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RESUMEN EJECUTIVO

La necesidad de reducir la contaminacion, y por ende las emisiones que ocasionen un impacto
cada vez mas significativo en el planeta, ha conducido a buscar nuevas fuentes de energia
mucho mas limpias y eficientes que las alternativas tradicionales. Uno de estas alternativas, es
el Dimetil Eter (DME); el cual debido a ser un compuesto que genera una combustiéon muy limpia,
ha sido catalogado como un combustible “verde”; y su uso se ha ido diversificando estos afios

en varios mercados como el de Estados Unidos y el asiatico (principalmente China).

Este proyecto busca la implementacion del DME en Bolivia, como un combustible que pueda
sustituir a los combustibles fésiles tradicionales que actualmente importa el pais; siendo estos el
diésel y la gasolina respectivamente. Esta importacién se debe principalmente a la baja
produccion de combustibles fosiles derivados del crudo en las principales refinerias del pais, la

cual no satisface la creciente demanda interna y genera un costo importante de manera anual.

La implementacion sera posible gracias a una inversion realizada para la construccion de una
Planta de Obtencién de DME cercana a los 430 MM$us, bajo tecnologia moderna y madura a
gran escala, adecuada a la materia prima principal que tiene el pais (gas natural) y sus diferentes
caracteristicas. Brindando ademas la posibilidad de obtener un mayor valor agregado del gas

natural mediante su debida industrializacion.

La Planta fue disefiada con una capacidad estimada de 4300 TPD de DME de alta pureza, ideal
para su uso como combustible en motores diésel. Segun proyecciones el proyecto planteado es
rentable debido a que, tomando un analisis de 20 anos, se recuperaria la inversion en

aproximadamente 5 afos; lo cual indica un periodo corto considerando el tiempo planteado.

El DME podra ser comercializado en un precio competitivo dentro del mercado, siendo menor a
2 Bs/It, comparado con los 8,88 Bs / It que cuesta el diésel al pais; se tiene un producto ecoldgico
y econdémico. Sin contar los beneficios econdmicos por exportaciones a paises con mercados
establecidos, o simplemente por el monto destinado anualmente por el tema de importaciones y

la consiguiente subvencion.



INDICE

CAPITULO 1 — GENERALIDADES.........cocceceeteuruccreeaeesesesaesesssasseesssssssssssssssssssssssssssssassesssss 1
1.1, INTRODUGCCION ..ottt es et es e nnsnees 1
1.2, ANTECEDENTES. ... .ottt e et e e e et e e e e e nnneeaeens 1

1.2.1.  Antecedentes Generales ... 1
1.2.2.  Antecedentes TEMALICOS .........oooiiiiiiiiiii 3
1.3. PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA ...t 4
1.3.1. Identificacion del Problema..............o 4
1.3.2.  Formulacion del Problema ... 5
1.4, OBUJETIVOS. ...ttt e e ekttt e e e ekt bt e e e e nte e e e e e nbbeeeeaannneeeeaas 5
1.4.1.  ODJEtiVO GENEIAL......i et 5
1.4.2.  ODbjetivos ESPECITICOS........ouuiiiiiii i 5
1.5, JUSTIFICACION ..ottt ettt es st ns et s e 6
1.5.1.  Justificacion TECNICA..........ooovi i 6
1.5.2.  Justificacion ECONOMICA..........ooooiiiiiii 6
1.5.3.  Justificacion Ambiental ... 6
1.8, ALCANCES ... .ottt e e ettt e e e e e a et e e e e e nee e e e e e nnteeeeeaanneeeaeeanneeaaeans 7
1.6.1.  Alcance GeOgrafiCO.........oouii i 7
1.6.2.  AlCANnCe TEMALICO .....cooeiiiii i 7
1.7, HIPOTESIS ..ottt sttt ns s 7

CAPITULO 2 — FUNDAMENTO TEORICO .......corteururereeusereesssesesasssesessssesessssssesasssssensassseas 8

2.1, IMETANOL .ttt e ettt e e e e a bttt e e e nt et e e e e nt et e e e e nnee e e e e nraeeaeeannes 8
2.1.1.  Propiedades GENEIalEs ..............uuuuuuuiuiiiiiii e 8
2.1.2. USOS del MELANOI ... ... 9
2.1.3. Derivados del Metanol ......... ... e 10

2.2, DIMETIL ETER (DME)......oiiieoeeeeeteee et ee et eseees s aeenneeennns 12
2.2.1. Propiedades GENEralEs .............uuuuumuimiiiiiii e 12



2.2.2. USOS Al DME ... ..o e 14

2.2.21.  Usocomo gas propelente ... 15
2222, USO COMO SOIVENTE ..ottt e e 16
2.2.2.3. Usoen celdas combustibles ... 16
2.2.24. Uso en sectores de generacion de electricidad e industrial........................... 18
2.2.2.5. Usoen el sector residencial ... 19
2.2.2.6. Uso como materia prima para transformacién quimica ............cc.cccccceeeeneennn. 20
2.2.2.6.1. Dimetoximetano (DMM) ... 20
2.2.2.6.2. Acetato de Metilo...........uuuiiiiiiiiiiiiiiii e 21
2.2.2.6.3. B ANOL ... e e 21
2.2.2.6.4. FOrmaldenido .........uuuuimiiiiiiiiiiiiiiii e 22
2.2.2.6.5. Sulfato de DIMetilo (DMS) .....oovuuiiiiiiiiccee e 22
2.2.2.6.6. Gasolina SINTELICA. ..........uuuuuiiiiiiiiiiiiii e 22
A I A © 1= {1 = TS 23
2.2.2.7. Uso como combustible alternativo al diésel ..., 24
2.2.2.7.1. Propiedades Fisicoquimicas del DME como Combustible ....................... 24

2.3. Consideraciones Medioambientales .............ccuueiiiiiiiiiiiiiiii e 27
CAPITULO 3 — ESTUDIO DE MERCADO.......cocieietereecrteneeseeesseeesassesesssssssssssssssessnssssaens 28
3.1. DEMANDA GLOBAL DE METANOL.....ccciitiiiiaiiiiiie et 28
3.2. DEMANDA GLOBAL DE DME ......cciittiiiaiiiiiae ettt anee e e s e nneneeaeasnnneeeeans 29
3.2.1.  Mezclas de GLP para dominar €l mercado ............ccccceeiummmmmminmmmiiienennens 30
3.2.2. Estados Unidos y su impulso al crecimiento del mercado.............cccceeeevvvveiinnnnnn. 31
3.3.  MERCADO DEL GAS NATURAL ..ottt ettt a e ee e e e snnaeea e 32
3.3.1. Escenario GIODal ... 32
3.3.2.  ESCeNario NACIONAL ..........uuuiiiiii e 33
3.3.2.1.  Modificacion de Contratos de Exportacion.............ccccoeeeieiieiiieeeeeeeeeeee 33
3.3.2.2. Demanda de Gas Natural .............oooouuiiiiiiiiiiiiiiee e 34

Vi



3.4, MERCADO DE DIESEL ....veeeeee oo e e e ee e e e eae s 36

3.4.1.  Escenario GIoDal ..........c.uuiiiiiiiiii 36
3.4.1.1. Cambios en el Parque Automovilistico EUropeo ...........cccccoeeeeeiiiiiiiieeee. 37
3.4.2.  Escenario REGIONAL............uuuuuuuiiii e 37
3.4.3.  Escenario NaCIONAI ............uuu e 38
3431, DeMANTA .. .. e a e e e 38
B4.3.2.  Ofrta oo 40
3.5. MERCADO DEL GAS LICUADO DE PETROLEO (GLP)......cooeeeveeeeeeeeeeeeeeeean, 41
3.5.1.  Escenario GIoDal ... 41
3.5.2. Escenario REQIONAL..........couui i 42
3.5.3.  Escenario NaCIONal.............uuuuiiii e 42
3.5.3.1. Demanda.........oooo oo 42
3.5.3.2.  Ofrta oo 44
3.6.  VARIACION DE PRECIOS ......oouoeiteeeeeeeeeee e, 44
3.6.1.1.  GasS NAUIAI .....eeeeiiiiee e 44
3B.1.2.  GLP e naeeas 45
3.8.1.3.  DUHESEI i 45
3.6.1.3.1. Diferencial de PrecCio...........ccouiiiiiiiiiiiiiii e 46
3.6.1.3.2. Precios en a REGION......cooo i 47
3.8.1.4.  DME ..o e e nnaeeas 47
3.7. EXPORTACIONES. ...ttt e ettt e e e e et e e e e nte e e e e annneeaaean 48
CAPITULO 4 — LOCALIZACION DEL PROYECTO......c.ccceerieuerereeeseseesessssesessessssessssessssenens 50
4.1, INTRODUCCION ......occooeieeeeeeee ettt ettt e eeneeaene e 50
4.2, MACROLOCALIZACION ......ooeeeeeeeeeeeeeeeeeee e aeenns 50
4.2.1. Disponibilidad de Materia Prima.............cooooiiiiiiiii, 50
4.2.2. Ubicacion y Tamafio del Mercado Consumidor..............ceeueeeiiiiiiiiiiieeeee e 50
4.2.3. Disponibilidad de Zonas INduStriales. ...........ccooiiiiiiiiiii e 52

Vii



4.2.4. Eleccion de MacroloCaliZACION .......c.v et 52

4.3. MICROLOCALIZACION........ocuiuieeeeeceeeeeeeee et 53
CAPITULO 5 — TAMANO DEL PROYECTO.......ccscecrtrerecrerseseeressesesesessssesssssssssssssssssessssaens 56
5.1. INTRODUCCION .......cooiiiieeeeeeee e eeeeen e e, 56
5.2. FACTORES DETERMINANTES PARA EL TAMANO .......c.ccoooiiiiieieeeeeeeeeeeeeeenes 56
Lo T I =3 ¢ =T o - U 56
5.2.2. Disponibilidad de Materia Prima € INSUMOS ...........coouiiiiiiiiieiiieiiiiee e 56
B5.2.3.  COMPELENCIA.......coeiiiiiei i e e et e e e e e e 56
I S =] aTo] (o o | - T 57
5.3. DETERMINACION DEL TAMANO ........coioiiiiieieeeeeeeee e, 57
CAPITULO 6 — TECNOLOGIA DEL PROCESO ......ccvureeurerereessereessssesesssssessssssesessssssessases 58
6.1. MATERIA PRIMA PARA LA OBTENCION DE DME ........ccoovovieeeeeeeeeeeeeeeeeeeen, 58
& 70 O B = T o g =T = P 59
T 2 Oy oo o TP 59
6.1.3.  GAS NGLUIAL ... 60
6.1.3.1. Reformado de Metano con Vapor de Agua (SMR)..........coooeiiiiiiii. 60
6.1.3.2.  Oxidacion Parcial (POX)........ccuuuuiiiiiiiiieeie e 61
6.1.3.3. Reformado Autotermico (ATR).......cccuuiiiiiiiiee e 61
6.1.3.4. Reformado Combinado.............cooiiiiiiiiiiiiii e 62
6.2. METODOS DE OBTENCION DE DME .......ccovuiiriiiieirinenceeerensseesenesesesesssesessssseeseenes 62
6.2.1.  MEtOdO DIrECHO ......uuiiiiiii e 62
6.2.2.  MELOdO INAIFECIO ... e 64
6.2.2.1.  Sintesisde Metanol ... 64
6.2.2.2.  Produccion de DME ... 65
6.3. TECNOLOGIAS DE PRODUCCION DE DME MEDIANTE METODO DIRECTO........ 65
6.3.1.  JFE HOIAINGS COMPANY ...ttt e e 65
6.3.2.  Air Products & ChemiCalS ...........coooiiiiiiiiiiiiiii e 66



(GRG0 T o =1 (o (o gl e o 1=, 1= 66
6.3.4. Korean Gas Corporation (KOGAS) ........ooviiiiiii it 66
6.4. TECNOLOGIAS DE PRODUCCION DE DME MEDIANTE METODO INDIRECTO ....67

6.4.1. Toyo Engineering Corporation (TEC)...........cccoiiiiiiiiiie 68
6.4.2. Mitsubishi Gas Chemical Company (MGQC)...........cccoiuimmmimiiiiiiies 69
T G T o =1 (o (o g I o 1=, 1P 70
6.4.4.  Lurgi — Air LIQUIAE ... 71
6.4.4.1.  Lurgi MegaMethanol ................oooo e 72
6.4.42.  LurgiMegaDME........ ... 73
6.5. SELECCION DE TECNOLOGIA ADECUADA ........ooouiirimiieireniieeseneseeesenseisenessseeseenes 73
6.5.1. Seleccion de la Materia Prima ..........c.cuuiiiiiiiiii e 73
6.5.2. Seleccion del Método de ObteNCION..........ccciiiiiiiiiiiiiiie e 74
6.5.3. Seleccion de 1a TeCNOIOGI@ ........uuuuuuuuiiiiiiiiii e 74
CAPITULO 7 — INGENIERIA DEL PROCESO .......ccceoteueieeieneieeeesesesseseeseseesesessesessssssseanns 77
7.1, INTRODUGCCION .......coieiteeeeeeeeeee et eaeen e, 77
7.2. DESCRIPCION DEL PROCESO .....coiuiiieeeeeee e, 77
7.3. INGENIERIA DEL PROCESO .....coouiiiiieieeeeeteee e nen, 83
7.3.1.  Analisis de Grados de Libertad ...............cooooiiiiiiiiiiiii e 83
7.3.2.  Balance de Materia GIODal.............coouuiiiiiiiiiiii e 85
7.3.2.1. ReaCtOr DME ... ..o 85
7.3.2.2.  Columna de DME ... 86
7.3.2.3.  Columnade Metanol...........oooo i 86
7.3.24. Resultados FINAles ... 86
7.3.3.  EQUIPOS AICIONAIES........uuiiiiiiii e 88
7.3.4. Intercambiador de Calor DME.............uuuuiiiiiiiiiiii e 88
7.3.4.1. Balance de Energia ... 89
7.3.4.2.  RenNdIMIENTO ...coooiiiiiieeeeee 91



T7.3.5.  REACIONI DIME ... e 91

7.3.5.1.  Caracteristicas Generales .............cccuuiiiiiiiiiiiie e 92
7.3.5.2.  Mecanismo de la Catalisis Heterogénea..............ccccoeeeeeiiiieee 93
7.3.5.3.  Balance de Materia...........ooooiiiiiiiiii i 96
7.3.54. Balancede Energia ... 96
7.3.5.5.  Equilibrioen el Reactor DME ...t 100
7.3.5.6. Cinética QUIMICA ......cooeeiieeeeeeeeee e 101
7.3.5.6.1. MO0 CINELICO ......euiiiiiiiiiiiitee e 102
7.3.5.8.2. ACIHEZ.....oeiiiiiiiie e 106
7.3.5.6.3. CataliZadOor ..........uuiiiiiiiie s 106
7.3.6.  SeccCiOn de PUFfICACION.........ouiiiiiiiiiiie e 108
7.3.6.1.  Columna de DME ..o 109
7.3.6.1.1. Calculo del NUmero de Etapas .......cccooevvviiiiiiiiiiiieeeeeeeeee e 109
7.3.6.1.2. Localizacion de la Corriente de Alimentacion...........cccccccvvvvvviiviiiiiieennne. 113
7.3.6.1.3. Altura de la ColumNa .........coeeiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiieeeeeeeeeeeeeeeeee e 113
7.3.6.1.4. Diadmetro de 1a Columna ...........ccoeviiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiieeeeeeeeeeeeeeeeeeee e 113
7.3.6.2.  Columna de Metanol............cooiiiiiiiiiiiie e 114
7.3.6.2.1. Calculo del NUmero de Etapas .......cccccoeviiiiiiiiiiiiiiieccee e, 114
7.3.6.3.  Localizacion de la Corriente de Alimentacion............ccccoovviiiiiiiieieeeiiiiienn 117
7.3.6.4.  Altura de 12 COIUMNA ........oiiiiiiiiii e 117
7.3.6.5. Didmetro de 12 COlUMNA ........cooiiiiiiiiiiiieii e 117
7.3.7.  Corrientes RESURANTES ...........uuumiiiiii e 118
7.4. SIMULACION DEL PROCESO ......coiiicuioiceeeeeeeeeee e en e, 118
T4 INEOAUCCION ... 118
7.4.2. Unidad de Obtencion de DME ... 119
7.4.3. Comparacion de ReSUtAdOS...........uuuumumiiiiiiiiie e 123
7431, ReaCtoOr DME ... 123



7.4.3.2. ColumNa de DIME ... e e e 123

7.4.3.3.  Columna de Metanol............cooiiiiiiiiiiiiie e 124

7.5. DIMENSIONAMIENTO ..ottt e et e e e nnnneeeeans 125
7.6. RELACION DIESEL = DME ......coiioeeeeeeeeeee e, 126
7.6.1.  Parque Automotor €n BoliVIa .........oooeiviiiiiiiii e 127
CAPITULO 8 — EVALUACION TECNICO ECONOMICA ..........orenerurereemsereresnseseenssseenees 128
8.1. EVALUACION TECNICA ..o, 128
8.1.1.  Analisis de Sensibilidad ... 128

8.2. EVALUACION ECONOMICA .......oouiuiirimiieiritieisintssieesessseeses s ssee s ssseeseeens 130
8.2.1. Inversioén Inicial (Costo de la Planta)..........cccoooiiiiiiiiiiiiiicce e, 130
8.2.2. Co0Stos A& OPEIraCION .......ccciiiiiiiiee et 131
8.2.2.1. Costo de Materia Prima ...........coooiiiiiiiiiiiiiii e 131
8.2.2.2. Costo de INSUMOS Y SEIVICIOS ......ccoeiieiieiieeeeeeee e 132

8.2.3.  Precio de VENta .......... e 132
8.2.4. Condiciones de PréstamoO ............uuuuuuuuiiiiiiiiiii 134
8.2.5.  FIUJO A8 Caa. ... 134
8.2.6. Indicadores Financieros de Rentabilidad ...............ccccoooii 137
8.2.6.1.  Valor Actual Neto (WAN) .....eeiiiiiiiii e 137
8.2.6.2. Tasa Interna de Retorno (TIR) ......oouiiiiiiiiii e 137
8.2.6.3.  Periodo de Recuperacion del Capital (Payback)...........ccceoeeeeeeeeieeeeeeeeeee. 138
8.2.6.4. Relacion Costo —Beneficio (B / C).....uuueeiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiieee e 138

8.2.7. Rentabilidad para la Planta..............ccooiiii 139
8.2.7.1.  Andlisis de [0S Resultados ............coooiiiiiiiiiiii 141
CAPITULO 9 — CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES...........ccoovrereeerneerenerassessssennnns 142
9.1, CONGCLUSIONES ..ottt e e e e et e e e s s see e e e e enneeaaeaansneaaeans 142
9.2. RECOMENDACIONES ... oottt et e e e et e e e e aneeeaeaaneeeaeans 143
BIBLIOGRAFIA ......coeieeiueueereeeusestseessesesasss e s sssses s s e seasssssb e s s e st s s se s ssesb e s nb st s ass et sases 144

Xi



ANEXOS 150

Xii



Tabla 1

Tabla 2
2021

Tabla 3
Tabla 4
Tabla 5
Tabla 6
Tabla 7
Tabla 8
Tabla 9
Tabla 10
Tabla 11
Tabla 12
Tabla 13
Tabla 14
Tabla 15
Tabla 16
Tabla 17
Tabla 18
Tabla 19
Tabla 20
Tabla 21
Tabla 22
Tabla 23
Tabla 24

Tabla 25

INDICE DE TABLAS

Producciéon de Carburantes en Bolivia, Primer Trimestre 2021 ........coovvveivieiinn.. 3

Volumen de Ventas de Carburantes al Mercado Interno en Bolivia, Primer Trimestre

.............................................................................................................................. 4
Propiedades del Metanol .............coooiiiiiii i 9
Propiedades del DME ............ooi e 13
Potencial de Calentamiento Global para Distintos Compuestos...........cccccceeeeee.. 14

Caracteristicas de los Propelentes Mezclados de DME y GLP mas Comunes.....15

Tabla Comparativa de Propiedades del DME respecto a otros combustibles ...... 27

Historico de Indicadores de Precio del Gas Natural, 2010 — 2020........................ 45
Variables del Precio del Diésel en Bolivia, 2010 —2020.........covvvieiiiiiiieieeieanns 46
Precios de Diésel en Diferentes Paises Sudamericanos............cccccccooviiiiiinnenen. 47
Comparacién de Costos de Produccion de DME .............cccoooiiiiiiiiiieeieeeee, 48

Comparacién de Tecnologias de Produccion de DME por el Método Directo ...... 67

Tabla Comparativa de Tecnologias para Obtencién de DME...............cccccccvnnnee. 75
Andlisis de Grados de Libertad — Unidad de Obtencién de DME ........................ 85
Resultados Balance de Materia — Punto de Mezcla ... 86
Resultados Balance de Materia — Reactor DME ... 87
Resultados Balance de Materia — Columnade DME.................coooiiii. 87
Resultados Balance de Materia — Columna de Metanol...............c.cccooiiiiiinnenn. 88
Condiciones de Operacion — Equipos en Flujo Permanente ASU ........................ 88
Tabla de Constantes de Entalpias en Funcion a la Temperatura......................... 91

Tabla de Entalpias de Formacion Estandar, Reaccion Principal — Reactor DME .97

Tabla de Calores Especificos — Reactor ATR .........uuuuiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiieees 97
Resultados Balance de Energia — Reactor DME..............ccoooiii 98
Analisis de Escenarios, Balance de Energia — Reactor DME.............ccccccceeee. 99
Constantes en Funcion de Equilibrio — Reactor DME...............ccoovviiiiiiiiieeeeeeen, 100

Xiii



Tabla 26
Tabla 27
Tabla 28
Tabla 29
Tabla 30
Tabla 31
Tabla 32
Tabla 33
Tabla 34
Tabla 35
Tabla 36
Tabla 37
Tabla 38
Tabla 39
Tabla 40
Tabla 41
Tabla 42
Tabla 43
Tabla 44
Tabla 45
Tabla 46
Tabla 47
Tabla 48
Tabla 49
Tabla 50
Tabla 51
Tabla 52

Datos de DiseNo — Reactor DME ....... oo 101

Constantes Cinéticas, Modelo Moradi..........ooeuoeeeeee e 103
Especificaciones del Catalizador — Reactor DME .............ccccocoeiiiiiiiieee e, 104
Resultados Variables Cinéticas — Reactor DME ..., 105
Constantes Equilibrio Liquido — Vapor, Columnade DME ................cccccoeoennenl. 110
Volatilidades Relativas, Columna de DME ..o 110
Método Underwood — Columna de DME.............ooooiiiiiiiiiiiiiieeeeeeeeee 111
Resultados Método FEG, Columna de DME ..o 111
Constantes Equilibrio Liquido — Vapor, Columna de Metanol............................. 114
Volatilidades Relativas, Columna de Metanol .............ovoeoieeeeii e, 114
Método Underwood — Columna de DME.............oooiiiiiiiiiiiiiiieeeeee e 115
Resultados Método FEG, Columna de Metanol ...........oooveeeeeeiieieeeeeeeeee 116
Corrientes Resultantes del ProCeso............couvvviiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiieiieeeeeeeee 118
Resultados Metanol Puro — Unidad de Obtencion de DME ...................cooeee. 119
Tabla Comparativa — Reactor DME ...........ccoiiiiiiiicee e 123
Tabla Comparativa, Columna de DME — Obtencién de DME ............................. 124
Tabla Comparativa, Corriente Producto DME — Obtencién de DME .................. 124
Tabla Comparativa, Columna de Metanol — Obtencién de DME ........................ 124
Dimensionamiento de Equipos — Planta DME.............ccccooii i 125
Dimensionamiento Equipos en Flujo Permanente — Planta DME ....................... 126
Parque Automotor en Bolivia por Modelo 2021 ...........coooiiiiiiiiiiiee e 127
Andlisis de Sensibilidad en funcion a la Produccién de la Planta ...................... 128
Volumenes Requeridos de DME para cubrir la Demanda Nacional ................... 129
Ingresos Anuales de Planta en funcion a Preciode DME ...................... 133
Flujo de Caja Proyectado — Parte | ..., 135
Flujo de Caja Proyectado — Parte Il ... 136
Analisis de Flujo de Efectivo Proyectado, Periodo 0 —5 ..........ccccoooiiiiiiiiiiennnnn. 139

Xiv



Tabla 53
Tabla 54
Tabla 55
Tabla 56
Tabla 57
Tabla 58
Tabla 59
Tabla 60
Tabla 61
Tabla 62
Tabla 63
Tabla 64
Tabla 65
Tabla 66
Tabla 67
Tabla 68
Tabla 69
Tabla 70
Tabla 71
Tabla 72
Tabla 73
Tabla 74
Tabla 75
Tabla 76
Tabla 77
Tabla 78
Tabla 79

Analisis de Flujo de Efectivo Proyectado, Periodo 6 —20 ............cccooeeviiviiinnnnnn. 140

Indicadores Financieros del Flujo de Caja Proyectado.................ccoovvviiiieeneen.n. 140
Tabla de Comparacion GWP de Diferentes Hidrocarburos ................cccovvvvvnnnnnn. 153
Historico de la Demanda de Gas Natural, 2015 — 2021 ......cooiiiiiiiiiiiiiieieees 154
Proyeccion de la Demanda de Gas Natural, 2015 —-2024............ccoooeiiiiieeeennn. 155

Proyeccion de Volumen de Venta Diésel en el Mercado Interno, 2010 — 2025 ..156
Proyeccion de Demanda Insatisfecha de Diésel, 2010 — 2025...........ccccceeeee. 157

Proyeccion de Volumen de Venta GLP en el Mercado Interno, 2010 — 2025 ..... 158

Condiciones de Operacion — Equipos en Flujo Permanente ASU ...................... 160
Punto de Ebullicion Normal de Principales Componentes del Aire..................... 160
Condiciones de Entrada Corriente de Aire — Columna de Alta Presion .............. 161
Condiciones de Operacion — Columna de Alta Presion............ccccccvvveeeeeeeennennn, 162
Balance de Materia — Columna de Alta Presion...........ccccccvvvviiiiiiiiiiiiiiiiiiiieeee, 162
Constantes de Antoine — Columna de Alta Presion.............evvvvvviiiiiiiiiiieeeeenee. 163
Resultados Método McCabe — Thiele para Columna de Alta Presién ................ 164
Condiciones de Entrada — Columna de Baja Presion..........cccccccvvvviiiiiiiiiiiinennnn. 165
Condiciones de Operacion — Columna de Baja Presion...........cccccvvvvvevvvvveennnnne. 165
Balance de Materia — Columna de Baja Presion............cccccvvvvvvvviiiiiiieieiieeeeee 165
Resultados Método McCabe — Thiele para Columna de Baja Presion ............... 167
Resultados Método McCabe — Thiele para Columna de Baja Presion ............... 167
Condiciones de Entrada — Columna de Argon Bruto..........cccoooiiiiiieiiiiiiniiiee, 167
Condiciones de Operacion — Columna de Argon Bruto............cccvvvvvvieviviiienennene. 167
Balance de Materia — Columna de Argon Bruto ..., 168
Constantes de Antoine — Columna de Argon Bruto...........cccevvvviiviiiiiiiiiiiiiinnnnnne. 168
Resultados Método McCabe — Thiele para Columna de Argén Bruto ................ 169
Resultados Método McCabe — Thiele para Columna de Baja Presion ............... 169
Corrientes Separadas — Doble Columna de Destilacion............ccccccvvvvvvvvvevennnee.. 170

XV



Tabla 80
Tabla 81
Tabla 82
Tabla 83
Tabla 84
Tabla 85
Tabla 86
Tabla 87
Tabla 88
Tabla 89
Tabla 90
Tabla 91
Tabla 92
Tabla 93
Tabla 94
Tabla 95
Tabla 96
Tabla 97
Tabla 98
Tabla 99
Tabla 100
Tabla 101
Tabla 102

Metanol

Tabla 103
Tabla 104
Tabla 105

Calores Sensibles de las Corrientes — Intercambiador de Calor Principal.......... 172

Composicion de Gas Natural Boliviano ...........cccoooeeviiiiiiiiiiiieccce e, 174
Condiciones de Entrada y Salida — Horno Calentador ..............ccccccveeeieeeinnennnn, 174
Resultados Analisis Termodinamico — Horno Calentador .................ccoooeeeee. 175
Relaciones Molares para Disefio — Reactor ATR ..., 176
Datos de Disefio — Reactor ATR ......ccoooii oo 177
Resultados Balance de Energia, Zona de Combustién — Reactor ATR.............. 182
Flujos de Masa y Energia, Zona de Combustion — Reactor ATR ....................... 183
Resultados Balance de Energia, Zona Catalitica — Reactor ATR....................... 188

Flujos de Masa y Energia de Componentes, Zona Catalitica — Reactor ATR.....189

Constantes de Equilibrio, Zona Catalitica — Reactor ATR ..........cccccvveeeeiiiinninnn, 191
Resultados Equilibrio Quimico, Zona Catalitica — Reactor ATR .............cc.......... 192
Concentracién de Entrada, Zona de Combustion — Reactor ATR ........ccoevveeeeee. 192
Velocidades de Reaccion, Zona Catalitica — Reactor ATR .............eviviiiiiiiiiinnns 194
Caracteristicas Catalizador, Zona Catalitica — Reactor ATR .......uovveiiiiiiiiinn. 196
Condiciones de Operacion — Enfriador para el Gas de Sintesis......................... 196
Balance de Materia con Recirculacion, Parte 1.......ccooveviiiiiieeeeeeeeeen, 198
Balance de Materia con Recirculacion, Parte 2..........coooveevieiiiiieieieeeeeen, 199
Analisis de Grados de Libertad — Seccién Sintesis de Metanol.......................... 203
Tabla de Fugacidad de Componentes Reactantes, Sintesis de Metanol............ 206

Constantes de Equilibrio — Principales Reacciones de Sintesis de Metanol....... 206
Valores de Frontera — Grado de Avance de la Reaccion Principal..................... 207

Resultados Balance de Materia, Sistema de Reactores — Seccion Sintesis de

Resultados Balance de Materia, Alimentacion — Seccion Sintesis de Metanol...209
Resultados Balance de Materia, Separador Bifasico — Sintesis de Metanal....... 210

Resultados Balance de Materia, Bifurcacion — Sintesis de Metanol.................... 210

XVi



Tabla 106

Tabla 107
Tabla 108
Tabla 109
Tabla 110
Tabla 111
Tabla 112
Tabla 113
Tabla 114
Tabla 115
Tabla 116
Tabla 117
Tabla 118
Tabla 119
Tabla 120
Tabla 121
Tabla 122
Tabla 123
Tabla 124
Tabla 125
Tabla 126
Tabla 127
Tabla 128
Tabla 129
Tabla 130
Tabla 131

Condiciones de Operacion, Equipos en Flujo Permanente — Sintesis de Metanol ..

.......................................................................................................................... 211
Subproductos formados Sintesis de Metanol.............ccccccceeiii i, 212
Balance de Materia, Reactor 1 — Conversor Combinado de Lurgi (LCC) ........... 214
Balance de Materia, Reactor 2 — Conversor Combinado Lurgi (LCC) ................ 215
Entalpia y Energia Libre Estandar de Principales Reacciones — LCC................ 216
Balance de Energia, Reactor 2 —LCC ... 217
Balance de Energia, Reactor 2 —LCC ..o 217
Dimensiones de los Reactores WCRYy GCR —LCC........coooiiiiiiiiiiii, 218
Especificaciones del Catalizador — LCC............coiiiiiiiiiiiiicccc e, 219
Peso del Catalizador — LCC ..o 219
Resultados Variables Cinéticas de los Reactores — Sistema LCC ..................... 221
Resultados Balance de Materia, Columna | — Seccién de Destilacion................ 223
Resultados Balance de Materia, Columna Il — Seccion de Destilacion............... 223
Tabla Resumen — Seccidn de Destilacion.................ueeuiiiiiiiiiiiiiiiiiiis 223
Resultados Productos Simulacion — Unidad de Separacion de Aire................... 226
Resultados Gas de Sintesis — Unidad de Obtencién de Gas de Sintesis........... 230

Tabla Comparativa Corriente de Oxigeno — Doble Columna de Destilacion ...... 234

Tabla Comparativa Calor Perdido — Intercambiador de Calor Principal.............. 235
Tabla Comparativa, Zona de Combustion — Reactor ATR...........ccccoeeeeiiiiiiinnnnn.. 235
Tabla Comparativa, Zona Catalitica — Reactor ATR...........c.ooiiieiiiiiiien. 236
Tabla Comparativa, Termoneutralidad — Reactor ATR...........cccooceeiiiiiiiiiiniiinnn. 237
Tabla Comparativa, Relacién de Recirculaciéon — Sintesis de Metanol............... 237
Tabla Comparativa, Relacién de Recirculaciéon — Sintesis de Metanol............... 238
Formacion de metanol en la Sintesis de Metanol...............cc 238
Tabla Comparativa, Columna de Destilacién | — Sintesis de Metanol ................ 238
Tabla Comparativa, Columna de Destilacién Il — Sintesis de Metanol ............... 239

XVii



Figura 1
Figura 2
Figura 3
Figura 4
Figura 5
Figura 6
Figura 7
Figura 8
Figura 9
Figura 10
Figura 11
Figura 12
Figura 13
Figura 14
Figura 15
Figura 16
Figura 17
Figura 18
Figura 19
Figura 20
Figura 21
Figura 22
Figura 23
Figura 24
Figura 25

Figura 26

INDICE DE FIGURAS

Estimado Demanda Mundial de Combustibles 2019 — 2026..............ccccceveeeiiiinnnee. 2
Camion VOIVO Bio — DIMIE .......oooiiiiiiiee ettt 3
Estructura Quimica y Molecular del Metanol .................eeuuiiiiiiiiiiiiiiees 8
Cadena de Valores del Metanol .............ooooiiiiiiiiiiiii e 10
Estructura Quimica y Molecular del DME ...............uuuiiiiiiiiiiiiiiiiieeees 13
Diagrama de Arbol — Usos del DME ............c.cooeevoueeeeeeeeeeeeee e, 15
Direct DME Fuel Cell (DDFC)......uueiiiiiiiiiie et snnaea e e 18
Proceso Ciclo Combinado de Gasificacion Integrada (IGCC)...........uevviviiiiieiiinnnnnns 19
Rutas de Reaccion para la Obtencion de Acetato de Metilo y Derivados................. 21
Rutas de Reaccion para la conversion de DME/Metanol a Hidrocarburos ........... 23
Diagrama Simplificado del Proceso Lurgi MTP .........c.coooiiiiiiiiiiiccee e, 24
Mercado Global de Metanol por sus Derivados en 2020..............cccevvieeeieeeeeennnnn, 28
Consumo Mundial de Metanol por Regiones en 2020.............ccccoevviiiiiieeeeeeeeeennn, 29
Mercado Global de DME por sus Derivados en 2020..............ccoooiviiiiiieeeieeeeeeennn, 29
Crecimiento del Mercado Global de DME por Regiones, 2021 - 2026 ................. 30
Demanda Global de Gas Natural, 2019 — 2025...........ooiiiiiiieeeeeee e, 33
Volumenes Comercializados Gas Natural Por Red de Distribucién 2020............. 35
Volumen Demandado de Gas Natural 2015 — 2024 ..............euuviiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiinenee 35
Demanda Global de Productos derivados del Crudo 2000 - 2025........................ 36
Evolucién de la Produccién y Comercializacion de Diésel, 2005 — 2020.............. 38
Proyeccion de Vol. de Venta Diésel en el Mercado Interno 2010 — 2025 ............. 39
Evolucion de las Importaciones de Diésel, 2005 — 2020 ........ccccoeevvvvieieeeeiiineeeennnn. 40

Proyeccién de Porcentaje de Demanda Insatisfecha de Diésel 2010 — 2025....... 41
Proyeccion de Volumen de Venta GLP en el Mercado Interno 2010 — 2025........ 43
Evolucién de la Demanda Anual de Diésel por Dpto., 2007 — 2021 ..................... 51

Evolucién de la Demanda Anual de GLP por Dpto., 2007 — 2021 ............cceeeee.. 51



Figura 27
Figura 28
Figura 29
Figura 30
Figura 31
Figura 32
Figura 33
Figura 34
Figura 35
Figura 36
Figura 37
Figura 38
Figura 39
Figura 40
Figura 41
Figura 42
Figura 43
Figura 44
Figura 45
Figura 46
Figura 47
Figura 48
Figura 49
Figura 50
Figura 51
Figura 52
Figura 53

Macrolocalizacion del Proyecto..........ccooooiiiiiiiiiiiciii e, 52
Opcién 1 — Microlocalizacidn de la Planta..........c.oooooiiiiiiiiiicee e, 54
Opcién 2 — Microlocalizacidn de la Planta..........c.oooooiiiiiiiicie e, 55
Materias Primas para la Produccion de DME ..o 58
Métodos de Obtencidn de DME ... 62
Esquema del Proceso JFE de Sintesis Directade DME ...............ccooeeiiiiiiieennnn. 66
Diagrama del Proceso TEC para la Obtencion de DME.................cccoooiieii. 68
Diagrama de Bloques del Proceso MGC para la Obtencion de DME ................... 69
Diagrama del Proceso Haldor Tops@e para la Obtencion de Metanol.................. 70
Diagrama del Proceso Lurgi MegaDME ..., 72
Diagrama de Bloques Planta de DME propuesta..........ccccooeviiiiiiiiiiiiii v, 77
Diagrama PFD de la Planta de DME —Parte 1 ..o, 81
Diagrama PFD de la Plantade DME —Parte 2 ... 82
Diagrama de Bloques, Lurgi MegaDME ... 83
Diagrama de Bloques, Balance de Materia — Unidad de Obtencion de DME ....... 84
Esquema Intercambiador de Calor DME..............ooviiiiiiiiiiiccee e 89
Perfil de Temperaturas — Intercambiador de Calor DME..................ccoovviiiieenee.n. 89
Diagrama para el Balance de Energia — Intercambiador de Calor DME............... 90
Esquema del Reactor DME...........o.iiri e 92
Diagrama de Funcionamiento de Reactor DME ... 93
Formacién de Catalizadores Acidos de AlUmina..............cc.coeeveueeveeeveeeeeeeneenn. 94
Mecanismo Langmuir Hinshelwood — Reactor DME .............ccccciiiiiiiiiiiiiiiiennne. 94
Mecanismo Reaccion de Deshidratacién de DME — Reactor DME ...................... 95
Perfil de Temperatura para un Reactor Adiabatico en un Proceso DME .............. 99
Constante de Equilibrio vs Temperatura — Reactor DME .............ccccccceeiiiiininn, 101
Fraccion Molar vs Longitud del Reactor — Reactor DME................ccooeiiiiieee. 103
Velocidad de la Reaccion vs Longitud del Reactor DME................ccooooeiiiiee. 104

XiX



Figura 54
Figura 55
Figura 56
Figura 57
Figura 58
Figura 59
Figura 60
Figura 61
Figura 62
Figura 63
Figura 64
Figura 65
Figura 66
Figura 67
Figura 68
Figura 69
Figura 70
Figura 71
Figura 72
Figura 73
Figura 74
Figura 75
Figura 76
Figura 77
Figura 78
Figura 79
Figura 80

Generacion de Sitios Acidos en 1a AlUMING.........ooeeeeeeeeeee e 106

Catalizador Alpha — AlUMING .........uuiiiiiiie e e e eaaans 106
Sinterizacion en los Poros de un Catalizador..............cceoeveeiiiiiiiiiiiiee 108
Seccion de Purificacion — Unidad de Obtencion de DME..............cooovvvviiviiviennee. 109
Viscosidad Dinamica vs Temperatura — Columnade DME ..............cccovvvviiinnnnnn. 112
Composicion de Entrada Simulacién — Corriente de Gas Natural ...................... 119
Simulacion Mezcla de Corrientes — Unidad de Obtencion de DME..................... 120
Simulacion Intercambiador de Calor — Unidad de Obtencién de DME ............... 120

Datos Corrientes Intercambiador de Calor — Unidad de Obtencion de DME ...... 121

Simulacién Recirculacion — Unidad Obtencion de Gas de Sintesis.................... 121
Simulacién Tren de Destilacion — Unidad de Obtencion de DME........................ 122
Evolucion de 1as NOrMaASsS BUIO .........veieee e 151

Tendencia de la Proyeccién de la Demanda de Gas Natural, 2015 — 2024........ 155

Diagrama de Unidad de Separacion de Aire (ASU) — Air Liquide........................ 159
Doble Columna de Destilacion de Aire...........coooeiieieeiiieeeeeeeeeeeeeee 161
Método McCabe — Thiele para Columna de Alta Presion (560 kPa)................... 163
Método McCabe — Thiele para Columna de Baja Presion (124 kPa).................. 166
Método McCabe — Thiele para Columna de Argén Bruto.............ccevvvvvvvvveennnn.e. 169
Esquema de Funcionamiento — Doble Columna de Destilacion......................... 170
Esquema del Intercambiador de Calor Principal .............coovviieiiiiiiiiiiiiieeeeee, 171
Diagrama para el Balance de Energia — Intercambiador de Calor Principal....... 171
=T (o (o N N = PP 175
Diagrama de Operacion — Reactor ATR........ooooiiiiiiiiieeeeee, 177
Zona de Combustion — Reactor ATR ..........uuiiiiiiiiiieeeees 178
Mecanismo de Reaccion, Zona de Combustidon — Reactor ATR......coovvevveneeennn.. 179
Zona Catalitica — Reactor ATR .......oooiiiiiiiiiie e 184
Mecanismo Langmuir — HINShelwood ..o 185

XX



Figura 81
Figura 82
Figura 83
Figura 84
Figura 85
Figura 86
Figura 87
Figura 88
Figura 89
Figura 90
Figura 91
Figura 92
Figura 93
Figura 94
Figura 95
Figura 96
Figura 97
Figura 98
Figura 99
Figura 100
Figura 101
Figura 102
Figura 103
Figura 104

Sintesis
Figura 105
Figura 106

Mecanismo de Catalisis Heterogénea, Zona Catalitica — Reactor ATR.............. 186

Constante de Equilibrio vs Temperatura, Z. de Combustién — Reactor ATR ...... 190

Temperatura vs % de Conversion para Reacciones SMRy WGS ..................... 191
Concentracion vs Tiempo, Zona de Combustion — Reactor ATR ....................... 193
Fraccion Molar vs Peso del Catalizador, Zona Catalitica — Reactor ATR............ 195
Optimizaciéon del Proceso de Obtencion de Gas Sintesis.........cccccoeeviiiiiieiinnnnn.n. 197
Diagrama de Bloques — Proceso Lurgi MegaMethanol .................ccccooei. 200
Esquema de la Seccion de Sintesis de Metanol .............ooviieiiiiiiiiiiccceenee, 201
Diagrama de Bloques, Balance de Materia — Seccion Sintesis de Metanol........ 202
Relacion de Reciclo vs Conversién por paso, Reaccién Principal...................... 209
Mecanismo de ReacCion A — LCC .........uiiiiiiiiiiiiiieee e 212
Mecanismo de Reaccion B — LCC ..........ouiiiiiiiiiiiiiiieeeeeee e 212

Modelo de Mecanismo, Sintesis de Metanol en Catalizadores Basados Cu ...... 213

Fraccion Molar vs Longitud del Reactor WCR — Sistema LCC............ccccceeee. 220
Fraccion Molar vs Longitud del Reactor GCR — Sistema LCC ...........ccccceeee. 220
Velocidad del Metanol vs Velocidad Espacial WHSV — Sistema LCC ................ 221
Esquema Seccion de Destilacion...........cccooooiiiiiiiiiiii e 222
Simulacion Purificacion del Aire — ASU.........oooiiiiiiii e 224
Simulacion Columna Doble de Destilacion — ASU ..........ccccoooiiiiiiiiiieiiiiiie, 224
Simulacion Intercambiador de Calor Principal — ASU.........coooooiiiiiiiiiieeee, 225
Resultados de Simulacion — Intercambiador de Calor Principal ......................... 225
Simulacion Mezclado de Gas Natural y Vapor de Agua — ASU............ccovvveeeeeee. 226
Simulacion Reactor ATR — Unidad Obtencién de Gas de Sintesis.........ccc........ 228

Simulacion Separacion y Purga de Corrientes — Unidad Obtencion de Gas de

.......................................................................................................................... 229
Simulacion Recirculacion — Unidad Obtencion de Gas de Sintesis.................... 227
Simulacion Sistema de Reactores (LCC) — Unidad Sintesis de Metanol............ 230

XXi



Figura 107
Figura 108
Figura 109

Figura 110

Simulacion Mezcla de Corrientes de Al. — Unidad Sintesis de Metanol.............. 231
Simulacion Sistema de Reactores (LCC) — Unidad Sintesis de Metanol............ 232
Resultados de Simulacién — Separador Bifasico Metanol ................cccccoeeeee 233
Simulacion Columnas de Destilacion — Separador Bifasico Metanol.................. 234

XXii



GLOSARIO

A

ANH: Agencia Nacional de Hidrocarburos, 45
ASU: Air Separation Unit - Unidad de Separacién de Aire, 70

ATR: Autothermal Reforming, Reformado Autotérmico, 57

B

BP: British Petroleum, 29

C

CPOx: Catalytic Partial Oxidation, Oxidacién Parcial Catalitica, 57

D

DDFCs: Direct DME Fuel Cells, 17
DME: Dimetil éter, 1

DMM: Dimetoximetano, 19

DMS: Sulfato de Dimetilo, 21
DMT: Tereftalato de Dimetilo, 11

E

EBIH: Empresa Boliviana de Industrializacion de Hidrocarburos, 49
EEUU: Estados Unidos, 29

EPC: Engineering Procurement Construction, Ingenieria Procura y Construccion, 131

G

GLP: Gas Licuado de Petrdleo, 1
GNV: Gas Natural Vehicular, 33
GSA: Gas Supply Agreement, 33

XXiii



GTL: Gas to Liquid, 73
GWP: Global Warming Potential, 26

H

HFC: Chlorofluorocarbon, Clorofluorocarbono, 155

I.C.B.E.: Instituto Boliviano del Comercio Exterior, 4

IBCE: Instituto Boliviano de Comercio Exterior, 38

ICCT: Internation Councial on Clean Transportation - Consejo Internacional del Transporte
Limpio, 36

ICI: Imperial Chemical Industries, 67

IDA: International DME Association, 29

IDE: Integrated Development Environment, Entorno de Desarrollo Integrado, 196

IEA: International Energy Agency, 1

IEASA: Integracion Energética Argentina Sociedad Andénima, 33

IEHD: Impuesto Especial a los Hidrocarburos, 45

IGCC: Ciclo Combinado de Gasificacion Integrada, 18

INE: Instituto Nacional de Estadistica, 3

IPCC: International Panel for the Climate Change, Panel Internacional por el Cambio Climatico,
155

IVA: Impuesto al Valor Agregado, 135

K

KOGAS: Korean Gas Corporation, 62

L

LPDME: Liquid Phase DME, DME en fase liquida, 62
LPMeOH: Liquid Phase Methanol, Metanol en fase liquida, 62

XXiV



MA: Acetato de Metilo, 19

MBbls: Miles de Barriles, 3

MGC: Mitsubishi Gas Chemical Company, 63
MMA: Metacrilato de metilo, 11

MTBE: Metir TercButil Eter, 9

MTH: Methanol to Hidrocarbons, 57

MTO: Methanol to Olefines, 2

MTP: Methanol to Propilene, 2

P

PEFCs: Polymer Electrolyte Fuel Cells, 17
PET: Poliéster, 11

PFD: Process Flow Diagram, 127

POx: Partial Oxidation, Oxidacion Parcial, 56
PTA: Acido Tereftalico Purificado, 11

PVA: Poliacetato de Vinilo, 11

R

ROI: Return Of Investment, Retorno sobre la Inversion, 140
RWGS: Reverse Water - Gas Shift, 208

S

SMR: Steam Methane Reforming - Reformado de Metano con Vapor de Agua, 56

T

TCF: Trillones de Pies Cubicos, 72
TEC: Toyo Engineering Corporation, 63
TEP: Tetraetilo de Plomo, 11

TIR: Tasa Interna de Retorno, 139

XXV



TPA: Toneladas métricas por Afio, 65

TPD: Toneladas métricas por dia, 62

U

UOP: Universal Oil Products, 2

\"

VAN: Valor Actual Neto, 139

w

WGS: Water - Gas Shift, 196
WTI: West Texas Intermediate, 45

Y

Y.P.F.B.: Yacimientos Petroliferos Fiscales Bolivianos, 6

z

ZSM-5: Zeolite Socony Mobil, 21

XXVi



CAPITULO 1
GENERALIDADES

1.1. INTRODUCCION

En los ultimos afos, las diversas fuentes de energia alternativa han recibido una gran
atencion debido al hecho de que los recursos de petréleo, gas y carbén son limitados y la
contaminacion ambiental estd aumentando. Este creciente interés deriva en la necesidad
de sustituir los combustibles fésiles tradicionales, principalmente por la fuerte dependencia
de la humanidad para con éstos, junto a otros factores como el agotamiento de sus
reservas, las fluctuaciones de precio que presentan, ademas de su contribucion significativa
al calentamiento global por las emisiones que producen. Para tal fin, el biocombustible es
una de las fuentes alternativas mas prometedoras de energia sintetizada a partir de diversos
compuestos organicos, siendo dicha idea acogida satisfactoriamente en todo el mundo.
Uno de estos combustibles es el Dimetil éter (DME), el cual es un compuesto organico no
téxico, incoloro, no corrosivo y respetuoso con el medio ambiente; por esta razén es
considerado como un combustible ecolégico dado que las emisiones que produce son
practicamente nulas. Sin embargo, el compuesto también posee otras propiedades que
incrementan su campo de aplicacién siendo éste: el transporte (siendo el reemplazo del
diésel), el hogar, la generacion de energia (sustituyendo al Gas Licuado de Petroleo GLP)
y otros (DME, 2007).

En el pais es un problema frecuente desde hace 15 afios la escasez de combustibles fésiles
producidos en Refinerias, debido a que no logran cubrir la demanda interna de la poblacion;
motivo por el cual Bolivia importa dichos combustibles (principalmente diésel) hace bastante
tiempo desde paises vecinos como Argentina, Chile y Estados Unidos principalmente
(Energia Bolivia, 2021). Por esta razon, este proyecto busca la implementacion de una
planta para la obtencién de DME a partir de gas natural, con el objetivo de terminar con la
importacion de diésel o reducir significativamente su efecto en la Economia Boliviana dado
que los combustibles se encuentran subvencionados; ademas de colaborar de manera
proactiva a la reduccion de gases de efecto invernadero.

1.2. ANTECEDENTES

1.2.1. Antecedentes Generales

Desde el comienzo de la revolucion industrial a finales del siglo XVIII y principios del XIX,
la energia se ha convertido en un factor indispensable para la humanidad, que ha ayudado
a preservar el crecimiento econdémico y mantener el nivel de vida. La mayor parte de la

produccion mundial de energia primaria se deriva de la energia fosil.



Figura 1 Estimado Demanda Mundial de Combustibles 2019 — 2026
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Fuente: (IEA, 2021)

Las actuales predicciones de la Agencia Internacional para la Energia (IEA, International
Energy Agency) estiman un crecimiento econdmico mundial cercano al 3.6% anual hasta
2026. Como es de esperarse la demanda de combustibles fésiles seguira creciendo,
estimandose un 13% en petréleo, un 17% en carbon y un 48% en gas natural hasta el afio
2026 (IEA, 2021).

Como se puede observar en la Figura 1, exceptuando el afio 2020 y el 2021 por el tema de
la pandemia que vive el planeta, la demanda tiende a incrementarse. El mayor crecimiento
en consumo estara focalizado principalmente en Asia, debido a una mayor demanda
energética de paises en desarrollo como India y China, asi como sera en parte debido a un
notable incremento en la poblacion mundial.

Por otra parte, desde 1999 el DME adquirié relevancia como un compuesto con potencial
para ser usado como combustible alternativo y también como materia prima para la
produccién de quimicos. Previamente se habian reportado la utilizacion de pequefias
cantidades de DME en China como un sustituto del GLP. Ademas, en los afios ochenta,
Japédn tratd de utilizar ampliamente el DME como intermedio en la fabricacién de gasolina
a partir de gas natural o carbon.

En la actualidad el DME se utiliza como subproducto para procesos patentados para la
obtenciéon de polimeros, como ser el proceso Lurgi MTP (Methanol to Propilene) y el

proceso UOP Honeywell MTO (Methanol to Olefines), ademas de lograr implementar



exitosamente plantas comerciales de DME en paises asiaticos como China y Japdn donde
se tiene inclusive estaciones de servicio de DME (Bierdermann & Grube, 2003).

En la region europea el ejemplo mas notable es el de la Planta Piloto DME de Pitea en
Suecia, ésta fue disefiada y construida en el afio 2010 por la empresa Haldor Topsge. Fue
esta misma empresa con la colaboracién del gobierno sueco los que impulsaron la puesta
de alrededor de cuatro estaciones de servicio en el pais, ademas de conseguir que las

empresas Volvo y TOTAL se unan en un trabajo colectivo desarrollando tecnologia

especifica para motores y camiones que funcionen directamente con DME de forma unica
y también hibrida (BP, 2021).
Figura 2 Camion Volvo Bio - DME

Fuente: (Volvo, 2012)

1.2.2. Antecedentes Tematicos

La escasez de diésel en el mercado interno radica principalmente en tres aspectos
puntuales, el primero es que la cantidad de petréleo o crudo que se produce en el pais es
bajo en comparacion al gas natural, el segundo va ligado a punto antes mencionado debido
a que el crudo extraido tiene la particularidad de ser muy liviano; es por eso que las

Refinerias no obtienen cantidades importantes de diésel (Tabla 1).

Tabla 1 Produccién de Carburantes en Bolivia, Primer Trimestre 2021
Mes Ac:::::::zr i:;‘:;g: Lic?uaasdo Kerosene Jet Fuel Diesel
Enero 719,90 4,39 90,59 13,91 62,54 366,65
Febrero 527,74 0,00 68,06 10,12 61,42 280,33
Marzo 597,82 4,09 79,60 6,96 55,84 369,54
TOTAL' 1.845,46 8,48 238,25 30,99 179,80 1.016,51

Fuente: (Estadistica, 2021)

1 Medidos en Miles de Barriles (MBbls)



En Bolivia los compuestos que mas se producen en Refinerias son la gasolina y el diésel,
dicha situaciéon se puede verificar con los datos proporcionados por el Ministerio de
Hidrocarburos en conjunto con el Instituto Nacional de Estadistica, en la Tabla 1.
En funcién a la venta de los mismos productos, se puede verificar que la situacion es similar
que para la produccion (Tabla 2).

Tabla 2 Volumen de Ventas de Carburantes al Mercado Interno en Bolivia,

Primer Trimestre 2021

Gasolina  Gasolina Gas )
Mes L . Kerosene Jet Fuel Diesel
Automotor Aviacion Licuado

Enero 966,10 3,24 444,24 2,42 67,03 790,92
Febrero 928,16 3,48 411,35 2,14 60,05 779,44
Marzo 1.090,27 3,92 472,75 2,72 67,74 1.059,16
TOTAL? 2.984,53 10,64 1.328,34 7,28 194,82 2.629,52

Fuente: (Hidrocarburos, 2021)

Por otro lado, se tiene el crecimiento del transporte pesado, transporte urbano y el sector
industrial; en especial el agropecuario, los cuales tienden a crecer siendo el consumo de
diésel proporcional al mismo (IBCE, 2021).

Comparando ambas tablas, es evidente que la demanda interna no puede ser cubierta por
la produccion nacional; abarcando sélo el 39% en el caso del diésel, 18% para el GLP y
62% para la gasolina. Entonces podria decirse que Bolivia importé este trimestre mas del
60% de su consumo de diésel; y como es de esperarse el problema cada afo se ira
agravando, dado que en los ultimos 10 afios el consumo de carburantes supero6 el 100% en
crecimiento; por lo que tener alternativas viables tanto técnica como econdmicamente

resulta crucial.

1.3. PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA

1.3.1. ldentificacion del Problema

Actualmente nuestro pais es incapaz de cubrir la demanda de combustibles liquidos
principalmente del diésel, es por este motivo que deben ser importados dichos insumos de
paises vecinos; con el fin de satisfacer el consumo interno (automoéviles y maquinaria

industrial para la industria agropecuaria y minera principalmente) y también cabe recalcar

2 Medidos en Miles de Barriles (MBbls)



que estos carburantes se encuentran subvencionados por lo que el costo total se
incrementa.

Segun reportes emitidos por el Instituto Boliviano del Comercio Exterior (1.C.B.E.), entre el
2005 y el 2020 la comercializacion interna del diésel se duplicéd, pasando de 1.053 millones
de litros a 2.043 millones de litros; ademas indica que el afio 2019 se gastd
aproximadamente 921 millones de ddlares para conseguir satisfacer la creciente demanda
interna del pais debido a que la produccion nacional de dichos combustibles cayo y el
requerimiento general por los motivos expuestos previamente siguié con su rumbo creciente
(IBCE, 2021).

Es por eso que lo mas coherente seria encontrar una forma de eliminar o aligerar los gastos
provenientes de la importacion de combustibles mediante la producciéon de combustibles
sintéticos derivados del gas natural. Esto se puede lograr mediante transformaciones
quimicas en la respectiva implementacion de una planta para aplicar el método estipulado.
1.3.2. Formulaciéon del Problema

Cada afo, la cantidad de combustibles liquidos obtenidos de las Refinerias del pais
decrece; esto debido a que no se han realizado nuevos descubrimientos de pozos
petroliferos por lo cual, con el incremento de la demanda; se vuelve imperativa la necesidad
de importar de paises vecinos. En forma adicional a la importacién, existe el monto
generado por la subvencion de cada uno de estos para su puesta en venta en el mercado
nacional.

1.4. OBJETIVOS

1.4.1. Objetivo General

Obtener Dimetil éter a partir del Gas Natural para su implementacién como combustible en
el mercado interno.

1.4.2. Objetivos Especificos

e Determinar las principales propiedades y usos del DME y metanol.

e Elaborar un estudio de mercado para determinar la oferta y demanda de DME a
nivel nacional, regional y mundial verificando mercados potenciales.

o Determinar el tamano de la planta; asi como la posible localizaciéon acorde a la
situacién geografica de los campos hidrocarburiferos, al desarrollo industrial y la
demanda regional en Bolivia.

e Analizar las diversas tecnologias existentes a nivel mundial con el fin de escoger la
mas conveniente para el disefio posterior de la Planta.

e Seleccionar la tecnologia idonea para el disefio de la Planta.



e Describir el proceso de obtencién de DME en la planta de forma clara y concisa

e Analizar los principales equipos para la obtencién de DME, teniendo en cuenta sus
caracteristicas, funcionamiento y el respectivo dimensionamiento.

e Analizar las diversas transformaciones moleculares dadas en la Planta.

o Determinar la cantidad de DME producido mediante calculos empiricos, para
posteriormente realizar la comparacion respectiva con la simulacién planteada.

e Determinar el efecto del DME en su aplicacion en motores de combustion diésel

e Determinar la viabilidad del proyecto mediante un estudio técnico-econémico que

brindara diversas variables necesarias para llegar a conclusiones precisas.

1.5. JUSTIFICACION

1.5.1. Justificacion Técnica

El presente trabajo fomentara la industria petroquimica en el pais, ademas de reducir el
problema puntual de desabastecimiento a nivel regional y, pensar en un futuro el poder
exportar carburantes a otras regiones o paises que asi lo requieran. Para tal objetivo, se
identificaran las diversas tecnologias existentes para la obtencion de una planta de DME,
asi como las unidades que la componen. Sin obviar, la naturaleza de los diversos procesos
de transformacién requeridos y las normas de calidad y seguridad idoneas.

Exceptuando a la planta como tal, es necesario también analizar la calidad de los
combustibles obtenidos frente a los tradicionales en funcion a normas establecidas (ver
Anexo A) y también pruebas empiricas llevadas a cabo de manera documentada.

1.5.2. Justificacion Econdémica

Se requiere identificar las ventajas y desventajas de dicho proceso en toda su extension,
debido a que es una inversion considerable, donde el riesgo deber ser el minimizado ya sea
para Y.P.F.B. como inversor o como socio de una empresa interesada en tal cometido
dentro del rubro petrolero, incentivando la industrializacion del gas natural en el pais.
Ademas, mediante la implementacién de la planta se reduciran de manera considerable los
desembolsos que realiza el gobierno por la importacién de diésel; siendo un factor muy
importante en especial en estos tiempos donde la Economia fue mermada por la situacion
de la pandemia.

1.5.3. Justificacion Ambiental

La actividad hidrocarburifera implica una alteracion de los ecosistemas y la vida presente,
es por eso que resulta importante reducir los efectos que se pueda ocasionar. La inclusion

de combustibles ecolégicos, como el DME, disminuira el impacto medioambiental que existe



en la actualidad y con esto coadyuvar a detener el efecto invernadero ocasionado por el
calentamiento global por emision de gases como: C0,, CH,, NO,, entre otros (ver Anexo B).
Posteriormente se estudiara mas a fondo las diversas propiedades de dicho combustible
en funcion a sus usos estipulados y, efectivamente, su impacto positivo para con el
medioambiente (ver Punto 2.2).

1.6. ALCANCES

1.6.1. Alcance Geografico

El proyecto estara dirigido a todo el territorio nacional, dado que es tema que concierne a
todo el pais. En funcién a la planta y a su ubicacion se realizara un analisis técnico
econdmico para determinar la region geografica idénea para su ubicacién obviamente
teniendo en cuenta los costos de transporte, facilidad de operacion entre otros factores.
1.6.2. Alcance Tematico

El presente proyecto se encuentra enfocado en la rama de Petroquimica, siendo apoyado
también por otras ramas anexas correspondientes a la actividad hidrocarburifera; tales
como: transporte y almacenamiento de hidrocarburos, evaluacion de proyectos y modelos
de simulacion aplicada.

1.7. HIPOTESIS

La Planta de DME permitira reducir significativamente la importacién de diésel y GLP en el
territorio nacional, siendo una alternativa sustentable para el mercado por sus

caracteristicas, su impacto ambiental y también su costo de produccion.



CAPITULO 2
FUNDAMENTO TEORICO

En este capitulo, se analizaran los principales productos involucrados en el proceso, el
metanol y el DME como tal, sus propiedades caracteristicas y sus principales aplicaciones;
asi como el papel que cumplen como productos quimicos intermedios para la obtencion de
determinados compuestos.

2.1. METANOL

El metanol (conocido también como alcohol metilico o alcohol de madera), es el compuesto
organico mas simple perteneciente a la familia de alcoholes. Desde hace unos 150 afios,
este compuesto era obtenido por calentamiento de la madera en un recipiente cerrado
(destilacion seca). Actualmente se produce principalmente por reformado del gas natural a
través de la obtencion de gas de sintesis y por sistemas biolégicos determinados. Sin
embargo, el metanol también se puede producir a partir de materias primas alternativas
como por ejemplo el carbon. Ademas, el metanol es uno de los productos quimicos de
mayor produccién anual a nivel mundial llegando a los 13 millones de toneladas
aproximadamente (Offermanns, 2014).

2.1.1. Propiedades Generales

La formula quimica del metanol es CH;0H, tiene un 37,48% de carbono, un 12,58% de

hidrogeno y el 49,93% de oxigeno.

Figura 3 Estructura Quimica y Molecular del Metanol
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Fuente: Elaboracion con Base en Conocimientos Adquiridos

En la Figura 3 se observa la estructura quimica de una molécula de metanol, la cual es muy
similar a la del agua, con la diferencia de que el angulo del enlace C — 0 — H en el metanol

(108,9°) es un poco mayor que en el agua (104,5°), esto se debe a que el grupo metilo es


http://en.wikipedia.org/wiki/File:Methanol-3D-vdW.png
http://en.wikipedia.org/wiki/File:Methanol-3D-balls.png

mucho mayor que un atomo de hidrégeno.

En condiciones normales, el metanol es un liquido transparente, incoloro, volatil, inflamable
y con un olor suave que resulta ser muy similar al del etanol s6lo que un poco mas dulce
(Offermanns, 2014).

Con respecto a los puntos de ebullicion y de fusion se puede concluir que el metanol es un
liquido volatil a temperatura y presion atmosféricas, generando una atraccion intermolecular
mas fuerte (fuerzas por la tendencia a crear puentes de hidrogeno) y por ende requiriendo
una mayor cantidad de energia para cambiar de fase, motivo por el cual los alcoholes en
general poseen puntos de ebullicion mas elevados que los hidrocarburos alifaticos
principalmente.

El metanol también es considerado como un producto o material inflamable de primera
categoria ya que puede emitir vapores que, mezclados en proporciones adecuadas con el
aire, originan mezclas combustibles. Cabe recalcar que posee un gran poder calorifico y
arde con una llama incolora o transparente, esto debido a sus propiedades toxicas (Basile
& Dalena, 2018).

A continuacioén, en la Tabla 3 se puede observar diversas propiedades del metanol:

Tabla 3 Propiedades del Metanol
Propiedad Valor
Densidad (g/ml) 0,7915
Punto de fusién (°C) -97,8
Punto de ebullicion (°C) 64,7
Punto de inflamabilidad (°C) 12
Temperatura de autoigniciéon (°C) 380
Viscosidad en liquido a 25°C (cP) 0,541

Fuente: (Basile & Dalena, 2018)

2.1.2. Usos del Metanol

El metanol se puede utilizar como anticongelante (en los lavaparabrisas), combustible
disolvente (para extraer, lavar, secar y cristalizar productos quimicos, farmacéuticos y
agricolas); como desnaturalizante para el etanol (ya que es un liquido polar a temperatura
ambiente) y como reactivo para la obtencién de biodiesel con el aceite extraido
previamente. Ademas, recientemente el metanol ha ganado importancia como combustible

de combustion limpia y aditivo de combustible, especialmente por su poder calorifico.



Brindando usos tan diversos como combustible de caldera para el control de 6xidos de
nitrégeno, potenciador de octanaje para gasolina mediante mezcla directa o como materia
prima para la obtencién de Metil Terbutil Eter (MTBE) y para aplicaciones de pilas de
combustible. Debido a esta relevancia adquirida, se espera un gran impacto en la demanda
futura (Basile & Dalena, 2018).

Debido al grupo hidroxilo u oxidrilo que tiene, le permite una transformacion facil a otro
grupo funcional, siempre y cuando se den las condiciones y elementos requeridos. Es asi
que el metanol puede realizar varias reacciones industriales entre las que se incluyen:
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Mediante las reacciones citadas, es posible tener diversos derivados utilizando obviamente
como materia prima el metanol.

2.1.3. Derivados del Metanol

A continuacion, en la Figura 4, se puede observar la Cadena de Valores del metanol:

Figura 4 Cadena de Valores del Metanol

Feedstock ‘ ‘ Product ‘ ‘ Derivatives ‘ ‘ Products / End Uses H Sectors ‘
UF/PF l (e —)
Formaldehyde Hocis Construction |

\/". ‘II". VAM "'-\ | Appliances
— \ MTBE \ B 4
R \ \ { Paints/ ‘
Methanol J [ ) ‘."‘ Acetate Esters .‘"‘ Coatings I

| ol I :

‘ = ."' [ Acetic J | | Insulations
% Gasoline ‘.-" Anhydride | | Phattia ]
: MTO/MTP / (L - )

‘ (PET Bottles)

Biodiesel

and others

Fuente: (Offermanns, 2014)

Gasoline
Additive

Fuels

ft

Packaging J

Solvents




Como se indicd previamente las reacciones a las cuales puede ser sometido el metanol

originan variedad de derivados por ejemplo para obtener formaldehido (formol) y acido

férmico debe existir una oxidacion al metanol; también por reduccion es posible obtener

metano.

En funcién a la demanda global se podria asegurar que los tres derivados mas importantes

del metanol son el formaldehido, el MTBE vy el acido acético. Sin embargo, el metanol esta

experimentando una creciente demanda en la aplicacién de combustibles como el DME, el

biodiésel y la mezcla directa con gasolina.

A continuacion, realizaremos una breve descripcion de los derivados mas relevantes

mostrados en la Figura 4:

K/
0‘0

X3

%

X3

%

Formaldehido: Se utiliza principalmente para fabricar resinas amino y
fendlicas que se emplean en la fabricacion de productos a base de madera
como paneles, suelos y muebles.

Acido acético: Es un subproducto para la obtencion de varios compuestos
entre los dos mas destacados estan el mondmero de acetato de vinilo y el
acido tereftalico purificado (PTA), el primero conduce a la formacién del
plastico poliacetato de vinilo (PVA) y el segundo a la formacién de botellas
de poliéster (PET). La demanda mundial de este compuesto ha estado
incrementandose a un ritmo constante del 4% anual con un crecimiento del
sector de PTA al doble de esta tasa impulsado por la demanda de poliéster
(PET).

MTBE: Su principal uso es como potenciador de octanaje y el oxigenado en
la gasolina. Debido a que anteriormente se utilizaba el tetraetilo de plomo
(TEP) como aditivo; sin embargo, su uso ha sido restringido por ser nocivo
para la salud y para el medioambiente. Por esta razén el MTBE seguira
siendo vital para mejorar la calidad del combustible y generar emisiones mas
limpias durante los préximos afnos.

Metilaminas: Se utilizan como productos intermedios en una variedad de
productos quimicos especiales con aplicaciones en productos quimicos para
el tratamiento del agua, champus, detergentes liquidos y alimentos para
animales.

Glicol — ésteres: Son solventes que se utilizan en recubrimientos acrilicos y

recubrimientos mas nuevos con alto contenido de sélidos y a base de agua.

11



X3

%

Metacrilato de metilo (MMA): Se emplea en la produccidon de polimeros

acrilicos.

s Tereftalato de dimetilo (DMT): Se utiliza para fabricar poliésteres, aunque
el PTA es la materia prima preferida.

« Diéxido de cloro: Se produce por la reaccion de metanol con clorato de
sodio, es un agente blanqueador para la industria de la pulpa y el papel.

s Metilmercaptano: Se utiliza como intermediario en la produccién de DL —
metionina, un suplemento de aminoacidos en la alimentacién animal.

< DME: Se puede emplear como alternativa al diésel, un complemento del gas

licuado de petréleo (GLP) y en la generacién de energia. El mercado de DME

mas grande es China, donde se mezcla con GLP.

X3

%

Procesos MTO y MTP: Ambas tecnologias son utilizadas para la obtencién

de polimeros (poliolefinas).

2.2. DIMETIL ETER (DME)

El Dimetil éter o Eter dimetilico (DME) es un compuesto organico que pertenece al grupo
de los éteres, siendo este el mas simple de todos. Esta formado por dos grupos metilos
unidos por un oxigeno central. Puede sintetizarse a partir de materias primas como gas
natural, petréleo crudo, carbon, masa de desechos y biomasa, ademas de ser subproducto
en los principales procesos para la obtencion de poliolefinas, mencionados previamente
(DME, 2007).

2.2.1. Propiedades Generales

La formula quimica del DME es CH;0CH5, es un compuesto incoloro, volatil, no corrosivo,
muy inflamable y se destaca por un olor fuerte dulzén caracteristico en los éteres. Desde
un punto de vista toxicolégico no es cancerigeno, ni teratogénico, ni mutagénico, no tiene
efectos negativos para la salud; pero cuando se encuentra en concentraciones por encima
del 10% en el aire puede presentar cierto efecto narcético tras largas exposiciones mismo
que puede ser apreciado por el olfato de una persona. En condiciones estandar (1 bar y
25°C) es un gas incoloro mas denso que el aire y cuando se presuriza por encima de 5 bar,
condensa en fase liquida, con una densidad aproximada de dos tercios la densidad del
agua (Bildea, 2015).

El DME, al igual que el agua, tiene una estructura angular con un atomo de oxigeno con
hibridacion sp® dando lugar a un angulo de enlace casi tetraédrico; aunque, a diferencia del

agua, la estructura voluminosa de los grupos metilo hace que el angulo de enlace sea
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mayor, aproximadamente de 110° frente a los 104,5° del agua. Como se puede observar
en la Figura 5:
Figura 5 Estructura Quimica y Molecular del DME

Fuente: Elaboracién con Base en Conocimientos Adquiridos

Con respecto a su punto de ebullicion, es muy bajo, del orden de 100 °C, inferior que los
alcoholes con masas moleculares similares, o que ocasiona que su volatilidad sea mucho
menor. Esto se debe a la inexistencia de enlaces de puentes de hidrégeno entre las
moléculas de DME, debido a que carece en su estructura de grupos hidroxilo (0H)™?, algo
que si ocurre en los alcoholes. Sin embargo, si pueden formar este tipo de enlace con otros
compuestos que tengan grupos del tipo hidroxilo y del tipo amina. Mas adelante se podra
verificar, que las propiedades fisicas del DME son muy similares a las del GLP (Bildea,

2015). En la Tabla 4 se muestran algunas propiedades de este compuesto:

Tabla 4 Propiedades del DME
Propiedad Valor Unidad
Punto de fusion -141,0 °C
Punto de ebullicion -24,2 °C
Punto de inflamabilidad - 41 °C
Temperatura de autoignicion 350 °C
Viscosidad 0,2166 — 0,07814 cP

Fuente: (Basile & Dalena, 2018)

Desde el punto de vista medioambiental, el DME es benigno debido a que no conduce a la
formacion de ozono troposférico, ni es un gas de efecto invernadero. Esto se puede

comprobar utilizando el estudio realizado por David A. Good y Joseph Francisco (Good &
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Francisco, 2003), los cuales consiguieron para el DME modelar su tiempo de vida y
potencial de ocasionar efectos en el calentamiento global, sus resultados indican un tiempo
de vida medio en la atmdsfera muy bajo (5,1 dias) y un potencial de calentamiento global
mucho menor que el C0,, CH, y N,0 como se puede observar en la siguiente tabla:

Tabla 5 Potencial de Calentamiento Global para Distintos Compuestos

Horizonte Temporal

Compuesto | 20 afios 100 afios 500 afios

DME 1,2 0,3 0,1
CO; 1 1 1

CHs 56 21 6,5
N2O 280 310 170

Fuente: (Good & Francisco, 2003)

2.2.2. Usos del DME

Las primeras investigaciones con respecto al DME tienen que ver con fines médicos. A
mediados del siglo XIX se llevaron a cabo estudios sobre su empleo como anestésico,
aunque finalmente nunca se llegd a considerar fiable su uso como tal (DME, 2007).
Actualmente, podemos dividir los usos del DME en dos grandes grupos, uno como
combustible — generador de energia y la otra cuando se utiliza como materia prima y en

mezclas de diversos quimicos:

X3

%

Como sustituto del GLP en usos domésticos (calefaccion y en la cocina)

X3

%

Como sustituto de los clorofluorocarbonos durante la produccion de latas de

pintura y cosméticos (aerosoles) como un propelente

X3

%

Como sustituto del diésel, dado el alto indice de cetano que tiene en sus
propiedades

s+ Como refrigerante

.0

Como propulsor de cohetes

*,

X3

%

Como precursor durante la sintesis del acido acético y el sulfato de dimetilo

X3

%

Como solvente durante la extraccion de compuestos organicos
En la Figura 6, se puede resumir las diversas aplicaciones; luego se desglosaran las mas

importantes:
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Figura 6 Diagrama de Arbol — Usos del DME
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Fuente: (Bildea, 2015)

2.2.2.1. Uso como gas propelente

En la actualidad, la mas importante aplicacion para el DME es como propelente de aerosol,
es decir el gas utilizado para impulsar las sustancias contenidas en un aerosol, esto debido
a su facil compresion, condensacion, vaporizacion y escaso impacto medioambiental. En la

Tabla 6, se pueden observar los diversos tipos de propelentes y sus usos:

Tabla 6 Caracteristicas de los Propelentes Mezclados de DME y GLP mas
Comunes
DME 90/ DME 70/ DME 65 / DME 10/
Proporcion de GLP 10 GLP 30 GLP 35 GLP 90
mezcla (% en peso) (0,15) (0,29) (0,49) (0,43)
Mayor Aplicacion Spray de Inse.ct|C|das y Pinturas Spray de
cabello pinturas cabello

Presion de Vapor 0,405+0,02 0440+0,02 0,510+0,02 0,465+ 0,02

Gravedad Especifica | 0,656 +0,01 0,626 +0,01 0,615+0,01 0,548 + 0,01

Fuente: (DME, 2007)

Como refrigerante, el DME puede reemplazar a los clorofluorocarbonos, los cuales tienen

efectos nocivos para la capa de ozono debido a que éstos reaccionan facilmente como
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radicales libres con el ozono; por lo que evitar su empleo era menester. Para su uso es
necesario que el gas tenga la presion suficiente como para empuijar el contenido del envase
a través de la valvula, por lo que se realizan mezclas de DME con porcentajes de propano
y butano (GLP) respectivamente.
Actualmente, el DME también es utilizado como propelente para controlar la combustion de
gasolinas y gaséleos, debido a su alta volatilidad (lo cual mejora el arranque del motor en
frio) y su alto indice de cetano. Ademas, son mas ecolégicos debido a su emision nula de
compuestos nitrogenados (NOy) y sulfatados (S0y); obviamente en comparacién a los
combustibles fosiles citados.
2.2.2.2. Uso como solvente
El DME es un disolvente fuerte debido a que por su bajo punto de ebullicion puede
removerse de forma muy sencilla de las mezclas formadas. Generalmente se disuelve en
aceites, grasas y agua, siendo un ejemplo puntual el sucedido con el agua, comunmente
utilizado en los aerosoles:

¢ Solubilidad del DME en agua 35,3 (% en peso) a 0,5 MPa

¢ Solubilidad del agua en DME 7,0 (% en peso) a 0,5 MPa
Dado que el DME es miscible con muchas resinas y solventes, esta siendo usado como
material de limpieza para diversos sistemas de laboratorio y algunas aplicaciones de
limpieza de alto valor agregado (alta precisidon), como en equipos electrénicos (Bildea,
2015).

2.2.2.3. Uso en celdas combustibles

El hidrogeno es un portador de energia muy limpio y libre de carbono que ha atraido una
atencioén significativa en los ultimos afios, principalmente debido a su uso potencial en
celdas de combustible. Una celda combustible es un dispositivo de conversion de energia,
el cual convierte directamente energia quimica en electricidad; entre las ventajas que ofrece
esta tecnologia, se incluye el hecho de que su eficiencia es independiente del ciclo de
Carnot para maquinas térmicas y ademas pueden ser disefados tanto para aplicaciones
moviles como estacionarias. Estos dispositivos producen agua como subproducto cuando
el hidrogeno es usado como combustible, sin emisiones residuales no deseadas v,
consecuentemente, no tiene impacto en el efecto invernadero. Durante décadas pasadas
el hidrogeno fue el combustible mas utilizado en celdas combustible porque existe mucho
interés en la oxidacion electroquimica sobre un anodo de la celda de combustible con
emisiones nulas (Basile & Dalena, 2018).

En la actualidad, la mayor parte del hidrogeno del mundo se produce a partir de gas natural
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(cerca del 97%). Las principales formas en que el metano se convierte en hidroégeno
implican la reaccién con vapor (reformado con vapor), oxigeno (oxidacién parcial) o ambos
en secuencia (reformado autotérmico). El reformado con vapor de combustibles ha atraido
mucha atencidon como tecnologia eficiente para la produccion de hidrégeno porque
proporciona una calidad de reformado mas alta (por ejemplo, mayor rendimiento de
produccion de hidrégeno, menor tasa de reacciones secundarias y subproductos) en
comparacion con los procesos de oxidacion parcial o reformado autotérmico. Para lograr
los beneficios de la economia del hidrégeno, es necesario producir hidrogeno a partir de
recursos no fésiles, como por ejemplo agua y metanol o etanol derivado de la biomasa. Es
por esta razén que muchos investigadores han dirigido su atencion a la produccion de
hidrégeno a partir de metanol / etanol siendo el primero la fuente mas prometedora para la
obtencion de hidrogeno debido a su alta densidad de energia, facil almacenamiento y
transporte; sin embargo, factores como la alta toxicidad del metanol y un desarrollo lento
de tecnologia para este propdsito obstaculizan su debida implementacién (Basile & Dalena,
2018).
Por consiguiente, estos ultimos afios se ha observado un interés creciente hacia el DME
como una fuente de hidrégeno adecuada y eficiente; esto debido principalmente a los
siguientes factores:
+ Constituye una excelente fuente de hidrégeno (13% en peso de la molécula es
H,)
+ Tiene una alta densidad de energia
+ Es facil de almacenar y transportar
+ Latemperatura de reformado para el DME es relativamente baja (200 — 350 °C)
comparada con los combustibles fosiles convencionales como el gas natural,
kerosene y GLP
% No tiene, ni emite impurezas (como NOy, SOx y CO,)
+ La toxicidad es extremadamente baja comparada con el metanol
En torno a las celdas de combustible, el DME ha sido implementado en las celdas de
combustible de electrolito de polimero PEFCs (Polymer Electrolyte Fuel Cells) y en las
celdas de combustible de tipo directo DDFCs (Direct DME Fuel Cells), aplicado a la primera
por la pobre penetracion del DME en la membrana del electrolito.
En el caso de las celdas DDFC (Figura 7), lograron brindar resultados empiricos muy
alentadores con una eficiencia muy alta (superior al 40%) esto debido a que el DME

disminuye el efecto de cruce por su bajo momento dipolar; es decir que 1 mol de DME
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puede producir 12 electrones por oxidacion completa, mientras que en las mismas
condiciones 1 mol de metanol produce 6 electrones. Ademas, el DME en su estructura
carece de enlaces C — C, esto permite que el proceso de oxidacién continle por completo;
por lo cual podemos concluir que el proceso que utiliza DME es mas eficiente (Bildea, 2015).

Figura 7 Direct DME Fuel Cell (DDFC)
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Fuente: (Ruituo Huai, 2019)

2.2.2.4. Uso en sectores de generacion de electricidad e industrial

El DME, por sus caracteristicas propias, puede ser utilizado directamente para la
generacion de electricidad sin modificaciones a las turbinas de gas o camaras de
combustién debido a su similitud con el GLP pudiendo inclusive reducir costos. Por esta
razén los fabricantes de turbinas de gas como Mitsubishi, Hitachi y General Electric han
realizado pruebas con el DME para sus turbinas; concluyendo que el DME es un
combustible alternativo eficiente y mas manipulable con relacion a otras fuentes
convencionales de energia, como el GLP. Pese a lo demostrado, el DME aun no es tomado
en cuenta para este uso debido a que el gas natural es considerado como un combustible
limpio para la generacion de electricidad porque la contaminacién que ocasiona se
encuentra en niveles aceptables, con respecto al carbon dado que el cambio es radical
porque éste si ocasiona mucha mas contaminacion, emitiendo cantidades dafinas a la
atmésfera de compuestos nitrogenados (NOy), sulfatados (SOx) y CO,.

La generacioén de electricidad con una alta eficiencia se ha logrado mediante la introduccion
del ciclo combinado de dos turbinas una de gas y otra de vapor, ingresando la corriente de
alimentacion a la turbina con una temperatura estimada de 1500°C y una eficiencia de mas
del 50%. También se han realizado ensayos para lograr implementar el DME en el Ciclo
combinado de gasificacion integrada (IGCC), ver Figura 8; debido al mayor alcance inicial

que se tendria para su implementacién; esto se pudo conseguir insertando una unidad de
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sintesis de DME entre el proceso de gasificacion del carbéon convencional y el ciclo
combinado de la turbina de gas (generacion de electricidad) consiguiendo un mejor
rendimiento. También poder conseguir reducir el impacto medio ambiental y el costo total
para el principal cometido repotenciando centrales eléctricas antiguas (Bildea, 2015).

Figura 8 Proceso Ciclo Combinado de Gasificacion Integrada (IGCC)
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Fuente: (Wikipedia, 2020)

En el caso de las calderas en el proceso IGCC (Figura 8), el volumen de gas suministrado
al quemador se debe incrementar, y adecuar ligeramente al uso de DME para lograr una
combustion mas estable. Por caracteristicas propias del DME, la temperatura de
autoignicion es mucho mas baja y la velocidad de combustion es mas alta obviamente en
comparacion con otros combustibles gaseosos utilizados en el disefio de calderas.
2.2.2.5. Uso en el sector residencial

La combustion de combustibles sélidos (biomasa y carbdn) en la cocina doméstica puede
causar graves consecuencias adversas para la salud y el medio ambiente, esto se puede
comprobar en la publicacion “Fuel for Life” de la Organizacion Mundial de la Salud, donde
se concluye que la combustién por estos medios es responsable de 1,6 millones de muertes
y del 2,7% de la carga mundial de morbilidad principalmente por las grandes cantidades de
sustancias contaminantes liberadas como monoxido de carbono, 6xidos de nitrogeno,

carbonos organicos volatiles, carbon negro, hidrocarburos aromaticos policiclicos y otros
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gases nocivos para la salud. Es por eso que surge la necesidad de alternativas de
combustibles liquidos o gaseosos que sean mas limpios y eficientes energéticamente.
Actualmente el combustible mas utilizado para fines domésticos es el GLP, debido a sus
caracteristicas superiores de combustion. Sin embargo, su produccion esta estrechamente
relacionada con la produccion de petréleo y gas natural, siendo algunas veces considerado
como una fuente de energia cara la cual se encuentra en constante crecimiento por el
incremento en la demanda.

Anteriormente, se indico la similitud existente entre las caracteristicas fisicas del DME con
respecto al GLP por lo que suena légico que pueda ser un combustible alternativo al GLP
para ser usado en aplicaciones de consumo general. Esta hipétesis estimuld a la comunidad
cientifica a realizar pruebas empiricas con el DME y el GLP en equipos de combustién
existentes producidos en masa (cocinas convencionales, hornos); esto con el fin de obtener
datos mas concretos. Con los resultados obtenidos se pudo determinar que el DME es
perfectamente utilizable sin realizar modificaciones a estos equipos en mezclas de entre el
15 al 20% de contenido de GLP. (DME, 2007).

Cabe senalar que, en China, el DME comenzé a utilizarse como sustituto del GLP en 2003.
La mayor parte del DME que se produce actualmente en China se utiliza de hecho como
mezcla con GLP (casi el 90% en 2007), principalmente para calefaccion y en la cocina (IDA,
2021).

2.2.2.6. Uso como materia prima para transformacion quimica

Ademas de sus buenas propiedades como combustible limpio, el DME presenta gran
interés como precursor para la sintesis de otros productos quimicos como el
dimetoximetano (DMM), acetato de metilo (MA), formaldehido, sulfato de dimetilo entre
otros. A continuacion, se mencionaran los productos mas conocidos derivados del DME,

asi como caracteristicas y usos que pudieran llegar a tener.

2.2.2.6.1. Dimetoximetano (DMM)
Este compuesto es utilizado principalmente como disolvente y en la fabricacién de
perfumes, adhesivos, resinas y removedores de pintura. Otra aplicacion menos comun es
como un aditivo para aumentar el octanaje en el caso de la gasolina; y el indice de cetano
en el caso del diésel. En la actualidad, existen varias rutas para la obtencion de DMM,
incluida la oxidacion directa de DME; varios grupos de investigacién han estado trabajando
en este tema bajo diferentes condiciones de reaccion aplicando varios catalizadores con el

fin de mejorar la eficiencia y rendimiento en la obtencion de dicho compuesto llegando a la
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conclusiéon que el cloruro de magnesio (MgCl,) promueve la actividad del catalizador y
aumenta la selectividad de DMM en el proceso (Biedermann & Grube, 2003).

2.2.2.6.2. Acetato de Metilo
En la actualidad, mas del 50% del acido acético fabricado industrialmente se producto a
partir del metanol a través de una reaccion homogénea con rodio (Rh) / yoduro (CH3I), que
fue descubierto en 1966 por Monsanto (Zhang, 2019), ver Figura 9. Sin embargo, se ha
demostrado que el DME puede ser convertido en acetato de metilo mediante carbonilacién

catalitica heterogénea, una reaccion que se ha desarrollado recientemente en escala de

laboratorio.
Figura 9 Rutas de Reaccién para la Obtencion de Acetato de Metilo y Derivados
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Fuente: (Zhang, 2019)

En una segunda etapa, este acetato de metilo puede ser transformado en etanol y metanol,
o puede ser vendido directamente como producto de alto valor afadido. Como se puede
observar en la Figura 9, donde se ven las diversas rutas en las cuales es posible obtener el
producto mencionado y su principal derivado en funcion a las principales fuentes de materia
prima (metanol y DME).
2.2.2.6.3. Etanol

Tradicionalmente, el etanol es producido por la fermentacién de maiz u otro tipo de materia
organica alimenticia, por tal motivo teniendo en cuenta la creciente preocupacion por la
escasez de alimentos en todo el mundo es importante desarrollar nuevos métodos para su
respectiva obtencién. En este entendido, se ha propuesto una nueva ruta para la sintesis
de etanol a partir de DME y gas de sintesis utilizando una ruta indirecta que no implica
ninguna materia prima agricola. En este proceso, el DME y el CO se convierten primero en

acetato de metilo sobre un catalizador de zeolita, que luego se hidrogena conduciendo a la
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formacion de metanol y etanol. Ademas, el proceso tiene la ventaja adicional de permitir
reciclar el metanol formado a DME y agua.
También es posible utilizar como materia prima biomasa lignoceluldsica (materia vegetal
seca) para su produccion mediante hidrocarboxilacion de DME, el cual ha resultado ser una
ruta indirecta mas competitiva en costes que las actuales rutas de produccion de bioetanol
(IDA, 2021).

2.2.2.6.4. Formaldehido
El formaldehido es un componente clave en la industria quimica organica, principalmente
utilizado como intermedio para la sintesis de productos para diferentes ramas de la
industria, como resinas, fertilizantes o incluso medicamentos. Su obtencion a partir de DME
se trata por tanto de un proceso cuyo desarrollo estd generando gran interés.
Actualmente, los métodos de produccién de formaldehido se basan en la transformacion de
metanol por deshidrogenacién sobre catalizadores de plata, u oxidacién con catalizadores
de molibdato de hierro. La obtencién de formaldehido a partir de DME se lleva a cabo por
oxidacioén catalitica selectiva del DME en presencia de 6xidos de metales activos, entre los
cuales los 6xidos de molibdeno y vanadio soportados sobre alumina sugieren buenos
rendimientos (IDA, 2021).

2.2.2.6.5. Sulfato de Dimetilo (DMS)
El DME también se emplea como materia prima del sulfato de dimetilo, ya que junto al
trioxido de azufre como reactivos generan al DMS como unico producto. EI DMS es utilizado
mayormente como un reactivo para la metilacién (reaccion donde se agrega un grupo metilo
a otra molécula). Entre estos se puede mencionar a los fenoles, aminas, azucares y tioles.
Ademas, cabe recalcar que el DME utilizado como reactivo es un excelente agente de
metilacion para la produccion de polialquilbenceno, dimetilanilina de alta pureza, el

mencionado DMS; asi como muchos otros quimicos (DME, 2007).

2.2.2.6.6. Gasolina Sintética
En los afios 70, la zeolita ZSM-5 con alta relacion silice — alimina fue descubierta por Mobil
Oil. Esta nueva zeolita tiene una excelente habilidad para sintetizar hidrocarburos como
gasolina y olefinas a partir del metanol o DME, siendo una nueva alternativa para la
obtencion de este combustible. Desde entonces, se han realizado varias investigaciones
con el fin de optimizar dicho proceso y generar zeolitas mas eficientes (DME, 2007).
Considerando las tecnologias existentes, se trazoé las diversas rutas de reaccion disponibles

en la Figura 10:
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Figura 10 Rutas de Reaccion para la conversion de DME/Metanol a

Hidrocarburos
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En el mecanismo y la respectiva ruta de reaccién, se considera que en un principio se tiene
una mezcla de metanol y DME, esta es la materia prima. Luego esta mezcla es convertida
a hidrocarburos mediante la formacion y el respectivo crecimiento de cadenas € — C.

De acuerdo al mecanismo de reaccién, las olefinas mas pequefias son generadas por
accion del carbeno (— CH,—),, ; siendo su propagacion una causal para producir olefinas
mas grandes las cuales son producidas a través de la oligomerizacion, etc. Posteriormente
ocurre la formacién de las parafinas y los aromaticos por accion de la transferencia de
hidrégeno, y la deposicion de coque al producto final. Usando términos mas técnicos
podemos resumir la conversién de DME en un mecanismo de cuatro pasos fundamentales:
metilacién, oligomerizacion, formacién de hidrocarburos y reformado utilizando zeolitas
como catalizador. Al terminar el proceso se tiene un estimado de los porcentajes en masa
de diversos productos dando alrededor de un 22% de gases ligeros, 66% de hidrocarburos

en el rango de gasolina ligera y 12% en el intervalo de la gasolina pesada.

2.2.2.6.7. Olefinas
Una de las posibilidades, analizada en numerosos estudios disponibles, corresponde a la
transformacion de DME a olefinas, a través de los procesos MTO y MTP citados
anteriormente.
Esto se debe a que en una etapa previa a la obtencién de los productos buscados debe
obtenerse DME, tal y como se puede ver en la Figura 11 donde se tiene un diagrama del

proceso Lurgi MTP.
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Figura 11 Diagrama Simplificado del Proceso Lurgi MTP
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Los principales productos producidos son etileno y propileno siendo estos muy importantes
para la obtencion de diversos plasticos por un proceso de polimerizacion siendo los

productos los mondémeros.
2.2.2.7. Uso como combustible alternativo al diésel

ElI DME puede emplearse como combustible con una eficiencia térmica similar a la del diésel
tradicional mediante pequefias modificaciones en los motores diésel convencionales, dadas
sus propiedades es considerado un combustible limpio y que genera menos contaminacién
no solo acustica sino al medioambiente; brindando un impacto ambiental leve ocasionado
por la reduccién de gases nocivos emitidos por la combustién de los motores.

2.2.2.7.1. Propiedades Fisicoquimicas del DME como Combustible

Para definir si un combustible es adecuado para su uso, es necesario tomar en cuenta
ciertas propiedades especificas, ver Tabla 7, y es por este motivo que se realizara una
explicacién detallada de las propiedades mas relevantes consideradas para un combustible;
tanto en su encendido como en el proceso de inyeccion realizado en el motor.

a) indice de cetano: Es una medida del retardo de encendido entre el inicio de la
inyeccion y la combustion del combustible, por lo tanto, este numero indica la
calidad de encendido de un combustible. Puede determinarse mediante pruebas
de motor utilizando dos mezclas de combustibles de hidrocarburos de indice de
cetano conocido usados como referencia. Un indice de cetano alto proporciona

beneficios relacionados con un mejor arranque en frio, menor emision de humo
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b)

durante el calentamiento, menor ruido, menor consumo de combustible y menor
emisién de gases de escape. Por el contrario, un combustible con un indice de
cetano bajo aumenta el retardo de encendido y la temperatura de autoignicion,
produce mayores emisiones y da como resultado un mayor consumo afectando
a la eficiencia del combustible como tal. En la Tabla 7 se presentan los nUmeros
de cetano para gas natural, alcoholes (metanol, etanol), diésel y DME, entre
éstos el gas natural y los alcoholes poseen indices de cetano muy bajos (e
indices de octanaje altos) y, por lo tanto, no son adecuados para motores de
encendido por compresién. El indice de cetano del DME es incluso mayor que
el combustible diésel, debido al hecho de que la energia de ruptura del enlace
C—0 es menor que el enlace C—C y C —H que estan presentes en los
combustibles convencionales; esta caracteristica le proporciona al DME un
funcionamiento suave del motor con un ruido mucho mas bajo y niveles de
contaminantes reducidos.

Calor latente de vaporizacion: Es una medida que representa la cantidad de
calor que se necesita para la evaporacion de un determinado liquido. En el caso
de los combustibles, cuanto mayor es el calor de vaporizacién, mayor es la
cantidad de calor requerida para que esta se lleve a cabo lo cual da como
resultado una menor cantidad de calor restante para el proceso de combustion;
esto provoca: una evaporacidon mas lenta, una mezcla deficiente de aire y
combustible, un arranque en frio y un rendimiento de calentamiento deficientes.
En el caso de los alcoholes (particularmente el metanol) el calor latente de
vaporizacion es mucho mas alto que el del DME vy, por lo tanto, existe una
reduccion de la cantidad de calor necesaria para aumentar la temperatura del
gas.

Volatilidad: Se refiere a la facilidad con la que un combustible se evaporiza; se
relaciona con el punto de ebullicion siendo que mientras mas bajo sea éste, el
combustible puede evaporarse mas rapido, lo cual facilita el arranque en frio y,
por lo tanto, se produce una combustién mucho mejor. La volatilidad influye en
muchas otras propiedades, incluida la densidad, el punto de inflamacion, la
temperatura de autoignicion, la viscosidad y el indice de cetano. Una volatilidad
alta podria causar una disminuciéon del punto de inflamacién lo cual no es
beneficioso para su uso como combustible. En cuanto al DME, se evapora

rapidamente debido a su bajo punto de ebullicién (- 24,9°C) esto permite
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presiones de inyeccidon de combustible relativamente bajas (mayores a 300 bar)
en comparacion a los 2000 bar que se requieren en promedio para los motores
diésel modernos.

d) Contenido de oxigeno: Tiene una gran influencia en las propiedades de
combustién que tendra un determinado combustible, es por eso que numerosos
grupos de investigacién han centrado sus estudios en la adicion de diferentes
compuestos oxigenados a los combustibles convencionales mas utilizados
(diésel y gasolina), con el objetivo de mejorar el proceso de combustién de éstos
para poder reducir las emisiones contaminantes (CO, NOy, hidrocarburos no
quemados y hollin) sin grandes modificaciones en el disefio del motor. El DME
es un compuesto oxigenado (con alrededor de 34,8% de oxigeno) que como
vimos anteriormente no tiene enlaces carbono — carbono (C — C); estos dos
factores juegan un papel importante cuando se usa DME en procesos de
combustion. Es bien sabido que la energia del enlace C — 0 es menor que la del
enlace C — H, lo que significa que el enlace C — 0 se divide mas facilmente que
el enlace C — H; esta caracteristica reduce la autoignicion del DME en
comparacion con los combustibles convencionales y a su vez una combustion
mas limpia con una generacion de hollin mucho menor.

e) Poder calorifico: Al igual que los alcoholes, el DME tiene un comparativamente
poder calorifico mas bajo, debido al contenido de oxigeno, que los combustibles
restantes mencionados en la Tabla 7. Motivo de esta caracteristica, se necesita
una mayor cantidad de combustible para producir la misma cantidad de energia;
en el caso del DME se debe inyectar aproximadamente un 48% mas de masa
de combustible para entregar la misma cantidad de energia que proporciona el
diésel dando un ejemplo concreto de lo estipulado anteriormente (ver Tabla 7).

A continuacion, se muestra un resumen comparativo de las diversas propiedades citadas
entre el DME con respecto a otros combustibles, los cuales son considerados como sus
competidores directos; esto con el fin de poder tener una perspectiva mas amplia de las

ventajas y desventajas del DME en su uso como combustible.

26



Tabla 7 Tabla Comparativa de Propiedades del DME respecto a otros

combustibles

Propiedad Metano DME Metanol Etanol Diesel
Peso molecular (ﬁ) 16,04 46,07 32,04 46,07 198,4
Contenido de carbono 733 52 9 375 52 2 87
(%p—p) ’ y ) i)

Contenido de hidrégeno 239 13.0 125 13.0 13.0
(%p—p) ’ y ) i) y
Contenido de oxigeno 0 348 50 348 0
(O/Op—p) ’ ’

Contenido de azufre 7 _ 95 0 0 0 250
(ppm)

Punto de ebullicion (°C) -162 -24.9 64 78 125 -400
Temperatura de 540 -560 235 350 420 250
autoignicién (°C)

Calor de vaporizacién (’;—;) 509 460 1103 900 600
indice de cetano B > 55 5 <15 40
indice de octano 120 = 108 111 -
Poder Calorifico (f—;) 49 28,8 21,3 26,8 42,5

Fuente: (Akarmazyan, 2015)

2.3. Consideraciones Medioambientales

Es posible demostrar el aspecto medioambiental mediante una variable denominada indice
GWP (Global Warming Potential) la cual es de 1,2 para un horizonte de 20 afos, de 0,3
para un horizonte de 100 anos y de 0,1 para un horizonte de 500 anos. (D. A. Good, 1998),

valores muy alentadores para su aplicacion a gran escala. (ver Anexo B).
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CAPITULO 3
ESTUDIO DE MERCADO

En este capitulo se realizara un analisis del mercado que pueden ocupar los diversos
compuestos obtenidos en funcion de los usos que pueden tener los mismos.

A fin de facilitar el estudio se decidi6é dividir el analisis en los diferentes compuestos que
intervienen en el proceso, metanol, DME y GLP y el diésel. Por lo que se presentan la
situacion internacional y nacional de los diferentes mercados que abarcan los compuestos
antes mencionados; poniendo especial énfasis en los producidos actualmente en territorio
nacional. En cada uno de ellos, el estudio se centrd en torno a los aspectos principales que
constituyen un mercado: la demanda, oferta y el precio. Se analizé la situacién actual de
cada uno de ellos y las perspectivas de cara al futuro, bajo informacién recolectada de

diversos medios.

3.1. DEMANDA GLOBAL DE METANOL

Como se pudo ver en capitulos anteriores (ver Punto 2.1), el metanol como producto tiene
un alto potencial como materia prima para la fabricacion de diversos compuestos, siendo el
compuesto mas requerido a nivel mundial el afio 2020, el formaldehido. Sin embargo, existe
un incremento del 5% de los demas productos en comparacion al afo anterior (Figura 12).
Figura 12 Mercado Global de Metanol por sus Derivados en 2020
Methanol Market, Volume (%), by Derivatives, Global, 2020

@ Formaldehyde
Other Derivatives

@ Methanolto-Olefins (MTO)/Methano-
Ito-Propylene (MTP)

@ MTBE/TAME
Acetic Acid

@ Methylamines

@ Dimethyl Ether (DME)

@ Dimethyl Terephthalate (DMT)

@ Methyl Methacrylate (MMA)

Fuente: (Intelligence, 2020)

Si dividimos el consumo a nivel mundial de metanol por regiones, la region asiatica,
principalmente China, es la que mas metanol consume; siendo mas del 60% del consumo
mundial total de formaldehido (Intelligence, 2020). Esto se puede observar claramente en

la siguiente figura:
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Figura 13 Consumo Mundial de Metanol por Regiones en 2020
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Fuente: (Markit, 2021)

La reduccion del costo de produccion del metanol por el desarrollo de las diversas
tecnologias es el principal motivo del incremento del consumo. Ademas, se utiliza como
combustible sustituto de la gasolina en vehiculos adecuados para este fin, los cuales el
pasado afo, segun reportes de Guizhou ciudad al sur de China, alcanzé promover 10000
vehiculos para su uso con dicho quimico (Markit, 2021).
3.2. DEMANDA GLOBAL DE DME
El consumo de DME, la ultima década se basé en su implementacién principalmente en
propelentes de aerosol (ver Punto 2.2.2.1) tal y como se puede ver la Figura 14, ocupa un
porcentaje en el mercado superado por la mezcla con GLP el afio 2020:

Figura 14 Mercado Global de DME por sus Derivados en 2020

@ LPG Blending
@ Propellants

@ Fuel

@ Other Applications

Fuente: (Intelligence, 2020)
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Sin embargo, segun proyecciones de diversas empresas, el constante crecimiento del uso
de DME en mezclas con GLP (ver Punto 2.2.2.5) hizo posible que dicho uso sea el principal
motivo del consumo de DME a nivel global. El afio pasado, 2020, el uso mas comun a nivel
mundial para el DME fue para mezclas con GLP (Figura 14).

Segun proyecciones realizadas se espera que el mercado de DME alcance las 5.867.280
toneladas métricas para 2026, registrando una tasa de crecimiento anual de 9,10% durante
el periodo de pronéstico (2021 - 2026), se vio prudente ignorar el ano 2020 debido a que el
mercado se vio afectado negativamente por COVID - 19.

En funcion aregiones, la que se prevé tenga un crecimiento alto, es la regién asiatica debido
a su uso en mezclas de GLP y EEUU por su implementaciéon como sustituto de diésel en
gran parte de su territorio, como se puede observar en la Figura 15. Sin embargo, también
existe crecimiento en las regiones restantes por medio de empresas como Methanex, BP,
TOTAL entre otras que promueven la industrializaciéon del gas natural y nuevas formas de
combustibles sustentables y ecolégicos (Intelligence, 2020). Ademas de grupos promotores
especificos para el uso de DME, como ser: la Asociaciéon Internacional del DME (IDA),
Japan DME Forum, International DME Association o China DME Association, los cuales a
Su vez esperan una produccion cercana a los 20 millones de toneladas en 2018 (IDA, 2021).

Figura 15 Crecimiento del Mercado Global de DME por Regiones, 2021 - 2026

B High
Medium
Low

Fuente: (Intelligence, 2020)

3.2.1. Mezclas de GLP para dominar el mercado
El GLP es una de las principales aplicaciones del DME, dado que la mezcla con GLP
tradicional en una proporcion especifica sirve para muchas aplicaciones. El principal

objetivo de esto es utilizar el DME como un aditivo de combustible alternativo para mejorar
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la combustién y reducir las emisiones peligrosas, ademas de reducir la dependencia del
GLP en la poblacién siendo un competidor directo del Gas Natural domiciliario.
Actualmente, alrededor del 15 - 25% de DME se utiliza en mezclas de DME - LPG, y se
estan investigando mezclas de mayor proporcién, ya que una mejor mezcla puede requerir
cambios de equipo para su uso. Paises como China, India e Indonesia estan presionando
agresivamente para el uso de DME como combustible alternativo, ya que estos paises
dependen en gran medida de las importaciones para satisfacer su demanda local de GLP.
China fue el primer pais en comenzar a utilizar GLP mezclado con DME a escala comercial,
la mayor parte de la demanda de DME en dicho pais proviene de los hogares (para el
suministro de gas de cocina mezclado con GLP); para tal se utiliza DME al 20% para este
proposito. Otro pais que también impulsa el uso de DME para lo mencionado es India, en
octubre de 2020, el Ministro de Ciencia y Tecnologia y Ciencias de la Tierra de dicho pais
lanzé una unidad de quemador especial para la mezcla DME — LPG, con un 30% de GLP,
como combustible doméstico para cocinar bajo su esquema “Aditi UrjaSanch” (de disefo
y elaboracién propia). (Intelligence, 2020).

Indonesia es otro pais asiatico que esta presionando agresivamente por GLP mezclado con
DME para sus necesidades energéticas, principalmente desde el punto de vista econémico
debido a que el DME es mas barato que el GLP en cuestion de produccion. Empresas como
Air Products and Chemicals y PT Bukit Asam estan avanzando con importantes proyectos
en el pais para la produccion de DME a partir de carbon para aplicaciones de mezcla de
GLP, en funcion a tecnologias patentadas mencionadas (ver Punto 6.4).

El GLP mezclado con DME también se utiliza en la industria del transporte, donde el nivel
de adopcion es bajo. Por lo tanto, se espera que los factores antes mencionados tengan un
impacto significativo en el mercado en los proximos afios.

3.2.2. Estados Unidos y su impulso al crecimiento del mercado

Un papel importante a la hora de promover el DME en EEUU lo ha llevado a cabo Oberon
Fuels, que en 2013 anunci6 su asociacién con Volvo Trucks para lanzar el DME como
combustible de transporte comercial. En 2015 impuls6 a Ford a anunciar los planes de
construccion del primer coche con DME como carburante. También, en 2016, el
Departamento de Saneamiento Publico de Nueva York mostré el primer camién Mack
impulsado por DME con excelentes resultados.

Actualmente, el uso de DME como combustible esta aprobado para su uso en los 50
estados pertenecientes a EEUU, dado que ofrece el mismo rendimiento que el diésel y se

quema limpiamente sin producir hollin. EI hecho que no emita hollin, permite conducir a
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mejoras sustanciales en la salud en areas donde la calidad del aire es una gran
preocupacion; en ciudades grandes como Chicago o Nueva York.

Otro uso que se le da al DME es en una mezcla con gas propano el cual sirve también como
combustible para vehiculos. Segun el Propane Education & Research Council, hay casi
260.000 vehiculos que usan autogas propano (la mezcla mencionada) en carretera con
sistemas de combustible certificados en EEUU; en flotas, autobuses escolares, lanzaderas
y vehiculos policiales; debido al buen desempefio en los vehiculos aunado a una reduccion
a la emision de gases de efecto invernadero, con respecto a las alternativas tradicionales
(gasolina). (Intelligence, 2020).

Actualmente, el autogas es el combustible alternativo lider en EEUU y el tercer combustible
para vehiculos mas utilizado, después de la gasolina y el diésel, mas del 90% del suministro
de autogas propano se produce en dicho pais, con un 7% adicional de Canada. (IEA, 2021).
Dados los dos usos principales planteados en EEUU para el DME, se espera que la

demanda de DME incremente de manera gradual.

3.3. MERCADO DEL GAS NATURAL

El mercado del gas natural a nivel mundial y regional es muy fluctuante debido a que
depende de diversos aspectos entre los principales: la demanda de electricidad y la
produccién industrial, la evolucion de los precios de gas frente a carbon en mercados clave
como Estados Unidos. Por lo tanto, podemos asumir que el mercado mundial afecta
significativamente al mercado regional.

3.3.1. Escenario Global

El consumo mundial de gas natural se redujo un 1,9% en 2020, esto representa la mayor
caida registrada en la demanda de gas en general. Sin embargo, la demanda de gas fue
notablemente menos impactada en comparacién a la demanda de petréleo o carbon. y una
recuperacion progresiva de gas. Este afio se espera que la demanda de gas natural crezca
un 3,2% en 2021 con casi el 80% de aumento proyectado en los mercados emergentes y
las economias en desarrollo; borrando de esta manera las pérdidas en 2020 por motivo de
la pandemia e impulsando la demanda un 1,3% por encima de los niveles de 2019. Esta
recuperacion de la demanda de gas ha sido impulsada por mercados de rapido crecimiento,
principalmente en Asia y, en menor medida, el Medio Oriente. Por otra parte, se espera que
la demanda en la Union Europea repunte a niveles a la par con 2019 y un crecimiento del

mercado gradual en EEUU.
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En caso de la region de Asia, China lidera el aumento con una demanda en lo que va del
2021 de mas de un 14% mas alta que los niveles de 2019. Sin embargo, en el caso de
paises en vias de desarrollo en el mismo continente, donde se espera que aumente la
demanda en 2021 en un 7% con respecto a los niveles de 2020.
Tomando en cuenta lo dicho, se presume que la demanda de gas a nivel mundial este afio
superaria a la demanda del 2019 en un 1%. (IEA, 2021).

Figura 16 Demanda Global de Gas Natural, 2019 — 20253
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Como se puede observar en la Figura 16, se tiene un grafico de barras donde se verifica
que el mercado del gas natural tiene una tendencia creciente, pese a la situacién de
pandemia este ano existira un crecimiento.

3.3.2. Escenario Nacional

3.3.2.1. Modificacion de Contratos de Exportacién

Debido a conflictos internos del pais, a la situacién vivida por la pandemia mundial y a la
actualizacion de la certificacion de reservas existentes; se produjo la modificacion de los

contratos de exportacion que tiene Bolivia con Argentina y Brasil respectivamente.

3 Medido en Bcm (Billones de metros cubicos)
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Reduciendo los volumenes de exportacidon de manera significativa en ambos casos, asi
como los ingresos y los métodos de calculo para el pago del volumen exportado.

En el caso del contrato GSA, Brasil — Bolivia, el volumen enviado desde el pais se redujo
de un volumen maximo de 30,8 MMm?/d a aproximadamente 15 MMm?/ d; ademas que una
modificacion al método de calculo para el pago, por la fluctuacion inherente de los precios
del gas natural. Algo similar sucedié con el contrato IEASA (ex ENARSA), Argentina —
Bolivia, éste es un contrato variable en sus clausulas y por lo tanto se tienen cantidades
diversas segun la época del afio. En el caso del primer cuatrimestre del afo, el volumen se
redujo de 12,6 MMm?®/d a 10 MMm?/d; los meses siguientes de 19,9 MMm?3/d a 14 MMm?®/d.
Finalmente el ultimo trimestre, de 12 MMm?3/d a 8 MMm?®/d; ademas se produjo un cambio

en determinacién de precios tal y como sucedioé con el contrato GSA (Gandini, 2021).

3.3.2.2. Demanda de Gas Natural
A lo largo del territorio nacional, el gas natural tiene diversas redes de distribucion las cuales
varian segun el uso que se le dé a la materia prima en cuestién. Entre estos se puede
mencionar las siguientes:

« Distribucién Comercial: Para negocios establecidos que requieren usar gas

natural, como por ejemplo saunas y hoteles.

X3

%

Distribucion Industrial: Empresas que requieran el uso de gas natural para
procesos especificos que requieren su uso para obtener productos finales

industrializados.

X3

%

Uso Doméstico: La Uultima década Y.P.F.B. tuvo como medida Ila
implementacion de redes secundarias por diversas partes del pais, llevando el
gas natural para su uso en los hogares, ya sea en calefones o simplemente para
Su uso en la cocina.

% Uso como Gas Natural Vehicular (GNV): Una alternativa promovida
principalmente para el sector del transporte publico es el uso de tanques de GNV

como combustible; con el fin de economizar en el gasto diario realizado.

X3

%

Uso en Generadoras Eléctricas: Para utilizar el gas natural para la
produccion de electricidad se requiere de turbinas y un funcionamiento similar
del visto para el caso del DME (ver Punto 2.2.2.4).

De los usos mencionados del gas natural los principales en el pais son: la generacién de
electricidad y las aplicaciones industriales. Cabe recalcar, que a pesar de que el factor
pandemia suele ocasionar variacion en las tendencias en otros analisis; este caso no fue

tal porque se tienen comportamientos similares en afos previos.
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A continuacién, se tiene la Figura 17 en la cual se muestran los volumenes que fueron
comercializados el ano 2020, dado que son los datos anuales mas actuales recopilados.
Donde claramente se puede percatar lo indicado previamente.

Figura 17 Volumenes Comercializados Gas Natural Por Red de Distribucién
2020*

GAS NATURAL COMERCIAL DOMESTICO INDUSTRIAL GENERADORAS
VEHICULAR ELECTRICAS

Fuente: (Hidrocarburos, 2021)

Por otra parte, es posible realizar una proyeccion de la demanda de gas natural para los
anos venideros en funcion a los histdricos proporcionados (Figura 18).
Figura 18 Volumen Demandado de Gas Natural 2015 — 2024°
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4 Medidos en MMm? (Millones de metros cubicos)
5 Medidos en MMm? (Millones de metros cubicos)
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La proyeccion se realizé mediante un analisis lineal realizado a los datos donde se tiene en
cuenta la notable caida de 2020 (ver Anexo C1). Sin embargo, se observa un repunte para
el afo en curso lo cual va conforme a lo proyectado en el mercado global del mismo fluido.
Dicho comportamiento refleja una recuperacién en funciéon a los volimenes recuperados

requeridos por las diversas regiones.

3.4. MERCADO DE DIESEL
3.4.1. Escenario Global
La pandemia mundial y la consecuente recesidon econdmica provocaron un colapso sin
precedentes en la demanda mundial de petréleo en 2020; sin embargo, a medida que se
vacuna a una mayor proporcion de la poblacion, las restricciones de las diversas regiones
se aliviaran, permitiendo que la demanda se recupere en su totalidad.
Segun el producto derivado de la refinacion del petrdleo se tendra una recuperacion
diferente, tal y como se muestra en la Figura 19 se tiene una proyeccion de dichos productos
hasta el afo 2026.

Figura 19 Demanda Global de Productos derivados del Crudo 2000 - 2025°
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En la Figura 19, se proyecta que la demanda de diésel tendra un crecimiento ralentizado
en funcién a los afos previos al estudio. Este comportamiento se debe principalmente a la
promocién de combustibles verdes y alternativas relacionadas como los vehiculos
eléctricos; cayendo la demanda en un 8% en el primer trimestre de 2021 con respecto a
2019 (IEA, 2021).

6 Medido en mb / d (Miles de Barriles al dia)



3.4.1.1. Cambios en el Parque Automovilistico Europeo

El ano 2015, se suscitd un escandalo global con respecto a las emisiones contaminantes
de alrededor de 11 millones de vehiculos de marcas como Volkswagen, Audi, SEAT, Skoda
y Porsche (todas pertenecientes al grupo empresarial Volkswagen) entre 2009 y el ano
citado. La organizacion sin fines de lucro denominada Consejo Internacional del Transporte
Limpio (ICCT) en conjunto con la Universidad de West Virginia realizaron pruebas con
diversos vehiculos para determinar los valores verdaderos de las emisiones en condiciones
reales, como era de esperarse encontraron graves discrepancias con los datos provistos
por las empresas; llegando a emitir valores hasta 35 veces superiores a los limites legales
establecidos en EEUU. Volkswagen habia conseguido burlar los controles de calidad en la
region estadounidense y europeo por medio a una manipulacion informatica por software
(Plaza, 2021).

A raiz de este caso, la proporcion de vehiculos diésel en las matriculaciones de automdviles
nuevos en Europa han caido del 52% en 2015 a menos mas del 30% actualmente, y por
l6gica también se refleja en las ventas. Por otra parte, varias ciudades europeas han
anunciado que prohibiran los coches diésel en el centro de dichas ciudades a partir de 2024.
Las primeras que anunciaron esto fueron: Oslo, Paris, Roma, Hamburgo y Madrid; ademas
muchas otras ciudades anunciaron una prohibicion similar a partir de 2025 y 2030
respectivamente. Se puedo contabilizar un total de 24 ciudades europeas, con una
poblacién cercana a los 62 millones de personas, por lo cual el mercado de diésel en Europa
quedaria mermado por estas medidas en la proxima década. (IEA, 2021).

Como resultado de los factores expuestos, la demanda de automoviles diésel ha caido y se
espera que la cantidad de automdviles disminuya del 50% en 2018 a menos del 44% en
2026.

3.4.2. Escenario Regional

Bolivia es un pais mediterraneo que colinda con varios paises, entre los cuales se tomara
en cuenta a Argentina, Brasil, Peru y Paraguay; para determinar el consumo de diésel y
requerimiento del mercado interno de cada pais vecino.

En Peru, la demanda de diésel es del 50% en funcion a combustibles liquidos por lo cual
es de mucha importancia para dicho pais. El consumo promedio anual el afio 2019 de diésel
fue de 114 MBbI / dia de los cuales aproximadamente 30 MM$us diarios son gastados en
tema de importacion, con un precio de venta al consumidor de 15,87 Soles por galon de
combustibles (1,06 $us / litro) (OSINERGMIN, 2020) .
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En Brasil, ademas del consumo propio del combustible se tomaron serias medidas para el
uso de combustibles verdes siendo la implementacion de éstos una politica de estado, con
las mas de 360 plantas de biocombustibles a lo largo de dicho territorio. El afio 2019, el
consumo de diésel fue de 140 billones de litros; siendo el precio actual de dicho combustible
0,902 $us / litro (Jornal Nacional, 2021).

En Argentina, la demanda de diésel en 2019 es del 60% en funcién a los principales
combustibles liquidos con un crecimiento en lo que va del afio 2021 que oscila el 2%, con
un precio de venta al publico de 0,898 $us / litro (Gobierno de Argentina, 2021).
Finalmente, en Paraguay la situacién es similar a la suscitada en Bolivia; porque existe una
importacion de diésel dado que el pais no produce lo suficiente para cubrir la demanda
interna llegando a importar cerca del 60% del total vendido con un precio estimado de venta
al publico de 0,917 $us/ litro. Ademas, se tiene una implementacion en todo su territorio de
alcoholes los cuales son utilizados en mezcla con nafta distribuidos en estaciones de
servicio (PETROPAR, 2021).

3.4.3. Escenario Nacional
3.4.3.1. Demanda

Como se expuso en capitulos previos, Bolivia es un pais gasifero principalmente entonces
las refinerias existentes no operan a su totalidad mas que todo por la materia prima, el
crudo, es escaso en comparacion al gas natural. Dicho factor principalmente afecta en la
produccién de derivados de éste; obteniendo volumenes bajos en comparacion a la
demanda interna por lo cual es menester importar considerables volumenes de
combustibles (gasolina y diésel).

El Instituto Boliviano de Comercio Exterior (IBCE) con ayuda de datos proporcionados por
el Ministerio de Hidrocarburos de Bolivia, desarrollaron la siguiente figura:

Figura 20 Evolucion de la Produccion y Comercializacion de Diésel, 2005 — 20207
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7 Medido en Millones de Litros
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IBCE reporté que el abastecimiento de la demanda interna de diésel por parte de las
refinerias se redujo entre el 2005 y el 2020, de manera considerable pasando de cubrir el
67% en 2005 al 43% en el 2020; y en funcion a los datos liberados el primer semestre del
afio en curso sigue la tendencia de seguir disminuyendo (IBCE, 2021).

De la Figura 20, el afio 2019 fue el ultimo ano en la evolucion en condiciones regulares
dando como principal consumidor de diésel en Bolivia al sector de transporte con el 86,5%
seguido del sector agropecuario y minero con el 7,3%, construccion un 4,8% vy, el sector
industrial con 1,1%. Por otra parte, la comercializacién interna de diésel entre los afios 2005
y 2019 se duplicd, pasando de 1.053 a 2.043 millones de litros (IBCE, 2021).

En el 2020 la produccién de diésel registr6 un crecimiento del 7% mientras que la
comercializacion en el mercado interno bajé a un 19% respecto al 2019 debido a la
cuarentena derivada de la pandemia por el COVID — 19 y al evidente paro de actividades
en todo el pais. Este afo, debido al retorno a las actividades convencionales a lo largo del
pais se registré un crecimiento con respecto al afio 2020.

Dado los reportes extraidos del histérico de ventas provisto por el Ministerio de
Hidrocarburos, es posible realizar una proyeccién de la demanda en el pais para los
proximos 4 afios (Figura 21).

Figura 21 Proyeccion de Vol. de Venta Diésel en el Mercado Interno 2010 — 20258
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Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados (Hidrocarburos, 2021)
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La proyeccion tiene el objetivo principal de generar analisis de la demanda del producto
alrededor del pais cuando la planta disefiada empiece a producir DME; teniendo una
perspectiva del mercado al cual podria ir dirigido dicho producto.

En la Figura 21, se evidencia un crecimiento en los préximos afos; debido al crecimiento
del sector de transporte por ejemplo en La Paz con la implementacién de mas buses “Puma
Katari” los cuales operan con diésel. Con respecto al sector industrial, como un ejemplo
para justificar el crecimiento proyectado viene por la ampliacién del Parque Industrial

Empresarial en Santa Cruz (ver Anexo C2).

3.4.3.2. Oferta

La produccién de diésel en las refinerias del pais no sélo no logra satisfacer la demanda
interna, sino que anualmente la produccion va cayendo. Dicho comportamiento junto al
incremento anual de la demanda, dieron como resultado l6gico una mayor importacion. Sin
embargo; durante el afo 2020 las importaciones de combustibles en general,
especialmente diésel, cayeron un 43% con relacién al 2019 debido a las medidas impuestas
por las autoridades por tema de la pandemia. Dichas medidas paralizaron casi en su
totalidad las actividades econdmicas, situacion que se vio afectada también por la decision
asumida por la mayoria de los paises de la region de cerrar sus fronteras.

Entre el 2005 y 2020 la importacion de diésel sumo6 aproximadamente 9528 millones de
dolares, logrando su pico maximo en el 2013 con 921 millones de dolares (IBCE, 2021). La
evolucion mostrada se puede observar en la siguiente figura:

Figura 22 Evolucion de las Importaciones de Diésel, 2005 — 2020°
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El afo 2020, las importaciones de diésel representaron el 81% sobre el total de los

combustibles importados, recordando que Bolivia adquirio el carburante de 13 paises:

Argentina 21%, Chile 19%, Estados Unidos 15%, Pert 14%, Rusia 7%, India 5% y resto

de paises 19%. Donde es evidente que el diésel destaca por ser, de lejos, el principal

producto de importacién de Bolivia (IBCE, 2021).

Dado que se tienen valores de produccion segun historicos proporcionados por el Ministerio

de Hidrocarburos, realizaremos una proyeccién en funcién al porcentaje de demanda

insatisfecha dado que mediante esta variable es posible estimar el volumen de importacion

de diésel. Siendo sumamente util para capitulos posteriores, dado que al conocer la

cantidad de diésel que se va a importar los proximos afios es posible también saber la

cantidad de dinero que se va a requerir cada afo. Entonces, se tiene la siguiente proyeccion

para los proximos 4 anos (ver Anexo C3) (Figura 23).

Figura 23 Proyeccion de Porcentaje de Demanda Insatisfecha de Diésel 2010 —

2025

100

20

80

70

60 // \/ —o—0—°—°

50 " —o—_ yd PROYECCION
N

40
30

20

DEMANDA INSATISFECHA POR LA
PRODUCCION (%)

10

0
2010 2011 2012 2013 2014 2015 2016 2017 2018 2019 2020 2021 2022 2023 2024 2025

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados (Hidrocarburos, 2021)

Como se puede observar en la Figura 23, en los proximos afos existe un repunte en el
porcentaje, lo cual se debe principalmente a la reactivacién econémica en todo el pais y el
levantamiento regional de las medidas impuestas en 2020.

3.5. MERCADO DEL GAS LICUADO DE PETROLEO (GLP)

3.5.1. Escenario Global

A nivel mundial, diversos paises aportan con voliumenes considerables de GLP siendo las
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principales regiones productoras: Norteamérica, Europa y Medio Oriente. Considerando los
diferentes métodos de extraccion (a partir del gas natural y en una refineria). El proceso a
partir del gas natural es mas atractivo ya que involucra una instalacion de separacién de
gas, que extrae el GLP de manera facil y rentable, mientras que las refinerias a partir del
crudo implican un alto costo de instalacion del proceso de licuefaccion.

Debido a las propiedades del GLP, como altamente inflamable, etc., los proveedores tienen
el problema de almacenarlo y suministrarlo en consecuencia. Entre el segmento de
aplicaciones, los segmentos residencial y comercial son los segmentos dominantes a nivel
mundial debido a las crecientes inversiones y el aumento en la urbanizaciéon e
industrializaciéon. Dado que la preferencia de la gente por los usos tradicionales del
combustible y las iniciativas gubernamentales ha estado impulsando la demanda de GLP
en todo el mundo.

Como se observa en la Figura 19, se espera que el mercado global de GLP crezca a una
tasa de crecimiento anual del 4,91% entre el 2020 y el 2026; llegando a alcanzar un tamafo
de mercado de 153.146 billones de dolares en 2026 desde 109.493 billones de ddlares en
2020 (Bussiness Wire, 2021).

3.5.2. Escenario Regional

En Brasil, el consumo de GLP fue de 1.900.000 toneladas; donde un porcentaje fue
importado por Argentina siendo el precio actual de dicho combustible 0,565 $us / kg (Jornal
Nacional, 2021).

En Perd, el consumo promedio anual el afio 2019 de GLP fue de 61 MBbl / dia, con un
precio de venta al consumidor de 3,127 Soles por kg de GLP (0,79 $us / kg) (OSINERGMIN,
2020). Por otra parte, en Paraguay es importado cerca del 60% del GLP consumido con un
precio de 800 guaranies por kilo (0,116 $us / kg), siendo cubierta la demanda interna solo
en un intervalo entre 30 y 40% (PETROPAR, 2021). Cabe recalcar que Bolivia actualmente
exporta dicho combustible tanto a Perd como a Paraguay, siendo el excedente producido
distribuido en su totalidad en ambos paises (ANH, 2021).

3.5.3. Escenario Nacional

3.5.3.1. Demanda

El principal uso que se le da al GLP a lo largo del territorio nacional, es domiciliario
propiamente en la cocina; con la implementacion de las garrafas para tal fin. Por otra parte,
entre el 2011 al 2013 se importé GLP de diversos paises como: Argentina, Paraguay y Per;
siendo Argentina el mayor proveedor, brindando cerca del 40% del GLP importado con un

valor aproximado de 47 millones de ddlares (entre el periodo mencionado) (IBCE, 2021).
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Desde el afio 2012, Bolivia se convirtié en un pais capaz de satisfacer la demanda interna
de GLP en su totalidad debido principalmente a la ampliacién y mejoras de la refineria mas
grande del pais Gualberto Villarroel conjuntamente al funcionamiento a un mayor porcentaje
de operacién de la Planta Separadora de Liquido de Gran Chaco. Por lo cual también se
iniciaron las exportaciones de dicho producto, logrando un ingreso el 2019 de
aproximadamente 44,4 millones de dolares siendo Peru el mayor comprador con cerca de
un 37% del volumen importado, seguido de Paraguay con un 57%; y finalmente Argentina
y Brasil con un 2 y 4 % respectivamente. Cabe recalcar que, si bien Perd compré un
volumen menor (40.847 toneladas métricas) el precio de venta acordado entre ambos
paises fue mayor (21,8 millones de ddlares) en comparacion al mercado paraguayo que
adquirio 72.130 toneladas métricas en 20,5 millones de ddlares (SELA, 2020).

En la Figura 24 se puede percibir un cambio en la pendiente entre los intervalos 2010 —
2011 y 2011 — 2012, segun los datos recolectados de los histéricos proporcionados por el
Ministerio de Hidrocarburos, este comportamiento se debe principalmente a una
ralentizacién al crecimiento de la demanda de GLP debido al incentivo del estado para el
uso domiciliario del gas natural. Por otra parte, hubo una caida en el aino 2020 por lo
indicado previamente y existe un repunte el afio 2021 por lo cual la proyeccién realizada
prevé un crecimiento moderado sujeto indirectamente al mercado de gas natural (ver Anexo
C4).

Figura 24 Proyeccion de Volumen de Venta GLP en el Mercado Interno 2010 —
2025"

5950
5700
5450
5200 PROYECCION
4950

4700

VOLUMEN DE VENTA GLP

4450

4200
2010 2011 2012 2013 2014 2015 2016 2017 2018 2019 2020 2021 2022 2023 2024 2025

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados (Hidrocarburos, 2021)

10 Medidos en MBbl (Miles de Barriles)

43



3.5.3.2. Oferta

Desde que se iniciaron las exportaciones de GLP en el 2012, éstas acumularon 84 millones
de ddlares hasta marzo de 2017; en los tres afios en que se registraron importaciones de
este gas, llegaron a sumar mas de 117 millones de délares y este 2019 se recaudaron
aproximadamente 36,5 millones de ddlares. Por otra parte, el 2020 cayeron las
exportaciones en un 38% por un valor cercano a los 22,6 millones de délares sin embargo
la produccion se mantuvo en niveles aceptables para satisfacer la demanda interna en el
pais (AIGLP, 2021).

Este afio se incrementd la produccion principalmente por el mayor requerimiento de la
poblacion, lo cual no produjo efectos relevantes el afo previo por el excedente de
produccién; pasando de 1.200 a 1.400 toneladas métricas repartidos en garrafas
(Viceministerio de Comunicacion Bolivia, 2021).

3.6. VARIACION DE PRECIOS

3.6.1.1. Gas Natural

El gas natural es un “commodity” por lo tanto tiene un precio fluctuante, el cual varia mucho
en funcién a la region donde es usado o producido. Por esta razon, determinadas
instituciones enfocadas en energia reportan diaria y mensualmente indices para estimar el
precio del recurso. Los indicadores principales a nivel mundial son: US Henry Hub medido
en Estados Unidos, Canada medido en Alberta — Canada y el indice Heren NBP en el Reino
Unido.

El mas importante y; por ende, mas utilizado en transacciones y contratos, es el US Henry
Hub debido a que representa el mercado spot y de futuro mas grande de gas natural; el de
Estados Unidos dado que el pais mencionado es el que mas consume el producto y uno de
los paises que mas producen. Este indicador recibe el nombre por un centro de distribucién
de gas natural del mismo nombre, ubicado en Luisiana; donde se conectan varios de los
principales gasoductos de Estados Unidos como: el Transcontinental, el Arcadian, el Sabine
(IEA, 2021).

A continuacién, en la Tabla 8 , se presenta un historico de los indicadores de precio
previamente mencionados en un intervalo de 10 anos, con el fin de obtener valores
promedios de cada indicador. Estos valores serviran para su uso en calculos y analisis
posteriormente debido a que manejar muchos valores resulta muy complicado y poco

practico.
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Tabla 8 Historico de Indicadores de Precio del Gas Natural, 2010 — 2020

Ano US Henry Hub indice Heren NBP Canada (Alberta)
2010 4,39 6,56 3,69
2011 4,01 9,04 3,47
2012 2,76 9,46 2,27
2013 3,71 10,64 2,93
2014 4,35 8,25 3,87
2015 2,60 6,53 2,01
2016 2,46 4,69 1,55
2017 2,96 5,80 1,58
2018 2 8,06 1,18
2019 2,51 4,47 1,27
2020 1,99 3,42 1,58
PROMEDIO 317 6,99 2,31

Fuente: (BP, 2021)

Actualmente hubo un incremento evidente en el precio del US Henry Hub llegando a 6,32
$us / MMBTU segun reportes; sin embargo, los pasados meses se mantuvo bajo (menos
de 3 $us / MMBTU) por lo cual se espera que el promedio anual sea similar al promedio
considerado en la tabla previa (Markets Insider, 2021).

3.6.1.2. GLP

Alrededor del pais, la distribucién de GLP se realiza por intermedio de las denominadas
garrafas. Se tienen dos tipos de garrafas: la de 10 kg y la industrial de 45 kg, a un precio de
2,25 Bs por kg siendo un precio fijo sin subvencion alguna; debido a que la cantidad de GLP
producida satisface la demanda interna (ver Punto 3.5.3.1). En La Paz, la mayor
distribuidora de las garrafas es la Planta de Senkata; sin embargo, se espera en un futuro
utilizar garrafas basadas en polimeros cuyo proyecto esta siendo llevado a cabo por la

EBIH, evitando de esta forma la recalificacion de las mismas (ANH, 2021).
3.6.1.3. Diésel

Para determinar el precio internacional de diésel en el pais se utiliza una metodologia de

" Valores expresados en $us / MMBTU
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calculo en funcion al precio del petréleo WTI, el cual es otro indicador en este caso para
medir el precio del crudo. Posteriormente de manera mensual, la Agencia Nacional de
Hidrocarburos (ANH) se encarga de emitir informes del precio internacional en el pais; asi
como el precio final al consumidor por medio de la denominada alicuota de diésel IEHD
(Impuesto Especial a los Hidrocarburos).

3.6.1.3.1. Diferencial de Precio
Actualmente el precio internacional del diésel se encuentra en 8,88 Bs / It; sin embargo,
como se sabe la mayor parte del diésel es importado de paises vecinos (ver Punto 3.4.3.1).
Por lo cual la ANH, como ente regulador, maneja la variable denominada “diferencial de
precios”; dicha variable es equivalente a la diferencia entre el precio internacional y el precio
final al consumidor reportado cada mes. De esta manera se tiene una medida de la
subvencion de diésel por parte del estado cada mes en funcion al consumo del combustible
estipulado.
A continuacion, se muestra la Tabla 9 donde se tiene un histérico con las variables a las

cuales se encuentra sujeto el precio de diésel en el territorio nacional.

Tabla 9 Variables del Precio del Diésel en Bolivia, 2010 — 20202
Afio Preci_o Precio Fir_nal al Diferenc_:ial
Internacional Consumidor de Precios
2010 7,26 3,72 3,52
2011 9,23 32 5,51
2012 9,55 3,72 5,83
2013 9,34 B2 5,62
2014 8,88 3,72 5,16
2015 8,88 3,72 5,16
2016 8,88 3,72 5,16
2017 8,88 3,72 5,16
2018 8,88 3,72 5,16
2019 8,88 3,72 5,16
2020 8,88 3,72 5,16

Fuente: (ANH, 2021)

2 Valores expresados en Bs / It
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Desde el afio 2014 existe un comportamiento constante en las variables planteadas por lo
que es de esperarse que se mantenga dicho comportamiento durante un tiempo mas. Por
lo cual se manejaran el valor de diferencial de precios y el precio final al consumidor

constantes para los analisis respectivos posteriores.

3.6.1.3.2. Precios en la Regién
En el estudio de los diversos mercados existentes para el combustible planteado (ver Punto
3.4), fue posible presenciar que cada pais vecino tiene un precio diverso de diésel siendo

objeto de modificaciones por muchos factores entre los que se destacan:

4

*,

» Situacion geopolitica del pais

L)

4

% Produccion propia del pais

X3

%

Importaciones (segun sea el caso)

X3

%

Impuestos y demas agregados tributarios
Dados los paises seleccionados para el estudio regional para el diésel, tenemos la siguiente
tabla resumen, la cual engloba el precio de venta del combustible en cada territorio para su

consumo en el mercado interno:

Tabla 10 Precios de Diésel en Diferentes Paises Sudamericanos™
Pais Precio de Venta
Argentina 0,898
Brasil 0,902
Paraguay 0,917
Peru 1,060

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

3.6.1.4. DME

El precio del producto es también muy fluctuante, y varia en funcion a la regién en la cual
se consuma. China es el pais asiatico que mas consume el DME, pero en mezclas con GLP
para usos principalmente domésticos. Por otra parte, Estados Unidos y Canada consumen
el DME como un combustible para vehiculos y maquinaria con motor de inyeccion diésel o
en motores de combustibles a gasolina por medio de adaptaciones (en tanque con una
mezcla de propano) (DME, 2007).

A continuacion, en la Tabla 11 se puede ver las variaciones de precios que existen de los

principales mercados de consumo y el precio sugerido por la empresa para la produccion:

13 Valores expresados en $us / It
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Tabla 11 Comparacion de Costos de Produccién de DME™

Regién o Variable Precio
China 540
Estados Unidos 190
Contrato EPC (Lurgi & Air Liquide) 98

Fuente: (Markets Insider, 2021)

Como se puede observar en la Tabla 11, existe una variacion notable de precios entre China
con respecto a los demas mostrados. Esto se debe principalmente a la fuente de materia
prima utilizada, el carbén; por lo cual se requiere un proceso de gasificacién con un
consumo energético elevado siendo justificado el elevado costo de produccién del producto.
El caso de EEUU es diferente debido que la fuente es el gas natural convencional, extraido
de pozos gasiferos o de las reservas no convencionales como ser el “shale gas”, por lo que
es un indicador mucho mas acorde con el proceso planteado (Bildea, 2015).

Entonces se utilizara un valor promedio adicional para el analisis de escenarios
correspondiente, entre el valor dado por la empresa y el mercado de EEUU el cual se
adecuaria mas a las condiciones reales que se pudiese obtener; siendo dicho valor 144 $us
/ TM.

3.7. EXPORTACIONES

En funciéon al producto principal obtenido (DME) es posible tener tres alternativas
sustentables para una posible exportacion:

1. El afo en curso, Bolivia exporté en promedio 400 TPD de GLP a Peru y
Paraguay respectivamente, llegando a cubrir el 40% de la demanda
paraguaya. Es por eso que resulta viable, vender el GLP obtenido del
procesamiento de gas natural mezclado con porcentajes variables de DME
para su uso doméstico, asi como se implementd en China de manera
satisfactoria.

2. Existen paises vecinos que tienen el mismo problema de desabastecimiento
de diésel que Bolivia, entonces es posible ofrecer como una solucién la
utilizaciéon de DME. Permitiendo exportar el producto obtenido a paises
como: Peru, Brasil, Argentina y Paraguay. Siendo Brasil, el principal pais

estratégico debido a las politicas en favor de los combustibles verdes y a la

14 Valores expresados en doélares por Tonelada Métrica ($us / TM)
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transformacion del parque automotor (a uno mas ecolégico) (BNAMERICAS,
2021).

El mercado de China es el mas grande consumidor de DME en Asia, en éste
se utiliza el combustible para usos domésticos siendo su precio de venta el
mas alto en la region, motivo por el cual seria una alternativa interesante
para obtener elevados ingresos debido a que con respecto al otro mercado
de referencia (EEUU) presenta un costo que excede el 200% (ECHEMI,
2021). Por lo cual es un mercado atractivo, tomando en cuenta los gastos
adicionales de transporte por las cisternas y buques adecuados, el beneficio
economico seria grande teniendo en cuenta una logistica adecuada y

propicia para este fin.
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CAPITULO 4
LOCALIZACION DEL PROYECTO

4.1. INTRODUCCION

El estudio de localizacién tiene como propdsito encontrar la ubicacion mas ventajosa para
el proyecto, la cual debe cubrir las exigencias o requerimientos del proyecto, contribuyendo
a minimizar tanto los costos de inversién, como asi también, los de operacion.

Para determinar la region que se utilizara (a nivel micro y macro), se utilizaran ciertos
aspectos generales, los cuales seran definidos mas adelante. Finalmente, de acuerdo a
toda la informacioén recolectada, decidir la opcién mas atractiva para realizar la inversion.
4.2. MACROLOCALIZACION

Se entiende por macrolocalizacion a la localizacion general del proyecto. Esto hace
referencia a la zona general en donde se instalara la planta. Para un analisis preliminar de
macrolocalizacion se tendran en cuenta principalmente tres aspectos:

K/

% Disponibilidad de materias primas para el proceso

7

K/

+« Disponibilidad de zonas industriales

« Ubicacién y tamafo del mercado consumidor
Dichos puntos planteados coadyuvaran a una eleccion idonea de la localizacién general del
proyecto.
4.2.1. Disponibilidad de Materia Prima
Como se determin6 en analisis posteriores (ver Punto 6.1), el gas natural producido en
Bolivia es la mejor opcion como materia prima para el proceso. En ese entendido, los
departamentos productores de gas natural en Bolivia son: Tarija, Cochabamba, Chuquisaca
y Santa Cruz.
En lo transcurrido de este afo, los mayores productores de gas natural en el pais fueron
los departamentos de Santa Cruz y Tarija con una produccién de 16,31 MMm3/d y 23,89
MMm?3/d respectivamente; siendo las regiones, por lejos, con mayor produccion en Bolivia.
(Hidrocarburos, 2021). Por lo tanto, ambos departamentos serian opciones muy atractivas
para albergar el proyecto debido a la disposicion inmediata de la materia prima, ademas de

ofrecer facilidades en el transporte de dicha.

4.2.2. Ubicacién y Tamaio del Mercado Consumidor

Para este aspecto planteado, es necesario conocer la demanda por regiones de los
principales productos a los cuales el DME apunta suplantar de manera total o parcial, el
diésel y el GLP. A continuacion, en la Figura 25, se cual muestra la evolucién de la demanda

de diésel a través de los anos en el territorio nacional:
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Figura 25 Evolucién de la Demanda Anual de Diésel por Dpto., 2007 — 20215
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Fuente: Elaboracion con Base en Datos Obtenidos (ANH, 2021)

De la misma manera para el GLP, en la Figura 26 se muestra la evolucion de la demanda
a través de los anos en el territorio nacional:
Figura 26 Evolucion de la Demanda Anual de GLP por Dpto., 2007 — 2021'®
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15 Medidos en m?/ dia (Metros cubicos por dia)
16 Medidos en TPD (Tonelada métrica por dia)
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Como se puede observar en ambas figuras, Santa Cruz y La Paz son los departamentos
que tienen una demanda mas grande de diésel y GLP con 764,23 m®/d y 46.996 TPD
respectivamente (ANH, 2021). Por otra parte, Tarija al ser un departamento mas pequefio

tiene una menor demanda y por ende un mercado mas limitado.

4.2.3. Disponibilidad de Zonas Industriales

La Empresa Boliviana de Industrializacion de Hidrocarburos (EBIH) considera como eje
industrial al campo Rio Grande del Departamento de Santa Cruz, debido a que en esta
region terminan los principales gasoductos y sobre todo se encuentran instaladas dos
plantas separadoras de liquidos. De ambas plantas se pueden obtener combustibles
liquidos y gas seco el cual puede ser utilizado para darle un valor agregado por medio de
un proceso de transformacion tal y como el que se ha planteado en este proyecto.
Ademas, gran parte de las empresas que brindan servicios petroleros como EQUIPETROL,
SERVIPETROL, ROSVEL se encuentran en Santa Cruz. Y resulta bastante util tenerlas
cerca dado la pronta disposiciéon cuando se requiera un servicio especifico.

4.2.4. Eleccion de Macrolocalizacion

Como se puede ver en la Figura 27:

Figura 27 Macrolocalizacion del Proyecto

Fuente: Google Maps
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La regidon que se elegira para localizacion a nivel macro sera Santa Cruz para ser mas
preciso entre las provincias Andrés Ibafiez y Cordillera; debido a que es la que mas de
adecua a los aspectos previamente analizados.

4.3. MICROLOCALIZACION

Para definir la microlocalizacion de forma efectiva, tomaremos como referencia la principal
planta existente en la regién, Rio Grande. Esto se debe a la necesidad de construir un
complejo petroquimico integrado en Bolivia, para optimizar al maximo la materia prima
extraida de los pozos gasiferos alrededor del pais. Ademas de diversificar los productos de
valor agregado obtenidos de la misma (Alvarez Gantier, 2011). En este entendido se tienen
dos opciones probables para la ubicacion de la planta, la primera se puede observar en la
Figura 28 y; la segunda en la Figura 29.

Concluyendo, indistintamente cual sea la opcion escogida se tendra un sistema integrado,
con costes de transporte inicial practicamente nulos a comparacion de un pozo gasifero en
cuestién en el mismo departamento. Ademas, de la optimizacién de la materia prima
consiguiendo separar los licuables del gas natural por medio de los trenes de
fraccionamiento presentes en la Planta de Separacién de Liquidos de Rio Grande; y tener
separado el metano y el etano (gas seco) para asi poder ser utilizado como materia prima

para la planta propuesta.
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CAPITULO 5
TAMANO DEL PROYECTO

5.1. INTRODUCCION
El tamafio de un proyecto puede determinarse como su capacidad instalada, y se expresa
en unidades de produccion por afio. También existen otros indicadores indirectos para
medir el tamafio de un proyecto, como pueden ser, el valor de su inversion, la ocupacion
efectiva de mano de obra, o algun otro de sus efectos sobre la economia.
Determinar el tamafio de un proyecto es de fundamental importancia, debido a que va a
influir directamente en el nivel de inversiones y costos del proyecto, asi como en el nivel de
ingresos por ventas; variables que influyen de manera directa en la viabilidad del proyecto.
Dicha determinacion respondié a un analisis interrelacionado de un sinfin de variables, a
saber: demanda, disponibilidad de materias primas e insumos, competencia, localizacion,
tecnologia, capacidad financiera, capacidad de gestidn, recursos humanos, plan estratégico
comercial, entre otras.
A continuacién, se realiza un estudio pormenorizado de la mayoria de ellas:
5.2. FACTORES DETERMINANTES PARA EL TAMANO
5.2.1. Demanda
Como se indic6 previamente en capitulos previos, el DME puede utilizarse como sustituto
del diésel y del GLP (o en mezcla). Dada la situacion actual del pais y en funcion al objetivo
general del proyecto, se busca que el DME subsane la produccién deficiente de diésel que
se tiene en Bolivia, lo cual ocasiona gastos de importacion con un notable crecimiento anual
(ver Punto 3.4.3).
Entonces la proyeccion de las ventas realizadas previamente (ver Anexo C2) y la
consiguiente demanda insatisfecha (ver Anexo C3) seran fundamentales para determinar
el tamafo o capacidad necesaria.
5.2.2. Disponibilidad de Materia Prima e Insumos
Como se pudo ver en el capitulo previo (ver Punto 4.2.1), se requiere el uso de gas natural
0 gas seco debido a que el reactivo principal del proceso es el metano.
5.2.3. Competencia
Dentro de los competidores directos e indirectos del DME tenemos:

% Diésel: Es un competidor directo ya que puede ser reemplazado

directamente por el DME para el uso en motores de combustion diésel.
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% GLP: No es un competidor sino un producto complementario, ya que el DME
debe ser mezclado en correctas proporciones con este para obtener los
beneficios ambientales esperados.

5.2.4. Tecnologia

La determinacion de la tecnologia a utilizar es un factor de suma importancia a la hora de
definir el tamafo de planta puesto que ésta incide sobre los costos de inversion y de
operacion, y de forma implicita definir la viabilidad del proyecto en si.

Posteriormente se veran las diversas tecnologias disponibles a la fecha, en el Capitulo 6,
con todas las ventajas y desventajas que conllevan cada una de estas.

5.3. DETERMINACION DEL TAMANO

Dados los factores planteados y el correspondiente estudio de mercado (ver Capitulo 3), se
puede concluir que la capacidad ideal para la planta es 5.000 TPD. Teniendo en cuenta,
ademas, el crecimiento de la demanda del mercado interno como tal; siendo proyectado
para el afio venidero un requerimiento de 2.300 TPD (ver Anexo C2) obviamente sin tomar

en cuenta detalles técnicos los cuales seran analizados posteriormente.
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CAPITULO 6
TECNOLOGIA DEL PROCESO

La produccion de DME de alta pureza se convirtié en uno de los temas mas importantes de
la industria mundial en los ultimos anos. La razon de la creciente demanda de DME es su
potencial como combustible limpio para motores diésel debido a su mayor calidad de
combustién, menor concentracion de particulas y oOxidos de nitrégeno (NOy) en las
emisiones, bajo ruido del motor, alto ahorro de combustible y alta eficiencia.

6.1. MATERIA PRIMA PARA LA OBTENCION DE DME

Es importante, antes de adentrarse en los métodos de obtencién de DME, determinar las
diversas materias primas que pueden existir. Tal y como se puede ver en la siguiente figura:

Figura 30 Materias Primas para la Producciéon de DME

MATERIAS PRIMAS

Gas Natural
Sustitucion
de GLP
Gas asociado residencial

Vehiculos con

USO COMBUSTIBLE

Metano de lecho motor diésel
de carbon
Gas de ”
sinesis [ 4 ove [ el
] H,.CO celdas
(H2.CO) combustibles

Crudo ultra

pesado / residuo
de petroleo gas

" Cogeneracion
Biomasa
Residuos

Fuente: (DME, 2007)

En este caso tenemos variadas fuentes de materia prima, las cuales encuentran un punto
en comun: la obtencién del gas de sintesis; que como se sabe es una mezcla en diferentes
proporciones de H, y CO. Es decir que cada materia prima debe transformase en gas de
sintesis para su posterior tratamiento para obtener el producto deseado. Cabe recalcar, que
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estos procesos citados y analizados son denominados procesos de tipo “Feed to X” donde
se tiene una alimentacion determinada para un producto buscado.

Como se puede observar en la Figura 30, son muchas fuentes de las cuales es posible
obtener el gas de sintesis. Sin embargo, se considerara a las tres principales, en cuanto
desarrollo e implementacion de tecnologia, para la obtencion de DME; éstas son: gas
natural, carbén y biomasa. A partir de los mencionados es posible utilizar procesos diversos
como: el reformado con vapor, oxidacion parcial o reformado autotérmico entre otros (DME,
2007).

6.1.1. Biomasa

Algunos residuos agricolas, como los tallos de maiz, astillas de madera y cascara de arroz,
son biomasas bien conocidas que pueden utilizarse como materia prima en la produccién
de DME. La principal desventaja del uso de biomasa podria sefialarse como sus variaciones
de forma y tamafo, esto conduce a algunas dificultades en las etapas de secado y
pulverizacion. Ademas, el gas crudo de la biomasa contiene aproximadamente 10 ppm de
azufre que podria causar deformaciones del catalizador. Sin embargo, la tecnologia de la
biomasa aun no esta lo suficientemente desarrollada para adaptarse a la produccion de

DME, pero no se descarta su implementacion a mediano o largo plazo (Bildea, 2015).

6.1.2. Carbén
La produccion de gas de sintesis a partir del carbdn se realiza por un proceso llamado
gasificacién, el cual segun la tecnologia aplicada tendra diferentes variaciones.
Posteriormente el gas de sintesis se va a convertir a DME mediante reacciones cataliticas,
se requiere una relacién determinada de H, y CO para lo cual se tiene la reaccion de
desplazamiento de agua — gas.
Como se pudo ver en otro acapite, el carbén es muy contaminante por lo que es de esperar
que el gas de sintesis producido posea un contenido elevado de azufre y didxido de carbono
por lo que conseguir su eliminacién es crucial para las regulaciones ambientales, para tal
fin se utiliza una columna de absorcién con un solvente adecuado. Después de la
eliminacion, el gas limpio se precalienta y se alimenta al reactor. Finalmente, la etapa de
purificacién se produce mediante destilacion. Cabe recalcar que el carbén ademas de ser
usado para la producciéon de gas de sintesis produce electricidad, siendo éste su mayor
beneficio.
Las principales desventajas del uso de carbdn son:

+ Las emisiones de diéxido de carbono

El carb6n es una materia prima rica en carbono y cuando se quema libera una gran cantidad

59



de diéxido de carbono. Si el diéxido de carbono no se captura o recicla, puede dafar
seriamente la atmdsfera, aumento del efecto invernadero y calentamiento global.

+ Laescasez de agua
La industria del carbon es una amenaza para las regiones aridas que contienen recursos
de carbdn, ya que las industrias basadas en el carbén consumen mucha agua y requieren
grandes cantidades de este elemento para la produccién. Se estima que la produccién de
una tonelada de metanol a partir del carbon requiere aproximadamente 20 m? de agua dulce
por lo cual, si la industria de DME se expande en esas regiones la escasez de agua seria
una consecuencia inevitable.

.

% Los precios inestables del carbén

Al ser un “commodity” sus precios son variables y también inestables.
6.1.3. Gas Natural

La materia prima mas comun utilizada en todo el mundo para la produccion de DME es el
gas natural, entre las principales ventajas que proporciona se puede mencionar las
siguientes: brinda una solucion adecuada para la conservacion del medio ambiente, es un
suministro seguro de energia, sus procesos Yy tecnologias desarrollados tienen mucha
rentabilidad en comparacién con otras materias primas. Como se sabe, la composicion de
los gases naturales cambia segun el lugar de donde es extraido; sin embargo, se puede
generalizar que el gas natural contiene mas del 85% de metano.

Es posible clasificar el gas natural segun los grados API que pueda brindar, variando segun
los resultados que brinde éste el medio para la produccidon del gas de sintesis
conjuntamente con el producto que se desea obtener determinado por la relacion CO: H,.

Para un estudio de las caracteristicas del gas natural en Bolivia ver Anexo E.
6.1.3.1. Reformado de Metano con Vapor de Agua (SMR)

El Reformado de Metano con Vapor de Agua (Steam Methane Reforming, SMR) es un
proceso que se utiliza para la produccion de gas de sintesis rico en hidrégeno (con una
relacion CO: H, estimada de 1 a 3); en el cual, el gas natural se hace reaccionar con vapor
de agua sobre un catalizador a base de niquel o aluminio para producir gas de sintesis en
la proporcidn citada previamente.

Ademas de ser utilizado para procesos industriales, como la obtencién de urea y amoniaco
mediante el gas de sintesis; es el proceso mas utilizado para la generacion de hidrégeno.
Esto se debe en gran parte a su rentabilidad para obtener un alto nivel de pureza en el
hidrégeno producido, por otra parte, la adecuacion de dicha funcion en el SMR se denomina

PSA (Pressure Swing Adsorption) (Rostrup-Nielsen & Christiansen, 2011).
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6.1.3.2. Oxidacién Parcial (POx)

Una alternativa para el Reformado de metano a vapor (SMR) es la Oxidacion parcial (Partial
Oxidation, POXx); la cual consiste en agregar oxigeno a la alimentacion y por lo tanto ganar
el calor necesario por combustién interna. Esto significa que el vapor formado por la
combustién se condensa en la corriente del proceso en lugar de dejarlo como vapor de
agua en el gas de combustion del reformador encendido. Por tanto, se recupera mayor
poder calorifico del combustible en la POx que en el SMR. Ademas, por sus caracteristicas
es recomendado su uso para procesos que requieran la relacién CO:H, de 1 a 2
respectivamente debido a que produce relaciones cercanas, aunque por efectos de
reacciones en competencia tiende a reducirse a 1:1,6 — 1:1,9 siendo aplicables de igual
manera (Rostrup-Nielsen & Christiansen, 2011).

Este proceso puede llevarse a cabo sin utilizar un catalizador, con lo que se le denomina
en especifico Oxidacién Parcial No Catalitica (POXx); pero se ha encontrado que el uso de
catalizadores a base de niquel y cobalto pueden llegan a mejorarlo y a reducir costos, a

dicho proceso se le nombra Oxidacion Parcial Catalitica (CPOX).
6.1.3.3. Reformado Autotérmico (ATR)

La tecnologia de Reformado Autotérmico (Autothermal Reforming, ATR) fue pionera en
SBA y BASF en la década de 1930, por Topsge y SBA en la década de 1950, y mas tarde
Topsge solo desarrolld la tecnologia en un principio para plantas de amoniaco y mas tarde
para plantas de conversién de gas a liquido a gran escala. Hoy en dia, el reformado
autotérmico es una tecnologia rentable para la obtencion de gas de sintesis y una gran
variedad de aplicaciones.

Este une ligeramente la oxidacion parcial (POx) y el reformado de vapor (SMR), por lo cual
ambas reacciones se llevan a cabo en un mismo reactor. Produce gas de sintesis con una
relacién de H,/CO aproximadamente de 2, que parece ser la éptima para la reaccion
Fischer- Tropsch y otros procesos tipo “Feed to X” como el MTP y el MTH (Methanol to
Hidrocarbons) entre otros. El aire puede ser usado directamente en lugar de oxigeno puro
y el resultado es un gas de sintesis disuelto con N,, en este proceso se requieren reactores
ligeramente mas grandes que la oxidacion parcial, pero se elimina la planta de separacién
para obtener oxigeno puro, de esta forma se reduce el costo del capital para la construccion
de la planta. Sin embargo, es imperativo determinar los requerimientos del producto y las
caracteristicas de la materia prima para determinar si se requerira oxigeno puro para un
rendimiento mas provechoso de la planta en cuestion (Rostrup-Nielsen & Christiansen,
2011).
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6.1.3.4. Reformado Combinado

También llamado Reformado en dos pasos, es una combinacion de dos tecnologias posee
un reformador tubular (SMR) como un reformador primario y un reformador autotérmico
(ATR) como reformador secundario usando como alimentacion adicional oxigeno por
caracteristicas propias del reformado autotérmico. En este concepto, el reformador tubular
funciona con unas condiciones de operacion mas leves, es decir, temperaturas de salida
mas bajas.
6.2. METODOS DE OBTENCION DE DME
Para la obtencién de DME como producto principal, este debe ser producido en grandes
cantidades y a un costo bajo, esto se puede conseguir mediante dos métodos principales
de produccion de DME: un método directo y un método indirecto. En una primera instancia,
como se vio anteriormente, se debe producir el gas de sintesis mediante las diversas
materias primas siendo el gas natural, el carbén y la biomasa las principales.
El método directo es también llamado como método de una etapa, debido a que el DME se
obtiene directamente del gas de sintesis mediante una secuencia de reacciones
catalizadas. Caso contrario es lo que sucede con el método indirecto, donde el gas de
sintesis se convierte en metanol y posteriormente sucede una reaccion de deshidratacion
del metanol por la cual se obtiene DME; realizando el método en dos etapas. Cabe recalcar,
que el método indirecto es el mas utilizado en la industria siendo que su implementacion a
gran escala desde hace anos es una realidad en varios paises alrededor del globo, debido
a las ventajas que brinda éste aunado a un desarrollo constante de tecnologia (Figura 31)
Figura 31 Métodos de Obtencién de DME

————C Two step process }————

Methanol > Mothono] Methanol
synthesis dehydration
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i

Coal Conversion Syn gas

(CO, Hy)
————C One step process )—————

Biomass

i

sources
Fuente: (DME, 2007)

6.2.1. Método Directo
El método directo o también llamado como sintesis directa, es una ruta relativamente nueva,

cuyo propdsito principal es el de incrementar la conversion global de DME; lo cual implicaria
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una mayor obtencién de producto. Sin embargo, los dos grandes retos que presenta este
método son:
¢+ La remocion del calor de reaccion del Unico reactor, debido a que tanto la cantidad
de calor liberado como la velocidad de reaccion son mucho mayores a los valores
expuestos por la sintesis de metanol (método convencional); siendo este un proceso
de naturaleza altamente exotérmica. Por este motivo también, la estabilidad del
catalizador es reducida; lo cual conduce a su respectivo decremento en su actividad
y selectividad
+ La separacion de impurezas del producto principal, debido a las multiples reacciones

producidas puede ser dificil tener un producto de estandares de calidad aceptable

Como el proceso ocurre en una sola etapa es légico asumir que se necesitara solo un
reactor; en su interior tanto el reformado del gas natural como la sintesis de DME ocurren
simultaneamente en una competencia gracias a un catalizador bifuncional (DME, 2007). A
continuacion, se muestran las principales reacciones que se producen:

Reaccion de Hidrogenacién del Monéxido de Carbono
2CO + 4H, = 2CH3;0H

CO + 2H, == CH,OH

Reaccion de Hidrogenacion del Dioxido de Carbono
CO, + 3 H, == CH30H + H,0

Reaccion WGS (Water Gas Shift)

CO + H,0 == CO, + H,

Reaccion de Deshidratacion del Metanol

2 CH30H == CH30CH3; + H,O

Finalmente operando puede resumirse todo el proceso en dos Reacciones Globales

derivadas de las reacciones anteriormente mencionadas:
3CO + 3H, == CH30CH; + CO,
2CO + 4 H2 _— CH3OCH3 + Hzo

A pesar de la menor pérdida de materia prima de hidrocarburos durante el proceso, la
sintesis de DME directa tiene una complejidad alta; de hecho, como se menciond

previamente la purificacion de DME mediante la eliminacion de gas de sintesis y didxido de
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carbono sin reaccionar, son inconvenientes marcados de este proceso los cuales pueden
llegar a ser incluso mas dificiles de eliminar con la presencia de metanol en el flujo de
productos. Justamente esta dificultad genera dudas sobre la viabilidad técnica de esta ruta.
Desde un punto de vista comercial, este método aun no esta totalmente desarrollado. Sin
embargo, hay algunas empresas que afirman haber superado los problemas técnicos
expuestos para poder implementar la produccion de DME a gran escala a partir de gas de

sintesis mediante el método directo; a través de diversas tecnologias propias.

6.2.2. Método Indirecto

Debido a los inconvenientes antes mencionados del método directo en la produccién a gran
escala, se tiene al método indirecto como una opcién mas sustentable para ser aplicada en
un uso a gran escala. Tal y como se indicd, el método cuenta con dos etapas o pasos
principales consecutivos: la sintesis de metanol y la produccién de DME; donde suceden
diferentes reacciones.

6.2.2.1. Sintesis de Metanol

En esta primera etapa, el gas de sintesis ingresa a un reactor o a un sistema de reactores
en el cual se encargan con ayuda de un catalizador de producir el metanol junto con un
contenido de agua y otras impurezas. Dentro del reactor o reactores se llevan a cabo las
siguientes reacciones:

Reacciéon de Hidrogenacion del Monéxido de Carbono
CO + 2H, == CH,OH

Reaccion de Hidrogenacion del Didxido de Carbono
CO, + 3 H, == CH30H + H,0

Reaccion WGS (Water Gas Shift)

CO + H,0 == CO, + H,

Como se puede observar todas las reacciones reversibles por lo que las condiciones de
equilibrio y el sentido que adquiere cada reaccidén es muy importante para poder obtener
rendimientos acordes, es aqui donde el principio de Le Chatelier cobra relevancia. También,
como es de esperarse el gas de sintesis debe tener una relacién CO: H, de 1 a 2 tal y como
se puede observar en la reaccion principal (Bildea, 2015).

Sin embargo, es evidente que el gas de sintesis no reaccionara de manera ideal; es por
esta razon que se recomienda purificar el metanol mediante columnas de destilacién en

diferentes condiciones de operacion antes de proseguir a la siguiente etapa.
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6.2.2.2. Produccion de DME

La produccion de DME a partir de metanol como materia prima se realiza mediante su
deshidratacién bajo el efecto de un catalizador acido.

Reaccion de Deshidratacion del Metanol
2 CH30H == CH30CHj; + H,0

La reaccion puede llevarse a cabo tanto en un sistema de lecho fluido como en uno de lecho
fijo, con sus respectivas diferencias puntuales. En el caso del reactor de lecho fluidizado,
tiene una mayor transferencia de masa y calor; pero es mas caro y complejo. Por otra parte,
el reactor de lecho fijo es mas sencillo en cuanto a disefio y operacion, lo cual conlleva a
un menor coste. De la misma manera que en la etapa previa, el reactor nos brinda una
corriente de producto, la cual es una mezcla de DME y agua principalmente. Debido a esto,
la mezcla debe ser enviada a una unidad de destilaciéon para purificar el DME.

6.3. TECNOLOGIAS DE PRODUCCION DE DME MEDIANTE METODO
DIRECTO

6.3.1. JFE Holdings Company

Una de las sintesis directas mas destacables es el proceso JFE Holdings Company,
realizado en la planta de la empresa de Ohno, Japoén. La tecnologia del reactor se probo
durante un periodo de cinco anos en una planta piloto de capacidad de 5 Toneladas por dia
(TPD) en Hokkaido, Japon. Dados los avances en 2002, luego se montoé una planta de
capacidad mas amplia (100 TPD) en el mismo sitio.

Resultados de esos ensayos, se determiné el proceso el cual en una primera instancia
utiliza como tecnologia para la obtencion del gas de sintesis al reformado autotérmico
(ATR). Posteriormente, las reacciones tienen lugar en un reactor de lecho en suspension
(tipo “slurry”) con un catalizador de sintesis desarrollado por el Grupo JFE el cual es activo
y selectivo para las reacciones mostradas y con una relacién de CO:H, de 1 a 1
respectivamente.

ElI DME vy los subproductos obtenidos (gas de sintesis, metanol y C0,) se enfrian y separan
como liquidos, en esta separacion el DME actua como disolvente para remover el CO, del
gas de sintesis sin reaccionar, que se recicla al reactor (JFE Holdings Company, 2006).
Finalmente, se reciclan el metanol y el C0O, obteniendo la optimizacién del proceso y el DME

es purificado (Figura 32).

65



Figura 32 Esquema del Proceso JFE de Sintesis Directa de DME
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Fuente: (JFE Holdings Company, 2006)

6.3.2. Air Products & Chemicals

Air Products & Chemicals ofrece un proceso analogo a la sintesis de metanol en fase liquida
proceso, LPMeOH, para hacer DME directamente, y llamarlo proceso de DME en fase
liquida (LPDME). Se diferencia del resto por utilizar un disolvente de lavado que comprende
una mezcla de DME y metanol para la separacion de DME y diéxido de carbono del gas de
sintesis sin convertir en una columna de purificaciéon, ademas posee mejoras adicionales

en la purificacion y el respectivo reciclaje de productos. (Patente n°® US6458856 B1, 2002).
6.3.3. Haldor Topsge

La empresa danesa Haldor Topsge es una de la mas conocedoras de tecnologias para
procesos “Feed to X” a gran escala. En este caso, el proceso utiliza un reactor de lecho fijo
para su conversion; sin embargo, las conversiones fueron muy bajas por lo que se
detuvieron las pruebas dando mas prioridad a las tecnologias de dos etapas o por el método
indirecto. Pese a esto no abandono la idea, debido a que el afno pasado 2020 firmd un
convenio global con Air Products & Chemicals para la implementacion colectiva de procesos

directos a gran escala para amoniaco, metanol y DME (Haldor Topsge, 2017).
6.3.4. Korean Gas Corporation (KOGAS)

En Korea, KOGAS ha estado desarrollando el proyecto DME utilizando una planta de
demostracion de 10 TPD desde 2005. En este proyecto participaron tres empresas y cuatro
institutos de investigacion. En mayo de 2008, se puso en marcha la planta y se finalizé con
exito la operacién durante 9 meses. Dicha empresa ha desarrollado un proceso en el que
el gas de sintesis se produce a partir de gas natural en un reformador autotérmico (ATR) y
luego es convertido a DME en un reactor de lecho fijo, donde posteriormente pasa la
corriente a un enfriamiento criogénico. Finalmente, el producto pasa por un tren de
columnas de purificacion que se encargan de separar los productos respectivos. (KOGAS,
2018).
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Tabla 12 Comparacioén de Tecnologias de Produccion de DME por el Método

Directo
Condiciones
Operacion Tipode Conversion Relacion
Proceso | Materias Temperatura Presion Reactor (%) H,/CO
Primas (°C) (MPa)

Carbén y Fase en
JFE gas 240 - 280 5—-6  suspension 55 -60 1

natural (slurry)
Air
Products . iase en
& Carbdn 250 — 280 5-10 suspension 33 0,7
Chemicals (slurry)
Haldor | Gas 210-290  7-8  Lecho Fijo 18 2
Topsge natural
kogas | 58S 200-300 5-6  Lecho Fijo 20 1-1,2

natural

Fuente: (DME, 2007)

6.4. TECNOLOGIAS DE PRODUCCION DE DME MEDIANTE METODO
INDIRECTO

La complejidad del proceso indirecto podria considerarse una desventaja dado que requiere
mas equipos Yy flujos, lo cual implica un mayor costo para el proceso. Sin embargo, el
método indirecto permite una mayor flexibilidad en el proceso ya que ocurre en diferentes
etapas y reactores por lo que cualquier anomalia en el suministro de materia prima o en
alguna de las unidades del proceso podria compensarse facilmente.

Ademas, los catalizadores pueden ser diferentes en los reactores por lo cual tienen costes
aceptables y no influyen en otras reacciones. En caso del método directo, todas las
reacciones ocurren en el mismo recipiente con un catalizador bifuncional, entonces
cualquier problema de actividad o alteracion en dicho reactor puede arruinar el proceso.
Como un ejemplo puntual de esto se puede mencionar a las altas temperaturas debido a la
naturaleza altamente exotérmica las cuales afectan significativamente la actividad del
catalizador.

Durante el transcurso de los afios, el desarrollo de nuevas tecnologias enfocadas en el
método indirecto ha llevado a mejorar la eficiencia del proceso mediante la optimizacion (a
través de la eliminacion efectiva del calor de reaccion) también se ha conseguido ampliar

las capacidades del proceso de manera considerable. Entre las diversas empresas
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licenciantes de dicho método se encuentran: Uhde, Toyo Engineering Corporation (TEC),
Mitsubishi Gas Chemical Company (MGC), Haldor Topsge y Lurgi — Air Liquide; siendo las
dos ultimas las mas desarrolladas tanto en tecnologia como en aplicabilidad de la misma
puesto que fueron anadidas en plantas a gran escala en diversas partes alrededor del
planeta con resultados sumamente alentadores.

6.4.1. Toyo Engineering Corporation (TEC)

Toyo Engineering Corporation (TEC) desarrolld un proceso de dos etapas para la
produccion de DME (Figura 33).
Figura 33 Diagrama del Proceso TEC para la Obtenciéon de DME
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Fuente: (TEC, 2021)

En la primera etapa el metanol se produce a partir del gas de sintesis, obtenido previamente
por reformado combinado, posteriormente se elimina el agua del producto resultante del
reactor patentado. En la segunda etapa, el metanol purificado pasa a otro reactor donde se
produce la reaccion de deshidratacién del metanol; el producto que sale del reactor se

purifica con la ayuda de columnas de destilacion donde se obtienen el producto final, el
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DME. Entre las ventajas del proceso se puede sefialar la produccion flexible de metanol y
DME en variadas proporciones segun requerimientos del mercado, esto se encuentra ligado
directamente al reactor, a sus condiciones de operacién y a la cantidad de calor de reaccién
eliminado. El reactor de lecho fijo patentado por TEC llamado MRF-Z® tiene caracteristicas
especificas para un enfriamiento indirecto multietapa y ademas permite construir la unidad
con una capacidad de 6.000 TPD. Esta tecnologia ha llegado a implementar una planta de
DME de gran capacidad (3.500 TPD).

Actualmente, TEC tiene bastante experiencia en la implementacion de plantas de DME. Por
ejemplo, construy6 la planta de DME en Luzhou China con una capacidad de 110.000
toneladas producidas por ano (TPA) siendo uno de los precursores de la incursion del DME

en el mercado de combustibles en China, en lo que se denomin6é JumboDME (TEC, 2021).
6.4.2. Mitsubishi Gas Chemical Company (MGC)

MGC desarrollé un proceso el cual estd compuesto de tres secciones: produccién de gas
de sintesis, sintesis de metanol y produccion de DME y la destilacidn. En la primera seccién,
el gas natural es mezclado con vapor suministrado al reformador, producto de dicha
reaccion tenemos gas de sintesis (Figura 34).

Posteriormente, en la seccion de sintesis de metanol, el gas de sintesis es llevado a un
compresor donde incrementa su presion, luego es introducido en el reactor encargado de
realizar la sintesis de metanol. El metanol producido es condensado y separado de la fase
gaseosa con la ayuda de columnas de destilacion (Mitsubishi Gas Chemical Co., 2008).
Finalmente, en la seccion de produccion de DME, el metanol en estado gaseoso es
introducido al reactor de lecho fijo, donde sucede la reaccion de deshidratacién del metanol.

Figura 34 Diagrama de Bloques del Proceso MGC para la Obtencién de DME

Sintesis de DME

Gas natural

e = Desulfuracion

MeOH
recuperado

Reformacion

kTMetanoI y agua

Ll

Sintesis de MeOH

Gas natural
combustible

Gas residual )
Gas de reciclo

Gas de
sintesis

Recuperacion
de Calor

Compresion

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Obtenidos (Mitsubishi Gas Chemical Co., 2008)
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Como se puede observar, en la Figura 34, el DME producido es purificado, esto se
conseguira mediante columnas de destilacion. Ademas, el metanol no convertido a DME es

reutilizado, volviendo al reactor como una corriente de reciclo.
6.4.3. Haldor Topsge

El proceso Haldor Topsege (Figura 35) esta disefiado para operar a baja presion y se utiliza
para producir metanol a partir de diversas corrientes de alimentacion (materia prima) siendo
el gas natural y el carbon las mas comunes, siendo el gas natural la seleccionada para
describir el proceso.

Figura 35 Diagrama del Proceso Haldor Tops@e para la Obtencion de Metanol
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Fuente: (Haldor Topsege, 2017)

En una primera instancia, el gas natural se adecua para el proceso principalmente
eliminando el contenido de azufre hasta el punto de tener menos de 0,05 ppm de éste y de
esta forma evitar el envenenamiento de los catalizadores a utilizar. Posteriormente se lleva
a cabo la produccién de gas de sintesis la cual puede ser mediante un reformado
combinado o con un reformado autotérmico (ATR) patentado por dicha empresa

denominado Syncor®, en el caso del mencionado opera a una temperatura entre 1000 —
1050°C y una presion entre 13 — 40 %. El gas de sintesis producido se caracteriza por

tener una relacion estequiomeétrica H,/CO de 2 y ademas un bajo contenido de gas inerte.
Este enfoque hacia la produccion de gas de sintesis asegura hasta un 10% menos de
costos de inversidon en comparacion con un esquema de reforma convencional, incluso

considerando una planta de oxigeno (Haldor Topsge, 2017).
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La sintesis de metanol se consigue mediante tres reactores adiabaticos con
intercambiadores de calor entre las etapas cataliticas donde el calor liberado del reactor es
recuperado y reutilizado para calentar el agua de saturacion. Ademas, la corriente de salida
del Reactor ATR se enfria y el calor se transfiere precalentando la alimentacién al primer
reactor. Cabe recalcar que este esquema se puede aplicar tanto en plantas de metanol
pequenas como grandes (hasta 10.000 TPD), con procesos que requieren un consumo total
de energia de aproximadamente 7 Gcal por cada tonelada de metanol producido, incluido
el oxigeno produccion.

Para la obtencion de DME, el metanol es purificado y posteriormente es conducido a un
reactor de lecho fijo adiabatico al cual ingresa a una temperatura entre 290 — 300°C; en
éste sucede la reaccion de deshidratacion del metanol por lo cual tendremos como
productos principales: metanol, agua y DME. Esta mezcla ingresa a una secciéon de
purificacion la cual se lleva a cabo en tres columnas de destilacion las cuales tienen distintas
condiciones de operacion. Actualmente, Haldor Tops@e ha sido seleccionado para

suministrar tecnologia DME para dos plantas en China.
6.4.4. Lurgi— Air Liquide

Empresas como ICI (ahora Johnson and Matthey) y Lurgi (parte de Air Liquide) son las que
mas tiempo estuvieron desarrollando tecnologia para la obtencién de metanol, siendo esta
en estos ultimos tiempos Lurgi la pionera en la implementacién de plantas de metanol a
gran escala (a nivel comercial) con el proceso denominado Lurgi MegaMethanol. Dicho
proceso permite convertir gas natural a metanol en grandes cantidades, con una elevada
eficiencia energética y por ende a bajos costos, ademas de ser bastante flexible en funcién
a las caracteristicas de la materia prima utilizada y los productos deseados; un ejemplo
concreto es el proceso MTP el cual utiliza dicha tecnologia. Es por esta razon que Lurgi, se
baso en su proceso MegaMethanol para la obtencion de DME, en lo que se denomina
proceso Lurgi MegaDME; afiadiendo un reactor de lecho fijo adiabatico capaz de realizar la
reaccion de deshidratacion de metanol y una seccion de destilacion para separar el DME y
optimizar el proceso mediante la recirculacion.

El proceso Lurgi MegaDME (ver Figura 36) puede operar usando como materia prima el
metanol producto del sistema de reactores o metanol puro de preferencia grado AA (es
decir, metanol después de la destilacion donde se purificd); esto debido a que puede tolerar
una cantidad considerable de agua en la alimentacion y en la recirculacién dado el uso de
una Columna de vaporizacién de metanol en la que sucede la vaporizacion del metanol y

la correspondiente separacion de agua en combinacion. Sin embargo, en caso de que se
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tuviese metanol puro seria mas adecuado utilizar simplemente un intercambiador de calor
debido a que el contenido de agua al ingreso es menor; logrando asi importantes ahorros
en coste de inversidn y consumo de energia.

Figura 36 Diagrama del Proceso Lurgi MegaDME

»
>

Light Ends

Scrubber

DME

DME Column

DME

DME Reactor /J\Reacwf

Feed/Product HX

Methanol
Vaporizer

Methanol

Feedstock @

Methanol
Preheater

Reactor Product
Splitter

% Process Water

B

Fuente: (Lurgi, 2012)

La nueva combinacién mencionada anteriormente de integracion de calor, purificacion
simplificada y optimizacion para marcas a gran escala el proceso Lurgi MegaDME tan unico
y abre el camino para DME produccién en una escala de mil toneladas por dia.

A continuacion, para explicar el proceso de una manera mas clara, el proceso de obtencion
de DME se dividira en dos secciones: una que incluya a la tecnologia MegaMethanol y la
otra la respectiva tecnologia anexa MegaDME.

6.4.4.1. Lurgi MegaMethanol

La primera unidad es la produccion de gas de sintesis; puede dividirse a su vez en dos
etapas: una etapa de prereformado, en la cual el gas natural ingresa en una columna de
adsorciéon encargada de eliminar el contenido en exceso de azufre que pudiese tener la
corriente (desulfurado). Posteriormente este gas tratado reacciona con vapor y oxigeno
siendo el reformado combinado y el reformado autotérmico las tecnologias mas utilizadas,
el metano presente completa su conversioén logrando la mezcla de gas de sintesis final con

temperaturas entre 900 — 1200°C y presiones entre 30 — 70 bar.

72



La siguiente unidad es la de sintesis de metanol, ésta tiene lugar bajo condiciones cuasi—
isotérmicas en el sistema de reactores patentados por Lurgi, dos reactores tubulares de
lecho fijo con una conversion por paso entre 70 al 80 %. Dicho sistema es alimentado por
la mezcla de la corriente de gas de sintesis producido en unidad previa y el gas reciclado
del circuito de sintesis. La corriente de salida es enfriada a 40 °C para separar el metanol y
el agua del proceso sin reaccionar en un separador bifasico; para tener metanol puro se
hace uso de una seccidon encargada de la destilacion. La optimizacion del proceso asegura
un consumo de energia de aproximadamente 7,1 — 7,2 Gcal por cada tonelada de metanol

producido en una planta capaz de producir hasta 10.000 TPA (Lurgi, 2006).
6.4.4.2. Lurgi MegaDME

Lurgi favorece el concepto de generar DME por la deshidratacion de metanol. Si se agrega
una unidad DME a la planta MegaMethanol, tal y como la que se muestra en la Figura 19.
Como se indicd previamente, el Reactor DME puede alimentarse tanto de metanol puro
como de metanol con un contenido de hasta 20% en peso de agua, el cual es producido
por el separador bifasico. La corriente de alimentacién ingresa al Reactor DME, donde se
produce la reaccidn de deshidratacion de metanol; los productos principales seran con DME
y agua, aunque también habra pequefias cantidades de compuestos ligeros como metano,
oxidos de carbono e hidrégeno. El producto de la reaccidon de deshidratacidén se envia una
seccion de destilacidon donde se obtendran los cortes finales, por un lado, DME cuyo grado
de pureza dependera del requerimiento de mercado y el uso que se le dara al producto.
Cabe recalcar, que el metanol es reciclado al Reactor DME para minimizar las pérdidas de
éste y optimizar el proceso.

El costo de inversion para una planta MegaDME a base de gas natural estd menos del 10%
por encima del costo correspondiente para una planta MegaMethanol comparado con
procesos convencionales de obtencion DME, el proceso MegaDME logra costos de
produccion de DME basado en el consumo de energia en un promedio de 10 a 15% menos
(Air Liquide & Lurgi, 2020).

6.5. SELECCION DE TECNOLOGIA ADECUADA

En funcién a puntos establecidos a lo largo del capitulo, se procedera a seleccionar
aspectos cruciales para el disefio de la planta para la obtencién de DME.

6.5.1. Seleccion de la Materia Prima

De todas las opciones planteadas, la mas asequible para nuestro pais es el gas natural,
debido a que Bolivia es un pais gasifero con reservas que bordean los 8,95 TCF (trillones

de pies cubicos) segun la ultima certificacion realizada el primer trimestre del afo en curso
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(Viceministerio de Comunicacion Bolivia, 2021) . Por otra parte, en el Capitulo 4 se vio
conveniente optimizar el proceso por lo cual, si la produccion de gas seco satisface el
requerimiento de la planta seria una opcién muy interesante.

6.5.2. Selecciéon del Método de Obtencion

El desarrollo de tecnologia y de determinados métodos en el transcurso de los afios, es de
mucha ayuda para:

+» Optimizar una tecnologia, con el incremento implicito del rendimiento en la planta
por mejoras en: la capacidad de la planta, el disefio de los reactores, la
configuracién de la planta y otros.

+ Reduccién de costos de inversién, de operacion y de produccion: aspectos que
van de la mano con el punto anterior porque al tener una tecnologia mas
desarrollada es posible reducir ciertos costos. Como un ejemplo tenemos el
consumo energético si la planta consume menos energia que una tecnologia
convencional u otra no desarrollada a plenitud, es evidente que conlleva menos
gasto. Lo propio sucederia si un catalizador tiene un tiempo de vida mas
prolongado o promueve una mayor formacion de productos requeridos con
respecto a otro convencional, al final mayor obtencién de producto representa
mayor rédito econémico.

Por esta razén, resulta bastante logico seleccionar el método de obtencion que se
encuentre mas desarrollado; este es el método indirecto. Dado que todas las secciones
tuvieron afios desarrollandose, mencionando como ejemplos a las siguientes plantas
comerciales: la Planta Oryx de GTL en Qatar (Haldor Topsge), la Planta Methanex Punta
Arenas en Chile (Lurgi) y la Planta Lutianhua en China (TEC), entre otras.

6.5.3. Seleccion de la Tecnologia

Como la materia prima es el gas natural, lo primero que se debe hacer es escoger una
forma de obtencion de los mencionados en el punto 6.1.3. Dado que nuestros hidrocarburos
son ligeros, lo mas conveniente para optimizar el proceso seria la utilizacion del reformado
autotérmico (ATR) debido a que permite una optimizacién de costos de operacién y de
espacio en la distribucion de la planta, ademas que la relacion brindada CO: H, es ideal para
la posterior obtencion de metanol pese a que esto implique la adecuacion de una unidad de
separacion de aire.

Ademas de este punto, se analizaron muchos mas aspectos, los cuales para facilitar el

analisis se resumen en la siguiente tabla:
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Tabla 13 Tabla Comparativa de Tecnologias para Obtencion de DME"

Empresa Gas de Capacidad Costo
Tecnologia Dupeﬁa Sitocie ASU Método  Maxima  Estimado
(TPD) (MM$us)
Direct JFE
. . Piloto, No
Synthesis Holdings ATR Si Directo 100 IA lica
Tech. Co. P
Direct
. Haldor ATR/ .
Synthesis Topsge . S| Directo 3.500 750
Tech. p Combinado
DME Direct
" | KOGAS Combinado No Directo  3.000 730
Synthesis
Air
DME Process | Products 4 No
Liquid Phase & PMR  No=RUeRlo 1500  ynonible
Chemicals
DME Two
MGC SMR No Indirecto 3.500 1.000
Step Tech.
JumboDME TEC ATR No Indirecto 3.500 300
MegaMethanol Lurgi AIRY Si  Indirecto 5.000 430
— MegaDME Combinado '
Haldor ATR/
Syncor DME . Si  Indirecto 5.000 600
Topsge  Combinado

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Adquiridos

Por otra parte, el método de obtencion por el desarrollo y la tecnologia madura disponible

es el método indirecto (ver Punto 6.5.2). En este entendido, la tecnologia de Lurgi
MegaMethanol se encuentra mas desarrollada que las demas debido a la exitosa puesta
en marcha en estos afios de mas de 10 plantas a nivel comercial (a gran escala); llevando
a la empresa a buscar formas de que las plantas puedan producir mas y ser mas eficientes.
Esto se consiguié gracias a la tecnologia Lurgi GigaMethanol que permitié incrementar la

capacidad maxima del proceso MegaMethanol en casi un 35%, permitiendo alcanzar

7 Los valores de los costos estimados son propuestos por cada empresa, mediante informacion
recolectada
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capacidades de hasta 10.000 TPD (Air Liquide, 2021). Ademas, Lurgi pertenece a Air
Liquide, la cual posee tecnologia propia para la separacion de aire de manera criogénica
entonces dado que son tecnologias mutuamente amigables, esto se ve reflejado en un
costo total bastante competitivo con respecto al ofrecido por el resto del mercado.

Esto se puede verificar con Haldor Topsge que también posee tecnologia patentada;
empero segun datos brindados por la misma empresa la implementacién de una planta de
obtencién de DME con las especificaciones planteadas costaria alrededor de 600 MM$us.
(Haldor Topsee, 2017). Sin embargo, resulta significativa la diferencia si lo llegamos a
comparar con el costo brindado por Lurgi — Air Liquide de aproximadamente 430 MM$us
(Lurgi, 2012).

Finalmente, segun el analisis realizado en funcién a los datos recolectados en la Tabla 13,
la planta sera disefiada para el uso de gas natural como materia prima, aplicando el método
indirecto introducido por las tecnologias Lurgi MegaMethanol y Lurgi MegaDME
respectivamente; siendo el reformado autotérmico (ATR) el proceso para la obtencién de

gas de sintesis.
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CAPITULO 7
INGENIERIA DEL PROCESO

7.1. INTRODUCCION
Como se definieron detalles importantes en el capitulo anterior, ahora queda hacer el disefio
de la planta; para lo cual se tomara en cuenta la Ingenieria conceptual y basica del proyecto
en cuestion.
En este entendido, la planta en cuestidn se dividira en 4 unidades principales:

« Unidad de Separacion de Aire (ASU)

% Unidad de Obtencién de Gas de Sintesis

+ Unidad de Produccién de Metanol

« Unidad de Obtencién de DME
Tal y como se puede observar en la Figura 20:

Figura 37 Diagrama de Bloques Planta de DME propuesta
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Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

7.2. DESCRIPCION DEL PROCESO

Para la descripcién adecuada del proceso, hacemos uso del diagrama de la PFD realizado
en funcidon a la tecnologia escogida, mostrado en la Figura 38 y la Figura 39
respectivamente. La corriente de entrada principal, ya sea gas natural o gas seco como tal
(1), ingresa a un Horno Calentador (H — 1) incrementando la temperatura a 500°C (ver
Anexo E1), luego la corriente (2) ingresa al Reactor ATR (R - 1). Por otra parte, la Unidad
de Separacién de Aire (ASU) separé el aire ingresado a dicha unidad, siendo la corriente
de oxigeno puro (3) la mas importante; debido a que ingresa conjuntamente a la corriente
(2) al Reactor ATR. En dicho reactor, segun condiciones propias de la tecnologia, se lleva
a cabo las reacciones respectivas (ver Anexo E2); luego la corriente resultante (4), por lo

perjudicial del agua para la vida util de los equipos y el proceso en cuestion, debe pasar por

77



un Separador Bifasico (S — 1). Del dispositivo, se tiene la corriente eliminada de agua (6) y
la corriente (5), la cual ira a una Torre de Adsorcion (TM — 1) encargada de eliminar inertes
e impurezas mediante las corrientes (7) y (10) respectivamente. La corriente (7) se bifurca
en dos corrientes: una de purga (8), y otra que volvera a ingresar al sistema mediante una
recirculacioén (9) (ver Anexo E3).

La corriente de gas de sintesis (10) ingresa a un compresor (C — 2) (Tabla 105) para lograr
incrementar la presién de la corriente (11) a 75 bar, posteriormente dicha corriente ingresa
a un calentador (RB — 1) (Tabla 105) hasta los 250°C en la corriente (12). Cabe recalcar
que ambos dispositivos son utilizados con el propésito de adecuar la corriente (10) para la
siguiente unidad.

La mezcla de gas de sintesis, corriente (13), se encuentra formado por la corriente reciclo
(22) y la alimentacion fresca proveniente de la Unidad de Obtencion de Gas de Sintesis
(12). Dicha corriente pasa ingresa al sistema de reactores el cual recibe el nombre de Lurgi’s
Combined Converter (LCC); este cuenta con dos reactores, los cuales operan de manera
simultanea, pero bajo disefios diferentes.

La corriente (13) ingresa primeramente al Reactor GCR (R — 3), el cual actua como
precalentador (>200°C), e ingresa al Reactor WCR (R — 2) con una temperatura entre 220
— 280°C vy la presion entre 20 — 120 bar, preferentemente se encuentra en el rango 40 —
100 bar. En dicho reactor existe un arreglo del catalizador el cual es colocado en tubos
dentro del reactor. Estos reactores utilizan el método de enfriamiento rapido o “Quench” el
cual sirve para controlar la temperatura de los lechos cataliticos debido a que las reacciones
mas relevantes llevadas a cabo son altamente exotérmicas; las cuales dependiendo de la
condicion del catalizador brinda porcentajes del 35 — 80% p-, de los 6xidos de carbono (CO
y C0,) presentes en la alimentacion al reactor (14) son convertidos.

En el caso del Reactor WCR (R - 2) se utiliza como refrigerante agua en ebullicion bajo una
presion elevada, éste ingresa al reactor con una temperatura que oscila entre los 100 —
120°C y sale vapor sobrecalentado con temperaturas similares a las de entrada al Sistema
de Reactores (240 — 280°C) por parte de la corriente de mezcla de la cual ya se hablé en
un inicio (13).

El producto del Reactor WCR (R - 2), corriente (15), sale y es una mezcla la cual consiste
principalmente de gas de sintesis y metanol; esta corriente tiene un contenido de 4 — 10%..
v aunque preferentemente el rango ideal seria 5 — 8 %..v. El producto (15) ingresa al Reactor
GCR (R - 3) donde existe un intercambio de calor con la corriente por la que pasa el gas

de sintesis de alimentacién al sistema, por condiciones de disefio la corriente de reciclo (22)
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debe tener una temperatura mas baja 80 — 130°C, esta corriente es usada como refrigerante
para el punto de mezcla. La alimentacion (15) del Reactor GCR (R - 3) fluye a su vez fluye
en la misma direccién que la corriente de entrada (13) al Sistema de Reactores. Por otra
parte, la corriente de salida (16) del Reactor GCR (R - 3) tiene un porcentaje de por lo
menos 11%;., de metanol. (US Patente n° 8629191B2, 2009). También se realizo el
analisis completo de dicho sistema (ver Anexo F2).

La corriente que sale del Sistema LCC (16) ingresa a un condensador (CN — 2) donde la
corriente resultante (17) debe salir a una presion de 30 bar y una temperatura de 40°C, con
el fin de adecuar el producto para una efectiva separacion posterior en el Separador Bifasico
(S — 2). De la operacion marcada se tienen dos corrientes resultantes: la corriente de tope
(19) y la corriente de Metanol Crudo (18) en el fondo. Por cuestion de optimizacion la
corriente se bifurca en una corriente de purga (20) y otra corriente (21), la cual ingresa a un
compresor (C — 3); donde sale una corriente de reciclo (22) a 75 bar y 120°C (ver Anexo
F1).

La corriente de Metanol Crudo (18) tiene un contenido de agua de hasta 20%p-p, motivo por
el cual es necesario purificar el producto; para tal fin se hace uso de un Sistema de
Columnas de Destilacion el cual consta de dos columnas. La primera Columna de
Destilacién (CD — 2) se encarga de separar los componentes ligeros, corriente (23), en el
fondo se tiene la corriente (24); dicha corriente alimenta a la siguiente columna. La segunda
Columna de Destilacion (CD — 3) se encarga de separar el Metanol Puro (destilado),
corriente (26), y por el fondo la corriente de agua (25) (ver Anexo F3).

La corriente de Metanol Puro (Grado AA) (26) obtenida en la anterior unidad, se presuriza
a una presion menor a 2 bar (1,6 bar) gracias a una bomba (BC — 1), corriente (27). Dicha
corriente se mezcla con la corriente de reciclo (35) proveniente de la Columna de
Destilacion de Metanol. Dicha mezcla (28) ingresa a un Intercambiador de Calor DME (IC —
2) porque segun la patente registrada del proceso US20120220804A1, la alimentacion al
reactor debe ingresar con una temperatura entre 280 — 400°C y una presién entre 1 — 20
bar. La corriente de entrada (29) ingresa al Reactor DME (R — 4) con una temperatura de
300°C y una presion de 16 bar, valores asumidos para cumplir las condiciones del proceso
especifico.

El reactor utilizado (R — 4) es de lecho fijo con un catalizador acido que coadyuva a la
formacion de los productos deseados. Debido a que la reaccidon de deshidratacion
planteada es exotérmica, se requiere de un control exhaustivo de la temperatura para evitar

la desactivacién del catalizador y preservar los equipos que forman parte de la unidad de la
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mejor forma posible; dicho control sera posible mediante el método “Quench”. (US Patente
n° 20120220804A1, 2010).

Por esta razon, el equilibrio termodinamico se encuentra limitado por lo que tendremos
porcentajes que oscilan entre 75 — 82% de conversion de las moléculas de metanol en DME
y agua. El producto del reactor (30) sale y va rumbo a un intercambiador de calor, el cual
ocasiona un descenso en su temperatura de 90 — 130°C, preferentemente 100°C.
Posteriormente la mezcla enfriada (31) se dirige al Sistema de Columnas de Destilacion.
La primera columna también llamada Columna de DME (CD - 4), permitira obtener el
producto deseado en el destilado, corriente (33), con una pureza de 99,50%..,; mientras
que la corriente de fondo (32) es la alimentacion de la segunda columna. La segunda
columna también llamada Columna de Metanol (CD — 5), permitird separar la mezcla de
fondo de la Columna de DME. La corriente de fondo (36) de la columna tendra un contenido
de agua del 99,50%..v y la corriente de destilado (34) un contenido porcentual similar de
metanol; esta corriente se dirige a una bomba (BC — 2) para ser presurizada; la corriente
(35) retorna para mezclarse con la alimentacion, siendo éste el reciclo de la unidad.

La empresa Lurgi en los ultimos afios realizé pruebas para poder optimizar costos en el
proceso utilizando como alimentacion al Metanol Crudo. Sin embargo, para tener una
amplia flexibilidad se mantuvo la respectiva purificacion con el sistema de columna de

destilacion.
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7.3. INGENIERIA DEL PROCESO

Como el producto principal a obtener es el DME, se considerara la unidad que deriva en su
obtencion como la principal de la planta; sin embargo, el respectivo analisis de las otras
unidades planteadas se encuentra esbozado en los anexos del proyecto. Brindando datos
como la composicion considerada del gas natural para los calculos (ver Tabla 81).
El DME es un subproducto que ya puede ser obtenido en pequeias proporciones en la
Sintesis de Metanol debido a que se genera por efecto de las altas presiones a las cuales
operaban las tecnologias predecesoras de la aplicada. La empresa Lurgi conjuntamente
con Air Liquide utiliza la sintesis de DME en varias tecnologias patentadas; como un
ejemplo se tiene la del proceso patentado denominado MTP (Methanol to Propilene) donde
la obtencion del DME es un paso previo a la obtencién de plasticos. Sin embargo, el proceso
utilizado especificamente para la obtencién de DME de alta pureza se denomina como Lurgi
MegaDME, tal como su nombre lo indica se basa netamente en el proceso MegaMethanol
con la adicion de diversos equipos, entre los que se destacan un reactor adiabatico y una
seccion de purificacion que al igual que en la Unidad de Sintesis de Metanol consiste en un
sistema de columnas de destilacion (Air Liquide , 2021).
A continuacion, se muestra un diagrama donde se puede apreciar la configuracion basica
de dicha unidad:

Figura 40 Diagrama de Bloques, Lurgi MegaDME

Off-gas

DME DME DME

Methanol Reaction Distillation Product
H20 Water
Syngas SO Treatment
Production

Fuente: (Air Liquide, 2018)

7.3.1. Analisis de Grados de Libertad

Tomaremos en cuenta la siguiente reaccién para realizar los calculos respectivos:
Reaccion de Deshidrogenacion de Metanol en medio acido (Reaccidén
Principal)

2 CH30H == H3C—O—CHj; + H,O
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La funcion del catalizador forma parte fundamental en la obtencion del producto debido a
que en condiciones normales se formaria un hidrocarburo alilico, como en el proceso MTP.
Es por esto que el mecanismo heterogéneo planteado se describira a detalle mas adelante
cuando se revise otros aspectos relevantes como ser la termodinamica y la consecuente
cinética en el reactor.
Planteamos un diagrama de bloques, en funcién a los dispositivos que no operan en flujo
permanente por lo cual serian aquellos que no son volimenes de control, los cuales serian:
+ Punto de mezcla

+ Reactor DME

% Columna de Destilacion | (DME)

s Columna de Destilacion 1l (Metanol)
Figura 41 Diagrama de Bloques, Balance de Materia — Unidad de Obtencion de

DME

“RECICLO

>99,5% CH;OH

co,

= A .
HiOH =\ -
Mo ) CH;0H DME
H,0 iy 99,5% DME

| I | i I
METANOL ! e | | _|REACTOR OLUMNAT | [COLUMNAT |
PURO 1 DME o |
<™ L _Towe | B oM L [y — !
co,
4 T el A = -+ AGUA
H20 DME <™
CH;OH CH, 0N
HZO H20

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

Procedemos a realizar un analisis de grados de libertad para determinar si el diagrama de
bloques planteado tiene una solucibn o varias soluciones aparentes, en este caso
realizaremos el analisis para cada elemento del diagrama, también de manera global y de
manera total en el proceso planteado.

Los analisis de Grados de libertad de todo el proceso se pueden resumir en la siguiente
tabla:
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Tabla 14 Analisis de Grados de Libertad — Unidad de Obtencion de DME

Criterios P':;;to Reactor Columna Columna Global Total

DME DME MeOH Proceso
Mezcla

Varlables_ 4 5 5 5 3 19

desconocidas

Reaccién quimica 0 y 0 0 0 1

independiente

Balances de

especies 3 3 3 3 3 12

moleculares

independientes

Ecuaciones

relacionadas con 0 3 1 2 0 6

variables

desconocidas

Grados de Libertad 1 0 1 0 0 0

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

Como se puede observar los Grados de Libertad de todo el proceso son 0, lo cual indica

que habra soluciones unicas para las incognitas planteadas.
7.3.2. Balance de Materia Global

En este proceso la recirculaciéon es baja, pero de la misma forma modifica los valores de
inicio y consecuentemente optimiza la cantidad del producto obtenido.

7.3.2.1. Reactor DME

Para el analisis respectivo tomaremos en cuenta una conversién del 80%, la cual se
encuentra en los parametros establecidos; ademas de las condiciones de ingreso las cuales
ya fueron definidas.

Analizando al metanol, forma parte de ambas reacciones por lo que el 80% de éste se
convertira en los productos respectivos el porcentaje restante seria el residuo sin reaccionar
de dicho compuesto.

_ NcH;0H(entrada) — NCH30H(salida)

0,80 - ﬂCH30H(salida) = 7;lCHSOH(entrada)(l —0,80)

NcH;0H(entrada)

NCH,0H(salida) = TCHs0H (entrada)(0,20) (7-1)

Con la relacion obtenida, podemos plantear las ecuaciones para calcular el Grado de

Avance de la reaccién respectiva:
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Para el CH;0H.
NeH,0H(salida) = MCH;0H(entrada) T VCeH;0HS

flCH OH(entrada) ~— flCH OH(salida)
. . _ 3 3
NcHy0H(salida) = MCH;0H(entrada) + (_2)5 - E - 2

Para el CH;0CH3:

NCH,0CH, (salida) = T'CH;0CHs (entrada) T VCH;0CH; & = McH,0H(salida) = TCH;0CHs (entrada) T (1€
NCH,0CH; (salida) = NCH;0CH;(entrada) 1§ (7-2)
Para el H,O:
leZO (salida) = leZO (entrada) + VHZOE v leZO (salida) = 7;lHZO (entrada) + (1)¢
ﬁHZO (salida) = lezO (entrada) T ¢
El C0O, es un componente inerte por lo que no tiene una participacién activa.
7.3.2.2. Columna de DME
Para facilitar la separacion de componentes, el producto saliente del reactor es enfriado
para su posterior ingreso a la columna. La corriente de destilado es la que contiene en su
mayoria DME con una pureza de 99,5%.
7.3.2.3. Columna de Metanol
La corriente de fondo de la columna previa alimenta a ésta, siendo su funcién principal
separar corrientes tanto de Metanol como de agua para su posterior reutilizacion. La
corriente de destilado es la que contiene en su mayoria Metanol con una pureza de 99,5%,
y la de fondo con un porcentaje similar, pero en este caso de agua.

7.3.2.4. Resultados Finales

a) Punto de Mezcla

Tabla 15 Resultados Balance de Materia — Punto de Mezcla
Metanol Reciclo Entrada Reactor DME
. [kmol - [kmol ~ [kmol
Comp. n; [ h ] Xi ni|—h Xi n; [ h ] Xi
H>O 11,797 0,0015 3,927 10,0021 15,724 0,0016
CO; 3,933 10,0005 — — 3,933 0,0004

CH3OH 7.849,494 0,9980 1.927,791 0,9959 | 9.777,285 0,9976
CH3OCH; - - 3,915 0,0020 3,915 0,0004

Total 7.865,224 1,0000 1.935,632 1,0000 | 9.800,857 1,0000

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados
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Dados los resultados podemos verificar si la relacion de recirculacion se encuentra dentro
de los parametros establecidos:

ﬁRecirculacién _ 1935,632

R=- - .
Nalimentacién fresca 7865,224

R = 0,246

Como se puede ver, la relacién de recirculacion es pequefia; sin embargo, se encarga de

optimizar el proceso permitiendo un porcentaje mayor de obtencion de producto.
b) Reactor DME

Para el Reactor DME se tienen los siguientes resultados:

Tabla 16 Resultados Balance de Materia — Reactor DME
Entrada Salida
~ [kmol - [kmol

Comp. "i[ h ] X s T X
H20 15,724  0,0016 3.926,638 0,4001
CO; 3,933  0,0004 3,933 10,0004
CH3;OH 9.777,285  0,9976 1.955,457 0,1995
CH3;0CHg 3,915  0,0004 3.914,828 10,3994
Total 9.800,857  1,0000 9.800,857 1,0000

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

c) Columna de Destilacion | (DME)

Para la Columna DME se tienen los siguientes resultados:

Tabla 17 Resultados Balance de Materia — Columna de DME
Alimentacion Fondo Tope (DME)
. [kmol . [kmol . [kmol

Comp. | ™|™p X n; [ h X n; [ A ] X

H2O 3.926,638 0,4001 | 3.926,638 0,6685 — —
CO; 3,933 10,0004 — - 3,933 10,0010
CH3OH 1.955,457 0,1995 | 1.943,628 0,3309 11,829 0,0030
CH3;0CH3; | 3.914,828 0,3994 3,915 0,0006 | 3.910,914 0,9960
Total 9.800,857 1,0000 | 5.874,181 1,0000 | 3.926,676 1,0000

Fuente: Elaboraciéon con Base en Datos Calculados
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d) Columna de Destilacion Il (Metanol)

Para la Columna de Metanol se tienen los siguientes resultados:

Tabla 18 Resultados Balance de Materia — Columna de Metanol
Alimentacioén Fondo Tope (Reciclo)
~ [kmol ~ |[kmol ~ [kmol

Comp. | ™|™p X n; [ A ] i I ] X;
H20 3.926,638 0,6685 | 3.922,711 00,9960 3,927 10,0021

CO, — — — — — —
CH3OH 1.943,628 0,3309 15,837 0,0040 | 1.927,791 0,9959
CH30CH3 3,915 0,0006 = — 3,915 10,0020
Total 9.800,857 1,0000 | 3.938,548 1,0000 | 1.935,632 1,0000

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

7.3.3. Equipos Adicionales

En ciertas partes de la Unidad de Obtencién de DME, se requiere incrementar la presion
por lo cual se utilizan bombas centrifugas debido a que en un compresor es muy dificil
incrementar la presion de un determinado liquido. Motivo por el cual se tiene la Tabla 19, la

cual plasma las caracteristicas de estos dispositivos:

Tabla 19 Condiciones de Operacion — Equipos en Flujo Permanente ASU
Entrada Salida Generales
B i Potencia o Rendimiento

Bomba

Centrifuga 1,60 78,89 16,00 79,77 126,80 75
Metanol Crudo

Bomba

Centrifuga 1,013 64,60 16,00 65,53 32,05 75
Reciclo

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

7.3.4. Intercambiador de Calor DME
Por motivos de optimizacion de energia; se utiliza un intercambiador de calor (Figura 42)
debido a:

« En una primera instancia, la corriente proveniente de la mezcla debe

incrementar, por condiciones de disefo, su temperatura previa a su entrada
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al Reactor DME.
« La corriente de salida del Reactor DME requiere disminuir la temperatura
para que pueda ingresar a las columnas de destilaciéon respectivas.
Por lo cual aprovechar la generaciéon de calor redistribuyéndolo es vital para reducir el
requerimiento energético de la Unidad en cuestion y por ende los costos de operacion.

Figura 42 Esquema Intercambiador de Calor DME
MEZCLA
CORRIENTE DE PRECALENTADA AL

SALIDA DEL REACTOR DME
REACTOR DME

I CORRIENTE PARA
MEZCLA AL

PURIFICAR
REACTOR DME
Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

El intercambiador que se va utilizar funciona a contracorriente es decir con flujos contrarios
entre si. Tal caso se puede representar mediante la siguiente figura:
Figura 43 Perfil de Temperaturas — Intercambiador de Calor DME

400°C 400°C
375°C . 375°C
350°C 350°C
325°C ——— 325°C
300°C r_—— 300°C
S ’ P 5
275°C Q\O / /’—_ o

)
250°C gl / 250°C
=T 225°C

25°C — s
200°C - — eV 200°C
175°C —/Z e 175°C
150°C 150
125 /// 1257
weel _~— 100°C
75 75
50°C 50°C
5°C 25°C

Longitud del Intercambiador
Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

7.3.4.1. Balance de Energia
Como se puede observar en el diagrama (Figura 44), el valor estimado para la salida del
producto del reactor es de 350°C, siendo necesario enfriar dicha corriente hasta los 100°C
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aproximadamente; esto con el fin de realizar una purificacion mas precisa.

Figura 44 Diagrama para el Balance de Energia — Intercambiador de Calor DME
A C

T=76,98°C ‘ t T=100,00°C

CALIENTE FRIO

~
\ ¥

CALOR
(o))

T=300,00°C ‘ t T=350,00°C

B D

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

Primeramente, determinamos los flujos de cada elemento en funcién a los valores

obtenidos:

. . - . kmol
Ny = Npyezcia = NB = NEntrada Reactor pme = 9800,86 [ A ]

l
Np = Nsalida Reactor DME = N¢ = Nprod a cp = 9800,86 [—h ]

Considerando que las pérdidas son despreciables, sabemos que:

: ; . kmol
ny = ng = n; = 9800,86 [ h ]
fip = fe = fi, = 9800,86 ["’Z"l]

Aplicando el principio de conservacion de la energia:
|Eingreso| — |Esalida|

QAB =3 QDC
Para los calores sabemos que:
Q = AH —» AH,5 = AHj¢
Entonces podemos aplicar las correlaciones empiricas para cada uno de los procesos
dados en la Tabla 20:
5
H, = Z E,T¥ ' = E, + E,T + E3T? + E,T? + EsT* donde T = [K]

k=1
Aplicamos la Ecuacion (7.5) para cada uno de los estados correspondientes propuestos en

(7.5)

la Figura 44.
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Tabla 20 Tabla de Constantes de Entalpias en Funcién a la Temperatura

Componente E, E, (107%) E;(107%) E,(107°) Es(1071%)
H20 -251,3828  3,0166 2,6419 2,4662  -6,3725
CO, -402,9275  2,4486 2,6517 -9,5913 1,4234

CH30H -210,9931  2,0148 4,2256 42,3306  -4,0176
CH30CH3 | -196,6958  1,6463 9,2913 -0,2199 1,3585

Fuente: (Koretsky, 2003)
Comenzando por el caliente:
Q45 = AHup = H@300°C — H@76,98°C
. kJ
Qup = AH,p = 126.190.311,45 [W]
En el caso, de la corriente que se enfria tenemos:
Qpc = AHpc = H@350°C — H@100°C
] kJ

Comparando ambos valores obtenidos por la Ecuacion (7.4), podemos verificar que no son

iguales por lo cual concluimos que existe una pérdida durante la transferencia de calor:

. . k k
Qganado = —Qceaizo = 126190311,45 [Fj] + —154355162,06 [Fj]

. k
Operaido = (126190311,45 — 154355162,06 ) H]

. k
Qperdaido = —28.164.850, 61 [7]] = —7,82 [MW]

7.3.4.2. Rendimiento
El rendimiento estimado es la razén entre el calor transferido obtenido y el calor transferido

de manera ideal:

_126.190.311,45
~ |154.355.162,06|

n *100 > =81,753=82%

7.3.5. Reactor DME

Al igual que en la anterior unidad, la reaccién principal producida es exotérmica; por lo cual
es de vital importancia tener control de la misma para evitar problemas recurrentes como la
sinterizacion del catalizador y las reacciones laterales que obviamente evitaran tener la

mayor cantidad de producto posible y, por ende, una pobre eficiencia en el proceso.
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Para tal efecto, se utilizara un reactor de lecho fijo del tipo BWR (Boiling Water Reactor) tal
y como el que teniamos en el Sistema LCC, en el cual el agua funge de liquido refrigerante

con la diferencia que este operara de manera adiabatica (Air Liquide , 2021).

7.3.5.1. Caracteristicas Generales

Como se observa en la Figura 45, la mezcla precalentada en el intercambiador de calor
ingresa al reactor a una temperatura de 300°C y una presion de 16 bar.

Figura 45 Esquema del Reactor DME
MEZCLA

PRECALENTADA

g ENTRADA
— REFRIGERANTE

REACTOR
DME

SALIDA fid
REFRIGERANTE < —

CORRIENTE SALIDA
Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados
La reaccioén principal que se realiza en el Reactor DME es la siguiente:

Reaccion de Deshidratacion del Metanol
2 CH;OH == H3C—0O—CH3; + H,O

La reaccion se encuentra limitada termodindmicamente debido a la naturaleza exotérmica
que posee; tenemos una conversion del Metanol presente en la corriente de entrada que
oscila entre 75 — 82%. Ademas, dicha naturaleza también provoca una conversion de
equilibrio mejorada a menores temperaturas motivo por el cual se puede concluir que la
reaccion debe suceder preferentemente entre 280 — 400°C, en el caso propio del proceso
planteado por Lurgi se indica que el reactor opera a 330°C en promedio, por lo cual
podemos deducir que la reaccion se produce dentro del intervalo de temperaturas
planteado.

El catalizador utilizado por el reactor es y — Alumina, el cual es considerado como un
catalizador solido-acido esto debido al papel que desempefia en el mecanismo de la

reaccion dentro del equipo.
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Como podemos observar en la Figura 46, la corriente que ingresa al reactor y la que sale
del reactor intercambian energia entre si. La primera requiere un descenso y la segunda un
incremento para su posterior purificacion.

Figura 46 Diagrama de Funcionamiento de Reactor DME

»

¥-Al,O; catalyst
particles

Pure DME

l DME + Water + MeOH _

Fuente: (Basile & Dalena, 2018)

7.3.5.2. Mecanismo de la Catalisis Heterogénea

Dependiendo del catalizador y la temperatura de reaccion aplicada, la deshidratacion del
metanol puede conducir a la formacion de DME, olefinas o hidrocarburos aromaticos -
parafinicos.

Mientras mas fuerte sea la acidez del catalizador, ya sea Brgnsted o Lewis, mayor sera la
tendencia del material a formar olefinas e hidrocarburos. Estas reacciones consecutivas se

aceleran a expensas del DME a temperaturas ligeramente superiores a 300 °C.

- HZO - H2O
2 CH30H== (CHj3),0— C, - C;5 olefinas
+H,0
parafinas
aromaticos
cicloparafinas
Cg" olefinas

Los catalizadores que se han investigado, a lo largo de estos afios; incluyen a Al,0;,
zeolitas y oxidos metalicos mixtos. Entre estos, los materiales mas estudiados se basan en
Al,0; y HZSM-5. Generalmente, la alumina tiene una amplia gama de aplicaciones en
catalisis heterogénea debido a su alta area superficial activa, propiedades acido - base,

estabilidad térmica y resistencia mecanica (Offermanns, 2014).
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Con respecto a la reaccion general mostrada, la alumina tiene una ventaja adicional: no
cataliza las reacciones consecutivas a los hidrocarburos debido a sus sitios acidos menos
fuertes, de aqui radica la diferencia entre dos procesos muy similares de Lurgi: MegaDME
y MTP (Methanol to Propilene) ambos en una primera instancia requieren la obtencion de
DME. Sin embargo, usan diferentes catalizadores los cuales son mas acordes para el
objetivo de cada proceso; en el caso del Proceso MTP el catalizador utilizado son zeolitas
modificadas derivadas de la mencionada HZSM-5, en el caso de MegaDME la citada y —
Al,05 (de Jong, 2009).

Para obtener esta caracteristica, en el caso puntual de los catalizadores de alumina, son
calentados hasta cierta temperatura en funcién al vacio previamente para que adquieran

dichas propiedades modificando levemente su estructura tal y como se puede observar en

la figura:
Figura 47 Formacién de Catalizadores Acidos de Alimina
C|)H H Ci) C[)H CI)H Lgms acid sites
A0y AL DAIT AL T AL, AL AL AL

—_—
o~ O 0o O Q@ vacuum gy O © o "0

& o 0O 6

Fuente: (de Jong, 2009)

Como vimos en los reactores propuestos en las otras unidades, es posible utilizar
mecanismos planteados de procedencia empirica. En este caso, los mecanismos
adecuados propuestos para la reaccion de deshidratacion del metanol, la reaccion principal
del proceso, pueden dividirse en dos grupos principales: Langmuir Hinshelwood y Eley-
Rideal.

El mecanismo tipo Langmuir Hinshelwood, fue desarrollado originalmente por Jain y Pillai
en 1967, éste asume la presencia de sitios tanto acidos como basicos en la superficie del
catalizador. Dos moléculas de metanol adsorbidas en dos sitios acidos y basicos vecinos
interactuan para producir una molécula de DME y una molécula de agua (Basile & Dalena,
2018).

Figura 48 Mecanismo Langmuir Hinshelwood — Reactor DME

CH,— O: CH,— 0 — H CH,— O — CH, O0—H CHy~ O—CH, Q
H L > + > H ~ T™po-—H
Base Acid Base Acid Base Acid

Fuente: (Basile & Dalena, 2018)
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El mecanismo de Eley Rideal asume la interaccion de moléculas de metanol con sitios
acidos unicamente. El sitio acido en el catalizador ataca el oxigeno nucledfilo de la molécula
de metanol. Las especies de la superficie reaccionan luego juntas o con una molécula de
metanol en fase gaseosa que conduce a la formacion de DME. Con el fin de simplificar el
analisis de la reaccion de deshidratacion tomaremos como valido el mecanismo de Eley
Rideal (Figura 49).
Figura 49 Mecanismo Reaccion de Deshidratacion de DME — Reactor DME
sitios acidos ~—= H" 1. PROTONACION DEL METANOL POR EL MEDIO
N

(area activa)
; \/ |T| %/H
OOOOOOOO H— c O-H wmmp H-— c

H H

superﬁme del lecho
(catalizador)

2. REACCION SN, ENTRE EL METANOL NEUTRO Y EL PROTONADO

H H
/\H O/H],—:> H,O
N
H

H- C O-H + H- C —b H c c H +
H H H H H

3. EL CARBOCATION BUSCA ESTABILIDAD Y EXPULSA EL PROTON
H o H A H

H- c oc H sefp H— c oc H + [H] == CH;OCH; + H,0
AT ' "

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

Como se puede observar en la Figura 49, el mecanismo como tal se dividié en tres etapas:

1. Enuna primera etapa, el sitio acido interviene con una de las moléculas de metanol,
ocasionando la formacion de un carbocation (protonacién del metanol).

2. La otra molécula de metanol reacciona con el carbocation ocasionando que se
rompa el enlace de C — O presente en la estructura y formando otra estructura
cationica. En lo que llegaria a ser una reacciéon de Sustitucidon Nucleofilica
Bimolecular (SN).

3. Finalmente, el compuesto formado por la reaccion busca estabilidad por lo cual
expulsa un protdn, el cual representaria la regeneracion del sitio acido. Teniendo
como compuestos estables al DME y el agua formada por la ruptura del enlace C —
0.
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7.3.5.3. Balance de Materia

En funcion a lo asumido en el Balance General en el cual se considerd una conversion del
80%, donde se planted las ecuaciones respectivas aplicando el método de grado de avance
de reaccién. Ahora procedemos a reemplazar los valores obtenidos en el balance general
con el fin de realizar un analisis mucho mas profundo:

_ NcHy0H(entrada) — NCH;0H (salida) .

0,80 = NcH,0H(salida) = 7;lCH_q,OH(entrada)(1 —0,80)

flCH3 OH(entrada)
) ) kmol
femon(satiay = (9777,288)(0,20) = fepyonsatiaa) = 1955457 [=|

Para el CH;0H:

NcH,0H(salida) = MCH;0H(entrada) T VeH,0HS

ﬁCH OH(entrada) — ﬁCH OH(salida)
: — =Y 3 3
NcH,0H(salida) = NCH,0H(entrada) T (—2)¢-¢= 5

. 9777,284 — 1955,457
B 2

kmol
- §=3.910,914 [ ]

Para el CH;0CHj5:

NCH,0CH; (salida) = MCH;0CH; (entrada) T § = 3,915+ 3910,914

. kmol
NcH,0CH; (salida) = 3914,829 [ - ]

Para el H,O:
T,0 (salida) = TH,0 (entrada) + € = 15,724 +3910,914
: kmol
Ny,o (salida) = 3926,638 [ 5 ]

El €0, es un componente inerte por lo que no tiene una participacion activa en el reactor.
7.3.5.4. Balance de Energia

Aplicando la Ecuacion (7.6), al Reactor DME tenemos:

. . f— . . . 7.6
annado = AHrotar = §AHreqccion + AHsalida — AHentrada + Qcedido Ref (7.6)

Entalpias de Reaccién
Calculamos las entalpias de reaccién para cada reaccion, la cual se obtiene de manera
sencilla usando valores de entalpia de formaciéon estandar (T = 25°C) para cada

componente participe en la reaccion, usando la Ecuacion (7.7):

n n

T T T 7.7
AHreaccién = Z Vi Ho(i) productos — Z Vi Ho(i) reactivos (7.7)

i i

Para la Reaccion Principal (Hidrogenacion del mondxido de carbono) tenemos:
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Tabla 21 Tabla de Entalpias de Formacién Estandar, Reaccion Principal —

Reactor DME
Componente | AH° [%] AG° %] Vi
CH30H - 200,7 -162,0 2
H20 -241,8 -2286 1
CH30CHg - 183,1 -2372 1

Fuente: (Sandler, 2005)

Como se puede observar en la tabla y aplicando el concepto planteado hallamos la entalpia
de reaccion:

AHyeqccion = [(VCH3OCH3 * AHOCHgOCH3) a= (VHZO 4 AHono)] - [(VCH30H * AHOCH3OH)]
AHyoqccion = [(1 % —183,1) + (1 * 241,8)] — [(2 * —200,7)]

W - coceion = —24,5 i]
mol
Tal como se esperaba la reaccién es altamente exotérmica.

Entalpias de Entrada y Salida

Partimos de la Ecuacion (7.6):

annado = AHrotar = §AHyeqccion + AHsqiiaa — AHentrada + Qcedido Ref
Calculamos la entalpia generada a la entrada utilizando la Tabla 22, la cual tiene como

funcion obtener los calores especificos en funcion a la temperatura:

CP=a+bT+CT2+dT3[ / ] (7.8)
K mol

Tabla 22 Tabla de Calores Especificos — Reactor ATR

Comp. a bx107%2 ¢x1075 dx107°

CHy 19,875 5,021 1,268 -11,004
0, 25,460 1,519 -0,715 1,311
CcO 28,142 0,167 0,537 -2,221
Hy 29,088 -0,192 0,400 -0,870
CO; 22,243 5977  -3,499 7,464
H>O 32,218 0,192 1,055 -3,593

CH3;OH | 19,038 9,146 -1,218 -8,034

Fuente: (Rostrup-Nielsen & Christiansen, 2011)

97



Ha = f an cppdl = z f "(L)CP(t)dT =

b;
H(L)—ZI n(L)al+bT+clT2+dT ]dr = Zn(l)[alT+2T2+3T3 4T]Tref

n

_ . . C .
Hy = Z () [ai(T — Tres) + ?l (T2 - Trefz) +§l(T3 - TrefS) + ZL (T* - Tref4)]
i
La temperatura de referencia sera 25°C (298 K) debido a que representa parte de las
condiciones estandar ya utilizadas anteriormente en el calculo de la Entalpia de reaccion.
Para la entrada tenemos:

T; n

AHentrada = f Zfl(i) Cp(i) Pntrada VAP 00 [°C] = 573,15 [K]
Tref i
573,15

AHentrada = f [flcoch(coz) + M1, 0 (ent)CP(H,0) T NCH, 0H (ent)CP(CH;0H)
298

+ NcH,0cH, (ent) CP(CH306'H3)] dr

; k
AH opirada = 150.222.076, 1 [—]

h] = 41.728,354 [kW]

Para la corriente de salida tenemos:
) Ty
AHsalida = f Zh(i) Cp(i) salidadT ;Tf =350 [OC] = 673,15 [K]
Tref i
673,15

AHsqtiga = f [ﬁCOZCP(COZ) - leZO(salida)CP(HZO) + flCH30H(salida)CP(CH30H)
298

+ Nen, 0cH, (salida)CP(CHy0CHy) | AT
. k
AH 100 = 193.264.716,8 [F]] = 53.684,644 [kW]

Resumiendo, tenemos los siguientes resultados en la Tabla 23:

Tabla 23 Resultados Balance de Energia — Reactor DME

_ kJ . kJ : k]
AHreaccién [ﬁ] AHsalida [F] AHentrada [F]

-24,5 193.264.716,8 1.502.220.765,1

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

Reemplazando los valores obtenidos en la Ecuacion (7.6):
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. mol kJ kJ kJ
Qganado = (3910913,9 [—]) (—24,5 [—]) + 193264716,8 [—] —150222076,1 [—]
h mol h h

+ chdido Ref

. : kIl
Qanado = Mo = ~52774748,7 || + Oceaiao res

Como se puede observar en la Figura 50, la corriente de agua refrigera y modifica el

comportamiento de un reactor convencional en funcién a la temperatura.

Figura 50 Perfil de Temperatura para un Reactor Adiabatico en un Proceso DME

Conventional DME Process
A ® 2

400

e Adiabatic

380 ¢

Coolant

Temperature (C)

300

280 ¢

260

0 2 4 6 8 10
Reactor Length (m)

Fuente: (DME, 2007)

Sin embargo, como carecemos de informacion para determinar la cantidad de calor cedido

del reactor a la corriente de agua, asumiremos recuperaciones las cuales nos ayudaran
precisamente a estimar el flujo total de energia:

chdido Ref = _annado Ref
Tabla 24 Andlisis de Escenarios, Balance de Energia — Reactor DME
% de calor . kJ
absorbido | Qcedido [I]
80 42.219.799,0
90 47.497.273,8
100 52.774.748,8

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados
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Ahora sabemos que el calor no es absorbido en su totalidad, motivo por el cual podemos
plantear un intervalo de solucién en base a los parametros analizados.
Para el 80%:

. . k
O ganado = AHrorq = (527747487 + 42219799,0) [Zj]

. ) k
Qganado = MHrorq = —10.554.949,7 [7]] = —2.931,930 [kW]
Para el 90%:

. . k
Qganado = AHrorq = (—52774748,7 + 47497273,8) [ZJ]

. . k
Oganado = AHrota = —5.277.474,8 [F]] = —1.465,965 [kW]

Los valores obtenidos indican que la reaccion del proceso produce calor, por eso el signo
negativo dado que el analisis basado en el Primer Principio de la Termodinamica tiene en
cuenta el calor ganado o requerido, entonces:

chdido = _annado = 1.465,965 [kW]

7.3.5.5. Equilibrio en el Reactor DME
El valor de la entalpia es dependiente de la temperatura por lo cual a medida que la reaccion
avanza el valor de ésta cambia, podemos hacer uso de la siguiente correlacion empirica

para determinar la K., para la reaccion principal (Ecuacion (7. 9)) (Rostrup-Nielsen &

Christiansen, 2011) aplicada a la reaccion en cuestion:

InKeq = CyInT + % + Cs + CuT + CsT? + C4T3 (7.9)
Reaccion de Deshidratacion del Metanol
2 CH;OH == H3C—0O—CH3; + H,O
Tabla 25 Constantes en Funcién de Equilibrio — Reactor DME
C, C, Cs Cy Cs Ce

8,6956 x10" 3,1382x10° -9,0773x10° 1,3283 x10° -1,2252x10° 3,5104 x107°

Fuente: (Rostrup-Nielsen & Christiansen, 2011)

Aplicamos dicha ecuacion al valor brindado de la temperatura segun las caracteristicas del
proceso, siendo la constante:

K., =7,3234
Graficando la funcién polinomial (Figura 51) con los datos de la Tabla 25 tenemos el

comportamiento es el de una reaccion exotérmica (ver Anexo H). Por lo cual se estima un
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notable incremento en la temperatura a lo largo del reactor como tal, por esta razén
utilizamos una corriente adicional para enfriar la corriente de los productos; y de manera
objetiva proteger el catalizador:

Figura 51 Constante de Equilibrio vs Temperatura — Reactor DME

Keqvs T - REACTOR DME

1 1 1 1 1 1 ]
400 425 450 475 500 525 550 575

TEMPERATURA [K]

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

7.3.5.6. Cinética Quimica

Como se indicé anteriormente, para la obtencion de DME de manera comercial se utilizan
catalizadores solidos - acidos principalmente zeolitas del tipo HZSM, y — Al,05 y otros
metales; siendo los mencionados utilizados para efectuar la reaccién en fase gaseosa.
Cada uno de éstos, tiene una tendencia a la acidez la cual es una propiedad adquirida
durante la fabricacion de éstos; siendo esta caracteristica una parte crucial para obtener los
productos mencionados (de Jong, 2009).

Para definir con mayor exactitud factores propios de la cinética tomaremos valores
empiricos utilizados en el disefio:

Tabla 26 Datos de Disefo — Reactor DME

Variable Valor
Diametro del reactor [m] 1,90
Diametro exterior del tubo [cm] 5,00
Longitud del reactor [m] 12,00
Fraccion hueca o vacia del lecho (¢) 0,527

Fuente: (DME, 2007)
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7.3.5.6.1. Modelo Cinético

Se han realizado una serie de estudios para determinar la tasa de deshidratacion del
metanol en varios catalizadores. Desde un punto de vista practico, obtener una velocidad
intrinseca de reaccion es de gran importancia, para tener por ejemplo evaluaciones precisas
del rendimiento del reactor tanto en pruebas piloto como en escalas industriales.

Alimina de tipo gamma (es decir, y — Al,03), que es el catalizador mas estudiado para la
reaccion planteada, fue investigado por Bercic y Levec (1992). Sus experimentos fueron
realizado a 1,46 bar y 563 — 633 K en un reactor diferencial de lecho fijo. Llevaron a cabo
un modelado cinético basado en el conocido enfoque de Langmuir-Hinshelwood vy
correlacionaron los resultados experimentales con diferentes ecuaciones cinéticas. Para
este estudio en cuestion tomaremos en cuenta el estudio realizado por Moradi (2010), el
cual es derivado de los estudios consecutivos del modelo inicial planteando por Bercic y
Levec. (Basile & Dalena, 2018).

Moradi consideré amplios rangos de temperatura, 533 a 653 K (260 a 380 °C), de presion,
2 a 17 bar; y contenido de agua en la alimentacion el cual debe oscilar entre 0 — 20% en
peso de agua. Propuestas las condiciones, investigaron el comportamiento cinético de una
muestra comercial de y — Al, 05 para la produccién de DME a partir de metanol; éste puede
ser crudo o de grado industrial debido a las condiciones en funcion al contenido de agua en
la alimentacion.

En tal experimento, se consiguio una expresion que se ajustaba a todas las variaciones que
se realizaron, tanto en la alimentacion, el caudal y el tamafo del catalizador. Segun analisis
estadisticos, se puedo obtener el siguiente orden de importancia para el impacto de las
variables de entrada en el rendimiento de la reaccion, y la correspondiente obtencion de
DME (Basile & Dalena, 2018):

Temperatura > %,_,Agua > Presion

Utilizando el modelo de Moradi:

2
kmeorn-pmeKchon (yCH3OH K

2 yHZOyDME>
eq

(7.10)

YMeOH—DME = pye 2
[1 + Z(KCH3OHyCH30H) + KHZOyHZO]

Para las constantes de equilibrio (K, ) utilizamos la correlacion propia para dicha reaccion,

cuyo analisis se realizé previamente en el inciso anterior.
Para la obtencién de las constantes cinéticas y las constantes de adsorcion tenemos los

siguientes valores, con la Ecuacién de Arrhenius (7.11):
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k = Ae_(%)

Tabla 27 Constantes Cinéticas, Modelo Moradi

(7.11)

Parametro | A (Factor Pre-exponencial) E, o0 AH [Ll]
mo

kmeon-pmE 6,60x108 143666
Kenyon 7,20x1073 — 6901
Kn,o 4,50x1073 —9395

Fuente: (Basile & Dalena, 2018)

Para obtener las velocidades de cada elemento presente en la mezcla que ingresa al

sistema, analizamos en funcién a los conceptos de velocidad de reaccién para productos y

reactivos:
_dncpon oS (7.12)
TcH;0H = —dWcat T TMeOH—-DME
< (7.13)
DME dWcat MeOH-DME
diy,o (7.14)

TH,0 = G177 — "MeOH-DME
2 dWCdt o 3

A continuacion, segun las ecuaciones diferenciales planteadas previamente debido al
analisis de la cinética, es posible predecir el comportamiento de cada elemento durante su
paso por el reactor (longitud) con la siguiente figura (ver Anexo H):

Figura 52 Fraccion Molar vs Longitud del Reactor — Reactor DME

Fracciéon Molar vs Longitud del Reactor
1.0 —— DME
- CH;OH

<08 - — CO;
© — H,0
O 0.6-
=
c
0 04-
[$)
Q
o
™ 0.2 -

0.0 . . : .

0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0
Longitud del Reactor DME

Fuente: Elaboraciéon con Base en Datos Calculados
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Segun la cinética de la reaccion, también podemos obtener la Figura 53:

Figura 53 Velocidad de la Reaccién vs Longitud del Reactor DME

3

o =N

10-8 [kgmol/kg.,; h ]
F N RN

Velocidad de la reaccion
1
(3,1

1
(=}]

0 0,2 0,4 0,6 0,8 1
Longitud del Reactor DME

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados
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En la Figura 53, podemos observar el equilibrio entre productos y reactivos, el C0O, al ser

un elemento inerte, éste se mantendra constante durante todo el trayecto por el Reactor

DME.

Para que sea apreciable el cambio en ambos graficos, la longitud se representd en tanto

por uno. Sin embargo, se sabe que el sistema debe alcanzar el equilibrio pasados los 2

metros de longitud lo cual se puede apreciar en ambas figuras.

Tomando en cuenta al reactor como un cilindro podemos estimar su volumen el cual nos

permitira extender el analisis con la obtencion de otros factores:
Vs Vs
Vr—pmE = ZdzL = 1(1,90 [m])?(12 [m]) - Vg_pug = 34,023 [m?]

Para el catalizador utilizado se tienen los siguientes valores:

Tabla 28 Especificaciones del Catalizador — Reactor DME
Variable Valor
Densidad del catalizador [£4] | 882
Diametro del catalizador [cm] 0,40

Fuente: (de Jong, 2009)

Ahora hallamos el peso del catalizador (W,,.) para el reactor, aplicando la siguiente

Ecuacion (7.15):

Weat = Veeactor * pcat(l —¢)

(7.15)
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Weat(r-pme) = V-pue * Pear(1 — €) = 34,023 [m?] =882 2] (1 - 0,527)
W cat(r-pme) = 14.193,919 [kg]
Al tener mas valores empiricos y de disefo, es posible obtener mas variables de analisis,
las cuales se encuentran relacionadas al rendimiento del reactor y a su respectiva
permanencia en éste. Las variables halladas son:
+ Rendimiento Espacio — Tiempo (STY)

+» Velocidad Espacial en funcion del Peso del Catalizador (WHSV)

Rendimiento Espacio-Tiempo (Space Time Yield)

La obtencidn de esta variable nos permitira determinar el rendimiento del catalizador
durante el proceso en dicho reactor:

tions (3914828,683 [mT"l]) (46,069) [%]
7 = = 34,023 [m3]

STY pme) =

STY puz) = 5300891,826 [%] — STY (pyp) = 5,301 [

kgpme
lt.or h

Velocidad Espacial (WHSV)
Aplicamos la regla de mezcla de Kay, para poder estimar el peso molecular de la mezcla
durante el proceso, siendo el valor obtenido:
= g
; = 32,030 [@]
Aplicando la siguiente ecuacién tenemos:

m; n; M
WHSV(DME) i ingresa il 1 'R2

Meat Weat(ome)

9800,857 [k’z"l] 32,030 [%]

14193,919 [kg]

WHSV(DME) =

WHSV pypy = 22,117 [h7]
Tenemos la siguiente tabla resumen de los resultados obtenidos:

Tabla 29 Resultados Variables Cinéticas — Reactor DME

kgpme 1
STY [ It h WHSV [h™1]
5,301 22,117

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados
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7.3.5.6.2. Acidez

Existen dos tipos de sitios activos (acidos) que podemos encontrar cuando utilizamos el
catalizador:

a) Sitio acido de Lewis
Se sabe que un acido de Lewis es aquel compuesto que puede aceptar un par de
electrones, en base a dicho concepto podemos definir la acidez tipo Lewis a un sitio capaz
de recibir un electron.

b) Sitio acido de Brgnsted

Se sabe que un acido de Brensted es aquel compuesto que puede ceder protones,
entonces por légica una acidez tipo Bransted se podria definir como un sitio con poder de
donar protones.

Figura 54 Generacioén de Sitios Acidos en la Alumina

Sitio acido Bronsted _l Sitio acido Lewis

I]l'
OH OH (‘)H OH (0 OH OH 0

I
//\l\ Al \l\ — Al Al Al —— A AlY Al + HZO

PN SN FON i Y
0 (0) 0 0 Tt 0’ \() b

Fuente: (Instituto Politénico Nacional de México, 2015)

7.3.5.6.3. Catalizador
El catalizador y — Al,05 exhibe solo acidez de Lewis, mientras que HZSM-5 tiene sitios
acidos tanto de Lewis (debido al aluminio extra-armazon) como de Brgnsted (aluminio
ubicado en el armazén de la zeolita). Se cree que la deshidratacion del metanol puede tener
lugar tanto en los sitios del par acido-base de Lewis como en los sitios del par acido-base
de Brgnsted (de Jong, 2009).
Figura 55 Catalizador Alpha — Alumina

Fuente: (Clariant, 2021)
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La naturaleza y la fuerza de los sitios acidos de la superficie y la interaccion del metanol
con estos sitios determinan la ruta de reaccion, el rendimiento y la selectividad. Sin
embargo, Takeguchi pudo demostrar mediante pruebas con agua y amoniaco que los pares
acido-base de Lewis son los principales sitios activos para la deshidratacion del metanol,
donde la presion parcial ejercida por el agua formada es baja y, por lo tanto, el agua
absorbida en los sitios acidos es insignificante. En este caso, la velocidad de deshidratacion
del metanol en los sitios acidos de Brgnsted es mucho mas lenta que la de los sitios acidos
de Lewis (Schuth & Weitkamp).

En el caso de una sintesis directa partiendo de Gas de Sintesis a DME, la presion parcial
del agua formada por la deshidratacién del metanol es bastante alta y, como resultado, se
encontré que la actividad de los sitios acidos de Lewis era suprimida por agua adsorbida a
temperaturas mas bajas. En estas condiciones, los sitios del par de acido-base de Brgnsted
son los principales sitios activos para la reaccién de deshidratacion del metanol, por lo que
utilizar un catalizador tipo HZSM-5 modificado seria lo mas propicio.

En resumen, para preservar la vida y la actividad del catalizador es necesario tomar
medidas preventivas y correctivas a lo largo del reactor. A continuacién, se muestran las

principales causas de dafno al catalizador:
Envenenamiento del catalizador

El agua es el principal elemento que puede envenenar al catalizador esto debido a que tiene
un fuerte efecto inhibidor sobre la actividad del catalizador, esto conlleva a un bloqueo de
los sitios activos por moléculas de agua, Cabe recalcar que el agua se absorbe
preferentemente en sitios acidos de Lewis por lo que un porcentaje elevado de ésta, ya sea
en la alimentacion o en la reaccién, podra afectar significativamente el funcionamiento de

la y — Al, 05 y mermar en su tiempo de vida util (Schuth & Weitkamp).
Sinterizacion térmica

Al igual que en el proceso de Sintesis de Metanol, las temperaturas por encima de un
determinado valor limite conducian a una desactivacion del catalizador esto debido a la
reduccién de areas activas en el catalizador lo cual conlleva a la produccion de
subproductos no deseados; en este caso la formacion de gas de sintesis, etileno y coque
principalmente. Como se puede observar en la Figura 56; asi sucede la sinterizacion del
catalizador reduciendo, mediante esta avanza, los sitios activos en el lecho catalitico siendo

como finalidad la desactivacion total del catalizador en cuestién (DME, 2007):

107



Figura 56 Sinterizacién en los Poros de un Catalizador

Sintering

Powder Pores
particles

Fuente: (DME, 2007)

Por esta razén resulta muy importante mantener control de la temperatura de operacion
(por debajo de los 400°C) en el reactor y por ende de la cantidad de calor liberada debido
a que menores temperaturas brindaran una mejor conversién del Metanol en DME y agua
respectivamente. Dada esta caracteristica podemos concluir que el proceso esta limitado
termodinamicamente.

Desactivacion del catalizador
El principal inconveniente de la alumina es la desactivacion en presencia de agua durante
la reaccion dado que tanto el metanol como el agua compiten entre si por los mismos sitios
activos en la alumina. La actividad catalitica de la alumina se reduce debido al hecho de
que tiene una tendencia mas fuerte al agua que al metanol.
Con el fin de mejorar la actividad catalitica de estos materiales, se han realizado diferentes
tipos de modificaciones. Yaripour y su equipo han estudiado la reaccion sobre catalizadores
de y — Al,05; modificados con silice, llegaron a la conclusiéon de que el aumento de la carga
de silice da como resultado areas de superficie mas altas y una acidez de superficie mas
alta y, por lo tanto, la alumina modificada exhibe un mejor rendimiento catalitico, en
comparacion con la no modificada (de Jong, 2009).
El mismo grupo investigé la reaccién de deshidratacion del metanol sobre alumina
modificada con fésforo y demostraron que los catalizadores modificados con fésforo
también exhiben un mejor rendimiento que los y — Al,05. Otra conclusién importante a la
que llegaron fue que la formacion de DME se relaciona con mejores resultados con sitios
que poseen una acidez media y débil; motivo por el cual se recalca por qué se utilizé el
catalizador y — Al,05 por encima de las zeolitas modificadas ademas de certificar que el
catalizador se encuentra modificado con silice en porcentajes desconocidos; segun la

patente US0041656 de Clariant, la empresa que proporciona dichos suministros.

7.3.6. Seccion de Purificacion

La configuracion de dos columnas de destilacion puestas en linea determinara la adecuada
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purificacion del producto principal (DME), en este caso tenemos una columna que opera a
altas presiones y la segunda que opera a presiones cercanas a la atmosférica; lo cual se
podria considerar como bajas presiones. En funcién a las condiciones de tope y fondo de
cada una de estas, es posible disefiar las columnas respectivas obteniendo las variables

mas relevantes que pueden requerirse. Todo lo indicado, puede verse en la siguiente figura:

Figura 57 Seccion de Purificacion — Unidad de Obtencién de DME
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<

RECICLO

P =10 bar P =1,013 bar
T=44,80°C DM= T= 64,60 °C

SECCION DE {

PURIFICACION |

— >

PT=_1105,2(;82rC P =1,50 bar
S T=110,50 °C
AGUA
COLUMNA COLUMNA

DME METANOL
Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

7.3.6.1. Columna de DME
7.3.6.1.1. Calculo del Numero de Etapas

Para calcular el numero de etapas se utilizé el método FEG (Fenske-Underwood-Gilliland)
el cual es un algoritmo basado en los tres calculos planteados por cada uno de los
cientificos mencionados, éste sera aplicado a las dos columnas planteadas.
Primeramente, definimos los componentes CLAVE LIVIANO y CLAVE PESADO; para este
fin verificamos las temperaturas de ebullicion de cada componente presente en la corriente
de alimentacién mostrada en la tabla. Ademas de las cantidades planteadas en el balance
de materia, previamente realizado, siendo los componentes buscados los siguientes:
% CLAVE LIVIANO (LK) sera el Dimetil éter (CH;0CH3) debido a que es el
componente mas liviano que se condensa en el Fondo
s CLAVE PESADO (HK) sera el Metanol (CH3;0H) debido a que es el
componente mas pesado que se evapora en el Destilado
Procedemos a hallar las constantes de equilibrio liquido-vapor para ambos componentes a

las condiciones planteadas tanto en el tope como en el fondo:
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Tabla 30 Constantes Equilibrio Liquido — Vapor, Columna de DME

Componente | Kronpo Krore
CH3OCH3 6,15 1,03
CH30H 1,57 0,04

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

Posteriormente, hallamos las volatilidades relativas para cada seccién, en funcion a la

siguiente relacion:

o = (KLK) S a _ [ Kpme - _( Kpme
' Kuk/; TopE Kchyon TOPE' L °"P0 Kcn,on FONO

Tabla 31 Volatilidades Relativas, Columna de DME

QroNDO OTOPE | APROM

3,93 23,27 | 13,60

Fuente: Elaboraciéon con Base en Datos Calculados

Con estos valores obtenidos, aplicamos la Ecuacion de Fenske (7.16):

log(ss) '8 (G_g)u{ (%)HK) (7.16)

log(@prom) 3 log(@prom)

log(Sr) _ S ((?;_g)u( G—ﬁ)m{) 2 log (G_Z)co2 (%)CH3OH>

log(@prom) B log(@prom) log(@prom)

o8 (53309) (6335))
log(13,60)

Utilizamos la temperatura promedio de operacion, la cual simplemente sera la media

m:

m =

Sm =

- Sm = 4,6011

aritmética de las temperaturas en el condensador y en el reboiler, como una referencia para

aplicar el siguiente método:

_ 44,80 + 156,3 .
Tppom = —————— = 100,55°C = 373,70 K

Ahora aplicamos el método de Underwood, para lo cual primero realizamos una iteracion

para obtener una variable planteada en la siguiente relacion (Ecuacion (7.17)):

XF(i)
=0 (7.17)
Z (a; — 0)/a;
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Tabla 32 Método Underwood — Columna de DME

Comp. XF K@Tprom @ivolatit 0 =1,366
H>O 0,4006 0,178 1,000 -1,093919
CO; 0,0004 99,012 557,803 0,000402

CH3OH 0,1995 0,347 1,954 0,663632

CH30CH; 0,3994 3,424 19,290 0,429884

Total 1,0000 0,000000

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

Obtenida la variable 8, procedemos a hallar el Reflujo Minimo por medio de la Ecuacién
(7.18):

Z *Di (7.18)
(a; = 0)/a

XH,0%H,0 Xco,%co, xDMEaDME XCH;0HXCH;0H

R +1=
" (an,0 — 0) (aco, - ) (apme — 6) (aCH3OH -9)

R, +1=1,083 - R,, = 0,083
Por condiciones de disefio, tomamos la relacion de Reflujo como 1,25 dando como
resultado:
R =1,25R,, = 1,25 (0,083) > R = 0,104
Una vez obtenido el reflujo y reflujo minimo procedemos a aplicar la Ecuacién de Gilliland,
para tal objetivo determinamos en primera instancia el valor de la siguiente expresion:
R—R, 0,104-0,083
R+1 0,104 +1
Como la expresion obtenida tiene un valor menor al de comparacion establecido por

=0,0188 < 0,1250

Gillland debemos utilizar la Ecuacion (7.19):

S—Sp FERA
1= 0,5039—0,5968( —

R-R
) - 0,090810g< n 1"‘) (7.19)

S =11,2720 etapas
Finalmente, resumimos los resultados obtenidos en la Tabla 33:
Tabla 33 Resultados Método FEG, Columna de DME

Reflujo Minimo (R,,)  Reflujo (R) Numero de Etapas (S)
0,083 0,104 12

Fuente: Elaboracién con Base en Datos Calculados
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El valor obtenido representa al numero de etapas ideales de la columna planteada (12
etapas), pero se requiere el numero real de etapas que se tienen. Para tal caso aplicamos
la correlacion propuesta por O’Connell (Ecuacion (7.20)), la cual se encuentra modificada
debido a que los valores que obtenia no eran de confianza con volatilidades relativas

mayores a 5.

1 = 0,503,722 @ppop ~*°° (7.20)

Para el DME, usamos la siguiente grafica en la cual se lograron plasmar los diversos
estudios para estimar el comportamiento de la viscosidad con la variacion de la temperatura:

Figura 58 Viscosidad Dinamica vs Temperatura — Columna de DME
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Fuente: (ACS Publications, 2012)

De donde tomamos el siguiente valor promedio de viscosidad:
Home) = 0,065 [cP]
En el caso del Metanol, haremos uso de la correlacion de Daubert'nd Danner:

1065, _
Inpycrzomy = —0,3803 + = —0,6657In Tprom
PROM

(7.21)

’

373,70

Inp; czom = —0,3803 + —0,66571n(373,70)

Hi(cHsomy = 0,2293 [cP]

Ahora aplicamos la regla de mezcla de Kendall-Monroe:
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n

1 1 1 1 (7.22)
HLon3 = Z Xi UL(i)® = XcHsML(cHy)3 T XpDMEUL(DME)3
=1
1 l 1 1
i3 = (0,0030)(0,2293)3 + (0,9960)(0,0650)3 — 4y = 0,0651 [cP]
Reemplazando los valores obtenidos en la correlacién planteada:
n = 0,503(0,0651)7%226(13,59)7908 , 5 = 0,7569 = 75,69%
El numero de etapas reales de la columna esta dado por:
S i 11,272 ) 14,8929 = 15 et
= - = = - = E
TS o e = 07569 ~ 0,7569  Creal T etapas
7.3.6.1.2. Localizacion de la Corriente de Alimentacién
Para determinar en qué plato o etapa ingresa la corriente proveniente del Reactor
DME, utilizamos la ecuacion de Kirkbride (Ecuacion):
2 0,206
& _ <XF(CH30H)>< XB(DME) > (E) (7.23)
Ng XF(DME) XD(CH30H) D

Ng [(0,1995) (0,0007)2 (5874,181)]0'206 LR coss
Ng 0,3994/\0,0030/ \3926,676 Ng ’
También se sabe que la suma de ambas etapas sera igual al numero de etapas de la
columna de destilacion dando como resultado la siguiente ecuacion:
Ng + Ng = 15

Resolviendo el sistema obtenemos los siguientes resultados:

N =5,0028 = 5; Ng =9,8901 = 10
Analizando ingresa en el plato 5 desde el tope, y en el plato 10 desde el fondo; entonces

ingresara en la etapa 6.
7.3.6.1.3. Altura de la Columna

Para estimar la altura de la columna hacemos uso de la siguiente ecuacion planteadas por

Heaven:
H, = 0,61 (%) +427  [m] (7.24)
Finalmente, reemplazamos los valores respectivos:
H, =061 (11’272) +4,27 - H, = 13,355 [m] = 14 [m]
0,7569

7.3.6.1.4. Diametro de la Columna

Aplicamos las ecuaciones de Heaven:
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N| =

- @O m

Reemplazando los valores respectivos tenemos:

1 1
2

1\2
V =0,761 (F) = 0,761 (10'067) >V = 0,240
1
D, = [( * )(3926 676)(0,104 + 1)(22,2) (317’950)( ! )( ! )r
¢~ |\7(0,240) ’ ’ ’ 273 /\10,067/ \3600

D, =4,0513 = 4,1 [m]
7.3.6.2. Columna de Metanol
7.3.6.2.1. Calculo del Numero de Etapas

Tal como en la primera columna, utilizaremos el método FEG (Fenske-Underwood-Gilliland)
para calcular el numero de etapas.
Definimos los componentes CLAVE LIVIANO y CLAVE PESADO en funcién a los
parametros establecidos.
s CLAVE LIVIANO (LK) sera el Metanol (CH30H) debido a que es el
componente mas liviano que se condensa en el Fondo
% CLAVE PESADO (HK) sera el Agua (H,0) debido a que es el componente
mas pesado que se evapora en el Destilado
Procedemos a hallar las constantes de equilibrio liquido-vapor para ambos componentes a
las condiciones planteadas tanto en el tope como en el fondo:

Tabla 34 Constantes Equilibrio Liquido — Vapor, Columna de Metanol

Componente | Kronpo Krore
CH3OH 3,26 0,96
H,O 0,97 0,23

Fuente: Elaboracién con Base en Datos Calculados

Posteriormente, hallamos las volatilidades relativas para cada seccion, en funcién a la

siguiente relacién:

a _(KLK) S a _ [ Kpue a _( Kpme
i _KHK i TOPE Kenson TOPE’ FONDO Kens0m) gupg

Tabla 35 Volatilidades Relativas, Columna de Metanol

QroNDO0 OTOPE | APROM

3,35 4,17 3,76

Fuente: Elaboraciéon con Base en Datos Calculados
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Con estos valores obtenidos, aplicamos la Ecuacion de Fenske (7.16):

_ log(Sr) _ log <(§_§)LK (i_g)m{) log <(xB)CH3OH (;C_g)HZO>
~ log(@prom) log(@prom) B log(@prom)
o8 (55340) (6350))
Sm = log(3,76)

Utilizamos la temperatura promedio de operacién, la cual simplemente sera la media

- S,, = 8,8368

aritmética de las temperaturas en el condensador y en el reboiler, como una referencia para

aplicar el siguiente método:
_ 64,60 + 110,50
TPROM = 2 == 87,55°C = 360,70 K

Ahora aplicamos el método de Underwood, para lo cual primero realizamos una iteracion

para obtener una variable planteada en la siguiente relacién (Ecuacion (7.17)):
Tabla 36 Método Underwood — Columna de DME

Comp. XF K@Tprom @ivolatit 6 =1,366
H>O 0,6684 0,421 1,000 -0,700836
CH30H 0,3309 1,558 3,701 0,700863
CH3;O0CHj; 0,0007 6,910 16,419 0,000756
Total 1,0000 0,000000

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

Obtenida la variable 8, procedemos a hallar el reflujo minimo por medio de la Ecuacion

(7.18):
Xpi
Z (al i e)/al

XpMEADME XH,0qH,0 = XCH;0HXCH;0H
(apye —0) (“Hzo - 9) (aCH30H - 9)

Rp+1=2110 > R,, = 1,110

Rp+1=

Por condiciones de disefio, tomamos la relacién de reflujo como 1,72 dando como resultado:
R=172R, =1,72(1,110) > R = 1,909

Una vez obtenido el reflujo y reflujo minimo procedemos a aplicar la Ecuacién de Gilliland,

para tal objetivo determinamos en primera instancia el valor de la siguiente expresion:
R—Ry, _ 1,909 - 1,110
R+1 1,909 +1

=0,2747 > 0,1250
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Como la expresion obtenida tiene un valor mayor al de comparacion establecido por

Gilliland debemos utilizar la Ecuacion:

S-S, R—R,, R —R,\? R —R,\°
= 0,6257—0,9868( ) 0,516( ) —0,1738( )
S+1 R+1/)” R+1 R+1

S = 15,1249 etapas
Finalmente, resumimos los resultados obtenidos en la Tabla 37:
Tabla 37 Resultados Método FEG, Columna de Metanol

Reflujo Minimo (R,,) Reflujo (R) Numero de Etapas (S)

1,110 1,909 15,125

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

El valor obtenido representa al numero de etapas ideales de la columna planteada
(16 etapas), pero se requiere el numero real de etapas que se tienen. Para tal caso
aplicamos la correlacion propuesta por O’Connell:
1 = 0,503 (u,@prom) ~"**° (7.26)
Donde:
u, = Viscosidad dinamica en liquido del componente clave [cP]

aprom = Volatilidad relativa promedio [adimensional]

En este caso tenemos que ambos componentes se encuentran en estado liquido, por lo
que sera necesario aplicar reglas de mezcla para obtener la viscosidad de mezcla. En el
caso del Metanol aplicamos la correlacion propuesta por Daubert'nd Danner (Ecuacion
(7.21)):

)

Injty = 03803 + 2023 _ 665710 Topon = —0,3803 + —
=0 Tomon - O S 360,70

UrcHsony = 0,2601 [cP]

Para el agua utilizamos la correlacién de Van Wingen:

)

— 0,66571n(360,70)

Inpy, = 1,003 — 1,479x10 2T prop (°F) + 1,892x10 5 Tpp0p,” (°F) (7.27)

Iny;, =1,003 —1,479x1072(189,59) + 1,892x107>(189,59)* = iy (n,0y = 0,3260 [cP]
Ahora aplicamos la regla de mezcla de Kendall -Monroe (Ecuacion (7.22)):
1 1 1
tron3 = (0,9959)(0,2601)3 + (0,0020)(0,3260)3 = ;) = 0,2587 [cP]
Reemplazando los valores obtenidos en la correlacién planteada:
n = 0,503(0,2587 = 3,76)"%%26 - n = 0,5061 = 50,61%

Hallamos el niumero de etapas reales de la columna:
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c S 15,1249
i 4 = = d
Srear T¢% 70,5061  0,5061

n= Sreat = 29,8853 = 30 etapas

7.3.6.3. Localizacion de la Corriente de Alimentacion

Para determinar en qué plato o etapa ingresa la corriente de Metanol Crudo utilizamos la

ecuacion de Kirkbride (7.23):
2 0,206 5

XF(H,0) XB(CH;0H) (E) _ (0,6685)(0,0040) (3938,548)
XF(CH;0H) XD (H,0) D 0,3309/\0,0020/ \1935,632

Ne
— =1,7737
Ns

0,206
Ng

Ng

También se sabe que la suma de ambas etapas sera igual al numero de etapas de la
columna de destilacion dando como resultado la siguiente ecuacion:
Ng + Ng = 30
Resolviendo el sistema obtenemos los siguientes resultados:
Np = 19,2256 = 19; Ny = 10,7743 = 11
Analizando ingresa en el plato 19 desde el tope, y en el plato 11 desde el fondo; entonces

ingresara en la etapa 20.

7.3.6.4. Altura de la Columna

Para estimar la altura de la columna hacemos uso de la siguiente ecuacion planteadas por

Heaven (Ecuacion (7.24)):
S
H, = 0,61 (ﬁ) +427 [m]

Finalmente, reemplazamos los valores respectivos:

15,1249
0,5061

R

HC=0£1( )+427—»Hc=zzsoomﬂ__23mﬂ

7.3.6.5. Diametro de la Columna

Aplicamos la ecuacion de Heaven (Ecuacion (7.25)):

0. = () @260+ 122 () () (zago)|- 1)

Reemplazando los valores respectivos tenemos:

N =

1 1
vV =0,761 1y 0,761 : V =0,683
- (F) - (L240) orED
1
D—K * )u%%wxww+nanw%”wx 1)(1HE
¢ [\n(0,683) ’ ’ ’ 273 1,240/ \3600
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D, = 2,5405 = 2,5 [m]

7.3.7. Corrientes Resultantes
En funcion a los valores determinados en los balances de materia, y propiedades de cada

elemento perteneciente a cada corriente tenemos los siguientes valores:

Tabla 38 Corrientes Resultantes del Proceso
Gas Natural Metanol Puro DME
Caudal . o < o
(MMscfd) Produccién (TPD) Pureza (%yp-p) | Producciéon (TPD) Pureza (Y%p-p)
220 6.100 99,847 4.337 99,695

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

Como se puede observar en la Tabla 38, el contenido de DME a obtener es de una pureza
muy alta, lo cual da como resultado un producto de calidad 6ptima para ser comercializado
y sus usos diversificados. Ademas, los datos obtenidos seran fundamentales para realizar

la evaluacion técnica y econdmica mas adelante.

7.4. SIMULACION DEL PROCESO

7.4.1. Introduccion

Con el fin de verificar los célculos realizados y poder ademas cambiar a gusto parametros
sin realizar otros calculos, mostrados en el capitulo anterior, se realizé una simulacion de
toda la planta y los procesos planteados. Esto se pudo realizar mediante el software de
simulacioén provisto por la empresa Aspen Technology denominado Aspen HYSYS en su
version 11; siendo el mas idéneo para la realizacion de simulaciones dinamicas de procesos
quimicos. Aunque también se utilizaron Aspen PLUS v11, DWSim y COCO para ciertas
unidades, equipos y en disefos especificos debido a la facilidad que presentan éstos en
simulacion de equipos, en estado no estacionario.

Como se vio en anterior acapite, se analizara la ultima unidad que da como resultado el
producto final requerido. Sin embargo, es posible encontrar el restante de la simulacion
realizada con su respectivo analisis y comparativa con los calculos realizados en el Anexo
G.

Como alimentacién se tienen tres corrientes principales: gas natural, agua y aire. Las
corrientes de aire y agua se encuentran enlazadas en funcién al gas natural mediante
parametros de disefio (ver Anexo E). Por lo que, si se modifica la composicion o el flujo

molar recibido de gas natural la simulacion calculara la cantidad requerida de las demas
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corrientes de alimentacién para un correcto y 6ptimo funcionamiento de la planta en

cuestién. A continuacion, se tiene la composicién de entrada de dicha corriente (Figura 59):

Figura 59 Composicion de Entrada Simulacion — Corriente de Gas Natural
Mole Fractions Vapour Phase
Methane 0,8878 08878
H20 0,0000 0.0000
Co 0,0000 0.0000
Hydrogen 0,0000 0.0000
co2 0,0002 0.0002
Crrygen 0,0000 0.0000
Ethane 0,0633 00632
Propane 0,0282 0.0232
n-Butane 0,0086 0.0036
n-Pentane 0.0028 0.0028
i-Butane 0.,0039 0.0032
i-Pentane 0.,0028 0.0028
n-Hexane 0,0024 0.0024
n-Heptane 0,0000 0.0000
Argon 0,0000 0.0000
Methanol 0,0000 0.0000
diM-Ether 0,0000 0.0000
Total 1,00000

Fuente: Aspen HYSYS v11
7.4.2. Unidad de Obtencion de DME
El metanol obtenido en la unidad previa, tiene la siguiente composicion:
Tabla 39 Resultados Metanol Puro — Unidad de Obtenciéon de DME

Comp. n; [k':Ol] X
CH3;OH | 7.514,717  0,9992
H,O 6,382 0,0008
CO, = _
cO - -
Ho - -
Total 7.521,099  1,0000

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados, Aspen HYSYS v11

Como podemos observar en la Tabla 39, practicamente toda la corriente es metanol por lo
cual se podria considerar que el producto es Metanol Grado AA debido a que su pureza es
mayor al 99,85%. Cabe recalcar que el producto se encuentra en estado liquido por lo que

para incrementar su presion se hara uso de una bomba (Figura 60).
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Figura 60 Simulaciéon Mezcla de Corrientes — Unidad de Obtencién de DME
MeOH Mixed
Methanaol Pure Temperature | 77,31 | C
Temperature | 78,82 | C Pressure 16.00 | bar
Pressure 1600 | bar Molar Flow 8981 | kgmole/h
Molar Flow | 7521 | kgmale/h DME
Reactor
Prod
T g Pure MeOH — = DME
ylzartgannl Pump Pure MeOH MeOH Reactor
—_ Comp MeOH Mixed DME Heat Inlet
Pump ME Exchanger React
ixer —
E ty QDMER
u
——— - DME MeOH Recycle Comp
Water —
Waste | Temperature | 67,31 |C PME Reactor
0
Pressure 16,00 | bar Purification
Molar Flow 1460 | kgmole/h
DME MeOH Recycle
Comp

Fuente: Aspen HYSYS v11
Por motivos de optimizacion, también existe un mezclador encargado de juntar las

corrientes de alimentacién y reciclo; sin embargo, en esta unidad pasa por un

intercambiador de calor el cual se encuentra ligado al flujo de energia del mismo producto

del reactor.

En la Figura 61, se observa claramente que la corriente saliente del Reactor DME, cedera

calor a la alimentacioén, llegando a caer su temperatura de manera abrupta desde 359,3 a

71,37°C.
Figura 61 Simulacién Intercambiador de Calor — Unidad de Obtencién de DME
MeOH Mixed DME Reactor Prod
Temperature | 77,31 [ C Temperature | 359.3 | C
Prassure 16,00 | bar Pressure 15,95 | bar
Maolar Flow 8981 | kgmole/h Malar Flow 8981 | kgmole/h
DME
Reactor
Prod
DME
mEDH ME?H Feactor
Ixe DME Heat [nle
WeOH
ot Exchanger React —
QDMER

Fuente: Aspen HYSYS v11
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Por otra parte, por requerimientos del reactor en si, la corriente de alimentacién al mismo

debe estar a 300°C; siendo el valor necesario requerido para los calculos, como se puede

ver en la Figura 62:

Figura 62 Datos Corrientes Intercambiador de Calor — Unidad de Obtencion de

DME

Worksheet | Performance | Cynamics | Rigorous Shell&Tube |
Mame MeOH Mixed MeOH Inlet React DME Reactor Proc DME Reactor to P
Vapour 0,0000 1,0000 1,0000 0,0000
Temperature [C] 773 300.0 3593 71,37
Preszure [kar] 16,00 15,95 15,95 15,95
Molar Flow [kgmale/h] 2921 £981 £981 8981
Mass Flow [kg/h] 2 876e+005 2876e+005 2 876e+005 2.876e+005
Std Ideal Lig Val Flow [m3/h] 3614 3614 3846 3846
Molar Enthalpy [kJ/kgmale] -2.358e+005 -1874=2+005 -1.9132+005 -2.397e+005
Moalar Entropy [kl/kgmele-C] 35,14 146,9 1895 75,66
Heat Flow [k)/h] -2 118=+009 -1,6832+009 -1.718=+009 -2,153e+009

Fuente: Aspen HYSYS v11

Primeramente, la corriente mencionada pasa por una columna

DME en el tope y la otra corriente (fondo) va a otra corriente

encargada de separar el

encargada de destilar el

metanol no convertido para que ingrese nuevamente a la unidad, asegurando una mayor

conversién. Para tal fin, se utiliza una funcién logica de “RECYCLE”, tal y como se puede

observar en la Figura 64.

La corriente de recirculacion debe ingresar presurizada a la unidad, por lo que se requerira

una bomba compresora; dado que se encuentra en estado liquido, como la corriente de

Metanol Puro al comienzo de la unidad (Figura 63).

Figura 63
1

DME MeOH Recycle
Comp

Simulacion Recirculacion — Unidad Obtencion de Gas de Sintesis

LIE
Recycle
Pump

DME Recycle Comp Duty
Fuente: Aspen HYSYS v11

DME
MeOH
Recycle
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7.4.3. Comparacién de Resultados

Dada la simulacion y los resultados obtenidos, es posible comparar los equipos principales;
siendo éstas las vitales para cada unidad. Abarcarian los reactores respectivos, las
columnas de destilacion y los intercambiadores de calor de cada unidad (ver Anexo G4).
Como se puede ver en la Figura 61, el Intercambiador de Calor DME en la simulacion tiene
un comportamiento ideal por lo cual la cantidad de calor en la entrada se distribuye
equitativamente en la salida de los diversos flujos (frio y caliente) a contracorriente.
7.4.3.1. Reactor DME
Para la obtencién de DME, se utilizara un “EQUILIBRIUM REACTOR” dado que tener
control del equilibrio, asi como de la temperatura es crucial, tal y como se vio en el analisis
previo establecido en el Capitulo 4. En la Tabla 40 se puede ver variables obtenidas en la
simulacion del reactor y su comparacién con las otras del analisis.

Tabla 40 Tabla Comparativa — Reactor DME

Balance de Materia Calor
Ectudio [kmol] 4 Conversion T, [°C] G[akn;,c]Jo
h Metanol [%] 1
Simulacién | 3.722,000 6,1362 82,99 378,68 | -7.952,620
Andlisis 3.910,914 7,3234 80,00 350,00 | - 1.465,965

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados, Aspen HYSYS v11

Los valores del Grado de Avance de la reaccidon son muy similares; sin embargo, los de las
constantes de equilibrio difieren. Con estos valores, es posible determinar la temperatura a
la cual se lleva a cabo el equilibrio; en el caso de la simulaciéon se aproxima mucho a los
400°C. El hecho que se aproxime a este valor es muy peligroso debido a que puede generar
sinterizacién por lo cual se confirma que el sistema es termodinamicamente limitado, siendo
que si la conversion supera el limite impuesto en el disefo (80%) se aproxima
peligrosamente a desactivar completamente el catalizador o dafar el equipo. En funcion a
la energia liberada, en el caso del simulador es mucha debido a que no se considerd una

refrigeracion para controlar la temperatura cosa que si se realizé en el analisis planteado.
7.4.3.2. Columna de DME

Tal y como se indic6 en la unidad pasada mas precisamente en la seccion de purificacion,
haremos uso de las mismas herramientas indicadas, teniendo los resultados mostrados en
la Tabla 41.
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Tabla 41 Tabla Comparativa, Columna de DME - Obtenciéon de DME

Estudio | S,, [etapas| S [etapas] Ngletapal Tconp [°Cl Tgreg [°C]

Simulacion 6 18 5 45,14 168,20
Analisis 12 15 5 44,80 156,30

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados, Aspen HYSYS v11

Como se puede observar, en la simulacion en el disefio riguroso se tiene un menor
rendimiento por plato que en el analisis planteado, por lo cual seran necesarios mas platos
para cumplir con los productos esperados (especialmente en términos de pureza).
El producto principal que se desea obtener, el DME, tiene las siguientes caracteristicas
comparando ambos estudios:

Tabla 42 Tabla Comparativa, Corriente Producto DME — Obtencion de DME

Estudio Pureza (%p-) Produccion (TPD)

Simulacion 99,650 4131

Analisis 99,695 4337

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados, Aspen HYSYS v11

Como podemos observar en la Tabla 42, la pureza obtenida en ambos estudios es similar,
teniendo variaciones centesimales; brindando un producto con muy pocas impurezas. Al
validar ambos estudios es posible poder realizar otro dimensionamiento si es que se

requiere siendo la variacidon muy leve (de menos del 5%).
7.4.3.3. Columna de Metanol

De la misma manera, haremos uso de las mismas herramientas indicadas, teniendo los
resultados mostrados en la siguiente tabla:

Tabla 43 Tabla Comparativa, Columna de Metanol — Obtenciéon de DME

Estudio S letapas] S [etapas] Ngletapal Tconp [°Cl Tgres [°C]

Simulacion 14 35 9 67,03 111,30

Analisis 16 30 19 64,60 110,50

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados, Aspen HYSYS v11

Teniendo en cuenta los valores mostrados en la Tabla 43, podemos concluir que si bien el
numero de etapas tanto minimo como real son muy similares en ambos casos; existe una
diferencia sustancial en el plato en el cual ingresa la alimentacion. En el analisis se

determiné una etapa que se encuentra mas cercana al fondo por el hecho que se desea
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recuperar un mayor contenido de fondo; hecho contrario debido a que los valores brindados
de la corriente de fondo de la columna previa son diferentes en composicién y por ende
modifican el disefio de forma ligera o significativa, como en este caso.

7.5. DIMENSIONAMIENTO

Previamente se obtuvo la cantidad de producto principal obtenido (DME) y por ende también
la capacidad de la planta (ver Punto 7.3.7). Una vez planteado el respectivo Diagrama PFD
(Figura 38 y Figura 39), el cual plasma a cabalidad el funcionamiento completo de la planta,
es necesario considerar la presencia de dos o tres tanques esféricos presurizados, muy
similares a los utilizados para almacenar el GLP. Siendo éstos, los iniciadores de la cadena
de distribucion del producto en el mercado nacional; donde posteriormente podra ser
transportado mediante cisternas que se encarguen de mantener el producto presurizado
para finalmente llegar al consumidor (cliente) el cual le dara el uso correspondiente.
Entonces mediante los calculos derivados del anadlisis a cada equipo, y a las
consideraciones hechas para el almacenamiento, se tiene la siguiente tabla:

Tabla 44 Dimensionamiento de Equipos — Planta DME

item Nombre Tamafio (m?)
CD-1 Doble Columna de Destilacion 145
R-1 Reactor ATR 42
S—-1 Separador de Agua 26
™ -1 Columna de Tamices Moleculares 220
R-2 GCR 250
R-3 WCR 134
S-2 Separador Bifasico 38
R-4 Reactor DME 35
CDh-2 Columna de Destilacion HP 50
CDh-3 Columna de Destilacion LP 208
Cbh-4 Columna de Destilacion DME 185
CD-5 Columna de Destilacion Metanol 113
TK-1 Tanque Esférico Presurizado 4.000

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

En la Tabla 45, se tiene a los equipos que operan en flujo permanente:
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Tabla 45 Dimensionamiento Equipos en Flujo Permanente — Planta DME

item Nombre Potencia (MW)
C-1 Compresor de Aire 55
CN -1 Enfriador de Aire 53
TE -1 Turboexpander 7,3
H-1 Horno Calentador 79
C-2 Compresor de Gas de Sintesis 22
RB -1 Calentador de Gas de Sintesis 29
CN-2 Enfriador de Metanol 91
BC -1 Bomba Centrifuga de Reciclo Metanol 0,1
BC -2 Bomba Centrifuga de Metanol Puro 0,2

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

Cabe recalcar que en estos dispositivos; se incluyen a condensadores, hervidores, donde

el consumo energético es lo fundamental.

7.6. RELACION DIESEL - DME

Como se pudo ver en analisis previos (ver Punto 2.2.2.7.1), tanto el DME como el diésel
convencional tienen diferentes propiedades fisicoquimicas; las cuales también influyen
cuando se utiliza como combustible y en el ciclo respectivo realizado por el motor.

El poder calorifico del DME es menor que el del metano y el diésel, pero es mas alto que el
metanol, debido a esta diferencia se requerira mas cantidad de DME para viajar la misma
distancia en transporte en comparacion al diésel. Dada esta diferencia, se realizaron
pruebas empiricas erigidas por departamentos de desarrollo de empresas como Volvo;
llegando a concluir que los vehiculos y maquinaria que utilice DME requeriran
aproximadamente entre el 1,2 a 2 (el doble) de volumen en comparacién al uso de diésel
convencional (Volvo, 2012).

Sin embargo, el DME compensa este aspecto desfavorable con el indice de cetano elevado
(un 40% mayor que el diésel), el cual facilita al combustible vaporizarse durante la inyeccion.
Gracias a esta caracteristica, el DME tiene una presion de inyeccion de combustible baja
(alrededor de 200 atm); requiriendo una mayor presion para el diésel (superior a las 1200

atm).
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7.6.1. Parque Automotor en Bolivia
Por la relacién determinada por la combustion de los motores de inyeccién a diésel, se
necesario realizar un analisis del parque automotor en el pais. En este caso con ayuda de
datos proporcionados por el INE, podemos saber el histéricos de vehiculos registrados que
se encuentran transitando por las calles y carreteras de nuestro pais, tal y como puede
observarse en la Tabla 46:

Tabla 46 Parque Automotor en Bolivia por Modelo 2021

Modelo # de Vehiculos
<1969 10.005
1970 — 1975 14.425
1976 — 1980 22.509
1981 — 1985 22.900
1986 — 1990 39.845
1991 — 1995 41.694
1996 — 2000 36.461
2001 — 2005 23.327
2006 — 2010 51.310
2011 - 2015 70.056
2016 — 2020 57.462
2021 1.331

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Obtenidos (INE, 2021)

Cabe recalcar que, para la obtencién de los valores mostrado en la tabla se utilizd como
referencia aquellos vehiculos que utilizan diésel: buses, camionetas, furgonetas, tractores
y la respectiva maquinaria pesada. Siendo las camionetas el tipo de vehiculo mas usado
con un porcentaje cercano al 52% en funcion a la muestra analizada, seguido de los
camiones con un 35% (INE, 2021).

Analizando la Tabla 46, existen varios vehiculos cuyos modelos son inferiores al 2010;
como se indicé previamente cada afio por las normativas impuestas por diversos
organismos exigen motores cada vez mas eficientes. Una soluciéon para subsanar en el
parque automotor antiguo, seria el niquelado respectivo del motor de cada vehiculo con el
fin de generar mas resistencia a la corrosién porque el enlace C — O presente en el DME

puede ocasionar corrosién en una leve proporcion.
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CAPITULO 8
EVALUACION TECNICO ECONOMICA

8.1. EVALUACION TECNICA

8.1.1. Analisis de Sensibilidad

Es evidente que la cantidad de producto obtenido sera un factor preponderante para
analizar si es posible cubrir la demanda insatisfecha de diésel en Bolivia, permitiendo de
esta manera abastecer al mercado boliviano en su totalidad o sobrepasar la demanda
permitiendo generar exportaciones segun el analisis realizado previamente (ver Punto 3.7).
Por esta razon es importante tener en cuenta distintas peripecias que pudiesen ocurrir que
afecten o mejoren la produccién obtenida previamente en la Ingenieria del Proceso (ver
Punto 7.3.7), en este entendido se tomaran en cuenta tres diferentes escenarios: uno
pesimista, uno optimista, y el tercero definido por la produccion.

La empresa Lurgi en conjunto con el conglomerado Air Liquide ofrece la planta en funcién
a un contrato “llave en mano” el cual implica que la empresa se encontraria a cargo de la
Construccion, Ingenieria y Procura (EPC) del proyecto segun las exigencias; es por esta
razon que la empresa en cuestion maneja intervalos de produccion. Como maximo segun
especificaciones para el proceso MegaMethanol es de 7.500 TPD de metanol, y por ende
5.000 TPD de DME; por otro lado, el minimo es de 5.000 TPD de metanol vy
aproximadamente 3.400 TPD de DME (Air Liquide & Lurgi, 2020).

Precisamente estos intervalos seran utilizados para el analisis de los diversos escenarios

planteados como se puede ver en la Tabla 47.

Tabla 47 Analisis de Sensibilidad en funcién a la Produccion de la Planta
Produccién Metanol Produccién DME
Escenario TPD %3 TPD %3
Optimista 7.500 9.500 5.000 7.460
Realista 6.000 7.600 4.300 6.420
Pesimista 5.000 6.330 3.400 5.080

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados y Obtenidos (Air Liquide & Lurgi, 2020)

Una vez planteadas las variables del analisis procedemos a comparar con los valores
proyectados (ver Punto 3.4.3.1), obteniendo los volimenes requeridos de DME en funcién

a la relacién planteada de consumo en el intervalo sefialado (Tabla 48).
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Tabla 48

Volumenes Requeridos de DME para cubrir la Demanda Nacional'®

Afio Den_landa Volumen DME Volumen DME
Insatisfecha (Factor 1,2) (Factor 2)
2019 3.777 4.532 7.553
2020 2.613 3.136 5.226
2021 3.249 3.899 6.498
2022 3.432 4118 6.864
2023 3.5657 4.268 7.113
2024 3.681 4.417 7.362
2025 3.806 4.567 7.612

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados y Obtenidos (Hidrocarburos, 2021)

Considerando un crecimiento anual de la demanda insatisfecha, se llegaron a las siguientes

conclusiones:

En el escenario pesimista, no llega a satisfacer la demanda creciente por
ano; sin importar el factor que se considere.

En el escenario optimista, llega a satisfacer la demanda creciente por afio e
inclusive supera el volumen requerido por lo cual ya es posible hablar de una
exportacion del producto.

En el escenario realista, llega a satisfacer la demanda siempre y cuando el
factor tomado sea menor a 2.

Dado el estudio al parque automotor realizado el factor tomado sera menor
a 2, tomando en cuenta la solucién planteada (ver Punto 7.6.1).

El factor tomado es variable debido a que se encuentra en funciéon a la
eficiencia del motor y el ciclo en cuestion; es decir que mientras mas eficiente
sea el motor menor serd el factor por lo cual el volumen requerido de DME
sera menor. Por las normativas en EEUU y Europa, se podria suponer que
mientras mas moderno el motor mas eficiente, porque se requiere una

combustién mucho mas limpia y eficiente.

8 Medidos en m3 / dia (Metros cubicos por dia)
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8.2. EVALUACION ECONOMICA

Este acapite se encuentra ligado con el anterior debido a que mediante la capacidad a
considerar del producto principal (DME), se puede estimar el costo de la planta y la inversion
realizada. Ademas, realizar la rentabilidad del proyecto como tal en funcion a los diversos
costos e indicadores existentes; y analizar las variables a las cuales el precio sera mas
sensible.

8.2.1. Inversion Inicial (Costo de la Planta)

Como se tiene un valor de referencia propuesto por la misma empresa, es posible estimar
el costo de la planta y por ende la inversién inicial mediante el uso del factor de economia
de escala (Peters & Timmerhaus, 2002), definido por la siguiente ecuacion:

a
CPlanta ) (8.1)
CPlanta Ref

Iptanta = Iptanta ref <
Donde:
Ipianta = Inversion de la Planta (MM$us)
Ipianta rey = Inversion de la Planta Referencia (MM$us)
Cpianta = Capacidad de la Planta (TPD)
Cpianta rey = Capacidad de la Planta Referencia (TPD)

a = Factor de Economia de Escala

Lurgi & Air Liquide han brindado valores estimados para una planta con la tecnologia
propuesta conocida como Lurgi MegaDME, el valor de la planta es de 430 MM$us para una
capacidad de hasta 7.500 TPD de metanol (ver Punto 6.5.3).

Como es una tecnologia que no se encuentra todavia asentada en todo el mundo, se
considerara un factor de economia de escala de 0,7; valor recomendado en estos casos
(procesos petroquimicos (Peters & Timmerhaus, 2002))

Reemplazando los valores con respecto a los obtenidos y analizados en la Evaluacién
Técnica (ver Punto 8.1.1):

4300 TPD\%’

CPl t
— m) = Ipianta = 390 MM$us

a
Ipianta = Ipianta Ref( > =430 MM$US(

CPlantaRef
Sin embargo, sin tomamos en cuenta un factor de error de + 10% el cual puede servir para
subsanar contingencias que pueden suscitarse tal como pago de licencias ambientales, o
aspectos juridicos entre otros (Behrens & Hawranek, 1994), dato provisto por la
Organizacion de las Naciones Unidas para el Desarrollo Industrial (ONUDI). El precio es
practicamente el mismo 429 MM$us, por lo que si se trabaja con el costo de referencia o

con el corregido planteado es indistinto.
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8.2.2. Costos de Operacion

En esta seccion se realiza la estimacion del costo operacion del proyecto, tomando en
cuenta que la planta DME funciona las 24 horas del dia y los 330 dias al afio considerando
un aproximado de un mes para mantenimiento y resolucién de peripecias que puedan
suceder.

Los principales costos de operacién se detallan a continuacion:
8.2.2.1. Costo de Materia Prima

Como se pudo determinar previamente, la materia prima sera el gas natural o en su defecto
el gas seco (ver Punto 7.3.7) por lo que con el valor promedio hallado del US Henry Hub se
podra estimar el costo por la materia prima utilizada. Primero obtenemos el requerimiento
energético de gas natural:

220 MMscf 10°scf 0,03m3 9000 kcal 1000 cal 1BTU
. = * * * * *
Creq energia oy dia ~ 1MMscf = 1scf 1m3 1kcal = 252 cal

1 MMBTU
* 7106 BTU
MMBTU 330 dia MMBTU
QReq energia GN = 222490 dia * 1 afio QReq energia GN — =73.421.538 [W]

Ahora utilizamos el valor del US Henry Hub:

MMBTUy 3,17 $us
*k
afio 1 MMBTU

Costoyateria prima = 73421538 [

$us
CoStOyqteria prima = 232.746.276 | —

Por otra parte, el contrato EPC indica que la demanda energética de la planta es de 40,2
MMBTU / Tonelada métrica producida de DME; dicho consumo incluye, ademas de la
alimentacion, la energia para la Unidad de Separacion de Aire y la generacion de energia
(Air Liquide & Lurgi, 2020). Entonces es posible obtener otro costo general comparativo con

el primero:

T™M 330dia 40,2 MMBTU
Qreq energiacn = 4300 OME *
aenergl dia 1 afio 1 TMpyE

MMBTU
Qreq energia = 57043800 [—]

MMBTU] 3,17 $us

COStOenergla ev = 57043800 [ 1 MMBTU

ano

$us
COSt0energiacn = 180.828.846 | —
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8.2.2.2. Costo de Insumos y Servicios

La planta para su funcionamiento requiere de un contenido de agua y de gas natural o
combustibles para los diversos equipos, en este caso debido a caracteristicas del proceso
MegaMethanol se tiene un volumen estimado de agua para la corriente de alimentacién. En
una primera instancia podemos hallar el caudal de agua:

" 660224 kmol 18kg 11t 1m3® 24h 330dia
= * * % * *
agua ’ h  1kmol 1kg 10001t 1dia 1 afio

) m3
Vagua = 641.215,33 | —

Para hallar el costo de agua a utilizar depende de la cantidad que un medidor determinado
marca, en este caso estamos hablando de volimenes mayores a 50 m® para lo cual se
cancela 30 Bs cada 50 m?® (Ministerio del Medio Ambiente y Agua, 2020) ;0 en su defecto y
si la geologia del terreno escogido lo permite, perforar un pozo de agua. Entonces es posible
obtener el costo por la cantidad de agua requerida para el proceso en la planta:

30Bs 1$us
*
50 m3 6,96 Bs

$us
— Costoggy, = 55.278 70

m3
Costoggyq = 641215,33 [aﬁo] *

El costo hallado representa un valor maximo, debido a que no se considera el agua
producida durante el proceso que evidentemente puede ser reinyectada como una corriente
para conseguir refrigeracion de los reactores o darle otros usos.

Para determinar el requerimiento energético, hacemos uso de la herramienta del simulador
Aspen HYSYS la cual en funcién al diagrama estima la energia necesaria en todo el
proceso; y dado los valores obtenidos entre los calculos realizados y el simulador resulta
que el valor es muy confiable.

E =3 254x101°g*
planta = = h  3600s

En Santa Cruz, la tarifa por consumo de electricidad es de 0,498 Bs / kw — h consumido

%24 h = Epignga = 21.693.334 [kw — h]

(Camara Boliviana de Electricidad, 2021), siendo el costo:

0,498 Bs 1 $us
*
1kw—h 6,96 Bs

Costoepergia = 15.521.960 $us

COStOenergia = 216933340 [kw — h] =

8.2.3. Precio de Venta

Con los datos recolectados previamente, es posible estimar el precio de venta al publico
teniendo en cuenta un margen de utilidad del 80%; el cual es un estandar para este tipo de
proyectos (Westerfield & Ross, 2018). Ademas de considerar el Impuesto al Valor Agregado

(IVA) que por norma es del 14,94% al precio de venta.
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$us 1TMpyr 656,62 kgpyr 1m3pyp 6,96 Bs
* * * *
TMpyr 1000 kgpur 1m3pyE 1000 ltpyy 1 S%us

Precioyentq = 144

Bs
Precioyentq = 0,66 (14 0,8) * (1 + 0,1494) - Precio eniqa = 1,36 [E]

También es posible hallar el volumen producido cada afio, considerando una produccién

constante:

TMpys 330dia 1000 kgpup _ 1m°pys 1000 ltpyp

Volproacaio) = 4300
0%prod(aiio) dia ~ lano = 1TMpyg 656,62 kgoyz 1mM3pup

It
VOlProd(aﬁo) =2.179.898.526 [E]

Considerando que las plantas no operan cada ano al 100% de su capacidad, tomaremos

un 80% como el valor constante de manera preventiva debido a lo expuesto.

It
Volprodaioy = 1.743.918.821 [R]
Finalmente, con los valores hallados, podemos obtener los ingresos anuales a utilizar en
el respectivo flujo de caja (utilizando el precio de venta sin el IVA):

1,18 Bs 1 $%us
E3
11t 6,96 Bs

It
Ingresognua = 1743918821 [aﬁo] ’

$us
Ingreso a1 = 296.807.841 o

De la misma manera para los precios limite considerados, tenemos la siguiente tabla

resumen:
Tabla 49 Ingresos Anuales de Planta en funcién a Precio de DME

. . Precio de Precio de Venta Ingreso
Region o Variable Venta [E] al Publico [E] Anual [M]

it it afio
Precio Promedio 1,18 1,36 296.807.841
Estados Unidos 1,56 1,80 391.621.456
Contrato EPC (Lurgi & Air Liquide) 0,81 0,93 201.994.225

Fuente: Elaboracién con Base en Datos Calculados

Los valores mostrados en la Tabla 49, reflejan claramente que el precio de venta al publico
es muy competitivo con respecto al del diésel, llegando a ser mas barato inclusive si se
considera un factor de 2. Ademas del claro beneficio econdomico ocasionado por la
eliminacion de la subvencién debido al precio competitivo derivado del costo de produccion
estimado hallado. Esto es posible verificar con datos de la Fundacién Jubileo, la cual estima

que el afo 2019, Bolivia gast6 alrededor de 1.200 millones de délares en la importacion de
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los gasolina y diésel obteniéndose un gasto por tema de subvencion de mas de 500 millones
de délares de los 1.200 mencionados previamente (Fundacion Jubileo, 2019).

Entonces para el flujo de caja se utilizara el mayor precio de venta al publico debido a que
en caso de que fuese menor el margen de utilidad se incrementara también; siendo un

indicador muy fiable.
8.2.4. Condiciones de Préstamo

En este caso se tomara en cuenta un interés nominal del 10% para un lapso relacionado
directamente con el flujo de caja, el cual se encuentra proyectado en funcién a las variables
definidas previamente; y algunas consideraciones mas realizadas. En este caso se
consideraran 20 afos en la proyeccion, entonces el préstamo se programara para este
tiempo.

La cuota anual por dicho préstamo aproximadamente 50.507.638 $us, teniendo en cuenta

la respectiva amortizacién y el interés considerado.
8.2.5. Flujo de Caja

Como se indicé previamente, las variables obtenidas con el mayor valor derivado del costo
de produccién del producto es el mejor para realizar el flujo de caja proyectado. Donde se
considera, por el crecimiento de la demanda que se quiere satisfacer, un incremento cada
ano del 1,5%, como referencia al crecimiento del mercado de diésel.

Con respecto al costo de la materia prima, consideramos que cada afo existira un
crecimiento del 2,5% debido a la fluctuacion de precios del gas natural. Puesto que es muy
impredecible saber si los precios iran al alza o caeran en picada por lo cual pese a que se
esta seleccionando un precio algo elevado; el crecimiento constante servira para subsanar
dichas contingencias.

Para el mantenimiento se consideré también un crecimiento entre afio y afio, debido a que
mientras la planta se encuentre operativa el mantenimiento puede ser mucho mas costoso.
Debido al desgaste de los diferentes equipos, del catalizador utilizados por cada uno de los
cuatro reactores, etc. En el caso de variables como muebles y mano de obra, se tomd en
cuenta criterios proporcionados por proyectos (Peters & Timmerhaus, 2002).

A continuacion, en la Tabla 50 y la Tabla 51, se tiene el flujo de caja proyectado para 20
afios después del afio 0 (el cual determina el tiempo que demora la construccién de la
infraestructura previo a la puesta en marcha), el cual es el tiempo de proyeccién requerido
segun la ONUDI.

134



sope|nojen soje Us aseg Uoo ugloelode|] :ajusn4

65'988°156'68

"

$§9'8€9°L0S5°0S-

60°9¥8'855°06

§9'8€9°L05°0S-

28'9EE'CY0’L6

§9'8€9°L05°0S

¥9'920°505°16

69'8€9°205°0S-

0%'605°058°1L6

§9'8€9°L05°0S-

20°282°€L1'26

"

G9'8€9°L06°0G-

SS‘118'V6€26

§9'8€9°L05°0S-

V116712526

§9'8€9°L05°0S

00°000°000°0€ Y~

00°000°000°0€Y-

O13INVrvd 3aornid Tviol
O.INAIWVIONVNI4 30 OrNTd TV.L0L

59°8€9'20G°0S

G9'8€9°'£0G°05

G9'8€9°'£0G°05

59'8€9'205°0S

G9'8£9'£0G°05

59'8€9'205°0S

G9'8£9'£0G°05

G9'8€9°'£0G°05

00°000°000°0€ Y

oleqel; op eyded|
soJsloueuly sojse|

00°000°82-

OINIINVIONVNIH ¥0d SOSFAONI TV.1O0L
ozed obue| ap owejsad| 4 |

way

OINIINVIONVNIH ¥Od SOSIAONI .oz_

O.IN3INVIONVNIH 30 SIAVAIAILDVY

00°000°82- 00°000°82- 0000082~ 00°000°22- 00°000°€€- 00°000°22- 00°000°00}- NOISYEANIFA Orn74 1v.10L
00°000°G 00°000°'G 00°000°'G 00°000°G 00°000°2 00°000°G 00°000° 2 00°000°GL TYNOSH3d H VdVd SYANIINA| €
00°000°€} 00°000°€L 00°000°€L 00°000°€} 0000001 00°000°€} 0000001 00°000°GE IVHENTO NI SYINAINVEEEH| ¢
00°000°04 00°000°0L 00°000°0L 00°000°0} 00°000°0L 00°000°G} 00°000°0L 00°000°0S VNIOIJO 30 STIISNI A S31gENIN| - £

vZ'ses L8y ovL

YL'Y8Y V60" LY

LY'SL6'LLS YL

62°'599'070°2v1

S0'vYLS8ETYL

19'GZ6ELLTYL

0Z'05¥°626°CvL

08'685°621°EV1L

NOISHIANI Od SOSZRIONI TV1OL
SBUOISIOAUl 8GOS OJUBlIpUSY [ | |

way|
NOISXEANI ¥Od SOSTONI wy
NOISH¥EANI 30 SIAVAIAILOY

NOIOV:EdO 3a Ornid Iv.1oL

00°000'GZ 00°000°'62 00°000°'G2 00°000°52 00°000°52 00°000'6Z 00°000°GZ 00°000°02 OINFINVNOIONN 3a SOLSVYO| £
00°00S'GS 00°00S°GS 00°00S°GS 00°00S'GS 00°00S°GS 00°00S'GS 00°00S°'GS 00°000°G9 SAINVINGIVYO A SOANNSNI| 9
Zv'v€6'99 ¥Z'Sv6'G9 89'0L6'79 2501079 G5'¥90°€9 1G°C€1'29 SEVLT L9 0£'60€'09 VNGO N3 OLNGININGINVN| - &
00'000'S2 00'000'6Z 0000062 00°000'52 SVIHOLINSNOD| ¥
66'696'68 18'60Z°88 GE'9/¥'98 €1'08L'¥8 9e'8LLe8 65'887°'18 8.°068'6L 62'vze 8L NQIOVH3d0 30 TYNOSHAd| €
7€°896'92C° L1 19°28€2269) T2'65G12L 9L 8G°CYy Ly 9L 16°2,6°0€2°9) vZ'LL1166GL 0v'68L'7SL'G)L 00°096'12G°S ) VOILZOHENT NOIOONAOEd 3a OLSOD| ¢
05'281°'299'9/¢ 6E'YZEYL6'69C  |61'870LEEEIT 69'6£€ 806952 £9'282'2¥9°052 22'950'625 vve 06°CE6'795'8€2  |00'9L2°9VL°2€EC UQI0oNpoJd 9p SOSIONP SOISOD| 4

67°080°6£9°VEY

S8°2¥8'sle8ey

06°625°288° L2V

28'8€L°259°SLY

15°280°015°60%

62v12'8SY €0V

€9'2L1°G6Y"L6€

6.'G5¥'1.29°L6E

00‘0

SITVNOIOVEdO SOSTIONI TVLOL

6708069 VEY  [98'Z¥8'Gle8ey  |06'625°288'1Zy  [¢8'8ELTS9SIy 162800160  [6TvleeGyEor  [e9'si.Gevi6€  |6LGsvieolee | ] seeAl 4|

8

L

9

S

14

€

[4

I

0

way|

STTVNOIOVREJO SOSFIONI ‘oN

NOIOVEdO 3d S3avalAILOVY

(Sn$ us opesaidx3) 0AV.LIIAONd VIV 3@ Ornid

| 9Med — opejaalolid elen ap olni4

0G ejqeL

135




sope|noje) soje ue eseg U0 UQIoRIOgE|] :ajuen

85'85€°051°9L

§9'8€9°L05°0S-

€2'GVS'8.8'LL

§9'8€9°L05°0S-

€5°12EVYY 6L
69'8€9°205°0S"

1v'9.1°156'08

"

§9'8€9°L05°0S-

¥1°169'€0€28

§9'8€9°L05°0S-

29'1Y5'109°€8

§9'8€9°L05°0S-

v.°106°LSLV8

69'8€9°205°0S-

08'6v6'698'S8

§9'8€9°L05°0S-

22'151'€£8'98

§9'8€9°L05°0S-

11°10€°292'28

"

§9'8€9°L05°0S-

18'981°955°88

§9'8€9°L05°0S-

62'01L2'81€°68

§9'8€9°L05°0S-

§9'8€920505

§9'8€920505

59'8€92050S

G9'8€920505

59'8€92050S

59'8€92050S

§9'8€920505

59'8€92050S

59'8€92050S

69'8€920505

§9'8€920505

|s9'8€9'205 05

0000082~

0000082~

0000082~

0000082~

00°000°82-

0000082~

0000082~

0000082~

00°000°'82-

0000082~

0000082~

0000082~

00°000°S
00°000°€}
00°000°0}

00°000°S
00°000°€}
00°000°0}

00°000'S
00°000°€}
00°000°0}

00°000°S
00°000°€}
00°000°0}

00°000°S
00°000°€}
00°000°0}

00°000°S
00°000°€}
00°000°0}

00°000°S
00°000°€}
00°000°0}

00°000'S
00°000°€}
00°000°0}

00°000°S
00°000°€}
00°000°0}

00°000°S
00°000°€}
00'000°0}

00°000°S
00°000°€}
00°000°0}

00°000°S
00°000°€}
00°000°0}

€2°266'589'921

68°c8L V11’821

61096'6.6'6Z1

ZLsLL L8y

6.'62€°6€8°2€1

L2'08L°0VLVEL

6£'0V1'€62'SEL

SY'v8S LOV'9EL

9.°6£6°L6Z'8E1

9v'SZ1'260°6EL

¥6'8VE€¥S8'6€1

00'000'S2
00'005°SS
10'820°08
00'000'S2
0L'€0L'¥LL
6€°'9/8'965 0
v€'L18'6.0TLE

00'000'S2
00'005°SS
€€'Gr8'8L

1€'998°LLL
90'68Y'26¢0C
8€'8G.'¥00°€9€

00'000'S2
00'005'SS
€1°089°2L
00'000'S2
26°2L9'60L
50'009°266'61
8.'€86°0G1 ¥SE€

00'000'52
00'005°SS
v1'2€5°9L

1¥'22S 0L
16°CYL 26961
16'VSL'ELSGPE

00°000°S2
00°005°SS
€LL0Y'SL
00°000°52
8L'vLY'SOL
€1°265090v'61
6.'700980°LEE

00'000'S2
00°005°SS
28°98Z vL

'Ly 0L
81'€9Z'61 161
26'V6€ ¥98'82E

00°000'S2
00'005°SS
66'88) €L
00°000°5Z
28°02€°101
6v'CLL9e8'8L
LLZLEEY802E

00'000'S2
00'005'SS
8€°2012L

Y1'vEE’66
£1'/€€'85581
8Y'S98°LL0°ELE

00°000°52
00°005'SS
SLLYO'LL
00°000°52
11'98€26
62°9.0'¥8Z'81
6€°'€82'€8E°S0E

00'000'S2
00'005°SS
/8'166'69

18'0LY'S6
92'898°¢10'8)
£9'016'7€6'L6C

00'000'S2
00'005°SS
15'256'89
00'000'S2
8.'709°€6
V€S9’ LY.L LL
6v'502"899°06C

00'000'S2
00'005°SS
£1'866'L9

6€'69.L°L6
18'2/€°S8Y'LL
90°LEL'8.5'€8C

19'28€°299'615

19'28€°299'61S 20'€¥9'286°LLS 90'26€°9L¥'¥0S SS'296°196'96 20'20L L1968y €¥'2.6°18E'C8Y 18'VLL'€SZ'SLY 88'82.'622'89% LL'2L0°0LE LY 0v'/89'26V ¥S¥ 0L'9¥0'9.L'Lvy  [02'999'8SL LY

(174

20'€v9'Z86°LLS

6l

90°26€°9LY'¥0S

8l

S5‘296°196'96Y

Ll

20'20L°L19°68Y

9l

|| @ed — opejoaiold ele) ap oln|4

€V'CTL6°18ET8Y

Sl

18'VLL'ESTSLY

vi

88'82.°622°89Y

€l

LL'LLOOLE LIV

%

0v'289°Z6V'vSY

L

1S ejqeL

0L'9v0°9LL LYY

%

0.'999°8S 1’ LYY

6

136



8.2.6. Indicadores Financieros de Rentabilidad

8.2.6.1. Valor Actual Neto (VAN)

El Valor Presente Neto o Valor Actual Neto (VPN o VAN), representa la suma presente de
la inversion inicial mas los ingresos netos presentes y futuros de un proyecto. Para hallar el
VAN se traen a valor presente los ingresos futuros de cada afo, descontandoles la tasa de
interés (tasa de oportunidad) anual, de acuerdo con los periodos transcurridos entre el
momento 0 y el momento del ingreso. Luego en el momento 0 se obtiene el valor neto entre
el valor presente de los ingresos y el valor presente de los egresos (inversion).
Si el resultado del VAN es positivo, esto significa que la rentabilidad del proyecto es superior
a la tasa de oportunidad del dinero en otra inversion y que; por lo tanto, el proyecto es
financieramente viable. En caso de ser negativo, no quiere decir que no existan beneficios;
sino que éstos no alcanzan a compensar la tasa de oportunidad y por lo tanto es mejor
invertir en otros proyectos que si generan dicha tasa.

La féormula para hallar el VAN es la siguiente:

BN. BN BN.
Tt arE Tt Er

VAN = BN, +

O generalizando:

T
VAN = Z( BNt_ ) (8.2)
£ 1+t

Donde:
BN; = Beneficio Neto cada periodo (Flujo Neto Anual)
t = Periodos del proyecto desde 1 hasta T
T = Ultimo periodo del proyecto

i = Tasa de oportunidad

La tasa de oportunidad es la mejor tasa que tendria el inversionista como alternativa, en

caso de no decidirse por el proyecto en estudio.
8.2.6.2. Tasa Interna de Retorno (TIR)

La Tasa Interna de Retorno (TIR) es la tasa de descuento que hace que el VAN sea igual a
cero (0), en otras palabras, es aquella tasa de oportunidad para la cual el proyecto en
estudio es apenas aceptable. También se define como la tasa que iguala la suma de los
flujos descontados a la inversién inicial.

La TIR mide la rentabilidad de los recursos que se mantiene dentro del proyecto; también

se puede decir que representa la tasa de interés mas alta que un inversionista podria pagar,
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sin perder dinero, si todos los fondos para la financiacion del proyecto se tomaran prestados
y el servicio de la deuda (capital e intereses) se pagaran con los flujos del proyecto, a
medida que los mismos se fueran produciendo.
Para aplicar la TIR, se parte del supuesto que el VAN = 0, entonces se buscara encontrar
una tasa de actualizacion con la cual el valor actualizado de las entradas de un proyecto,
se haga igual al valor actualizado de las salidas.

La ecuacion de la TIR es la siguiente:

n ,
=1
Donde: t = TIR
En cuanto a la conveniencia de realizar la inversion, la decision sera favorable cuando la
TIR sea mayor que la tasa de interés en el mercado, esta tasa (i) alcanza un valor del 10%
en el proyecto.
e SIiTIR < i esun Proyecto econébmicamente no rentable
e SiTIR =i es un Proyecto econdmicamente no concluyente

e SiTIR > i es un Proyecto econdmicamente recomendable

La tasa de interés se considera generalmente al 10%, por lo que dicho parametro sera

utilizado con ese valor.

8.2.6.3. Periodo de Recuperacion del Capital (Payback)

El Periodo de Recuperacion del Capital, también llamado Payback, es un criterio de
evaluacion de inversiones que se define como el tiempo en el que la inversion devolvera el
capital invertido. Es decir que por medio del Payback podemos determinar el numero de
periodos (normalmente afios) que se tarda en recuperar el dinero desembolsado al
comienzo de una inversion; lo cual es crucial para evaluar la rentabilidad de dicha inversion;
siendo lo mas atractivo un periodo de recuperacion corto que una mas largo.

La principal ventaja del Payback es la simplicidad que ofrece para realizar un analisis, sin
embargo, se encuentra limitado solo al periodo del estudio y no toma en cuenta factores de
alteracion a los precios del mercado como ser la inflacion.

8.2.6.4. Relacion Costo — Beneficio (B / C)

La relacion B/C, muestra la cantidad de dinero actualizado que recibira el proyecto por cada
unidad monetaria invertida, el mismo se determina dividiendo los ingresos actualizados
entre los costos o0 egresos actualizados.

A continuacion, se describiran las situaciones que se pueden presentar en la relacion B/C:
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e Relaciéon B/C > 1: Indica que los ingresos son mayores a los egresos por

lo cual el proyecto es aconsejable y debe aceptarse.

e Relacion B/C = 1: Indica que los ingresos son iguales a los egresos, en

consecuencia, el proyecto es indiferente y la decision de aceptar o rechazar

el proyecto depende otros factores.

e Relacion B/C < 1: Indica que los ingresos son menores a los egresos, por

lo tanto, el proyecto no es aconsejable y se debe rechazar.

La férmula utilizada para calcular la relacion B/C es la siguiente:

n Vi
i .
B/C = % (8.4)
=0 (14 )"
Donde: B/C = Relacion Beneficio/Costo

Vi = Valor de la producién (Ingresos)

Ci = Egresos

i = Tasade descuento

8.2.7. Rentabilidad para la Planta

Con el flujo de caja realizado es posible armar la siguiente tabla que representa el flujo de

efectivo neto el cual es aditivo por lo cual por una simple comparativa es posible determinar

el tiempo en el cual se recuperaria la inversién (Payback), ademas con estos valores es

posible obtener los principales indicadores financieros restantes, y al mismo tiempo poder

determinar la rentabilidad del proyecto en cuestion. Tal y como se puede ver en la Tabla 52

y la Tabla 53:

Tabla 52 Analisis de Flujo de Efectivo Proyectado, Periodo 0 — 5

Flujo de Efectivo

Flujo de Efectivo Acumulado

Periodo | No Descontado  Descontado

No Descontado Descontado

0 - 430.000.000,00 =
1 92.521.947,14
2 92.394.811,55
3 92.173.287,02
4 91.850.505,40

5 91.505.026,64

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

139



Tabla 53

Analisis de Flujo de Efectivo Proyectado, Periodo 6 — 20

Flujo de Efectivo

Flujo de Efectivo Acumulado

Periodo

No Descontado

Descontado

No Descontado

Descontado

6
7
8
9
10
11
12
13
14
15
16
17
18

19
20

91.042.336,82
90.558.846,09
89.951.886,59
89.318.710,29
88.556.486,81
87.762.301,11
86.833.151,22
85.865.945,80
84.757.501,74
83.604.541,62
82.303.691,14
80.951.476,47
79.444.321,53
77.878.545,23
76.150.358,58

51.391.025,67
46.471.007,05
41.963.218,96
37.879.852,31
34.142.359,22
30.760.151,14
.667.717,98
24.872.305,93
22 0101200545
20.014.262,56
17.911.681,18
16.015.818,06
14.288.759,54
12.733.764,46
11.319.265,57

551.487.914,58
642.046.760,67
731.998.647,26
821.317.357,55
909.873.844,36
997.636.145,47
1.084.469.296,68
1.170.335.242,48
1.255.092.744,22
1.338.697.285,84
1.421.000.976,98
1.501.952.453,45
1.581.396.774,99
1.659.275.320,22
1.735.425.678,80

400.664.943,16
447.135.950,21
489.099.169,17
526.979.021,48
561.121.380,70
591.881.531,85
619.549.249,82
644.421.555,75
666.740.855,00
686.755.117,55
704.666.798,73
720.682.616,79
734.971.376,32
747.705.140,78
759.024.406,36

Fuente: Elaboraciéon con Base en Datos Calculados

Una vez planteado el flujo respectivo es posible determinar los indicadores financieros para
posteriormente realizar un andlisis de rentabilidad del proyecto en cuestién. Entonces en

funcidén a los conceptos mostrados previamente, obtenemos los siguientes resultados

(Tabla 54):
Tabla 54 Indicadores Financieros del Flujo de Caja Proyectado
Indicadores Valor
VPN 329.024.406,36
TIR 20,6 %
B/C 1,77
Payback 4 afios y 6 meses

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados
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8.2.7.1. Analisis de los Resultados

Para los calculos se utiliz6 una tasa de descuento de 10%.

a) Valor Actual Neto (VAN)
El valor obtenido es 329.024.406,36 $us, por lo tanto, el proyecto es viable en funcién a
este indicador. Debido a que el valor obtenido es mayor a 1, y esta es la condicién basica
para aseverar factibilidad.

b) Tasa Interna de Retorno (TIR)
El valor de la TIR es de 20,6% mayor a la tasa de descuento utilizada (10%), por ende, el
retorno neto es 10,6%. Entonces el proyecto es viable por este indicador financiero, ya que
la TIR es mayor a la Tasa de Descuento, el criterio de comparacion indicado.

¢) Relacion Costo — Beneficio (B / C)
La Relacion Costo — Beneficio es de 1,77; el criterio a aplicar indica que: si el indice es
mayor a 1 el proyecto es viable. Como el valor obtenido cumple, el criterio el proyecto es
viable aunado a que por cada délar invertido se recupera 0,77 centavos de délar, lo cual es
muy beneficioso para los inversores.

d) Periodo de Recuperacion del Capital (Payback)
El capital invertido se recuperara en 4 afios y 6 meses aproximadamente, dentro de los 20
afnos escogidos para la proyeccion financiera. El criterio de evaluacion indica que mientras
menor el periodo, el proyecto es mas atractivo por lo tanto el proyecto es viable por este
indicador financiero, siendo la brecha maxima para la recuperacién la mitad del tiempo
utilizado para el analisis (10 afios); es decir que lo invertido en la planta se recuperara en

la cuarta parte tomando en cuenta el tiempo considerado.
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CAPITULO 9
CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

A continuacion, se presentan las conclusiones y recomendaciones del proyecto:

9.1.

CONCLUSIONES

Segun los historicos y las proyecciones realizadas con éstos, la demanda de diésel
se incrementara y; lo contrario sucedera con lo producido por lo que el dinero
gastado en la importacién a los diversos paises hombrados afectara la economia
del pais de manera mas significativa cada afio.

La industrializacion del gas natural es la medida mas eficiente para generar
productos de mayor valor agregado, y por ende aprovechar de mejor forma nuestros
recursos naturales.

La tecnologia seleccionada fue la implementada por Lurgi & Air Liquide,
MegaMethanol — Mega DME; dado que es la mas robusta en funcién a plantas
puestas en marcha de gran escala aunado a la experiencia previa de Air Liquide en
unidades eficientes de Separacion Criogénica.

Los calculos realizados en la Ingenieria del Proceso y la respectiva simulaciéon
tienen un margen de error muy pequefo, lo cual validaria la simulaciéon para un
escalamiento objetivo, en el caso de que se requiera un mayor o menor volumen.
La planta por defecto fue disenada para producir aproximadamente 4.300 TPD de
DME, de las 6.100 TPD de metanol obtenidas previamente; usando como materia
prima al gas natural 220 MMscfd lo cual implicaria un gasto estimado de 0,071 TCF
de gas natural por afio.

El producto obtenido (DME) tiene una pureza de 99,695 %y, l0 cual indica que se
tiene un producto de muy alta pureza.

El lugar elegido para la ubicacion del proyecto fue Santa Cruz, siendo mas preciso
proximo a la Planta Separadora de Rio Grande, debido a la posibilidad de optimizar
todos elementos de la materia prima (gas natural); porque el proceso requiere el
metano para realizar las reacciones respectivas.

La demanda insatisfecha de diésel puede ser cubierta por la Planta propuesta
teniendo en cuenta el factor dado el motor de inyeccion utilizado por el parque
automotor en el pais.

La planta tendra un coste cercano a los 430 MM$us, los cuales se recuperaran en

aproximadamente 4 anos y 6 meses, desde la puesta en marcha, aunado a los
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demas indicadores financieros se puede denotar que el proyecto es viable y
rentable.

9.2. RECOMENDACIONES

A continuacién, se presentaran, las siguientes recomendaciones:

e Durante el proyecto se tomé aspectos de la Ingenieria Basica y Conceptual, sin
embargo, es prudente realizar la Ingenieria a Detalle de toda la planta propuesta
para tener valores mucho mas precisos.

e Realizar pruebas empiricas a motores de inyeccion a diésel con el DME.

e Realizar un analisis de la situacién de los diversos mercados potenciales para una
virtual exportacion.

o Fomentar la exploracién y la inversién extranjera para el descubrimiento de nuevos

pozos gasiferos en Bolivia.
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Anexo A
Normativa Sobre Emisiones

Debido a la preocupacion por el avanzado crecimiento de emisiones contaminantes
producidos por el parque automotor a finales de los afios 80, la Unién Europea creo e
implementd la norma Euro, con la cual los vehiculos nuevos debian cumplir con las
exigencias que limitaban los gases potencialmente peligrosos para la salud como los son
el 6xido de nitrdgeno, el monéxido de carbono, el diéxido de carbono, entre otros, que son
cada vez mas severos. A partir del afo 1992 entr6 en vigor la primera norma Euro 1y fue
asi como cada 4 afos a aproximadamente, han entrado en vigencia con nuevos requisitos
y nuevos valores que deben cumplir los vehiculos; de esta forma su evolucién ha exigido
ser mas rigurosa en las normas Euro 2, Euro 3, Euro 4, Euro 5 y la mas reciente Euro 6, la
cual ya ha pasado por varias revisiones y actualmente esta vigente la C y en el 2020 entrara
en vigor la D en ciertos paises del continente europeo, teniendo en cuenta las prohibiciones
de vehiculos propulsados por combustibles fosiles.

La constante evolucion de la norma Euro, siempre ha buscado mejorar la calidad del aire
pidiendo a los fabricantes implementar y acondicionar nuevas tecnologias que limpien cada
vez mas los gases de salida a toda clase de vehiculos. En la siguiente figura se puede
observar la evolucion de la norma en funcion a los afos:

Figura 65 Evolucién de las Normas Euro

Euro 0 | Euro1 Euro2 | Euro3 Euro4 | Euro5 | Euro6
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= Reduccion de gases con laimplementacion de cada una de las normas Euro.

Fuente: (ECHEMI, 2021)
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Es importante aclarar que las normas Euro aplican para los dos tipos de motores de
combustién interna como los son de tecnologia diésel y gasolina, los cuales cuentan con
valores distintos, pero igual nivel de exigencia.

En Bolivia, sélo se tiene implementada la norma Euro 3, debido a que el parque automotor
todavia es muy antiguo por lo que los motores utilizados se encuentran menos optimizados
que los de vehiculos mas modernos.

Entre las medidas mas destacadas que toma la norma Euro 5 se puede citar: la
implementacién obligatoria a los vehiculos diésel de filtros de particulas (FAP), mientras
que en los vehiculos a gasolina se instalé la inyeccion electronica directa. En la Euro 6 se
introdujeron catalizadores SCR con AdBlue para el diésel y catalizadores integrados mas

filtros antiparticulas FAP para gasolina.
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Anexo B
Vida util y efecto en el calentamiento global del DME y éteres

fluorados

Se realizé un estudio del efecto de ciertos compuestos con caracteristicas muy buenas para
ser propelentes, para reemplazo de los utilizados clorofluorocarbonos; asi como su efecto
en la atmosfera y por ende en el calentamiento global. En este entendido se considerara
como factor preponderante del estudio al GWP, el cual se define como la capacidad relativa
de una molécula para afectar el cambio climatico.

Los calculos para el GWP integran también el tiempo total de vida de la molécula en la
atmoésfera, asi como la fuerza radioactiva que es una expresion para evaluar el efecto
acumulativo de las emisiones de un gas de efecto invernadero en clima. En funcion a las
variables planteadas se tienen los siguientes resultados:

Tabla 55 Tabla de Comparacion GWP de Diferentes Hidrocarburos

Especie F6r’m|.JIa Tiem.po GV\{P GWP GW!D
Quimica devida 20afos 100 afos 500 afios
E125 CHF,OCF;3 165,2 11.800 1.400 9.120
HFC -134 CHF,CHF; 10,6 2.900 1.000 310
HFC -143a CH3CF3 48,3 5.000 3.800 1.400
E143a CH3;0CF; 57 2.200 656 202
DME CH3OCH; 0,015 1,2 0,3 0,1

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Obtenidos (D. A. Good, 1998)

Los valores de los clorofluorocarbonos (HFC) comparados fueron proporcionados por el
Panel Internacional por el Cambio Climatico (IPCC). Como era esperado, los éteres y en
especial el DME tiene un efecto practicamente insignificante en la atmaésfera, por lo cual se

podria concluir que es el propelente mas amigable con este fendmeno.
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Anexo C

Proyecciones de Oferta y Demanda

C1.Metodologia para Realizar Proyecciones
La forma mas sencilla y también la mas utilizada por programas estadisticos para realizar
prondsticos en funcion al tiempo es la regresion lineal. Para realizar la regresién lineal se
utiliza el método de minimos cuadrados con un conjunto de valores obtenidos, mientras
mas valores se tenga sera mejor.
A continuacion, se presenta un ejemplo, para la demanda de gas natural en el pais en
funcion a los datos adquiridos en el Ministerio de Hidrocarburos.

Tabla 56 Histoérico de la Demanda de Gas Natural, 2015 — 2021

n Ao Demanda (MMm?3)

1 2015 3.173,54
2 2016 3.298,15
3 2017 3.699,14
4 2018 3.745,77
5 2019 3.496,45
6 2020 3.005,65
7 2021 3.149,25

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Obtenidos (Hidrocarburos, 2021)

En el caso del 2021, dado que se tienen los valores del primer semestre es muy sencillo
completar el afio por regla de tres simple, dando un valor acorde a la recuperacion dada
por la reactivacion econémica mundial y regional.
Con los valores obtenidos procedemos a realizar el ajuste por minimos cuadrados, o en su
defecto utilizar algun software matematico o estadistico el cual nos brinde la recta mas
acorde a los datos brindados. Obteniendo la siguiente ecuacion, donde el eje de las
ordenadas (x) es el afio y el eje de las abscisas (y) es la demanda requerida:

y=Ax+ B - DEMANDA = —30,732(Afo) + 65385
Con esta ecuacion solo bastara reemplazar los afos siguientes, la proyeccién se llevara a
cabo hasta 2024. Cabe recalcar que también es posible realizar la proyeccion en funcion al
numero de datos en vez de los afios, siendo el resultado el mismo.

A continuacion, en la Tabla 57 se muestra los datos a graficar con la proyeccion incluida:
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Tabla 57 Proyeccion de la Demanda de Gas Natural, 2015 — 2024

n Afo Demanda (MMm?3)

1 2015 3.173,54
2 2016 3.298,15
3 2017 3.699,14
4 2018 3.745,77
5 2019 3.496,45
6 2020 3.005,65
7 2021 3.149,25
8 2022 3.243,93
9 2023 3.213,19
10 2024 3.182,46

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Obtenidos (Hidrocarburos, 2021)

Figura 66 Tendencia de la Proyeccion de la Demanda de Gas Natural, 2015 —
2024
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Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

Como se puede observar en la Figura 66, la tendencia de la proyeccién es decreciente, por
la pendiente negativa. Un resultado similar se brinda con la funcién “Prondstico” de

Microsoft Excel por lo que la proyeccién seria aceptable.
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C2.Proyeccion de Volumen de Venta Diésel en el Mercado Interno
Para el caso el volumen de venta de diésel en el mercado interno se realizara la proyeccion
hasta el 2025, aplicando la metodologia tenemos:

y=Ax+ B - VOLUMEN DE VENTA = 280,7165(Aflo) + 9127,4614

Tabla 58 Proyeccion de Volumen de Venta Diésel en el Mercado Interno, 2010 -
2025
n  Afio Volumen
(MMBDblI)

—

2010  8.350,94

2 2011 9.109,21
3 2012 9.835,62
4 2014 10.669,65
5 2015 11.361,16
6 2016 11.274,92
7 2017 11.384,65
8 2018 12.047,13
9 2019 12.474,35
10 2020 12.850,99
11 2021 10.452,75
12 2022 11.614,06
13 2023 12.776,78

14 2024 13.057,49
15 2025 13.338,21

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Obtenidos (Hidrocarburos, 2021)

C3.Proyeccion de Porcentaje de Demanda Insatisfecha de Diésel 2010 — 2025
Para el caso de la demanda insatisfecha de diésel se realizara la proyeccion hasta el 2025,
aplicando conceptos de porcentajes y la metodologia planteada tenemos:

y =Ax+ B - % DEMANDA = 1,0863(Afo) — 2134,80
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Tabla 59 Proyeccion de Demanda Insatisfecha de Diésel, 2010 — 2025

% Demanda

n Ano Insatisfecha
1 2010 51,68
2 2011 53,07
3 2012 53,32
4 2014 51,34
5 2015 50,30
6 2016 43,92
7 2017 48,87
8 2018 55,79
9 2019 58,52
10 2020 67,47
11 2021 57,39
12 2022 64,23
13 2023 61,67
14 2024 62,54
15 2025 63,36

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Obtenidos (Hidrocarburos, 2021)

C4.Proyeccion de Volumen de Venta GLP en el Mercado Interno 2010 — 2025

Para el caso de la demanda insatisfecha de diésel se realizara la proyeccion hasta el 2025,

aplicando conceptos de porcentajes y la metodologia planteada tenemos:
y=Ax + B - VOLUMEN DE VENTA = 92,5784 (Afio) + 4282,7238
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Tabla 60 Proyeccion de Volumen de Venta GLP en el Mercado Interno, 2010 —

2025

n  Afio Volumen

(MMBbI)
1 2010 9.769
2 2011 10.207
3 2012 10.483
4 2014 10.803
5 2015 11.009
6 2016 11.287
7 2017 11.945
8 2018 12.374
9 2019 12.998
10 2020 13.020
11 2021 12.955
12 2022 13.648
13 2023 14.001
14 2024 14.354
15 2025 14.707

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Obtenidos (Hidrocarburos, 2021)

158



Anexo D

Analisis - Unidad de Separacién de Aire

Esta unidad del proceso es muy importante debido a que su eficiencia esta ligada a la
obtencion de un producto (gas de sintesis) con una relacion estimada adecuada para el
proceso posterior. Es por eso que se seleccioné la tecnologia mas madura y adecuada
dado los flujos requeridos y pureza necesaria para la separaciéon de los componentes del
aire y en especial del oxigeno; debido a que es un reactivo importante para la obtencién del
gas de sintesis.
La Tecnologia que se utilizara es la Destilacién Criogénica de doble columna, cuyo
esquema del proceso proporcionado por Air Liquide se observa en la siguiente figura:
Figura 67 Diagrama de Unidad de Separaciéon de Aire (ASU) — Air Liquide
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pression &FrontEnd Heat Exchange & Distillation
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LOX To Storage |
LIN To Storage \ |
|
@ Main Air Compressor ® Expander booster
@ Adsorbers ® Mainexchanger
@ Aftercooler @ Distillation Column
@ Booster Air Compressor Sub-cooler

Fuente: (Air Liquide , 2021)

Como se sabe el aire es una mezcla de gases en variadas proporciones, los cuales a
menudo se encuentran con impurezas como ser por ejemplo el agua o el polvo. Estas fueron
removidas antes de llegar a esta unidad debido a que se requiere que el aire se encuentre
seco y libre de impurezas para que la destilacion criogénica sea eficiente de acuerdo a los
porcentajes de pureza esperados. Luego el aire es enfriado por condiciones del proceso
para luego ser llevado a un turboexpander, donde el aire es presurizado debidamente segun

estandares del proceso (Air Liquide, 2018).
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A continuacién, en la Tabla 61, se presenta un resumen de las diversas condiciones de los
equipos que operan en flujo permanente en la Unidad de Separacion de Aire; siendo

obtenidas dichas variables mediante calculos o especificaciones de la misma tecnologia en

cuestion.
Tabla 61 Condiciones de Operaciéon — Equipos en Flujo Permanente ASU
Entrada Salida Generales
Equipo P(Pa)  T(C)| P(kPa)  T(C)| poere s Rendimento
Compresor 101,33 30,00 490,16 214,31 54.500,18 94,24
Enfriador 500,00 214,31 500,00 35,00 | -52.550,00 95,52
Turboexpander | 500,00 35,00 650,00 59,00 7.298,61 96,36

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

D1.Doble Columna de Destilacion

El aire que viene de la turbina de expansion (Turboexpander) pasa por el Intercambiador
de calor principal para que se enfrie hasta una temperatura cercana a la licuefaccién del
aire (—172 °C), la cual es definida por la empresa propiamente. Posteriormente ingresa al
equipo mas importante de todo el proceso, la Doble Columna de Destilaciéon. Esta consta
de dos columnas; ambas trabajan a diferentes condiciones. La primera, en la cual ingresa
el aire, trabaja a alta presién y la segunda a baja presidon compartiendo la seccién de
condensador/evaporador la cual trabaja segun la situacién del ciclo y ademas permite la
eficiencia energética, motivo importante por el cual esta tecnologia es utilizada en procesos
a gran escala (Air Liquide, 2018).

El objetivo del proceso es separar los principales componentes del aire mediante el uso de
propiedades intrinsecas de éstos como ser la condensacién debido a que lo que se busca
es una licuefaccion de los elementos que forman parte del aire para la obtencion de

corrientes mas puras de cada elemento en cuestion (Tabla 62).

Tabla 62 Punto de Ebullicion Normal de Principales Componentes del Aire
Componente | Punto de Ebullicion Normal
O, -183 °C (90 K)
N, -196 °C (77 K)
Ar -186 °C (87 K)

Fuente: Elaboraciéon con Base en Datos Calculados
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Como se observa en la Figura 68, se tiene las siguientes corrientes de entrada, salida en el

sistema y ademas los flujos dentro de la doble columna de destilacion:

Figura68 Doble Columna de Destilacion de Aire
Columna de
Nitrégeno « / Baja Presion

(en exceso)

Sangrado «
rico en Argon

Oxigeno &

Nitrégeno «

Aire>

& Columna de
Alta Presion
Fuente: Elaboracion con Base en Datos Obtenidos (Air Liquide, 2018)

Para el disefio y el andlisis de esta unidad, la subdividiremos en tres columnas de
destilacion las cuales operan en forma consecutiva, se denomina “en cascada”. Las dos
primeras columnas seran la de Alta y Baja Presion respectivamente y la tercera se
encargara de purificar el argén (Columna de Argén Bruto).

a) Columna de Alta Presion
Es la primera seccién que forma parte de la Doble Columna, para el respectivo analisis se
coinciden como una sola columna.
En la corriente de aire en la alimentacion tenemos las siguientes caracteristicas:

Tabla 63 Condiciones de Entrada Corriente de Aire — Columna de Alta Presion

Componente | Composicion Molar | Flujo Masico [%] Flujo Molar [kmh"l]
O, 0,2094 1,051x108 36.291,44
N, 0,7812 Presion [kPa] Temperatura [°C]
Ar 0,0094 600 - 165

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados y Obtenidos (Air Liquide, 2018)
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Por condiciones de disefio de la columna tenemos que el producto de cabeza debera tener
un 99% de N, en su composicién ademas parte de éste retorna a la torre para generar el
reflujo correspondiente y el producto de fondo debera tener una composicién estimada de
0, (35 -40%) y N, (60 - 70%); para tal fin consideraremos ademas que N, presente en la
corriente de fondo se encontrara a un 60% y Ar a un 0,1% en la corriente de cabeza (Air
Liquide, 2018).

Las condiciones de operacion de la columna son:

Tabla 64 Condiciones de Operacion — Columna de Alta Presion

Tope Fondo

Presién (kPa) Temperatura (°C) | Presién (kPa) Temperatura (°C)
550 -178 560 -173

Fuente: (Air Liquide, 2018)

A continuacion, el balance de materia respectivo, en funcion a los parametros senalados

previamente:

Tabla 65 Balance de Materia — Columna de Alta Presion™®
Alimentacién Fondo Tope
. kml . kmol . [kmol
Componente | ™ [T X n; [ h ] Xi n; [ h ] Xi
O, 7.599,43 0,2094 7.447,67 0,3830 151,76  0,0090
N, 28.350,87 0,7812 11.657,93 0,6000 | 16.692,94 0,9900
Ar 341,14 0,0094 324,28 0,0170 16,86 0,0010
Total 36.291,44 1,0000 19.429,88 1,0000 | 16.861,56 1,0000

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

= Calculo del Numero de Etapas
Aplicamos el método McCabe — Thiele para lo cual consideraremos que el aire es una
mezcla de dos componentes 0, y N, tomando al Ar como no relevante significativamente a
la hora de los resultados. Para comenzar se necesitan datos de los componentes puros

para la realizacion del gréafico a través de la Ecuacion de Antoine:

B
A (D.1)
log Pygp[mmHg] = A TrCT+C

'® Flujo Molar Componente “i” (;), Fraccion Molar Componente “i” (x;)
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Tabla 66 Constantes de Antoine — Columna de Alta Presion

Componente | Te, (°C) A B C
0O, - 183 6,93983 370,757 273,2
N, - 196 6,85606 308,305 273,2

Fuente: (Poling, Prausnitz, & O'Connell, 2001)

Una vez recolectadas las constantes, procedemos a construir el diagrama de equilibrio
donde se podra desarrollar el método de McCabe — Thiele.
En el caso de la alimentacion segun condiciones de disefio debe tenerse vapor saturado en
un porcentaje entre el 85 al 90% (Air Liquide , 2021), motivo por el cual se considerara una
fraccion de vapor promedio de 87% en la corriente de alimentacion. Aplicando, las
definiciones para cada caso obtenemos las rectas caracteristicas del método de McCabe —
Thiele.

v" Recta de Alimentacion —» y = —0,149x + 0,890

v" Recta de Rectificacion —» y = 0,532x + 0,463

v" Recta de Agotamiento —» y = 7,296x — 3,778
Ahora procedemos a graficar y aplicar el método McCabe — Thiele, Figura 69.

Figura 69 Método McCabe - Thiele para Columna de Alta Presion (560 kPa)
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Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados
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Del método aplicado podemos obtener los siguientes valores:

Tabla 67 Resultados Método McCabe — Thiele para Columna de Alta Presion

Reflujo Minimo (R,,,;,) Reflujo (R) Sm

0,710 1,135 5 etapas

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

Una vez obtenido el reflujo y reflujo minimo procedemos a aplicar la Ecuacion de Gilliland
la cual nos permitira hallar el nUmero de etapas reales. Para tal objetivo determinamos en

primera instancia el valor de la siguiente expresion:
R—-R,, 1,135-0,710

R+1  1135+1
Como la expresion obtenida tiene un valor mayor al de comparacion establecido por

=0,1991 > 0,1250

Gilliland (Jiménez Gutiérrez, 2003) debemos utilizar la Ecuacion:

S—S, R—R,, R — Ry\? R—Rn\* o>
:0,6257—0,9868( ) 0,516( ) —0,1738( ) (D.2)
S+1 R+1)7 R+1 R+1

§$ =9,8763 etapas = 10 etapas

= Calculo de Altura de la Columna
Para estimar la altura de la columna hacemos uso de la Ecuacion de Heaven. (Jiménez
Gutiérrez, 2003).

S
H, = 0,61 (5) 4+ 427 [m] (D.3)

Donde n representa al rendimiento por plato, el cual por disefio asumiremos un valor de 0,6
(Flynn, 2004). Este valor seria el equivalente al 60% por etapa. Finalmente, reemplazamos

los valores respectivos:

H.=0,61 (9’8763) + 4,27
¢ 0,60 ’

H, = 14,311 [m] = 15 [m]

b) Columna de Baja Presion
Es la segunda seccion que forma parte de la Doble Columna, para su respectivo analisis
tomaremos la columna como una sola, que se encuentra operando de manera
independiente. Légicamente, dicha suposicion simplifica el analisis y mejora la compresion.
La corriente que alimenta esta columna es aquella obtenida en el fondo de la columna

previa, como se puede ver en la siguiente tabla:

164



Tabla 68 Condiciones de Entrada — Columna de Baja Presion
Componente | Composicion Molar Flujo Masico [kTg] Flujo Molar [@]
O, 0,3833 5,777x10° 19.429,88
N, 0,6000 Presiéon [kPa] Temperatura [°C]
Ar 0,0167 560 -173

Fuente: Elaboracién con Base en Datos Calculados

Por condiciones de disefio de la columna tenemos que el producto de cabeza debera tener

un 99,8% de N, en su composicion. Por otra parte, tenemos una corriente adicional aparte

de las de fondo y cabeza, un sangrado el cual debera tener una recuperacion de argon (Ar)

del 99,5% de la corriente de alimentacion; con una concentracién que oscilaria entre el 10

al 15% de la misma corriente de alimentacion y ésta ira a la Columna de Argon Bruto. Es

decir que alimentara directamente a la préxima columna por lo que obtener valores entre

los margenes establecidos por el disefio es muy importante (Air Liquide, 2018). En el fondo,

el porcentaje de 0, por ende la pureza de la corriente sera del 99,7% y un porcentaje en

fondo de argon (Ar) del 0,1% y el restante de N,.

Las condiciones de operacion de la columna son:

Tabla 69

Condiciones de Operacion — Columna de Baja Presion

Tope

Fondo

Presion (kPa)

Temperatura (°C)

Presién (kPa) Temperatura (°C)

124

- 194

138

- 180

Fuente: (Air Liquide, 2018)

Ahora realizamos el balance de materia respectivo, en funcién a los parametros sefialados

previamente:

Tabla 70 Balance de Materia — Columna de Baja Presion
Alimentacion Fondo Sangrado Tope
. [kmol _ [kmol . kmol . kmol
Comp. ni[ h ] X; ni[ h ] X; ni[ A ] i ni[ h ] i
0, 7.447,67 0,3830| 5.784,60 0,9970 | 1.642,21 0,8309 22,25 0,0019
N, 11.657,93 0,6000 16,84 0,0029 11,66 0,0059 | 11.628,04 0,9980
Ar 324,28 0,0170 0,57 0,0001 322,66 0,1632 1,05 0,0001
Total | 19.429,88 1,0000 | 5.802,01 1,0000 | 1.976,53 1,0000 | 11.651,34 1,0000

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

165



Verificamos la concentracién de la corriente de sangrado, para verificar si se encuentra en
lo establecido por el disefio:

n 1976,53
Concentracion = M * 100 » Concentracion = ———— x
Nalimentacién 19429,88

Concentracion = 10,17 %

Evidentemente si se encuentra dentro del intervalo establecido.

= Calculo del Nimero de Etapas

Consideraremos que el aire es una mezcla de dos componentes 0, y N, tomando al Ar
como no relevante significativamente a la hora de los resultados, tal y como se hizo para la
anterior columna.
En el caso de la alimentaciéon por la variacion de las condiciones, especialmente de la
presion, la corriente es un liquido saturado (Air Liquide , 2021), motivo por el cual la recta
de alimentacion sera una linea perpendicular con pendiente infinita. Aplicando, las
definiciones para cada caso obtenemos las rectas caracteristicas del método de McCabe —
Thiele.

v" Recta de Alimentaciéon - x = 0,6

v" Recta de Rectificacion —» y = 0,347x + 0,651

v" Recta de Agotamiento —» y = 1,426x
Ahora procedemos a graficar y aplicar el método McCabe — Thiele (Figura 70).

Figura 70 Método McCabe - Thiele para Columna de Baja Presion (124 kPa)
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Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados
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De la figura mostrada, podemos extraer los siguientes resultados:

Tabla 71 Resultados Método McCabe — Thiele para Columna de Baja Presion
Reflujo Minimo (R,,;,) Reflujo (R) Sm
0,426 0,532 13 etapas

Fuente: Elaboracién con Base en Datos Calculados

Operando de la misma manera que con la anterior columna, es decir aplicando la Ecuacion

de Gilliland y las ecuaciones de Heaven, tenemos los siguientes resultados:

Tabla 72 Resultados Método McCabe — Thiele para Columna de Baja Presion
s H[m] n[%]
29 etapas 28 74,81

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

¢) Columna de Argén Bruto
Como se indicé previamente, el sangrado en el fondo de la Columna de Baja Presion sera

la alimentacién para esta columna. Por lo tanto, la Tabla 73, menciona las condiciones de

entrada:
Tabla 73 Condiciones de Entrada — Columna de Argén Bruto
Componente | Composicion Molar Flujo Masico [kTg
O, 0,8309 6,577x10*
N, 0,0059 Flujo Molar [
Ar 0,1632 1.976,52

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

Por condiciones de disefio de la columna tenemos que el producto de cabeza debera tener
un contenido de 0, despreciable, por lo que asumimos que todo el 0, se recupera en la
corriente de fondo y ademas ésta volvera a la Columna de Baja Presion para ser parte del
producto final obtenido de 0,.

Las condiciones de operacién de la columna son:

Tabla 74 Condiciones de Operaciéon — Columna de Argén Bruto

Tope Fondo

Presiéon (kPa) Temperatura (°C) | Presién (kPa) Temperatura (°C)
120 -185 135 - 182
Fuente: (Air Liquide, 2018)
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Ahora realizamos el balance de materia respectivo, en funcién a los parametros sefialados

previamente:
Tabla 75 Balance de Materia — Columna de Argén Bruto
Alimentacién Fondo Tope
. rkmol . [kmol . [kmol
Componente | " [ h ] Xi n; [ h ] Xi n; [ h Xi
0, 1.642,21 0,8309 | 1.642,21 0,9970 7,36 0,0224
N, 11,66 0,0059 4,30 0,0026 0,00 0,0000
Ar 322,66 0,1632 0,64 0,0004 | 322,01 0,9776
Total 1.976,53 1,0000 | 1.647,15 1,0000 | 329,37 1,0000

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

= Calculo del Nimero de Etapas
Ahora procedemos a aplicar el método McCabe-Thiele para lo cual consideraremos que la
corriente es una mezcla de dos componentes 0, y Ar discriminando al N, por su
composicion. Para comenzar se necesitan datos de los componentes puros para la
realizacién del grafico a través de la Ecuacién de Antoine y una modificada:

—52,23B
T[°C] + 273
Tabla 76 Constantes de Antoine — Columna de Argén Bruto

log Pygp[mmHg] = — + C (caso del argén) (D. 4)

Componente | Te (°C) A B C

O, - 183 6,93983 370,757 273,2

Ar - 207,8 - 7,8145 7,5741
Fuente: (Poling, Prausnitz, & O'Connell, 2001)

En el caso de la alimentacion segun condiciones de diseno debe tenerse liquido saturado
en un porcentaje superior al 90% (Air Liquide , 2021), es decir que casi toda la alimentacién
se encuentra es estado liquido. Por tal motivo se considerara que el porcentaje de liquido
es de 90% en la corriente de alimentacién. Aplicando, las definiciones para cada caso
obtenemos las rectas caracteristicas del método de McCabe — Thiele:

v" Recta de Alimentacion - y = —9x + 16,32

v" Recta de Rectificacion —» y = 0,98x + 0,02

v" Recta de Agotamiento » y = —0,111x + 1,770
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Ahora procedemos a graficar y aplicar el método McCabe — Thiele, el cual se muestra en la
siguiente figura:
Figura 71 Método McCabe - Thiele para Columna de Argén Bruto
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Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

De la figura mostrada, podemos obtener como resultados los siguientes valores:

Tabla 77 Resultados Método McCabe — Thiele para Columna de Argén Bruto

Reflujo Minimo (R,,;) Reflujo (R) Sm
1,66 2,49 30 etapas

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

Operando de la misma manera que con las anteriores columnas, es decir aplicando la

Ecuacion de Gilliland y las ecuaciones de Heaven, tenemos los siguientes resultados:

Tabla 78 Resultados Método McCabe — Thiele para Columna de Baja Presion
Ky H[m] n[%l]
53 etapas 42 85,00

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

d) Resultados Obtenidos
Segun el anadlisis realizado, tomamos en cuenta a la unidad de Doble Columna de

Destilacion como un tren de fraccionamiento, donde cada columna posee condiciones
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diferentes. Tal y como podemos ver en la siguiente figura, donde tenemos los productos en
funcién al criterio propuesto:

Figura 72 Esquema de Funcionamiento — Doble Columna de Destilacién
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Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

OXIiGENO

La Tabla 79 sintetiza los resultados obtenidos en el dispositivo:

Tabla 79 Corrientes Separadas — Doble Columna de Destilacion
Oxigeno Nitrogeno Argon
. kmol . kmol . kmol
Componente | ™ [ h ] Xi n; [ h ] Xi = Xi
0, 7.426,82 10,9970 174,01 0,0061 7,36 0,0224
N, 21,13 10,0028 | 28.320,98 0,9933 0,00 0,0000
Ar 1,21 0,0002 17,91 0,0006 | 322,01 0,9776
Total 7.449,16 11,0000 | 28.512,90 1,0000 | 329,37 1,0000

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

Como se puede observar, en el proceso de separacion, se obtuvieron corrientes de los tres

componentes principales del aire con purezas bastante altas (superiores al 97%).

D2.Intercambiador de Calor Principal

Esta unidad se encarga principalmente de acondicionar las corrientes en curso para su
posterior almacenamiento o al proceso correspondiente. Su disefio se basa en un
intercambiador de calor para una unidad de licuefaccion de gas, dado que brinda una mayor
eficiencia y una mejor relaciéon costo beneficio en relacion a otros.

Para el disefio tenemos 4 corrientes: 3 corrientes frias (Ar, N,, 0,) y una caliente (Aire) las

cuales se encuentran a contracorriente, tal y como se puede observar en la Figura 73:
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Figura 73 Esquema del Intercambiador de Calor Principal

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

Por una cuestion de seguridad, en el disefio debe existir una caida minima de presion (AP)
en las corrientes frias de 10 [psia]; debido a que una caida mayor entre estas corrientes
podria ocasionar explosiones por la expansion rapida de los fluidos en las corrientes.
Ademas, una variacion de temperatura (AT) de 20°C debido a que para procesos
correspondientes a Petroquimica o Refineria se recomienda valores en un intervalo que va
de 10 a 20 °C (Jiménez Gutiérrez, 2003). Ambos aspectos fueron ya considerados en la
Figura 73.
Balance de Energia

Primeramente, realizamos un diagrama para una mejor comprension para el balance de
energia:

Figura 74 Diagrama para el Balance de Energia — Intercambiador de Calor
Principal

A‘ c' EtG'

CALIENTE FRIO

CALOR
Q)

B‘ DtFth.

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados
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Previamente determinamos los flujos de cada elemento en funcion a los valores obtenidos:
Nyire Limpio = M4 = Np = Ny = 36291,44 [T]

. . . . kmol
Ny, =N =Np =Ny = 28512,90 [—]

2 h
. . . . kmol
nAr(CAr) =MNg =Ng =Nz = 329,37 [ A ]
. . . . , kmol
No, = No,pc) T No,(car) = Ny = Ny = 7449,16 [ A ]
Aplicando el principio de conservacion de la energia:
|Eingreso| = |Esalida|
Qap = Qpc + Qrx + Qg (D.5)

Sin embargo, también es posible expresar los calores en funcién a entalpias dado que cada
corriente pasa por dos diferentes estados (Figura 74). Es por eso que teniendo en cuenta
las propiedades intrinsecas de cada elemento, el oxigeno pasa por un cambio de fase

durante su paso por el Intercambiador de Calor Principal por lo que existe un calor latente
(Avap(o,) = 6816 [%]); ademas del calor sensible existente llegando a una nueva
expresion:

11 Ahgy = TRy, + TizARgy + 14Ahg, + 114 dpap(o,) (D. 6)
Los calores ocasionados por la variacion de temperatura de las corrientes (sensibles) fueron
también calculados mediante valores bibliograficos (Sandler, 2005), y sus valores se
encuentran recolectados en la siguiente tabla:

Tabla 80 Calores Sensibles de las Corrientes — Intercambiador de Calor

Principal

Componente | Ah; [%]
mo

Aire - 6.444,23
O, 539,42
N, 4.848,82
Ar 3.230,52

Fuente: (Sandler, 2005)

Reemplazando los valores obtenidos tenemos:

kj kj
—233.870.386 [F] # 194.109.709 [ﬂ

172



Partiendo de la Ley Cero de la Termodinamica tenemos que para que exista un Equilibrio
Térmico debe cumplirse:

annado = _chdido
Dado que no se cumple este principio, podemos llegar a la conclusion de que existe una

pérdida durante la transferencia de calor, la cual sera:
. . k
Qperaiao = 194.109.709 — 233.870.386 = Qperdido = —39.760.677 [F]] = —11,04 [MW]

Con el valor obtenido, obtenemos el rendimiento del equipo:

_194.109.709
~ 1233.870.386|

Dicho valor indica que la transferencia de calor en el dispositivo es muy buena por lo cual

n «100 > n = 82,998 = 83 %

se consigue el objetivo primordial, de optimizar el consumo de energia.
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Analisis - Unidad de Obtencion de Gas de Sintesis

Anexo E

Primeramente, obtenemos variables en funcion a los datos de cromatografia del gas natural

previamente obtenidos (Agencia Nacional de Hidrocarburos, 2020):

Tabla 81 Composiciéon de Gas Natural Boliviano
Componente Férmula X; i[lblrlr,Lol M;x; T¢[R] Pc[psial
Metano CH, 10,8878 16,04 14,240 343,00 667,00
Etano C,Hg 0,0633 30,07 1,003 549,70 707,80
Propano CsHg  0,0282 44,10 1,243 66560 615,00
i-Butano C4H41o 10,0039 58,12 0,227 734,10 527,90
n-Butano C4H4o 0,0086 58,12 0,500 76520 548,80
i-Pentano CsHyo 0,0028 72,15 0,202 828,60 490,40
n-Pentano CsHq, 0,0028 72,15 0,202 84540 488,10
Hexano CgH1q 0,0024 86,18 0,207 911,50 439,50
gfr’gggode CO,  0,0002 44,01 0,008 547,40 1069,5
Total 1,0000 | M, [ﬁ] 18,732

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados (Agencia Nacional de Hidrocarburos, 2020)

Donde aplicando conceptos, tenemos que la corriente tiene una gravedad especifica (GE)

de 0,647 y °API de 87,24; dados los resultados podemos concluir que el hidrocarburo es

LIVIANO, algo que se sabia con anterioridad debido a que en Bolivia es muy comun

encontrarlo; esta caracteristica se tomé en cuenta para el disefio y seleccion de tecnologia.

E1.Horno Calentador (Fire Heater)

Definidos estos valores podemos proceder con las condiciones de entrada y salida del fluido

al horno; las cuales estan sujetas a registros salida del gas natural tratado y condiciones de

operacion del reactor encargado de obtener el gas de sintesis.

Tabla 82

Condiciones de Entrada y Salida — Horno Calentador

Gas Natural Tratado (Inicio)

Gas Natural Precalentado (Final)

Presion [kPa]

Temperatura [K]

Presion [kPa]

Temperatura [K]

500

303,15 (30°C)

3500

773,15 (500°C)

Flujo Masico [%g]

2,061x10°

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados
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Con los valores obtenidos es posible realizar un andlisis termodinamico para determinar la
cantidad de calor que se genera a raiz del incremento de temperatura entre un estado y
otro. Dichos calculos se realizaron siguiendo la metodologia planteada por lkoku (lkoku,
1992), siendo sus resultados los siguientes:

Tabla 83 Resultados Analisis Termodinamico — Horno Calentador

Ahp [ﬁ] Ahy [ﬁ] Flujo de Calor (MW)

25.958,760 - 338,080 78,31

Fuente: Elaboracién con Base en Datos Calculados

E2.Reformado Autotérmico (ATR)
Para la obtencion del Gas de Sintesis se utilizara el Reformado Autotérmico, el cual es una
combinacion entre dos procesos el de Oxidacion Parcial (POx) y el de Reformado de
Metano a vapor de agua (SMR); ambas reacciones se llevan a cabo en un solo reactor.
Dicho proceso utilizara tecnologia propia de Lurgi, empresa subsidiaria de Air Liquide, la
misma seleccionada para la Unidad de Separacion de Aire.
a) Caracteristicas Generales

El Reactor ATR, como se menciond anteriormente, combina ligeramente dos procesos en
éste; por lo cual entender su funcionamiento adecuado es un factor preponderante al
momento de establecer un disefio (Figura 75).

Figura 75 Reactor ATR

Natural Gas :’>
Steam S

Multilayer —
Refractory
Lining

-
Catalyst il

Support _—
Material

Synthesis <:—J
Gas

A
[J
-
)

Fuente: (Air Liquide, 2021
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Como se puede ver en la Figura 75, las corrientes de entrada o de alimentacion son:
oxigeno (0,), obtenido de la Unidad de Separacién de Aire (ASU); en la parte de arriba, gas
natural precalentado, proveniente del Horno Calentador, y vapor de agua también
previamente calentado para su ingreso al reactor.

En primera instancia definiremos las cantidades requeridas tanto de oxigeno como de vapor
de agua, en funcion al gas natural precalentado. Esto se puede realizar de manera muy
sencilla por medio de intervalos de ciertas relaciones proporcionados por la empresa
fabricante (Air Liquide — Lurgi) y en referencias especializadas; mostradas en la siguiente
tabla:

Tabla 84 Relaciones Molares para Disefio — Reactor ATR

Relacion Molar

0,/C 05-0,7
S/C  05-15

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

La primera relacidon se utiliza para determinar la cantidad de oxigeno gaseoso requerido
para el Reactor ATR, tomaremos un valor préximo al limite superior debido a que sera util
como un valor de referencia ideal.

El hidrocarburo en la alimentacion sera el gas natural precalentado cuyo valor es:

2,061x10° ["’Tg

. megy . kmol 4 [kmol
Ney = = - ney = 11003,74 [—] ~ 1,1x10 [ ]
Mgy 1873 [k_g] h
*"7 lkmol
Ahora obtenemos la cantidad de oxigeno requerida en el reactor:
no, ) 4 [kmol kmol
——=0,69 > ny, = 0,69 (1,1x10 [—D = 7599,43 [ ]
ncfeed h h
Por lo tanto, el flujo molar de aire requerido sera:
kmol
o, 759943 |5 36291,44 [km(’l]
= - . = = —_—
0 T i req AT RE 0,2094 e

De la misma manera podemos obtener el flujo masico de aire requerido:

; . kmol kg
Myir Req = Mair Req * Mive = 36291,4-4[ 3 ] * 28,96 [m]

k
TMair Req = 1,051x10° [79]

La segunda relacion la utilizaremos para determinar la cantidad de vapor de agua que se
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requiere para el Reactor ATR, tomaremos 0,6.

ol]

Una vez obtenidos los flujos molares de entrada tenemos mas datos de disefio, los cuales

Nt kmol
LM — 0,6 - Ngroqm = 0,6 (1,1x104 [—]) =
N h

seran utilizados y comparados segun sea el caso:
Tabla 85 Datos de Disefo — Reactor ATR

Presion Operacion [bar] 30-70 Caida de Presion [bar] 5

Temperatura Entrada [°C] 500 — 700 Temperatura Salida [°C] | 900 — 1100

Relacion H,/C0O 2,0-2,05 Relacion S/C 0,5-1,5
Relacién co/cO0, 25-50 Pérdida de CH, (%) 1,76
Catalizador Heterogéneo Si0,,a — Al, 05, Ni

Fuente: (Air Liquide, 2018)

Para poder ahondar en el funcionamiento del reactor, se tiene el siguiente diagrama de
operacion (Figura 76), que como se puede observar esta formado basicamente por dos
zonas o secciones, dando como corriente resultante o final el gas de sintesis en
proporciones CO: H, de 1:2 respectivamente.

Figura 76 Diagrama de Operaciéon — Reactor ATR

Gas Natural + ZONA DE ZONA CATALITICA

Vapor de Agua COMBUSTION

-

Oxigeno
Fuente: Elaboracién con Base en Datos Calculados

Sintesis (1:2)

b) Zona de Combustion

Es la primera zona a la que ingresan las diversas corrientes (oxigeno, gas natural
precalentado y vapor de agua) al Reactor ATR.

La Zona de Combustién consta de un quemador de oxigeno disefiado especificamente para
resistir altas temperaturas (para asegurar un largo tiempo de vida del equipo), y obtener las
reacciones deseadas durante el proceso. En la parte baja de dicho quemador se encuentra
la camara de combustion, la cual minimiza la transferencia de calor de la llama al quemador,
ademas ésta tendria en el fondo el mismo didmetro de largo que la préxima seccion.

Lo anteriormente indicado, se puede observar en la Figura 77:
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Figura 77 Zona de Combustion — Reactor ATR

Oxigeno l

Gas Natural precalentado
Vapor de Agua 3 Quemador de

Oxigeno

Llama

Revestimiento
Refractario

Multicapa ; iz
P Camara de Combustion

=
<

——diametro—  Catalizador
Fuente: Elaboracion con Base en Datos Obtenidos (Lurgi, 2012)

El Reactor ATR esta disefiado de tal forma que la cantidad requerida de oxigeno para el
adecuado funcionamiento reaccione con la corriente de mezcla (gas natural precalentado y
vapor de agua); siempre en una menor proporcion que el metano parte del gas natural.
Todo esto con el fin de favorecer una combustién parcial o llamada también sub —
estequiométrica y no asi una combustion que en condiciones normales seria completa o
total.

Las reacciones fundamentales que se generan son las siguientes:

CHy + 30, == CO + 2H;0

Hy + 1502 — H,0

Aplicando la Ley de Hess a ambas reacciones, con el fin de simplificar el analisis de toda la

zona con la obtencion de una uUnica reaccidn, tenemos:
CHy + 502 == CO+ 2H,
Ademas de la reaccion de combustion completa que ocurre en un porcentaje menor:

CH, + 20, = CO, +2H,0 (COMBUSTION COMPLETA)

Finalmente, la siguiente reacciéon ocurre en el proceso, pero en una proporcion muy

pequena debido a las condiciones de disefno y operacién establecidas.

CO+ 10, = CO,

Pese a que la combustion parcial es un proceso complejo debido a que se tienen muchas
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reacciones con radicales en lo concerniente al mecanismo, ésta unica reaccion es la mas
relevante tanto en funcion al producto obtenido como a su respectiva proporcion.
Es por eso que en la Figura 78, se puede encontrar un mecanismo sencillo de la reaccion
mencionada, la cual sigue los siguientes pasos:
+«» El calor suministrado por el Horno Calentador ocasiona la ruptura del enlace ¢ — H
perteneciente al metano y la posterior formacion de un enlace del proton (H*) con

uno de los atomos de oxigeno del agente oxidante.

X3

%

Se ocasiona otra ruptura en el enlace C — H del radical metilo, el proton (H*) saliente
forma un enlace con una de las moléculas de oxigeno (0,), un atomo de oxigeno

forma un enlace con un radical libre del metano.

X3

%

Para formar productos estables, el carbono de la molécula de metano forma un
doble enlace con el atomo de oxigeno, lo cual ocasiona ruptura de los enlaces C —
H por cuestiones de estabilidad en ambos atomos de hidrégeno; los cuales a su
vez formaran hidrégeno gaseoso (H,). De los radicales de oxigeno formados en las
diversas etapas se obtiene la misma molécula de oxigeno e hidrogeno gaseoso

también.

Figura 78 Mecanismo de Reaccion, Zona de Combustion — Reactor ATR

INICIACION
H H
YR \Q | . e
H—C-$-H +:0=—0: —> H—(|3- + [H—O0—0
H H
PROPAGACION
_ T y
H—-cC + O=—=0Q: —/8> H—(|3 + H—O—O_}

10=0"

/NN

H—{j-ﬁé—H }—> H-$-0~0—%H—> H—

|+
)
9
-0

TERMINACION
C=—0 + H—H + H—H — CO + 2H;

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados
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= Analisis Termodinamico
Como se mencion6 anteriormente el Reactor ATR esta revestido interiormente por varias
capas refractarias; generalmente tres, éstas se encuentran hechas a base de alumina
(Al,05) y tienen las siguientes caracteristicas:
« La capa interna es de un material de alta densidad disefiado para soportar altas
temperaturas.
% La capa media es también seleccionada para soportar altas temperaturas y como
precaucion en caso de que falle la capa interna.
« La capa externa es de baja temperatura con respecto a las temperaturas usadas en
el proceso, siendo la maxima temperatura permisible entre 90 — 150°C.
Por otra parte, es de vital importancia; en especial en la Zona de Combustion, evitar que se
produzcan reacciones de formacion de carbono. Estas reacciones pueden dar como
resultado la aparicion de hollin, el cual disminuira el rendimiento del reactor y acortara la
vida util del catalizador y los materiales en cuestién. A continuacion, se muestran las

reacciones de formacion de carbono citadas:

CHy == C + 2H;  AHyge= 7573 |kJ/mol|

2CO = C + CO, AH298K=-172,39lkJ/mo|l(Reacci6n de Boudouard)

Estas reacciones pueden ser prevenidas realizando una cuidadosa seleccién de las
condiciones de operacion y una disposicién de mezcla adecuada de los flujos de entrada
del proceso.

Con el fin de simplificar los calculos, s6lo se tomara en cuenta las dos corrientes
consideradas principales para la Zona de Combustién, la corriente de gas natural
precalentado mezclado con vapor de agua y la de oxigeno proveniente de la Unidad de
Separacion de Aire (ASU).

Si bien se calculd la cantidad de oxigeno requerida en funcién a los parametros de disefio
de Lurgi, se tomé dicho valor como un limite maximo por lo que el valor obtenido en el
disefio de la Unidad de Separacion de Aire podra ser utilizado sin ningun problema dado

que es ligeramente menor y se encuentra dentro de los limites de disefio.

) . kmol kmol
No, (req) > No,(calc) 7599,43 [T] > 7426,82[ ]

= Balance de Materia
En la reaccion principal dada verificamos cual el reactivo limitante y cual el reactivo en

exceso respectivamente, tomando los calculos para 1 hora:
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103[moly,| 1[molcy,]
*
1 [kmoloz] 0,5 [moloz]

Nen,req) = (7449,16)(0,9970)[kmoly, | = 14853,634 [kmolcy, |

103[molCH4] 0,5 [moloz]
*

= (1,76x10*)(0,5548)|kmol
Mo, (req) = (1,76x10%)( )[ mo CH4]* 1[kmoch4] 1[molCH4]

= 4882,900 [kmoly, |

Comparando:
9.765,800 < 14.853,634 - ncy, < Ncy, (req)

7.426,817 > 4.882,900 - no, > 1o, (req)

Dado que la cantidad de metano en la alimentacion es menor a la requerida, este
compuesto es el reactivo limitante y el oxigeno es el que se encuentra en exceso, no sera
necesario analizar estos parametros para la otra reaccion debido a que los valores de
conversién asumidos brindan mucha mas relevancia a la reaccién que ya fue estudiada.
Analizando, el metano forma parte de ambas reacciones por lo que el 75% de éste se
convertird en los productos respectivos; y el porcentaje restante seria el residuo sin
reaccionar de dicho compuesto.

nCH4 (entrada) — nCH4 (salida)

0,75 = - flCH4(salida) = hCH4(entrada)(1 —0,75)

nCH4 (entrada)

. . 5 [mol
i, satida) = T, eneraaey (025) = (9765,8x10° || ) < 0,25

kmol]
h

Como ya conocemos el flujo molar de metano en la salida, podemos plantear las ecuaciones

. mol
NcH,(salida) = 2441450 [T] = 2441,450 [

propias del Método de Grado de Avance de las reacciones respectivas; sabiendo que el
metano es parte de los reactivos de ambas reacciones, la suma de las variables estudiadas
(grados de avance) sera igual al total reaccionado:
§1 + & = ey, (entraaa) * (%Conv. Total)
&1 + &2 = N, (entrada) * (%Con. 1) + ey, (entraaa) * (YoConv. 2)
& + & =(9765,8x103) * (0,50) + (9765,8x103) * (0,25)

Comparando tenemos:

l mol kmol

& = (9765,8xlo3 [%D *(0,50) > &; = 4.882.900 [T] = 4.882,900 [ h ]
mol mol kmol

& = (9765,8x103 [TD % (0,25) » & = 2.441.450 [T] = 2.441,450 [ h ]

Donde:
&, = Grado de avance de la Reaccion Principal [mol/h]

&, = Grado de avance de la Reaccion combustion total [mol/h]

181



Algo a tener en cuenta, es el signo de los grados de avance porque éste define si una
reaccion se da a un solo sentido (irreversible) o se encuentra ampliamente favorecida por
éste o viceversa.

Planteamos las demas ecuaciones en funcion al analisis mostrado:

N
n; (salida) = n; (entrada) T Z Vi(n) én
0

Donde:

&y = Grado de avance de "N" Reaccidénes [mol/h]

N (salida) i (entrada) = Flujos molares del componente clave "i" [mol/h]

v; = Coeficiente estequiométrico del componente clave "i" de "N" reacciones
De la Ecuacion (E.1), aplicamos la definicion a cada reactivo que forma parte en la activa
en las reacciones planteadas previamente.

= Balance de Energia
Aplicando la primera ley de la termodinamica:

annado - Wproducido = AEotal

Como el caudal es constante el trabajo producido sera nulo, por lo que quedaria la

expresion dada:

annado = AEotar = annad = AHrotq = annado = AEotar = annado = AHrotar

El valor de la entalpia total y por ende el flujo de calor generado por el proceso sera:
N

annado = AHTotal = z ENAHreaccién(N) + AHsalida - AI'.Ientrada (E-2)
0

N T Ty &
AHTotal = Z ENAHreaccién(N) + f Z 7.7'(1') Cr@) salidadT - f Z fl(i) Cp@) entradadT (E3)
0 Tref i

Tref i

Hallando las entalpias buscadas tenemos los siguientes resultados:

Tabla 86 Resultados Balance de Energia, Zona de Combustiéon — Reactor ATR
_ kJ _ kJ . . .
AI'Ireaccién(l) [ﬁ] AI'Ireaccién(Z) [ﬁ] AHsq1ida [kW] AH entrada [kW] annado [kW]

- 36 - 802,6 447.697,463 142.301,021 - 287.740,272

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados
Debido a la naturaleza de las reacciones involucradas en la Zona de Combustion, era
evidente que el sistema como tal iba al liberar calor, y no asi ganarlo. Prueba fehaciente de

ello es el signo negativo en la variable annado en la Tabla 86. Por otra parte, con los
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resultados obtenidos en ambos balances, es posible estimar la cantidad de materia y
energia (en funcién de flujos) de cada componente; como se puede apreciar en la Tabla 87:

Tabla 87 Flujos de Masa y Energia, Zona de Combustién — Reactor ATR

Entrada Salida
Componente 1, [m_ol] H; i] n, [m_ol H; [i
h mol h mol
CHy 9.765.800,00 23,0959 | 2.441.450,00 76,0697
O, 7.426.816,99 15,0346 102.466,99 39,7075
coO — — 4.882.900,00 37,8692
H, - - 9.765.800,00 35,3851
CoHg 696.300,00 38,5167 696.300,00 128,5629
CsHg 310.200,00 55,5256 310.200,00 183,4295
n-C4H4g 94.600,00 72,7821 94.600,00 238,4347
i-C4H4g 42.900,00 72,9876 42.900,00 238,9718
CsHy4o 61.600,00 89,8164 61.600,00 292,8199
CeH14 26.400,00 107,1619 26.400,00 347,5928
CO, 2.200,00 21,3437 | 2.443.650,00 60,1295
N, 21.135,28 14,2425 21.135,28 37,4682
H,O 6.602.240,00 17,0102 | 11.485.140,00 46,7804

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

¢) Zona Catalitica

La mezcla de gases productos del anterior proceso en la Zona de Combustion son
hidrogeno (H,), monoxido de carbono (C0O), vapor de agua (H,044s)), Una pequeiia cantidad
de diéxido de carbono (C0,) e hidrocarburos no convertidos que formaban parte de la
composicion del gas natural que ingreso al reactor en el comienzo, siendo el mas importante
el metano (CH,).

A su vez la Zona Catalitica esta formada por una disposicion fija de diversos catalizadores
sélidos colocados sobre un soporte, dicha region es denominada comunmente como lecho
fijo catalitico. Cabe recalcar que la configuracion del catalizador y de la zona en cuestion a
utilizar es propia de la empresa duena de la tecnologia en cuestiéon, dado que otras
empresas utilizan un lecho fluidizado el cual modifica de manera notable el esquema del

reactor y los catalizadores.
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= Anadlisis Termodinamico
El lecho catalitico estda formado por tres capas principales (Figura 79) que actuan
conjuntamente como un catalizador:

«+ La capa superior contiene diéxido de silicio (Si0,) mejor conocida como silice que
tiene una alta resistencia la cual sirve como un escudo de calor, producido por la
radiacion ejercida por el quemador de oxigeno, para las capas inferiores.

% La capa media contiene fragmentos de a-alumina (a — Al,03)

< La capa inferior es un lecho que contiene niquel (Ni) y el respectivo soporte para
todos los lechos.

Figura 79 Zona Catalitica — Reactor ATR
GASES CALIENTES

—_—

o

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

Las reacciones SMR (Steam Methane Reforming) y WGS (Water-Gas Shift) también
ocurren térmicamente en la Zona de Combustion, las altas temperaturas a las cuales son
sometidas las diversas corrientes son los principales causantes. Sin embargo, la reaccién
SMR ocurre lejos del equilibrio y la reaccidon WGS; aunque no consigue obtener productos
estables por esta situacion consigue disminuir la temperatura por el caracter endotérmico
de ésta como se vera en detalle mas adelante.
= Mecanismo de la Catalisis Heterogénea
Una reaccion heterogénea consta de cuatro pasos principales para llevarse a cabo:
Difusion del gas en la superficie sdlida (lecho catalitico).
2. Adsorcion de los reactantes (gases a reaccionar) con la superficie solida
(quimisorcion).
3. Reacciones en la superficie
Desorcion y difusion de los productos obtenidos desde la superficie a la salida del
reactor.
Resulta bastante complicado analizar el mecanismo durante una reaccion heterogénea, por

lo que se tienen modelos de comportamiento; siendo el mejor para el proceso estudiado el
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de Langmuir-Hinshelwood (Schuth & Weitkamp). Debido a que de éste derivan muchos
estudios especificos no sélo para las reacciones sino para el catalizador compuesto
propuesto por la tecnologia.

El mecanismo de la reaccién SMR se puede representar siguiendo los principios del modelo
de Langmuir-Hinshelwood, como se muestra en la siguiente figura:

Figura 80 Mecanismo Langmuir — Hinshelwood
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Langmuir-Hinshelwood

Fuente: (Schuth & Weitkamp)

Como resultado de esta aplicacion, tenemos un conjunto de multiples reacciones las cuales

ocurren de forma consecuente o paralela segun el caso con la superficie del Lecho
Catalitico (S). Siendo éstas:

Adsorcion

CH4+ 2S :CH3S+HS
H,O + 28 == OHS +HS

Reacciones con el Lecho Catalitico
CH;S +S = CH,S + HS
CH,S +8 = CHS +HS

CHS +8 = CS + HS
OHS +S8S = OS +HS
CS +0S = COS + OS
HS + HS = H,S + S
Desorcién
COS = CO+ S
H,S = H, + S
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A continuacion, se tiene un bosquejo del mecanismo propuesto a través de las ecuaciones
mostradas; donde se puede observar con mayor detenimiento el desarrollo de cada
estructura:

Figura 81 Mecanismo de Catalisis Heterogénea, Zona Catalitica — Reactor ATR
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Fuente: Elaboraciéon con Base en Datos Calculados

Al ingresar la mezcla a la Zona Catalitica, se producen las siguientes reacciones:

Reaccion de Reformado de Metano con Vapor de Agua (SMR)
CH, + H,0 == CO + 3H,
Reaccion WGS (Water — Gas Shift)
CO + H,O = CO, + H
Ambas reacciones heterogéneas se llevan a cabo hasta alcanzar el equilibrio y ademas son
ampliamente favorecidas por el lecho fijo catalitico, el cual esta compuesto de Si0,, a —
Al,04, Ni en diferentes proporciones.
La mezcla de gases (calientes) a la entrada de la seccion catalitica estd compuesta de
hidrogeno, mondxido de carbono, vapor de agua, didxido de carbono, nitrégeno e

hidrocarburos no convertidos (entre ellos el metano). Al ingreso a esta zona, existe una

disminucion de temperatura debido a la accién termodinamica de ambas reacciones (una
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alejada del equilibrio y la otra proxima a éste). Por esta razdn consideramos una variaciéon
de temperatura AT = 50°C entre la Temperatura de salida de la Zona de Combustion y la
temperatura de entrada que podemos obtener al Lecho Fijo Catalitico y por ende a la Zona
Catalitica.
= Balance de Materia

Para comenzar el analisis, hacemos uso del valor dado por disefio de desplazamiento de
metano o metano no convertido cuyo valor es 1,76% pero su concepto indica que es la
cantidad de metano que ingresa al reactor que no reacciona, entonces en funcion a la
definiciéon tendriamos:

flCH4 (salida) . .
1,76 = - * 100 = Ncy, (satida) = NcH, (entrada reactor ATR) (0,0176)
NcH, (entrada reactor ATR)

. 3 . mol kmol
nCH4(salida) = (9765,8x10 )(0,0176) 4 nCH4(Salida) = 171878,02 [T] = 171,878[ ]

Otro valor que tenemos es la relacion H,/CO, la cual es muy importante que sea precisa
debido a que la obtencion de metanol en la siguiente etapa del proceso depende de ésta:
ek
Planteamos las demas ecuaciones en funcion al desarrollo de la Ecuacion (E.1):
N (salida) = N (entrada) T Vi()§1 + Vi)$2
Donde:
&, = Grado de avance de la Reaccion SMR [mol/h]
&, = Grado de avance de la Reaccion WGS [mol/h]

N (satida) i (entrada) = Flujos molares del componente clave "i" [mol/h]

v; = Coeficiente estequiométrico del componente clave "i" de ambas reacciones

Para el CHy,:
nCH4(salida) = flCH4(entrada) + VCH4(1)§1

i, (satiaa) = 2441450 + (—=1)§ — 171878,02 = 2441450 — &

mol kmol
&1 =2.269.571,92 [T] = 2.269,571[ ]

Para el H,O0:
NH,0 (salida) = MH,0 (entrada) T VH,01)51 T VH,00,)$2 = MH,0 (entrada) — §1 ~ $2
lezo (salida) = 11485140 — &; — &, (E.5)
Para el CO:

Nco (satida) = Nco (entrada) T Vco(l)f1 + Vco(z)‘fz = N¢o (entrada) T (D1 + (—1)¢;

187



Nco (satida) = 4882900 + & — &, (E.6)
Para el H,:
Ny, (salida) = My (entrada) T Viy)§1 + Vg §2 = My (entraaay + (3)61 + (&,
N, (satida) = 9765800 + 383 + ¢ (E7)
Para el CO,:
Nco,(salida) = Nco,(entrada) T Vcoz(z)fz = Nco,(entrada) T (1)E2
Mo, (salida) = 2443650 + &, (E.8)

Reemplazando las ecuaciones (E.7) y (E.6) en (E.4), tenemos:

9765800 + 3, + & _

244145 — (0,95); 244145 — (0,95)(2269571,92)
4882900 + & — &, B

3,05 3,05

2,05 d 52 =

mol kmol
&, = —626.868,30 [T] = —626,868 [T]

Como son reacciones ampliamente influenciadas por el equilibrio, el signo negativo significa
que la reaccion es favorecida en sentido contrario al propuesto inicialmente.
Reemplazando los valores de ¢; y &, hallados en las ecuaciones planteadas, para obtener
los flujos masicos de cada elemento reactivo presente en la zona en cuestion.
Se considera que los demas componentes son inertes es decir que no tienen una
participacién activa en la Zona Catalitica.

= Balance de Energia
El valor de la entalpia total y por ende el flujo de calor generado por el proceso sera igual a

la Ecuacién (E.3):

N r.on Ty n

annado = AHrotar = § fNAHreaccién(N) + f § h(i) Cp() salidadT — f E h(i) Cp() entrada@T
T, " T, "
0 ref ref

Hallando las entalpias buscadas tenemos los siguientes resultados:

Tabla 88 Resultados Balance de Energia, Zona Catalitica — Reactor ATR

kJ — kj R R .
AHreaccién(l) [m] AI"reaccic’m(Z) [ﬁ] AHsalida [kW] AHentrada [kW] annado [kW]

205,8 -41,2 350.385,850 425.463,560 61.840,312

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

El valor total obtenido indica que el proceso requiere calor, entonces tomando como sistema

termodinamico todo el Reactor ATR tenemos:

Qproducido reactor ATR = AHToL‘al(ZCat) + AHTotaLl(ZComb) =0

188



Es cero debido a que indica que existe termoneutralidad en el dispositivo por el cual el
comportamiento seria quasi — adiabatico (Lurgi, 2005).
Qproducido reactor arr = 61840,312 + (=287740,272) = 0
—225.899,961 [kW] # 0

Como tomamos en cuenta solo las reacciones mas importantes del proceso, es evidente
que no se podria demostrar el principio planteado. Sin embargo, del analisis se puede llegar
a la conclusién que el calor generado por la Zona de Combustién y posteriormente
transferido a la Zona Catalitica es suficiente para el correcto funcionamiento, reduciendo de
manera considerable el requerimiento energético en caso de un reactor SMR convencional.
Por otra parte, con los resultados obtenidos en ambos balances (materia y energia), es
posible estimar los flujos tanto de materia como de energia, tal como se puede apreciar en
la Tabla 89:

Tabla 89 Flujos de Masa y Energia de Componentes, Zona Catalitica — Reactor
ATR
Entrada Salida

Componente 1, [m—Ol H; [ﬂ n, [m—Ol] H; [ﬂ

h mol h mol
CH,4 2.441.450,00 71,7821 171.878,08 55,1989
O, 102.466,99 37,8853 102.466,99 30,6710

CcO 4.882.900,00 36,1154 | 7.779.340,22 29,1961
H, 9.765.800,00 33,7824 | 15.947.647,46 27,4749
CoHg 696.300,00 121,3320 696.300,00 93,3581
CsHg 310.200,00 173, 2374 310.200,00 133,7883
n-C4H4g 94.600,00 225,2599 94.600,00 174,2142
i-C4H19 42.900,00 225,8001 42.900,00 174,7875
CsHqo 61.600,00 276,7316 61.600,00 214,3010
CeH14 26.400,00 328,5580 26.400,00 254,7211
CO, 2.443.650,00 57,2252 1.816.781,70 45,7568
N, 21.135,28 35,7265 21.135,28 28,8685
H,O 11.485.140,00 44,4699 | 9.843.436,38 35,4912

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

d) Equilibrio Quimico

Cada una de las zonas planteadas tienen condiciones diferentes, por tal punto el equilibrio
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y sus condiciones en ambos casos seran también distintas; siendo mas relevante en la
Zona Catalitica debido a que se realizan en ésta reacciones reversibles.

= Zona de Combustion
El valor de la entalpia es dependiente de la temperatura por lo cual a medida que la reaccién
avanza el valor de ésta cambia, por lo tanto; es posible encontrar una expresién funcion de
la temperatura realizando un analisis exhaustivo. Esta variable es la constante de equilibrio
(K), la cual para este caso puntual estaria representada por la siguiente ecuacion:

5941,025
K = —-55,677 + — +6,4611InT — 3,607x1073T + 8,546x1078T% + 6,402x107 11 T% — £(T)

Para poder ver el comportamiento de la constante de equilibrio, graficamos la funcién
polinomial obtenida en un intervalo relacionado con la operacién en la Zona de Combustion,
para facilitar y también optimizar el grafico se realizara por medio de programacién en
lenguaje Python, con la IDE Spyder 3.0 (ver Anexo H) obteniendo la siguiente figura:
Figura 82 Constante de Equilibrio vs Temperatura, Z. de Combustion — Reactor
ATR
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Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

Como se puede observar en la Figura 82, la curva sigue el comportamiento de una reaccién
exotérmica, cosa que ya se podia presumir por los valores de la entalpia de la reaccién
obtenidos previamente. Ademas, aplicando el principio de Le Chatelier determinamos que
las condiciones de temperatura y calor en el trascurso de la Zona de Combustién, favorecen
a la formacion de los productos en sentido directo (reaccion irreversible).

= Zona Catalitica
Como se pudo ver, segun se realizaba los diversos analisis a la Zona Catalitica; la

conversién de metano se encuentra ligada a la temperatura y puede ser controlada o
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regulada con la relacion entre la cantidad de carbono introducido con respecto a la de vapor
de agua. Ademas, la conversion es ampliamente favorecida por altas temperaturas, bajas
presiones y la relacion citada.

Las reacciones SMR y WGS son rapidas mas aun a altas temperaturas y la presencia de
catalizadores en el lecho catalitico implican que la conversion se realizara muy proxima al
equilibrio de conversién. También el hecho que sean reversibles afade aun mas
importancia a la estimacién de las condiciones en las que se alcanzara un equilibrio.
Como se vio en el analisis de la anterior zona, la constante de equilibrio es una forma muy
practica para estimar el punto en el cual el sistema alcanza éste, siendo dependiente de la
temperatura y ademas se puede relacionar de manera directa con las reacciones
planteadas.

A continuacién, se presenta los valores hallados de constantes de equilibrio para cada una

de las reacciones obtenidas en bibliografia en la siguiente tabla de resultados:

Tabla 90 Constantes de Equilibrio, Zona Catalitica — Reactor ATR
K eqsmr) Keqwes)
12.201,1364 0,3752

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

Para ayudar a comprender el comportamiento de la reaccion tenemos la Figura 83:

Figura 83 Temperatura vs % de Conversion para Reacciones SMR y WGS
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Fuente: (Rostrup-Nielsen & Christiansen, 2011)

Como se puede observar en la Figura 83, el porcentaje de conversion en la reaccion SMR
se incrementa con la temperatura debido al comportamiento altamente endotérmico, algo
totalmente diferente sucede en la reaccion WGS donde se trata de una reaccidén exotérmica.

Es prudente introducir un nuevo concepto, para un analisis mas preciso y una simulacién
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mas certera, éste es el de la temperatura cercana (“Temperature Approach”) al equilibrio;
la cual es la distancia horizontal entre la temperatura de salida y la temperatura de equilibrio
de cada reaccion, en este caso tenemos dos la reaccién SMR y la WGS.
Podemos interpretar lo indicado de la siguiente manera:

ATapp(SMR) = Tsatida — Teq(SMR) (E.9)
ATapp(WGS) = Teq(WGS) — Tsatida (E.10)
Donde T, es la temperatura a la cual cada una de las reacciones alcanza el equilibrio,
donde se presenta la misma conversion que en la salida del Reactor ATR. Ademas, en
ambos casos la ruta de reaccién se encuentra por debajo de dichas curvas.
Haciendo uso de las siguientes relaciones empiricas para ambas reacciones (Rostrup-
Nielsen & Christiansen, 2011), tenemos relaciones de K.q para cada reaccion.
Aplicamos el método de la bisectriz para que con los valores de K., obtenidos y este método
iterativo estimar las temperaturas de equilibrio para cada reaccion. Ademas, aplicando el
concepto planteado hallar AT,,,. La siguiente tabla presenta los resultados:

Tabla 91 Resultados Equilibrio Quimico, Zona Catalitica — Reactor ATR

Reaccion | T4 [C] AT 4pp[°C]

SMR 1014,719 64,719
WGS (—) | 1235,240 285,240
WGS («) | 1164,625 214,625

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

De los resultados presentados en la Tabla 91, podemos concluir que el equilibrio ocurre
entre 950 y 1050°C, dato proporcionado por Lurgi, y verificado a través de dicho analisis.
e) Cinética Quimica en la Zona de Combustién
La Cinética Quimica de una reacciéon determinada se encuentra muy ligada a la
concentracion de los elementos presentes en la reaccion por lo que obtener los valores de
concentracion posible es prioritario.
Tabla 92 Concentracion de Entrada, Zona de Combustién — Reactor ATR?®

Componente | Concentracion Entrada [M]
CH,4 0,2856
O, 0,2172

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

20 Concentracion Molar [M]
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Cabe recalcar que, para dicho analisis tomaremos en cuenta sélo la reaccion principal de
la zona; debido que es la que se realiza en mayor porcentaje y es prioritaria en el
funcionamiento del reactor.

Tenemos las condiciones de entrada o iniciales, ademas por logica las concentraciones de
entrada de los productos son cero debido a que no se formaron, partiendo del concepto de
velocidad de reaccion en forma diferencial tenemos:

1 dc 1 dc 1 dc 1 dc,
Vreaccion = —V * —CHs —V{—)=* 92 — V{i—)=* Hy = %4 (—) x —20
Ve, dt Vo, dt Vi, dt Veo dt

Como no podemos precisar el volumen nuevo generado por las reacciones vy

especificamente por la reaccion de terminada asumiremos como una constante (k = V), la

cual variara la curva.

dCCH dCO dCH dCCO E 11
Vyeaccion = —k dt4=—k* dtZZk* dtZ: P ( )

Generalmente las reacciones de combustion del metano son muy rapidas, se dan en lapsos
que van hasta los 48 ms, por lo cual asumiremos el tiempo maximo establecido debido a
que carecemos de datos empiricos. Utilizando Python Spyder (cddigo en Anexo H) para
predecir el comportamiento de la cinética de la reaccién mediante un grafico (Figura 84).

Figura 84 Concentracion vs Tiempo, Zona de Combustion — Reactor ATR
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Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

Para realizar este grafico se utilizaron como datos:

7/

« Las EDO’s (Ecuaciones Diferenciales Ordinarias) planteadas

¢ Los valores iniciales obtenidos con anterioridad (concentraciones de entrada de

los reactivos) y el tiempo asumido
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La Figura 84 refleja el comportamiento tanto de los reactivos como de los productos durante
la reaccién. Las variables son: la concentracién molar (M) y el lapso de tiempo (s) en el que
sucede la reaccion. Siendo cada punto tomado de cada curva equivalente a la velocidad de
la reaccion a un tiempo determinado y para un componente especifico.

f) Cinética Quimica en la Zona Catalitica
Si bien las reacciones de reformado de metano a vapor (SMR) y WGS ocurren
térmicamente en la zona de combustién, éstas se encuentran bajo condiciones no propicias
para que lleguen a estabilizarse los productos.
Las reacciones que se producen en esta etapa son heterogéneas, debido a que para que
se realicen efectivamente: los gases producidos en la anterior etapa deben interactuar con
el lecho fijo catalitico (catalisis), el cual se encuentra en estado sélido, para que se formen
los productos deseados y ademas eliminar definitivamente los precursores de hollin
formados en la cdmara de combustion.

= Modelo Cinético

Como se indicé anteriormente, el catalizador (sus propiedades y caracteristicas) es muy
importante dado el tipo de proceso. Es por eso que con el objetivo de obtener modelos
cinéticos predictivos y a su vez relaciones empiricas acordes, investigadores realizaron
experimentos a pequefa escala de las reacciones con catalizadores y condiciones diversas;
teniendo a la fecha muchos reportes favorables. (Rostrup-Nielsen & Christiansen, 2011)
Para predecir la cinética en la reaccion SMR, se utilizara el modelo de Singh (2014),
derivado del modelo de Xu & Foment (2003) el cual a su vez esta basado en el mecanismo
Langmuir-Hinshelwood (LHHW). Este modelo a diferencia de su predecesor maneja un
mayor rango de aplicabilidad tanto en presiones como en temperaturas, ademas que para
generar la actividad se utilizé un catalizador Ni/Al,05; muy similar al planteado en el disefio
del Reactor ATR (Abbas, Dupont, & Mahmud, 2017).
Aplicando el modelo determinado se procedera a utilizar las condiciones de entrada y salida
al Reactor ATR para realizar un analisis en funcién a los valores obtenidos:

Tabla 93 Velocidades de Reacciéon, Zona Catalitica — Reactor ATR

Presion [ kmol ] [ kmol

Tr _— T _—

[bar]  "SMElkg hl "% lkgea h
35 44,495 3,856
30 3,0510 11,837

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados
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En la Tabla 93, se muestra el comportamiento de la velocidad de la reaccion con respecto
a variaciones de presion, la reaccion SMR es favorecida por las condiciones de reaccién
debido a que 35 es la presion de operacién del Reactor ATR. Al contrario, la presién
perjudica el avance de la reaccién WGS; siendo muy poco el producto que forma debido a
la lentitud en la que sucede en su paso por el lecho catalitico.

Ahora con ayuda de ecuaciones diferenciales planteadas para cada elemento participe en
reacciones en la Zona, usando conceptos propios de los reactores de lecho fijo (ver Anexo
H). Es posible predecir el comportamiento de cada compuesto durante su paso por la zona
(Figura 85).

Figura 85 Fraccion Molar vs Peso del Catalizador, Zona Catalitica — Reactor ATR
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Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados, Spyder 3.0

En la Figura 85, es posible ver cuando se lleva a cabo el equilibrio dado que como se
menciond la composicion permanece constante (ver Anexo H).

Como la reaccion SMR es la mas importante para propdsito de la obtencion del Gas de
sintesis, obtenemos la conversion en funcién al reactivo limitante (metano):

. RCH, (ontradey — MCHa sauaey 2441450 — 171878,08 X 0 9296
— = d =
CH, ReHy onerada) 2441450 CHy = ™

= Catalizador
Como se menciond previamente, el catalizador es compuesto y esta formado por 3
compuestos esenciales, donde el niquel (Ni) es el soporte metalico y los otros compuestos
son los sdlidos acidos (Si0,, a — Al,03). Este caracter acido es muy favorable para una
buena conversién y ademas es dado por un exceso de cargas positivas 0 negativas en la

estructura del 6xido en cuestion.
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Generalmente en un reactor de lecho fijo la forma de sus catalizadores es esférica o
cilindrica, en este caso asumiremos que son cilindricos.

En la Tabla 94, se dan caracteristicas principales del catalizador:

Tabla 94 Caracteristicas Catalizador, Zona Catalitica — Reactor ATR
Forma Cilindrica | Volumen Poroso [0%3] 0,1-1
Diametro [cm] ~ 03-0,7 | Area Total |™] 2-3
Conversion [%] 90 - 95 Tiempo de Vida Estimado 3 afios

Fuente: (Schuth & Weitkamp)

El tamafio y forma del catalizador es optimizado por la empresa duefa del proceso todo
esto con el fin de tener suficiente actividad y una baja caida de presion para lograr un disefio
compacto del reactor ademas de evitar una sinterizacién excesiva y soportar altas
temperaturas.

Con el valor de la conversion obtenido, ahora podemos estimar el peso del catalizador el

cual sabemos que por condiciones de disefio debe ser como minimo 100 kg:

, X dx
Weat = Ncn, 0 f
o ~TcH,
NeH, (0) _[0'9296 2441450
Weqe = 4 X =—(0,9296 -0 W, = 743,878 |k

El peso del catalizador se encuentra dentro de lo aceptable.

Posteriormente, es necesario bajar la temperatura del producto obtenido del Reactor ATR
para tal fin se utilizar un enfriador. Este tiene el objetivo de eliminar el exceso de agua
presente manteniendo la presion (proceso isobarico) y llevando el fluido de entrada a los

35°C. En la siguiente tabla se pueden ver los valores mas relevantes obtenidos para dicho

dispositivo:
Tabla 95 Condiciones de Operaciéon — Enfriador para el Gas de Sintesis
Presién (bar) Temperatura de Tempt_eratura de Calor Liberado
Entrada (°C) Salida (°C) (MW)
35,000 950,000 35,000 - 348,746

Fuente: Elaboraciéon con Base en Datos Calculados
E3.Optimizacion del Proceso de Obtencion de Gas de Sintesis

Con el fin de poder optimizar el proceso, y por ende la calidad del producto principal

obtenido, se afiadira un equipo y dos corrientes. El equipo propiamente sera una torre de
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tamices moleculares la cual nos ayudara a obtener el gas de sintesis lo mas puro posible
(con un porcentaje en dicha corriente de C0, de 4%) para la siguiente etapa de la planta.
Por otra parte, las corrientes son dos: una de purga, la cual permitira utilizar o desechar los
inertes involucrados en el proceso, y otra de reciclo que permitira mejorar el porcentaje de
conversion de los reactantes en productos. Debido a que dicha corriente se mezclara con
la corriente de alimentacién formada por el gas natural y el vapor de agua; incrementando
la eficiencia del proceso. Dicho diagrama se puede ver en la siguiente figura:

Figura 86 Optimizacion del Proceso de Obtencion de Gas Sintesis

GAS DE
SINTESIS
OXIGENO
PRODUCTO
GAS PUNTO
NATURAL PEMEZCLA MEZCLA MEZCLA
+ CON REACTOR
VAPOR 'Q > RECICLO —* ATR
DE AGUA (3) (4)
(1)
AGUA
REACTOR ATR SEPARADOR DE AGUA
AL PUNTO DE MEZCLA RECICLO %1—> PURGA

(2
Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados
Primeramente, consideramos las siguientes ecuaciones para el separador de agua con el

propésito de eliminar practicamente todo el contenido de agua presente:

leZO(FONDO Sep.Agua) = hHZO(salida reactor ATR) * (0'995) (E. 17)

7'7-H20(CIMA Sep.Agua) = hHZO(salida reactor ATR) * (0'005) (E. 18)
Por las condiciones planteadas, en el fondo el resto sera diéxido de carbono es decir un 5%
en dicha corriente y el restante en la corriente de cabeza. Cabe recalcar que, para facilitar
el calculo y la separacion prolija de componentes, el modelo de separador es ideal.

Para analizar la recirculacion tomamos un punto donde se encontraran la corriente de
entrada en un inicio y la de reciclo proveniente de la torre, en dicho punto se dara las

siguientes relaciones:

NMezcla c/reciclo = NGas Natural+ Vapor de agua + Nyeciclo (E. 19)

El mismo criterio se aplican para todos los componentes que son parte de la corriente de

reciclo en este caso: CH,, 0,, H,0. En fin, para poder ajustar el reciclo a todo el proceso es
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necesario usar meétodos iterativos con los cuales se puede conseguir los siguientes

resultados:
Tabla 96 Balance de Materia con Recirculacién, Parte 1
Mezcl: Erl1trada Reactor ATR [kmh‘)l]
[%] Z. Combustion Z. Catalitica

Comp. Inicio Reciclo | Entrada Salida Entrada Salida
CHy4 9.765,80 174,957 | 9.940,76  2.485,19 2.485,18 174,96
O, 7.426,82 103,900 | 7.530,72 75,15 75,14 103,90
H,O 6.602,24 100,004 | 6.702,24 11.672,62 11.672,61 10.000,49
CO, 2,20 — 2,20 2.487,39 2.487,38 1.816,78
CcO - - - 4.970,38 4970,37  7.918,71
H, — — — 9.940,76 9.940,76  16.233,35
N, 21,14 — 21,14 21,14 21,14 21,14
CoHg 696,30 - 696,30 696,30 696,30 696,30
CsHg 310,20 — 310,20 310,20 310,20 310,20
n-C4Hqg 94,60 - 94,60 94,60 94,60 94,60
i-C4H1g 42,90 — 42,90 42,90 42,90 42,90
CsHy4o 61,60 - 61,60 61,60 61,60 61,60
CeH14 26,40 — 26,40 26,40 26,40 26,40
Total 25.050,19 378,862 | 25.429,05 32.884,62 32.884,62 37.501,33

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados
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Tabla 97

Balance de Materia con Recirculacion, Parte 2

Gas de

Comp. Separador Agua [kr:llol] Silr::leo?is Tﬁ?
Alimentacion Cima Fondo [T] h
CHy4 174,96 174,96 - - _
O, 103,90 103,90 — — -
H>,O 10.000,49 50,00 9.950,49 — —
CO, 1.816,78 1.807,70 9,08 | 1.012,31 795,387
CcO 7.918,71 7.918,71 - 7.918,71 -
H2 16.233,35 16.233,35 — 16.233,35 —
N2 21,14 21,14 - — 21,14
C2H6 696,30 696,30 — — 696,30
C3Hg 310,20 310,20 — — 310,20
n-C4H1o 94,60 94,60 _ - 94,60
i-C4H19 42,90 42,90 — — 42,90
CsH1s 61,60 61,60 - — 61,60
CeH1a 26,40 26,40 — — 26,40

Total 37.501,33 27.541,76 9.959,57 | 25.164,37 2.048,52

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados
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Anexo F
Analisis - Unidad de Produccion de Metanol

Para el proceso de obtencién de metanol en grado AA (pureza mayor al 99,8%) propuesto
por Lurgi y Air Liquide, el cual es denominado MegaMethanol o en estos ultimos afios
debido a la aplicaciéon a gran escala GigaMethanol. Una de las primeras plantas en hacer
uso de la tecnologia de Lurgi a gran escala es la de Atlas en Trinidad y Tobago, que
conjuntamente con los datos recolectados en las plantas pilotos planteadas brindan
parametros para realizar el respectivo disefo deseado.

En primera instancia la corriente de alimentacion debe cumplir con la relacién H,/CO entre
2 a 2,05 y un porcentaje de C0, de 4% el cual es ideal para proceso.

Con respecto a condiciones de las corrientes en este caso es muy importante el reciclo
dado que no se utiliza para la optimizacién de éste; sino como parte fundamental del mismo
debido al bajo porcentaje de conversién al paso (a la salida del reactor la primera vez). Por
lo cual resulta imprescindible utilizar una variable la relaciéon de recirculacion.

Figura 87 Diagrama de Bloques — Proceso Lurgi MegaMethanol

Natural Gas Air
Desulfurization Air separation

Pre-reforming

Autothermal _ Oxygen
Reforming -
>l
<%
Fuel Gas
. Hydrogen
Methanol Synthesis 2 Recovery

Methanol Distillation

Pure Methanol

Fuente: (Lurgi, 2006)

Como se puede observar en el diagrama de bloques (Figura 87), la Unidad de Produccién

de metanol se puede dividir en dos secciones:
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R/

+ Sintesis de metanol: En esta seccion se produce la reaccién de la corriente de
alimentacion en un sistema de reactores, la correspondiente recirculacion y
purga. Y lo mas importante una corriente que tiene un contenido alto de metanol
y el resto de agua y otros componentes el cual se denomina Metanol Crudo.

+ Destilacion de metanol: En esta seccion el metanol crudo pasa por un sistema

de columnas de destilacion con diferentes condiciones; con el fin de obtener un

producto purificado bajo los estandares planteados anteriormente.

F1. Seccion de Sintesis de Metanol
En la Figura 88 se puede observar la seccién de Sintesis de Metanol la cual se desglosara

equipo por equipo para su analisis:

Figura 88 Esquema de la Seccién de Sintesis de Metanol

SISTEMA
REACTORES
LURGI

T=250°C
P=75bar pynTO
REBOILER DE MEZCLA

GAS DE
SINTESIS

COMPRESOR

T=120°C

RECICLO P = 75 bar

COMPRESOR
RECICLO

WATER COOLED
REACTOR

GAS COOLED
REACTOR

PURGA & | T=40C
———————— ; P=30bar ¥

SEPARADOR DE AGUA
,,,,,,,, ] CONDENSADOR

METANOL
CRUDO

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

En un inicio, es necesario el acondicionamiento de la corriente de alimentacion (gas de
sintesis), luego la corriente pasa por el Sistema de Reactores; para finalizar con la obtencién
de un producto llevado directo a su respetiva purificacion. Cabe recalcar que en la
configuracién de la seccion se encuentra también la correspondiente recirculacion.

La corriente producto servira de alimentacion para la otra seccion, ésta se denominada

Metanol Crudo, la cual contiene metanol aunado a impurezas que no son necesarias ni
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requeridas para procesos de transformacién posteriores como ser Fischer-Tropsch (para la

obtencion de combustibles sintéticos), MTP (Methanol to Propilene) (para la obtencion de

polipropileno), MTO (Methanol to Olefines) (para la obtencién de poliolefinas) y el usado en

esta situacion, derivado del proceso Lurgi MegaMethanol de Lurgi y Air Liquide, MegaDME.
a) Andlisis de Grados de Libertad

Tomaremos en cuenta las siguientes reacciones para realizar los calculos:

Reaccion de Hidrogenacion de monoxido de carbono (Reaccion Principal)
CO + 2 H, == CH30H
Reaccion de Hidrogenacién de didoxido de carbono
CO, + 3Hy; == CH3;0H + H,0
Reaccion RWGS (Reverse Water — Gas Shift)
CO, + H, == CO + H,0
Aunque estas tres reacciones se llevan a cabo de manera primordial, la reaccion RWGS y

la reaccion de Hidrogenacion de diéxido de carbono son dependientes entre si.

Figura 89 Diagrama de Bloques, Balance de Materia — Seccioén Sintesis de

Metanol
| g@ **************************
SISTEMA
DE
REACTORES
T METANOL
____________ CBUDO
“cor~
77777777777777777777777777777777777777 H,
’ co,
| ENTRADA SALIDA CH,OH

H,0

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados
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Planteamos un diagrama de bloques (Figura 89), en funcion a los dispositivos que no
operan en flujo permanente (flujo volumétrico y masico constante) por lo cual serian
aquellos que no son volumenes de control, como:

/7

+ Punto de mezcla

% Sistema de Reactores

<+ Separador

% Bifurcador

Procedemos a realizar un analisis de grados de libertad para determinar si el diagrama de
blogues planteados tiene solucién aparente, en este caso realizaremos el analisis para cada
elemento del diagrama, también de manera global y de manera total del proceso planteado.

Los analisis de Grados de libertad de todo el proceso se pueden resumir en la siguiente

tabla:
Tabla 98 Analisis de Grados de Libertad — Seccion Sintesis de Metanol
Punto .
Criterios de Sistema Separador Bifurcador Global Total
Reactores Proceso
Mezcla
Varlables. 6 8 9 6 6 29
desconocidas
Reaccion
quimica 0 2 0 0 0 2
independiente
Balances de
especies
moleculares 5 5 S 3 5 18
independientes
Ecuaciones
rela}monadas con 1 4 3 3 0 11
variables
desconocidas
Grados de
Libertad 0 1 1 0 1 2

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

Como se puede observar el proceso tiene un grado de libertad de 2, por lo cual tendria
soluciones infinitas; sin embargo, tanto en el Sistema de Reactores como en el Separador
usaremos métodos algoritmicos en funcién a criterios propios para eliminar ambos grados
y generar un sistema consistente.

= Balance de Materia Global

Como se menciond anteriormente, el reflujo toma mucha importancia en este proceso, por
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lo cual es prudente introducir la variable R (relacion de reflujo) la cual es equivalente a la
razon entre la corriente de reflujo con respecto a la alimentacién antes de la mezcla la cual
recibe el nombre de alimentacion fresca, por condiciones de disefio recibe un valor que
oscila entre 2:

nReflujo

R = - R<2;R>2 (F.1)

Nalimentacion fresca

Sistema de Reactores

Para empezar a resolver el balance de materia, analizaremos en primera instancia el
sistema de reactores el cual asumiremos como un solo reactor.
Para el analisis respectivo tomaremos las reacciones de hidrogenacion tanto del CO como
del C0O,, siendo la primera; la principal del proceso y por ende la que se realizara con un
mayor porcentaje de conversion.
Tenemos las siguientes variables para el primer analisis:

&1 = Grado de avance de la Reaccion Hidrogenacion CO [mol/h]

&, = Grado de avance de la Reaccion Hidrogenaciéon C0O, [mol/h]

N (satida) i (entrada) = Flujos molares del componente "i" [mol/h]

v; = Coeficiente estequiométrico del componente "i" de reacciones

Para el CO:

Nco(salida) = Nco(entrada) T Veo$i

Nco(satida) = Mco(entrada) T (—1)E1 = Nco(satiday = Mco(entrada) — €1 (F.2)
Para el H,:
Ny, (salida) = M, (entrada) T VHyy$1 F Vi) $2 = NHy(entrada) — (2)¢1 — (3)¢;
Ny, (salida) = NH,(entrada) — 261 — 3&2 (F.3)
Para el CO,:
Nco,(salida) = Nco,(entrada) T Vco,$2 = Mco,(entrada) + (—1)2
flcoz(salida) = flcoz(entrada) -& (F.4)
Para el CH;0H:
NcH,0H(salida) = McH;0H(entrada) T Vers0H)S1 T VeHs0H(2)$2
NcH,0H(salida) = McHy0H(entrada) T 1 1 &2 (F.5)
Para el H,O:
NH,0 (salida) = MH,0 (entrada) T VH,0(2 $2 = Ny,0 (entrada) + (1)E2
Ny, 0 (salida) = MH,0 (entrada) T $2 (F.6)
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Como ambas reacciones son reversibles, encontrar el equilibrio forma parte crucial del
analisis, para lo cual se obtendran relaciones para las composiciones de cada elemento en
fase vapor. Cabe recalcar que debido a las temperaturas con las cuales se estan operando
(250°C) y a la naturaleza del proceso, tendremos la presencia de liquido en partes del
esquema planteado; por lo cual se utilizara la nomenclatura convencional para el uso de
dos fases.

Para el CO:

Yoo = 7;lCO(salida) _ 7;"CO(entrada) - 51
co — . -
SALIDA Tignrrapa t+§1 (2 Avim) +$&2 (2 Avi(z))

Las expresiones (ZAVL'(D),(ZAW@)) representan la variacion del numero de moles en

ambas reacciones estudiadas, y pueden ser expresadas de la siguiente manera:
Z Avi(l) = Z Vproductosy — Z Vreactivos;y = (VCH30H(1)) - (VCO + VHZ(l)) =1-(1+2)
Z Avi(l) =-2
z A Vigy = z Vproductos (2) — Z Vreactivos (2) = (VCH3 OH (3 + vy, 0(2)) - (VCOZ + VHZ(Z))

ZAvi(Z) —(1+1)-(1+3)- ZAvi(z) -2

Una vez obtenidos los valores podemos obtener la expresién algebraica requerida para el

elemento:
YCO _ flC'O(salida) = _ flCO(entrada) - ‘51 (F.7)
NsaLIDA NenTrADA — 2(§1 + &2)
Para el H,:
Y, = lez(salida) _ th(entrada) - 28;1 - 352 (F. 8)
H, — . — N .
NsaLIDA NgnTrApA — 2(§1 + &2)
Para el CO,:
YCO _ flC.OZ(salida) = _ 7;lCOZ(entrada) - 62 (F.9)
2 NsALIDA NenTrADA — 2(§1 + &2)
Para el CH;0H:
Y _ flCH3OH(salida) _ hCHSOH(entrada) + fl + fz (F. 10)
CH30H = ; =— :
3 NsaLIDA Nentrapa — 2(§1 + &2)
Para el H,O0:
YH 0= T.lH.ZO(salida) = _ 7;leO (entrada) + 52 (F. 11)
2 NsALIDA Ngntrapa — 2(§1 + &2)
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Como se tienen muchos mas datos para estos procesos se puede considerar condiciones
mas reales por lo cual no solamente consideraremos el efecto de la temperatura lo cual es
lo habitual, sino que también estara incluido el efecto de la presion por medio de los

coeficientes de fugacidad propios de cada elemento (Tabla 99):

Tabla 99 Tabla de Fugacidad de Componentes Reactantes, Sintesis de Metanol
Componente Coef. de Fugacidad (¢) @ 75 bar
CcO 1,0300
CO, 0,9653
CH3;0OH 0,6986
H, 1,0220
H>,O 0,4695

Fuente: (Koretsky, 2003)

Ahora planteamos la constante de equilibrio con respecto a la fugacidad para cada reaccion:

bcHyon (¢CH OH) * (Pn,0)
B g K¢(1) = 0,64‘9152 'K(].')(Z) = 3 2 - K¢(2) = 0,317944

Ko = (eo) * (0m)? (beo,) * bn,)?

También hallamos la constante de equilibrio en funcién a las composiciones molares a la

salida para ambas reacciones:

Yen,on _ (YCH3OH) * (YHZO)

K =——— " K
Y (Yeo) * (YH2)2 Y@ (Ycoz) * (YH2)3

Se obtuvo las constantes de equilibrio para cada reaccién a la temperatura indicada
mediante a correlaciones empiricas (Rostrup-Nielsen & Christiansen, 2011), siendo los
resultados obtenidos:

Tabla 100 Constantes de Equilibrio — Principales Reacciones de Sintesis de

Metanol

Reaccion Keq

Hidrogenacion de Mondxido de Carbono | 1,6455x10°

Reverse Water-Gas Shift 6,1357x10°
Fuente: (Koretsky, 2003)

Analizando, es posible relacionar todos los valores obtenidos, haciendo uso de la siguiente

relacion para cada reaccion:
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Yen,om
2
(Yeo) * (YHZ)
Yer,on

(Yeo) * (YHZ)Z

Kr1y = K¢(1>Ky(1)(Pop)zAvi(1> = (0.649152)( )(75 ~2 =1,6455x1073

14,25827 = (F. 12)

(YCH3OH) * (YHZO)
(Ycoz) * (YH2)3

(YCH30H) * (Yg,0) (F. 13)
(Ycoz) * (YH2)3
Operando las ecuaciones obtenidas tenemos:

Krezy = K¢(2)KY(2)(pop)Zm’i<z> = (0,317944)< )(75)‘2 = 6,1357x107°

0,10857 =

(YCO) * (YHZO) _ (flCO(entrada) - 61) * (hHZO (entrada) + 52)
(YCOZ) * (YHz) (flcoz(entrada) - 52) * (nHz(entrada) - 251 - 352)
Como en el equilibrio, las composiciones son constantes es légico decir que la constante

0,00761 = (F. 14)

Ky para cada reaccién sera equivalente a su respectivo cociente de reacciéon Qp, por lo que
esta asuncion sera clave para hallar los avances de reaccién respectivos.

Es necesario que los valores buscados &, y &, tengan restricciones, asi como limites. En
una primera instancia es predecible asumir que ambos valores deben ser mayores a 0
debido a que un valor nulo implicaria que la reacciéon no se llevé a cabo en ninguna
proporcion.

Los limites se definiran para la reaccién principal la cual es la primera, para definir el
intervalo se tomara el flujo de CO en la alimentacion fresca; el cual se intuye que limita el
contenido de CH;0H entonces se tiene los valores de la Tabla 101:

Tabla 101 Valores de Frontera — Grado de Avance de la Reaccion Principal

mol mol
$1max) [T SNy [T]

7.918.709,510 6.334.967,608

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

Separador Bifasico
Antes de ingresar la corriente de alimentacién se ajusta tanto la temperatura como la
presion a valores de 40°C y 30 bar. Todo esto con el fin de tener una mezcla de liquido
vapor saturado, y poder obtener por separacion flash isotérmica, dos corrientes una de
vapor y la otra de liquido, de manera mas eficiente.
Para tal fin se utilizara el método planteado por Rachford-Rise, el cual es iterativo y usa

principios como la Ley de Antoine, motivo por el cual se estimara el comportamiento de la
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mezcla de alimentacién sometida a dicha separacion.
Bifurcacién

La corriente de vapor obtenida es nuevamente acondicionada para posteriormente separar

entre el 2% al 4% de dicha corriente. Analizando la corriente de purga y los componentes

que se tienen, el contenido de CH;0H como de H,0 sera nulo, por lo que tendriamos:

7;lPurga

- *100 =2—-4% (F. 15)

Ny APOR-Sep

nPurga = nCO(Purga) + nCOZ (Purga) + nHZ (Purga) (F' 16)

b) Resultados Finales
Segun las ecuaciones planteadas en funcion a los limites y condiciones, tenemos los
siguientes resultados segun los diversos equipos del diagrama:
= Sistema de Reactores
Tabla 102 Resultados Balance de Materia, Sistema de Reactores — Seccion

Sintesis de Metanol

Entrada Salida
. [kmol . [kmol
Componente ni[ h ] Xi ni[ h ] Xi
H2O 1,238  2,057x10° 184,966  0,0042
CO; 14.358,308 0,2385 14.174,947  0,3190
CO 19.743,494 0,3280 12.045,002 0,2711
Hz 25.699,921 0,4269 9.768,249 0,2198
CH3OH 392,733 0,0065 8.258,823 0,1859
Total 60.195,694 1,0000 44.431,987  1,0000

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

En este punto, definiremos la conversion por paso de CO y del CO,:

Xeo = flCO(entrada) - flCO(salida) +100 = (19743,494 — 12045,002) +100
flCO(entrada) 19743,494

XCO = 38, 99%

X _ nCOZ(entrada) - flCOZ(salida) £100 = (14358;308 - 14174‘;947) «100
€02 7;lCOZ(entratda) 14358,308

XCOZ = 1, 27%

Como se puede observar la conversion del CO, es muy pequena con respecto a la del €O,
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esto es correcto debido a que la primera reaccién ingresa en equilibrio bajo la temperatura
de operacién. Sin embargo, la segunda reaccién requiere temperaturas mas altas para
conseguir un equilibrio pleno por lo cual se puede explicar el valor bajo.

= Punto Mezcla

Tabla 103 Resultados Balance de Materia, Alimentacion — Seccidon Sintesis de

Metanol

Alimentacioén Fresca Reciclo Mezcla de Entrada

S. de Reactores

kmol . [kmol . [kmol
Comp. | ™Mi|™p Xi "i[ h ] X |~y ] X;
H2O — - 1,238  3,535x10° 1,238 2,057x10°

CO; 1.012,311 0,0402 | 13.345,997 0,3810 14.358,308 0,2385
(010) 7.918,709 0,3147 | 11.824,785 0,3375 19.743,494 0,3280
Hz 16.233,354 0,6451 9.466,566 0,2702 25.699,921 0,4269
CH3;OH - - 392,733 0,0112 392,733 0,0065
Total 25.164,374 1,0000 | 35.031,319 1,0000 60.195,694 1,0000

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

Ademas, podemos estimar el porcentaje de conversion (Figura 90):

Figura 90 Relacion de Reciclo vs Conversion por paso, Reaccion Principal
10

Recycle ratio

10 20 40 60 100
Conversion per pass X,/ %

Fuente: (Bierdermann & Grube, 2003)

Como se puede observar no se tiene el valor de la relacion de reciclo; sin embargo, es

posible obtenerla y compararla dentro de los parametros establecidos:
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nReflujo

_35031,319

R =

: = -
Nalimentacion fresca 25164,374

R=1,3921<2

Efectivamente se encuentra dentro de los parametros, ahora procedemos a estimar la

conversion por paso. Es menester, decir que la conversiéon estara por el rango del 40%;

siendo un valor muy bueno debido a que es complicado obtener conversiones mas altas;

esto quiere decir que mientras el valor de R crezca la conversidon se reducira

significativamente y viceversa.

Separador Bifasico

Tabla 104 Resultados Balance de Materia, Separador Bifasico — Sintesis de
Metanol
Alimentacién Vapor a Reciclo / Purga Metanol Crudo
_ [kmol ~ [kmol ~ [kmol

Comp. | T h Xi n; h Xi n; h Xi
H>O 184,966 0,0042 1,238 3,046x10° 183,728 0,0213
CO2 14.174,947 0,3190 | 13.938,954 0,3891 235,993 0,0274
CcoO 12.045,002 0,2711 11.829,458 0,3302 215,544 0,0250
Hoz 9.768,249 0,2198 9.662,363 0,2697 105,886 0,0123
CH3O0H 8.258,823 10,1859 392,733 0,0110 7.866,090 0,9139
Total 44.431,987 1,0000 | 35.824,746 1,0000 8.607,241 1,0000

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

= Bifurcacién
Tabla 105 Resultados Balance de Materia, Bifurcacion — Sintesis de Metanol
Vapor a Reciclo / Purga Purga Reciclo
. [kmol . [kmol . [kmol
Comp. | " h ] Xj n; h Xi n; h ] Xi
H2O 1,238 3,046x10° — — 1,238 3,535x10°
CO; 13.938,954  0,3891 592,957  0,7473 13.345,997 0,3810
CO 11.829,458  0,3302 4,673 0,0059 11.824,785 0,3375
Hz 9.662,363  0,2697 195,797  0,2468 9.466,566 0,2702
CH3OH 392,733  0,0110 - - 392,733 0,0112
Total 35.824,746  1,0000 793,426  1,0000 35.031,319 1,0000

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados
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En primera instancia podemos observar que la corriente de reciclo es la misma que la del
inicio del problema, por lo cual se puede concluir que todo el proceso y por ende el balance
es correcto. Ahora, verificamos el porcentaje purgado de la corriente de vapor salida del
separador

%opurgado = _rwge 100 o T5A20 400 Yopurgado = 2,2147 %
Ty APOR—Sep 35824,746
Como se puede verificar el valor se encuentra dentro de los margenes de operacion.
c¢) Condiciones de Operacién — Equipos en Flujo Permanente
Basado en el diagrama planteado en la Figura 88, tenemos las siguientes condiciones para
los equipos que operan en flujo permanente (Tabla 106); siendo obtenidas dichas variables
mediante calculos o especificaciones de la misma tecnologia en cuestion.

Tabla 106 Condiciones de Operacion, Equipos en Flujo Permanente — Sintesis de

Metanol
Entrada Salida Generales
o o Potencia o Rendimiento
Equipo P(ba) T(C)| P(ba) T(C)| coiliem (%)

Compresor para

, . 30,00 35,00 75,00 113,66 21.675,72 85,00
Gas de Sintesis

Calentador para

, ) 75,00 113,66 75,00 250,00 28.390,00 95,52
Gas de Sintesis

Enfriador Producto
Sistema LCC

Compresor para
Reciclo

75,00 235,00 30,00 40,00 | -90.801,00 90,70

30,00 40,00 75,00 120,00 26.066,87 85,00

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

F2. Sistema de Reactores (LCC)
a) Mecanismo de la Catalisis Heterogénea
Como sucedio en el caso del Reactor ATR, segun el catalizador y la reaccion llevada a cabo
el mecanismo sera diferente. En este caso segun los catalizadores mas comunes los cuales
son los basados en cobre (Cu) y zinc (Zn); tenemos dos mecanismos principales en los
cuales se da la adsorcion de los componentes del gas de sintesis.
+» El primer mecanismo, el cual denominaremos A, en el cual suceden cuatro
hidrogenaciones consecutivas (Figura 91).
+ En el mecanismo B tanto el CO y un grupo hidréxilo reaccionan con la superficie.
En una primera etapa, el CO es atraido por la superficie para formar un formiato

intermedio. Luego sucede una hidrogenacion para deshidratarse y proceder
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consecutivamente con otra hidrogenacién formando un metdxido como producto
intermedio (Figura 92).

Figura 91 Mecanismo de Reacciéon A - LCC
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Fuente: (Basile & Dalena, 2018)

Figura 92 Mecanismo de Reaccion B - LCC
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Fuente: (Basile & Dalena, 2018)

En los dos mecanismos propuestos son diferentes entre si, no solo por los productos
intermedios formados sino por la forma en la que se adhieren a la superficie del catalizador;
en el mecanismo A se adhiere el atomo de carbono y en el mecanismo B se adhiere el
atomo de oxigeno.
También existen subproductos organicos formados en mucha menor proporciéon (menor a
5000 ppm), los cuales son mostrados en la siguiente tabla:

Tabla 107 Subproductos formados Sintesis de Metanol

Producto Reaccion

Alcoholes de cadena larga nCO + 2nH, == C,H5,+1OH~+( n-1)H,0

CH4OH + CO == HCOOCH;,

Formaldehido y Esteres
y (CH,0),4 + (RCHO),q == CH3;COOR

Aldehidos RCH,CH,0H == RCH,CHO + H>
Cetonas 2 RCH,CHO == RCH;COCHRCH3 + O 4,
DME 2 CO+ 4 Hy == CH3;0CH3+ H,0

Fuente: (Basile & Dalena, 2018)
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Como vimos anteriormente con el calculo de la selectividad practicamente todo el contenido
de oxidos de carbono involucrados en la reaccion se convirtié en producto crudo requerido.
Sin embargo, como se puede ver en la Tabla 107, también existen subproductos organicos
formados debido a las caracteristicas del disefio del sistema LCC por las reacciones
laterales principalmente.

Los alcoholes formados pueden concatenar a la formacion de aldehidos o cetonas, en el
caso del metanol puede formar formaldehido; el cual posteriormente forma ésteres. El
catalizador utilizado por el proceso esta formado por Cu/Zn0O en un soporte de alumina
(Al,053); dicho reactor pertenece a la familia de los catalizadores en base de cobre utilizados

para la sintesis de metanol.

Figura 93 Modelo de Mecanismo, Sintesis de Metanol en Catalizadores Basados
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Fuente: (Basile & Dalena, 2018)

Sin embargo, para facilitar los calculos no se considera dichas reacciones como relevantes;
cabe recalcar que éstas ocurren principalmente en los lados laterales de ambos reactores.
Es asi que, para definir un mecanismo mas sencillo en funciéon al comportamiento del

catalizador (Figura 93).
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b) Balance de Materia

De los resultados obtenidos durante el planteamiento del balance de materia de la seccion
del proceso. Se puede concluir que existe una reduccion en el flujo molar que ingresa al
LCC con respecto al que sale. Cabe recalcar que las reacciones analizadas son
exotérmicas y son por ende favorecidas a condiciones de bajas temperaturas y altas
presiones.

En el primer reactor existe conversion mayor que en el segundo, es por eso que
consideramos una conversion parcial en dicho del 32% de CO y del 1% de CO,
respectivamente. Para lo cual simplemente bastara reemplazar la definicién de conversion,
dado que el analisis de las reacciones involucradas ya se realizé en el balance de materia
global del proceso:

Nco(entrada) — Nco(salida)

Xcowr) = flCO( 0 - flCO(salida) = ﬁCO(entrada)(l —0,32)
entrada
. . kmol
nco(salida) = (19743,4‘94)(1 - 0,32) d nco(sall’da) = 134‘25,576[ h ]

Con estos valores y las ecuaciones planteadas previamente podemos obtener los
siguientes resultados:

Tabla 108 Balance de Materia, Reactor 1 — Conversor Combinado de Lurgi (LCC)

Lurgi Steam Raising Reactor (Reactor 1)

Entrada Salida
kmol ~ [kmol
Comp. | ™| X |~ X
H,O 1,238 2,0574x10° 145,109 0,0031

CO; 14.358,308 0,2385 14.214,725 0,3001

CcoO 19.743,494 0,3280 13.425,576 0,2840
Hz 25.699,921 0,4269 12.645,971 0,2675
CH30H 392,733 0,0065 6.841,311 0,1447

Total 60.195,694 1,0000 47.272,692 1,0000

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

Ademas, como valores de avance de cada reaccion respectiva tenemos:

kmol

kmol
$1(r1) = 6317,918 [T] ; §$2(r1) = 143,583 [ h ]

La corriente de salida del reactor 1 ingresa al reactor 2, por lo que tanto se tienen los valores
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anexos de dicha corriente, como también se conocen los valores de la salida se puede

determinar la conversion de los 6xidos de carbono:

. . kmol
X _ Nco(entrada) — Nco(salida) _ (13425’576 - 12045’002) [ h ] +100
co(R2) Nco(entrada) 13425576 [kTZOl]
XCO(RZ) = 10,283 %
] ) kmol
¥ _ Nco,(entrada) — Nco,(salida) (14214,725 — 14174'947) [ h ] +100
C0:(k2) Mo, (entrada) 14214,725 [k'?fl]

XCOZ(RZ) = 0, 280 %

De la misma manera podemos obtener los valores de avance de cada reaccion respectiva:

kmol kmol
$1 r2) = 1.380, 574 [T] ; €2 r2) = 39,778 [ ]

Tabla 109 Balance de Materia, Reactor 2 — Conversor Combinado Lurgi (LCC)

Lurgi Gas Cooled Reactor (Reactor 2)

Entrada Salida
~ [kmol ~ [kmol
Comp. n; h Xi n; h Xi
H>O 145,109 0,0031 184,966 0,0042

CO; 14.214,725 0,3001 | 14.174,947 0,3190
CO 13.425,576 0,2840 | 12.045,002 0,2711
Hz 12.645,971 0,2675 9.768,249 0,2198
CH3OH 6.841,311 0,1447 8.258,823 00,1859

Total 47.272,692 1,0000 | 44.431,987 1,0000

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados
Ahora hallamos la selectividad en el sistema determinado de los elementos limitantes de
las reacciones estudiadas (6xidos de carbono):

(flCH3OH(salida) - flCH30H(ent)) +100

Siee = 73 3 3 3
(nCOZ(ent) - nCOZ(salida)) + (nCO(ent) - nCO(salida))

(8258,823 — 392,733)

S,cc = 100
LCC = (14358,307 — 14174,946) + (19743,494 — 12045,001)

SLCC = 99, 80 %
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Esta magnitud claramente representa el porcentaje que reacciona de la cantidad que
ingresa de cada reactivo limitante correspondiente a las respectivas reacciones. Finalmente
podemos obtener el rendimiento del sistema de reactores, el cual nos servira para analisis
comparativos posteriormente:

NCH,0H(salida) 8258,823

Nice = * 100 = Npee = 9768249 *

Ny, (salida)
Nice = 84,55%
El proceso Lurgi MegaMethanol estima un rendimiento del reactor de alrededor de 80%,
por lo cual el valor obtenido en base a los resultados es mayor al estipulado.
c) Balance de Energia
Hallando, en primera instancia, las entalpias de reaccion para cada caso (Rostrup-Nielsen
& Christiansen, 2011), tenemos los siguientes resultados:

Tabla 110 Entalpia y Energia Libre Estandar de Principales Reacciones — LCC

_ Tk

Reaccion AH° [i AG° [—]]

mol mol
Hidrogenacion de CO -90,2 -24,8
Hidrogenacion de CO; -49,0 3,8

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

= Reactor 2
La corriente de mezcla analizada previamente ingresa al sistema por el reactor 2, donde es
sometida a un intercambio de calor donde incrementa su temperatura hasta una
temperatura mayor a 200 °C. Como el reactor 1 opera a condiciones practicamente
isotérmicas, dadas las condiciones de disefo), la corriente de salida de éste tendra una
temperatura de 250°C (temperatura de operacion). En base a la patente de Lurgi
US8629191B2 en la cual se dan detalles de la tecnologia LCC, es decir del Sistema de
Reactores, tomaremos que la corriente de mezcla entrante tiene una temperatura de salida
de 210°C y que la corriente del producto sale del sistema a una temperatura aproximada
de 235°C. Ademas, en el balance respectivo al reactor 2; anadiremos una variable
representada por el calor absorbido por el gas de sintesis que ingresa inicialmente para

precalentarse. De la Ecuacion (7.6), afiadiendo dicho calor tenemos:

N
annado = AHT(RZ) = Z fNAHreaccién(N) + AHsalida - AHentrada + chdido al SG
0

AHT(RZ) = 51 (RZ)AHreacl + 8(2 (RZ)AHreacz + AHsotlida(RZ) - AHentrada (R2) + chdido SG (F.17)
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Realizando los calculos respectivos, tenemos los siguientes resultados:
Tabla 111 Balance de Energia, Reactor 2 - LCC

. kJ . kj1 . kJ .
AHentrada (R2) [F] AHsalida(RZ) [F] chdido al SG [F] chdido [kW]

387.850.859,1 350.076.533,5 78.954.712,0 23.693,5

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

Analizando los resultados, efectivamente tiene logica que el calor sea cedido o liberado

debido a que, al existir un decremento en la temperatura, sucede una transferencia de calor.
= Reactor 1

Por caracteristicas de disefio existe una corriente refrigerante para controlar el calor

liberado por las reacciones y por ende mantener la temperatura, con el fin principalmente

de disminuir los subproductos y evitar la sinterizacidn del catalizador. Por esta razén se

tomara en cuenta en el balance de energia, una entalpia adicional ocasionada por el paso

de dicho fluido por el reactor 1.
N

annado = AHT(RI) = Z fNAHreaccién(N) + AHsalida - AHentrada + chdido Ref
0

AHT(R1) =& (Rl)AHreacl +$ (Rl)AHreaCZ + AMsqiiaq (R1) — AHentrada (R1) T Qcedido Ref
Realizando los calculos respectivos tenemos los siguientes resultados:
Tabla 112 Balance de Energia, Reactor 2 - LCC

. kJ . kv,
AHsalida (R1) [W] AHentrada (R1) [7] chdido [kW]
356.857.584,5 387.850.859,1 33.772,504

. kmol . kJ
Ny, 0wapor) [T] PHZO(vapor) [bar] Qcedido Ref [F]

9.950,487 4,000 486.324.052,1

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

Analizando los resultados, efectivamente tiene logica que el calor sea cedido o liberado
debido a que, al existir un decremento en la temperatura, sucede una transferencia de calor.
En este caso tenemos valores obtenido para el agua, corriente que se utiliza para refrigerar
y controlar la reaccion siendo de vital importancia la presion de ésta, logrando transferir el
80% del calor de reaccién al refrigerante en cuestion.

Finalmente, el flujo de calor de todo el sistema sera:

) ) ) k
AHT(sistema) = AHT(Rl) + AHT(RZ) = (_121581013 - 85296553,46) [Wj]
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. k
AH7t(sistema) = —206.877.566, 5 [Fj] = —57,466 [MW]

d) Cinética Quimica
Las reacciones que ocurren durante el respectivo proceso se realizan en la fase gaseosa y
bajo un catalizador altamente selectivo, que se encuentra suspendido por un fluido. Es
decir, que el reactor es de lecho fluidizado; motivo por el cual al haber dos fases presentes
las reacciones que se producen son heterogéneas, por lo cual predecir el comportamiento
de éstas y el mecanismo respectivo es de mucha importancia.

= Modelo Cinético
Tomaremos valores empiricos utilizados en el disefio del Sistema LCC:

Tabla 113 Dimensiones de los Reactores WCRy GCR - LCC

Variable Reactor 1 (WCR) Reactor 2 (GCR)
Diametro del reactor [m] 4,50 5,50
Diametro interior del tubo [cm] 4,03 2,12
Diametro exterior del tubo [cm] 445 2,54
Longitud del reactor [m] 8,40 10,50
Numero de tubos 5.955 3.026
Fraccion hueca o vacia del lecho (&) 0,39 0,39

Fuente: (Basile & Dalena, 2018)

Con el objetivo de obtener modelos cinéticos predictivos y a su vez relaciones empiricas
acordes, investigadores realizaron experimentos a pequefia escala de las reacciones con
catalizadores y condiciones diversas; teniendo a la fecha muchos reportes favorables.
Actualmente se tienen varios modelos planteados, debido a que se fueron desarrollando
nuevas tecnologias e insumos cada afo por lo cual cada vez los estudios empiricos fueron
mas especificos; en funcién a rangos de las variables de estado operativas, al catalizador
usado o para una determinada tecnologia de obtencion. Cada uno de estos modelos se
encuentran bajo los principales mecanismos en reacciones heterogéneas.

El modelo cinético que se selecciond es el planteado por Graaf (1988) para procesos de
sintesis de metanol en bajas presiones. Sin embargo, para un catalizador de Cu/Zn0 en un
soporte de alumina (Al,03) (el catalizador utilizado en el sistema) se realizaron ciertas
modificaciones al modelo inicial mediante pruebas experimentales. Siendo los valores y
ecuaciones a aplicar desarrollados convenientemente (Basile & Dalena, 2018).

Para obtener las velocidades de cada elemento presente de manera activa en la reaccion
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de la mezcla que ingresa al sistema, analizamos las tres reacciones para obtener valores
mas precisos de la cinética (tal y como sugiere el modelo planteado). Dando como resultado

las siguientes ecuaciones:

dnco
Tco = —o>— = ~Tco-cHzon T TRwGs (F.19)
dWeat ’
di, (F. 20)
Ty, = 50— = —(ZTco—>CH30H + 3 71co,~cHs0n T 7"RWGS)
dWcat
Tco, = dico, _ ~(7co,~cHson + Trwas) e
2 dWeq B
- dng,o . 47 (F.22)
H,0 dwcat CO,—CH3;0H RWGS
dnCH30H (F. 23)

TCH,0H = —7;, = Tco—cH;0H 1 Tco,~CH;0H
dWCdt

Ademas, se tienen las siguientes especificaciones del catalizador utilizado, obtenidas del
mismo experimento:

Tabla 114 Especificaciones del Catalizador — LCC

Variable Reactor 1 (WCR) Reactor 2 (GCR)
Densidad del catalizador [%4] 1200 1200
Diametro del catalizador [cm] 0,574 0,574

Fuente: (Basile & Dalena, 2018)
Con los valores recolectados del reactor (Tabla 114) podemos calcular mas parametros de
analisis aparte del grafico caracteristico. Ahora hallamos el peso del catalizador (W,,;) para
ambos reactores, teniendo en cuenta que existen fracciones que se encuentran vacias por
lo que el factor ¢ por lo que sera necesario realizar una correccion para tener un valor mas
preciso, con la siguiente ecuacion:
Wear = Vreactor * Peat(1 — €) (F. 24)
Para obtener el volumen se utilizara un concepto basico considerando que el reactor en
cuestion tiene una forma cilindrica es posible hallar el volumen con los datos recolectados,
resumiendo se tienen los siguientes resultados:
Tabla 115 Peso del Catalizador — LCC

Reactor VReactor [mg] Wcat [kgcat]
WCR (Reactor 1) 133,576 97.790
GCR (Reactor 2) 249,462 18.260

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados
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A continuacion, segun las ecuaciones diferenciales planteadas, es posible predecir el
comportamiento de cada elemento durante su paso por el Reactor WCR (longitud).

Figura 94 Fraccion Molar vs Longitud del Reactor WCR — Sistema LCC
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Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

Para que sea apreciable el cambio, la longitud se representd en porcentaje tanto por uno.
Sin embargo, se sabe que el sistema alcanza el equilibrio pasado los 2 metros de longitud
lo cual se puede apreciar en la Figura 94 (ver Anexo H).

De la misma manera para el Reactor GCR:

Figura 95 Fracciéon Molar vs Longitud del Reactor GCR - Sistema LCC
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Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados
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Como se puede observar en la Figura 95, el equilibrio se consigue cuando la corriente de
alimentacion se encuentra cerca del 25% del largo del reactor (ver Anexo H).
Al tener mas valores empiricos y de disefo, es posible obtener mas variables de analisis,
las cuales se encuentran relacionada al rendimiento del reactor y a su respectiva
permanencia en éste. Las variables halladas son:

+ Rendimiento Espacio — Tiempo (STY)

+ Velocidad Espacial del Gas (GHSV)

+» Velocidad Espacial en funcion del Peso del Catalizador (WHSV)
Al hallar estas variables para cada uno de los reactores es posible observar de forma mas
detallada lo que sucede con éstos durante el transcurso de las diversas reacciones, como
se puede observar en la siguiente tabla (Rostrup-Nielsen & Christiansen, 2011):

Tabla 116 Resultados Variables Cinéticas de los Reactores — Sistema LCC

kmOI kgCH OH]
Reactor r [— S Y[—3 GHSV [n1 WHSV [h1
CH;0H kgcat h ltcqe h [ ] [ ]
WCR (Reactor 1) 422278 1,641 241,182 12,768
GCR (Reactor 2) 206,937 1,061 109,825 6,835

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados

En funcién a los valores obtenidos en ambos reactores es posible determinar el
comportamiento de las variables durante su paso por el Sistema de Reactores LCC, (ver
Anexo H), tal y como se puede observar en la Figura 96:

Figura 96 Velocidad del Metanol vs Velocidad Espacial WHSV - Sistema LCC
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Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados, Spyder 3.0

En funcién a los valores obtenidos de rendimiento (con la variable STY) se encuentra dentro
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de los margenes de disefio de la tecnologia debido a que indica que el valor debe oscilar

entre1y 1,8 kgenzon , siendo este valor el maximo (Air Liquide, 2018).
lteat h

F3. Seccion de Destilacion

La corriente de Metanol Crudo obtenida posteriormente pasa a un sistema de columnas de
Destilacién el cual se encarga de purificar dicha corriente para obtener como producto
Metanol de Grado AA (denominado de alta pureza o de grado industrial). Generalmente se
utiliza dos o tres columnas colocadas en serie, en este caso seran dos. Una la cual se
encargara de eliminar productos ligeros, y en la restante los productos pesados en estado
liquido (Figura 97).

Figura 97 Esquema Seccidn de Destilacion
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Fuente: Elaboracién con Base en Datos Calculados

Por parametros de disefio generales, se dan las siguientes condiciones:
« Enla Columnal l, la corriente de Fondo debe tener un porcentaje de C0, del 0,5%
« Enla Columna ll, dado la caracteristica del producto a obtener, el porcentaje de
CH;OH debe ser de 99.8%
« En la Columna Il, la corriente de Destilado debe tener un contenido de H,0 de
aproximadamente entre el 0,10 al 0,15%
a) Balance de Materia
Ahora procedemos a realizar el balance de materia para cada columna, asumiendo que
elementos presentes en la alimentacién se separan por completo.

Para la Columnal l:
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Tabla 117 Resultados Balance de Materia, Columna | — Seccion de Destilacion

Alimentacién Fondo Tope
. [kmol . [kmol . kmol
Comp. ""[ h ] i ""[ h ] Xi ""[ h ] Xi

H>0 183,738  0,0213 | 183,738  0,0228 - -
CO; 235,993  0,0274 3,933 0,0005 | 232,060 0,4077
CoO 215,544  0,0251 - - 215,544 0,3787
Ho 105,886  0,0123 - - 105,886 0,1860
CH3;OH | 7.866,090 0,9139 | 7.850,358 0,9767 15,732 0,0276
Total | 8.607,241 1,0000 | 8.038,018 1,0000 | 569,222 1,0000

Fuente: Elaboraciéon con Base en Datos Calculados

Para la Columna lI:

Tabla 118 Resultados Balance de Materia, Columna Il — Seccion de Destilaciéon

Alimentacion Fondo Tope
. [kmol . [kmol . [kmol

Comp. M [ h ] X n; [ h ] Xi n; [ h ] Xi
H>O 183,738 0,0228 171,930 0,9950 11,797 0,0015
CO; 3,933 0,0005 - - 3,933 0,0005

CoO - — — - — -

H, _ _ _ _ _ _
CH;OH  7.850,358 0,9767 0,860 0,0050 7.849,494 0,9980

Total 8.038,018 1,0000 172,794 1,0000 7.865,220 1,0000

Fuente: Elaboraciéon con Base en Datos Calculados

Tenemos los siguientes resultados de cada columna, bajo las condiciones estipuladas en
el disefio y aplicando el método FEG (Fenske-Underwood-Gilliland):

Tabla 119 Tabla Resumen — Seccion de Destilacion

Equipo Sletapas] H[m] D[m]
Columna | 10 11,0 2,4
Columna |l 17 15,0 4,2

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados
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Anexo G

Simulacion de la Planta de DME

G1.Unidad de Separacion de Aire

Una de las ventajas que posee HYSYS es que nos permite utilizar funciones légicas que

seran de mucha ayuda para realizar calculos en el diagrama planteado. La funcién utilizada

de inicio es la “SET”, la cual permite relacionar una variable mediante operaciones; dicha

funcién permitira relacionar el flujo de vapor de agua y de aire con el de gas natural (Figura

98).
Figura 98

Simulacion Purificacion del Aire — ASU

o
—

N2
— Product
Cooler —
Duty Clean
Air
Cooled Clean Air
Air Air Temperature 5493 | C
L Cooler Pressure 6,200 | bar
Compressed ) - ;
. Air Turbo-Expander Molar Flow 3,630e+004 | kgmole/h
ir
; Comprassor '
Air
Inlet+ Aﬁ— 02
r Turbo-Expander Product
c
Air Inlet+ Dﬂ{g,p Duty
Temperature 3000 | C
Pressure 1.013 | bar
Molar Flow 3,630e+004 | kgmole/h

Fuente: Aspen HYSYS v11

Dado que, como se vio en el analisis realizado previamente en base a las condiciones de

disefio (ver Anexo D), el flujo de gas natural se encuentra ligado a las otras dos variables;

brindando la posibilidad de escalar de manera muy sencilla el proceso (Figura 98).

Figura 99 Simulaciéon Columna Doble de Destilacion — ASU
l: it ogen LC-CD
D Duty
Feed =
Air Argon
il ne -
! Oxygen
1 o
uc
Reb
Duty
Feed Air —
Temperature 1637 | C Duty
Pressure 6,000 | bar
Molar Flow | 3630e+004 | kgmole/h
AlL's
Double
Column —

Fuente: Aspen HYSYS v11
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Como se puede ver en la Figura 98, el aire es purificado y presurizado para posteriormente

ingresar a un intercambiador de calor donde es enfriado hasta llegar a condiciones

criogénicas. La corriente obtenida ingresa a la Columna Doble de Destilacion donde se

procede a la separacion dando como resultado tres corrientes de materia y tres de energia

(Figura 99).

Las tres corrientes de materia se dirigen a un intercambiador de calor (Figura 100).

Figura 100 Simulacion Intercambiador de Calor Principal - ASU
DC
- Wy -
Ar AIE_?OI"I
Product D
N2 I\N\/ Nitrogen
Product DC
- —=
Clean Feed
Air Air
Cooled 021 Heat
Air ProHuct Exchanger

Turbo-Expander

o
Turbo-Expander
Duty

Fuente: Aspen HYSYS v11

En éste se produce un intercambio, de las corrientes con la del aire tratado previamente.

Ademas el simulador permite darnos valores precisos del flujo de energia y de disefio del

intercambiador de calor, como se puede ver en la siguiente figura:

Figura 101

Resultados de Simulacién — Intercambiador de Calor Principal

*sheet; Performance | Dynamics || Wound Caoil i EDR-!

- Overall Performance

Detailed Performance

Duty 1,518e+008 kl/h Est UA Curvature Error 1,289 +004 kI/C-h
Heat Leak 4 1%9e+07 kl/h Hat Pinch Temp. -2400173 C
Heat Loss B8425e+07 kl/h Cold Pinch Temp. -26,0000 C
Ua 1,168e+007 kJ/C-h Cold Inlet Egm. Temp. -180459 C
Min. Approach 1983.C Hot Inlet Egm. Temp -24017 C
LMTD 1298 C
-Side Results
Pass Name Inlet T Outlet T | Molar Flow Duty ua Hot/Col
Clean Air-Feed Air 54,93 -163,69 36300,00 -23584720e+08 1,16785e+07 Hot
Nitrogen DC-N2 Proc -183.92 -26,00 2853751 1,3787611e+08 1,06430e<07 Cold
Argon DC-Ar Product -184.42 -30,00 20820 68213157205 568587 Cold
Owygen DC-02 Produ -180,13 -160,00 735428 54853232e+07 9,78654e+05 Cold

Fuente: Aspen HYSYS v11
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Una vez que dichas corrientes pasan por el intercambiador, cambian sus condiciones de

temperatura y son distribuidas como productos; siendo la mas importante el oxigeno que

sera utilizada para la Reformacion Autotérmica (ATR). A continuacién, se muestran los

resultados de cada corriente producto:

Tabla 120 Resultados Productos Simulacién — Unidad de Separacion de Aire
Oxigeno Nitrogeno Argon
. rkmol . [kmol . rkmol
Componente | " [ h ] Xi n; [ h ] Xi Ll Xi
O, 7.512,74 0,9945 86,61 0,0030 2,87 10,0138
N, 0,00 0,0000 | 28.357,37 0,9937 0,19 0,0009
Ar 41,55 0,0055 94,53 0,0033 205,14  0,9853
Total 7.554,29 11,0000 | 28.537,51 1,0000 208,20 1,0000

Fuente: Elaboracién con Base en Datos Obtenidos, Aspen HYSYS v11

G2.Unidad de Obtencion de Gas de Sintesis

El gas natural es introducido en funcién a los datos de cromatografia utilizados para el

analisis, bajo las condiciones determinadas. Como se puede observar en la Figura 102:

Figura 102 Simulaciéon Mezclado de Gas Natural y Vapor de Agua — ASU
Fire
Gds Gas To
Inlst Mw_'%‘s
Gas Inlet Gas Gas ATR 102
Temperature 30,00 | C HE%}EF Mixer
Pressure 5,000 | bar
Malar Flow 1,100e+004 | kgmole/h
Steam to
ATR
—
g W-Reb
Waste uty
to Gas E-100

Steam
Heater
Steam
Temperature | 40,00 | C
Pressure 1000 | bar
Malar Flow 6600 | kgmalefh

Fuente: Aspen HYSYS v11
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En una primera instancia, se mezclan el gas natural y la corriente de recirculacién del gas
que no reacciona; posteriormente se mezcla el gas natural con la corriente de vapor de
agua previamente calentada.

El gas natural es precalentado antes de mezclarse con el agua, el mezclador se encarga
de mezclar flujos. Por otra parte, cabe recalcar que el paquete termodinamico utilizado en
todo el proceso sera el de Peng — Robinson debido a que es el mas adecuado para operar
hidrocarburos y productos derivados de estos.

El flujo de vapor de agua, se encuentra relacionada de manera directa mediante la funcion
“SET”, la cual si es requerido modificar la cantidad de gas natural el simulador adecuara la
cantidad requerida de agua en la alimentacién. Algo similar sucede con la corriente de aire,
debido a que también se utilizé funcion; todo esto con el fin de poder escalar la planta si
fuese necesario o requerido.

La corriente de mezcla ingresa al Reactor ATR; para su simulacion, tal y como se realiz6
en el analisis, se divide en dos secciones. La combinacién de dos reactores brindaria un
funcionamiento equivalente del reactor propuesto, para el primer reactor se considera la
conversién como lo primordial. En el segundo, lo mas importante es el equilibrio por lo que
se selecciona un reactor de equilibrio o de tipo Gibbs para un resultado satisfactorio. Cabe
recalcar que las consideraciones asumidas en cada reactor se encuentran basadas en
caracteristicas propias de cada zona y principalmente de las reacciones que ocurren en
éstas (Figura 104).

La corriente separada es dividida en dos, una que sera la purga y otra nuevamente va al
mezclador utilizando la funcion légica “RECYCLE”, tal y como se puede observar en la
Figura 103.

Figura 103  Simulaciéon Recirculacion — Unidad Obtencion de Gas de Sintesis

SG Sep
Waste
5G
Sep SG Waste
VWaste Compressor
Duty

|
Waste to
Recycle
ATR-

Fuente: Aspen HYSYS v11
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El producto del Reactor ATR se enfria y se dirige a un separador encargado de eliminar el
contenido de agua y luego a una columna de adsorcion para purificar la corriente para que
se tenga solo gas de sintesis en su mayoria (Figura 105).

G3. Unidad de Sintesis de Metanol

El gas de sintesis obtenido en la unidad previa, tiene la siguiente composicion:

Tabla 121 Resultados Gas de Sintesis — Unidad de Obtencion de Gas de Sintesis

Comp. n; [kmh"l] X;
CO, 1.026,550 0,0424
CcO 7.419,175 0,3086
H, 15.732,673 0,6491
Total 24.238,398 11,0000

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados, Aspen HYSYS v11

La corriente “Syngas” es acondicionada para la siguiente unidad, donde se requiere una
mayor presion. Posteriormente se mezcla con la corriente de recirculacion del proceso,
como se puede ver en la Figura 107.

La corriente resultante de las dos unidades de mezclado ingresa al Sistema de Reactores
(LCC); dicho sistema esta representado por dos reactores de Gibbs colocados en serie,
donde cada una de las corrientes de energia se encargan de quitar el calor de la reaccion;
cumpliendo con el objetivo de los refrigerantes propios de cada uno de éstos, como se ve

en la siguiente figura:

Figura 106 Simulacién Sistema de Reactores (LCC) — Unidad Sintesis de Metanol
| ——
Prod
M-React1

Gas
Cooled
Reactor

A WRLator
M2 Eleater R
QWCR
Syngas Prod M2
Temperature 16,2 | C
Pressure 1,000 | bar
Molar Flow 1,700e+006 | kgmole/h

Fuente: Aspen HYSYS v11
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La corriente saliente del reactor GCR necesita enfriarse; por lo tanto, de la misma forma
que en el analisis planteado previamente (ver Anexo F2), pasara por un enfriador. Luego la
corriente enfriada pasa a un separador bifasico la cual dadas las condiciones es posible
disefarla ya sea en funcién a los cortes buscados, o de la fraccion vaporizada presente (la
variable que se obtiene en el método Rachford-Rise, brindando valores muy similares en
ambos casos (Figura 108).

Se tienen dos corrientes resultantes, la de vapor ira a un separador de tipo “SPLITTER?”, el
cual es de mucha utilidad en este caso dado que tenemos un porcentaje de disefio de
separacion; por lo cual nos permite definir los cortes correspondientes de cada elemento
de la corriente, todo lo descrito en este punto se encuentra representado por la Figura 108.
Del separador se obtienen dos corrientes una que ira a la purga y recirculacién (“Prod to
P/R”) y la otra a la Seccion de Destilacion, siendo los resultados obtenidos los siguientes
(Figura 109):

Figura 109 Resultados de Simulacion — Separador Bifasico Metanol

Prod M-React2 | Methanol Crude Prod to P/R

Methane 03477 0,0068 03494
H20 0,0007 01086 0,0002
o 0,0207 0,0001 0,0209
Hydrogen 06120 0,0019 0,6151
co2 00026 0,0004 00026
Oxygen 0,0000 0,0000 0,0000
Ethane 0,0001 0,0000 0,0001
Propane 0,0000 0,0000 0,0000
n-Butane 0,0000 0,0000 0,0000
n-Pentane 0,0000 0,0000 0,0000
i-Butane 0,0000 0,0000 0,0000
i-Pentane 0,0000 0,0000 0,0000
n-Hexane 0,0000 0,0000 0,0000
n-Heptane 0,0000 0,0000 0,0000
Argon 0,0000 0,0000 0,0000
Methanol 00162 08822 00118
diM-Ether 0,0000 0,0000 0,0000

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados, Aspen HYSYS v11

La corriente de Metanol Crudo obtenida pasa a un sistema de columnas de destilacion,
donde operan a alta y baja presion respectivamente. Para la determinacion de sus
propiedades de disefno se utilizé Aspen PLUS, como se puede observar en la Figura 110,

el principal producto a obtener es la corriente de Metanol Puro.
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Figura110  Simulacién Columnas de Destilacion — Separador Bifasico Metanol

E — | Methanol Pure
——— MeOH .
E?St Beﬁt"c' 'pl'emperature :8633 bC
istillate ressure , ar
—— Cond
Methanol Duty Molar Flow 7521 | kgmole/h
Crude
Meﬁénol "
D e‘_st Pure
C1Reb P ——
Duty L ump
MeQOH Dest E
Distillation &2 Reb Duty
Column — Duty
| MeOH MeOH L
Dest C1 Distillation Water
Bottom Column Waste

Il
Fuente: Aspen HYSYS v11
G4. Comparacion de Resultados

a) Unidad de Separacion de Aire

Doble Columna de Destilacion
Como se puede observar en la Tabla 122, el porcentaje de variacién entre uno y otro método
es muy pequeno, menos del 2%. Verificando de esta forma el analisis considerado y las
respectivas consideraciones en el trayecto.
Ademas, la pureza de la corriente es mayor en el analisis debido a que la simulacién utiliza
métodos numéricos y derivadas parciales; por lo que sus calculos son mas apegados a la
realidad principalmente en el funcionamiento de la Doble Columna de Destilacion. Dado

que es el equipo principal de la unidad porque separa las corrientes producto utilizadas del

aire.
Tabla 122 Tabla Comparativa Corriente de Oxigeno — Doble Columna de
Destilacion
Simulaciéon Analisis
0,
. [kmol . [kmol % de
Componente | T [ h ] Xi n; [ h ] Xi variacién

0, 7.512,74 10,9945 | 7.426,82 0,9970 1,144

N, 0,00 0,0000 21,13 0,0028 -

Ar 41,55 0,0055 1,21 0,0002 -
Total 7.554,29 1,0000 | 7.449,16 1,0000 1,392

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados, Aspen HYSYS v11
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Intercambiador de Calor Principal

Uno de los factores mas importantes en un intercambiador de calor es la cantidad de calor
perdido en el intercambio de las diferentes corrientes tanto calientes como frias. El
simulador como tal nos brinda dos valores, uno aplicado al calor perdido en funcién a las
corrientes propiamente; el otro es referente al calor perdido en todo el dispositivo. En este
caso tomaremos el primer valor, debido a que planteamos el analisis en funcién a la
termodinamica propia de los compuestos de las corrientes correspondientes, tal y como se
puede ver en la siguiente tabla:

Tabla 123 Tabla Comparativa Calor Perdido — Intercambiador de Calor Principal

Variable Simulacion  Analisis % de variacion

Qperdido [%] 3976x107  4,194x107 5196

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados, Aspen HYSYS v11

La variacién entre ambos valores es de menos del 6%, lo cual es un porcentaje bastante
bajo. Sin embargo, si se toma el segundo valor (Figura 101) el porcentaje es mayor debido

a que se consideran mas variables en el estudio.

b) Unidad de Obtencion de Gas de Sintesis
Reactor ATR

Como el reformado autotérmico es un proceso compuesto, al igual que en analisis previo,
se considero dos reactores diferentes para representar cada una de las zonas por las cuales
esta conformado.
Para la Zona de Combustion, se utilizd un “CONVERSION REACTOR” también
denominado como “Reactor Estequiométrico” debido a que las reacciones implicadas eran
de naturaleza irreversible, obteniéndose los siguientes resultados:

Tabla 124 Tabla Comparativa, Zona de Combustiéon — Reactor ATR

Bal de Materi
alance de Materia | . =~ o
kmol kmol (kW]
Estudio 1[ h ] 2[ h ]
Simulacion 5.009,00 2.504,00 | -335.168,000
Analisis 4.882,90 2.441,45| -287.740,272
% de variacién 2,517 2,498 14,150

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados, Aspen HYSYS v11
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Existe una mayor energia liberada debido a que el simulador como tal considera aspectos
concernientes a la combustién que por la complejidad que implica no se tomaron en cuenta.
Sin embargo, la variacion sigue siendo baja (Tabla 124).

Para la Zona Catalitica, se vio que era probable utilizar tanto el modelo “EQUILIBRIUM
REACTOR” como “GIBBS REACTOR”, debido a que ambos consideran fundamental el

equilibrio para su correcto funcionamiento. La siguiente tabla compara los resultados

obtenidos:
Tabla 125 Tabla Comparativa, Zona Catalitica — Reactor ATR
Balance de Materia Calor
kmol kmol Ganado

Estudio 1[ h ] Keqsmr) 2[ ] Keqwes) (kW]
Simulacion 2.254,00 8.887,164 -217,10 0,526 | 108.884,000
Analisis 2.269,57 12.201,136 - 626,87 0,375 61.840,312
% de variacion 0,69 37,289 34,63 28,707 43,21

Fuente: Elaboracién con Base en Datos Calculados, Aspen HYSYS v11

Como se puede ver en la Tabla 125, existe una marcada diferencia en el grado de avance
de la reaccion WGS esto se debe a que las condiciones de disefio pueden ser en algunos
casos valores de frontera (maximos y minimos). Sin embargo, el sentido es el mismo por lo
que se verifica la fiabilidad del analisis.

En funcién a las constantes de equilibrio también existe una diferencia notoria lo cual indica
principalmente que los componentes del reactor alcanzan el equilibrio en diferentes
condiciones. Utilizando métodos numéricos con el valor de la constante de equilibrio, es
posible obtener la temperatura a la cual el sistema alcanza el equilibrio para ambas
reacciones; siendo 995,776 y 939,646°C para la reaccion SMR y WGS respectivamente.
Como se vio en el andlisis de equilibrio de la zona en cuestion (ver Anexo E2), el equilibrio
se alcanzaba cerca a los 1015°C tomando un factor cercano a los 50°C en lo que se lleva
a cabo el enfriamiento, teniendo en ambos casos valores muy proximos. Sin embargo, en
la reaccion WGS el equilibrio asumido es mucho mas preciso debido a que ambas
temperaturas se encuentran muy proximas entre si.

Dados los flujos de energia podemos concluir que se libera y se cede calor en cada una de
las zonas; lo cual es facilmente verificable con el signo obtenido, aplicando el mismo

principio es posible verificar la termoneutralidad del reactor:
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Tabla 126 Tabla Comparativa, Termoneutralidad — Reactor ATR

Estudio QTotal(ZComb) [kW] QTotal(ZCat) [kW] Qperdio [kW]
Simulacion - 335.168,000 108.884,000 - 226.284,000

Andlisis - 287.740,272 61.840,312 - 225.899,960

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados, Aspen HYSYS v11

Como se puede ver en la Tabla 126, la variacion entre los valores obtenido es muy pequefa,
llegando a ser menor al 0,5%.

c¢) Unidad de Sintesis de Metanol
Como se indicé anteriormente, en esta unidad la recirculacién es muy importante debido a
que sin ésta el porcentaje de conversion de gas de sintesis a metanol seria sumamente
bajo, es por eso que se tiene la siguiente tabla:

Tabla 127 Tabla Comparativa, Relaciéon de Recirculacién — Sintesis de Metanol

Estudio R

Simulacion 6,9142

Analisis 1,3921

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados, Aspen HYSYS v11

Como se puede observar en la Tabla 127, el valor de R en la simulacidon es mayor, esto se
debe principalmente al hecho que la funcién “RECYCLE”, itera el proceso para encontrar
equivalencias.
Sistema de Reactores (LCC)

Al ser un sistema mucho mas complejo, no solo por la configuracion de los dispositivos sino
por las reacciones asumidas; se considerara un reactor del tipo “GIBBS REACTOR” para
su correspondiente aplicaciéon aunado a un “PLUG REACTOR” para coadyuvar en la
cinética con el uso de Aspen PLUS también.

Este modelo especifico obtiene los datos mediante un proceso denominado “Minimizacion
de la Energia Libre de Gibbs”, dado que todos los sistemas quimicos tienden, de manera
natural, ir a estados con un valor minimo de energia libre de Gibbs, ya que menor energia
libre significa una menor probabilidad de impulsar una reaccion, por lo tanto, el sistema sera
mas estable. Es por esta razén que, al tratar de alcanzar un estado de energia minima, el

sistema quimico se acerca al equilibrio.
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Tabla 128 Tabla Comparativa, Relacion de Recirculacion — Sintesis de Metanol
Estudio Sice (%] Mpec [%]
Simulacién | 100,00 46,98
Analisis 99,80 84,55

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados, Aspen HYSYS v11

Como se puede observar en la Tabla 128, los porcentajes de la selectividad (S) de los 6xidos
de carbono en funcion al metanol producido es elevado siendo, como se esperaba, un
proceso altamente selectivo. Sin embargo, en el caso de la eficiencia al ser un reactor de
Gibbs el utilizado queda mermado su rendimiento por la inclusion de reacciones indeseadas
que generaron en la corriente de producto la presencia de metano, tal y como se ve en la
Figura 104.

Tabla 129 Formacion de metanol en la Sintesis de Metanol

Reactivo

Reaccion

Monodxido de Carbono

Diéxido de Carbono

CO + SHZ: CH4+H20
CO,+4Hy; == CHy + 2H,0

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados, Aspen HYSYS v11

Obteniendo del Sistema de Reactores, un flujo de metano calculado por el simulador de

aproximadamente:

kmol]
h

Dicha cantidad retornara para mezclarse con la corriente de alimentacion al Reactor ATR,

Mey, = 585.988,68[

como se ve en la Figura 107. Por lo cual la unidad se encuentra optimizada, obteniendo la
mayor cantidad de producto (gas de sintesis) posible en el Reactor ATR en sus diferentes
zonas.

Columna de Destilacién |
En el caso de la primera columna, se utilizaron para su disefio y posterior simulacién, una
“DISTILLATION COLUMN” en Aspen HYSYS y una “SHORTCUT COLUMN” en Aspen
PLUS, observandose la comparacion de los resultados en la Tabla 130.

Tabla130  Tabla Comparativa, Columna de Destilacién | — Sintesis de Metanol

Estudio | S,, [etapas] S [etapas] Ngletapal Tconp [°Cl Trep [°C]
Simulacion 3 12 4 8,46 77,77
Analisis 4 10 4 3,85 75,65

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados, Aspen HYSYS v11
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Para los valores que se miden en platos o etapas se redondea a valores enteros porque es
la forma mas logica de representarlos. Viendo una variacion leve con respecto a los
obtenidos en el andlisis, validando las consideraciones realizadas.
Columna de Destilacion Il
Tal y como se indicd en la columna previa, haremos uso de las herramientas indicadas,
teniendo los resultados mostrados en la Tabla 131.
Tabla 131 Tabla Comparativa, Columna de Destilacion Il — Sintesis de Metanol

Estudio | S,, [etapas| S [etapas] Ngletapa]l Tconp [°Cl Tgreg [°C]

Simulacion 11 16 4 78,95 120,1
Analisis 10 17 5 78,89 118,4

Fuente: Elaboracion con Base en Datos Calculados, Aspen HYSYS v11

239



Anexo H
Cédigo PYTHON

Para la realizacion de cada uno de los graficos se utilizd el lenguaje de programacion PYTHON, en
funcion al IDE Spyder v3.0 para la codificacion. Para la maquetacion de todo como tal se hizo uso
de JUPYTER Notebook. Cuya utilidad para presentar reportes de ciencias e ingenieria es notable en
la actualidad.

Grafico de Equilibrio Quimico en la Zona de Combustion
- Reactor ATR

De Ios calculos realizados pudimos obtener una relacion de la CONSTANTE DE EQUILIBRIO para
dicha seccion del reactor ATR, siendo ésta:

K. — 540227210 Bti48,5455210 “°-3,6060210 34 22 16,405 1og(t) 20,6760
eq —

Posteriormente definimos el intérvalo para el cual serd evaluado el grafico, en este caso como la

reaccion sera llevada a cabo a 1200°C (1473,15 K); se tomara el siguiente intérvalo de temperatura:

t = Temperatura = 700 — 1500 K

De donde se tiene el siguiente codigo:

import matplotlib.pyplot as plt
import math
import cmath
import scipy.integrate as integrate
import numpy as np
from matplotlib.pyplot import figure
from matplotlib.pyplot import rc
t = np.arange(7¢8,156¢,58)
def k(t):
return math.exp((6.40227e-11*c**3)+(8,5455e-8*{**2)- (3. 686%9e-3*L)+(5941.62474/ L) +(6
k2 = np.vectorize(k)
plt.style.use('bmh")
plt.title("K$ {eq}$ vs T - ZONA DE COMBUSTION", fontsize= "17",fontname="Arial™, fontwe
plt.ylabel("K$ {eq}t", fontsize="16", fontname="Arial™, fontweight="bold")
plt.xlabel({"TEMPERATURA [K]", fontsize="16", fontname="Arial", fontweight="bold")
plt=773
plk= k2{773)
plt.plot(t, k2(t),"g")
from IPython.core.display import HTML
HTML(" ™™
<style>
.output png {
display: table-cell;
text-align: center;
vertical-align: middle;
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Grafico de Cinética Quimica en la Zona de Combustion -
Reactor ATR

Con los datos obtenidos con el Balance de Materia es posible obtener los valores de frontera de
concentracion para los principales reactivos en la Zona de Combustidn, los cuales son el METANO y
el OXIGENO. Las condiciones de entrada y salida seran:

Entrada — Cou, = 0, 2856[M]; Co, = 0,2172[M]
Salida — Ccn, = 0[M]; Co, = 0[M]
Posteriormente definimos el intérvalo de tiempo para el cual sera evaluado el grafico, en este caso

tomaremos un valor que ird desde O llegando a 4,8 seg dado a que la reaccién es sumamente
rapida.

Finalmente utilizando el concepto planteado de cinética tenemos:

K dC;

Vreaecion —

dt

El valor de k, representa a una constante determinada la cual sera diferente seglin el reactivo

asumido; entonces se tiene el siguiente cadigo:

import numpy as np

from scipy.integrate import odeint
import matplotlib.patches as mpatches
import matplotlib.pyplot as plt
import math

def rxn(Z,t):
k1l = 3.8

localhost:8888/nbconvert/html/Reporte Tesis.ipynb?download=false 213

241



k2 = 1.5

rl = k1 * Z[@]*Z[1]
r2 = k2 * z[1]*z[2]

dAdt = -rl - r2

dBdt = -rl - r2

dCdt = r1l - r2

dDdt = 1.5*r2

return [dAdt, dBdt, dCdt, dDdt]

t = np.arange(®, 4.81,08.2)
Z0 = [0.2955,0.2247,0,0]

Conc = odeint(rxn,Z@,t)

¢cA = Conc[:,8]

¢B = Conc[:,1]
eC = Conc[:,2]
¢D = Conc[:,3]

ax = plt.axes()
ax.set_x1lim([e,4.81])
ax.set_ylim([e,8.31])

met = mpatches.Patch(color="blue', label="CH$ 4%')
ox = mpatches.Patch(color="'orange', label='0% 2%')
monox = mpatches.Patch(color="green', label='C0")
hid= mpatches.Patch(color="red', label="H$_2%")

plt.style.use( 'bmh")
plt.plot(t, cA, label=r'")
plt.plot(t, cB)
plt.plot(t, cC)
plt.plot(t, cD)

plt.ylabel("Concentracion [mol/1t]", fontsize="17", fontname="Arial", fontweight="bold"

plt.xlabel("tiempo [s]", fontsize="16", fontname="Arial", fontweight="bold")

plt.legend(handles=[met, ox,monox,hid])

<matplotlib.legend.Legend at @x207f1lcc7348>
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tiempo [s]

Comeo se observa, en la figura la reaccion efectivamente se da de manera violenta, alcanzando el

equilibrio aparente pasando el tiempo determinado
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Grafico de Cinética Quimica en la Zona Catalitica -
Reactor ATR

Dadas las caracteristicas de la zona analizada, es posible asumir que se trata de un reactor de
LECHO FLJO CATALITICO; dado que cumple con el funcionamiento del mismo.

En funcidn a las expresiones cinéticas halladas para cada elemento en la corriente de alimentacion

tenemos las siguientes Ecuaciones Diferenciales Ordinarias:

re dnmetana rg
THy — — —TSMR
! dWmt
r il {r + ryas)
HO — T —  \VsMR ey
. dWcat
7 dnmnnnmidn g P
co — — TSMRE — TWi
dWcat
I dnhid?ogeno — 3 L )
H — — 0y  — SMR wes
- dWcat
_— dNdiomido —
ek == o, =
) dWcat

Cabe recalcar gue la variable W5 esta muy relacionada con la distancia recorrida debido a que es la
cantidad de catalizador necesario en el transcurso del lecho por lo cual también es posible
representar en funcién a la distancia o longitud del reactor. En este caso tomaremos un valor de
750 kgs para Wy como valor maximo siendo 0 el valor minimo, debido a gue todavia no habria

ingresado al lecho.

Finalmente tenemos el siguiente codigo:

import pandas as pd

import matplotlib.pyplot as plt

import matplotlib.patches as mpatches

import numpy as np

workbookl1="D:\MANOLO\Proyecto de Grado\Testing 'nd Coding\ATR\Code Python\zcatcinetica.x
workbook2="D: \MANOLO\Proyecto de Grado\Testing 'nd Coding\ATR\Code Python\ejeleq.xlsx™

df= pd.read_excel (workbook1)
deq= pd.read_excel (workbook2)

x = df[["long m"]]

¥l = df[["Xch4"]]
y2 = df[["Xh20"]]
y3 = df[["Xco"]]
y4 = df[["Xh2"]]
y5 = df[["Xco2"]]

t = deg[["t"]]
leq = deq[["leq"]]

ax = plt.axes()
ax.set_xlim(@,28)
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ax.set_xticklabels([])

met = mpatches.Patch(color="r"', label='CH$_4%')
water = mpatches.Patch(color="g', label='H$_2%$0')
monox = mpatches.Patch(color="y"', label='C0")
hid= mpatches.Patch(color='b", label='H$_2%')
diox = mpatches.Patch(color="c’, label="C0% 2%')

plt.style.use( 'bmh")

plt.title("Fraccién Molar vs Peso Catalizador ", fontsize= "17",fontname="Arial", fontw
plt.ylabel("Fraccién Molar [x]", fontsize="16", fontname="Arial", fontweight="bold")
plt.xlabel("Peso Catalizador [kg]", fontsize="16", fontname="Arial", fontweight="bold"}
plt.tight_layout()

plt.plot(x,yl,"r", label='CH$ 4%')
plt.plot(x,y2,"g", label='H$_230"')
plt.plot(x,y3,"y", label="C0")
plt.plot(x,y4,"b", label="H$_2%')
plt.plot(x,y5,"c", label="C0$_2%"')
plt.plot(t, leq,'--', coler='black')

plt.text(8.6, ©.10, "EQUILIBRIO", fontsize=18, fontname="Arial")
plt.legend(bbox_to_anchor=(1.81, 1.84),fontsize=14, loc='upper left')

<matplotlib.legend.Legend at 8x19d1215a978>

Fraccion Molar vs Peso Catalizador
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Grafico de Cinética Quimica en el Reactor GCR - Sistema
de Reactores LCC

En la Unidad de Produccion de Metanol, se tiene un Sistema de Reactores formado por dos
reactores conectados de tipo "Quench", en este caso el Reactor GCR (Gas Cooled Reactor) es
enfriado por el mismo gas que ingresa al sistema.

Dado que el reactor analizado es de LECHO F1JO, sabiendo la cinética podemos plantear las
siguientes ecuaciones:

Tmomozido

= Tco—~CH;0H + TRWGS
dWm.t

Too =
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dWcat
dnagua. i
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cat

Come se indicd previamente es posible relacionar la variable W ,; con la distancia recorrida. Es
usual expresar la distancia en TANTO POR UNO por lo que los limites seran establecidos iran de 0 a
1. El valor O representa la entrada al reactor y el 1 la salida; cuando el flujo ya recorrid toda la
longitud del reactor en cuestion.

Finalmente tenemos el siguiente codigo:

import pandas as pd

import matplotlib.pyplot as plt

import matplotlib.patches as mpatches

import numpy as np

workbookl="D:\MANOLO\Proyecto de Grado\Testing'nd Coding\MeOH\Code Python\meochcineticaG

df= pd.read excel(workbookl)

x = df[["long f"]]
yl = df[["Yco"]]
y2 = df[["Yh2"]]
y3 = df[["Ych3oh"]]
y4 = df[["Yco2"]]
y5 = df[["Yh20"]]

ax = plt.axes()
ax.set_xlim(@,1)

monox = mpatches.Patch(color="r", label='C0")

hid = mpatches.Patch{color="b", label='H$_2%")
meoh = mpatches.Patch(color="y', label='CH$_3$0H')
diox = mpatches.Patch(color="c', label="C0%_2%"')
water = mpatches.Patch(color="g', label='H$ 2%0')

plt.style.use( 'bmh")

plt.title("Fraccidén Molar vs Longitud del Reactor ", fontsize= "18",fontname="Arial", f
plt.ylabel("Fraccidn Molar [x]", fontsize="16", fontname="Arial", fontweight="bold")
plt.xlabel("Longitud del Reactor GCR", fontsize="16", fontname="Arial", fontweight="bol
plt.tight_layout()

plt.plot(x,yl,"r", label='C0O")

plt.plot(x,y2,"b", label="H$ 2%')

plt.plot(x,y3,"y", label="CH$_3%0H")

plt.plot(x,y4,"c", label="C0%_2%")

plt.plot(x,y5,"g", label="H$_2%$0")

plt.legend(bbox_to anchor=(1.81, 1.84),fontsize=14, loc="upper left’)
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<matplotlib.legend.Legend at 9x19d10e14850>

Fraccion Molar vs Longitud del Reactor
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Grafico de Cinética Quimica en el Reactor WCR -
Sistema de Reactores LCC

En la Unidad de Produccion de Metanol, se tiene un Sistema de Reactores formado por dos
reactores conectados de tipo "Quench", en este caso el Reactor WCR (Water Cooled Reactor) es
enfriado por una corriente de agua que ingresa al reactor para controlar las reacciones que suceden
dentro.

Dado que el reactor analizado es de LECHO F1JO, sabiendo la cinética podemos plantear las
siguientes ecuaciones:

dnmrmu:r,'i{!o

Too = ————— = TCO-CH,0H T TRWGS
dw cai
dnh'éd*mr :
; geno
TH = o = —(2rcomomon + 3rcos—cH0H + TRWES)
cat
dndio;ﬂida
reo, = ——— = —(rco,»cH,0H + TRWGS)
dWeat
d”a_r]ua, P
TH0 = = T¢0, +CH;0H T TRWGS
dI/th
d'n/metmwi
TCH,0H = ——or;——— = T'CO—=CH;0H T TCOy—CH,0H
AW ooz

Como se indicd previamente es posible relacionar la variable W, con la distancia recorrida. Es
usual expresar la distancia en TANTO POR UNO por lo que los limites seran establecidos iran de 0 a
1. El valor O representa la entrada al reactor y el 1 la salida; cuando el flujo ya recorrio toda la
longitud del reactor en cuestién, como se tienen los diametros es evidente que existira variacion
dadas las diferentes dimensiones de ambos reactores del sistema.

Finalmente tenemos el siguiente codigo:
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import pandas as pd

import matplotlib.pyplot as plt

import matplotlib.patches as mpatches

import numpy as np

workbook1="D:\MANOLO\Proyecto de Grado\Testing'nd Coding\MeOH\Code Python\mechcineticall

df= pd.read_excel(workbookl)

x = df[["long f"]]
yl = df[["Yco"]]
y2 = df[["Yh2"]]
y3 = df[["Ych3ch"]]
y4 = df[["Yco2"]]
y5 = df[["Yh20"]]

ax = plt.axes()
ax.set_xlim(e,1)

monox = mpatches.Patch(color="r', label='C0")

hid = mpatches.Patch{color='b', label='H$ 2%')
meoh = mpatches.Patch(color="y', label='CH$ 3%$0H')
diox = mpatches.Patch(color="c’', label="C0%_2%')
water = mpatches.Patch(color="g', label='H$_2%0")

plt.style.use('bmh")

plt.title("Fraccién Molar vs Longitud del Reactor ", fontsize= "18",fontname="Arial", f
plt.ylabel("Fraccion Molar [x]", fontsize="16", fontname="Arial", fontweight="bold")
plt.xlabel("Longitud del Reactor WCR", fontsize="16", fontname="Arial", fontweight="bol

plt.tight_layout()

plt.plot(x,yl,"r", label="C0")

plt.plot(x,y2,"b", label="H$_2%')

plt.plot(x,y3,"y", label='CH$ 3%$0H")

plt.plot(x,y4,"c", label="C0%_2%')

plt.plot(x,y5,"g", label="H$_23%0")

plt.legend(bbox_to_anchor=(1.81, 1.84),fontsize=14, loc='upper left')

<matplotlib.legend.lLegend at ©x19d1215a948>
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Grafico de Velocidad de Reaccion de Metanol vs WHSV

- Sistema de Reactores LCC

Dado que se tiene un Sistema de Reactores, es posible ver el comportamiento del Metancl con
respecto a la variable WHSV (Velocidad Espacial en funcién al Peso del Catalizador). Con las
expresiones para la cinética en la reaccidn planteadas para los gréficos previos, es posible plantear

el siguiente cédigo:

import pandas as pd

import matplotlib.pyplot as plt
import matplotlib.patches as mpatches
import numpy as np

workbook1="D:\MANOLO\Proyecto de Grado\Testing'nd Coding\MeOH\Code Python\meohcineticas

df= pd.read_excel(workbookl)
x = df[["SV"]]

vyl = df[["rch3ch"]]

y2 = df[["rch3oh1"]]

ax = plt.axes()
ax.set_x1im(6.5,13)

plt.style.use( bmh")

plt.title(" r$_{CH_30H}$ vs WHSV ", fontsize= "18",fontname="Arial", fontweight="bold",
plt.ylabel("Velocidad del MeOH [kmol/kg$ {cat}$h]", fontsize="16", fontname="Arial", fo
plt.xlabel("Velocidad Espacial WHSV [h$~{-1}%$]", fontsize="16", fontname="Arial", fontw

plt.tight_layout()

plt.plot(x,yl,"r", label="WCR")
plt.plot(x,y2,"b", label="GCR")

plt.legend(bbox_to_anchor=(1.01, 1.84),fontsize=14,

<matplotlib.legend.Legend at ©x19d132309d0>
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Como podemos cbservar, la velocidad del metanol es directamente proporcional a la variable

loc="upper left')

WHSV en el reactor. Por l6gica, el Reactor WCR es mas grande que el GCR por lo que se espera una

mayor conversion del mismo.

localhost:8888/nbeonvert/html/Reporte Tesis.ipynb?download=false

913

248



Grafico de Equilibrio Quimico en el Reactor DME

De los calculos realizados pudimos obtener una relacion de la CONSTANTE DE EQUILIBRIO para

dicha seccion del reactor ATR, siendo ésta:

4 . 077,513
K. .= 871,2664972. 1969¢2 | 5,1895¢ | E—,'l—77,9863661n(t) 23,7868
eq ;

Posteriormente definimos el intérvalo para el cual serd evaluado el grafico, en este caso como la
reaccién por motivos principalmente de sinterizacion no puede sobrepasar los 400°C (673,15 K); se

tomara el siguiente intérvalo de temperatura:
t = Temperatura = 400 — 630K

Siendo los valores méas idoneos para ver un comportamiento de la reaccion debido a que se escogio
330°C como valor de la Temperatura de reaccion.

Finalmente, se tiene el siguiente codigo:

import matplotlib.pyplot as plt
import math
import cmath
import scipy.integrate as integrate
import numpy as np
from matplotlib.pyplot import figure
from matplotlib.pyplot import rc
t = np.arange(460,636,19)
def k(t):
return math.exp((8.695637e-1*(math.loglp(t)))+(3.13819%+3/t)+(-9.0677292)+(1.328249¢
k2 = np.vectorize(k)
plt.title("Keq vs T - REACTOR DME", fontsize= "18",fontname="Arial", fontweight="bold",
plt.ylabel("Keq", fontsize="16", fontname="Arial", fontweight="bold"}
plt.xlabel("TEMPERATURA [K]", fontsize="16", fontname="Arial", fontweight="bold")
ax.set_x1im(46@,590)
plt.style.use('bmh")
plt.plot(t,k2(t),"b")

[<matplotlib.lines.Line2D at ©x19d13683bba>]
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Grafico de Cinética Quimica - Reactor DME

En la Unidad de Produccién de DME, se tiene un Reactor de tipo "Quench”, de LECHO FLJO,
sabiendo la cinética podemos plantear las siguientes ecuaciones:

dnmemnol
TCROH = — e — = —2rCH,0H—~DME
[4e2

dnpyEe

TDME = —r— = TCH:0H—DME
dW,
dMygin

TH,G = = TOH,0HDME

* AW one ¢

Como se indicS previamente es posible relacionar la variable W, con la distancia recorrida. Es
usual expresar la distancia en TANTCO POR UNGO por lo que los limites seran establecidos iran de O a

1. El valor O representa la entrada al reactory el 1 la salida.

Finalmente tenemos el siguiente codigo:

impert pandas as pd

impert matplotlib.pyplot as plt

import matplotlib.patches as mpatches

impert numpy as np

workbookl="D:\MANCLO\Proyecto de Grado\Testing'nd Coding\DME\Code Python\dmecinetica.x1l
df= pd.read_excel (workbookl)

x = df[["long ¥"]]

ya2 = df[["Ych3oh"]]

y3 = df[["Ydme"]]

y4 = df[["Yh20"]]

y5 = df[["Yco2"]]

ax.set_xlim(6,1)

dme = mpatches.Patch({color="b", label='DME")

meoh = mpatches.Patch(color="r", label='CH$_33$CH')

diox = mpatches.Patch(color="c", label='C0$_2%")

water = mpatches.Patch(color="g', label="H$_2%$C')

plt.style.use( bmh")

plt.title("Fraccidén Molar vs Longitud del Reactor ™, fontsize= "18",fontname="Arial”, f
plt.ylabel("Fraccidn Molar [x]”, fontsize="16", fontname="Arial”, fontweight="bold")
plt.xlabel("Longitud del Reactor DME", fontsize="16", fontname="Arial”, fontweight="bol
plt.tight_layout()

plt.plot(x,y3,"b", label="DME")

plt.plot(x,y2,"r", label='CH$_3$CH')

plt.plot(x,y5,"c”, label="CC%_2%')

plt.plot(x,y4,"g", label="H$_23C")

plt.legend(bbox_to_anchor=(1.81, 1.64),fontsize=14, loc='upper left’)

"

<matplotlib. legend.Legend at 6x19d148a8f16:
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Fraccion Molar vs Longitud del Reactor
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Grafico Relaciones entre Velocidades de Productos y
Reactivos - Reactor DME

Con las expresiones de la cinética en el Reactor DME, es posible determinar el momento en el cual,
la reaccién principal alcanza el equilibrio en funcién a la distancia recorrida en el reactor. El cédigo
para tal caso es:

import pandas as pd

import matplotlib.pyplot as plt

import matplotlib.patches as mpatches
import numpy as np

from matplotlib.pyplot import contour, show

workbook1="D:\MANOLO\Proyecto de Grado\Testing'nd Coding\DME\Code Python\dmevelocidades
df= pd.read_excel(workbook1}

x = df[["long £"]]
yl = df[["rch3oh"]]
y2 = df[["rprod"]]

ax = plt.axes()
ax.set_xlim(e,1)

dme = mpatches.Patch{color="'r"', label='DME')
mech = mpatches.Patch(color="b", label="CH$_3$0H')

plt.style.use( 'bmh')

plt.title("Velocidad de la reaccion vs Longitud del Reactor ", fontsize= "18",fontname=
plt.ylabel("Velocidad de la reaccidn [kmol/kg$_cat$h]™, fontsize="16", fontname="Arial"
plt.xlabel("Longitud del Reactor DME", fontsize="16", fontname="Arial", fontweight="bol
plt.tight_layout()

plt.plot(x,yl1,"b", label="CH$_3%$0H")
plt.plot(x,y2,"r", label='DME, H$_2%0")
plt.legend(bbox_to_anchor=(1.81, 1.04),fontsize=14, loc='upper left')

<matplotlib.legend.Legend at @x19d15d5bifa>
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