Para realizar una comparativa mas profunda, se realiza un flujo de caja diferencial del caso

base contra el método convencional (figura 40), junto con un anélisis diferencial respecto al
maximo de Oy capaz de aguantar la temperatura de 1400°C en los gases de combustion hacia
la turbina e integracion energética en comparacion al método convencional (figura 42).
Dicho lo cual, la tabla 16 y 17 mostradas a continuacién, muestran los indicadores
econdmicos para este analisis, siendo:

Tabla 16"Indicadores econdmicos diferenciales método integracion caso base vs método

convencional con compra de MeOH".
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Tasa
descuento 10%
VAN (MM

USD) $183,28
Payback 3,11
TIR 15%

Tabla 17" Indicadores econdmicos diferenciales método integracion caso base influencia

utilizacion de O; e integracion energética vs método convencional con compra de MeOH ".

Tasa
descuento 10%

VAN $541,52
Payback 3,24
TIR 24%

A partir de la tabla 16, se visualiza que, al tomarse en consideracion el analisis diferencial
del método integracién caso base frente al método convencional, al obtener un VAN>0,
demuestra que el método integracion tiene mayores beneficios econdmicos en comparacion
al método convencional, con las consideraciones antes vistas (precio compra MeOH para el
método convencional) a tasa de descuento del 10%.

Esto significa que, a pesar de tener una inversion notablemente mayor (629 MM USD) en
comparacion al método convencional (21 MM USD), el peso de la rentabilidad comparativa
recae en el OPEX, visualizando las figuras 40 y 41 (caso base y caso convencional
respectivamente) y figura 51 que, el método caso base logra una curvatura polindmica
ascendente, permitiendo que los flujos de caja netos acumulativos a medida que pasen los
afios, permitan mayores rentabilidad y beneficios econdémicos.

Por ultimo, a partir de la tabla 17, se visualiza que el método con integracion con influencia
O, e integracidon energética, denota un aumento en VAN respecto a tabla 16, demostrando
los beneficios de reduccion de CAPEX y OPEX del proyecto, analizados en topicos

anteriores.
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9.5.2. Riesgos de inversion.
El riesgo de inversion se vera reflejado en la tasa de descuento ocupada para el proceso de
produccion de DME. Se utilizard tanto en método caso base, método con integracion
energética e influencia de Oz y método convencional, una tasa de descuento del 10%. Esto
se debe en gran medida a que el método con integracion posee tecnologias verdes que
individualmente no son rentables actualmente (caso electrolisis) y el método convencional
estd involucrado en mercados muy fluctuantes, para la obtencion de MeOH, repercutiendo
en el gas natural siendo este muy volatil, por lo que posee un riesgo de inversion considerable.
El aumento en los precios del MeOH a lo largo de los afios 2023 y 2024 mostrados en el
siguiente topico, junto con la variacion de precios segun la ubicacion continental, acentian
la incertidumbre de inversion y dependencia de las materias primas para la produccion de
DME (por metodologia, necesidad de obtener MeOH). Esto junto a las diferentes politicas
internacionales (acuerdo paris, kyioto, COP25, entre otros) y nacionales (mencionadas en
introduccion y en topicos anteriores, como ley 21455 y anteproyecto PEN), generan riesgos

altos gracias a la volatilidad de los factores.

9.5.3. Variacion de precio de MeOH.
Tabla 18" Analisis sensibilidad precios MeOH, respecto a método base y método

integracion completa vs método convencional".

Frecio keOH
USD¥tan BE2 550 B00) 5710365

WA
diferercial k4
JSD caso
base vs
metado
convencional 133.28 -12.38 5836 00002

Precio MMeOH
|ISEdtan EE2 500 400{ 3855443

WA
diferercial k4
JSD caso
integracion
completa ws
metado
convencional 547 226 23 0.0017

Dada la tabla 18 mostrada anteriormente, se puede denotar que, al trabajar el flujo de caja

diferencial a tasa de descuento del 10%, el precio es la mayor sensibilizacion del método
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convencional con compra de MeOH, repercutiendo fuertemente en el OPEX, y en su
rentabilidad econémica. Dicho lo cual, se logra un VAN diferencial objetivo lo mas cercano
a neutro (VAN=0) a precio de compra de MeOH de 571,03 USD/ton, permitiendo que sea
mas rentable el método convencional a dicho valor de compra respecto al caso base. Sin
embargo, se denota que se necesita un precio de venta de 385,54 USD/ton de MeOH minimo
para que recién el método convencional sea mas rentable econdmicamente en comparacion
al método integracion completa (energético e influencia Oz), denotando los beneficios de la
integracion e influencia de Oz en el proyecto, permitiendo una mayor robustez.

Esto se puede dilucidar de mejor forma, en la siguiente figura mostrada a continuacion,

siendo.
600
500
o
2 400 Metodo
s integracion vs
s Metodo
= 300 convencional
'S
o
HGL_J 200 Metodo
o integracion
Z 100 completa vs
<
> metodo
convencional
0
0 50 1000
-100

Precio MeOH USD/ton

Figura 52"Sensibilidad respecto a precios de MeOH para caso base, caso integracion
energética e influencia O2 vs método convencional respecto a robustez de precios MeOH
(Elaboracion propia)".

Ahora bien, el precio del MeOH varia segtin la region, por lo que se debe estudiar y analizar,
el ciclo del MeOH en la region de Norte América (siendo esta la representacion mas cercana

a Chile).
Dicho lo cual, se analiza en la siguiente figura mostrada a continuacion, el ciclo del MeOH

en Norte América, siendo esta:
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Figura 53"Ciclo de variacion precio MeOH en Norte América, representacion mas cercana
a Chile (Methanex, 2024)”.

Dada la figura 53 mostrada anteriormente, se denota un ciclo en alza del precio de venta del
MeOH en Norte América, siendo lo mas cercano a Chile y siendo representativo, a diferencia
de Europa y Asia. Europa tiene precios de 535 USD/ton, Asia 410 USD/ton y China 380
USD/ton actualmente, por lo que dependiendo de la ubicacidén que se elabore el proyecto de
produccion de DME con compra de MeOH a través del método convencional, serd mas o
menos rentable (Imarc, 2023; Methanex, 2024).

El alza del precio de MeOH, se debe en gran parte a diferentes factores, tales como:

e Esto se debe en gran medida, respecto a la demanda de las industrias que utilizan
MeOH dentro de su proceso como materia prima, tales como empresas de
combustibles, acido acético o formaldehido. Esto conlleva a que, a exceso de
demanda, manteniendo la produccion estable, haya escasez de inventario,
aumentando el precio.

e Los precios de produccion son elevados, debido a la dificultad para obtener materias
primas. En la mayor parte de la produccion de MeOH se utiliza gas natural, siendo

un combustible de precio muy volatil, afectando en los costos de produccion.
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e Las condiciones en el mercado de energia, siendo afectado el OPEX en la produccion
de MeOH, es un mercado lleno de incertidumbres y fluctuaciones. El aumento en el
precio del gas natural debido a diferentes politicas internacionales, junto a la
incertidumbre del mercado energético, afecta directamente al precio de venta del
MeOH.

Dado lo anterior, el alza observado en la figura 53 deriva en gran parte por la fuerte demanda,
aumento de la necesidad y baja productividad de MeOH, provocando la necesidad de obtener
alternativas tecnologicas rentables. Actualmente, se toma en consideracion para el proyecto
un precio de compra de MeOH de 662 USD/ton, provocando que no sea rentable el método
convencional y el método de integracion sea beneficioso en comparativa. Del mismo modo,
si se reducen los costos energéticos y el precio del gas natural ve reducido su costo como
combustible, tanto el método convencional como el proyecto, es beneficiado, dado que
ambos utilizan gas natural (en el proyecto, la central térmica es de gas natural) y poseen
grandes gastos energéticos, vistos en el OPEX. Sin embargo, la ventaja del método
integracion, es que no necesita gas natural como motor tecnoldgico, solo se necesita una
central térmica, capaz de proporcionar la suficiente capacidad instalada para brindar la
incorporacion de la electrolisis, y permitir su uso.
9.5.4. Variacidn costes energéticos.

Si bien, se estudio en los andlisis de sensibilidad la variacion de costes energéticos, tomando
como supuesto una reduccion del 3% anual hasta 2048 (20 afios de estudio), debido a las
diferentes politicas gubernamentales a nivel nacional e internacional, tales como la ley 21455
de descarbonizacion, junto con, las distintas inversiones y acuerdos internacionales,
permitiendo oportunidad de mejora y competitividad en alternativas tecnologias mas verdes,
permitiendo asi, la reduccion y desarrollo del coste energético. Sin embargo, dada la figura
53 mostrada anteriormente, es posible dilucidar que, debido a un aumento constante del
precio del MeOH desde el afio 2023 al 2024, los costes energéticos pueden verse a la alza,
junto a los multiples factores que se explicaron anteriormente, obteniendo como conclusion
que es dificil controlar y plantear correctamente, las alzas y bajas a corto plazo de la energia,

por lo que, aunque se vea una subida en los precios de MeOH, se espera una reduccion de su
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coste de produccion y precio venta, segun los estipulado en el andlisis de sensibilidad de la
reduccion del coste energético.
9.5.5. Diagramas Sankey respecto a flujos de masas, y reduccion de OPEX
en subetapas.
Los diagramas Sankey son utiles para ordenar visualmente la informacion antes mencionadas

en términos comparativos, por lo que, primeramente, se vera su analisis respecto a los flujos

de materia.
[l 0,0 inclaDME
IEIecrmhsus 13,(}5
65,94 19,1
Sintesis DME
94 ,43 sybproducto H20
Captura CO2
111,2 46,84
Sintesis MeOH
U'U 1 B Ineficiencias MeOH

e I e 3 I1L:l:";||.'l;|r| subproducio CO

Producto final DME
16,77 55,3

Formacion subproducto H20

Il"l:flu encia Captura CO2

Figura 54" Anélisis Sankey de Balance de materia de la produccion de DME total en
toneladas/hora (Elaboracion propia)".
Como se puede observar en la figura 54 mostrada anteriormente, se obtienen ineficiencias de
materia casi inexistentes, y esto se puede deber a la diferencia en expresion de decimales de
los flujos de masa. Ahora bien, se puede analizar también que, dentro de las ultimas tres
etapas anteriores (captura CO., sintesis MeOH y sintesis DME), se obtienen ineficiencias de
acuerdo a subproductos tales como la generacion de H>O (practicamente 74000 ton/h), y esto
es posible optimizarlo para reducir gastos operacionales innecesarios (sobre todo en la

subetapa de la sintesis de MeOH, al igual que en la captura de CO»). Esto se realiz6 con la
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recirculacion de estos flujos dentro del ahorro mencionado en el topico de integracion

energética (tépico 8.2.14.)., logrando ahorros de recirculacion de 1,22 MM USD/afo.

Electrlisis caso base 5,86 IElcmlisis caso 02 1,88 IE"‘G"°“‘i5 casoO2e lE| ] 88 [ l 3,98

Sintesis DME caso base ‘Sintesis DME caso O2
11,1 H 11,1 Is nlesis DME caso 02 41 Captura caso O2 e IE 28,(}5

‘ 3,98 | Ahomo produccion DME

Sintesis MeOH caso base Sintesis MeOH caso 02 §‘ 16’58 -
25,97 25,9? Senteesis MeOH caso 02 & IE
U 9,49

7,16

65,28 45,47 37,23

Central termica gas natural Captura caso base Caplura caso 02

B

Figura 55" Analisis Sankey de ahorro OPEX en MM USD/afio respecto a caso base,
influencia O e integracion energética con influencia O2 (Elaboracion propia)".

Por tltimo, se realiza un Diagrama Sankey de acuerdo con los gastos operacionales de cada
una de las etapas, con sus respectivos ahorros en MM USD/afio. Esto conlleva a que, se
ahorre en total para la producciéon de DME 48,68 MM USD/afio gracias a la integracion
energética y el uso de O, permitiendo reducir los gastos, revalorizar el O> dada la
reduccion de combustible, derivando en una mejor captura de CO». A pesar de que, en la
figura 55 no se visualice un ahorro de la electrolisis caso base a electrdlisis con O, si lo
hay, y este est4 representado en el diagrama de caja de la figura 65, en términos de

beneficios econdmicos como ingreso (valorizacion de Oz) y explicado en el tépico 8.4.6.

10.Conclusiones

Se evalud la factibilidad técnica y econdmica para la produccion de DME en una central
térmica a gas natural en Mejillones, especificamente en la central de Atacama. Esto con el

fin de obtener un producto de valor competitivo frente al GLP, ya sea como sustituto o
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complemento, a través de la integracion de tecnologias verdes tales como la electrolisis
alcalina y la captura de CO> por aminas MEA a nivel industrial.

El mercado del DME sera el mercado mayorista, debido a que se desea sustituir las
importaciones y no distribuir, vendiendo a las principales empresas de combustibles, tales
como Gasco, Abastible, Lipigas entre otros, siendo estas empresas las encargadas de llegar
al mercado y desenvolverse en el mercado del DME, para venderlo como potencial producto.
Ademéas de ello, el segmento de mercado objetivo, seran las regiones I, II, III, IV, V y una
parte de la region metropolitana, obteniendo una demanda potencial objetivo de la capacidad
de produccion de la central, siendo 409.540 ton/ano de DME.

Las tecnologias especificas para llevar a cabo su correcta integracion en el caso base, junto
con una produccion de DME viable técnica y economicamente, son la electrdlisis alcalina
con una inversion de 391 MM USD, captura de CO2 con aminas MEA con una inversion de
150 MM USD y el método indirecto de producciéon de DME, a través del subproducto de
MeOH producido por hidrogenacion de CO> con inversion de 62 MM USD junto con la
deshidratacion y produccion de DME con inversion de 19,1 MM USD. Ademas, es posible
revalorizar el Oz producido en la electrolisis, utilizdndolo en la cdmara de combustion de la
central, permitiendo una reduccion de CAPEX y OPEX en la captura de CO> debido a una
mayor eficiencia en la captura, provocada por gases de combustion mas concentrado debido
a la reduccion de NOx. Esto junto con una reduccién de combustible CH4 debido a una
optimizacion en la temperatura gracias al Oz brindado por la electrdlisis, logrando un
beneficio de forma de ingreso al utilizar O, en la cdmara de combustion, siendo la
valorizacién del Oz de 7,7 MM USD/afo.

La influencia del O> en el método de integracion tecnoldgica, junto con el uso de integracion
energética entre plantas (Captura CO2 e DME) y en cada una de las subetapas, permiten
ahorros totales de 48,68 MM USD/aio, y logra reducir un CAPEX total de 629 MM USD a
607 MM USD, permitiendo alcanzar tasas de descuento dptimas de riesgo para el inversor
(>10%), siendo superiores a 11%.

Los costos operacionales (OPEX) totales del proyecto son de 139 MM USD/afio para el caso
base, 120 MM USD/afio para la integracion tecnologica con influencia de O2 y 91 MM
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USD/ano para el uso de O> e integracion energética, logrando altos rendimientos de
rentabilidad en comparacion al método convencional de compra de MeOH. Para el caso base,
se logra una tasa de descuento de 4%, analizando sensibilidades en diferentes escenarios,
siendo las mas adecuadas y esperanzadoras respecto a su rentabilidad econdmica, en el caso
del GLP ciclo alto, reduccion de CAPEX en la electrolisis alcalina, y reduccion de coste
energético de un 3% anual, logrando tasas de descuento de 9%,9% y 7%, cercanas a lo
esperado de acuerdo con el riesgo del inversor.

Ademés de ello, se comparan los beneficios/perjuicios que se obtienen al integrar las
tecnologias de electrdlisis, captura de CO; e integracion energética en la produccion de DME,
en comparacion al método convencional, denotando un aumento significativo en el VAN
diferencial cuando se integran las tecnologias y optimizan energéticamente las plantas, junto
con la influencia del Oz, permitiendo una mayor rentabilidad a largo plazo y mayor robustes
frente a sensibilidades que afecten al proyecto, junto con una mayor confianza de inversion.
El método convencional depende fuertemente del valor de compra de MeOH vy de su ciclo,
por lo que alcanza mejores rentabilidades econdmicas que el método integracion caso base a
valor de 571 USD/ton MeOH. Sin embargo, con la integracién completa e influencia del O,
es posible obtener mejores rentabilidades frente al caso convencional, hasta un valor de
385,54 USD/ton de MeOH.

Dado lo anterior, actualmente y vislumbrando la incertidumbre del mercado de MeOH
(dependiente del mercado de gas natural, siendo muy volatil), el método de integracion tiene
mayor robustez frente a estas sensibilidades, obteniendo mejores resultados econémicos y
una alternativa tecnoldgica de metodologia, para la producciéon de DME.

Finalmente se puede concluir que, el DME producido en la central térmica a gas natural de
ciclo combinado con la integracion de las tecnologias antes mencionadas, es competitivo con
el GLP con una tasa de descuento moderada de 4% para el caso base, y logra con el método
de integracion completa alcanzar al riesgo de inversion necesario para el proyecto (>10%).
Esto se logra con una produccion de 46,75 ton/h y coste de produccion de 1714 USD/ton
DME para caso base, y 1545 USD/ton de DME para integraciéon completa, con precio de

venta competitivo de 460 USD/ton DME, a través del analisis de los indicadores economicos
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(TIR, VAN y Payback) ya sea en caso base, sensibilidades adecuadas de cambio e integracion
completa, siendo la mas beneficiosa el caso con integracion completa, seguido de GLP alto
(caso base) y reduccion de CAPEX en electrdlisis alcalina, capaz de permitir la
competitividad y rentabilidad esperada y cercanas a lo esperado (>10% de tasa de

descuento).

11. Recomendaciones

Dentro de las recomendaciones mas importantes dentro del proyecto elaborado, es la
posibilidad de optimizar el proceso completo para una mayor produccion de DME, sobre
todo, en la reduccion de emisiones contaminantes en la subetapa de la formacion de MeOH.
Esto es posible al aumentar la capacidad instalada de la electrdlisis, siendo el principal
prospecto para no alcanzar el optimo en la formacion de MeOH e impedir que se pueda
capturar mas CO; producto de que no habria suficiente H, reaccionante en el proceso (“cuello
de botella del proyecto”).

También, es recomendable ampliar la capacidad instalada de la central en una expansion
industrial, dado que se adquieren curvaturas de flujo de caja netos acumulativos del proyecto
con integracion completa, permitiendo que, a mayor inversion en el proyecto, se pueden
alcanzar mayores rentabilidades y ganancias. Al ampliar la capacidad instalada de la planta,
se puede producir mas oxigeno para alimentar a la cdmara de combustion, permitiendo
reducir aun mas el combustible y obtener beneficios econdomicos de ello (tal como se estudio),
ademas de permitir reducir gastos en la captura de CO> con aminas MEA, ya sea a nivel de
inversion o en gastos operacionales. Lo que si, hay que investigar tipos de materiales
adecuados para la turbina de gases combustion en la central térmica, para poder resistir de
mejor forma el aumento de temperatura al introducir el O», permitiendo alcanzar el maximo
estequiométrico permitido por BM, y optar a mejores beneficios de la utilizacion del O2 por
parte de la electrdlisis.

Ademas de ello se recomienda para tratar las emisiones de CO (principal contaminante mas

peligroso e importante), agregar tecnologias tal como una chimenea capaz de desconcentrar
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el flujo de CO por unidad de volumen, reduciendo la peligrosidad en el area de trabajo, o
torres de adsorcion fisica con silical gel/carbon activado para reducir las emisiones.
Finalmente, se recomienda la optimizacion o ampliacion de la capacidad instalada, por lo
menos anualmente, dado los supuestos planteados que se consideraron para la evaluacion

econdmica, y la rentabilidad del proyecto.
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Anexos

12. Anexo A “Tabla de precios GLP desde 2017 hasta 2023
Tabla 19"Tabla de precios GLP desde 2017 hasta 2023(ENAP, 2023)”.

Fecha Precio paridad GLP US$/ton
14-dic-23 564,26
7-dic-23 553,95
30-nov-23 568,74
23-nov-23 556,71
16-nov-23 569,25
9-nov-23 576,28
2-nov-23 573,04
26-oct-23 578,75
19-oct-23 585,26
12-oct-23 595,03
05-oct-23 613,02
28-sept-23 620,03
21-sept-23 607,82
14-sept-23 560,69
07-sept-23 538,46
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31-ago-23 501,85
24-ago-23 513,64
17-ago-23 534,00
10-ago-23 520,57
03-ago-23 500,56
27-jul-23 492,97
20-jul-23 467,76
13-jul-23 443,37
06-jul-23 447,25
29-jun-23 452,27
22-jun-23 461,84
15-jun-23 465,68
08-jun-23 474,84
01-jun-23 489,04
25-may-23 501,27
18-may-23 508,44
11-may-23 536,42
04-may-23 575,47
27-abr-23 592,00
20-abr-23 596,27
13-abr-23 582,43
06-abr-23 563,44
30-mar-23 552,81
23-mar-23 600,38
16-mar-23 635,25
09-mar-23 632,36
02-mar-23 618,02
23-feb-23 618,59
16-feb-23 622,61
09-feb-23 644,13
02-feb-23 641,48
26-ene-23 579,47
19-ene-23 535,68
12-ene-23 518,56
05-ene-23 502,43
Promedio anual 2023 551,68
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13. Anexo B “Anadlisis de conversion CO2 y CO, segun temperatura y presion, para la
mejor selectividad de MeOH”.
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Figura 56"Conversion de CO2, para obtener la mejor produccion de MeOH, segtin

(=)

OO conversion

temperatura (Slotboom, 2020)".
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Figura 57" Conversion de CO2, para obtener la mejor produccion de MeOH, segtin presion

(Slotboom, 2020)".
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Figura 58" Conversion de CO para obtener la mejor produccion de MeOH, segun

temperatura (Slotboom, 2020)".
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Figura 59" Conversion de CO para obtener la mejor produccion de MeOH, segin presion

(Slotboom, 2020)".
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14. Anexo C “Analisis de salmuera permitido por DS 90, segin requerimientos de

Electrolisis”™.
Maximo permitido DS 90
Corriente 4 (Salmuera) ke/h kgﬁm3 mg/L mg/L Situacién
H, 0 0 0
0, 0 0 0
Agua 208393 203,3 203
Sodium NaCl 3860 18,0 18 - Cumple
Chlorine NaCl 6934 32,3 32 400 Cumple
Magnesium Mg 462 21 2 - Cumple
Sulfur § 323 1,5 2 3 Cumple
Potassium K 140 0,7 1 - Cumple
Calcium Ca 147 0,7 1 - Cumple
Bromine Br 24 0,1 0,11 0,75 Cumple
Algas 0 0
Arena 0 0 0
Total 220281 2149 215
Densidad agua de mar 1025 kgim3 |

Figura 60" Andlisis salmuera segun requerimientos del proceso de electrolisis de la central
térmica a gas natural de ciclo combinado, Atacama (Elaboracién propia)".
15. Anexo D” Hoja de célculos técnico-econdmico”.
En el siguiente enlace, se encuentran los célculos de todo el proyecto, ya sea del apartado

técnico, como del apartado econdmico, al igual que el precio estimativo, entre otras cosas.

Memoria Ignacio Pino Excel Final.xIsx
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16. Anexo E “Sensibilidades de flujos de caja, respecto a diferentes puntos importantes
de variacion y perturbacion del proyecto, junto con revalorizacion de O2”.
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Figura 61"Sensibilidad flujo de caja, caso GLP alto (Elaboracion propia)".

Tabla 20"Indicadores economicos GLP alto".

Tasa
descuento 9%
VAN (MM
USD) $38,76

Payback 10,41
TIR 9,84%
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Figura 62"Sensibilidad flujo de caja, caso GLP bajo (Elaboracion propia)".

Tabla 21"Indicadores econdémicos caso GLP bajo".

Tasa
descuento 4%
VAN (MM
USD) $-390,60

Payback 28,63
TIR -3,70%
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Figura 63"Sensibilidad flujo de caja, caso base con variacidén de precio energético,

reduccion del 3% anual (Elaboracion propia)".

Tabla 22"Indicadores econdmicos caso reduccion precio energético 3% anual”.

Tasa

descuento

7%
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TIR 7,79%

1] 1 2 i) 4 5 ] T & a 0 il 12 13 14 15 16 il 18 13 20|
460 465 470 474 473 454 453 434 433 504 503 514 513 s24 523 535 540 545 551 556 se2|
SEEET| 403530 409530( 403550) 409550| 03530 403550( 403530) 409550] 403550| 403550] 403530) 409550| 403550| 409550| $09530) 403550( 402530) 409530] 403530
153 132 134 136 136 200 202 204 206 208 210 212 215 217 213 21 223 226 228 230
CAFEXHH
usp 18 a a a Li] o a a a Li] o a a a L] o a a a 0f
@PEXHHUSD 132 134 13 128 126 123 121 13 b (3 14 112 “J 108 106 104 102 100 k] ar a5
direalalHOD]
HH usE & & & & k] & & & & k] & & & & k] & & & & ]
10 14 14 14 14 14 14 14 14 14 14 14 14 14 14 14 14 14 14 14]
38
2 2 2 2 2 2 2 2 2 2 2 2 2 2 2 2 2 2 2 2]
2 2 2 2 2 2 2 2 2 2 2 2 2 2 2 2 2 2 2 2|
5 5 5 5 5 1 5 5 5 5 S 5 5 5 5 S 5 5 5 5
5 5 5 5 - 5 5 5 5 s 5 5 5 5 s 5 5 5 H
33 33 33 33 33 33 33 33 33 33 33 33 33 33 33 33 33 33 33
5
132
225 67 23
-3 -28 B 2] 36 4 45 43 53 57 3] ES -] 13 7
—
143%] HH usE: -5 1 3 T g a a 10 1 12 12 13 14 15|
U Tidad Bl
HHusE 23 5 26 30 33 36 40 43 45 50 53 56 53 62|
[ I———
5 5 5 5 5 5 5 5 5 5 5 5 5 5 5 5 5 5 5
39 39 59 39 33 33 39 59 39 33 33 39 39 39 33 39 39 39 39
425 -3 21 48 52 56 53 @‘ BE T 13 T S0 &3 &7 a0 a3 36 100 105 106
423 =513 -432 -4dd -3a2 ~33T 21T =215 -148 T3 5 il 151 235 321 an S04 L10) m 03 203

Figura 64"Sensibilidad flujo de caja, caso con electrdlisis alcalina reduccion a 358
USD/kW vy variacion energética de la reduccion al 3% anual (Elaboracion propia)".
Tabla 23"Indicadores econdmicos caso electrdlisis alcalina reduccion 358 USD/kW con

variacion energética de reduccion del 3% anual".

Tasa

descuento 9%
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Figura 65"Caso GLP base con influencia de O> maxima capacidad 7,68% CO2 maximo

(Elaboracion propia)".

Tabla 24"Indicadores econdmicos caso GLP base con influencia de O, méxima capacidad

CO; a 7,68% de concentracion CO,".

Tasa descuento

9%
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Figura 66"Caso sensibilidad reduccion CAPEX 30% en captura CO, aminas MEA
(Elaboracion propia)".

Tabla 25"Indicadores econdmicos caso sensibilidad reduccion CAPEX captura CO2 30%".

Tasa descuento 5%
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17. Anexo F” Costos operativos energéticos segiin % de concentracion CO,”.

kJ/mol CO,

H; production via

steam methane

reforming (SMR) Coal to
chemicals

o] 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100

CO, concentration (%)
Figura 67"Costos energéticos segiin % de concentracion de CO; en flujo (Energy

transitions commission, 2022)".
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18. Anexo G “Simulacion HYSYS de modelo hidrogenacion CO; para produccion de
MeOH y produccion DME a modo industrial”.
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Figura 68"Simulacion HYSY'S a través de modelo hidrogenacion CO;, para la produccion

de MeOH (Nuchitprasittichai & Borisut, 2019)".

ELLLLELLELT

Figura 69"Simulacion HYSYS de comparativa a nivel industrial en produccion de

DME(Alshbuki et al., 2020)".
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