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SIMBOLOGIA

X1, %5,.., %, Variables dependientes de la funcién a optimizar
Ay, A4, ..., A, Variables dependientes de la funcién de restriccion
V f(x): Funcién gradiente o funcién derivada a optimizar
Vg,(x): Funcién gradiente restrictiva

A;: Operador lamda i-ésimo de la funcion restrictiva

min J(x): Expresion de minimizacion de la funcién objetivo
A'(x): Derivacién de la restriccion en funcién de lamda

L(x,4): Funcién de La Grange

ALz ) . ., .. . )
. ‘ : Derivacidn de la funcion Lagrangiana respecto de la variable x, cuando A es
J1
una
AL x.A) . ., ., . .
2. | ¢ Derivacion de la funcién Lagrangiana respecto de la variable A, cuando x es

x

una constante
h(x*): Funcién Hessiana

J(x): Funcion a optimizar

hy(x), hy(x), ..., h,,(x): Familia de funciones restrictivas

X4, X4, ..., X, . Familia de variables a optimizar
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f(x, ¥): Funcién objetivo en funcién de dos variables operativas
g(x, ¥): Funcion restrictiva en funcién de dos variables operativas
H: Matriz Hessiana

L(x,A,p): Funcién Lagrangiana modificada por Karush Kun Tucker
J(x): Funcién Objetivo

h;(x): Primera funcién restrictiva

g;(x): Segunda funcidn restrictiva

A;p;t Variables restrictivas auxiliares



RESUMEN EJECUTIVO

La producciéon de Metanol es importante aplicarla en un pais en vias de desarrollo, y
sobre todo en un pais que es rico en Gas Natural como Bolivia. Esta planta potenciara el
complejo petroquimico de Bulo — Bulo. Se estima que la inversion de ésta planta alcanza

el valor de $us 36 MM e incrementara el rendimiento econémico del pais.

Se describen los fundamentos metodoldgicos y principios que justifican el desarrollo y
avance del Proyecto de Grado de la carrera de Ingenieria Petrolera de la Universidad
Mayor de San Andrés. Se identific6 que el problema principal es que no se evalu6
adecuadamente los costos del proceso de obtencion de metanol en funcion a las variables
operativas como ser la presion, la temperatura de inyeccion de metano y el volumen de

agua que interviene en el proceso.

Posteriormente se describe el proceso tedrico de obtencion de metanol enfocado en los

tipos de reactores y procesos.

Asi también, se describen los métodos matemédticos de maximizacién que se basan en
los principios del célculo, los cuales consisten en encontrar los puntos maximos y
minimos a través del principio de la derivada. Para obtener un méximo, la funcién debe

igualarse para despejar y obtener los puntos 6ptimos.

Se desarrollan los modelos de optimizacion de procesos y los modelos logaritmicos para

optimizar el costo de cada equipo.

Finalmente, se aplican los modelos propuestos en la Planta de Metanol que fue simulada
en HYSYS V.10, en la cual se anotan los datos de presién, volumen y temperatura para
obtener curvas de optimizacion. Con éstas curvas se obtienen las funciones matemadticas

gracias a la regresion polindmica.

Palabras Clave: Costos, optimizacién, proceso, metano, Metanol.



CAPITULO 1: GENERALIDADES

1.1. INTRODUCCION DEL CAPITULO

El Metanol es un liquido volatil, inflamable e incoloro con un ligero olor alcohdlico en
estado puro. Es un liquido altamente venenoso y nocivo para la salud. Es miscible en
agua, alcoholes, ésteres, cetonas y muchos otros solventes; ademds, forma muchas

mezclas azeotrépicas binarias.
1.2. ANTECEDENTES

Methanex es el mayor proveedor mundial de metanol a los principales mercados
internacionales de Asia Pacifico, América del Norte, Europa y América Latina. Su
capacidad de produccidn total anual, incluida la participacion en las plantas de propiedad
conjunta, es de aproximadamente 9,31 millones de toneladas y se encuentra en Chile,
Trinidad, Nueva Zelanda, Egipto y Canada. Egipto, tiene una participacion del 60% en

una nueva planta de metanol de 1.26 millones de toneladas al afio.

El metanol es un producto que se comercializa internacionalmente. Los precios del
metanol han sido histéricamente ciclicos y sensibles a la capacidad total de produccion
respecto de la demanda, el precio de la materia prima (gas natural o carbén

principalmente), los precios de la energia y las condiciones econdmicas generales.

Figura 1. 1: Precios del Metanol

CMAI US GULF AND WESTERN EUROPE METHANOL CONTRACT PRICES JANUARY 2000 to JANUARY 2011
/AND METHANEX ASIAN POSTED CONTRACT PRICE (APCP) SEPTEMBER 2002 to JANUARY 2011

Year

Fuente: Formulario de Informacion Anual Methanex
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El gréfico anterior muestra los precios publicados del metanol contratado (en ddlares

estadounidenses por tonelada) en los Estados Unidos, Europa Occidental y Asia.

Los precios del metanol en los Estados Unidos, Europa y Asia-Pacifico se han

mantenido en gran medida muy similares entre si.

Inicialmente se proyecta una inversion de $us (Ddlares Americanos) 450 millones para
una planta de 500.000,00 TMA para el caso de Metanol para posteriormente anclarlo en
el proyecto de Dimetil éter. Se tiene que consolidar primero el proceso de Metanol y

luego pensar en el Dimetil Eter.

La planificacion de este tipo de proyectos toma en cuenta que se tiene un flujo de caja de
por lo menos 20 anos. Lo que se busca es abastecer completamente las carencias que
hay en este momento, mds una proyeccion en funcién al crecimiento ya sea poblacional
o del parque automotor. Inicialmente se pretende consolidar primero al metanol y de ahi

catapultar al dimetil éter con datos actuales de todo lo que es el déficit del diésel.

La demanda mundial en 2011 fue de aproximadamente 55,4 Mmtma, para el afio 2016 la
cifra fue de 92.3 MMtma con una tasa promedio anual de crecimiento de 9,8 %, y para el
afio 2019 alcanz¢ la cifra de 119.4 MMtma. En Latinoamérica se tiene una capacidad

aproximada de 12,9 MMtma. Las plantas con mayor produccion se encuentran en Trinidad

y Tobago (4 y 2,1 MMtma), Chile (3,8 MMtma) y Venezuela (1,6 y 0,75 MMtma).

1.3. PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA

1.3.1. Identificacion del problema

El proceso de obtencién de Metanol depende del uso de uno o méds reactores, pero por otra
parte, depende de las variables de operacion, las cudles se encargan de la transformacion de

la materia desde que el gas ingresa como metano hasta que sale como metanol.



Las variables del proceso, no se consideran previamente en la construccion de ninguna
planta, s6lo cuando ésta entra en funcionamiento. Para un andlisis financiero y una
relacion de costo beneficio; se deben calcular los valores 6ptimos de las variables que
intervienen en la produccién no sélo de metanol, siné de cualquier producto que se

quiere ofrecer en el mercado.

Por otra parte, para realizar la optimizacion de dichas variables, es importante apoyarse
en la teoria de la optimizacién, ya que es una herramienta muy importante y muy
utilizada por consultoras a nivel internacional, ademds que las empresas

hidrocarburiferas a nivel Sudamérica y a nivel Bolivia le restan importancia.

No se tiene una herramienta para evaluar la produccion desde la entrada de volumen de
gas hasta la salida de producto en funcion a las variables de operacion y en funcién a los

costos que estan ligados a éstos.

Se puede deducir que el problema principal planteado en éste Proyecto de Grado es que
las variables y costos del proceso de obtencién no son los 6ptimos y no se han deducido
que sean. Esto se debe, a que el andlisis financiero realizado por YPFB s6lo considera el

costo de los equipos y la cantidad a producir para el abastecimiento del mercado.

El volumen de metanol que se desea producir estd ligado a la presién del reactor, la
temperatura de inyeccion del gas de entrada, el volumen de agua para la reaccion y otras
variables operativas que no se consideran en un andlisis de costos normal, ya que al
optimizar éstas variables podemos producir mds Metanol y reducir los costos operativos

generando mas ganancias.

A su vez, si los costos de la Planta de Metanol son similares a la produccion, seria
ineficiente y no se llegaria a satisfacer el mercado. Es por ello, que se necesita hacer un
andlisis cuantitativo para optimizar estas variables operativas, realizar funciones de
costos en funcidn de las variables de operacion y encontrar los puntos de equilibrio para

llegar a la eficiencia de la produccion.



Figura 1. 2: Diagrama de causas y efectos del problema:

El analisis financiero no

considera las variables del
proceso PROBLEMA

La produccién de
metanol es ineficiente

Fuente: Elaborado en base a datos recopilados

1.3.2. Formulacién del problema

Se puede formular entonces la siguiente pregunta:

“(Existe algin método analitico cuantitativo para optimizar las variables del proceso de

produccion de metanol y reducir los costos del proceso?”

1.4. OBJETIVOS

1.4.1. Objetivo General

Optimizar la obtencién de metanol para la reduccion de costos aplicando minimizacién

de variables operativas en el Complejo Petroquimico de Bulo — Bulo.



1.4.2. Objetivos especificos

1.

Describir el proceso de obtencién de Metanol y los Reactores que intervienen en

el mismo.

Definir los modelos de optimizacion basados en las variables de
operacionalizacion del metanol como ser la Temperatura, la Presién y otros que
corresponden al proceso; a través de la teoria de la maximizacidon que se basa en

el concepto del célculo diferencial.

Realizar un andlisis de la composicion de los costos de los equipos y los modelos

logaritmicos que se utilizan como restriccion del proceso.

Realizar una simulacién en HYSYS V.10 obteniendo datos de caudal de metanol
para diferentes valores de Presion, Temperatura y otras variables que intervienen
en el proceso; y con los mismos construir funciones de optimizacién para poder

encontrar valores maximos y minimos en la produccién de metanol.

1.5. JUSTIFICACION

1.5.1. Justificacion técnica

Este proyecto generard métodos de maximizacidn para obtener las variables Optimas del

proceso de generacion de Metanol y reducir los costos para que la planta genere un

mayor volumen de este producto derivado del gas natural.

1.5.2. Justificacion economica

Al encontrar las variables 6ptimas del proceso, tomando en cuenta las condiciones del

Reactor, se puede llegar a obtener costos dptimos que permitan incrementar la utilidad

para la empresa. Ademds, si se incrementa el volumen de producciéon de metanol, se



genera una mayor eficiencia y eficacia para la Planta debido a que éste proyecto ha sido

catalogado como ineficiente.

1.5.3. Justificacién social
Al optimizar los costos del proceso de obtenciéon de Metanol se pueden generar mds
ingresos que beneficien al pais debido que los ingresos llegan directamente a la

educacidn y a la sociedad.

1.6. ALCANCES

1.6.1. Alcance tematico
El proyecto a ser desarrollado serd en base a las asignaturas de la carrera de Ingenieria

Petrolera, tales como Programacién Aplicada, Petroquimica, Costos y Evaluaciéon de

Proyectos.

1.6.2. Alcance geografico

El proyecto se lleva a cabo en el Complejo Petroquimico de Bulo — Bulo dentro del

municipio Entre Rios de la provincia Carrasco, Cochabamba.

Figura 1. 3: lanta de F ertilizantse YPFB - Bulo Bulo

Planta de Fertilizant
de Bulo Bulo_™

Planta de Fertilizantes de Bulo Bulo
Planta de Fertilizantes de
™~ " BuloBulo

i/ Afadir al proyecto

Fuente: https://earth.google.com/web/search/Planta+de+Bulo+-+Bulo/@
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1.6.3. Alcance temporal

El proyecto utiliza datos de 2016 y se enfoca en el funcionamiento futuro adn no

determinado, enfocado en optimizar las variables de operacion para reducir los costos de

los equipos y generar mayor produccién de metanol.

1.7. METODOLOGIA A UTILIZAR EN EL PROYECTO

1.7.1. Métodos generales

Método Inductivo:

Es un método que trata de deducir de manera general una respuesta a través de
datos particulares. Para el andlisis particular de algunos casos de la realidad de la
produccién de metanol, sobre el objeto de estudio, determinando costos minimos

y deducir a partir de éstos la Rentabilidad maxima y minima.

Método Cuantitativo

Este método se aplicard para evaluar los modelos matematicos que optimizardn

los costos del proceso.

Método Légico Deductivo

Se utilizard el método de investigacion 16gico-deductivo, ya que se aplicardn
modelos matemadticos, como base para la optimizacién de costos, en esta
investigacion, y el método hipotético — deductivo para contrastar las preguntas de
investigaciéon realizando una prueba empirica a través de encuestas, y la

aplicacién de modelos.



1.7.2. Unidad de analisis

La unidad de andlisis estd compuesta por el proceso de obtencién de Metanol de la

Planta de Bulo - Bulo

1.7.2.1. Poblacion

La poblacion de la cual se tomard la muestra serdn especificamente los costos del drea de
produccién y transporte de Metanol quienes son los que estdn mds en contacto con el

producto y la calidad del mismo.
1.7.2.2. Muestra
La muestra serd de datos recolectados respecto a la evaluacién del proyecto de

construccion de la Planta de Metanol. A continuacion, se describen que tipos de muestra

o datos se recolectaran:

Se recolectaran datos del tratamiento de gas para obtener los costos y poder

restringirlos.

Costos de operacion

Datos pronosticados del mercado.

1.7.3. Técnicas de recoleccion de datos

La siguiente parte consiste en el andlisis de la informacion recolectada, para lo que se
utilizard modelos matematicos, que permitan la determinacién de una cantidad 6ptima
de inventario que se debe manejar en la produccién y depdsitos de distribucion, a través
de métodos de Lagrange para posteriormente establecer los costos minimos a los que se

llegara tras la aplicacion del modelo.
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1.7.3.1. Tratamiento de la informacion

Para el estudio se utilizard herramientas estadisticas para la evaluacién de datos como es
Excel, el cudl permitird obtener datos que explican el comportamiento del sector de
comercializacion de Metanol, en Bolivia y el extranjero, ademds para la evaluacién de
los resultados se utilizard cuadros, graficos y tablas estadisticas para una mejor
explicacion de este fendmeno. La presentacion de este estudio se realizard en formatos
de Word y Excel. Para correr los modelos matemadticos se utilizaron programas como

Matlab 2017 y Wélfram Mathematica.

1.7.3.2. Fuentes de informacion

Para la investigacion se utilizard las siguientes fuentes de informacion:

Fuentes Primarias:
- Encuestas a trabajadores y encargados de la empresa YPFB

- Entrevistas a ingenieros especializados en el drea.

Fuentes Secundarias
- Libros sobre Administracion de Operaciones, Costos, Logistica, Cadena de
Suministro y similares.

- Articulos cientificos relacionados con el tema

Fuentes Terciarias:
- Datos proporcionados por la Agencia Nacional de Hidrocarburos

- Trabajos relacionados a la producciéon de Metanol.

1.7.3.4. Plan de recoleccion y procesamiento de datos

La Informacién de fuente primaria, se la recolectard acudiendo directamente a los

encargados del proyecto de Metanol de la Empresa YPFB y los depdsitos de
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distribucion, a quienes se les aplicard una encuesta que pretende conocer la situacién
actual del sector, para poder aplicar los modelos mateméticos mds adelante propuestos.

El tiempo promedio de aplicacion se estima en alrededor de una hora.

Por otra parte, la recolecciéon de informacion de fuente secundaria, se la realizard a
través de la revision bibliografica de libros, articulos cientificos y académicos, tesis
elaboradas y trabajos realizados en el drea de: logistica, cadena de suministro, costos
logisticos, optimizacién de costos, modelos matemadticos, Producciéon de Metanol, y

otros relacionados al tema planteado.

1.7.4. Variables

1.7.4.1. Variable independiente

Las variables independientes son todos los costos que influyen en el proceso de

obtencion de Metanol y distribucion.

A. Costos de equipos:
Consiste en todo el equipamiento, tuberias, construccion, acero, instrumentos,

equipo eléctrico, aislante y pinturas que forman parte de la Planta de Metanol.

B. Impuestos:
Todo proyecto debe cumplir con el pago de impuestos establecidos de acuerdo

a la ley. Estos son costos muy importantes que generan un gran aporte al pafs.

C. Salarios:

Es la remuneracion a los trabajadores por su aporte a la construccion.

D. Licencias:
La licencia es el pago al derecho de autoria debido a la idea plantada respecto

al proceso de obtencion de metanol.
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1.7.4.2. Variable dependiente

La variable dependiente la cantidad de Metanol que se producira y estd en funcién de los

costos de produccidn, junto a la rentabilidad.

A. Volumen de produccion:
Es el volumen que se obtendrd de Metanol a partir de un volumen inicial de

gas.
B. Rentabilidad:

Es el andlisis de Ingresos respecto a los costos que se generan en el proceso

petroquimico.
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CAPITULO 2
PROCESO DE OBTENCION DE METANOL

2.1. INTRODUCCION DEL CAPITULO

La capacidad de las plantas de Metanol estd aumentando para reducir las inversiones,
aprovechando la economia de escala. La capacidad de una planta a escala mundial ha
aumentado de 2500 TMPD! hace una década a aproximadamente 5000 TMPD en la
actualidad. Incluso las plantas mds grandes de hasta 10.000 TMPD o mas se consideran
para mejorar ain mas la economia y proporcionar la materia prima para el proceso de

Metanol a Olefina (MTO).
2.2. DEFINICIONES GENERALES
METANOL

Este alcohol se utiliza para fabricar anticongelantes, plaguicidas, liquido
limpiaparabrisas, diluyente de pintura, ciertos tipos de combustible y otras sustancias.
De la misma forma se incendia con facilidad y es muy venenoso. Llamado también

alcohol de madera y alcohol metilico.
GAS NATURAL

El gas natural es una mezcla de hidrocarburos livianos en estado gaseoso, compuesto en
su mayor parte por metano y etano, y en menor proporciéon por propano, butanos,
pentanos e hidrocarburos mds pesados. Si el contenido de hidrocarburos de orden
superior al metano es alto se le denomina gas rico, de lo contrario se conoce como gas
seco. Y de una las principales impurezas que puede contener la mezcla son vapor de

agua, gas carbdnico, nitrégeno, sulfuro de hidrégeno, helio, etc.

"' TMPD, Trillones de pies ctibicos por dia.
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GAS DE SINTESIS

Este es un tipo de gas producido a partir de materiales ricos en carbono, como el carbén,
la hulla?, el coque3 , la nafta o la biomasa. Este gas se usa como base en la produccién de
Amoniaco, Metanol o incluso en la transformacion del Metanol en Gasolina. También es

la base en la produccion del Gas Natural Sintético (GNS).

PROCESO

Una secuencia es un proceso de pasos dispuesta con algin tipo de l6gica que se enfoca
en lograr algin resultado especifico. Los procesos son mecanismos de comportamiento
que se disefian para mejorar la productividad de algo, para establecer un orden o

eliminar algin tipo de problema.

2.3. PRODUCCION DE GAS DE SINTESIS

El gas de sintesis son mezclas de mondxido de carbono e hidrégeno empleadas para la
fabricacion de productos quimicos, la manera mas habitual de obtenerlo es a partir de

metano, pero también se puede obtener a partir de etano, propano o butano®.

El proceso de produccion de Syngas o gas de sintesis, es el que se hace para fabricar el
gas de sintesis que consiste principalmente de hidrégeno y mondxido de carbono, a
partir de nafta, gas natural y otros hidrocarburos como alimentacién usando la tecnologia

de reformado con vapor, reformado auto-térmico y otros métodos.

El Gas Natural se obtiene a partir de la combustién parcial de mezclas de hidrocarburos

liquidos o carbén en presencia de agua, cuando la materia prima es el carbdn, el gas de

2 La hulla es una roca sedimentaria orgénica, un tipo de carbén mineral que contiene entre un 80 y un
90 % de carbono.

3 El coque es un combustible con pocas impurezas y un alto contenido de carbono, generalmente hecho de
carbon.

4 Pulve, Correa, Bolafios, & Villaroel, 2014
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sintesis se puede obtener directamente bajo tierra, mediante un proceso denominado in
sitw’. Los componentes del gas a partir de la sintesis, pueden producir Metanol, el cual
sirve como materia prima en la produccién de metil-terbutil-éter y teramil-metil-éter,

componentes de la gasolina y solventes de pinturas®.

2.4. SINTESIS DEL METANOL A PARTIR DE GN

Todo Metanol producido actualmente a nivel mundial se sintetiza mediante un proceso
catalitico a partir de mondxido de carbono e hidrégeno. La cual reacciona gracias a las

altas temperaturas y presiones, y necesita reactores industriales grandes..

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

La reaccion se produce a una temperatura de 300 — 400 °C y a una presiéon de

200 — 300 atm. Los catalizadores usados son Zn@ o Cr, Oy

El gas de sintesis (CO + H,) se obtiene de distintas formas. Los distintos procesos

productivos se diferencian entre si precisamente por este hecho. El proceso maés
ampliamente usado para la obtencion del gas de sintesis es a partir de la combustion

parcial del gas natural en presencia de vapor de agua.

Gas Natural + Vapor de Agua — CO + CO, + H,

Asi como, el gas de sintesis también puede resultar a partir de la combustién parcial de

mezclas de hidrocarburos liquidos o carbén, en presencia de agua.

Mezela de Hidrocarburos Liquidos + Agua — C0 + €0, + H,

Carbém + Agua — CO + CO, + H,

5 Pulve et al., 2014
6 Pulve et al., 2014
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Ya sea el carbon, la materia prima, el gas de sintesis se puede obtener directamente bajo
tierra. Los pozos de carbén se fracturan mediante explosivos, se encienden y se fuerzan

aire comprimido y agua.

Entonces el carbon encendido genera calor y el carbono necesario, y se produce gas de
sintesis. Este proceso se conoce como proceso in situ. El cual no cuenta con método

definido.

2.5. PRODUCCION DE METANOL

La mas importante fuente de Metanol en la antigiiedad, fue la destilacion seca de madera
a 350°C, en los paises en los cuales la madera es abundante y los productos constituyen
una industria muy importante atn se sigue usando este procedimiento, sin embargo, el

metanol obtenido de esta manera contiene mds contaminantes’.

Asi como se puede obtener metanol también como productos de la oxidacién no
catalitica de hidrocarburos y como subproducto de la sintesis de Fischer Tropsch, cabe

recalcar que este tltimo proceso ya no tiene importancia industrial en la actualidad.

En la actualidad la produccién industrial del metanol se basa en la conversion catalitica

de gas de sintesis en presencia de catalizadores metdlicos heterogéneos.

Este proceso presenta un reactor con lazo de recirculacion, usa como reactivo gas de
sintesis, la presion de operacion es alrededor de 300bar, luego de la reaccion el crudo de

metanol es destilado para separar el agua e impurezas.

La mezcla se calienta por intercambio de calor con el efluente del reactor. La separacion
de gas/ liquido se lleva a cabo en un recipiente a baja presion. El gas se recicla después

de purgar una pequefia parte para mantener el nivel de inertes en el reciclo.®

7 Bustos, 2014
8 Bustos, 2014

17



2.5.1. Proceso Lurgi

Es un proceso a baja presién, se usa para la obtencién de metanol a partir de
hidrocarburos gaseosos, liquidos o carbén.’

Segun, el proceso Lurgi consta de tres etapas diferenciadas, que son:

e Reforming
e Sintesis

e Destilacion

2.5.1.1. Reforming

Existe una diferencia en esta etapa, de acuerdo al tipo de alimentacion, si la alimentacién
es gas natural, se debe desulfurar antes de entrar al reactor, la mitad de la alimentacién
entra al primer reactor junto con vapor de agua a presién media, dentro del reactor se
produce la oxidacion parcial del gas natural a 780°C y 40 atmdsferas, asi se obtiene

hidrogeno, monodxido de carbono, dioxido de carbono y 20% de metano.

Gas natural + vapor de agua — CO0 + €0, + H,

Ambos se mezclan con la otra mitad de la alimentacién y entran al segundo reactor
junto con oxigeno proveniente de una planta de obtencién oxigeno a partir de aire y se

produce la reaccién a 950°C'°,

CH, + CO + €O, + 0, - CO + 2C0, + 2H,

Si la alimentacion es liquida o carbdn, se oxida parcialmente por oxigeno y vapor de agua en
un rango de temperaturas de 1400 a 1500°C y rango de presion de 55 a 60 atmosferas, los

productos provenientes de esta reaccion consisten en hidrogeno, monéxido de carbono

9 Gémez, 2014
10 Gémez, 2014
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y algunas impurezas. Esta mezcla pasa al segundo reactor donde se acondiciona el gas
de sintesis para eliminar el carbon libre, sulfuro de hidrogeno y parte de diéxido de

carbono, el gas listo se alimenta al reactor de metanol.

2.5.1.2. Sintesis

El gas de sintesis se comprime de 70 a 100 atmosferas, se precalienta y se lo envia al
reactor de sintesis de metanol junto con el gas de recirculacion. Este es el reactor Lurgi,
es uno en forma tubular lleno de catalizador, los tubos son enfriados exteriormente por

agua en ebullicion, para mantener la temperatura entre 240-270°C.

CO + 2H, — CH, OH C0, + 3H, » CH,0H + H,0

2.5.1.3. Destilacion

El Metanol en estado gaseoso que sale del reactor debe ser purificado, para ello, pasa por
un intercambiador de calor para que se condense, luego se lo envia a un separador en
donde los gases de sintesis que salen son recirculados. El Metanol condensado que sale
del separador entra a una columna de destilacion alimentada con vapor de agua a baja
presion de donde se obtiene metanol puro que es enfriado a 30°C para ser enviado al

almacenamiento.

2.5.2. Proceso Imperial Chemical Industries (ICI)

Este proceso es similar al proceso Lurgi, a diferencia que el proceso ICI!! utiliza un
Reactor de mayor fluidez, los procesos de obtencion de gas de sintesis y purificacion de

metanol son similares para ambos procesos.

Iniciando con la sintesis catalitica en el Reactor, con la ayuda de agua en estado de

ebullicion se enfria para obtener vapor que serd usado en otros sectores del proceso. Son

! Imperial Chemical Industries
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dos etapas de destilacion, en la primera, se eliminan productos ligeros tal como: éteres,
cetonas e hidrocarburos ligeros, y en la segunda etapa se elimina agua e hidrocarburos

pesados.

2.5.3 Proceso Haldor Topsoe

Se alimenta gas comprimido, aunque solo si es completamente necesario, hay un
proceso de desulfuracion, luego se envia a un saturador donde se genera vapor de
proceso, el condensado del proceso se reutiliza en el saturador con la finalidad de
requerir menos cantidad de agua. Ambas mezclas, gas natural y el vapor se precalienten

y son introducidas a un reformador primario.

El gas resultante del reformador primario entra directamente al reformado secundario
soplado con oxigeno. Luego del enfriamiento por aire o agua, el gas de sintesis se
comprime en un compresor en una etapa y se envia al circuito de sintesis, que esta
constituido por tres reactores adiabdticos con intercambiadores de calor entre cada uno

de ellos.

Los productos del ultimo reactor se enfrian mediante precalentamiento de la
alimentacion al primer reactor. El Metanol crudo se separa y se envia directamente a la

destilacién, la cual consta de tres columnas.'?

2.6. TECNOLOGIA DEL REFORMADO

Normalmente el proceso de obtencién del metanol, utilizaba el reformado, pero también

existen otros tipos para esta clase de metodologia

e Produccion de metanol basada en un paso de reformado.

e Produccién de metanol basada en dos pasos de reformado.

12 Gémez, 2014
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2.6.1. Produccion de metanol basada en un paso reformado

Se subdividen en los siguientes tipos de reformado:

2.6.1.1. Reformado SMR

El metano de vapor reformado de la mayoria de las plantas de metanol que operan hoy
en dia se basa en la reforma de vapor de gas natural, como se muestra en la Figura 2.1.
Esta tecnologia es atractiva en capacidades superiores a 2500-3000 mtpd metanol y el

principal licenciante es Haldor Tops-se SMR!?

Figura 2. 1: Produccion de metanol basada en la reforma de vapor de gas natural

Co,
Steam >|
. 2 Methanol
—™ reactor
Steam C i_l
Sulfur Sulfur 7 .
removal removal p -
£ re-
Steam reformer Makeup = =
’Efo"“efrl N compressor
I
Natural gas 3 A,
- tf - | 4\¢| 6
Product methanol Light ends to fuel Condensate

rL rL )\ rﬁ\?hanol
v PP T

Fuente: Methanol Production, Feedstock Natural, 2012

Raw
methanol
storage

13 SMR, Reactor de isomerizacién
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Las reacciones SMR son:

CH, + H,0 - €O + 3H, (5)

CH, + 2H,0 — CO, + 4H, (6)

Dichas ecuaciones muestran que hay un exceso de hidrégeno, lo que quiere decir, que se
obtiene mds hidrégeno del que se requiere para convertir los 6xidos de carbono en

metanol.

Una de las opciones es la adicion de €0, para que coincida con el exceso de hidrégeno.

Esto obviamente reduce el requisito de alimentaciéon y combustible por tonelada de
metanol.

El €O, puede ser admitido en el reformador con alimentacion y vapor, aumentando asi
la relacion CO — CO, en la obtencién del syngas, lo que a su vez aumenta la eficiencia

del carbono en el proceso de sintesis.

Alternativamente, se puede admitir directamente en el bucle de metanol. El consumo
total de energia para este esquema de proceso por tonelada métrica de metanol de grado

AA es de aproximadamente 32,4 GJ sin adicién de CO, y alrededor de 29,5 GJ con

adicién de €0, .

2.6.1.2. Reformado Autotérmico

La reforma autotérmica ATR!'¥, se muestra en la Figura 2.2. Esta tecnologia es muy
adecuada para plantas a gran escala, asi como para la produccién de metanol a olefinas o

metanol de grado de combustible y el principal licenciante es Haldor Tops-se.

4 ATR, Reformado autotermico, de las siglas en inglés, Autotemic reforming.

22



Figura 2.2: Produccion de metanol basada en ATR de gas natural
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Fuente: Methanol Production, Feedstock Natural, 2012

Entre las tecnologias SMR y ATR, la tecnologia basada en ATR tiene deficiencia de

hidrégeno. Por lo tanto, se afiade una unidad de recuperacion de hidrégeno al gas de

purga.

Para las plantas a gran escala, la inversion total, incluida una planta de oxigeno, es
aproximadamente un 10% menor que una planta convencional basada en la reforma del

vapor tubular.

2.6.2. Produccion de metanol basada en dos pasos de reformado

Esta tecnologia cuya configuracién contiene SMR como reformador primario y ATR
como reformador secundario se muestra en la Figura 2.3. El principal licenciante de esta

tecnologia es Haldor Tops-se.
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Figura 2.3: Produccion de metanol basada en la reforma de dos pasos del gas natural
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Fuente: Methanol Production, Feedstock Natural, 2012
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Pueden ser utilizadas para plantas grandes y pequefias y ofrece una serie de ventajas en

comparacion con la reforma de vapor convencional: El CO,C0, y H, producidos estan

en una relacion estequiométrica, minimizando asi el consumo de alimento.

La presion de generacion de singas es mayor (alrededor de 40 bar), reduciendo asi el
requisito de energia para la compresion de gas de maquillaje (compresor de una sola

etapa)'®.

La carga del reformador de vapor se reduce sustancialmente (hasta un 70%). Por lo
tanto, se requiere un reformador mas pequefio y menos combustible.
Esto, a su vez, reduce el tamafio requerido del equipo relacionado en el drea del

conducto de gas de combustion.

15 El deslizamiento de metano permanece en un nivel permisiblemente bajo, a pesar de la presién alta.
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2.6.2.1. El bucle de sintesis de Metanol

El bucle de sintesis para operaciones isotérmicas y adiabdticas se muestra en las figuras

2.4.y 2.5, respectivamente.

Figura 2.4: Bucle de sintesis de metanol- reactor isotérmico

‘ MP steam

Methanol
‘ Purqe gas \reactor

‘ Flash gas

Cw.

Make
up gas

.Metha nol

>BFW

Fuente: Methanol Production, Feedstock Natural, 2012

Los proveedores ofrecen diferentes tipos de reactores. El reactor isotérmico es el sistema
mas eficiente, ya que el calor de la reaccién se utiliza directamente a nivel de
temperatura de reacciéon para generar vapor de presion media. Cabe recalcar, sin

embargo, que el temple ARC!® es un reactor de bajo costo.

Normalmente se utiliza para plantas que no requieren vapor en las unidades de sintesis,
debido al hecho de que el vapor excedente se produce durante la generacién de singas,

por ejemplo, la reforma del vapor.

16 ARC, Axial Radial Concept, Reactor axial del eje.
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Figura 2.5: Bucle de sintesis de metanol- reactor adiabdtico

< Purge gas

Meth
4 Flash gas \/: reactor _

Make
> up gas
« Methanol

[

Fuente: Methanol Production, Feedstock Natural, 2012

Figura 2.6: Bucle de sintesis de metanol- diferentes tipos de reactores

Fuente: Methanol Production, Feedstock Natural, 2012

Aqui, los conceptos presentados se refieren a la producciéon de metanol de grado AA
(grado quimico tipico) y Metanol de grado de combustible (componente de mezcla para

gasolina).

El diseno de la unidad de destilacién de metanol depende principalmente de la situacién

energética en el extremo frontal. La unidad de destilacién de dos columnas representa la
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unidad de bajo coste y la unidad de destilacién de tres columnas es el sistema de baja

energia.

Tabla 2. 1: Componentes en metanol crudo

CO
CO2
H2
CH4
N2 Corte liviano
Dimetil Eter
Formaldeido
Aldeidos

Cetona

Metanol Producto

Etanol
Alc. Elevado Corte pesado

Agua

Fuente: Methanol Production, Feedstock Natural, 2012

La unidad de destilacion de dos columnas consta de una cobertura y una seccion de
refinacion. Los extremos de la luz se eliminan en la columna de cobertura. Asi como el
Metanol crudo estabilizado, que consiste en Metanol, agua y cantidades menores de
alcoholes mds altos, se fracciona en la seccion de refinacion para producir Metanol de

grado AA.

La unidad de destilacién de tres columnas consta de una columna de cobertura y dos
columnas de refinamiento (Figura 2.7). La columna de refinacién Il opera a presion

normal. Por otro lado, la columna de refinacién I opera a una elevada presion.

El disefio de cuatro columnas incluye las tres columnas descritas anteriormente, asi como

una columna de recuperacion adicional. La purga de aceite de fuselaje de la columna II de
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refinaciéon se procesa en la columna de recuperacién para minimizar ain mds las

pérdidas de metanol.

Figura 2. 7: Tres a cuatro columnas de destilacion
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Fuente: Methanol Production, Feedstock Natural, 2012

2.6.2.2. Reformado ATR

Las reformas de tecnologia son varias y disponibles para la produccién de gas de
sintesis: Reforma de un paso con Reforma Tubular o conocida también como Reforma
en dos pasos.

Reforma automatica y la reforma automatica ATR.

La de un solo paso, el gas de sintesis se produce por la reforma del vapor tubular solo sin

el uso de oxigeno.
Este concepto era tradicionalmente dominante. Se considera hoy principalmente para

plantas hasta 2.500 MTPD vy para casos en los que el CO> estd contenido en el gas

natural o disponible a un costo mds bajo de otras fuentes.
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El gas de sintesis producido por la reforma de un sélo paso normalmente contendrd un
excedente de hidrégeno de alrededor del 40%. Este hidrégeno se transporta sin reaccion
a través de la seccion de sintesis s6lo para ser purgado y utilizado como combustible

reformador.

La adiciéon de €O, permite optimizar la composiciéon del gas de sintesis para la
produccién de metanol. El €O, constituye una materia prima menos costosa, y se reduce

la emisién de €O, al medio ambiente.

La aplicaciéon de la reforma del €0, da como resultado una planta muy eficiente
energéticamente. El consumo de energia es entre un 5 y un 10 % menor que el de una
planta convencional.

En 2004 se puso en marcha en Irdn una planta de metanol basada en la reforma del CO,.
El proceso de reforma en dos pasos presenta una combinacion tubular disparada

(reforma primaria) seguida de un reformado adiabético de oxigeno (reforma secundaria).

Figura 2. 8: Produccion de Metanol mediante la reforma en dos pasos. Diagrama de
flujo de proceso simplificado
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En la Figura 2.8 se muestra un diagrama de flujo de proceso para una planta, basada en
la reforma en dos pasos. Mediante la combinacion de las dos tecnologias de reforma, es
posible ajustar el gas de sintesis (syngas), para obtener la composicién mds adecuada (M

cerca de 2).

El equilibrio necesario para obtener el valor deseado de M depende de la composicién
del Gas Natural. Esto se muestra en la figura para dos composiciones de gas de
alimentacion: metano puro (lineas completas) y un gas natural relativamente pesado con

la composicion general CH, (lineas rotas).

El gas pesado requiere mds reforma de vapor y menos oxigeno en comparacion con los

requisitos de gas magro. Lo mismo ocurre con el gas que contiene C0O,. Las curvas para
un porcentaje que contiene 95 mol% CH, y 5 mol% €O, son casi idénticas a las curvas

para el gas natural pesado en la Figura 2.9:

Figura 2. 9: Correlacion entre la temperatura de salida del reformador de vapor, el
consumo de oxigeno y el médulo de Metanol en la reforma en dos pasos
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El reformador secundario requiere que el reformador primario se opere con una fuga
significativa de metano no convertido (deslizamiento de metano). Tipicamente 35 a 45%
de la reacciéon de reforma ocurre en el reformador tubular, el resto en el reformador de
oxigeno. Como consecuencia, el reformador tubular se opera a baja relacién S/C, baja

temperatura y alta presion.

Estas condiciones conducen a wuna reducciéon del desecho transferido en
aproximadamente un 60% y en el peso del tubo reformista en un 75 a 80% en

comparacion con la reforma en un solo paso.

La reforma en dos etapas se utilizd por primera vez en una planta de metanol de 2400
MTPD en Noruega. Esta planta se puso en marcha en 1997. Una planta de 5000 MTPD

basada en tecnologia similar se puso en marcha en Arabia Saudita en 2008.

2.7. EQUIPOS UTILIZADOS EN EL PROCESO

2.7.1. Tanques de almacenamiento de GN

Los tanques de GN'!” de contencién total estan formados por dos tanques.

Tanque interior: es el tanque que contiene al GN en su interior. Es un depdsito
cilindrico del cual el techo esta suspendido. Estd hecho de acero con un 9% de

Niquel.

Tanque exterior: es cilindrico con el techo en forma de ctipula. El muro formado por
hormigén con armado pretensado, la cipula de metal con un recubrimiento de

hormigén.

17 GN Gas Natural
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2.7.2. Deshidratador

Es necesario que el gas, debido a la cantidad de agua, sea sometido a un proceso de
deshidratacion, el cual se define como el proceso de remover el vapor de agua que esta

asociado al gas.

El vapor de agua es probablemente la impureza mds comun en un flujo de gas. Este

proceso cobra mayor importancia en campos donde se manejan altas presiones.

2.7.3. Caldera de vapor

Un conjunto de sistemas formado por una caldera y sus accesorios, destinados a

transformar un liquido en vapor, a temperatura y presion diferente al de la atmosfera.

Caldera: Recipiente metdlico en el que se genera vapor a presion mediante accién de

calor.

2.7.4. Reactor de sintesis de metanol

Es de suma importancia la simulacién de reactores de lecho catalitico, tanto para el
disefio como para la optimizacion de procesos quimicos industriales, en los que se ven
involucrados y es una herramienta de gran valor para la operacion segura de las plantas,

mantener su capacidad productiva y programar las acciones que sean necesarias.

El proceso de sintesis de metanol, donde cada planta industrial en operacién cuenta con
un reactor diseflado y operado en condiciones especificas, pueden variar dependiendo

del catalizador utilizado, la energia disponible, la materia prima, etcétera.

2.7.5. Reactor de reformacion catalitica

La oxidacion de metano a metanol por medio de una forma directa, econdmica y con bajo

gasto energético es un objetivo perseguido por la industria desde sus origenes. El principal
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componente del gas natural, es el metano, mientras que el metanol es combustible y
materia prima en la industria quimica. Se presentan los resultados de trabajos realizados
para lograr dicho proceso, identificando los aspectos mds relevantes que se involucran.
Se encontraron bajos valores de conversion de metano y selectividad a metanol debido,

principalmente, a dos factores:

En primer lugar, se tiene la dificultad de activar el metano y, en segundo, poder
controlar el proceso para evitar reacciones secuenciales de oxidacidén que generen otros
productos. El rendimiento se incrementa a través del proceso. Es necesario optimizar las
condiciones de sintesis de los materiales, estos incluyen: temperatura, tiempo y cargas
del componente activo, lo cual influird en el comportamiento fisico y quimico de los

catalizadores.

Es necesario también controlar las variables del proceso de oxidacion catalitica, como el
tipo de material del reactor, flujos de alimentacion, tiempos de permanencia de los gases
dentro del reactor, y evitar asi reacciones competitivas que disminuyan la selectividad al

alcohol.

2.7.6. Intercambiadores de calor

Son aquellos que intervienen en las diferentes etapas de cambio del petrdleo y del gas
natural, estdn sujetos a exigencias medioambientales muy estrictas y a niveles de presion

elevados.

Responden a grandes requerimientos de confiabilidad debido a la indole de los fluidos
que transportan (inflamable, explosivo, peligroso para el medio ambiente, etc.). Lo que

impone generalmente el uso de cambiadores tubulares.

2.7.7. Separador flash

Un separador vapor-liquido es un dispositivo que se utiliza en varias aplicaciones

industriales para separar una mezcla vapor y liquido.
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El separador de vapor-liquido también puede ser denominado como evaporador flash'®,

t19

breakpot, depdsito de separacidon, knock-out pot'”. Cuando se utiliza para eliminar las

gotas de agua suspendidas de las corrientes de aire, a menudo se llama un termistor.

2.7.8. Columna de destilacion

En las plantas petroquimicas hay muchas otras torres de destilacion llamadas columnas
pequeias, disefladas para separar productos especificos y exclusivos, todas las cuales
trabajan segin los mismos principios que las torres atmosféricas. Por ejemplo, un
despropanizador es una columna pequefia disefiada para separar el propano del isobutano

y otros componentes mds pesados.

Para separar el etilbenceno y el xileno se utiliza otra columna mas grande. Unas torres
pequetias de “burbujeo”, llamadas torres rectificadoras, utilizan vapor para eliminar

vestigios de productos ligeros (gasolina) de corrientes de productos mds pesados.

Las temperaturas deben mantenerse, asi como las presiones y reflujo de control, dentro
de los pardmetros operacionales, para evitar que se produzca craqueo térmico dentro de
las torres de destilacion. Se utilizan sistemas de descarga, dado que puede producirse
desviaciones de presion, temperatura o niveles de liquidos si fallan los dispositivos de
control automatico. Se vigilan las operaciones para evitar la entrada de crudo en la carga

de la unidad de reforma.

La materia prima utilizada como crudo contiene a veces cantidades apreciables de agua
en suspension que se separa al principio del proceso y que, junto con el agua procedente
de la purga de vapor que queda en la torre, se deposita en el fondo de ésta. Lo maés
probable es que el agua se caliente hasta alcanzar el punto de ebullicién, originando una

explosién por vaporizacion instantdnea al entrar en contacto con el aceite de la unidad.

18 Ref. de expansion stibita
19 Palabras técnicas en inglés.
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El intercambiador de precalentamiento, el horno de precalentamiento, el intercambiador
de calor de residuos, la torre atmosférica, el horno de vacio, la torre de vacio y la seccién
superior de evaporacion, sufren corrosion por efecto del acido clorhidrico (HCI), el
acido sulfhidrico (HS), el agua, los compuestos de azufre y los dcidos organicos. Cuando
se procesan crudos sulfurosos es posible que la corrosion sea intensa, tanto en las torres
atmosféricas como en las de vacio, si la temperatura de las partes metdlicas excede de

232° C, y en los tubos de los hornos. El H,5 himedo también produce grietas en el

acero. Con altos contenidos de nitrégeno se forman, en los gases de combustién de los
hornos, 6xidos de nitrégeno, que son corrosivos para el acero cuando se enfrian a bajas

temperaturas en presencia de agua.

2.7.9. Tanque de almacenamiento de metanol

Estas son estructuras de diversos materiales, por lo general de forma cilindrica, que son
usadas para guardar y/o preservar liquidos o gases a una presion determinada. Los
tanques de almacenamiento suelen ser usados para almacenar liquidos, y son
ampliamente utilizados en las industrias de gases, petréleo, y quimica. Principalmente,
su uso mds notable, es en las refinerias por sus requerimientos para el almacenamiento,
sea temporal o prolongado de los productos y subproductos que se obtienen de sus

actividades.

Bésicamente el almacenamiento de metanol estd sujeto a las mismas disposiciones que
el almacenamiento de la gasolina. Generalmente, el metanol se almacena en zonas de
tanques que consisten en tanques exteriores con techos flotantes y tanques menores

flotantes con deflectores internos.

Estos tanques deben estar conectados a tierra para evitar los peligros relacionados con
las descargas de electricidad estética. El control de inflamacion puede ser una atmdsfera
de nitrégeno, gas natural o por designacién de una zona de peligro con control de

inflamacion.
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Cominmente el metanol se almacena con otros disolventes y materias primas, todas las
tuberias y vdlvulas que puedan estar en contacto con metanol deben etiquetarse
sistemdticamente y deben indicar el sentido del flujo. Cada uno los materiales de
almacenamiento, incluidas las cajas y los barriles, requieren que haya bermas y
ventilacién adecuada. Las bermas deben estabilizarse por medio de compactacion,

usando una tela adecuada resistente al metanol, o con hormigén.

Debido a las propiedades disolventes del Metanol, los residuos no destilables del
petréleo, el asfalto y el aceite para carreteras no son adecuados como cubiertas para

bermas ni como materiales de estabilizacion.

2.8. CONSIDERACIONES AMBIENTALES

Las industrias en la actualidad muestran interés creciente en minimizar impactos
ambientales, desde la etapa de disefio debido al incremento en el control ambiental y a
las regulaciones ambientales promulgadas. Los procesos de simulacion y el
software para estimar los impactos ambientales son una muy buena herramienta para

emprender este tipo de tareas.

e Por ende, al generar menos energia, son menores emisiones de gases de
combustién, presenta menor impacto ambiental en las categorias de GWP? y

AP.

e Los efluentes que contenian metanol, al ser eliminados, se anulan todos los

valores de toxicidad ademas del de formacién de smog fotoquimico.

e La magnitud de los impactos HTPI, TTP y PCOP anulados en el caso, es mucho

mayor que el incremento en GWP y AP, por lo que el indice total favorece.

20 Pardmetros de impacto ambiental
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e Al comparar con LCA?! de la literatura, la recuperacién de metanol dentro del
proceso convencional es mucho més recomendable como proceso verde porque

la produccién de metanol es generadora de alto impacto ambiental.

21 Otro tipo de tecnologia
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CAPITULO 3
TEORIA DE MAXIMIZACION

3.1. INTRODUCCION DEL CAPITULO

En este capitulo se enfocard las teorias matematicas para obtener los puntos maximos,
minimos y 6ptimos de funciones. Estas teorias comprenden métodos para optimizar una
funcién, que en el proximo capitulo se aplicard para obtener los valores minimos de la

produccion de metanol incluyendo los costos.
3.2. TEORIA DE LAGRANGE

Lagrange fue un matemadtico francés de origen italiano, fue nombrado Profesor de la
escuela de artilleria en 1758, y posteriormente, fundo una sociedad cientifica dentro de

la academia de Turin.

A principios de 1760, Lagrange ya era un matematico respetado, pero tenia una salud
muy débil e inestable, pero hizo muchos aportes en el calculo diferencial y la teoria de
funciones que se aplican hasta nuestros tiempos en software especializado de

matematica e ingenieria’?.

La optimizacién en la actualidad es muy necesario aplicarla, sobre todo en el area de
PRODUCCION, procesos e ingenieria. Este concepto se utiliza para determinar el mejor
disefio con un rendimiento 6ptimo. En consecuencia, Lagrange desarrollo métodos de
optimizacién de procesos a través de instrumentos matematicos, basado en la teoria del

célculo diferencial y del teorema de los multiplicadores del mismo autor.

22 Matlab utiliza las propiedades de Lagrange dentro de su programa, como ser:
- Interpolaciones de Lagrange

- Polinomios de Lagrange

- Multiplicadores de Lagrange
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Desde el punto de vista matemético la optimizacién consiste en hallar un punto méximo

o minimo relativo de una funcion, sin el uso de ninguna gréifica. (Herndndez, 2018)

3.2.1. Multiplicadores de Lagrange

El teorema de los multiplicadores de Lagrange se utiliza para resolver problemas de
optimizacién con restricciones?. El teorema trata de la maximizacién o minimizacién de

una funcién de varias variables f(x,,x,,..,x,), bajo la condicién o restricciones de
igualdad g, (x4, %5, ..., %, ) = by, .., g, (%4, %5, ..., x,,) = b,,. Suponiendo que, tanto la

funcién objetivo como las restricciones, son continuamente diferenciables en un 6ptimo

local (¥7, %5, ..., %, ) del problema, y que los componentes de la matriz 4,, 4,, ..., 4, son

llamados multiplicadores de Lagrange, tales que:

oL el | il
E(Il, Koy, X
7

Donde
¥, %5,.., X, Variables dependientes de la funcion a optimizar
A, A5, ..., 4, Variables dependientes de la funcién de restriccion

Para entender la anterior expresion, se puede deducir que la funcién debe derivarse
respeto a todas las variables establecidas y respecto a los multiplicadores encontrados.
La demostracion habitual de este resultado se basa en el teorema de la funcién implicita,

que puede escribirse equivalentemente como:

VAR = ) AV,

Ecuacion 3. 1: Anadlisis implicito o de los multiplicadores de Lagrange

2 Joseph Luis Lagrange utilizé por primera vez esta técnica para resolver problemas de célculo de variaciones
en su libro “Mecénica analitica”, donde aporta a la mecanica un formalismo analitico adecuado.
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Donde:

V f(x): Funcién gradiente o funcién derivada a optimizar
Vg, (x): Funcién gradiente restrictiva

A;: Operador lamda i-ésimo de la funcion restrictiva

Este método permite encontrar los puntos o valores maximos y minimos de funciones
que dependen de multiples variables sujetas a las restricciones o condiciones. EI método

afirma que los puntos donde la funcién tiene un extremo, condicionado con k

restricciones, estdn entre los puntos estacionarios de una nueva funcién sin restricciones
construida como una combinacién lineal de la funcién y de las funciones implicadas en

las restricciones, cuyos coeficientes son los multiplicadores

3.2.2. Teoria de la restriccion

Para problemas de optimizacion con restricciones de igualdad, el método de los
multiplicadores de Lagrange proporciona condiciones necesarias que deben cumplirse en
el 6ptimo. La idea es convertir el problema en otro, sin restricciones, ampliado en m
variables Aj (los multiplicadores de Lagrange) tal que, su solucién, coincida en las

variables x con el primitivo y cumpla las restricciones h(x) =0

min J(x)

h(x) = 0} = min J(x) + A'(x)

Ecuacion 3. 2: teorema de la restriccion

Donde:
min J(x): Expresion de minimizacién de la funcién objetivo

A'(x): Derivacién de la restriccion en funcién de lamda

Si x* es Optimo para el problema original, minimiza J(x*) y cumple h(x*) = 0, luego

también tiene que ser una solucién del problema de la Lagrangiana L.
min L(x, ) = min J(x)
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La solucién del problema ampliado sin restricciones es:

dL(x,A)
dx

dL(x,A)
7

=0 = h(x*) =0

x

A

Donde:
L(x,4): Funcion de Lagrange
AL .y r . .
= ajﬁ L: Derivacion de la funcién Lagrangiana respecto de la variable x, cuando 4 es

una constante.
AL xA)
ai

: Derivacién de la funcién Lagrangiana respecto de la variable A, cuando x es
&

una constante.
h(x*): Funcién Hessiana

Que puede resolverse mediante el método de Newton. Si tiene solucion, después hay que
comprobar mediante el Hessiano de L que la solucién x, *A* corresponde

verdaderamente a un minimo de L respecto a x*

of(x* oh(x®
{;x) ;jj =0 = h(x) =0
* . x
r dhy(x) dhy(x) dhy(x) 7
dx, dx, dx,
Y YD AD o Ih(x) Oha(0) Ok |
dx, 0x, ax, i, "3 n dx, ﬁ;r:'z dx,,
dh, (x) dh,(x) dh, (x)
dx, dx, dx,

Para que haya solucién 6ptima, debe cumplirse que los gradientes Vxhj sean linealmente

independientes, lo que se conoce como cualificacidn de las restricciones:
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@), G, (), Ok

"

dx, T odx, G EN ™ dxy
df(x) dh,(x) dh,(x) oh,, (x)

A A < e ] -
dx, T dx, T4 9x, Tt A dx,
J(x) _ dh(x) . Ohy(x) ah,, (x)

A A < el =0
dx,, Th dx,, T4 dx,, Tt A dx,,

Ecuacion 3. 3: Método General de Lagrange

Donde:

J(x): Funcion a optimizar

hy(x), hy(x), ..., h,.(x): Familia de funciones restrictivas
X4, X5, ..., X, . Familia de variables a optimizar

Ay A5, ..., A, Familia de variables lamda restrictivas

3.2.3. La matriz orlada®

La matriz es una herramienta para hallar los mdximos y minimos .6ptimos dentro de
variables sujetas a restricciones. En otras palabras, esta matriz nos ayuda a definir cudl

de los puntos obtenidos con el método de Lagrange es médximo o minimo.

Para entender mejor este principio, se supone que se tiene la funcién f (x, ¥), y se

quiere maximizarla, estando sujeta a la condicion:

glmy)=rc

Se aprovecha visualizar las curvas de nivel de f dadas por:

f(x, v) =4,

Para varios valores de d, y el contorno de g dado por g(x, ¥) = c. Se supone que se

habla de la curva de nivel donde g =c. Entonces, en general, las curvas de nivel

24 Extraido de (Grupo de gestién de operaciones, 2020)
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de f'y g serdn distintas, y la curva g =c por lo general intersectard y cruzard muchos
contornos de f. En general, moviéndose a través de la linea g=c se puede incrementar o
disminuir el valor def. S6lo cuando g=c (el contorno que se estd siguiendo) toca
tangencialmente (no corta) una curva de nivel def, no se incrementa o disminuye el
valor def. Esto ocurre en el extremo local restringido y en los puntos de

inflexion restringidos de f.

Un ejemplo familiar puede ser obtenido de los mapas climatolégicos, con sus curvas de
nivel de presién y temperatura (isObaras e isotermas respectivamente): el extremo

restringido ocurrird donde los mapas superpuestos muestren curvas que se tocan.

Geométricamente se traduce la condicidén de tangencia considerando que los gradientes
de f'y g son vectores paralelos en el maximo. Introduciendo un nuevo escalar, A, se

resuelve®

Fifix, ¥1 — A (glx, v} 76l = 0

Donde:
f(x, ¥): Funcion objetivo en funcion de dos variables operativas

g(x, ¥): Funcion restrictiva en funcion de dos variables operativas

Una vez determinados los valores de A se vuelve al nimero original de variables y asi se

continua encontrando el extremo de la nueva adecuacién no restringida

Flo. y)=f(x.y) —A(g(x. y) — ¢

De forma tradicional. Eso es F(x, ¥) = f(x, y), para todo (x, y) satisfaciendo la

condicion g[x, }r) — ¢ porque es igual a cero en la restriccion, pero los ceros de

VF(x, y) estan todos en g[x, }r) =c

% Parad#0.
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3.3. TEORIA DEL HESSIANO

La teoria es una simple herramienta matricial que ayuda a determinar los puntos éptimos

después de haber utilizado el teorema de Lagrange, y se expresa como:

dg dg 7
C9x ox

dg g g
Cax 9x: dydx

dg g % g
N dy Y dxdy _a}rf |

0

Ecuacion 3. 4: Teoria del Hessiano
Donde:

H: Matriz Hessiana

La teoria del Hessiano se fundamenta en las siguientes condiciones:

1. Si [H|>0 entonces vo es un maximo local en f limitada a S
2. Si |H|<0 entonces vo es un minimo local en f limitada a S

3. Si |[H|=0 entonces el criterio no concluye nada

3.4. METODO DE KARUSH-KUHN-TUCHER (KKT)

La idea fundamental en el desarrollo de las condiciones KKT parte de la Lagrangiana,
considerando que, si una restriccion de desigualdad estd activa en el optimo, entonces puede

tratarse como una de igualdad asignandosele un multiplicador de Lagrange i, y si no esta
activa entonces puede ignorarse con lo que su multiplicador i debe hacerse cero. De esta

forma i o g deben ser cero.

L am =)+ ) L)+ ) 1,0 s 1g,() = 0

Ecuacion 3. 5: Método de Karush-Kuhn-Tucher
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Donde:

L(x,A,): Funcién Lagrangiana modificada por Karush Kun Tucker

J(x): Funcién Objetivo

h;(x): Primera funcién restrictiva

g;(x): Segunda funcién restrictiva

A il Variables restrictivas auxiliares

Por otra parte, si se aumenta el lado derecho de g(x) <0 la region factible aumenta y, por
tanto, J(x) puede tener un valor menor, de forma que la sensibilidad, medida por -y, debe

ser negativa, o sea u > 0.

De esta forma, el 6ptimo del problema NLP debe cumplir las condiciones de 6ptimo de
la Lagrangiana L(x, A, p), mdas las condiciones adicionales. Para funciones
continuamente diferenciables J, h y g, las condiciones necesarias de 6ptimo respecto a

las variables x son:

af .l ag'_

h(x) =10
glx)=0
pig:(x) =10
p=0

Ademas, V x gi y V x hj para las restricciones activas en el 6ptimo, deben ser tdmbién

linealmente independientes

La exigencia de que Vxgi y Vxhj (para las restricciones activas en el Optimo) sean
linealmente independientes, (a fin de que el sistema de ecuaciones tenga solucidn) se
conoce como cualificacion de las restricciones y puede no ser fécil de verificar.

En ciertos casos se cumple siempre:

e Cuando las restricciones son lineales
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e Cuando las desigualdades son convexas y las igualdades lineales y hay un punto

factible en el interior de la regién marcada por las desigualdades.

3.5. ALGORITMO PARA LA OPTIMIZACION

Se establecio que la optimizacién consiste en la bisqueda de un grupo de variables
manipulables con la finalidad de maximizar o minizar una caracteristica de un sistema.
Desde un punto de vista de Ingenieria, la optimizacién es posible cuando se modela la
carcateristica deseable del sistema, también denominada funcién objetivo. La mayoria
de los problemas de optimizacién tienen una estructura que es similar, lo que permite

darles un tratamiento generalizado. Los elementos de un problema de optimizacién son:

1° Categoria

Una funcién objetivo a minimizar o maximizar. Esta funcién objetivo, dentro del

problema de optimizacion, recibe el nombre de modelo econémico.

2° Categoria

Un conjunto de restricciones de igualdad (ecuaciones), que corresponden a
identidades matemadticas impuestas por el disefio, el equipo o el modelo

matematico del sistema.

3° Categoria
Un conjunto de restricciones de desiguladad?® (inecuaciones), que corresponden a
limitaciones fisicas (o de operacién) impuestas por el disefio, el equipo o el modelo

matematico del sistema.

26 Las restricciones operan entre variables de optimizacién, de modo que ellas aparecen en el plano de nivel
X1,X2 . Las restricciones pueden ser funciones de constantes o simplemente funciones lineales o no lineales.
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Se necesitan determinar las condiciones de operacion que maximizaran la recuperacion
del sistema.

Etapa N° 1: Formular la funcién objetivo y el modelo que relaciona las variables.

Fobjetivo = f(costos, presion, temperatura, dimension, ..., etc. )

Fob}'arivp = f[:xlrx:!---rxn:]

Etapa N° 2: Establecer las restricciones de igualdad y de desigualdad.

Greosericeion — Glcantidad eléctrica, materia de privada, ..., etc.)

GRssrricciﬁn = g(xirxzx ---:xn:]
Etapa N° 4: Aplicar la optimizacion en la funcién objetivo con el método seleccionado

Métado de Lagrange
MM{FE' bjativo” GRssr:—'icciﬁn } Karush Kun Tucker
Programacion lineal

Etapa N° 5?7: Determinar los puntos méximos y minimos por métodos matematicos

adecuados
Xy = Cq,
Xz = Cq
Xp = Cy

Etapa N° 6: Aplicar el método del Maximo para determinar si los puntos obtenidos son

maximos o minimos para el proceso

27 Para este punto, la funcién debe considerarse como:

_ [ 9% xn) < K
FG = flrpxgn, xn); I glryxgxy )2 C
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a°f
Fofptimﬂ - Ax.2
t .'-t‘l::c[

Etapa N° 7: Reemplazar los puntos criticos hallados en la funcién objetivo para obtener
el Valor éptimo del proceso

Valor éptimo = f(x; = ¢y, %, = €5, ..., X, = €,) = K sprimo

3.6. OPTIMIZA CION DE PROCESOS QUIMICOS

En ocasiones es necesario optimizar un proceso, esto es, elegir la mejor opcidn entre varias.
El concepto de "mejor opcién" es relativo. Un problema simple requiere una toma de
decision intuitiva, mientras que un problema complejo puede tener infinitas soluciones lo
que requiere la aplicacion de la teoria de optimizacion. Un ejemplo tipico, es la eleccion del
didmetro econémico de una tuberia. Es bien sabido que a mayor didmetro mayor es el costo

fijo (contiene més material) pero disminuyen los costos operativos (Potencia de bombeo).

3.6.1. Disefio optimo

A menores didmetros, disminuyen los costos fijos pero aumentan los operativos. La
solucion Optima serd aquella que minimice la suma de ambos costos, es decir el costo
total. En algunos nomogramas se puede hallar este didmetro econémico sabiendo el flujo

de fluido y su densidad.

3.6.2. Requisitos para la aplicacion de la teoria de optimizaciéon

Los requisitos para la aplicacion de la teoria de optimizacién a problemas concretos de

ingenieria son

1. Definir los limites del sistema.
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2. Elegir un criterio cuantitativo, indice que permita identificar el mejor disefo.

a) Factor econdmico: Capital total, costo anual, retorno sobre la inversion,
relacidn costo- beneficio, etc.
b) Factor tecnolégico: Tiempo de produccién minimo, velocidad de

produccién maxima, utilizacién de energia minima.

3. Seleccionar las variables del sistema para caracterizar y/o identificar a las

diferentes alternativas.

a) Variables independientes del sistema.

b) Parametros del sistema.

4. Definir un modelo matemdtico para ver la forma cémo se relacionan las
variables. Un modelo matematico es la representacion matemadtica de aspectos
esenciales de un sistema y que se presenta conocimiento del mismo de una
manera util (Eykhoff, 1974). Se debe considerar los siguientes aspectos en el

modelado de procesos quimicos y petroquimicos:

a) Ecuaciones de balances de materia y de energia

b) Relaciones de disefio

¢) Ecuaciones que describen el fendmeno fisico.

d) Inecuaciones que definen los rangos de operacion permitidos, especifican
los requerimientos de perfomance maxima o minima y/o fijan los limites
en las disponibilidades de los recursos. Los puntos 1,2,3 y 4 constituyen

la formulacién del problema de optimizacidn.

3.6.3. Etapas generales a seguir en el disefio 6ptimo

1. Definir las variables a optimizar

A. Optimizacién econémica
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Costos: Reducir el consumo energético
Ganancias
Rentabilidad

Retorno

Optimizacién operacional en la industria quimica

Aumentar la produccion

Mejorar eficiencia

Aumentar rendimiento

Disminuir problemas

Disminuir etapas

Aumentar la confiabilidad del sistema
Mejorar el control de la planta
Dimensionamiento de equipos y tuberias
Planificacion y andlisis de operaciones

Disminuir el impacto ambiental

Definir las variables de disefio o de proceso que afectan a la variable a optimizar.

De costos, de eficiencia, etc.

Plantear la funcién objetivo: relacion entre la variable a optimizar y las variables

de disefio o de proceso. maximizar 0 minimizar.

Definir las restricciones que existen para el disefio propuesto en términos de las

variables de disefio o proceso y, restricciones a la variable a optimizar.

A. Restricciones:

Conservacion de la materia y la energia.
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e Disponibilidad de materiales, mano de obra, recursos, equipos,
herramientas, tiempo, etc.

e Especificaciones comerciales: espesores, calibres, capacidades, tamafios
discretos, diametros, concentraciones, calidades, etc.

e Equilibrios: saturaciones, aze6tropos, puntos fijos, etc.

5. Proceso de solucién del problema

e Derivar e igualar a cero (0)

e Multiplicadores de Lagrange
e Programacion lineal

e Programacion dindmica

e Programacion no lineal

6. Interpretacion de los resultados, ajustes y correcciones.
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CAPITULO 4
MODELOS DE OPTIMIZACION DE PROCESOS Y
COSTOS

4.1. OPTIMIZA CION DE REACTORES

El Metanol es un compuesto quimico importante con un potencial para convertirse en un
combustible alternativo. Se desea optimizar el proceso y los costos para el rector de
sintesis de Metanol, y en este capitulo se plantea los modelos para tal proceso. La
inyeccion de gas de sintesis, la temperatura, la bomba de presién de vapor, y la tasa de
flujo volumétrico de agua seran las variables para plantear los modelos de optimizacion

para que la produccion de Metanol a la salida del reactor sea maxima.

4.1.1. Optimizacion de Reacciones

Las propiedades fisicas del proceso de produccion de metanol a través de la
hidrogenacion de CO: se predicen utilizando la ecuacion basada en termodindmica como

se muestra en las Ecuaciones®® (1) y (2).

Vv

H_HP _, e [T(ap) F]dv 1
RT RT aT/, (1)

oa

Ecuacion 4. 1: Ecuaciones termodindmica de la entalpia

V
s5—5P 1
= InZ — iﬂ— —f ]dV (2)
RT RT

Ecuacion 4. 2: Ecuaciones termodindmica de la entropia

2 Donde H'® es la Entalpia de Gas Ideal y 5°% es la Entropia de Gas Ideal.
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En este proceso, la alimentacion de 1.000 kmoles por hora de diéxido de carbono a 40-C
y 20 bar se mezclé con los 3.000 kmoles por hora de hidrégeno (en las mismas
condiciones). La mezcla fue comprimida, calentada y enviada al primer reactor de
equilibrio. El primer reactor convirtié parcialmente el CO2 en metanol como producto
liquido, como se muestra en las reacciones (A)—(C) (Tidona et al., 2013). El CO; y el H>
no reaccionados entraron entonces en el segundo reactor de equilibrio para producir mas
producto de metanol. La presiéon de la fase gaseosa que sale del segundo reactor se

redujo para recuperar el metanol como fase liquida.

Figura 4. 1: Proceso de aprehension de metanol mediante el uso del reactor:
GAS DE SINTESIS———

PRODUCCION DE VAPOR

INYECCION DE AGUA  AGUA DE ENFRIAMIENTO

SALIDA DE VAPOR—>

Fuente: Elaborado en base a datos recopilados

Todos los productos de metanol liquido se enviaron a la primera columna de destilacion,
donde los componentes ligeros (CO, CO2 y Hz) se dejaron en la parte superior de la
columna. La mezcla de metanol y agua dejé la columna en la parte inferior y entré en la
segunda columna de destilacion, donde se obtuvo el producto de metanol con pureza del

99,5% de mol en la parte superior de la columna.
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CO, + H, & CO + H,0; Hqypyy = 41.2 k] per mol CO, (A)
CO + 2H, & CH,0H; Hyy, = —90.4 kJ per mol CO, (B)

€O, + 3H, & CH,O0H + H,0; Hyyy = —49.2 kJ per mol CO, (C)
Para

las especificaciones del equipo, ambos reactores se simularon utilizando el modelo de
equilibrio. Los conjuntos de reaccién utilizados en cada reactor son reacciones (A)—(C).
La eficiencia de la bomba se asume en 75% (adiabatico). Las eficiencias de todos los

compresores se asumieron en un 75% (adiabdtico).?

4.1.2. Modelo de optimizacion del Reactor de Metanol

El dato de la temperatura Optima es la llave a la operacion Optima del reactor de sintesis
de methanol. Posibles variables de control incluyen a la temperatura de enfriamiento del
rector, la temperatura de alimentacién, la composicion del gas y la distribucion

catalitica.

En este punto, la funcién objetivo es la tasa de flujo de metanol a la salida del reactor.
Las variables de decision de la optimizacion operacional se representan mediante la
temperatura de inyeccion del gas de sintesis, la presion de la bomba, el flujo de agua
para el enfriamiento. Primero, el comportamiento del estado estable del proceso como

una funcién de 3 pardmetros es analizada detalladamente.

Meyon = F(T.P. Xy) (3)

Ecuacion 4. 3: Funcion objetivo es la tasa de flujo de metanol

La tasa de flujo de masa de metanol. El reactor estd maximizado cuando la temperatura
de inyeccion de gas de sintesis alcance el punto maximo. La temperatura de ebullicion del
agua en la superficie se ajusta variando la presion de la bomba de vapor. La presion de la

bomba de vapor influye fuertemente en el rendimiento del metanol, y la presién que

2 Las especificaciones de YPFB de la columna T-100 eran la temperatura del condensador a 40,1 C y la
relacion de reflujo en 0,5. Las especificaciones de la columna T-101 fueron 99.5% mole calidad del producto de
metanol, y temperatura de reboiler a 143.2°C.
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maximiza la tasa de flujo mésico de metanol en el reactor, tiene un Valor optimizado
también. La ecuacion muestra que el alto flujo volumétrico de agua para el enfriamiento

Optimo serd por la siguiente relacion:
mEI;TEGH =aXy"+bXy +c  (4)

Ecuacion 4. 4: Flujo volumétrico de agua para el enfriamiento optimo

Figura 4. 2: volumen de agua para obtener un flujo mdsico optimo de metanol®®

Meyson

L Ptaoptfma

Xy

Fuente: Elaborado en base a datos recopilados

De los resultados de sensibilidad se puede observar que fueron realizados por la
optimizacién de los siguientes parametros. La tasa de flujo de masa de metanol en el

reactor puede maximizarse por:

Megon = KT —b)>+c (4)

Ecuacion 4. 5: Tasa de flujo de masa de metanol en funcion a la temperatura

La longitud del reactor, también influye en el disefio y en el proceso de la operacidn, por
lo tanto es necesario considerarlo como una variable para desarrollar la funcién objetivo,
a continuacién se presentan; funcién objetivo en funcién de la longitud para ser

optimizada.

30 Funcién para encontrar el flujo médsico 6ptimo a producir de metanol en funcién del volumen de agua.
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T = In(al? +bL+¢) (6)

Ecuacion 4. 6: Temperatura del reactor en funcion a la longitud

Figura 4. 3: Temperatura que debe utilizarse para obtener un flujo mdsico de Metanol
dptimo’!

\

McH30H

p tooptimo

Fuente: Elaborado en base a datos recopilados

Figura 4. 4: Longitud que debe tempera tener el reactor para obtener una
temperatura dptima’?

Mcy3on

Ptooptimo

Longitud

Fuente: Elaborado en base a datos recopilados

. _ " (al®*+bL4c)
Megaor — € (7)

Ecuacion 4. 7: Tasa de flujo de masa de metanol en funcion a la temperatura

31 Funcién para encontrar el flujo mésico éptimo a producir de metanol en funcién de la Temperatura
32 Funcidn para encontrar la temperatura 6ptima en funcién de la Longitud del reactor
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Figura 4. 5: Longitud que debe tener el reactor para obtener un flujo mdsico de
Metanol dptimo*’

Mcy30H

Ptooptimo
Longitud

Fuente: Elaborado en base a datos recopilados

Para la presion del reactor, utilizar los siguientes modelos con funciones de optimizacién®*

kipfﬂ"PH" 1_lf.&2ﬂ££&3ﬂﬁ_
S ki Py:"Prasz

Tni = B... (E]
L+ K\ Ppp® + Ky Py + Ky 722
HZ
Ecuacion 4. 8: Presion del reactor
Donde:
fEE,E?E
k, = 1,07e\ &

3066
logK,; = —— — 10,592

2073
logK_ , =— E + 2,029

124119
k,= 6,62¢\ 7

k, = 3453,38

Estas constantes k, k,, k5 son valores ya estandarizados para el disefio de reactores, y se

los puede encontrar facilmente en el manual del ingeniero quimico.

33 Funcién para encontrar el flujo médsico éptimo a producir de metanol en funcién de la Longitud
3% Esos modelos se basan en las ecuaciones de rectores de que Houguen —Watson. La obtencién se demuestra
en anexos

57



4.2. OPTIMIZA CION ECONOMICA

En un andlisis econémico, el capital y los costos de operacién se incluyen en el cdlculo
del costo de produccién de metanol. El costo de capital implica todos los equipos
principales, excepto la bomba y las tuberias. El costo de capital se calculd utilizando
ecuaciones y datos del programa de costos de equipos de capital. Los datos se ajustaron
a la inflacién del afio 2001-2017 utilizando los valores del indice de costos de la planta
de ingenieria quimica propuesta, CEPCI. El valor CEPCI en 2001 es 297, y el valor
CEPClI en 2017 es 541.7 (Jenkins, 2018).

Los costos del equipo se estimaron sobre la base de los costos totales del mddulo
(CTM), que se muestran en la Ecuacién (9), donde n representa el ndmero total de piezas

de equipo. CBM es el costo del médulo, que se puede estimar a partir de la ecuacion
(10)

Crur = Z Corui = kz Care: (9)
=

=
Ecuacion 4. 9: Costos del equipo
Com = CPD[Bl + B Fy F;:) (10)

Ecuacion 4. 10: Costo comparado para las condiciones base

Donde:

Cp? es el costo comparado para las condiciones base, que se puede determinar a partir

de la ecuacién (10)

FP es el factor de presion

FM es el factor de material

logCp® = K, + K,log(A) + K;log*(4) (11)

Ecuacion 4. 11: Pardametro de capacidad
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En la ecuacién (11), los pardmetros A4 son el pardmetro de capacidad o tamafio para el

equipo, K1, K2, K3 son los valores mdximo y minimo utilizados en la correlacion.

La descripcion de los equipos principales, y K1, K2 y K3 utilizados en este estudio se

muestran en la Tabla 4.1.

Tabla 4. 1: Descripcion de los equipos principales, y K1, K2 y K3 utilizados>®

Descripcion del tipo de Capacidad,
equipo K1 K2 K3 unidades
Compresores Centrifugas, | 2.2897 | 1.3604 | —0.1027 | Poder  de
axiales y fluido, kW
reciprocas
Intercambiadores | Cabeza 4.8306 | —0.8509 | 0.3187 | Area, m?
de calor flotante 3.9912 | 0.0668 | 0.2430 | Area, m?
Tubo
espiral

Calentadores Caldera de | 6.9617 | —1.4800 | 0.3161 | Calor, kW

vapor
Packing Perdida 2.4493 | 0.9744 | 0.0055 | Volumen,
(para torres) m?

Recipientes de | Vertical 3.4974 | 0.4485 | 0.1074 | Volumen,

proceso m
Bombas Centrifugo | 3.3892 | 0.0536 | 0.1538 | Potencia en
el eje,
kW
Torres Bandeja 'y | 3.4974 | 0.4485 | 0.1074 | Volumen,
embalado m’
Bandejas Tamiz 2.9949 | 0.4465 |0.3961 | Area, m’

Fuente: Elaborado en base a datos recopilados

35 Datos obtenidos por bibliografia que se demoraron por investigaciones
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Para el modelado de costos de los reactores, la dimension de los reactores se fijé a una

altura de 5.8674m y un didmetro de 1.068m.

Los valores de K1 es 3.4974, K2 es 0.4485, K3 es 0.1074, B1 es 2.25, B2 es 1.82, y FM

es 3.1. Los factores de presiéon (Fp) para los reactores se determinan utilizando la

Ecuacién (12), donde P esta en bares:

(P 2D + 0,00315
2(850 — 0,6(P + 1))
F, = (12)
? 0,0063

Ecuacion 4. 12: Factores de presion (Fp)

4.2.1. Modelo de costos del Compresor

logCp® = 2.2897 + 1.3604log(Xw) + 0.1027log*(Xw)

Ecuacion 4. 13: Modelo de costos del Compresor

Donde:
Cp: Costo del equipo [$]

Xw: Poder de fluido [Kw]

4.2.2. Modelo de costos del Intercambiadores de calor

(13)

logCp® = 4,8306 — 0,8509l0g(Q) + 0,3187log*(Q) (14)

Ecuacion 4. 14: Modelo de costos del Intercambiadores de calor

Donde:
Cp: Costo del equipo [$]

@: Area [m?]
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4.2.3. Modelo de costos de la caldera de vapor

logCp® = 69617 — 1.48log(Qv) + 0.3161log*(Qv) (15)

Ecuacion 4. 15: Modelo de costos de la caldera de vapor

Donde:
Cp: Costo del equipo [$]

@v: Calor [Kw]

4.2.4. Modelo de costos del Packing

logCp® = 2.4493 + 0.9744log(Vp) + 0.0055log*(Vp) (16)
Ecuacion 4. 16: Modelo de costos del Packing

Donde:
Cp: Costo del equipo [$]

Vp: Volumen [m?]

4.2.5. Modelo de costo de Recipientes de proceso

logCp® = 3.4974 + 0.4485log(V) + 0.1074log*(V) (17)

Ecuacion 4. 17: Modelo de costo de Recipientes de proceso

Donde:
Cp: Costo del equipo [$]

V: Volumen [m?]

4.2.6. Modelo de costo de Bombas

logCp® = 3.3892 + 0.0536log(Pot) + 0.1538log*(Pot) (18)
Ecuacion 4. 18: Modelo de costo de Bombas
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Donde:
Cp: Costo del equipo [$]

Pot: Potencia en el eje [Kw]

4.2.7. Modelo de costo de Torres

logCp® = 3.4974 + 0.4485log(Vt) + 0.1074log*(Vt) (19)

Ecuacion 4. 19: Modelo de costo de Torres

Donde:
Cp: Costo del equipo [$]

Vt: Volumen [m?]

4.2.8. Modelo de costo de Bandejas

logCp® = 2.9949 + 0.4465log(Ab) + 0.3961log*(Ab) (20)
Ecuacion 4. 20: Modelo de costo de Bandejas

Donde:
Cp: Costo del equipo [$]
Ab: Area [m?]

4.3. FORMULACION DE OPTIMIZACION DE LOS COSTOS TOTALES DE
LA PRODUCCION DE METANOL

Esta seccion proporciona una féormula de optimizacion detallada. En la férmula de
optimizacion, se utilizé un modelo de segundo orden para la superficie de respuesta. La
forma de un modelo de segundo orden completo se muestra en Ecuacién (21)%. Por lo

tanto, todas las restricciones estan en el limite de las variables codificadas.

3 Las cinco variables de decisién estudiadas en este trabajo son variables continuas.
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MIN(C,...) = B +iﬁf«"{'f +iﬁex52 +ZZJ€z'xz'xf (21)
i=1 i=1 i=j

Ecuacion 4. 21: Formula de optimizacion detallada

Donde:

C_ . es el costo de produccion de metanol ($ por toneladas de metanol producido)

met

Variables de decision:

x1: presion de entrada al ler reactor (Bar)

x2: temperatura de entrada al ler reactor (°C)

x3: presion de entrada al 2o reactor (Bar)

x4: temperatura de salida del enfriador de corriente liquida (°C)

x35: temperatura de entrada a la 1a columna de destilacién (°C)
Sujetoa: 1 <xi<1;i11,2,3,4,5
Esta funciéon depende de muchas variables, por lo tanto, no puede resolverse

graficamente y necesita de métodos de optimizacién para poder alcanzar los valores

maximos y minimos y optimizar el proceso.
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CAPITULO 5
APLICACION PRACTICA

5.1. DISENO CONCEPTUAL DE LA PLANTA EN HYSYS V.10%

En la simulacién del proceso, se emplearon dos reactores debido a la baja conversion de
la reaccion de hidrogenacién de CO,. La Figura representa el diagrama de flujo del
proceso de la produccion de metanol a través de la hidrogenacion de CO2 (Wiesberg et
al., 2016). En este proceso, la alimentacion de 1.000 kmoles por hora de diéxido de
carbono a 40°C y 20 bar se mezclé con los 3.000 kmoles por hora de hidrégeno (en las
mismas condiciones). La mezcla fue comprimida, calentada y enviada al primer reactor

de equilibrio.

El primer reactor convirtio parcialmente el CO2 en metanol como producto liquido, El
CO:2 y el H2 no reaccionados entraron entonces en el segundo reactor de equilibrio para
producir més producto de metanol. La presion de la fase gaseosa que sale del segundo

reactor se redujo para recuperar el metanol como fase liquida.

Todos los productos de metanol liquido se envian a la primera columna de destilacion,
donde los componentes ligeros (CO, CO; y H»>) se dejaron en la parte superior de la

columna.

La mezcla de metanol y agua deja la columna en la parte inferior y entré en la segunda
columna de destilacién, donde se obtuvo el producto de metanol con pureza del 99,5%

de mol en la parte superior de la columna.

Las eficiencias de todos los compresores se asumieron en un 75% (adiabatico). Las

especificaciones de la columna T-100 eran la temperatura del condensador a 40.1°C y la

37 Para las especificaciones del equipo, ambos reactores se simularon utilizando el modelo de equilibrio.
Los conjuntos de reaccién utilizados en cada reactor son Ecuaciones (3) — (5). La eficiencia de la bomba
se asumio en 75% (adiabatico).
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relacion de reflujo en 0.5. Las especificaciones de la columna T-101 fueron 99.5%mol

calidad del producto de metanol, y temperatura de reboiler a 143.2°C. Ver figura 5.1.

Figura 5. 1: Simulacion del proceso de Obtencion de Metanol
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Fuente: Elaborado en base a datos recopilados
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Los Reactores serdn los equipos que se simulardn y optimizardn para obtener los

pardmetros minimos y costos minimos

Figura 5. 2: Anadlisis del proceso del Reactor en HYSYS

— Vab
Q Heater1 \S/%)Eq &2
Ref V o
H20 H20
Liq E-101 Vap 4
Reformado
Vapor ="
E CRV-100
ERV-100 CRJCon
Ref V
Reactor
Eq1

Fuente: Elaborado en base a datos recopilados

A continuacion se muestran los resultados de la produccién de Metanol sin optimizar:

Figura 5. 3: Resultados de la simulacion en HYSYS

5 Conversion Reactor: CRV-102 - Methanol 2 E@.‘Ig‘
| Design | Reactions I Rating I Worksheet | Dynamics ]

Worksheet Gas de Sintesis Vapor Recirculado | Cond Met 1 Vap Met 1

Conditions Methane 0,08189 0,28486 0,03166 0,28346

Properties

ey Ethane 0,00768 0,02669 0,00669 0,02656

PF Specs Propane 0,00019 0,00067 0,00029 0,00067
i-Butane 0,00000 0,00001 0,00001 0,00001
n-Butane 0,00000 0,00001 0,00000 0,00001
i-Pentane 0,00000 0,00000 0,00000 0,00000
n-Pentane 0,00000 0,00000 0,00000 0,00000
n-Hexane 0,00000 0,00000 0,00000 0,00000
Nitrogen 0,00639 0,02222 0,00132 002211
co2 0,00487 0,00013 0,00003 0,00012
C7+* 0,00000 0,00000 0,00000 0,00000
H20 0,00000 0,00033 0,00703 0,00045
co 0,24635 0,00000 0,00000 0,00000
Hydrogen 0,65203 0,50644 0,01552 0,503%0
Oxygen 0,00000 0,00000 0,00000 0,00000
Methanol 0,00000 0,15865 0,93745 0,16273

oece | I 5o

Fuente: Elaborado en base a datos recopilados
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5.2. OPTIMIZACION DE LA PLANTA

5.2.1. Especificaciones y restricciones

La simulacién del Reactor es la base de la optimizacion del proceso de obtencién de
Metanol, y se realizard considerando que los modelos son dependientes de una variable,
y que los factores de los catalizadores son constantes. El Reactor y el proceso de
Metanol se han simulado en el programa HYSYS V.10. Las especificaciones del Reactor

y del Catalizador se muestran en las tablas 5.1 y 5.2 respectivamente.

Tabla 5. 1: Especificaciones del Catalizador y del Reactor’®

Diametro del tubo del Reactor [m] 0,04
Longitudes del Reactor [m] 7/
Numero de tubos [m] 1620
Forma de la particula catalizadora Cilindro
Diametro del Catalizador [m] 5,4
Altura de la particula catalizadora [mm] 5,2
Densidad de la particular catalizadora [mm)] 1190
Fraccion vacia de la cama 0,285
Coeficiente de transferencia de calor 118,44

Fuente: Elaborado en base a datos recopilados

Tabla 5. 2: Especificaciones de Alimentacion y enfriamiento

Variable ‘ Alimentacion Agua de enfriamiento
Temperatura [*C] 225 220
Presion [bar] 69,7 29
Tasa de flujo molar | 6264,8 766,0
[kmol/h]
Contintia

38 En funcién a datos supuestos propuestos por la empre YPFB.
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Continuacion

Variable ‘ Alimentacién Agua de enfriamiento
Traccion de vapor 57262,8 13800,0
Flujo  volumétrico | 1 0
[m3/h]

Componentes de la | 3835,4 13,8
tasa de flujo [kg/h]

CO 10727,9 13800
CO, 23684,2

H2 9586

H>O 108,8

CH;0H F387

CH4 4333

N> 8072

C:HsOH 0,6

CsH70H 13,0

Fuente: Elaborado en base a datos recopilados

A continuacion, se presentan los datos obtenidos (Ver ANEXOS — Seccion A.3)
Con la simulacion en el HYSYS para diferentes intervalos en temperatura, presion, flujo

de agua de enfriamiento y longitud del reactor.

Las gréficas se obtuvieron anotando todos los resultados que ofrecia el HYSYS, es decir
que se colocaba un valor de la variable para obtener un flujo mésico de metanol en el
proceso disefiado. De ésta manera se introducen varios datos y generan curvas, las cuales
forman funciones, dichas funciones se representan mediante el modelo de regresion
polindmica. Estas funciones objetivo nos permitiran determinar los valores 6ptimos del
proceso y asi poder determinar los valores minimos y maximos a los cuales se puede

mejorar el proceso.
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Las funciones obtenidas son polinomios complejos que agrupan los valores y modelan

los procesos de obtencion de metanol. Mientras mayor sea el grado, mds exacto serd el

valor optimizado del proceso.

Graficando la relacién de Temperatura del reactor y flujo médsico de metanol obtenido:

Figura 5. 4: Relacion de Temperatura del Reactor y flujo mdsico de Metanol obtenido

Flujo (kgr/h)

MVST

11400

11200

11000

10800 =0,0002%%-0,2193%3 + 73,35 1x%- 10754x + 592496
10600
10400
10200

10000
200 210 220 230 240 250 260 270

Temperatura (2C)

Fuente: Elaborado en base a datos recopilados

280

En la anterior Figura 5.4, se grafica la recoleccion de datos obtenidos con la iteracion de

HYSYS, después se realiza una regresion polindmica para obtener la funcién matematica

que representard la funcién de optimizacion para la relacion de temperatura del reactor. El

eje x de las ordenadas representa la Temperatura, y el eje Y de las abscisas representa el

flujo mésico de metanol.
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De la anterior grafica se obtiene la siguiente funcién polinémica:

Tabla 5. 3: Caracteristicas del polinomio A

Funcién polinémica:
m = 0,0002T* — 0,2193T°% + 73,351T% - 10754T + 59249¢
Grado del polinomio: Cuarto Grado
Variable dependiente: Flujo Mésico
Variable independiente: Temperatura
Error de aproximacién: 0,05
Correlacién de los datos: 0,65

Fuente: Elaborado en base a datos recopilados

En la anterior Tabla 5.3. Se describen las caracteristicas del polinomio obtenido de la

relacion de la Figura 5.4

Graficando la relacion de Presion interna del Reactor y flujo mésico de Metanol

obtenido

Figura 5. 5: Relacion de Presion interna del reactor y flujo mdsico de metanol
obtenido

Flujo Vs Presion

400

380

360

340

320

Flujo (kmol/h)

y =-2E-05x5 + 0,0034x5 - 0,2334x%+ 8,2642x% - 161,11x% +1637,3x - 6393
300

280
12 17 22 27 32 37 42

Presion (bar)

Fuente: Elaborado en base a datos recopilados
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En la anterior Figura 5.5, se grafica la recoleccion de datos obtenidos con la iteracion de
HYSYS, después se realiza una regresion polindbmica para obtener la funcidén
matemadtica que representard la funcién de optimizacién para la relacién de presion

interna del reactor®. De la anterior gréfica se obtiene la siguiente funcién polinémica:

Tabla 5. 4: Caracteristicas del polinomio B

Funcién polinémica:
m = —2x107°P® + 0,003P° — 0.23P* + 8.26P® — 161,11P* + 1637.3P- 6393
Grado del polinomio: Sexto Grado
Variable dependiente: Flujo Mésico
Variable independiente: Presion
Error de aproximacion: 0,032
Correlacion de los datos: 0,97

Fuente: Elaborado en base a datos recopilados

Graficando la relacién de Volumen de agua y flujo masico de metanol obtenido

Figura 5. 6: Relacion de Volumen de agua y flujo mdsico de metanol obtenido

Flujo Vs Vw

352,23
35222 | v=2E-05x°-0,0011x"+0,031x* -0,4395x + 3,1056x + 343,4
352,21

352,2
352,19

352,18

Flujo (kmol/hr)

352,17
352,16

352,15
11 12 13 14 15 16 17 18 19

Vw (m3/hr)

Fuente: Elaborado en base a datos recopilados

% El eje x de las ordenadas representa la Presion, y el eje Y de las abscisas representa el flujo mésico de
metanol.
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En la anterior Figura 5.6, se grafica la recoleccion de datos obtenidos con la iteracion de
HYSYS, después se realiza una regresion polindbmica para obtener la funcidén
matematica que representard la funcion de optimizacion para la relacion de volumen de
agua para la regeneracion del reactor. El eje x de las ordenadas representa el volumen de

agua utilizada, y el eje Y de las abscisas representa el flujo médsico de metanol obtenido.

De la anterior grafica se obtiene la siguiente funcién polindmica:

Tabla 5. 5: Caracteristicas del polinomio B

Funcién polinémica:
m = 2x 1073V% — 0,0011V* + 0,031V3 — 0,4395V2 4 3,1056V + 343,4
Grado del polinomio: Quinto Grado
Variable dependiente: Flujo Mésico
Variable independiente: Volumen de agua utilizada
Error de aproximacion: 0,032
Correlacién de los datos: 0,97

Fuente: Elaborado en base a datos recopilados

Graficando la relacion de Altura del reactor y Temperatura

Figura 5. 7: Relacion de Altura del reactor y Temperatura

T Vs Longitud
290
280
270
260
250
240

T{C)

y =-0,0487%x°+0,7436x%-2,9478x5- 4,4814x? + 40,95x + 225,78

230
220
210

200
0 1 2 3 4 5 6 7 8

L{m)

Fuente: Elaborado en base a datos recopilados
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En la anterior Figura 5.6, se grafica la recoleccion de datos obtenidos con la iteracion de
HYSYS, después se realiza una regresion polindmica para obtener la funcidén
matematica que representara la funcién de optimizacién para la relacién de la altura del
reactor y la temperatura del mismo. El eje x de las ordenadas representa la longitud, y el
eje Y de las abscisas representa la temperatura del reactor. De la anterior gréifica se
obtiene la siguiente funcién polindémica:

Tabla 5. 6: Caracteristicas del polinomio D

Funcién polinémica:
T = —0,0487L% + 0,7436L° — 2,94781L% — 4,48141* + 40,95L + 225,78
Grado del polinomio: Quinto Grado
Variable dependiente: Temperatura
Variable independiente: Longitud
Error de aproximacion: 0,032
Correlacién de los datos: 0,97

Fuente: Elaborado en base a datos recopilados

En la anterior Tabla 5.6 Se describen las caracteristicas del polinomio obtenido de la

relacion de la Figura 5.7

Graficando la relacion de altura del reactor y flujo masico obtenido

Figura 5. 8: Relacion de altura del reactor y flujo mdsico obtenido

Flujo Vs Longitud
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Fuente: Elaborado en base a datos recopilados
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En la anterior Figura 5.8, se grafica la recoleccion de datos obtenidos con la iteracion de
HYSYS, después se realiza una regresion polindmica para obtener la funcidén
matematica que representard la funcién de optimizacién para la relacién de altura del
reactor y flujo mésico obtenido. El eje x de las ordenadas representa la altura del reactor,

y el eje Y de las abscisas representa el flujo médsico de metanol obtenido.

De la anterior grafica se obtiene la siguiente funcién polindmica:

Tabla 5. 7: Caracteristicas del polinomio B

Funcién polindmica:

th = —4,02291* + 116,85L% — 1150,5L% + 5204L + 261,16
Grado del polinomio: Cuarto Grado
Variable dependiente: Flujo Mésico
Variable independiente: Longitud
Error de aproximacion: 0,032
Correlacion de los datos: 0,97

Fuente: Elaborado en base a datos recopilados

En la anterior Tabla 5.7. Se describen las caracteristicas del polinomio obtenido de la

relacion de la Figura 5.8

5.2.2. Variables independientes de optimizacion

5.2.2.1. Funcién objetivo*’

Para la funcién objetivo del flujo masico de Metanol en funcién de la Temperatura:

m = 0,0002T* — 0,2193T% + 73,351T2 - 10754T + 592496

40 Las funciones encontradas fueron obtenidas a través de proteo de datos para la produccién de metanol.
Estas funciones se representan, regresion polindmica. Ver anexos
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— = 0,0008T% — 0,6429T% + 146,702T - 10754

— =0 — 0,0008T% — 0,6429T% + 146,702T - 10754= 10

T, = 224,89 [°C]; T, = 235,97 [°C] ; T, = 254,56 [°C]

d?m .
172 = 0,00024T° — 1,286T + 146,702
d*m
- = —130,36841709¢6 ; Punto minimao
dT' 2
dr=224 89 [*]
d*m
T2 = —143.391778184 ; Punto optimo
dr=235,57 [*]

d*m
172 = —165.109969536 ; Punto maximo
“T=254,56 [°C]
m, .. = 0.0002*(224.89 )* — 0.2193 = (224.89 )®
+ 73.351=%(224.89 )% - 10754 = (224.89) + 592496
T.nmiﬂimu =11189 [ngfhr]
My prime = 0.0002= (235,97)* — 0.2193 = (235,97 )*
+ 73.351=(235,97)% - 10754+ (235,97) + 592496
Myime = 11210 [Kgr/hr]
M, oo = 0.0002 *(254.56)% — 0.2193 = (254.56 )
+ 73.351%(254.56)% - 10754+ (254.56) + 592496
My ime = 169515 [Kgr/hr]
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Los resultados de las ecuaciones se presentan en la siguiente tabla:

Tabla 5.3.1 Resultados funcion objetivo del flujo mdsico de Metanol en funcion de la

Temperatura
Detalle Resultado
d’m —130,368417096 come Punte maximo
dT? .
dr=22439 ]
d*m —143.391778184 como Punto optimo
dT? .
dr=23597 [*C]
d*m —165.109969536 como Punto maximo
dT?| .
r=25456 [*C]
T.n’miﬂimn 11189 [Kgrfhr]
Mo imo 11210 [Kgr /hr]
My pimo 169515 [Kgr/hr]

Fuente: Elaboracion propia

Para la funcién objetivo del flujo mésico de Metanol en funcién de la Presion:

m = —2x1075P% + 0,003P° — 0,23P* + 8,26P° — 161,11P?
+ 1637,3P - 6393

dm —5 b 4 3 2
T3 =—-12x107°P° + 0,015P" — 0,92P° + 24,78P° — 322,22P + 1637,3
dr .
—p =0 = —12x107°P° + 0,015P* — 0,92P* + 24,78P% — 322,22P + 1637.3=0

P, = 17,5 [bar]; P, = 18,97 [bar] ;P; = 24,34 [bar]; B, = 12,30 [bar]; P,
= 24,23 [bar]
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g
3

= —60x1075P% 4+ 0,060P% — 2,76P% + 49,56PF — 322,22

dP?
d*m
1p? = —34.38094 ;Punto minimo
4p=175 [Bar]
d*m
FTE = —43.38913
1P=1837 [bar]
d?*m
P2 = —96.44687 ;Punto optimo
1p=2434 [bar]
d*m
STE = —32.27358
4p=1230 [bar]
d*m
P2 = —95.048783992 ;Punto maximo
4p=24,23 [bar]
o= —2x107°17.5% + 0,00317.5° — 0,2317.5° + 8,2617.5°
— 161,1117.5% + 1637,317.5 - 6393
T.nmiﬂimn- = 33'?6?[5'9?.";}1?]
My primo = —2 % 107°24.34% + 0,00324.34° — 0,2324.34° + 8,2624.34°
— 161,1124.34* + 1637,324.34 - 6393
Myyime = 13187840[Kg/hr]
Mopaeime = —2 X 107°24.23% + 0,00324.23° — 0,2324.23* + 8,2624.23°
— 161,1124.23%* + 1637,324.23 - 6393
m,, .. = 3942830818[Kg/hr]
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A continuacion, se presenta los resultados obtenidos de funcién objetivo del flujo mésico

de Metanol en funcién de la Presion:

Tabla 5.4.1. Resultados funcion objetivo del flujo mdsico de metanol en funcion de la

presion

Detalle Resultado

d*m

dP*

—34.88094dcomo Punto maximo

|P:1?,5 [bae]

dz*rh;| —43.38913 como Punto aptimo
2
dP P=18,97 [bar]
d®m —95.44687 como Punte maximo
B
dp 1p=2434 [bar]
d*m —32.27357846 como Punto maximo
z
dp dp=1230[bar]
d*m —95.04878992 como Punto maximo
z
dP P=2423 [har]
My imo 33.767 [Kgr/hr]
ﬁtwsimu 13187840[Kg/hr]
Ty o vimo 3942830818[Kg/hr]

Fuente: Elaboracién propia

Para la funcién objetivo del flujo mésico de Metanol en funcién del Volumen de agua:

m = 2x107°V® — 0,0011V* + 0,031V? — 0,4395V% + 3,1056V
+ 343,4

dm —Srrd 3 2

- = 10 x 107°v* — 0,0044V® 4+ 0,093V — 0,879V + 3,1056

dm

i 0 — 10x107°V* — 0,0044V® + 0,093V? — 0,879V + 3,1056 =0
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V, = 24,02 [m3/hr];V, = 22,45 [m?/hr];Vy = 16,57 [m®/hr];V, = 17,23 [m?/hr]

d*m —5y73 2
72 = 40 x 1077V — 00,0132V + 0,1V — 0,879
d*m

= = —0.5494 ; Punto minimo
dv*

dv=24.02 [m?/ir]

= = —0.7609 ; Punto optimo
dv=22,45 [m?/hr]

=—1.0264
Jv=18,57 [m®/hr]

= —1.0287 ; Punto maximo

dv=17.23 [m?/hr]

m,_ .. = 0.0002*(24,02)° — 0.2193 = (24,02 )3

+ 73.351=# (24,02 )% - 10754 = (24,02) + 592496
m,.. =373532.9304 [Kgr/hr]
Myprime = 0.0002% (22.45)* — 0.2193 = (22.45 )°

+ 73.351%(22.45)% - 10754 = (22.45) + 592496
Mypime = 385607.2431[Kgr/hr]
M, ome = 0.0002=(17.23)* — 0.2193 = (17.23 )?

+ 73.351%(17.23)% - 10754 = (17.23) + 592496
My ime = 227876[Kgr/hr]

Para la funcién objetivo del flujo masico de metanol en funcién del volumen de agua. se

tienen los siguientes resultados:
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Tabla 5.5.1. Resultados funcion objetivo del flujo mdsico de Metanol en funcion del

Volumen de agua

Detalle Resultado
d*m —0.5494 . Punte minimo
dV* | v1=24.02 [m® ‘e
d*m —0.7609 ;Punto optimo
dv? | v=2245 [m® /hr]
d*m —1.0264
dV* | ¥=1657 [m® ‘hr]
d?m —1.0287 ;Punto maximeo
dv? | v=17.23 [m® /hr]
My inim o Moimime = 373532 [Kgr/hr]
ﬁln-pl:ima Tﬁmrimﬂ = 3856507 [Kgr/hr]
Mo vimo Moprime = 227876 [Kgr/hr]

Fuente: Elaboracién propia

Para la funcién objetivo de la temperatura del reactor de Metanol en funcién de la

Longitud:
T = —0,0487L°> + 0,7436L* — 2,9478L* — 4,4814L> + 40,95L
+ 225,78
dT
= —0,24351*% + 2,9741% — §,84341° — 8,9628L 4+ 40,95
dT

o 0 - —0,2435L* + 2,9741% — 8,8434L% — 8,9628L + 40,95=0

L,=53[mlL,= 576 [m];L; = 2,67 [m];L, = 2,45 [m]
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Tz = —0,974L% + 8,9221° — 17,6868L — 8,9628
d*T
E = 2.909942; Punto maximo
4L=5,3 [m]
d*T
e = —0.96251942
4L=5,76 [m]
d*T
12 = —11.121785 ; Punto aptimo
JL=2,67 [m]
d*T
E = —13.0649208 ; Punto minimao
JL=2,45 [m]
Toninime = —0,0487(2,45)° 4+ 0,7436(2,45)% — 2,9478(2,45)3
— 4,4814(2,45)* + 40,95(2,45) + 225,78
T inime = 278.350174 [C]
Topeimo = —0,0487(2,67)° + 0,7436(2,67)° — 2,9478(2,67)°
— 4,4814(2,67)* + 40,95(2,67) + 225,78
Toptime = 278.242566 [2C]
T oorvime = —0,0487(5.3)° + 0,7436(5.3)° — 2,9478(5.3)% — 4,4814(5.3)*
+ 40,95(5.3) + 225,78
Toocime = 261.1478415[2C]

Los resultados para la funcién objetivo de la temperatura del reactor de metanol en funcién

de la longitud se muestran en la siguiente tabla:
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Tabla 5.6.1. Resultados funcion objetivo de la temperatura del reactor de Metanol en

Juncion de la Longitud:

Detalle Resultado

—0.96251942

d’T —13.0649208 ; Punto minimo

2
d L=2,45 [m]

Fuente: Elaboracién propia

Para la funcién objetivo del flujo masico de metanol en funcién de la longitud:

h = —4,02291* + 116,851 — 1150,512 + 5204L + 261,16

d . 3 2

— = 16,0921 + 116,851% — 2301L + 5204

d . 3 2

— =0 - —16,0921> + 116,85L% — 2301L + 5204 =0

L, =278 [m];L, = 3,34[m] ;L, = 5,24 [m]

d*m

TR = —48,2748L°% + 116,851 — 2301
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d?m
e = —2349.24396 ; Punto maximo
=272 [m]
d?m
e = —2449.25536 ; Punto optimo
11=334 [m]
d*m
e = —3014.21615 ; Punto maximo
L=5,24 [m]
Moimime = —4+0229(2,78)* + 116,85(2,78)° — 1150,5(2,78)* + 5204L
+ 261,16
m... =8106.992 [Kgr/hr]
Moprime = —40229(3.34)* + 116,85(3.34)° — 1150,5(3.34)% + 5204(3.34)
+ 261,16
M yrime = 8661.159121 [Kgr/hr]
My oo = —4,0229(5.24)% + 116,85(5.24)% — 1150,5(5.24)°
+ 5204(5.24) + 261,16
Mpprime = 9719.33098 [Kgr/hr]

Los resultados para la funcién objetivo del flujo mésico de Metanol en funcion de la

Longitud se muestran en la siguiente tabla:

Tabla 5.7.1. Resultados funcion objetivo del flujo mdsico de Metanol en funcion de la

Longitud
Detalle Resultado
d?m —2349.24396; Punto minimo
dL? |
L=2,78 [m]
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d*m

dL?

d*m

dL?

m

L=3,34 [m]

[=5.24 [m]

minimo

mn-p!:imn

m

maximo

—2449.25536 ; Punto optimo

—3014.21615 ; Punte maxima

8106.992 [Kgr/hr]

8661.159121 [Kgr/hr]

9719.33098 [Kgr/hr]

Fuente: Elaboracion propia

Se obtienen a continuacién los siguientes datos operativos con los cudles funcionard la

planta de Metanol en la Petroquimica de Bulo — Bulo. Los datos se han obtenido con la

simulacién de HYSYS V.10 y se los enmarca después de haber realizado la optimizacién de

las variables de operacidn:

Tabla 5. 8: Datos operativos

Corriente de | Corriente de | Vapor real Vapor
salida real salida simulado
simulada
Temperatura [°C] | 225 25 220 220
Presioén [bar] 69,7 69,7 29 29
Tasa de flujo | 6264,8 6264,8 766,0 766,0
molar [kmol/h]
Traccién de vapor | 57262,8 57262,8 13800,0 13800,0
Flujo 1 1 0 0
volumétrico
[m3/h]
Componentes de | 3835,4 38354 13,8 13,8
la tasa de flujo
[kg/h]
CcO 10727.9 10727.9 13800 13800
CO, 23684,2 23684,2
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H> 9586 9586

H>O 108,8 108,8
CH:OH 756,7 756,7
CH4 4333 4333

N> 8072 8072

C:HsOH 0,6 0,6

Fuente: Elaborado en base a datos recopilados

Resultados de optimizacion de variables de operacion del proceso:

Tabla 5. 9: Resultados de la Optimizacion

Variable del proceso Dato de base Dato optimizado
Temperatura del gas de sintesis [°C] | 225 236

Presion [bar] 29 19

Tasa de flujo volumétrico del agua | 13,8 16,57

de enfriamiento [m3/h]

Tasa de flujo molar de metanol | 3522 3717,0

[kmol/h]

Fuente: Elaborado en base a datos recopilados

53 OPTIMIZACION DE COSTOS DE EQUIPOS UTILIZADOS EN EL

PROCESO

La suposicion utilizada en el anélisis econdmico se enumera a continuacion:

e La planta funcionara durante 8.400 hrs al afo.

e Se espera que la planta tenga una vida vegetal de 10 afios con un valor residual.

e FEl costo de mano de obra es de $us 40,000 por operador por afio.

e [El capital circulante es del 15% de la inversion de capital fijo.
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e Inversion total de capital incluyendo inversion de capital fijo y capital de trabajo.

¢ El mantenimiento y las reparaciones son del 5% de la inversion de capital fijo.

e Los suministros de operacién son el 15% de mantenimiento y reparaciones.

e La carga de laboratorio es del 15% de la mano de obra.

e Los gastos administrativos son del 50% del coste de mano de obra.

e El mantenimiento y las reparaciones, la tasa de laboratorio y los gastos

administrativos aumentan anualmente un 3%. - Los impuestos y seguros locales

son el 4% de la inversion de capital fijo.

e FEl costo total de la planta es del 60% de la mano de obra.

e El costo del di6éxido de carbono es de $us 12.10 por tonelada.

e El costo del hidrégeno es de $us 1,250 por tonelada. El costo del agua de proceso

a 25 °C es de $us 0.0259 por metro cubico. - El costo de vapor saturado en 6.9

bar es de $us 55 por tonelada.

e El costo de la electricidad es de $us 0.127 por kWh.

Para la optimizaciéon de los costos se sigue el siguiente algoritmo para mejorar el valor de

los costos de produccion de metanol.
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Figura 5. 9: Algoritmo de Optimizacion

ALGORITMO DE OPTIMIZACION DE COSTOS

Iniciol2,9836

Proceso Salida
( INICIO ) Rangos de decision
Variables de decision
— Factores de disefio “K”
Kl
o Costo de
Proceso de optimizacidn p -
de costos produccion de \‘ Pardmetros K2
metanol
K3
— Anilisis de Regresién
Funciona I o
el primer NO Simplificar Proceso de optimizacion
P delo? técnica de costos
modelo?
ST Anilisis de Regresidn
[
Segundo modelo de
Descenso mds empinado regresion
COSTO MIIMO DE
PRODUCCION DE METANOL Funcion objetivo
FIN

Fuente: Elaborado en base a datos recopilados
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5.3.1. Optimizaciéon del Compresor

logCp® = 2.2897 + 1.3604log(Cc) + 0.1027log*(Cc)

Figura 5. 10: Modelo de costos de compresor

Modelo de costos del Compresor

300000
250000
200000

log(Cp) 150000
100000

50000

0 20 40 60 80 100 120
Log(A)

Fuente: Elaborado en base a datos recopilados

En la gréfica 5.10 se muestra el modelo de costos del compresor en funcion a log (Cp) y

log(A).

5.3.2. Optimizaciéon de Intercambiadores de calor

logCp® = 4,8306 — 0,850910g(Q) + 0,318710g(Q)
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Figura 5. 11: Modelo de costos del intercambiador de calor
Log(cp) Modelo de costos del Intercambiadores de calor
1200000
1000000
800000
600000
400000
200000
0 0,2 0,4 0,6 0,8 1 1,2 1,4 1,6
Log Q

Fuente: Elaborado en base a datos recopilados

En la gréafica 5.11 se muestra el modelo de costos del intercambiador de calor en funcién

alog (Cp) y log (Q), de la anterior ecuacion.

5.3.3. Optimizacion de la caldera de vapor

logCp® = 6.9617 — 1.48log(Qv) + 0.3161log*(Qv)
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Figura 5. 12: Modelo de costos de la caldera de vapor

Log (Cp) Modelo de costos de la caldera de vapor
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Fuente: Elaborado en base a datos recopilados

En la gréfica 5.12 se muestra el modelo de costos de la caldera de vapor en funcién a log

(Cp) y log(Qv) mencionado en la anterior ecuacion.

5.3.4. Optimizacion del Packing

logCp® = 2.4493 + 0.9744log(V) + 0.0055l0g%(V)

Figura 5. 13: Modelo de costos del Packing

Log Cp Modelo de costos del Packing
30000
25000
20000
15000
10000

5000

0 20 40 60 80 100 120
Log(V)

Fuente: Elaborado en base a datos recopilados
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En la grafica 5.13 se muestra el modelo de costos del packing en funcién a log (Cp) y

log(V), que parte de la anterior ecuacion.

5.3.5. Optimizacion de Recipientes de proceso

logCp® = 3.4974 + 0.4485log(V) + 0.1074log*(V)

Figura 5. 14: Modelo de costos de recipientes del proceso

Loec Modelo de costo de Recipientes de proceso
og Cp

80000
70000
60000
50000
40000
30000
20000
10000

0
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Log V

Fuente: Elaborado en base a datos recopilados

En la gréafica 5.14 se muestra el modelo de costos de recipientes del proceso en funcion a

log (Cp) y log(V) de la ecuacién mencionada anteriormente.

5.3.6. Optimizacién de Bombas

logCp” = 3.3892 + 0.0536log(Pot) + 0.1538log*(Pot)
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Figura 5. 15: Modelo de costos de bombas

Log Cp Modelo de costo de Bombas
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Fuente: Elaborado en base a datos recopilados

En la gréafica 5.15 se muestra el modelo de costos de bombas en funcién a log (Cp) y

log(Pot). De la ecuacién mencionada anteriormente.

5.3.7. Optimizacion de Torres

logCp® = 3.4974 + 0.4485lag(Vt) + 0.1074log*(Vt)

Figura 5. 16: Modelo de costos de torres absorbedoras

Log(Cp) Modelo de costo de Torres
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60000
50000
40000
30000
20000
10000

0 20 40 60 80 100 120
Log (Vt)

Fuente: Elaborado en base a datos recopilados
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En la gréifica 5.16 se muestra el modelo de costos del compresor en funcién a log (Cp) y

log(Vt). De la ecuaciéon mencionada anteriormente.

5.3.8. Optimizacion de Bandejas

logCp® = 2.9949 + 0.4465log(Ab) + 0.3961log*(Ab)

Figura 5. 17: Modelo de costos de bandejas

log (Cp) Modelo de costo de Bandejas
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Fuente: Elaborado en base a datos recopilados

En la grafica 5.17 se muestra el modelo de costos de bandejas en funcién a log (Cp) y

log(Ab). De la ecuacién mencionada anteriormente.

5.4. APLICACION DE LA TEORIA DE LA RESTRICCION

Para un fécil entendimiento de la optimizacion de los costos, se aplicara el teorema de

Lagrange anteriormente descrito:

min L(x, A) = min J(x)
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La funcién a optimizar serd el costo del volumen del absorbedor, cuya funcion es:

logCp® = 3.4974 + 0.4485log(Vt) + 0.1074log* (Vi)
F = logCp®

F = 3.4974 + 0.4485log(Vt) + 0.1074log*(Ve)

El costo del absorbedor estd en funcién al volimen, por otra parte la ecuacién de

volumen de un absorbedor es igual a:

TI <
Vt=—D"L

Pero en éste caso se supone el didmetro constante, y se realiza el despeje de la variable:

Luego, la funcién de restriccion G, es entonces:

4Vt L
G(VH)=D— |

\

La funcién de Lagrange sera:

L(Vt, A) = F(Vt) — AG(Vt)

La funcién Lagrangiana para el costo sera
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]

L(Vt, X) = 3.4974 + 0.4485log(Vt) + 0.1074log? (Vi) — AG| D —

Luego aplicando la siguiente condicion:

oL(Vt, 1)
dvt

dL(Vt, 1)
' dd

=0 = h(x*)=0

A

5.5. APLICACION DEL METODO DEL HESSIANO

Que puede resolverse mediante el método de Newton. Si tiene solucion, después hay que
comprobar mediante el Hessiano de L que la solucién x, *A* corresponde

verdaderamente a un minimo de L respecto a x*

af(x* oh(x*
{;x) ;jj =0 = h(x) =0
¥ . .
r dhy(x) dhy(x) dhy(x) 7
dx, dx, dx,
0](x) dJ(x) aJ(x) et Ohy(x) Ohy(x)  Ohy(x) .
ax, 0x, ax, 1= n dx, ﬁ;r:': dx,,
dh, (x) dh, (x) dh, (x)
dx, dx, dx,

Para que haya solucién 6ptima, debe cumplirse que los gradientes Vxhj sean linealmente

independientes, lo que se conoce como cualificacion de las restricciones:

U |, 0@, Ol o Ok ()

"

dx, T odx, G EN ™ dxy
df(x) dh,(x) dh,(x) oh,, (x)

A A < e ] -
dx, T dx, T4 9x, Tt A dx,
J(x) _ dh(x) . Ohy(x) ah,, (x)

A A < el =0
dx,, Th dx,, T4 dx,, Tt A dx,,
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5.6. MATRIZ ORLADA

Se tiene la siguiente matriz orlada para determinarse: son maximos o que vivimos
r d d
0 cqg Q’
Cax Cax
El'g g % g
Cax dx? dydx
d dg g % g
L EJU dxdy dy? |

Resolviendo la determinante de la matriz se tiene que:

¥ ﬁg ﬂg ]
. Cax ﬁv
o _| 29 L @tg PN g
Cax dx? dydx
ﬂg g g
L r:';i'v _ﬂxﬂ}r _ayf
8%g 8%g 8g 8%g dg d%g
H=0s _ﬂ;fﬁ _a};ax _(_3_3)* ax _ﬂ}:ﬂx _I_(_a_&?)* Cax _ajfz
d<g d<g dx dg d<g dv dg d<g
Caxdy  ay? Ty 8y? @y axdy

H_(ﬂg) 9 53 s a%g (ﬂgr) 93 a%g _ 9% 8%g
- \dx ﬂx gy? ay ﬂ}ﬂx dy ﬂx dxdy dy ﬂx

(ﬂg) g , 53 (ﬂg) dg 8°g (ﬂgr) (ﬂg) ég g (ﬂg) 9g 9%g
= *— ¥ —|—]*|—)®x—= —|— | x—
dx ﬂx gy? dx/ dy dydx dy dy/ d8x dxdy dv./ a8y ﬂx

H (53)2 d%g (ﬂg) g 8%g (ﬂg) ﬂg alg (ﬂg)z a%g
=—] % = —|— | ®x— = — | *x— * 5
dx gy dx/! dy dydx dy/! dx ﬂxﬂ} dy dx*

(ﬂg)z d%g 2(6‘9) dg d%g (ﬂg)z 8%g
= | — s — —_— % * 2
dx dy= dx/ dy dydx Iy dx*
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5.7. APLICACION DEL MODELO DE KARUSH KUN TUCKER

Optimizando con el primer modelo de Karush Kun Tucker como indica el algoritmo

v=by+byx; +byx, + byxg+ byx, + box,

Donde:

x4: Presion de Inyeccion para el primer reactor [Psi]

x,: Temperatura de Inyeccidn para el primer reactor [K]
x5: Presion de Inyeccién para el segundo reactor [Psi]
x,: Temperatura de salida del enfriador de vapor

x.: Temperatura de Inyeccion para la columna de destilacién

Figura 5. 18: Comparacion de costos sin optimizar

Costos Sin Optimizar del Proceso de Metanol

590,00

588,00
586,00

584,00

Costo [Sus]

572,00
-8,00 -6,00 -4,00 2,00 0,00 2,00 4,00 6,00

Porcentaje de uso [Sus]

Fuente: Elaborado en base a datos recopilados

m = 0,0002T* — 0,2193T2 + 73,351T% - 10754T + 59249¢

—@— Seriesl
—8— Series2
Series3
Seriesd

—@— Serie 5

8,00

m = —2x 107°P*® + 0,003P° — 0,23P* + B8,26P® — 161,11P? + 1637,3P - 6393
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La funcién de costos dependiente de las variables operativas
y=052134+234-P+167-T+ 1234-V +167-L
Aplicando el teorema de Lagrange
L =52134+234-P+167-T+1234-V + 167 L
+4(0,0084T% — 6,4506T + 1633,3T — 125986)

4+1(0,0192P% — 1,7158P% 4+ 46,683P — 25,445)

Optimizando con el segundo modelo como indica el algoritmo

MIN(Cp.) = Bo +iﬁf?¢f +iﬁex52 +ZZJ‘9§3€:‘3‘5:‘ (24)
=1 =1 i=j

En éste caso se construye la funcién de costos dependiente sélo de las variables de

Presion y temperatura para simplificar el proceso de calculo:
y =563,37 + 798P — 8,22T — 11,92PT + 445P*+ 7,87T*
Aplicando el teorema de Lagrange

L =56337+7,98P — 8,22T — 11,92PT + 4,45P>+ 7,87T?
+4(0,0084T* — 6,4506T> + 1633,3T — 125986)
4+1(0,0192P% — 1,7158P% 4+ 46,683P — 25,445)

Tabla 5. 10: Rangos de variables de decision.

Variables de decision Rangos
x1: Presion de entrada al 1er reactor (bar) 56.0-58.0 57.84-59.84
x2: Temperatura de entrada al ler reactor (°C) | 192.0-196.0 182.0-186.0
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x3: Presion de entrada al 2° reactor (bar) 110.0-118.0 102.6-110.6
x4: Temperatura de salida de la corriente | 74,5-78,5 63,5-67.,5

liquida fria después del 2° reactor (°C)

x5: Temperatura de entrada a la 1a destilacién | 48.0-50.0 51.8-53.8
°O)

Fuente: Elaborado en base a datos recopilados

Tabla 5. 11: Condiciones dptimas de funcionamiento obtenidas del modelo de 2° orden

reducido.
x2: Temperatura de entrada al ler reactor (°C) 183.6
x3: Presion de entrada al 2° reactor (bar) 102.6

x4: Temperatura de salida de la corriente liquida fria | 63.5

después del 2° reactor (°C)

x5: Temperatura de entrada a la 1a destilacion (°C) 51.8

Costo de produccion de metanol pronosticado | 559.59

($us/tonelada)

Costo real de produccion de metanol ($us/tonelada) | 565.54

Fuente: Elaborado en base a datos recopilados

Los datos mostrados en la tabla 5.11. Son resultados y datos obtenidos en la simulacién

con Hysys, parte de ellos se mencionan en la seccion 5.4.1. Ventajas.

5.8. ANALISIS DE RESULTADOS

En la optimizacion de la producciéon de metanol a través de la hidrogenacion de CO», el
andlisis de sensibilidad representé con éxito la relacion entre las condiciones de operacion
de produccion de metanol y el costo de produccidon de metanol por tonelada producida de

metanol ($us por tonelada producida metanol).
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5.8.1. Ventajas

La optimizacién se aplicd para simular el modelo de relaciéon no lineal para el costo

minimo de produccién de Metanol.

El Reactor fue empleado en el proceso. En la regién 6ptima de estudio, la presion de
entrada y la temperatura del primer reactor muestran impactos significativos en el costo

de produccién de Metanol.

La condicién 6ptima de funcionamiento de la presion de entrada al Reactor es de 57,8 bar, la
temperatura de entrada es de 183,6 °C. La presion 6ptima de entrada al segundo Reactor es
de 102,6 Bar, como temperatura de salida del segundo Reactor de la corriente liquida fria se
tiene un valor de 63,5°C, la temperatura de entrada al destilador es de 51.8 °C.

El costo minimo de produccion de Metanol obtenido es de $us 456 por tonelada

producida de Metanol.

La aplicacién de los métodos de maximizacidn beneficia en la optimizacién de procesos
y ayuda encontrar los puntos maximos, minimos y 6ptimos de las funciones obtenidas en
determinados procesos. Es necesario tener un buen conocimiento fundamental en cdlculo

y es necesario conocer los conceptos de regresion polindmica.

5.8.2. Desventajas

El proyecto de optimizacién debe llevarse a cabo para todo el proceso en diferentes
periodos de tiempo, ya que la demanda de metanol varia y es necesario adaptar la

produccion a éstos cambios. Se necesitan programas especializados
Otra principal desventaja es que se necesita tener bastante conocimiento en lenguajes de

programacion y simulacién en HYSYS, entonces es necesario manejar el paquete de

HYSYS y tener un dominio en el mismo.
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CAPITULO 6
ANALISIS DE COSTOS DEL PROYECTO

6.1. INTRODUCCION

Durante el presente capitulo, se hace una descripcion detallada del Balance Econémico

del proyecto, donde se evalda la factibilidad econémica del mismo.

La evaluacion econdémica se basa en el costo total de los equipos de procesos
transportados a la futura planta industrial. Se emplearon indices utilizados por Peters,
Timmerhaus y Wet, en su texto “Disefio de Planta y Economia para Ingenieros
Quimicos”. Los indices fueron modificados con criterio para nuestra realidad. Los

calculos detallados se muestran en Anexos.
6.2. ESTIMACION DE INVERSION TOTAL

La inversion total es el capital necesario para la ejecucion del proyecto y se estima en

48.496.750,00 $us (dSlares americanos).
La inversion total estd constituida por el capital fijo total que asciende 46.924.080,00

$us (ddlares americanos); y un capital de trabajo u operacion estimada en 1.572.670,00

$us (ddlares americanos).

6.2.1. Capital Fijo Total
Costo fijo

El costo fijo estd formado por la suma de los costos directos y los costos indirectos de la

planta, los podemos calcular de la siguiente manera:
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Tabla 6.1.1 Costos fijos

Detalle Monto en $us
Costo Directo 40.566.624,00 Sus
Costo Indirecto 6.469.046,00 $us
Total 46.924.080,00 $us

Fuente: Feasibility study of methanol plant (2018)
El costo fijo total tiene un valor de 46.924.080,008.

6.2.1.1 Costo directo o fisico

El costo directo trata de un tipo de gasto que tiene una relacion directa a la realizacion y

produccioén de los productos o servicios, los cuales son detallados en la siguiente tabla:

Tabla 6.1.2 Costo directo o fisico

Detalle Monto en $us |
Costo de equipos en planta 30.273.600,00
Costos de instalacién de todo el equipo 3.027.360,00
Costo de instrumentacion y control 908.208,00
Costo de tuberias y accesorios 1.210.944,00
Costo de sistema eléctrico 908.208,00
Costo de edificios 908.208,00
Costo de mejoras de terrenos 605.472,00
Costo de servicios 2.724.624,00
Total costos directos 40.566.624,00

Fuente: Disefio de Planta y Economia para Ingenieros Quimicos (2002)

EL costo directo es 40.566.624,00 $us (ddlares americanos)

A. Costo de equipo principal y auxiliar de proceso

El costo CIF del equipo principal y auxiliar colocado en planta asciende a 30.273.600,00

$us (ddlares americanos). Con este valor y utilizando los indices de Peters, Timmerhaus
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& Wet se obtuvo los distintos valores para calcular la inversion total del proyecto, que se

resume en la Tabla 6.1.

B. Costo de instalacion de todos los equipos

Se considera el 10% del costo del equipo puesto en la planta, es decir: 3.027.360,00 $us

(ddlares americanos).

C. Tuberias y accesorios

La estimacion de costos se realiza teniendo en cuenta dimensiones y material de
construccion, incluye el costo de compra y de instalacion. Los mdédulos incluyen sus
conexiones. 4% del costo del equipo total. Llega a 1.210.944,00 $us (ddlares

americanos).

D. Instrumentacion y control

Este renglén ha sido estimado segtin los costos unitarios de los principales equipos a
usar en automatizacion de la planta. Se considera el 3% del costo de los equipos. El
costo es 908.208,00 $us (ddlares americanos).

E. Instalaciones eléctricas

Se estima de acuerdo a las recomendaciones dadas por P&T., siendo el 3% del costo de

compra total del equipo, se obtuvo un valor de 908.208,00 $us (d6lares americanos).
F. Estructuras de la planta
El costo de estructuras incluye los costos de cimentacion para el area de proceso a precios

locales. Se considera 3% del costo de equipo principal. El costo asciende a 908.208 S$us

(ddlares americanos).
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G. Servicios

Incluye los gastos de instalaciones de agua, vapor, aire comprimido. Se considera el 9%

del costo del equipo. El costo es de 2.724.624,00 $us (d6lares americanos).

H. Terrenos y mejoras

El costo del terreno se ha estimado teniendo en cuenta el lugar y ubicacion de la planta,
comprende los costos de: preparacion del terreno, asfaltado, veredas, sardineles y
cercado de la planta. Se considera el 2% del costo de equipo principal. El costo

considerado es de solo 605.472,00 $us (délares americanos).

6.2.1.2. Costos indirectos

EL costo indirecto es 6.357.456,00 $us (d6lares americanos) y estd constituido por:

Este renglon abarca los gastos efectuados para realizar pruebas y reajustes del equipo del
proceso antes de la operacion comercial de la planta. Se calculé un capital de

1.572.670,00 $us (ddlares americanos).

Se considera que se va procesar en forma continua, 8 000 horas de operacion al afio.

a) Inventario de materia prima: se considera para un mes de operacion. Alcanza la
suma de 340.170,00 $us (ddélares americanos).

b) Inventario de materia en proceso: se considera un dia de operacién. En promedio
es 45.000,00 $us (dblares americanos).

¢) Inventario de producto en almacén: el producto se embarca inmediatamente. El
valor alcanzado es 312.500,00 $us (d6lares americanos).

d) Cuentas por cobrar: equivale a un mes de ventas. Llega a 562.500,00 $us (ddlares
americanos).

e) Disponibilidad en caja: sirve para pagar salarios, suministros e imprevistos. Se

considera un mes de produccion. Asciende a 312.500,00 $us (d6lares americanos).
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A continuacion,

detallamos los costos indirectos:

Tabla 6.1.3 Plan Global de Inversiones

1. ACTIVOS F1JOS (Délares Americanos) $us
1.1.Costos directos
Costo de equipos en planta 30.273.600,00
Costos de instalacion de todo el equipo 3.027.360,00
Costo de instrumentacion y control 908.208,00
Costo de tuberias y accesorios 1.210.944,00
Costo de sistema eléctrico 908.208,00
Costo de edificios 908.208,00
Costo de mejoras de terrenos 605.472,00
Costo de servicios 2.724.624,00
Total costos directos | 40.566.624,00
1.2.Costos indirectos
Costos de ingenierfa y supervision 1.816.416,00
Costo de la construccién 2.421.888,00
Costos de seguros € impuestos 605.472,00
Costo  de honorarios para los 908.208,00
contratistas
Gastos imprevistos 605.472,00
Total costos indirectos | 40.924.080,00

2. CAPITAL DE TRABAJO $us (Délares Americanos)
Inventario de materia prima 340.170,00
Inventario de materia prima en proceso 45.000,00
Inventario de producto 312.500,00
Cuentas por cobrar 562.500,00
Disponibilidad de caja 312.500,00
Total capital de trabajo $us (Délares 6.357.456,00

Americanos)
INVERSION TOTAL DE PROYECTO $us 46.566.624,00

Fuente: Lurgi Corp (1999)
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Algunos de los costos fijos dependen de la inversion de capital fijo (FCI), Esta ecuacién
considera a costos variables, costos de materias primas, costos de servicios publicos,
agua de proceso, catalizador de metanol, transporte, tratamiento de aguas residuales,
eliminacion y almacenamiento de residuos que no se asumieron en los costos anteriores.

Puede ser calculado a partir de TCI de acuerdo con la ecuacion:

TCl = 147+ FCI

TCI = Total Capital Investiment

FCI = Inversion capial fijo (Costos directos fijos)

TCI = 1,47 = 40.924.080 §

TCI=60158397,6 %

El total de capital que se debe invertir para el proyecto es de 61 MM$ aproximadamente,

esto concuerda con los datos hallados en tabla 6.1. Plan Global de inversiones.

6.2.2. Estimacion del costo total de produccion

El costo total de fabricacion estd constituido por el costo de manufactura y los gastos
generales. El costo total anual es de 15.877.241,00 $us (dolares americanos). El
resumen de la estima del costo de produccién y del costo unitario se muestra en la Tabla

6.2.

Tabla 6.1.4 Costo de Manufactura y Costo Unitario

1. COSTOS DE MANUFACTURA $us 15.462.068,00

1.1. COSTOS DIRECTOS DE MANUFACTURA $us (djlares americanos).

Costos de materia prima 8.164.089,00
Costo de mano de obra 234.000,00
Costo de supervision e ingenieria 46.800,00
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Costo de mantenimiento y reparacion 938.481,00

Costo de auxiliares y servicios 140.772,00

Costo de suministros de operacion 187.696,00
TOTAL COSTOS DIRECTOS 9.711.839,00
1.2. COSTOS INDIRECTOS DE MANUFACTURA $us
(dolares americanos).

Costos de planillas 49.140,00

Costo de laboratorio 35.100,00

Costos generales de planta 35.100,00
TOTAL COSTOS INDIRECTOS 119.340,00
1.3. COSTOS FI1JOS DE MANUFACTURA $us (délares
americanos).

Depreciacion 4.692.408,00

Impuestos 4.692.40,00

Seguros 4.692.40,00
TOTAL DE COSTOS F1JOS 5.630.889,00
1.4. GASTOS GENERALES $us (ddlares americanos).

Administracion 121.928,00

Ventas 281.544,00

Estudios y proyectos 11.700,00
TOTAL GASTOS GENERALES 415.172,00
COSTO TOTAL DE MANUFACTURA $us (délares
americanos). 15.877.241,00
2. COSTO UNITARIO
Produccién: 60.000.000,00 kg/ano. 0,2646 $us /kg

Fuente: En base a Feasibility study of methanol plant (2018)

6.3. ANALISIS ECONOMICO

Es el nivel de produccion, en el cual no se obtiene ni pérdidas ni ganancias. Segun los

calculos realizados el punto de equilibrio es 25,18 % de la capacidad total de la planta.
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Tabla 6.3.1 Estado de Pérdidas y Ganancias

Produccion anual 60 000 000 kg
Precio de venta por unidad 0,57 $us /kg
Ingreso de ventas anuales 34 200 000 $us
Costo total de fabricacién (produccion) 15 877 241 $us
Utilidad bruta 18 322 758 $us
Impuesto a la renta (30%) 4228 328 $us
Utilidad neta 14 094 429 $us

Fuente: En base a Feasibility study of methanol plant (2018)
Ingreso neto de ventas anuales= Produccion anual * Precio de venta unitario Utilidad
Bruta= Ingreso Neto de Ventas Anuales — Costo Total de Fabricacion

Utilidad Neta= Utilidad Bruta — Impuesto a la Renta.

Tabla 6.3.2 Analisis Economico

VALORES CALCULADOS VALOR ACEPTABLE

a. Retorno sobre la Inversiéon antes del pago de

36,22% | >35%
impuestos

b. Retorno sobre la Inversion después del pago de
26,55% >12 %

impuestos

c. Tiempo de recuperacion del dinero antes de impuestos | o 1 <5 afios
d. Tiempo de recuperaciéon del dinero después de

) 2,58 < 5 afios
1mpuesto

e. Punto de equilibrio 25,18% <50%

Fuente: Feasibility study of methanol plant (2018)

Como respaldo de los cdlculos presentados en la parte econdmica se recomienda ver el

anexo A.5 Costos en plantas de metanol.
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6.3.1. Flujo de caja

Se hace una suposicién anual de los ingresos. De ese andlisis se obtiene el TIR y VAN

para verificar si el proyecto es rentable o no.

Tabla 6.3.3 Flujo de Caja

Aiio 0 Afo 1 Afio 2 Ao 3 Ao 4
Ingresos 154.103 154.103 154.103 154.103
Venta activo
(-)Costos Variables -11.980 -11.980 -11.980 -11.980
(-)Costos Fijos -9.704 -9.704 -9.704 -9.704
(-)Comisiones en venta 0 0 0 0
(-)Gastos de adm., y venta -19.464 -19.464 -19.464 -19.464
(-)Interés préstamo 0 0 0 0
(-)Depreciacioén -8.331 -8.331 -8.331 -8.331
(-)Amortizacién intang. -720 -720 -720 -720
(-)Valor libro
Utilidad antes de impto. 103.904 103.904 | 103.904 | 103.904
(-)15% Trabajadores -15.586 -15.586 -15.586 -15.586

88.318 88.318 88.318 88.318

(-)Impuesto a la Renta 0 0 0 0
Utilidad Neta 88.318 88.318 88.318 88.318
Depreciacion 8.331 8.331 8.331 8.331
Amortizacién intang. 720 720 720 720
Valor libro
(-)Inversion
inicial -69.934
Inversién de remplazo -2.000 0
Inversion de ampliacién
(-)Inversidén cap. Trabajo -21.740
Préstamo
(-)Amortizacion deuda.
Valor de
desecho
Flujo de Caja.
1 -91.675 97.369 97.369 95.369 97.369
TIR: 105 %
VAN total = 487.486

FLUJO DE CAJA DEL PROYECTO
(Expresado en délares americanos)

TAMANO =

1000 Lt.
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Ao 0 Ao 1 Ao 2 Ano 3 Ano 4
Ingresos 128.419 128.419 128.419 128.419
Venta activo
(-)Costos Variables -11.980 -11.980 -11.980 -11.980
(-)Costos Fijos -9.704 -9.704 -9.704 -9.704
(-)Comisiones en venta 0 0 0 0
(-)Gastos de adm., y venta -19.464 -19.464 -19.464 -19.464
(-)Interés préstamo 0 0 0 0
(-)Depreciacion -8.331 -8.331 -8.331 -8.331
(-)Amortizacién intang. -720 -720 -720 -720
(-)Valor libro
Utilidad antes de impto. 78.220 78.220 78.220 78.220
(-)15% Trabajadores -11.733 -11.733 -11.733 -11.733
66.487 66.487 66.487 66.487
(-)Impuesto a la Renta 0 0 0 0
Utilidad Neta 66.487 66.487 66.487 66.487
Depreciacién 8.331 8.331 8.331 8.331
Amortizacién intang. 720 720 720 720
Valor libro
(-)Inversion
inicial 117.345
Inversién de remplazo -2.000 0
Inversién de ampliacién
(-)Inversidn cap. Trabajo -41.148
Préstamo
(-)Amortizacion deuda.
Valor de
desecho
Flujo de
Caja.2 76.197 75.538 75.538 73.538 75.538
TIR: 317
VAN total = 528.696
TAMANO = 1500 Lt.
Aio 0 Ao 1 Ao 2 Ano 3 Aino 4
Ingresos 192.629 192.629 192.629 192.629
Venta activo
(-)Costos Variables -11.980 -11.980 -11.980 -11.980
(-)Costos Fijos -9.704 -9.704 -9.704 -9.704
(-)Comisiones en venta 0 0 0 0
(-)Gastos de adm., y venta -19.464 -19.464 -19.464 -19.464
(-)Interés préstamo 0 0 0 0
(-)Depreciacion -8.331 -8.331 -8.331 -8.331
(-)Amortizacién intang. -720 -720 -720 -720
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(-)Valor libro

Utilidad antes de impto.

142.430

142.430

142.430

142.430

(-)15% Trabajadores

(-)Impuesto a la Renta

-21.364

-21.364

-21.364

-21.364

121.065

121.065

121.065

121.065

-11.087

-11.087

-11.087

-11.087

Utilidad Neta

109.979

109.979

109.979

109.979

Depreciacién
Amortizacién intang.
Valor libro

(-)Inversion

inicial

Inversion de remplazo
Inversién de ampliacién
(-)Inversidén cap. Trabajo
Préstamo
(-)Amortizacién deuda.
Valor de

desecho

Flujo de Caja.3

8.331

8.331

8.331

8.331

720

720

720

720

17.345

-2.000

-41.148

-23.803

119.029

119.029

117.029

119.029

TIR: 500%

VAN total =
Flujo de Caja.2

FLUJO MARGINAL
VAN

Marginal:

TIR Marginal:

695.790

76.197

-100.000

75.538

43.492

75.538

43.492

73.538

43.492

75.538

43.492

167.093
42 %

Fuente: En base a Feasibility study of methanol plant (2018)

Se observa que el TIR y VAN dan resultados favorables, asi que es proporcién confirmar

que el proyecto de construccién de la Planta de Metanol es rentable. Por otra parte se

optimizaron los costos y pardmetros, se observo que el proyecto genera mayor rentabilidad

y disminuye su costo de inversion.
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Fuente: Elaboraciéon propia

En la gréfica anterior se observa que los costos de inversiéon disminuyen gracias a la

optimizacion.

Para la optimizacién econdémica comparamos los costos de una planta pequeia de

produccion de metanol segun la siguiente tabla:

Tabla 6.3.4 Costos globales de Plantas de metanol en tierra firme

Item Unidad Planta grande Planta Planta
mediana pequena
Capacidad de t/d 3500 1500 600
produccion
Capacidad t/afio 850000 510000 204000
unitaria anual
Inversion total MM$ 300-280 210-190 120-80
Costos de MM$/aio 19.6 16.5 13.6
mantenimiento 3%
Costos operativos MM$/afio 16.3 14.5 12.7
Precio de venta
Consumo de MMSCFD >500 300-150 <100
alimentacion de
gas natural
Localizacion
Factor 1,0 $/MMBTU 2.1 1.6 0.4
Factor 1.3 $/MMBTU 1.4 0.7 -0.5
Factor 1.5 $/MMBTU 0.9 0.1 -1.6

Fuente: Comercialization of marginal fields
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A continuacion, se detalla un resumen del analisis econdmico:

Tabla 6.3.5 Resumen evaluacion economica

Resumen Evaluacion Economica

Detalle Costo proyecto Similar Costo proyecto
optimizado

Costo  total de 80.000.000,00 48.496.750,00
capital ($us)
Costo total 12.700.00,00 8.244.448,00
operativo ($us)
(17%)
Costo de 13.600.000,00 7.759.480,00
equipamiento ($us)
(16%)
Tasa de 22% 26%
rendimiento

deseada (% afo)

Fuente: Estudio Planta Metanol Cochabamba (2016)

Por medio de los resultados se hace evidente la reduccion de costos debido a la
optimizacion del proceso de obtencion de Metanol, para més detalle ver anexo A.6
Prefactibilidad de Planta de Metanol en Cochabamba.

6.4. ANALISIS FODA

Cuando un proyecto estd bien desarrollado, se presenta mds ventajas que desventajas o en

otras palabras, mas fortalezas que debilidades.
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Figura 6.4.1 ANALISIS FODA

FORTALEZAS OPORTUNIDADES

v' Se adapta a la economia de la | v° Seincrementar la demanda

regién y también al manejo de | v' Nuevos clientes y nuevos fans se

la tecnologia. generardn  gracias a  las
v El metanol es consumido a nivel estrategias de negociacién que
internacional y nacional posee YPFB.

v La  optimizacién  permitird
obtener mayor flujo mésico de
metanol y que e logr6 encontrar
lo valores de temperatura y
presion que minimicen lo coto
de consumo energético

v' La optimizacién mostrard que
los pardmetros Optimos para

mejorar la calidad del proceso.

DEBILIDADES AMENAZAS

v" Por el momento, el plan no v' La unica amenaza existente
presenta ninguna accién de ante  este  proyecto de
inversion en Bolivia, por tanto, produccién de metanol es la
éste proyecto e un modelo competencia externa, ya que se
tedrico. ha fortalecido con nuevas

estrategias la competitividad

para la empresa.

Fuente: Elaborado en base a datos recopilados, 2020

En el anterior recuadro se puede observar que existen mas fortalezas que debilidades, y

eso es factible para el proyecto de metanol.
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CAPITULO 7
CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

7.1. CONCLUSIONES

Se logré optimizar la produccién de Metanol en funcién del andlisis de los modelos de
maximizacion para la reduccién de costos en la nueva Planta de Bulo — Bulo, logrando
asi obtener resultados minimos de costos y de gasto de energia en el proceso. Este

objetivo principal se pudo sustentar en las siguientes conclusiones secundarias:

1. Se logré deducir modelos matematicos del costo de obtencién a partir de
variables de restriccion con los multiplicadores de Lagrange. También se logrd

obtener funciones de costos para cada equipo del proceso de Metanol.

2. Gracias al andlisis desarrollado en el capitulo IV se logré aplicar modelos
matematicos para encontrar cantidades 6ptimas de produccién de Metanol, en
funcién de las principales variables que fueron la Temperatura de inyeccion de
gas de sintesis, el Volumen de agua que se utiliza en los intercambiadores de

calor, la Presion y la Longitud del reactor.

3. Se pudo definir los conceptos béasicos de Optimizacion de procesos con modelos
matematicos en la obtencion de Metanol y con esto se pudo construir la maqueta

digital del proceso en HYSYS V.10.

4. Finalmente se pudo minimizar la funcién objetivo de costo obteniendo, el
nimero de etapas y con las aproximaciones al equilibrio, los costes de inversion
tomando en cuenta las funciones de restricciéon que dependian de la Temperatura,

Presién e Inyeccién de agua.

5. Se pudo establecer un andlisis de factibilidad en funcién a las variables de

operacion de la producciéon de Metanol como ser; La presion del Reactor, el
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Volumen de Inyeccion de agua, la Temperatura de Inyecciéon de Metano, dando
como resultados VAN = 495,70 y TIR=42%, ambos favorables para la
rentabilidad del proyecto, con una inversion inicial aproximada de 60 MM$us

para su puesta en operacién con una recuperacion de inversion de 3 a 5 afios.

7.2. RECOMENDACIONES

Se recomienda a la nueva administracién de la empresa boliviana Y.P.F.B. que
considere la optimizacidn de procesos y costos como una nueva alternativa para
poder ahorrar recursos en el proyecto que se idealizo desde 2015 pero no se

aplicé por la falta de factibilidad que presentaba en ese momento.

Se recomienda optimizar el proyecto para diferentes periodos de tiempo, ya que
la demanda de Metanol puede incrementar y asi tambien disminuir, segin la

demanda del mercado, lo que conlleva a uso de programas especializados.

Se recomienda usar modelos mateméticos para que la produccién ya sea en la
propuesta de la planta de Metanol y demds proyectos de industrializacion en el
pais, sean 6ptimos y de esa manera poder hacer frente a mercados exteriores a

nivel internacional.
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ANEXOS

A.1. REGRESION POLINOMICA DE SEGUNDO GRADO Y GRADO N

Consiste en otra alternativa, para ajustar polinomios a los datos. Necesitamos ajustar
a un polinomio de segundo grado 6 cuadratico:
y=ao+ aix +ax’+e

La suma de los cuadrados de los residuos es:

n
Sr = Z(}’i —ay —ayx; — ayx;°)”
i=1

i=1
Derivamos Sr con respecto a ao:

T

= _EZ[}H‘ — iy Ty — a:xz'z:]

i=1
Luego con respecto a aj:
T
= —2x; § (v —ap — ayx; —a;x;”)

i=1

Por tltimo con respecto a a:

Igualamos a 0, y reordenamos:

T

Z}’e = (n)a, + a1zx5 + azzxiz
i=1

i=1 = i=1
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Zx!-}ri = aDZx!- +rzlz:x!-2 +azzx:'3

i=1 i=1 i=1 i=1

n b T n

E .. _ E 2 E 3 E 4
X7V = a, x,°+ay x,” + a, x;

i=1 i=1 i=1 i=1

Tenemos un sistemas de ecuaciones, con 3 incdgnitas (ao,ai,az), entonces se puede

extender un polinomio de m-ésimo grado como sigue:

y=ao +a1X+a2x> +......amxX"+e

El error estdndar se calcula de la siguiente manera:

A.2. PROCESO DE SIMULACION EN HYSYS

Datos incorporados en el simulador

Corriente de Entrada Corriente Intermedia Corriente de Salida
Componente
‘ Ibmole/hr % Molar Ibmole/hr % Molar Ibmole/hr % Molar

Nitrégeno 37.4327 0.0047 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Cco2 51.0950 0.0064 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Metano 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Hidrégeno 2.4306 0.0003 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
co 4.2220 0.0005 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
H20 4909.3778 0.6188 4909.3774 0.6281 89.8157 0.0300
Oxigeno 21.2956 0.0027 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Argodn 0.1518 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Metanol 2907.2831 0.3665 2906.4201 0.3719 2903.7498 0.9700
TOTAL 7933.2885 7815.7975 2993.5655

Fuente: Elaboracion propia con base a Aspen Hysys, 2018
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Reformado con vapor

La regulacion del gas pre-reformado es muy importante para el drea de produccién de
gas de sintesis (SYNGAS) porque la tasa de conversion requerida se obtendrd en el
reactor SMR en base a ella. Otro aspecto importante que afecta la tasa de conversion del

reactor es la relacién vapor / hidrocarburo.
A continuacién, en la Figura se describe el impacto de la relacién de vapor de
hidrocarburos en la conversion del reactor detallado por autoren en base a los datos

proporcionados por el software AspenHysys V.10.

Conversion en funcion a S/C
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|
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Relacion de Vapor /HC

Fuente: Estudio de pre-factibilidad para la implementacion de una planta de metanol a partir de gas metano seco en

la provincia Carrasco del departamento de Cochabamba, 2017

De acuerdo con la Figura anterior, considere establecer la relaciéon de vapor de
hidrocarburos en 1 para el modelo del reactor principal, porque este valor del reactor
alcanza una tasa de conversion del 88%. A continuacion, en las Figuras, se describe el

comportamiento de la proporciéon de la fracciéon de gas principal A medida que la
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proporcion de la fraccion de gas molar anterior se desintegra, la reaccion se describe

como La temperatura de ruptura para el desplazamiento de la fraccién de gas molar.

Conversion del SYNGAS
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Temperatura del Reactor °C

Fuente: Estudio de pre-factibilidad para la implementacion de una planta de metanol a partir de gas metano seco en

la provincia Carrasco del departamento de Cochabamba, 2017

Conversion con funcion a la temperatura SYNGAS
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Fuente: Estudio de pre-factibilidad para la implementacion de una planta de metanol a partir de gas metano seco en

la provincia Carrasco del departamento de Cochabamba, 2017
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De acuerdo con la Figura, se puede observar que la temperatura de alimentacién 6ptima
para el reactor es de 740 ° C, debido a que a esta temperatura, los componentes que

forman el gas de sintesis estdn en equilibrio y comienzan a reformarse con vapor.

En la Figura descrita anteriormente, se muestra la conversion de compuestos en funcién
de la temperatura para determinar la temperatura G6ptima para la alimentacién vy

operacion en el reactor principal.

A continuacién, el reformador primario se describe en la Figura, que detalla las

condiciones operativas de la corriente de proceso.

Esquema del Reformador Primario

A _Rebrmador Primario

(40% de Gas Reformado) RSMRB-100
A _Rebmador Primario

Temperature 74089 C i

Pressure 580.2 | psia

Molar Flow 3510 | Ibmole/hr

SYNGAS
Temperature | 1500 G
1) Pressure 4198 psia

MolarFlow | 8182 Ibmolefhr

Q-SMR100
Syngas a
Planta MECQH
RATR-100
Pressure Drop 15.56 | psia
Heat Flow 2.59E03 | Btu/hr
Reactor Volume 14.82 | m3

Figura 4. Estudio de pre-factibilidad para la implementacion de una planta de metanol a partir de gas metano seco

en la provincia Carrasco del departamento de Cochabamba, 2017
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Reformado Auto-térmico
La regulacién del gas de sintesis es importante para obtener la tasa de conversion
deseada en el reformador secundario. Las figuras 5 y 6 muestran el comportamiento de

la composicidn del gas de sintesis en funcidon de la temperatura del reactor.

Conversion de SYNGAS (CO - CO2) en funcién a la temperatura
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Fuente: Estudio de pre-factibilidad para la implementacion de una planta de metanol a partir de gas metano seco en

la provincia Carrasco del departamento de Cochabamba, 2017

La Figura refleja los cambios en la fraccién molar de los componentes del gas de sintesis
afiadidos al reactor a una temperatura de 1300 ° C. Estos componentes reaccionan con el
vapor y el oxigeno para elevar la temperatura del reactor a 1000 ° C; esto se debe a La

produccién y produccién de calor de CO2.

La Figura muestra el comportamiento de las fracciones molares de H2 y CO2 en funcion

de la temperatura del reactor secundario.

Conversion de SYNGAS (H2 - CO) en funcién a la temperatura
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SYNGAS-Mole Frac (H2)
(=]
o W
w ~

o
[
o0

0,36

9,00E-02
8,50E-02
8,00E-02
\ T@ 7,50E-02
} 5 I = I 7,00E-02
[ 1 2 i }
;. e S e o 6,50E-02
! SESESS el ma L
t I LS
| 4M.<: R R R
i [ ) i .l ) ) 0 i 1 T 0 6 gﬁg
| 1 | |
[ : ‘ | L 5,50€-02
» i
[
| ! 5,00E-02
800 1000 1200 1400 1600 1800 2000

Temperatura del Reactor *C

SYNGAS-Mole Frac (CO)

Fuente: Estudio de pre-factibilidad para la implementacion de una planta de metanol a partir de gas metano seco en

La Figura muestra el comportamiento de las fracciones de mondxido de carbono e
hidrégeno, que son componentes caracteristicos de la producciéon de gas de sintesis.
Como en el ejemplo anterior que se muestra en la Figura 5, debido a la reaccién
exotérmica, el reactor se alimenté a 1300 ° C para reducir la temperatura de produccién

de hidrégeno a 1000 ° C.

El reformador secundario se muestra en la Figura 7, que detalla las condiciones

la provincia Carrasco del departamento de Cochabamba, 2017

operativas de la corriente de proceso.

Esquema del Reformador Secundario
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ATR_FEED
Temperature 1300 | C
= - RATR-100
Press ure 580.2 | psim
Molar Flow 218E04 | Ibmacle'hr
ATR_FEED
Syngas a Planta MEOH
A_Reformador Secundario Temperasture | 1000 C
{60% de Gas Reformado) — Pressue S07.7 s is
s o ‘ 3 & f
SYNGAS Molar Flow 42E0 lemele’hr
) Q2-ATR100
Cxigeno Syngas a
—————————p  Flantzs MECOH
RATR-100
Fressure Drop 7252 | psia
Heat Flow B82E08 | Btwhr
Feactor Volume 2685 | m3

Fuente: Estudio de pre-factibilidad para la implementacion de una planta de metanol a partir de gas metano seco en

la provincia Carrasco del departamento de Cochabamba, 2017

Sintesis de metanol

El ajuste de la sintesis de gas a alimentar al reactor de sintesis de metano es muy
importante, porque segun la composicion introducida en el reactor, se estima la salida de

metanol incluso si se alcanza la tasa de conversion requerida en la produccion.

Conversion del Reactor de Sintesis de MeOH
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Fuente: Estudio de pre-factibilidad para la implementacion de una planta de metanol a partir de gas metano seco en

la provincia Carrasco del departamento de Cochabamba, 2017
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Se puede ver en la Figura 8 que la temperatura de alimentacién del reactor es 350 ° C, lo
que también muestra tedricamente que incluso si se logra la conversién requerida del
producto del reactor requerido, también es beneficioso para la produccién de metanol.

El reactor de sintesis de metanol se muestra en la Figura 9, que detalla las condiciones

de funcionamiento de la corriente del proceso.

Esquema de Reactor de Sintesis de MEOH

SMR_Alimentacidn

SMR_Alimentacion RMEOH-100
Temperature 350.0 C
P ressure 2891 psia =
Molar Flow 1.96E06 | lbmole/hr

MEOH_Rectificacion
Temperature | 300 c
Pressure 2813 | psia
s Molar Flow 7833 Ibmaole/hr

v

QRMOHMW00 | —————————————————
‘::::::::::::AREA DE :::::::::::::_, MECH
. ACONDICIONAMIENTO- - - Rectificacian
RMOH-100
Pressure Drop 2582 psia
Heat Flow 7481E9 Btwhr
Reactor Volume 62.21 ma3

Fuente: Estudio de pre-factibilidad para la implementacion de una planta de metanol a partir de gas metano seco en

la provincia Carrasco del departamento de Cochabamba, 2017

COMPONENTE BULO

NOMBRE FORMULA BULO
Metano C1 86,11
Etano C2 7,23
Propano C3 0,51
I-butano 1-C4 0,02
N-butano n-C4 0,01
I-pentano 1-C5 0,01
N-pentano n-C5 0,01
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Hexano C6 0,00
Pesados C7+ 0,00
Nitrogeno N, 0,31
Dioxido de Carbono CO 5,79
100
Corriente Presion | Temperatura Blujo
p Molar
6,805 atm | 93,33°C 208.8
Gl\g;lolo - 689.5 | 5100k Kmol/h 6
KPa MMSCFD
100 psia

GN Carrrasco
Temperature | 9333 [C
Pressure 6,805 | atm
Molar Flow | 2988 | kgmole/h Vapor
1
V-100
GN
Carrrasco
GN Vuelta Grande o
Temperature | 9333 | C (130”0
Pressure 2041 | atm
Vapor
MolarFlow | 2988 | kgmole/h 2
V=101
GN
Vuelta
Grande
-
Cond
2
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A.3. DATOS OBTENIDOS DE LA SIMULACION PARA GRAFICAS DE
FUNCIONES

Tabla A. 1: Relacion de Temperatura del reactor y flujo mdsico de metanol obtenido

T (C) M (Kgr/hr)

200 10250
202 10300
203 10400
204 10550
208 10620
212 10740
216 10860
220 10980
222 11000
223 11100
224 11220
225 11270
229 11272
233 11265
237 11220
241 11147
245 11113
249 11102

Fuente: Elaborado en base a datos recopilados

Tabla A. 2: Relacion de Presion interna del Reactor y flujo mdsico de Metanol
obtenido

P(bar) M (Kmol/hr) |

12 280
13 350
14 362
15 368
16 370,56
17 371,72
18 372,21
19 372,76
20 371,65
21 371
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22 370,34
23 369,76
24 364
25 362
26 360
27 358
28 352
29 350,34
30 349,78
31 347
32 342
33 340,23
34 338,56
35 334,45
36 330
37 325
38 320
39 317,23
40 315

Fuente: Elaborado en base a datos recopilados

Tabla A. 3: Relacion de Voliimen de agua y flujo mdsico de metanol obtenido

| Vw (m3/hr) M (Kmol/hr)

11,23 352,1572
11,47 352,1542
11,62 352,1561
12 352,1628
12,12 352,1632
12,23 352,1643
12,5 352,1651

12,62 352,16513
12,78 352,16517

13 352,1652
13,23 352,1673
13,37 352,1687

13,5 352,17
13,62 352,1712
13,87 352,1732

14 352,1751
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14,23 352,1764
14,37 352,1783
14,5 352,1789
14,64 352,1795
14,85 352,1812
15 352,1852
15,12 352,1862
15,32 352,1872
15,5 352,1882
15,57 352,1892
15,9 352,1902
16 352,1921
16,12 352,1934
16,43 352,1947
16,5 352,196
16,59 352,1973
16,78 352,1986
17 352,2021
17,23 352,2056
17,41 352,2091
17,5 352,2126

Fuente: Elaborado en base a datos recopilados

Tabla A. 4: Relacion de Altura del reactor y Temperatura

L (m) T (C)

0 225
0,15 231,62
0,25 238,24

0,5 244,86
0,65 251,48
0,75 253

1 257
1,15 260,13
1,25 263,26

1,5 266,39
1,65 273
1,75 279,98

2 283

2,15 279,45
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2,25 279,12
2,5 278,79
2,65 278,46
2,75 271,2
3 276
3,15 274,12
3,25 273,34
3,5 272,56
3,65 271,78
3,75 271
4 270
4,15 268,56
4,25 267,12
4,5 265,68
4,65 265,12
4,75 264,56
5 264
5,15 263,345
5,25 262,69
5,5 262,035
5,65 261,38
5,75 260,725
6 257
6,25 256,1

Fuente: Elaborado en base a datos recopilados

Tabla A. 5: Relacion de altura del Reactor y flujo mdsico obtenido

L(M) M (Ker/hr)

0 800
0,15 1200
0,25 1700

0,5 2000
0,65 2350
0,75 3200

1 4000
1,15 4890
1,25 5500

1,5 6150
1,65 6500
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1,75 6870
2 7100
2,15 7350
2,25 7600
2,5 7850
2,65 8100
2,75 8150
3 8200
3,15 8320
3,25 8440
3,5 8560
3,65 8680
3,75 8800
4 9000
4,15 9120
4,25 9240
4,5 9360
4,65 9480
4,75 9600
5 9650
5,15 9720
5,25 9790
5,5 9860
5,65 9930
5,75 10000
6 10200
6,25 10275

Fuente: Elaborado en base a datos recopilados

A.4. DESARROLLO EXPLICATIVO DE LA ECUACION DE LAGRANGE

Distribucién de temperatura sea T(x,v,z) = 100+ x® + y? la temperatura en cada
punto sobre la esfera x? + y? + z? = 50. Hallar la temperatura méxima en la curva

formada por la interseccion de la esfera y el plano x —z = 0.

Desarrollo:
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T(x,v,z) =100 + x* + y?
g(x)=x*+y*+z*-50

hix)=x—=z
x,y,z,A,0) =100+ x>+ v+ A (x* +y? + 22 = 50) + u(x — 2)
Aplicando Derivadas parciales:
(x)=2x+2xd+pu
I(y) =2y +2y4
l(z)=2zA—p
() =x*+y*+2z"—50
W(u) =x —z
Igualando las ecuaciones a cero:

2x+ 2xA4+ =10

2y+2vA=0
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b | =

X —IZ=

u
Comox=z= —3 remplazamos:

i i
28 ——+2x——x(—1)+u=0
3 > (—1)+u

—ptp+p=0
p=10

x*+y*+z?—50=0
13

Comox=z=——=20
2
0* +v*+0°—-50=0
0+y%+0=750

y* =450

Entonces los puntos criticas son:
P.C1(0,50,0) P.C2(0,—50,0)

Remplazamos en la ecuacién T(x, v,z) = 100+ x* + y*
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el Translated from Spanish to English - www-onlinedoctranslator-com

Primer punto critico : T(0,50,0) = 100 + 0% + 50
T(0,4+50,0) = 150°C (Temperatura mixima)
Segundo punto critico : T(0,—50,0) = 100 + 0% — 50
T(0,—50,0) = 50°C (Temperatura minima)

R.— Latemperaturamaxima entre la esfera v larecta es 150°C

v la temperatura minima entre la esfera y la recta es 50°C

A.5 COSTOS EN PLANTAS DE METANOL

METHANOL PLANT FASIBILITY STUDY

The economic evaluation is based on the total cost of the process equipment
transported to the future industrial plant.

TOTAL INVESTMENT ESTIMATE

The total investment is made up of the total fixed capital amounting to US $
46,924,080.00 (US dollars); and a working or operating capital estimated at
1,572,670.00 US $ (US dollars).

Total Fixed Capital
Fixed cost
The fixed cost is formed by the sum of the direct costs and the indirect costs of

the plant, we can calculate them as follows:

Direct or physical cost
The direct cost deals with a type of expense that has a direct relationship to the
realization and production of the products or services, which are detailed in the

following table:
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Estimation of Direct or physical cost

Detail Amount in $us |
Plant equipment cost 30,273,600.00
Installation costs of all equipment 3,027,360.00
Instrumentation and control cost 908,208, 00
Cost of pipes and fittings 1,210,944, 00
Electrical system cost 908,208, 00
Cost of buildings 908,208, 00
Cost of land improvements 605,472, 00
Cost of services 2,724,624, 00

Total direct costs 40,566,624, 00

Cost of main and auxiliary process equipment

The CIF cost of the main and auxiliary equipment placed in the plant amounts to
US $ 30,273,600.00 (US dollars).

B. Cost of installation of all equipment It is considered 10% of the cost of the

equipment

C. Pipes and fittings It costs 4% of the total equipment cost.

D. Instrumentation and control This is 3% of the cost of the equipment is

considered.

E. Electrical installations It is 3% of the total purchase cost of the equipment,

F. Plant structures It is considered 3% of the cost of main equipment.

G. Services It is considered 9% of the cost of the equipment.
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H. Land and improvements 2% of the cost of main equipment is considered.

Indirect costs capital of 1,572,670.00 US $ (US dollars) was calculated.

It is considered that 8,000 hours of operation per year will be processed

continuously.
a) Raw material inventory:
b) Inventory of material in process:
c) Product inventory in warehouse:

d) Accounts Receivable:

e) Cash availability: used to pay salaries, supplies and contingencies.

The table shows Global investmen plan

Estimation of Global Investment Plan

1. FIXED ASSETS (American dollars) $us
1.1 Direct costs

Plant equipment cost 29,273,700.00
Installation costs of all equipment 3,001,110.00
Instrumentation and control cost 908,208, 00
Cost of pipes and fittings 1,000,455, 00
Electrical system cost 808,208, 00
Cost of buildings 808,208, 00
Cost of land improvements 505,472, 00
Cost of services 2,652,624, 00
Total direct costs 40,566,624,
00

1.2 Indirect costs
Engineering and supervision costs 1,745,785, 00
Construction cost 2,421,142, 00
Insurance costs and taxes 598,457, 00
Cost of fees for contractors 888,201, 00
Incidental expenses 601,201, 00
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Total indirect costs 40,924,080,
00

2. WORKING CAPITAL $ us (American dollars)
Raw material inventory 329,170, 00
Raw material inventory in process 44,000, 00
Product inventory 311,500, 00
Accounts receivable 562,500, 00
Cash availability 312,500, 00
Total working capital $ us | 6,357,441, 00

(American dollars)

TOTAL PROJECT INVESTMENT $ us 46,566,624,
00

Source: Lurgi Corp (1999)

Some of the fixed costs depend on the fixed capital investment (FCI),

TClI = 147+ FCI
Where:
TCI = Total Capital Investiment

FCI = Investiment fixed cost

Estimation of the total cost of production

Total manufacturing cost is made up of manufacturing cost and overhead.

Manufacturing Cost and Unit Cost

1. MANUFACTURING COSTS $ us 15,462,068.00

1.1. DIRECT MANUFACTURING COSTS $ us (American dollars).

Raw material costs 8,164,089.00
Workforce cost 234,000.00
Supervision and engineering cost 46,800.00
Maintenance and repair cost 938,481.00
Cost of auxiliaries and services 140,772.00

9,711,839.00

140




Cost of operating supplies 187,696.00

TOTAL DIRECT COSTS

1.2. INDIRECT MANUFACTURING COSTS $ us (US 119,340.00
dollars).
Payroll costs 49,140.00
Laboratory cost 35,100.00
General plant costs 35,100.00
TOTAL INDIRECT COSTS
1.3. FIXED MANUFACTURING COSTS $ us (US
dollars). 5,630,889.00
Depreciation 4,692,408.00
Taxes 4,692.40.00
Insurance 4,692.40.00
TOTAL FIXED COSTS
1.4. GENERAL EXPENSES $ us (American dollars).
Administration 121,928.00 415,172.00
Sales 281,544.00
Studies and projects 11,700.00

TOTAL GENERAL EXPENSES

TOTAL COST OF MANUFACTURING $ us (American

dollars).

15,877,241.00

2. UNIT COST
Production: 60,000,000.00 kg / year.

$0.2646 / kg

141




A.6 PREFACTIBILIDAD PLANTA METANOL EN COCHABAMBA

Jou rnal * VOLUMEN 13 = NUMERD 38 = 1557 2075 - B934

Balnwano ge T

Articulo Cientifico

Estudio de pre-factibilidad para la implementa-
cion de una planta de metanol a partir de gas
metano seco en la provincia Carrasco del
departamento de Cochabamba

Study pre-feasibility for the implementation of a
methanol plant from dry methane gas in the
province Carrasco at department of Cochabamba

1. Juan F. Visde Hodngues

RESUMEN

El proyecto tiene coma abiieto realizar ol estudio de pee-factibilidad para la Implementacian de una planta petrquimica de metanol
a partir del gas metano soo proweniente de Camasc, para |o que ¢ reallz una Investigadion de tipo descripthva con base a dabos
cualitatives y cuantitatives.

El estudio de mercado identffico que ol mencada princpal para la comerdalizacion ded metanal producida en Balivia estara principal-
mente dirtgida hada los paises de America del Sur para compensar ol defick de entrega por METHAME; esto debido al crecimilento de
la demanda insatisfocha del metanol y sus dervados en a Industria quimica.

Asi mizma, b Ingenieria del proyecto denttfico que |2 capacidad producthva de | planka alcanzar e 450,000 Tmfafo en vias de ore-
cimicnto. La teenologia a ser empleada on el procesn ser Lurg] MegaMetanol, 25 como of trnsporte del metanal 2 roallzar a traves
de camiones dstemas y por ks rodes de poliductos dol paks

Considerandi que b evaliacion ecanomica de b planka establedo un costo do inversion (CAPEX) Ipual a 589.12 MMEus y un costo do
operacion |OPEX] de 205 51 MM, b evaluacion finandiora determing una tasa Inberna de retoma TIR = 2% yuna rebdan benefico
tosho B/C = 1.5y ha concluldo que o proyectn es viable.

El proyecto permitiva aprovechar of potencial del a5 natural come meatera prima petroquimica, par fonerar NUCVOS PROUTSES 60-
nomicos y contribuir ala politica de consolidarse coma * pais enerpetics”.

Palabras Clave: Planta de Motanol Tocnologia Lurg] Mogabketancl
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Evaluacion economica de lo Planto
La evaluacion economica can Aspen Process Economic Analyzer (APEA) s un parametro importante para comparar la
rentabilidad del proyecto en funcion a los diversos costos que implica la evaluadion economica del proyecto.

Actualmente, la mayona de las empresas consultoras que realizan ingenienia de proyectos utilizan los reportes brindados
por APEA para poder hacer |z estimacion de costos tanto para el CAPEX y OPEX, debido a que esta es una herramienta del
software Aspen Hysys, la cual esta en constante actualizacion y brinda un informe detallado de las areas mecanicas, elec-
tricas, civil y administrativas.

En las tablas 13 y 14 se describe el resumen de los costos que involucra el proyecto segun |a evaluacion economica con
APEA,

Tabla N° 13. Resumen de Costos del Proyecto (APEA)

Descripcién Horas-Hombre S Fostons Costo de Material Costo Total Porcentajes
s Trabajo
Equipamiento 19,655.00 31.37 616,636.00 116.032,500.00 116.649,136.00 | 79.5% of TDC
Tuberfa 79,489.00 31.10 2.472,283.00 6.767,803.00 9.240,086.00 6.3% | of TDC
Civil 36,946.00 24.94 921,278.00 1.467,557.00 2.388,835.00 1.6%  of TDC
Acero 1,373.00 28.81 39,558.00 237,072.00 276,631.00 0.2% | of TDC
Instrumentos 15,406.00 31.22 480,969.00 2.147,698.00 2.628,667.00 1.8% | of TDC
Eléctrico 42,475.00 30.06 1.276,754.00 12.608,424.00 13.885,177.00 9.5% | of TDC
Aislante 19,857.00 23.15 459,729.00 726,595.00 1.186,324.00 0.8% | of TDC
Pintura 13,246.00 22.39 296,616.00 113,182.00 409,798.00 0.3% | of TDC
Costos Totales Directos 228,447.00 6.563,823.00 140.100,831.00 146.664.654.00 | 100.0% of TDC
Costos Indirectos 29,272.00 7.988.601  121.7% of TDL
Costos Totales 257,719.00 154.653.255 | 70.2% of TIC
Carga 5.604,000.00 4.0% of TDM
Impuestos y licencias 8.756,301.00 6.0% of TDC
Energlay HO 66,613.00 7.574402.00  34% ofTIC
Otros costos del proyecto 10.024,283.00 46% of TIC
Contingencia 33.590,208.00 15.3% of TIC
Costo total fuera del campo 66,613.00 65.549,194.00 29.8% of TIC
(HOMH)
Costo Total de Proyecto 220.202,449.00 @ 150.1% of TDC

Fuente: Estudio de pre-factibilidad para la implementacion de una planta de metanol a partir de gas metano seco en

la provincia Carrasco del departamento de Cochabamba, 2017
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Tabla N° 14. Resumen Evaluacion Econémica

Resumen Evaluacién Econémica

Nombre Correlaciones APEA
Costo Total de Capital (MM$us) 455.81 589.12
Costo Total Operativo (MM$us/Afio) 117.60 205.51
Costo de Equipamiento (MM$us) 99.84 181.14
Tasa de Rendimiento Deseada (%/Afio) 22.00 20.00

Fuente: Estudio de pre-factibilidad para la implementacion de una planta de metanol a partir de gas metano seco en

la provincia Carrasco del departamento de Cochabamba, 2017
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