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Resumen Ejecutivo

Chile ha desarrollado una ambiciosa estrategia nacional promoviendo el uso y
produccion del hidrogeno verde a gran escala para cumplir con los objetivos de carbono
neutralidad trazados al afio 2050. Dentro de los principales usos del hidrégeno verde
destaca la producciéon de compuestos quimicos como el amoniaco y el metanol. El
metanol destaca por su uso en la industria quimica para producir compuestos
destacando el formaldehido. También se utiliza en materiales de construccion,
disolventes, equipos médicos, compuestos farmacéuticos, fabricacion de turbinas
ellicas, entre otros. En el ultimo tiempo destaca su uso como combustible en barcos y
vehiculos ya que su emisién de material particulado es casi nula. En el contexto de la
transiciéon energética y el establecimiento de una demanda sostenida de hidrégeno
verde, en el presente proyecto de tesis se busca estudiar y analizar los aspectos
técnicos y econdmicos de la produccion de metanol verde en una planta ubicada en la
zona Austral de Chile, Magallanes.

Del estudio bibliografico se identificaron las principales caracteristicas del proceso de
sintesis de metanol verde y se utilizaron para simular el proceso, asumiendo que las
materias primas, como lo son el hidrégeno verde y el diéxido de carbono, son obtenidas
de proveedores. La planta se dimensioné tomando como referencia la produccién de
hidrégeno verde basada en una alimentacién de electricidad renovable obtenida de un
parque edlico de capacidad de 30 MW, obteniendo como alimentacién al proceso de
sintesis metanol 4.480 t/afio Hz verde y 32.597 t/ano CO2, dando como produccion final
22.265 t/anio CH30H verde con una pureza del 97,3%. Se obtuvo una conversiéon de una
pasada del 14% y una conversion global del 93%. Ademas, se determindé que para
producir 1 tonelada de metanol verde en esta planta se necesitan 0,201 toneladas de
hidrégeno verde, 1,464 toneladas de diéxido de carbono, 3,60 m3 de agua de
refrigeracion y 0,291 MWh de electricidad renovable.

Del analisis econémico, basandose en las metodologias de Towler y Aspen Economics
para el calculo de costos de la planta, la factibilidad del proyecto se analizé para 5
escenarios diferentes: Caso 1) pesimista donde el precio del hidréogeno verde es de
5.500 USD/t; Caso 2) conservador donde el precio del hidrégeno verde es de 3.000
USD/t; Caso 3) optimista donde el precio del hidrégeno verde es de 2.000 USD/t; Caso
4) proyecciéon Magallanes 2030 donde el recio del hidrégeno verde es de 1.300 USD/t;
Caso 5) proyeccion Magallanes 2050 donde el precio del hidrégeno verde es de 1.000
USD/t. Se concluyo que la viabilidad econdémica del proyecto depende
mayoritariamente del costo del Hz verde, solo siendo competitivo para los Casos 4) y
5). Esto se ve reflejado en los precios de venta del metanol verde obtenido para los
casos mencionados. Si el proyecto considerard la producciéon de Hz verde en el proceso,
el analisis de sensibilidad variando el costo de la electricidad renovable arrojaria
valores muy distintos a los obtenidos en este trabajo, ya que este parametro
representaria el mayor costo del proceso y repercutiria significativamente en el precio
final del metanol. Lo anterior sumado a que los bonos de carbono podrian aumentar el
precio del metanol convencional, generando un panorama competitivo para el metanol
verde.



Abstract

Chile has developed an ambitious national strategy promoting the use and production
of green hydrogen on a large scale to meet the carbon neutrality goals set for the year
2050. Among the main uses of green hydrogen is the production of chemical
compounds such as ammonia and methanol. Methanol stands out for its use in the
chemical industry to produce compounds such as formaldehyde. It is also used in
construction materials, solvents, medical equipment, pharmaceutical compounds, wind
turbine manufacturing, among others. In recent times, it has been used as fuel in
ships and vehicles, since its emission of particulate matter is almost nil. In the context
of the energy transition and the establishment of a sustained demand for green
hydrogen, this thesis project seeks to study and analyze the technical and economic
aspects of green methanol production in a plant located in the southern area of Chile,
Magallanes.

The main characteristics of the green methanol synthesis process were identified from
the bibliographic study and used to simulate the process, assuming that the raw
materials, such as green hydrogen and carbon dioxide, are obtained from suppliers.
The plant was sized taking as reference the production of green hydrogen based on a
renewable electricity supply obtained from a wind farm with a capacity of 30 MW,
obtaining as feed to the methanol synthesis process 4,480 t/year green H2 and 32,597
t/year COZ2, giving as final production 22,265 t/year green CH30H with a purity of
97.3%. A one-pass conversion of 14% and an overall conversion of 93% was obtained.
In addition, it was determined that 0.201 tons of green hydrogen, 1.464 tons of carbon
dioxide, 3.60 m3 of cooling water and 0.291 MWh of renewable electricity are required
to produce 1 ton of green methanol in this plant.

From the economic analysis, based on Towler and Aspen Economics methodologies for
plant costing, the feasibility of the project was analyzed for 5 different scenarios: Case
1) pessimistic where the green hydrogen price is 5,500 USD/t; Case 2) conservative
where the green hydrogen price is 3,000 USD/t; Case 3) optimistic where the green
hydrogen price is 2,000 USD/t; Case 4) Magallanes 2030 projection where the green
hydrogen price 1s 1,300 USD/t; Case 5) Magallanes 2050 projection where the green
hydrogen price is 1,000 USD/t. It was concluded that the economic viability of the
project depends mainly on the cost of green H2, only being competitive for Case 4) and
5). This is reflected in the sales prices of the green methanol obtained for the
mentioned cases. If the project will consider the production of green H2 in the process,
the sensitivity analysis varying the cost of renewable electricity would yield very
different values from those obtained in this work, since this parameter would
represent the highest cost of the process and would have a significant impact on the
final price of methanol. This, added to the fact that carbon credits could increase the
price of conventional methanol, generating a competitive scenario for green methanol.



Indice

1. INtrodUCCION .. ...oiiiiiiiiiiii e e 14
2. ODbJetivos ¥ AlCANCES ..........ovvviiiiiiiiiieicee e 15
2.1. Objetivo general............ccoccoiiiiiiiiiiiiie e e 15
2.2, ODbjJetivos @SPECITICOS .......uuceiiiiiiiiiiiiiieiei e 15
2.3, ALCANICES ....ooiiiiiiiiee e 15
3. MAXCO tE@OTICO......oeeiiiiiiiiiiei e 16
3.1. Contexto ENergtiCO.........cooiveeiiiiiiiiiiiiiiieii e 16
3.1.1. Energias Renovables No Convencionales en Chile ............................... 17
3.1.2. Potencial edlico en la zona de Magallanes .................cccccceeeeeeiiinininninnnnn. 19
3.2, HiIdroZemno VEIrdAe.........ccoooivveiiiiiiiiiiiiieeeee et 20
3.2.1. Antecedentes del Hidrogeno ............cccccoooeviiiimiiiiieiiiiiiiiiiiieeeeeeeeeeen. 20
3.2.2. Produccion Hidrogeno verde................ccccoeeeiiiiiiiii 23
3.2.3. Mercado y economia del Hidrogeno verde...............cceeeeeeeeeeeeennennnnnnnnnnn. 25
3.2.4. Situacion del Hidrogeno verde en el mundo..............cccccceeeeeeiiiiinnnnnnnnnnn. 27
3.2.5. Situacion del Hidrogeno verde en Chile...................ooooooeiii. 29
3.8, Metanol Verde .........ccooooeeeeeeiiiieiie 31
3.3.1. Antecedentes del Metanol..............cccooiiiiiiiiiiiiiiii e 31
3.3.2. Produccion Metanol convencional...................coooeeeiiiiiiiii 35
3.3.3. Produccion Metanol verde......................ooiiii 37
3.3.4. Captura Dioxido de carbono ..................coooivviiiiiiiiiiiiiiiieee 37
3.3.5. Mercado y economia del Metanol verde ...............ccooeeevviveeeiiiiiineeninnnnn... 38
3.3.6. Situacién del Metanol verde en el mundo..............ccoocceeeiiniiiiiinnnnnen. 42
3.3.7. Situacién del Metanol verde en Chile ............cccocccciiiiiiini, 43
A, MetOdOlOZIa........coooiiiiiiiie e 45
4.1. Estudios BibliografiCos ...........cccovviiiiiiiiiiiiiiiiicce e 45
4.2, SIMUIACION ..coooiiiiiiiiiii e 45
4.3. AnAlisis técnico del ProCeSO...........ccooveeiiiiiiiiiiiiieeiee e 47
4.4. Analisis economico del Proceso..........cc...cooovvvviiiiiiiiiiiiiiiiiiicceee e 48
5. Resultados.......cccouiiiiiiiiiiii e 49
5.1, ANALISIS tECNICO.......eiiiiiiiii e 49
5.1.1. Analisis técnico de las etapas del proceso.............ccccoevvvvvceeeeeeeeiieennnnennnn. 50



5.1.1.1.  Preparacion reacCtiVOS ............ccoeviiiiiiiiiiiiiee e 50

5.1.1.20 SHINE@SIS coniiiiiiiiiiiieee e s 51
5.1.1.3. ReCICIO ¥ PUIEA.......cooiiiiiiiiiii it 52
5.1.1.4.  Destilacion......ccccoooiiiiiiiiiiiiiiii e 53
5.1.1.5. Recuperacion de Calor ..............ccovveeiiiiiiiiiiiiiiiiieeeeee e 54
5.1.2. Resultados de la simulacion.............ccccccoiiiiiiiiie 55
5.1.2.1. Sintesis metanol en reactor y conversion global................................ 55
5.1.2.2. Destilacion metanol- agua.............ccccoooooiiiiimiiiiiiniiiiiiiiiieee e, 56
5.1.2.3.  PUurga y reCIClO.........coovviiiiiiiiiiicee e 57
5.1.3. Resumen de la simulacion ................cccccoiiiiiiii 58
5.2, AnNALiSiS €CONOMICO........c.uiiiiiiiiiiiiii e 59
5.2.1. Costos de reactivos € INSUMOS........ccoocuiiiiiiiiiiiiiiiiiieeeiee e 59
5.2.2.  COStOS d@ @QUIPOS .....oovvniiiiiii e 61
5.2.3. CAPEX del PrOYECtO ......covvvveeeiiiiiiiiieiieei et 63
5.2.4. Flujos de caja actuales y €SCENAarios...........cccccceeeeveeiiiiiiiiiiiieeeeeeeeeeeeinnn. 64
5.2.5. Precio de venta CH30H verde..........ccccccooiiiiiiiiiiiiiiiniiiieeeeeeeee 66
6. DISCUSION ...oooiiiiiiiiiiiiiii e 70
6.1.  ANALISIS tECTICO. ...ccoiiiiiiiiiiiiii e 70
6.2. Analisis €CONOMICO.............ccoeiiiiiiiiiiiiiie 72
P 0703 s U L5 153 To 3 s VO 73
8. BIDBLHOZIrafia......coooovviiiiiiiiiiiice - 74
e N 1o 0 1 PP 77
9.1. AnexoS MArCO tEOTICO ..........ccceviiiiiiiiiiiiiiicieeeeeeeeeeeeeeeeee e 77
9.1.1. Bonos de carbomo.................ooiiiiiiiiiiii 77
9.2. Anexos analisis tECNICO ...........cccceiiiiiiiiiiiii e 78
9.2.1. Calculo de materias primas............ccccceeeiiiiiiiiiiiiiiieeeeiieiieeee e 78
9.2.2.  CAlculo €lectrOliSis ......ccuuiiiiiiiiiiiiiiiiii e 78
9.2.3. Calculo consumo agua de refrigeracion ..............cccccceeeeeeeiiiiiiieviiiinennennn, 78
9.2.4. Calculo consumo electricidad renovable..................cccoociiiiniiiinn.. 79
9.2.5. Simulaciéon planta de metanol verde..................oooovvviiiieeiiiiiiiiiiiiiiienee 80
9.2.5.1.  CAlCULOS PIreVIOS .....ovvvviiiiiiiiiiieieee e 80
9.2.5.1.1. Dimensionamiento reactor Rplug.................ccccoiiinniiiiiiiiinnnn.. 80
9.2.5.1.2. Etapas de COmMPIeSOTeS.........cccovuuiiiiiiieieiiiiieeeeeeiee e e e e e eeeeaes 80
9.2.5.2.  Datos iniciales..........ooooiiiiiiiiiiiiii 81



9.2.5.3. Parametros de entrada equUiPOS........cccceeeiivieiiiiiiiiiiiiieeeeeeee e 83
9.2.5.4. Parametros de entrada reaccion................c.ccccooviiiiiiiniiiiiiniii . 92
9.2.5.5. Balances de materia ..........ccccccoooiiiiiiiiiiiiiiiiii 96
9.2.5.6. Validacion del modelo.............ooouiiiiiiiiiiiiii e 97
9.3. Anexos analisis €CONOMICO............coccceiiiiiiiiiiiiiiiiii e 98
9.3.1.  DiSeNO de €QUIPOS.......cooiiiiiieiiiee e 98
9.3.1.1. Diseno de columnas de destilacion...................ccccccoiiiiiiinnnne. 98
9.3.1.2. Diseno de separadores flash ................cccccoeeeeiiiiiiiiiiiiiine e 99
9.3.1.3. Diseno de estanques de almacenamiento.................cccceeeeeeeenivrnnnnnnn.. 101
9.3.2. Metodologia Guthrie para el calculo de costos de equipos................ 101
9.3.2.1. Calculo costo intercambiadores de calor...............cccoocvieienniiiennn 102
9.3.2.2. CAlculo COStO COMPIESOTES .........vvveiiiiiiiiiiiiiiiiieeeeeeeeeeeieeeeee e eeeerrees 103
9.3.2.3. CoOStO de reCiPIentes ........coovvvvnniiiiiiii e 105
9.3.2.4. Costo bandejas columna de destilacion................cccccoeeeeeeiiiiiiinnnnnnnnn.. 106
9.3.3. Metodologia Towler & Sinnott para el calculo de costos de equipos106
9.3.3.1. CAlculo COStO COMPIESOTES .......cccvvvniiiiiiieeiiiiee e 110
9.3.3.2. Calculo costo intercambiadores de calor...............cccoocieiinninnnn 110
9.3.3.3. CAlculo CoSto reactor..............cooviiiiiiiiiiiiiiiiic e 111
9.3.3.4. CAlculo costo columna destilacion ................ccccciiiiiiiini, 111
9.3.3.5. Calculo costo flash .............cccceiiiiiii e 112
9.3.3.6. Calculo costo tanque almacenamiento.................ccccceeeeeeeeeiiiiiennnnnnnn. 112
9.3.4. Calculo CAPEX del proyecto mediante Towler y Aspen..................... 112
9.3.5. Calculo depreciacion de equipos.............ccceeevviiiiiiiiiiiiiiiiicceeeeeeeeeeeee, 113
9.3.6. Calculo costos operacionales del proyecto Towler y Aspen .............. 113
9.3.7. Detalle flujos de caja del proyecto ...........ccccccceeeeeeiiiiiiiiiiiiieeeeeeeeieeiinn. 114



Indice de tablas

Tabla 3.1. Centrales edlicas en la zona de Magallanes [7]. AceraChile....................... 20
Tabla 3.2. Ventajas y desventajas tecnologias AE y PEM [16].....cccoeeeviiiiiiiiiiiienneennnn, 25
Tabla 3.3. Propiedades y almacenamiento de combustibles [24]..........ccevvvvvviiivinnnnnnn. 33
Tabla 3.4. Proveedores y plantas de produccién e-metanol en el mundo [24]. ............ 43
Tabla 4.1. Parametros para el modelo cinético reajustado [59]. ...cooeeeeerriiivriiiieneeennnns 47

Tabla 5.1. Produccion, recuperacion y rendimiento del CH3OH respecto a ambos
TEACEIVOS. 1etttttiie e e e e et eeet ittt e e e e e e ettt eeeeeeeeeeeeet et aaeeeeaeeseeatta e eeeeeseaattb e aaaeereeatrbaaaaans 58

Tabla 5.2. Alimentacién de materias primas y rendimiento respecto al CHsOH

S e U] oY) = Yo Lo TP 58
Tabla 5.3. Consumo de agua y rendimiento respecto al CH3OH recuperado. ............. 59
Tabla 5.4. Consumo eléctrico y rendimiento respecto al CH3OH recuperado. ............ 59
Tabla 5.5. Consumo anual de hidrégeno verde y diéxido de carbono. ........cccccceeveeen... 60

Tabla 5.6. Consumo anual insumos y rendimiento respecto al metanol recuperado. . 60

Tabla 5.7. Costo de los reactivos del ProCesO0. ..........ovvvvrieeeieeeiiiieiiieeeeeeeeeeeeeee e 60
Tabla 5.8. Costo de los iInsumos del Proceso. .........oovvvvvriieeeiieiiiiiiiiieeeeeeeeeeeeeee e 61
Tabla 5.9. Costo de materia prima e insumos para el proyecto. .........ccccevvvvvvvvevrreeennnns 61

Tabla 5.10. Costo de compra e instalacién de equipos segin Towler y Guthrie

ACEUALIZAAO. ..vvveiiie it e e e e e e e a s 61
Tabla 5.11. Costo de compra e instalacion de equipos segin Aspen........cccccceeeeeeeeeennn. 62
Tabla 5.12. Costo instalado total actualizado 2023 metodologia de Towler. ............... 63

Tabla 5.13. Resumen de calculos CAPEX planta de metanol verde mediante Towler.63
Tabla 5.14. Resumen de calculos CAPEX planta de metanol verde mediante Aspen. 64

Tabla 5.15. Parametros econémicos del flujo de caja del proyecto............cccvvvvenneen.... 65
Tabla 5.16. Resumen parametros constante y variables del flujo de caja. .................. 65
Tabla 5.17. Costos considerados para los casos de analisis. .......ccceeeeeeeeeiiiviiiiienneeeennnns 66
Tabla 5.18. Resultados obtenidos para los casos de analisis. .........ccceeeeevvvieeeeiivnnnennnn. 66
Tabla 9.1. Utilidades anuales por bonos de carbono. .............cceeeeivvieeeiiiiiieeeiiiiieeeeennnn. 77
Tabla 9.2. Consumo total agua de refrigeracion............cceeeeeeeiiieviiiiiieneeeeeiiiieiiieeeeeeennn. 79
Tabla 9.3. Consumo total electricidad renovable. ..........cccoouiiiiiiiiiiiiiniiice 79
Tabla 9.4. Numero de etapas compresores planta de CH3sOH verde. ..........ccccoouunnee.... 81
Tabla 9.5. Balance de materia global entrada planta de metanol verde. .................... 97
Tabla 9.6. Balance de materia global salida planta de metanol verde. ....................... 97
Tabla 9.7. Parametros de disefio y resultados columna de destilacion........................ 99

7



Tabla 9.8. Parametros de disefio y resultados separadores flash. .............cccceeeeennnns 100

Tabla 9.9. Dimensiones de separadores flash..........ccccoeeeeviiiiiiiiiiiiiinnieiceee e, 101
Tabla 9.10. Parametros de equipos para correlaciones de Guthrie. .................e........ 102
Tabla 9.11. Costo de compra e instalacién intercambiadores de calor. ..................... 103
Tabla 9.12. Costo de compra e instalacion COmMPIreSOres. ..........uuvvveeeeeeerreerrrrrieeeeeennn. 104
Tabla 9.13. Costo de compra e instalacion recipientes.........ccccccvvveeeeeeeereeiivienieneennnn. 105
Tabla 9.14. Costo de instalacion bandejas y total columnas. ...........ceevvveeeieeieeeeenennnns 106
Tabla 9.15. Costo de compra e instalacidn COMPreSOres. ..........evvvvveeeeeeeereerrrrrieeeeeenn. 110
Tabla 9.16. Costo de compra e instalacidon intercambiadores de calor. ..................... 110
Tabla 9.17. Costo de compra e instalacion reactor. ......ccoeeeeeeevveeiiiiieeeeeeeeeeeiiceee e, 111
Tabla 9.18. Costo de compra e instalacién columna de destilacion. ...........ccceeeune...... 111
Tabla 9.19. Costo de compra e instalacién separadores flash............ccccvvvvviieeeeennnn, 112
Tabla 9.20. Costo de compra e instalacién tanque de almacenamiento .................... 112
Tabla 9.21. Resumen de calculos CAPEX proyecto mediante Towler. ...................... 112
Tabla 9.22. Resumen de calculos CAPEX proyecto mediante Aspen...........ccceeene...... 113
Tabla 9.23. Depreciacién de los equipos planta de metanol verde para Towler y Aspen
...................................................................................................................................... 113
Tabla 9.24. OPEX estimados para casos Towler y ASpen. .........cccvveeeeeeeiiiiivviiiieeneennnn. 113



Indice de figuras

Figura 3.1. Consumo energético mundial segiin fuente de origen en EJ [1]............... 16
Figura 3.2. Matriz energética Chile. Obtenida de Energia Abierta CEN [3].............. 17
Figura 3.3. ERNC en Matriz energética de Chile. Obtenida de CEN [4]. ................... 18
Figura 3.4. Proyectos en evaluacién ambiental [4]. ......cccoeeeiiiiiiiiiiiiiiiineeiieeeeeee e, 19
Figura 3.5. Costo nivelado de electricidad renovable en USD/MWHh [5]........ccoeeeneee..n. 19

Figura 3.6. Densidades energéticas gravimétricas (kWh/kg) y densidades energéticas
volumétricas (kWh/l) en comparacion, grafico izquierda y derecha respectivamente

Figura 3.10.

[10]..cccovnnenn.

Figura 3.11.
Figura 3.12.

0 PSP PPPPPPRRN 21
Figura 3.7. Mecanismos de almacenamiento de hidrégeno para diferentes condiciones
152 SRRSO PPPPPPRN 22
Figura 3.8. Mecanismos de transporte de hidrégeno segin distancia a recorrer [12]. 22
Figura 3.9. Nomenclatura de cédigos para el hidrogeno [8].........ccccoveeeeeiiiiiriiiiirennnn... 23
Comparacion de las diferentes tecnologias para la electrdlisis del agua
................................................................................................................... 24
Produccién de hidrégeno y fuentes de origen en Mt [18]. .....veeeeeeiinnnnnn. 26
Brecha de costo entre hidrégeno verde y gris en USD/kg [12]................ 27
Capacidad de produccion acumulada anunciada en Mt anuales [21]..... 27

Figura 3.13.
Figura 3.14.
Figura 3.15.

USD/kg [5]. ..

Figura 3.16.

(5] PR

Figura 3.17.
Figura 3.18.
Figura 3.19.
Figura 3.20.
Figura 3.21.
Figura 3.22.
Figura 3.23.
Figura 3.24.
Figura 3.25.

Capacidad mundial acumulada de electrdlisis instalada en MW [21].... 28

Costo nivelado produccion de hidrégeno verde por zona en Chile en

................................................................................................................... 29
Costo nivelado produccién de hidrégeno verde en el mundo en USD/kg

................................................................................................................... 30
Demanda de hidrégeno en Chile 2019 [11].....ccceeeeiieeiiiieeeiieeieeeeeeeeeeeeen, 30

Demanda potencial de hidrégeno verde en Chile hasta 2030/35 [11]..... 31

Ficha técnica del metanol [25].......coeiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiie e 32
Nomenclatura de cédigos para el metanol [26]. ...........ooevvvriieeeeeeeeninnnnnne. 35
Proceso Lurgi produccién de metanol. Adaptado de ref. [53].................. 36
Demanda global metanol 2019 [24]. ......coeiiiiiieiiiiiiieeeeiieeeeeeeeeeeee e 39
Precio historico del metanol entre 1995-2020 [24].......coevevvvvieeeiiiiinneennn. 39
Costos estimados metanol verde segiin fuente de origen COz [24]......... 41

Comparaciéon metanol verde con otros combustibles en USD/GdJ [24].... 42

Figura 5.1. Simulacién planta de sintesis de metanol verde Aspen Plus................... 49
Figura 5.2. Tren de compresion didoxido de carbono...........ccceeeeveveiieiiiieiieeiieeeeeeeeeeeee, 51
Figura 5.3. Compresion hidrogeno verde y mezcla de reactivos........ccceeeeeeeevviviinnnnnn... 51

9



Figura 5.4. Precalentamiento, sintesis en reactor y posterior separacion. ................. 52

Figura 5.5. Reciclo y purga proceso de produccion metanol verde ...............cceeeeeeeeeee. 52
Figura 5.6. Expansién y separacion flash metanol crudo. ..., 53
Figura 5.7. Calentamiento y destilacién metanol-agua..........cccccccvveeeereeeiiiiiiiiiceneennnn. 54
Figura 5.8. Ultima separacion flash y obtencién metanol verde producto.................. 54
Figura 5.9. Integracion de calor utilizando 60% corriente salida del reactor en
intercambiador HX4. ...ooooiiiiiiiiiiiiiii e e e e 55
Figura 5.10. Integracién de calor utilizando 40% corriente salida del reactor en
intercambiador HXB. .......ccoiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiieeeeeeeeeeeeeeeeeeee e 55
Figura 5.11. Resultados proceso sintesis de metanol en reactor y producto final ...... 56
Figura 5.12. Resultados de entradas y salidas globales proceso. ..........ccccoeeeeevevineens 56
Figura 5.13. Resultados columna de destilacién (DT1) metanol verde. ...................... 57
Figura 5.14. Resultados destilacion final (KO2) metanol verde. .......ccccceeeevvvvvvvrrnnnnn... 57
Figura 5.15. Resultados primera separacion, purga y reciclo del proceso .................. 58

Figura 5.16. Precios de venta metanol verde obtenidos para los 5 casos en ambas
00T H0Yo (o) [o 7= - V=TT PRRR 67

Figura 5.17. Precios de venta obtenidos metanol verde para Caso 1) y 2) en ambas
INEEOAOLOZIAS. Luuuniieiiiiiiiiicee e e e e e e e e e e et e e e e e e e e e et b eaaeeeeaeeeeatb e aeaans 68

Figura 5.18. Precios de venta obtenidos metanol verde para Caso 1) y 3) en ambas
INELOAOLOZIAS. Luuuniiiiiiiiiiiicie e ettt e e e e e e e et e e e e e e e e e et b aaeeeeeaeeeerara e aeaans 68

Figura 5.19. Precios de venta obtenidos metanol verde para Caso 1) y 4) en ambas
00T Koo (o) [ 7= - V=T RO 69

Figura 5.20. Precios de venta obtenidos metanol verde para Caso 1) y 5) en ambas

00T Koo (o) [ 7= - V=T RPN 69
Figura 9.1. Seleccion de componentes planta de metanol verde. ...........cccevvveveereenenen. 81
Figura 9.2. Seleccion de modelo termodinamico planta de metanol verde.................. 82

Figura 9.3. Especificaciones flujo de entrada diéxido de carbono planta de metanol

L) e LT PP PP R UPPPPPPPP 82
Figura 9.4. Especificaciones flujo de entrada hidrégeno verde planta de metanol

A=) e L= TSRS 83
Figura 9.5. Parametros de entrada compresor CP1..........cccccevviviiiiiiiiiiiiiiccceeceeeeeee, 83
Figura 9.6. Parametros de entrada intercambiador HX1..........ccccooeeeeiiiiiiiiiiiiiiennnnnn, 83
Figura 9.7. Parametros de entrada compresor CP2..............ccccooviiiiiiiiiiiiiiiiii 84
Figura 9.8. Parametros de entrada intercambiador HX2............ccccooevviiiiiiiiiininnnnnnn. 84
Figura 9.9. Parametros de entrada compresor CP3........ccccoooiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiieeee e, 84
Figura 9.10. Parametros de entrada intercambiador HXS............cccccceeeeiiiiiiiiiiiiinnnn... 85

10



Figura 9.11.
Figura 9.12.
Figura 9.13.
Figura 9.14.
Figura 9.15.
Figura 9.16.
Figura 9.17.
Figura 9.18.
Figura 9.19.
Figura 9.20.
Figura 9.21.
Figura 9.22.
Figura 9.23.
Figura 9.24.
Figura 9.25.
Figura 9.26.
Figura 9.27.
Figura 9.28.
Figura 9.29.
Figura 9.30.
Figura 9.31.
Figura 9.32.

Parametros de entrada compresor CP4..........cccoovvveeiiiiiiieiiiiiieeeiiieeees 85
Parametros de entrada compresor CP5.............ovveeeeeiiiiiiiiiiiiiieieeeeiiienn, 85
Parametros de entrada compresor CPG6..........cccooovueeiiiiiieiiiiiieeeiiiiieeeee, 86
Parametros de entrada intercambiador HX4........c.cccooiiiiiiiiiiiiiinnnnnnnnn. 86
Parametros de entrada reactor R1. .......ccccooiiiiiiiiiiiiiniiieccee, 86
Parametros de entrada reactor R1. Pt2 .........ccccccciiiiiiiiiie, 87
Parametros de entrada divisor DIVI. ..., 87
Parametros de entrada intercambiador HX5..........ccccooviiiiiiiniiieinnne. 87
Parametros de entrada intercambiador HX6............cccoviieiiiniiieiennnnne. 88
Parametros de entrada separador flash KO1. .......cccccoeeiiiiiiiiiiiennin, 88
Parametros de entrada divisor DIV2. ..., 88
Parametros de entrada valvula VLV 1. ..., 88
Parametros de entrada valvula VLV2...........ccoccciiiiie, 89
Parametros de entrada separador flash TKFLI1. ......c....ccooovvvviiiieeeniinnn. 89
Parametros de entrada columna de destilaciéon DT1........cccoocvieeennnnneee. 89
Parametros de entrada columna de destilaciéon DT1. Pt2 ...................... 89
Parametros de entrada columna de destilaciéon DT1. Pt3 ...................... 90
Parametros de entrada rehervidor DT1IREB. ......cccccooviiiiiiiiiiiiiinn, 90
Parametros de entrada compresores CP7. .......ccccccvviiiiuiiinniiiiiiiiiiiinnnnnns 91
Parametros de entrada intercambiador HXS8.........ccccooiiiiiiiiiiiiiinnnninnn. 91
Parametros de entrada separador flash KO2. .......cccooeevviviiiviiiiiienninnnn, 91

Parametros de entrada reaccién de hidrogenacién de diéxido de carbono

para sintesis de metanol mediante modelo LHHW. .......ccccoooooiiimiiiiiiiiiiieeeee, 92

Figura 9.33.

Parametros “Driving Force Expression” del término 1 reaccién de

hidrogenacién de didxido de carbono para sintesis de metanol mediante modelo

| 91 = 1 = U PPUPPR 92
Figura 9.34. Parametros “Driving Force Expression” del término 2 reaccion de
hidrogenacion de didxido de carbono para sintesis de metanol mediante modelo

| 91 5 1 5 PP PPPPPPPPPPPNt 93
Figura 9.35. Parametros “Adsorption Expression” reaccién de hidrogenacién de
diéxido de carbono para sintesis de metanol mediante modelo LHHW........................ 93
Figura 9.36. Parametros de entrada reaccién “Water-Gas Shift” para sintesis de
metanol mediante modelo LHHW. ... 94

Figura 9.37.

Parametros “Driving Force Expression” del término 1 reaccion “Water-

Gas Shift” para sintesis de metanol mediante modelo LHHW. .................coooivvviiinnnnn... 94

11



Figura 9.38.

Figura 9.39.

Figura 9.40.
Figura 9.41.
Figura 9.42.

Parametros “Driving Force Expression” del término 2 reaccion “Water-

Gas Shift” para sintesis de metanol mediante modelo LHHW. .................cooovvvvininnnnn... 95
Parametros “Absorption Expression” reaccion “Water-Gas Shift” para

sintesis de metanol mediante modelo LHHW. ........cccccoiiiiiiiiiiiiiie e 95
Balances de materia planta de metanol verde Aspen Plus..................... 96
Balances de materia planta de metanol verde Aspen Plus. Pt2............. 96
Balances de materia planta de metanol verde Aspen Plus. Pt3............. 96
Balances de materia planta de metanol verde Aspen Plus. Pt4............. 97

Figura 9.43.
Figura 9.44.
Figura 9.45.
Figura 9.46.
Figura 9.47.
Figura 9.48.
Figura 9.49.
Figura 9.50.
Figura 9.51.
Figura 9.52.
Figura 9.53.
Figura 9.54.
Figura 9.55.
Figura 9.56.
Figura 9.57.

Figura 9.59.
Figura 9.60.
Figura 9.61.

Figura 9.62.
Figura 9.63.
Figura 9.64.
Figura 9.65.

Figura 9.66.

Factor de disefio velocidad de vapor para separadores verticales L-V. 100

Relacién L/D para disefio de recipientes. ........ccvveeeeeeeeeeieveviiieeeeeeeneennnns 100
Factores de material para intercambiadores de calor.............c............. 102
Factores de disefio para intercambiadores de calor. ..........ccoovunvervennnn... 103
Factores de presién para intercambiadores de calor................eeeeeee.. 103
Factores de disefio para COMPIreSOres. ....o..ccuvveeeeeerieeeereriieeeeeriineeneerannens 104
Rango de operacién de compresores [68]..........vveeeeeeiieiiieiiiiiieeeeeeeeneennn, 104
Factores de material para reciplentes. ........ccooeveevvveeeiiieiieeeiiiieeeeeeennnen, 105
Factores de presion para reciplentes. ...cooeeeeiiveeeiiiieeeeeeeeeeeeeiieeeeeenn 105
Factores de disefio para bandejas.........cccceeeeiiiiiiiiiiiiiiiieieeeeieiicceee e, 106
Factores de tipo de bandejas para columnas..........ccceeeeeeeeeviiiiiiieenennn... 106
Factores de material para bandejas. .........cccooeeeeiiiiiieiiiiiiineiiiiieeeeeeinn, 106

Tabla de valores para los parametros de las correlaciones de Towler.. 107

Tabla de valores para los parametros de las correlaciones de Towler. Pt2

................................................................................................................. 108
Tabla de valores para los parametros de las correlaciones de Towler. Pt3
................................................................................................................. 108
Factores de instalacién propuestos por Hand (1958). ........c.oovuveerennnnn... 110

Detalles flujo de caja Caso 1) evaluado para metodologia de Towler. .. 114

Detalles flujo de caja Caso 1) evaluado para metodologia de Towler. Pt2

................................................................................................................. 114
Detalles flujo de caja Caso 1) evaluado para Aspen.........cccceeeeeeeeenennnnns 114
Detalles flujo de caja Caso 1) evaluado para Aspen. Pt2...................... 115

Detalles flujo de caja Caso 2) evaluado para metodologia de Towler. .. 115

Detalles flujo de caja Caso 2) evaluado para metodologia de Towler. Pt2

12



Figura 9.67.
Figura 9.68.
Figura 9.69.

Figura 9.70.
Figura 9.71.
Figura 9.72.
Figura 9.73.

Figura 9.74.
Figura 9.75.
Figura 9.76.
Figura 9.77.

Figura 9.78.
Figura 9.79.

13

Detalles flujo de caja Caso 2) evaluado para Aspen. Pt2..................... 116
Detalles flujo de caja Caso 3) evaluado para metodologia de Towler... 116
Detalles flujo de caja Caso 3) evaluado para metodologia de Towler. Pt2

................................................................................................................. 117
Detalles flujo de caja Caso 3) evaluado para Aspen.........cccceeeeeeeeenennnn. 117
Detalles flujo de caja Caso 3) evaluado para Aspen. Pt2..................... 117
Detalles flujo de caja Caso 4) evaluado para metodologia de Towler... 118
Detalles flujo de caja Caso 4) evaluado para metodologia de Towler. Pt2

................................................................................................................. 118
Detalles flujo de caja Caso 4) evaluado para Aspen.........cccceeeeeeeeenennnn. 118
Detalles flujo de caja Caso 4) evaluado para Aspen. Pt2...................... 119
Detalles flujo de caja Caso 5) evaluado para metodologia de Towler. .. 119
Detalles flujo de caja Caso 5) evaluado para metodologia de Towler. Pt2

................................................................................................................. 119
Detalles flujo de caja Caso 5) evaluado para Aspen.........cccceeeeeeeeennnnnns 120
Detalles flujo de caja Caso 5) evaluado para Aspen. Pt2...................... 120



1. Introduccion

Unos de los desafios mas relevantes que enfrenta la humanidad actualmente es
mitigar los efectos del cambio climatico, provocado principalmente por el uso
desmesurado de los combustibles fésiles y sus respectivas emisiones de GEI que
conlleva su consumo. Debido a esto, tras la COP 21, se establecié como objetivo
mundial la carbono neutralidad para el afio 2050, por lo que las matrices energéticas
actuales, que se encuentran ampliamente dominadas por los combustibles fésiles,
deberan transitar hacia una matriz energética donde las energias renovables se
posiciones como una pieza fundamental en la generacién y consumo de energia.

En Chile, dentro de las medidas promovidas a nivel pais para lograr la carbono
neutralidad se encuentra la apertura del mercado del hidrégeno verde. Este hidrégeno
verde es el cimiento de las principales politicas publicas para descarbonizar el sector
energético mediante sus diversas aplicaciones en la industria energética, quimica,
petroquimica y en transporte. Se ha desarrollado una ambiciosa estrategia nacional
para promover su uso y produccién a gran escala, aprovechando sus fortalezas a nivel
pais en los recursos renovables como el potencial solar en la zona norte y el potencial
eblico en la zona Austral. Ya que el hidrégeno verde es dificil de almacenar y
transportar, surgen como solucion los carriers quimicos, dentro de los cuales destacan
el amoniaco y el metanol.

El metanol ha tomado relevancia a nivel mundial gracias a sus diversos usos en
multiples ramas de la industria productiva, haciendo énfasis en su uso como
combustible en barcos y vehiculos. En el contexto de la transicién energética y el
establecimiento de una demanda sostenida de hidrégeno verde, se busca iniciar la
produccion de metanol verde en la zona de Magallanes, utilizando el diéxido de
carbono liberado a la atmosfera por empresas de la zona como Methanex o Enap, en
conjunto con el hidrégeno verde, mediante un proceso de produccién sustentable.

La implementacion del metanol verde a nivel pais ya cuenta con la aprobaciéon de
estudios de impacto ambiental e incluso ya existe una planta piloto en Magallanes,
Haru Oni, del consorcio HIF Global integrado por empresas como Porsche, Siemens y
ExxonMobil. En el presente informe se busca estudiar la implementacién de esta
alternativa de producciéon verde desde el punto de vista técnico y econémico a una
pequenia escala industrial, considerando las capacidades de producciéon en la zona,
simulando el proceso en Aspen Plus y realizando un analisis econémico para
determinar los montos de inversién inicial del proyecto, y los escenarios favorables
donde los precios de venta del metanol verde sean competitivos con los precios actuales
del mercado del metanol convencional.
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Objetivos y alcances

2.1.0bjetivo general

Estudiar la factibilidad técnica y econémica de producir metanol verde a partir
de hidrégeno verde en la zona austral de Chile utilizando el simulador Aspen
Plus.

2.2.0Dbjetivos especificos

Realizar un estudio bibliografico sobre estado del arte del metanol verde.
Desarrollar modelo de simulacién de proceso para la produccién de metanol
verde utilizando hidrégeno verde en Aspen Plus.

Realizar estudio de mercado para uso de hidrégeno verde en producciéon de
metanol verde en zona austral de Chile.

Realizar un analisis técnico al proceso de produccién de metanol verde
simulado en Aspen Plus.

Realizar una evaluacién econémica del proceso de producciéon de metanol verde.

2.3.Alcances

El estudio estara limitado a la informacién que se encuentre disponible en la
base de datos de la Universidad de Concepcion y documentos publicos de la red.
Este trabajo no considerara la produccién de hidrégeno verde ni de didéxido de
carbono puro en la simulacién y el proyecto. En cambio, se supone una
alimentacién continua de la materia prima suministrada por proveedores.

Los analisis econdmicos realizados en este trabajo utilizaran datos econémicos
basados en el mercado nacional actual, y cuando corresponda, en proyecciones
revisadas en la literatura para el mercado nacional futuro.

El analisis técnico estara limitado por las capacidades y limitaciones del
simulador Aspen Plus (V11) proporcionado por la Universidad de Concepcion.
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3. Marco teorico

3.1. Contexto Energético

En el contexto actual mundial el rol de la energia es protagénico debido a su constante
y creciente demanda para abastecer a toda la poblacién. También, es importante por
su calidad y eficiencia en materia de contaminacién, por lo que la fuente de donde
proviene esta energia es aiin mas relevante si tomamos en cuenta el inminente proceso
de cambio climatico. La Figura 3.1 ((IEA), 2021) representa el consumo energético
total segin fuente de origen en EJ (Exadoule). En el grafico de la izquierda se
representa el consumo para el afio 1973 y en la derecha para el 2019. Es notorio ver
que con el paso del tiempo el consumo de carbén y combustible ha disminuido en
intensidad para dar paso a la electricidad, pero, por otro lado, el uso de
biocombustibles y desechos reutilizables también disminuyo cuando la légica indicaria
lo contrario.

1973 2019

Other®
3.6% Coal*

™~

Biofuels
and 40.4%
waste®
10.4%
gas
16.4%
194 EJ 418 EJ

Figura 3.1. Consumo energético mundial segiin fuente de origen en EdJ [1].

A pesar de las adversidades provocadas por la pandemia del Covid-19 y el aumento en
los precios de los componentes de la energia edlica y solar, la capacidad instalada
mundial de energias renovables aumento un 11% en 2021 alcanzando el valor de 3.146

GW [2].

En 2021, China se convirti6 en el primer pais en superar 1 TW de capacidad de
energia renovable instalada. Su capacidad total instalada de energias renovables
aumentd en 136 GW durante el afio, lo que representa alrededor del 43% de las
adiciones mundiales. Las energias renovables generaron el 28,3% de la electricidad
mundial en 2021, similar a los niveles de 2020 (28,5%) y superior al 20,4% de 2011. A
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pesar del progreso de las energias renovables en el sector eléctrico, el aumento de la
demanda energética mundial se cubri6 principalmente con combustibles fésiles [2].

3.1.1. Energias Renovables No Convencionales en Chile
El consumo de energia en Chile esta regido, en su mayoria, por la demanda de grandes
industrias sumado al uso de los hogares de millones de familias. La matriz energética
que alimenta estas grandes demandas estda dividida de la siguiente forma,
representada mediante la Figura 3.2 [3].

Capacidad instalada neta por tecnologia Capacidad instalada neta por sistema
® SEN 31173 99,4%
® SEA 69,79 0,2%
® SEM 12932 0,4%
Total 31372 100%

Fuente: Infotécnica - CEN Datos: Energia Abierta.

- Eolica

W Dissel
. Carbon

;,\ Biomasa
@ Gas Natural

a  Concentracion Solar de Potencia

m== Solar fotovoltaico
n: Hidraulica de Pasada

_Zf“,;lm Hidraulica de Embalse

€ MiniHidraulica de Pasada

Fuente:Infotécnica - CEN. Datos: Energia Abierta. Fecha Gltimo o Geotermia
dato: 03/04/2023

Figura 3.2. Matriz energética Chile. Obtenida de Energia Abierta CEN [3].

El Sistema Eléctrico Nacional (SEN) estd compuesto por los antiguos sistemas
Interconectado Central (SIC) e Interconectado del Norte Grande (SING), abarcando
desde la region de Arica y Parinacota hasta la regién de Aysén. El Sistema Eléctrico de
Aysén (SEA) es el que alimenta esa regién y de forma andaloga pasa con el Sistema
Eléctrico de Magallanes (SEM).
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La capacidad instalada neta a nivel nacional a la fecha de abril 2023 es de 31.372 MW,
donde casi la totalidad es aportada por el SEN con un 99,4%, dividiéndose el resto
entre SEA y SEM.

De estos 31.372 MW, la capacidad instalada neta de generacién eléctrica en base a
tecnologias ERNC asciende a un total de 12.176 MW, representando un 38,8% de la
capacidad total de la matriz energética nacional. La mayoria de estas tecnologias se en
encuentra en el SEN sumando un total de 12.132 MW, con una predominancia del
panel solar fotovoltaico. Solo 31 MW pertenecientes al SEA y 13 MW pertenecientes al
SEM son los restantes [4].

Capacidad Instalada Neta 1% /_ 4% . Convencional Convencional
\1 33% o
Edlica 0O:  Mini Hidraulica de Pasada
12.132
[Mw]

Biomasa o Geotermia

Q,
57% ‘}Ii\. Concentracidn Solar de Potencia
5% 0%

o

6% Solar fotovoltaico

10% T

ERNC dentro de la Matriz Nacional

3%
84% 0,3%
2,0%
61,2% 38,8% 12,7%
13

(Mw] 22,0%

100%
Fuente: Infotécnica- CEN Datos: Energia Abierta Blockchain: Certificado. Fecha dltimo dato: 03/04,/2023 5

Figura 3.3. ERNC en Matriz energética de Chile. Obtenida de CEN [4].

Aunque las fuentes de ERNC estén bordeando un 40% en abastecimiento, se requiere
avanzar en mayor grado en base a los desafios planteados a nivel pais para el afo
2050. La necesidad de un mayor énfasis en las fuentes de ERNC en el escenario
energético nacional queda en evidencia con los 109 proyectos en etapa de calificacion
dentro del Sistema de Evaluacion de Impacto Ambiental (SEIA). En su conjunto estos
proyectos suman 11.042 MW entre 19 parques edlicos y 88 parques solares
fotovoltaicos, significando una inversiéon total de 12.093 MMUSD [4].
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Distribucion de Proyectos ERNC segiin Potencia e Inversion Potencia Inversian

Edlica ‘f'l'. Concentracion Solar de [ 35% 0%
- . (]
Biomasa O Mini Hidraulica de Pasada 1['1‘11%]2 [I\}Iﬁhtllj?.;sl;)]
Solar fotoveltaico o Geotermia _/ 60%
65%

Nota: Los valores de MW e inversion podrian modificarse, de acuerdo a la evaluacion

Figura 3.4. Proyectos en evaluacién ambiental [4].

Los costos para producir electricidad a partir de ERNC pueden variar segtn el tipo de
tecnologia que se utilice, asi lo detalla el documento “Estrategia nacional de hidrégeno
verde” del Ministerio de Energia de Chile [5]. En este documento se encuentra una
proyeccién a largo plazo realizada por McKinsey & Company para el costo nivelado de
electricidad renovable producida por dos plantas solares fotovoltaicas, una en la regién
de Antofagasta y otra en la Metropolitana, y una edlica on-shore o en tierra (a
diferencia de la off-shore que es en mar) para la region de Magallanes. Esta dltima,
que es la zona de interés, se estima que tenga un costo aproximado de 23 USD/MWh
para el afio 2025.

40
35
30
25

10 Norte
(solar fotovoltaica,
5 R. Antofagasta)

2020 25 30 35 40 45 2050

Figura 3.5. Costo nivelado de electricidad renovable en USD/MWh [5].

En relacién con los precios actuales que tiene la electricidad renovable producida por
ERNC, se tienen los resultados del proceso de licitacién de energia para clientes
regulados realizada el afio 2017/01 analizados por ACERA [6]. Es posible verificar
valores de precios nivelados promedio de forma individual para las siguientes
tecnologias: generacion solar fotovoltaica 32,5 USD/MWh; edlica 42,7 USD/MWh; y la
Solar CSP 48 USD/MWh [6].

3.1.2. Potencial edlico en la zona de Magallanes
Gracias a sus fuertes vientos la region de Magallanes siempre ha sido foco para
posibles instalaciones de plantas productoras de ERNC. Los vientos del extremo
austral soplan con la misma energia en tierra que mar adentro, por lo que, turbinas
eblicas de 120 metros de altura pueden alcanzar factores de planta sobre 60% en
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tierra, equivalente a turbinas off-shore en otros paises [5]. La region posee uno de los
mejores recursos edlicos a nivel nacional, alcanzando un potencial estimado de 126.000
MW. Este potencial se encuentra distribuido principalmente en la Isla Grande de
Tierra del Fuego, concentrando cerca del 41% de la capacidad edlica regional y con un
factor de planta promedio de 50%, esto en un radio menor a 100 km desde la ciudad de
Punta Arenas [13].

Con el propésito de aprovechar esta oportunidad de generar electricidad a partir de
energias renovables, se han puesto en marcha varios proyectos en la zona. En la Tabla
3.1 se muestran los distintos proyectos presentes en la zona con su respectiva
capacidad de potencia de aerogenerador. El que méas destaca en la actualidad es el
proyecto Haru Oni que a partir de CO2 y Hz verde (obtenido mediante electrélisis
alimentada por aerogeneradores) produce e-metanol el que finalmente se convierte en
e-gasolina.

También destaca el proyecto Faro del Sur, el mas grande de la regién con una
capacidad de 325 MW y una inversion de 500 MMUSD, el cual finalmente fue
desistido.

Tabla 3.1. Centrales edlicas en la zona de Magallanes [7]. AceraChile

Proyecto Ubicacion Estado Tecnologia Potencia
Neta
Cabo Negro Pecket Energy | Cabo Negro, Operacién Edlica 2,6 MW
Magallanes
Viento Patagénicos ENAP | Cabo Negro, | Operacién Eblica 10,3 MW
Magallanes
Parque Eoélico Faro del Sur | Magallanes Desistido Edlica + H2 325 MW
Proyecto piloto Haru Oni 15Km Norte | Preparacién Edlica + H2 3,4 MW
Cabo Negro

3.2.Hidro6geno verde

3.2.1. Antecedentes del Hidrégeno

El hidrégeno es el elemento mas abundante en el universo, constituyendo
aproximadamente el 75% de la materia. Generalmente, se encuentra combinado con
otro elemento: se combina con oxigeno formando moléculas de agua, o con carbono
formando compuestos organicos [8]. Debido a su reactividad, sélo existe en la tierra en
compuestos como el agua y materiales organicos como hidrocarburos y minerales. Es
un gas incoloro, inodoro, insipido e inflamable que sélo puede ser detectado por
sensores especificos o reacciones tipicas [9]. Como no se encuentra de forma libre en la
Tierra, no es un recurso natural, es decir, hay que producirlo al igual como sucede con
la electricidad, motivo por el cual se suele decir que el hidrégeno es un vector
energético [10].

El hidrégeno, ademas de su importancia en el sector energético, se utiliza como
materia prima en la industria quimica para la produccién de compuestos como el
amoniaco, metanol, peréxido de hidrégeno, polimeros y disolventes. También se utiliza
para hidrogenar grasas y aceites, en la producciéon de vitaminas, procesos quimicos y
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otros productos farmacéuticos. Por ultimo, tiene otros usos como ambiente inerte o
reductor en la industria petroquimica para el tratamiento de metales, refineria,
aceros, fabricacion de vidrio y soldadura [22].

En comparacién con otros combustibles como el diésel o el metanol, el hidrégeno posee
una mayor densidad energética por unidad de masa, como lo representa el grafico de la
izquierda en la Figura 3.6, haciéndolo atractivo como combustible para su uso en el
transporte. Sin embargo, presenta una baja densidad energética por unidad de
volumen, como representa el grafico de la derecha. En otras palabras, se necesita
mover mayores volumenes de hidrégeno para satisfacer demandas energéticas
1dénticas a la de otros combustibles [11]. Es por esto Gltimo, que se puede ahorrar una
gran cantidad de energia envasando quimicamente el hidrégeno en carriers como el
amoniaco o el metanol.

0 5 10 15 20 25 30 3 40 o 2 4 6 s 10 12 14

hidrogeno atmosférico 0,003 kwh/|
celdas de litio | 0,3 kWh/kg hidrogeno 200 bar 0,6 kWh/I
hidrogeno 350 bar 0,8 kWh/I
amoniaco I 5.2 kWh/kg hidrogeno 700 bar 13 kWh/1
hidrogeno licuado 2,4 kWh/I
metanol 5,4 kWh/kg
gas natural atmosférica 0,01 kWh/I
carbén 8,1 kWh/kg gas natural 200 bar  e— 2 K'\Wh/|

gas natural licuado  we————— C 5 kWh/l

d | N
iésel 11, kWh/kg celdas de litio e 0,7 kWh/|

gas natural 18,8 kWh/kg — 43 KW

diésel 10, kWh/!
hidrogeno 33,3 kWh/kg carbon 12,9 kWh/I
Figura 3.6. Densidades energéticas gravimétricas (kWh/kg) y densidades energéticas
volumétricas (kWh/l) en comparacién, grafico izquierda y derecha respectivamente [11].

Actualmente, el hidrégeno es almacenado como gas comprimido en estanques o
estructuras de acero inoxidable. Sin embargo, debido a su baja densidad energética
volumétrica en comparaciéon con los combustibles mencionados, requiere el desarrollo
de avanzados métodos de almacenamiento que mejoren su densidad. Esto ha
fomentado la investigacion de mecanismos de almacenamiento como el uso de la
licuefaccién, la ya mencionada exploraciéon de portadores quimicos (carriers) y el
almacenamiento en materiales sélidos por absorcién o adsorciéon. En la Figura 3.7 [12]
se detalla el mecanismo de almacenamiento con sus respectivos rangos de presion y
temperatura para diferentes volumenes de escala.

Generalmente el hidrégeno no es producido en el lugar de uso final, por lo que una red
optima y eficiente para su transporte y distribucién es esencial. La Figura 3.8 [12]
detalla las condiciones segiin distancia a recorrer.
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Baja Escala (volumen, tiempo) Grandes Volimenes

Dias Semanas Meses
De 30 a 250- Almacenado a De30a Almacenadoa
700 bar 250-1000 bar 100bar  10-1000 bar
Presurizado
Gas @ 50-< 1000 bar
Licuefaccion Almacenadoa 1 bar,

Liquido @ 1 bar, -253°C 0.2-200 tonH ftanque

Almacenado a 1 bar,
Compuestos hasta -1-10K tonkd.o
Quimicos S0k ton NH,tanque
« Amonlaco: Liquido @ -33°C
« LOHC: Liguido @ Almacenado a 1 bar,

T, 0.2-4 5k tonH_
tangue

condiciones normales

Figura 3.7. Mecanismos de almacenamiento de hidrégeno para diferentes condiciones [12].

Distancia hasta
punto de demanda

Intercontinental Regional

Presurizado

Gas @ 50-<1000 bar

S

FICACION EM LA

Licuefaccién acmcn;runég!w Taztmnzlwmrum

Liquido @ 1 bar, -253°C

@ 1-4 bar ~2.5-4 ton LH,

CAMION REGASIFICACION EN
CRIOGENICO (LH,] ELPUNTO DE CONSUMO

Compuestos
Quimicos e SRSCONY,
+ Amoniaco: Liguido @ -33°C : @~ 5 ton of NH, or 1.7 ton LOHC

* LOHC: Liquido @
condiciones normales

'y

BUQUE CRIOGENICO RECONVERSION QUIMICAENEL.
[NH, , LOHC) PUNTO DE CONSUMO

Figura 3.8. Mecanismos de transporte de hidrégeno segin distancia a recorrer [12].

Como fue mencionado anteriormente, el hidrégeno tiene multiples usos gracias a que
es versatil, limpio y un portador de energia en varios sectores productivos. No
obstante, también es relevante el proceso productivo para obtener dicho hidrégeno.
Debido a esto, se clasifica segin sus diversos procesos productivos y fuentes de origen.
Para facilitar su clasificacién, se utiliza una nomenclatura de cédigos de colores con la
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finalidad de calificar su impacto en la produccién de gases de efecto invernadero (GEI).
La Figura 3.9 [8] muestra la nomenclatura tipica utilizada, clasificandolos en 4 tipos:
hidrégeno gris, que utiliza como fuente de origen el gas natural o el carbén mediante el
proceso SMR o gasificacién; hidrégeno azul que es igual al gris, pero utilizando
tecnologia de almacenamiento y captura de COzg; hidrégeno turquesa, mediante gas y
pirolisis; hidrégeno verde, obtenido mediante electrdlisis del agua usando electricidad
obtenida de ERNC.

Color GREY BLUE TURQUOISE GREEN
HYDROGEN HYDROGEN HYDROGEN HYDROGEN

Process SMR or gasification Pyrolysis Electrolysis
with carbon capture
(85-95%)

Source Methane or coal Renewable

g electricity

Figura 3.9. Nomenclatura de cédigos para el hidrogeno [8].

La produccién de hidrégeno para el afio 2020 se basé, principalmente, en gas natural y
carbén, conformando un 95% de la produccién. La electrélisis produjo alrededor del 5%
del hidrégeno mundial, como subproducto de la produccién de cloro [8]. El proceso
productivo de interés es el hidrdégeno verde, ya que promueve una transicién
energética sustentable debido a su fuente de origen, que son energias renovables, y su
nula emisién de GEI solo produciendo Oz como subproducto. También se mencionara
tangencialmente el hidrogeno azul y su importancia a nivel mundial debido al uso de
tecnologia de almacenamiento y captura de COgz, o como se le conoce por sus siglas en
ingles CCUS (Carbon Capture, Utilisation and Storage).

3.2.2. Produccion Hidrogeno verde

La electrélisis es un proceso electroquimico mediante el cual, a partir de electricidad,
se obtiene hidrégeno y oxigeno a través de la descomposicién de la molécula de agua.
Se trata de un método de producciéon de hidrégeno de manera sustentable, siempre y
cuando la energia eléctrica que se utilice sea producida a partir de fuentes renovables,
como lo es la energia eélica. Su producciéon ocurre en un dispositivo electroquimico
llamado electrolizador, conformado por un catodo y un anodo que separan las
moléculas de agua en hidrégeno y oxigeno mediante la aplicacién de corriente eléctrica
[14].

La reacciéon que describe el proceso es la Ec. (1):

2H,0(1) « 2H,(g) + 0,(9) (1)
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Los electrolizadores son tipicamente divididos en 4 tecnologias principales: Los
electrolizadores alcalinos (AE), la membrana de intercambio de protones (PEM), las
celdas éxido sélido (SOEC) y la membrana de intercambio de aniones (AEM). Estas dos
ultimas presentan un gran potencial, pero se encuentran ain en etapa de
investigacion y desarrollo (R&D). La importancia del proceso radica en la eficiencia de
los electrolizadores para separar la molécula de agua. La siguiente Figura 3.10 [10]
muestra las principales caracteristicas de las tecnologias mencionadas, exceptuando la

AEM.

ELECTROLISIS ALCALINA

ELECTROLISIS PEM

ELECTROLISIS SOEC

Temperatura [°C) 60 - 85 40-80 800 - 1000
Presidn (bar) <30 <3 1-5
Consumo energético.
(KWh/Nm3 de H2) 43-50 42-47 32-37
Costo [€/kW) 1000 - 1500 1500 - 2000 Protatipos
Eficiencia global 60-70 % 70-80 % 85-95%
Vida itil (horas) > 100000 10000 - 50000 En investigacidn
Tecnologia bien probada y N " Electrolito sdlido. Alta presidn de
Ventai desarrollada comercialmente. Es ElECtI'UULD Snli.?ju' 1;“3 gretsm&fjti los os gases de salida. Bajo consumo
entajas el tipo de electralisis de mayor g?eiris:ja: ;;1'8:;3 alé: ;e grri]eanti de electricidad. Menor exigencia
durabilidad y menor costo en la calidad del agua.
Elf;ctmlit_u liquido corrosivo. Elevadas costos de los catalizadores _Lim'rlada v_ida de_biu_iu a los
Inconvenientes B_a]a presion dg los gases de y de las membranas. Gran exigencia ciclos te_rrnlc_us. “”“‘a_c'”““
salida y necesario una etapa de aa ol 3 o alimentaciéi en las aplicaciones debido a las
purificacidn posterior del Hz g temperaturas de operacion
e o CI¢}
=t H, 0, 4= - H,
Esquema
== H,0
Anodo Catodo
Diafragma Membrana polimérica Membrana de dxido ceramico

Figura 3.10. Comparacién de las diferentes tecnologias para la electrélisis del agua [10].

Las tecnologias principalmente utilizadas son la alcalina y la PEM. Estas difieren en
varios puntos, pero principalmente en el electrolito. Mientras los electrolizadores
alcalinos wutilizan un electrolito liquido de hidréxido de potasio (KOH), los
electrolizadores PEM no requieren de ningun electrolito liquido ya que utilizan una
membrana [15]. La Tabla 3.2 muestra las principales ventajas y desventajas de ambas
tecnologias.
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Tabla 3.2. Ventajas y desventajas tecnologias AE y PEM [16].

Electrolizador Ventajas Desventajas
Tecnologia establecida Tamano y complejidad del sistema
Alcalino Costos de inversién maés bajos Bajo rango de carga parcial
Mayor capacidad de produccién Baja presién de operacion
Alta eficiencia para uso comercial Baja flexibilidad operativa
Mas pequero, flexible y modular Elevados costos de inversién
PEM Buena capacidad de carga parcial | Gran exigencia de agua alimentacion
Alta presién de operacién Falta desarrollo a escala industrial

En comparaciéon con los AE, uno de los aspectos mas preponderantes de los
electrolizadores PEM es su flexibilidad operativa, la cual les permite adaptarse
rapidamente a las fluctuaciones en la alimentacién de la red, aumentando o
reduciendo su produccién en minutos o incluso segundos. Esto tiene especial
relevancia cuando los equipos son conectados a un suministro de electricidad variable,
como puede ser la alimentacion constante de electricidad de la red (“on grid”) o la
alimentacién directa de parques solares o edlicos (“off grid”) [17].

3.2.3. Mercado y economia del Hidrégeno verde
El hidrégeno es un actor importante en la economia mundial. El mercado actual del
hidrégeno esta valorado en 120.000-140.000 MMUSD/afio y estd dominado
principalmente por usos quimicos, siendo el principal la produccion de amoniaco. Con
la masificacién del hidrégeno para multiples usos, se espera que su mercado crezca 10
veces el tamafio actual, valorandose en 1.500-2.000 BUSD/afo para el 2050 [12].

En 2021, la producciéon mundial total fue de 94 millones de toneladas de hidrégeno (94
Mt Hb2), presentando un aumento del 5% respecto al ano anterior y en comparacion con
las 91 Mt de 2019 (nivel prepandémico). Esta produccién conto con emisiones
asociadas de mas de 900 Mt de CO2. El gas natural sin CCUS es la ruta principal y
representé el 62% de la produccién de hidrégeno en 2021. La produccién de hidrégeno
a partir del carbon represent6 el 19%, dandose principalmente en China. También se
obtiene hidrégeno como subproducto del reformado en refinerias con un 18%. El resto
lo conforman cantidades limitadas: 0,7% mediante el uso de petroéleo, 0,7% produccion
con bajas emisiones casi todas a partir de combustibles fésiles con CCUS, y con sé6lo 35
mil toneladas (35 kt H2) Hz verde producido mediante electrélisis representando un
0,04% del total. La cantidad de hidrégeno verde, aunque es muy pequefia, aumento
casi un 20% en comparacion con 2020, lo que demuestra la creciente irrupcion de los
electrolizadores. Todo lo anteriormente mencionado esta graficado en la Figura 3.11
[18].
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Figura 3.11. Produccion de hidrégeno y fuentes de origen en Mt [18].

China es el mayor consumidor mundial, con una demanda en 2021 de unos 28 Mt de
Hs, un 5% mas que en 2020. Estados Unidos es el segundo y Oriente Medio el tercer
mayor consumidor, con alrededor de 12 Mt H2 cada uno, con una demanda en 2021 que
aument6 un 8% y un 11% respectivamente respecto a 2020 [18].

La mayor parte de la produccién de Hz se produjo a partir de combustibles fésiles,
aspecto que no contribuye a mitigar el cambio climatico. Existen diversos factores que
explican por qué la mayor parte de la demanda es cubierta por combustibles fosiles,
pero el mas importante es el costo. Hoy en dia, el hidrégeno renovable producido a
partir de electrélisis es 2 a 3 veces superior que el obtenido a partir de reformado de
metano con vapor (SMR), teniendo un valor de 5,5 y 1,8 USD/kg respectivamente (ver
Figura 3.12) [12]. Sin embargo, dentro de cinco a diez anos, impulsados por fuertes
reducciones en el gasto de capital de electrolizadores de alrededor del 70% al 80% y la
caida de los costos nivelados de energias renovables, los costos del hidrégeno verde
podrian disminuir a 1-1,5 USD/kg aprox. en ubicaciones 6ptimas y a 2-3 USD/ kg
aprox. en condiciones promedio [19].

A nivel mundial, el sector ha anunciado mas de 1.000 propuestas de proyectos a gran
escala hasta finales de enero de 2023, compuesto por propuestas verdes y otras que no.
Del total, 795 tienen como objetivo su puesta en marcha total o parcial hasta 2030 y
representan un total de 320.000 MMUSD en inversiones. Europa sigue siendo el lider
mundial en propuestas de proyectos de hidrégeno, con la mayor inversiéon (117.000
MMUSD). América Latina y América del Norte siguen a Europa, representando cada
una casi un 15% de las inversiones anunciadas [21].

Ademas, la introduccién de los impuestos de carbono para las emisiones relacionadas
con la produccién de hidréogeno gris podria influir en gran medida, disminuyendo la
brecha de costos entre el hidrdgeno verde y el gris. Si se supone un costo de carbono
agregado aproximado de 50 USD/t COz2eq para 2030, de 150 USD/t COz2q para 2040 y
de 300 USD/t COszeq para 2050, se podria adelantar el punto de equilibrio mas
temprano para el hidrogeno renovable a un periodo entre los afios 2028-2034, donde el
afo exacto dependera de la disponibilidad de los recursos locales [20]. Asumiendo un
impuesto al carbono de 100 USD/t CO2¢q, el hidrogeno gris alcanzaria un valor de 3,0
USD/kg.
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Figura 3.12. Brecha de costo entre hidrégeno verde y gris en USD/kg [12].

3.2.4. Situacion del Hidrégeno verde en el mundo

A escala mundial existen 112 propuestas de proyectos de giga-escala (mas de 1 GW de
electrolisis para el suministro de hidrégeno verde o mas de 200.000 kt anuales de
hidrégeno azul o bajo en carbono) que requieren 150.000 MMUSD de inversién hasta
2030. De estas 112 propuestas, 91 son renovables y 21 de hidrégeno bajo en carbono.
Las empresas han anunciado planes de produccién de 38 Mt anuales de hidrégeno
limpio en todo el mundo para 2030, entre hidrégeno verde y azul, de las cuales
aproximadamente la mitad se encuentra en fase de planificacién o ha comprometido
capital. De estas 38 Mt anuales, 25 Mt anuales corresponden a hidrégeno renovable y
el resto a hidrégeno azul [21]. Todo lo anteriormente mencionado se encuentra
representado en la Figura 3.13.

3g |Low-carbon

hydrogen
Announced’

Planning?

Committed®

Renewable
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29 2030

Figura 3.13. Capacidad de producciéon acumulada anunciada en Mt anuales [21].
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Todas las regiones muestran un crecimiento en el suministro de hidréogeno verde para
el afio 2030. En particular, el continente africano ha anunciado una nueva capacidad
significativa de mas del 200%, al igual que Oriente Medio donde los volimenes
anunciados son mas del doble. Sin embargo, Europa y Norteamérica siguen siendo los
mayores mercados de suministro de hidrégeno, con 13 Mt anuales y 9 Mt anuales,
respectivamente [21].

En Norteamérica, mas del 70% de la capacidad anunciada es de hidrégeno azul, lo que
supone un menor coste para el usuario final. Lo anterior, debido a que los
desarrolladores en Estados Unidos han recibido créditos fiscales por usar CCUS.
Ademas, el hidrégeno bajo en carbono requiere menos inversién de capital, entre
2.500-3.500 MMUSD/Mt, frente a los 4.500-7.000 MMUSD/Mt del hidrégeno verde.
Esto podria explicar la mayor implementacion de un sistema en vez del otro.

La implementacion en la capacidad de electrélisis creci6 un 30% a finales de ano
comparando 2022 frente a 2021, alcanzando los 700 MW. La capacidad instalada
equivale a unas 90 kt anuales de suministro de hidrégeno verde o aproximadamente el
10 % de la capacidad instalada de produccion limpia en el mundo. En la actualidad, la
mayor capacidad implementada se encuentra en China con unos 300 MW, seguida de
Europa con 180 MW, 80 MW en Norte América y 140 MW en el resto del mundo [21].

Technology
B Akaline 700

B PeEM

. Other/unknown 530"

240

|
2019 20 21 2022

Figura 3.14. Capacidad mundial acumulada de electrélisis instalada en MW [21].

La reparticiéon de las tecnologias alcalina, PEM y de otros electrolizadores se ha
mantenido relativamente estable en los ultimos dos afos, con la tecnologia AE
representando alrededor del 60%, seguida de PEM con casi un 30% (ver Figura 3.14
[21]). En China, el mercado mas grande, la mayor parte de la capacidad de electrélisis
desplegada es de tecnologia alcalina, mientras que la cuota de la tecnologia PEM es
mayor en Europa y Norteamérica.

Los datos también revelan que el desarrollo e implementacion de proyectos puede
llevar mas tiempo del estimado inicialmente. Por ejemplo, en octubre de 2021 la
industria habia anunciado una implementacién acumulada de casi 6 GW de hidrégeno
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verde para finales de 2022, mientras que el despliegue real en enero de 2023 era de
s6lo 700 MW. Los préximos tres a cinco anos representan un importante reto de
ampliaciéon [21]. Para 2030, 38 Mt anuales son aproximadamente la mitad de lo que se
necesita para alcanzar un escenario neto cero (75 Mt anuales en 2030). Cerrar esta
brecha es todo un reto, ya que los proyectos de hidrégeno renovable se enfrentan a la
lentitud de los permisos, el suministro de electrolizadores, paneles solares, turbinas
eblicas y las limitaciones de capacidad.

3.2.5. Situacion del Hidr6geno verde en Chile

Chile gracias a su enorme potencial en diversas fuentes de ERNC a lo largo del pais,
tiene una ventaja comparativa muy alta en cuanto a otros paises, ya que los precios de
produccién son relativamente bajos, sobre todo en la energia solar debido a su alta
radiacién, y del recurso eélico debido a atractivas ubicaciones costeras con potentes
rafagas de viento. Esto permite que Chile se pueda convertir en un productor de
hidrégeno verde a gran escala, para asi descarbonizar su propia matriz energética y
volverse menos dependiente de la importacién de combustibles fésiles, y a su vez,
proveer hidrégeno a paises como por ejemplo Japdén, cuya demanda por este vector
energético ya esta planificada [23].

El documento “Estrategia nacional de hidréogeno verde” [5] publicado por el Ministerio
de Energia de Chile el afio 2020, presenta un grafico que compara el costo nivelado
para la produccién de hidrégeno verde (en USD/kg H2) para la zona Norte, Centro y
Sur de nuestro pais, como lo representa la Figura 3.15. En este grafico es posible ver
una proyeccién para el afio 2030, donde la producciéon de hidrégeno verde en la zona
Sur y Norte del pais tendran un valor de 1,3 y 1,4 USD/kg Hz respectivamente.

2,5 2,6
2,0 2,0
Norte 1,8
1,6
1,7 1,4 L

1,2 1,3 1,2

1.0 1.3 \ =
11 11 1,1 10

1,0 0.5 —
0,5 2 0,8
2020 25 30 35 40 45 2050

Figura 3.15. Costo nivelado produccién de hidrégeno verde por zona en Chile en USD/kg
[5].

Estos valores, segiin la proyecciéon realizada por McKinsey & Company, reflejan que el
hidrégeno verde producido en el desierto de Atacama y en la Regién de Magallanes
tendria el costo nivelado de produccién mas bajo del mundo al 2030, habilitando una
produccion competitiva a gran escala. En la Figura 3.16 se comparan los precios de los
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paises que seran competitivos en la produccién de hidréogeno verde para el afio 2030.
En esta comparacién no se consideran costos de compresion, transporte y distribucién,
los que varian segun la aplicacién final.

2,6

2,2 2.1

Chile Medio Aus- China UE EEUU
Oriente tralia

Figura 3.16. Costo nivelado produccién de hidrégeno verde en el mundo en USD/kg [5].

En Chile, segin estimaciones del informe final para el desarrollo del mercado del
hidrégeno verde, la producciéon de hidréogeno para el afio 2019 asciende a unos 58.500
t/afio. Los principales consumidores de hidrégeno son las refinerias de petréleo ENAP
Aconcagua y Bio Bio. Estas utilizan hidrégeno en sus procesos de hidrotratamiento con
el objetivo de producir combustibles libres de azufre. La capacidad de produccién entre
ambas plantas es de alrededor de 72.000 Nm3/h y representa el 92,9% de la produccién
nacional (ver Figura 3.17 [11]). El resto del hidrégeno producido es utilizado en
aplicaciones de menor escala en la industria de alimentos y metalurgia (1,7%) y para
la fabricacién de vidrios planos en Lirquén (0,2%). Por dltimo, el hidrégeno by-product
de la produccién de clorato de sodio, producido por la empresa Eka Chile en
Talcahuano, representa el 5,1% del mercado [11].

Vidrieras Otros Clorato (by
0,2% 7% product

H2)

5,1%

58.500t/afo

Refinerias
92,9%

Figura 3.17. Demanda de hidrégeno en Chile 2019 [11].

En cuanto a proyecciones, el informe estima un potencial de hidrégeno verde de
325.615 t/ano hasta el periodo 2030/2035. Se considera reemplazar el 100% del
hidrégeno producido por ENAP, y la importacién de derivados del hidréogeno como el
amoniaco (ver Figura 3.18 [11]). Ademads, toma en cuenta nuevas aplicaciones para el
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hidrégeno en el sector del transporte y la energia. En el sector del transporte se planea
utilizar hidrégeno verde como combustible en buses y camiones, mediante combustién
dual y/o celdas de combustibles. En el sector energético, se estima que el 6% del gas
natural podria ser reemplazado por hidrégeno verde en la generacién eléctrica y
térmica [11].

Busesy
camiones
125 Refineria
Mineria 18%
{camiones
17%
325.615t
H2/afio
Feed-in
Gasodu
4
centrais Importacion
degas derivados
16% deH2

28%

Figura 3.18. Demanda potencial de hidrégeno verde en Chile hasta 2030/35 [11].

El afo 2017 se inici6 la produccién de hidrégeno verde en el pais en la planta
geotérmica Cerro Pabellon, creada en cooperacion entre Enel Green Power y ENAP. La
finalidad era energizar de manera continua e ininterrumpida la planta de tratamiento
de agua, reemplazando el Diesel que se utilizaba con anterioridad. Ademas, hoy en dia
se encuentra en funcionamiento la planta Haru Oni en Magallanes, que también
produce hidrégeno verde el que es posteriormente utilizado para fabricar e-gasolina.

3.3.Metanol verde

3.3.1. Antecedentes del Metanol

El metanol, también conocido como alcohol metilico o alcohol de madera, es el alcohol
mas sencillo, constituido solamente por un grupo metilo unido al grupo funcional
hidroxilo. Su férmula empirica es CH40O, aunque habitualmente se le denomina por su
férmula desarrollada, CHsOH, para hacer hincapié en el grupo hidroxilo caracteristico
de los alcoholes. El metanol a temperatura ambiente se encuentra en estado liquido y
es de aspecto incoloro. Es completamente soluble en agua y en la mayoria de los
disolventes organicos, formando numerosas combinaciones azeotrdpicas binarias y
ternarias con diversos compuestos, por lo que es dificil de purificar [24]. Entre sus
caracteristicas, se congela a -97,8°C, hierve a 64,6°C y tiene una densidad de 0,791
kg/m3 a 20°C [25]. La Figura 3.19 [25] resume de forma detallada los datos técnicos de
sus propiedades tanto fisicas como quimicas.
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METHANOL TECHNICAL DATA SHEET @ insTiTuTE

CHEMICAL FORMULA: CH3sOH
CAS No: 67-56-1
SYNONYMS: METHYL ALCOHOL, WOOD ALCOHOL

DESCRIPTION:
APPLICATIONS: *CHEMICAL FEEDSTOCK =

*FUEL & FUEL ADDITIVE =

J J *HYDROGEN CARRIER FOR METHANOL FUEL CELLS
*WINDSHIELD WASHER FLUID
*WASTEWATER DENITRIFICATION

Moluecular Weight: 32.04 g/mol Specific Gravity (20/20°C) 0.7910 - 0.7930
Purity: 99.85 %wt min Freezing Point: -97.8°C / -144°F
Water (impurity) 0.100 %wt max Boiling Point: 64.6°C / 148°F
Acetone (impurity) 30mg/kg max Flash Point (closed cup, 1 atm): 12°C / 54°F

Explosive limits in air 6% - 36%
Ethanol (impurity) 50 mg/kg max

Solubility: Methanol in Water/ 100% / 100%
Chloride (impurity) as Cl 0.5 mg/kg max Water in Methanol % /100%

Figura 3.19. Ficha técnica del metanol [25].

En su hoja de seguridad, el metanol se etiqueta como un compuesto inflamable y
altamente toxico a la ingesta humana. Es importante destacar esto dltimo, ya que el
metanol ingerido puede producir ceguera, sordera y problemas hepaticos graves como
la cirrosis, y en los casos mas extremos, la muerte. Inhalado produce inflamacién de
las vias respiratorias y en contacto con la piel puede generar dermatitis crénica [25].

Durante mucho tiempo se ha utilizado el metanol como una importante materia prima
organica, tanto en la industria quimica, como para materiales de construccion,
también para confeccionar equipamiento médico y en la industria textil. E1 metanol es
uno de los cuatro productos quimicos béasicos (junto con el etileno, el propileno y el
amoniaco) que se utilizan en la industria quimica para confeccionar todos los demas
productos. Aproximadamente dos tercios del metanol se utilizan para producir otros
productos quimicos, como formaldehido, acido acético y plasticos, teniendo especial
relevancia el formaldehido [25]. Se utiliza en la fabricacion de materiales de
construccidn tales como los tableros MDF y la madera contrachapada. Ademas, cumple
funciones esenciales en pinturas y disolventes. En el area de la medicina, es utilizado
para la fabricacién de equipo médico como mascarillas y guantes de seguridad.
También se encuentra en compuestos farmacéuticos como vitaminas y antibiéticos. Los
productos de la industria textil fabricados con metanol pueden prolongar la
durabilidad de estos y también hacerlos mas facilmente reciclables. Por tultimo, es
utilizado en la fabricacién de productos tecnoldgicos que nos facilitan la vida diaria,
como teléfonos, y también en otros con una perspectiva mas ecoldgica, como paneles
solares y turbinas edlicas [26].
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En los ultimos afios se ha identificado el potencial uso del metanol como combustible,
tanto en automéviles como en barcos, impulsando la innovacion y desarrollo de este.
Hay distintas formas de uso del metanol como combustible, ya sea solo, en mezcla con
gasolina para la producciéon de biodiésel, en forma de metil tert-butil éter (MTBE) o
como dimetil éter (DME), acrecentandose rapidamente el uso del metanol como
combustible desde mediados de la década de los 2000 [24]. Entre las formas de uso del
metanol como combustible destacan el metanol puro o M100 (100% metanol) y el M85
(85% metanol-15% gasolina), también existiendo mezclas con menor contenido de
metanol como el M5, M10, M15, M30 y M50 [28].

China ha promovido recientemente el uso de metanol como combustible para
transporte, con la intencién de reducir su dependencia del combustible importado y
también disminuir su emisién de GEI. Numerosos fabricantes chinos, entre el que
destaca Geely, estan ofreciendo vehiculos propulsados por metanol, incluyendo
automoéviles, furgonetas, camiones y buses capaces de funcionar con M85, M100 y
biodiesel [37]. También existen vehiculos capaces de funcionar con mezclas de
combustibles llamados GEM (gasolina/etanol/metanol) [24,29]. Estos vehiculos
funcionan inyectando metanol liquido directamente en motores de combustién interna,
pilas de combustible o sistemas hibridos metanol-eléctricos [32].

Debido a que uno de los tantos usos del metanol es ser utilizado como combustible, es
necesario comparar las propiedades de este con otros combustibles. En la Tabla 3.3
[24] se comparan las propiedades mas importantes de muchos combustibles como la
gasolina, el petréleo, GNL y el compuesto de interés. A pesar de que el poder calorifico
inferior (LHV) del metanol es menor respecto a sus pares, su densidad energética
volumétrica lo hace atractivo frente a la mayoria, aunque sigue siendo menor que el de
los combustibles fésiles. Si se utiliza metanol puro como combustible, habra que hacer
ajustes en el tamafio del depdsito para conseguir una autonomia similar [34]. Las pilas
de combustible de metanol directas (DMFC) también pueden convertir la energia
quimica del metanol directamente en energia eléctrica a temperatura ambiente [36].

Tabla 3.3. Propiedades y almacenamiento de combustibles [24].

Methanol 19.9 15.8 1 20

DME 289 19.2 5 20

LNG 486 20.8 1 -162

CNG 48.6 9 250 20

Liquid ammonia 186 15 1-10 '34(;?12}13;3)' 20
Liquid hydrogen 120 8.5 1 -253
Compressed hydrogen 120 4.7 700 20
Gasoline 43.4 32 1 20
Marine gas oil 428 36.6 1 20
Lithium ion battery 0.4-1 0.9-24 1 20
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El metanol ya es un producto disponible en todo el mundo, con una amplia capacidad
de distribucién y almacenamiento. Cada mes se transportan millones de toneladas de
metanol, a diversas partes del mundo, por barco, ferrocarril y camion. El metanol
también puede transportarse por oleoductos, al igual que el petrdleo y sus derivados
[24]. Las estaciones de servicio que dispensan metanol para vehiculos son
esencialmente idénticas a las estaciones de servicio actuales de gasolina/diésel, ya que
sus propiedades de almacenamiento son idénticas con los combustibles fosiles (ver
Tabla 3.3), por lo que apenas requieren cambios. En la mayoria de los casos pueden
utilizarse los mismos depdsitos [24]. Segiin un estudio realizado en Estados Unidos
[33], el coste de una estacién de suministro de metanol es el mismo que el de una de
gasolina/diésel, y mucho mas barato que el de las estaciones de hidrdgeno, que cuestan
cada una mas de 2 millones de ddlares estadounidenses por solo una pequena fraccién
de la capacidad de una estacién de metanol. La infraestructura de repostaje de
metanol también es mucho méas barata que las estaciones de GNL [24,33].

El suministro de metanol a los buques es facil y limpio. Dado que el metanol es un
liquido a presién atmosférica, puede almacenarse de forma muy similar al combustible
para buques. El coste de infraestructura para almacenar metanol es, por tanto, bajo,
especialmente si se compara con las alternativas de GNL o hidrégeno [34]. En la
actualidad, el metanol ya esta disponible en mas de 100 puertos importantes. Ademas,
es facilmente biodegradable [35].

De forma andaloga al hidrégeno, el metanol también posee un codigo de colores que lo
clasifica en metanol de alta o baja intensidad, segun la fuente de origen y el proceso
productivo utilizado para obtener este metanol. La Figura 3.20 [26] representa los
distintos tipos de metanol. El metanol café se produce a partir de carbén, que se
convierte en gas de sintesis (Syngas) mediante reformado, teniendo una intensidad de
carbono aproximadamente 5 veces mayor que el metanol producido con gas natural. El
metanol gris utiliza el mismo proceso que el café, pero es proveniente del gas natural.
El metanol azul cuenta con un sistema integrado de CCUS. Finalmente, el proceso de
interés es el metanol verde, que engloba los 2 siguientes métodos: Bio-metanol,
obtenido a partir de gas natural renovable (procedente de vertederos, plantas
depuradoras o granjas de estiércol) o de biomasa, ya sea mediante gasificacién o
reformado; E-metanol, obtenido mediante captura de CO:z (por ejemplo, a través de
Direct Air Capture) y el hidrégeno verde producido con electricidad renovable.
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Figura 3.20. Nomenclatura de cédigos para el metanol [26].

El proceso de interés para este caso de estudio es el e-metanol. Aunque el metanol
puede producirse a partir de diferentes fuentes de origen y materias primas, el
metanol resultante es siempre quimicamente idéntico y puede utilizarse para las
mismas aplicaciones.

3.3.2. Produccion Metanol convencional

Antes de abordar la produccién de metanol verde, es necesario hablar del proceso mas
utilizado para sintetizar metanol en la actualidad, el que, a partir de carbén o gas
natural, obtiene gas de sintesis que posteriormente se sintetiza en metanol. Los
métodos mas utilizados son el proceso Lurgi, ICI y BASF. Estos procesos poseen como
gran diferencia el tipo de reactor a utilizar. El proceso Lurgi utiliza un reactor tubular,
ICI uno de lecho fluidizado y BASF un tren de reactores ademas de un diferente
catalizador. La Figura 3.21 [52] representa el proceso Lurgi. El gas de sintesis o
Syngas, es una mezcla de CO, Hz y CO2. En el caso del carbén, el gas de sintesis se
obtiene mediante gasificaciéon que combina la oxidacién parcial y el vapor de alta. En
el caso del gas natural, existen varios procesos como el reformado con vapor, el
reformado en seco por oxidaciéon parcial, el reformado autotérmico o una combinacién
de estos, todos procesos a alta temperatura (> 800°C) [38].

El Syngas obtenido requiere tratamiento y acondicionamiento para depurar impurezas
y contaminantes, de esta forma, optimizando su composicién para la posterior sintesis
de metanol. Las impurezas mas relevantes para el proceso son las que contienen
azufre, resaltando el sulfuro de hidrégeno (H2S) como contaminante mayoritario. Lo
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1deal es que, tras el acondicionamiento, el Syngas tenga una relacién hidrégeno/carbén
(H/C) de al menos 2/1 para una sintesis 6ptima de metanol. El gas de sintesis obtenido
mediante la gasificacion del carbén requiere mucho mas tratamiento debido a su baja
relacion H/C, siendo rico en 6xidos de carbono y deficiente en hidrégeno. El gas natural
tiene menos impurezas, que son mas faciles de separar, y una relacion H/C mucho
mayor, lo que significa que se necesita mucho menos acondicionamiento del Syngas
[24]. Debido a esto, el Syngas obtenido a partir de gas natural posee emisiones
sustancialmente menores que a partir de carbdn, alrededor de 0,5 kg COz24/kg CH30H
para el gas natural, en comparacién con 2,6-3,8 kg COz2.qkg CH3OH para el carbon
[39].

Convertidor

Vapor para el
proceso

Oxigeno

Aire Planta de aire

Nitrégeno

Gas

Natural Oxidacién
o parcial

Agua

Vapor de

baja presién Separador

Purificacion

Metanol e o

Figura 3.21. Proceso Lurgi produccién de metanol. Adaptado de ref. [53].

Tras el acondicionamiento, el gas de sintesis se convierte en metanol mediante una
reaccion catalitica que opera en torno a una temperatura de 200-300 °C y presién 50-
100 bar, donde generalmente se utiliza un catalizador de CuO/Zn0O/Al:03 [29]. La
conversiéon para una configuracién de un paso es del orden del 20%, mientras que
considerando el reciclo de los efluentes del reactor (tras una pequeiia purga) permite
alcanzar valores de conversién préximos al 80% [40]. Para lograr estos altos valores de
conversién, se requiere un sistema de refrigeracién que regule estas reacciones
exotérmicas. Los mejores reactores para cumplir esta sintesis son los de lecho fijo con
quench o el reactor multitubular con refrigeracién externa [41]. El proceso finaliza con
la purificacion del metanol mediante destilacion del metanol crudo para asi eliminar el
agua generada en la sintesis y cualquier otro subproducto de la reaccion.

Una planta de metanol tipica a escala mundial que utilice gas natural como materia
prima tiene una capacidad de produccién entre 3.000-5.000 t/dia, lo que es equivalente
a 1-1,7 Mt/afio [53]. El costo de inversién requerido para producir metanol segin el

36



método convencional fluctia entre 350-450 USD/t, como se menciona en el apartado
Mercado y economia del metanol verde.

3.3.3. Produccion Metanol verde
El metanol verde (e-metanol) se obtiene de la mezcla de hidrégeno verde con diéxido de
carbono capturado de fuentes renovables u obtenido del aire. Se produce mediante una
tecnologia Power-to-X, por lo que el e-metanol se considera un electrocombustible (e-
fuel) [24]. El método mas utilizado consiste en obtener H: verde mediante la
electrolisis del agua utilizando electricidad renovable, posteriormente reaccionando
cataliticamente con CO2 para formar e-metanol.

La sintesis de metanol esta descrita por tres reacciones de equilibrio

€O, + 3H, & CH;0H + H,0 AH® = —49,8 k] /mol (2)
CO +2H, & CH;0H AH® = —91,0 kJ /mol (3)
CO, + H, & CO + H,0 AH® = +41,2 kJ /mol (4)

Las Ecs. (2) y (3) representan la hidrogenacién exotérmica de COz2 y CO a metanol, y la
Ec. (4) representa la reaccion de desplazamiento de agua-gas (Waters-Gas Shift o
WGS) que es activada por los catalizadores utilizados en la sintesis del metanol. Como
las reacciones (2) y (3) son exotérmicas, la sintesis de metanol se ve favorecida a bajas
temperaturas y altas presiones. Sin embargo, una cinética de reaccién suficientemente
rapida requiere temperaturas superiores a 200 °C, por lo que la conversién de metanol
esta limitada por el equilibrio termodinamico. Adema4s, cada molécula de CO2 requiere
tres moléculas de Hz y producira una molécula de agua por cada molécula de metanol.

3.3.4. Captura Dioxido de carbono
Cada ano se liberan a la atmdsfera mas de 37.000 millones de toneladas de COq
relacionados con la actividad humana, de las cuales 34.000 millones de toneladas
estan relacionadas con la energia, como centrales de generacion eléctrica, plantas de
cemento, transporte y calefaccion, entre otros [44]. Es por esto que la captura de COzq
para la sintesis de metanol toma relevancia, ya que ayuda a mitigar las emisiones
GEL

La fuente de obtencién del diéxido de carbono influye en la categorizacién del metanol
como verde o bajo en intensidad de carbono. E1 CO2 puede ser obtenido de depésitos
geoldgicos que lo almacenan mediante la tecnologia CCUS, el que fue captado de las
emisiones de alguna planta antes de ser liberado a la atmosfera, para posteriormente
ser utilizado [42]. Si es procedente de diversas fuentes industriales como centrales
eléctricas, fabricas de acero y cemento, no se considera renovable ya que es de origen
fésil, haciendo que el proceso sea positivo en términos netos de CO:z y se considera bajo
en carbono. Si la alimentacién de CO: es obtenida directamente del aire mediante
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DAC o de una fuente de biomasa (por ejemplo, destilerias, unidades de fermentacion,
biogads y centrales eléctricas que producen electricidad quemando biomasa), se
considera renovable, sustentable y carbono neutral. Cuando el CO:z de estas unidades
se captura para su almacenamiento o utilizacién, el proceso suele denominarse
bioenergia con captura, utilizacién y almacenamiento de carbono (BECCUS) [43].

Ademas de los importantes requisitos energéticos de la captura de CO2, ambas vias de
conversion requieren grandes cantidades de energia para activar la molécula inerte de
CO:s..

El tema de precios se aborda con profundidad en el inciso Mercado y economia del
metanol verde, donde se menciona que el costo de captura de CO:z varia entre 50-100
USD/t en plantas eléctricas, sidertrgicas, cementeras y refinerias, debido a la
necesidad de anadir una unidad de captura de carbono. Se selecciona este rango en el
caso de estudio debido a que en la zona de Magallanes es posible obtener el diéxido de
carbono de empresas como ENAP [55] y Methanex [54], plantas que reportaron
emisiones de 330.000 y 570.000 toneladas de COq2, respectivamente, para el afio 2022.
También existe la posibilidad de adquirir el CO2 de empresas fermentadores de la zona
como cervecerias.

3.3.5. Mercado y economia del Metanol verde

La produccién de metanol para el afo 2019 fue de 98 millones de toneladas,
duplicando las 45 millones de toneladas del afio 2010 [24]. La mayoria del metanol se
destiné para usos quimicos, destacando la produccion de olefinas y formaldehido, con
un 25% de la produccién anual para cada uno. El otro uso del metanol es en la
produccién de combustibles, destacando la mezcla con gasolina con un 14% y MTBE
con un 11% de la produccién anual el 2019. Este crecimiento de la dltima década se
debe en gran parte a China y su produccion, basada principalmente en carbon. Se
espera que la demanda de metanol siga aumentando hasta alcanzar mas de 120
millones de toneladas en 2025 y 500 Mt en 2050 [48].
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Figura 3.22. Demanda global metanol 2019 [24].

El precio de venta histérico del metanol ha ido fluctuando entre 100-400 USD/t, como
lo muestra la Figura 3.22, donde es posible ver que el precio registrado para el afio
2020 es de 200 USD/t. Este precio es referencial para la producciéon convencional
basada en combustibles fésiles como el carbén y el gas natural. Segtiin el reporte de
sustentabilidad de Methanex [27], en el 2022 el precio de venta para la produccién
convencional fluctia entre 350-450 USD/t. En Norteamérica el precio de venta desde
el 1 agosto hasta el 31 agosto de 2023 es de 516 USD/t segiin Methanex
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Figura 3.23. Precio histdrico del metanol entre 1995-2020 [24]

El mercado del metanol verde se encuentra en sus inicios, por lo que los precios aun
dependen de muchos factores, como la fuente de obtencién de las materias primas,
precios de electricidad renovables, tecnologia y demas. El costo de producciéon del
metanol verde es mucho mayor que los 350-450 USD/t de los combustibles fosiles
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dependiendo en gran medida del costo del hidrégeno verde y del diéxido de carbono
capturado.

El costo del hidrégeno verde (como se mencioné en la seccién 3.2.3) esta estrechamente
ligado al de la energia eléctrica necesaria para producirlo, pudiendo alcanzar valores
de 2-3 USD/kg Hs. Para producir una tonelada de e-metanol se necesitan unos 10-11
MWh de electricidad [24], de los que 9-10 MWh son para el electrolizador, sin incluir la
electricidad requerida para la captura de COs.

El costo del COz2 depende en gran medida de su origen (biomasa, proceso industrial y
DAC) y del esfuerzo necesario para purificarlo y comprimirlo a la presiéon necesaria
para la sintesis del metanol. El didxido de carbono de alta concentracion, obtenido de
plantas de purificacién de gas natural, fertilizantes y bioetanol, posee los menores
costos, entre 20-30 USD/t [49], sin embargo, estas fuentes tienen una capacidad
limitada. Un costo maés elevado, entre 50-100 USD/t de CO2 capturado se encuentra en
las centrales eléctricas, siderurgicas y cementeras, debido a la necesidad de anadir
una unidad de captura de carbono. Empresas como Global Thermostat y Carbon
Engineering estan desarrollando la tecnologia DAC. Debido a que la concentracion del
COz en el aire es baja, los costos de obtener CO2 mediante DAC son elevados, del orden
de 300-600 USD/t en la actualidad, esperando que disminuyan hasta unos 50-150
USD/t en el futuro [50,51].

La Figura 3.24 [24] resume un rango de costos estimados para el e-metanol segin la
fuente de obtencién del diéxido de carbono. Se calcula que el coste de produccién actual
del e-metanol oscila entre 800 y 1.600 USD/t, suponiendo que el CO2 se obtenga de
BECCS a un coste de 10-50 USD/t. Si el CO:z se obtiene mediante DAC, cuyo coste
actual es de 300-600 USD/ton, los costes de produccién del e-metanol se situarian
entre 1.200-2.400 USD/t. Con los descensos previstos en los precios de la energia
renovable, se espera que el coste del e-metanol disminuya hasta niveles de entre 250-
630 USD/t en 2050. El costo de sintesis de e-metanol a gran escala se estima en 50
USD/t.
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Figura 3.24. Costos estimados metanol verde segtiin fuente de origen COz [24].

Tanto en el caso del bioetanol como del e-metanol, la mayor parte del costo se debe a
que las plantas son de un tamafno de escala menor que las convencionales. No
obstante, las proyecciones de costos del metanol verde para 2050 se sitian dentro del
rango del metanol fésil y de los combustibles actuales, como puede verse en la Figura
3.25. Para 2050 se estima un coste de produccién de unos 11-43 USD/GJ y 12-32
USD/Gd para el e-metanol y el bioetanol, respectivamente. La aplicaciéon de créditos de
carbono también podria reducir sustancialmente el costo de ambos. En comparacién
con la producciéon de metanol a partir de gas natural, se estima una reduccién de las
emisiones de COgequivalente de entre 1,6 y 1,7 toneladas por tonelada de metanol
renovable. Esto significa que, por ejemplo, con un crédito de 100 USD/t de COseq, la
reduccion del costo del metanol renovable seria de 160-170 USD/t de metanol.
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Figura 3.25. Comparacion metanol verde con otros combustibles en USD/GJ [24].

Las estimaciones mas bajas tienden a tener costos de produccién de electricidad muy
bajos o precio del metanol ajustado con la venta del oxigeno producido durante la
electrdlisis (45-180 USD/t de O2 vendido). Por cada tonelada de metanol producida, se
generan 1,5 toneladas de oxigeno. De esta forma, la venta de este oxigeno podria
compensar parte de los costes de la produccién de e-metanol a corto plazo.

3.3.6. Situacion del Metanol verde en el mundo

La implementacién del metanol verde a nivel mundial remonta al afio 2011, cuando
Carbon Recycling International (CRI) puso en marcha la primera planta comercial en
Islandia. Esta planta de demostracion comercial cuenta con una capacidad anual de
4.000 toneladas de metanol (proyeccién de 100.000 t/afio para el 2025) y se basa en la
energia geotérmica [45]. El metanol producido, denominado Vulcanol, se mezcla
actualmente con gasolina, utilizdndolo en la produccién de biodiésel y para la
desnitrificacién de aguas residuales.

En China, el Instituto de Fisica-Quimica de Dalian (DICP) ha puesto en marcha en
2020 un proyecto de producciéon de 1.000 t/anio de e-metanol [46]. En esta planta, los
electrolizadores alcalinos utilizan la electricidad producida por una planta solar
fotovoltaica de 10 MW para la producciéon del hidrégeno necesario. El proyecto es el
primero en demostrar la produccién de metanol a escala industrial a partir de energia
solar.

Se estan proyectando otras plantas comerciales de e-metanol en todo el mundo con
capacidades de produccién que oscilan entre las 8.000-180.000 t/afio. Si todos los
proyectos comerciales llegaran a materializarse, se dispondria de mas de 700.000 t/afo
de capacidad de produccién de e-metanol. Entre los proyectos (ver Tabla 3.4) destacan
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las plantas de Liquid Wind en Suecia, ABEL en Australia, Swiss Liquid
Future/Thyssenkrupp en Noruega, y RH2C en Canada utilizaran Hz y CO:z de origen
industrial o biogénico. Otros consorcios estan planeando la construccién de plantas de
e-metanol en los puertos belgas de Amberes y Gante, asi como en los Paises Bajos [25].

Cada vez son mas los proveedores de tecnologia que desarrollan y autorizan licencias
de procesos de e-metanol, como plantas completas, unidades de sintesis de e-metanol,
catalizadores y electrolizadores de mayor tamafio capaces de suministrar suficiente
hidréogeno. Entre ellos figuran CRI, Thyssenkrupp/Swiss Liquid Future, bse
engineering/BASF (FlexMethanol), Haldor Topsoe (eMethanol), y Johnson Matthey.

Tabla 3.4. Proveedores y plantas de produccién e-metanol en el mundo [24].

o-methanol  Ceothermal CO,

Iceland CRI 201 4000 and H, from water  CRI, 2020
(Vulcanol) .
electrolysis
Dalian Institute CO, and H, from
China of Chemical 2020 1000 e-methanol  water electrolysis ~ AAAS, 2020
Physics PV)
2023 : ’
Upcycled industrial . . .
sweden  LiquidWind  PNr6 45000  e-methanol  CO,andH,from  Ci9uid Wind,
faciites by water electrolysis el
2030) y
5 Biogenic CO, and
AUt | [AREL 2023 60000 e-methanol H,from water ABEL Edceoy.
(Tasmania) : 2020
electrolysis

3.3.7. Situacion del Metanol verde en Chile
El contexto nacional del metanol verde es emergente. Recién a mediados del 2022
comenz) la puesta en marcha de la primera planta productora del pais, Haru Oni [47],
perteneciente al consorcio HIF Global, conformado por las reconocidas marcas Porsche,
Enel Green Power, ENAP, Siemens Energy, Empresa Gasco y ExxonMobil.

El proceso inicia con la produccion de hidréogeno verde utilizando la energia edlica
existente en la ubicacién de la planta (Tehuel, Punta Arenas, regién de Magallanes)
mediante una turbina SG 3.4-132 de Siemens Gamesa, con una capacidad de 3.4 MW.
La electricidad producida sera utilizada en un electrolizador PEM Silyzer 200, de
Siemens Energy, para convertir la energia proveniente del viento en hidrégeno verde a
través de la electrdlisis del agua. Para colectar COz neutral, el proyecto utiliza equipos
de captura directa de aire (DAC) de la empresa Global Thermostats. El resultado es
CO: con una pureza del 98%. Solo vapor y electricidad se consumen en este proceso,
sin creacién de emisiones u otros efluentes.
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Estos dos gases se mezclan para formar Syngas y luego, en presencia de un
catalizador, reaccionar formando e-metanol. MAN proveera el reactor para la sintesis
del metanol basado en un disefio de Johnson Matthey. En la fase de demostracién, la
produccién de e-Metanol alcanzara inicialmente unos 750.000 litros anuales en 2022.
Parte del e-Metanol sera convertido en e-Gasolina (130.000 litros por afio). En la fase
comercial hacia 2027, potencialmente 1.000.000 toneladas de metanol verde podrian
ser producidos anualmente.

Como se menciond, parte del e-metanol se convertira en e-gasolina. Esta parte del
proceso es adicional al estudio realizado en este proyecto de tesis, pero se menciona de
igual forma. Se utiliza una planta de MTG (methanol to gasoline) para convertir el
metanol verde en gasolina sintética. La tecnologia MTG de lecho fluidizado, con su
catalizador MTG tnico, est4 licenciada y respaldada por ExxonMobil. En este proceso,
el metanol se vaporiza y sobrecalienta a través de una serie de intercambiadores de
calor y luego se alimenta al reactor de lecho fluido para su conversién en combustible
de hidrocarburo y agua. La produccion de la planta de demostracion sera de 130.000
litros de gasolina sintética. Se proyecta aumentar la capacidad a 55 millones de litros
de e-Gasolina por afio para 2025 y a mas de 550 millones de litros por afio para 2027.
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4. Metodologia

La metodologia utilizada para realizar el analisis técnico — econémico de la planta de
metanol verde a partir de hidrégeno verde en la zona austral de Chile simulada en
Aspen Plus consta de las siguientes etapas generales: estudio bibliografico del estado
del arte del hidrégeno verde y del metanol verde, simulacion del proceso de sintesis de
metanol, analisis técnico y analisis econémico del proceso.

4.1.Estudios Bibliograficos

En esta etapa se investigaron los principales topicos relacionados con el proyecto, tales
como, las energias renovables, el estado del arte del hidrégeno verde y del metanol
verde. El enfoque de la investigacién se centr6 en temas como caracteristicas generales
de los compuestos quimicos, métodos de produccién, economia y mercado, situacién
actual global y nacional y proyecciones a largo plazo para cada tépico. La recopilacién
de informacién se hizo principalmente a partir de documentos elaborados por diversas
organizaciones, ministerios, agencias, consultoras, empresas nacionales e
internacionales, ademéas de trabajos publicados, tesis, informes y fuentes de datos
econbémicas, energéticas y productivas nacionales e internacionales. Los medios que se
utilizaron para adquirir la informacién fueron principalmente la biisqueda personal de
documentos en la red, realizada en portales como, Science Direct, Research Gate, El
Sevier, American Chemical Society, Royal Society of Chemistry y Google Académico.
Se utilizaron palabras clave como: “Renewable Energy Potential in Chile”, “Green
Methanol Production”, “Methanol Synthesis Processes”, “Hydrogen production”,
“Green Electrolysis”, “Dioxide Carbon Capture”, entre otros.

4.2.Simulaciéon
Para llevar a cabo la simulacién se utilizaron los antecedentes recopilados sobre los
procesos de sintesis de metanol, identificandose las condiciones de operacion
caracteristicas del proceso, componentes quimicos que participan, los métodos
cinéticos utilizados para la reaccién y los equipos principales que conforman la sintesis
de metanol. Ademas, fue necesario estudiar el funcionamiento general del software
utilizado, Aspen Plus, para trabajar correctamente con la simulacién y obtener
resultados acertados.

Una vez definido el proceso, fijando como base de calculo una planta eélica de 30 MW
de capacidad, se procedié a simular todos los equipos y flujos necesarios para obtener
una produccién anual de 22.300 toneladas de metanol verde. En la simulacién fue
importante definir cada uno de los componentes que participan en el proceso como lo
son el CH3sOH, H:20, COz, CO y Hs, ya que se asume que no existen impurezas. La
ecuacién de estado utilizada corresponde a Redlich-Kwong-Soave con reglas de mezcla
Huron-Vidal modificadas (RKSMHV?2), ya que es util para procesos a alta temperatura
y presion. También se definen las caracteristicas de los equipos utilizados en el
proceso. Todos los compresores fueron modelados con una eficiencia isentrépica de
0,75. Los intercambiadores de calor poseen un parametro de correlaciéon de caida de
presion de 0,02. La columna de destilacién fue modelada con el método riguroso
RadFrac en equilibrio. El reactor, que opera en fase gas, fue modelado por un bloque
RPlug con configuracion adiabatica.
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El modelo cinético utilizado en esta metodologia de trabajo es el de Vanden Bussche y
Froment [56], el que supone que la sintesis de metanol se produce solo por la
hidrogenacion catalitica de CO2 y que este CO2 es regenerado a través de la reaccion
WGS. De esta forma, el agua es, por un lado, generado durante la reaccién de sintesis
y, por otro lado, consumido durante la reaccion WGS, lo que explicaria la baja
concentracién de agua a la salida del reactor y el calor de reaccién global observado. El
proceso de sintesis segiin este modelo se puede resumir mediante la Ec. (5)

CO + H,0 & CO, + Hy, + 2(H,) & CH30H + H,0 (5)

Este modelo se utiliza con los parametros reajustados de Mignard y Pritchard [57] ya
que ajusta mejor los parametros para datos sobre 75 bar. Las ecuaciones que describen
lo mencionado son Ecs. (6) y (7) (las presiones se expresan en bar y las temperaturas
en K). Las constantes cinéticas siguen la ley de Arrhenius segin la Ec. (8). Las
constantes termodinamicas de equilibrio vienen dadas por Graaf et al. [58] (Ecs. (9) y
(10)). Sin embargo, el modelo mostrado por las Ecs. (6) - (10) no puede implementarse
directamente en Aspen Plus porque el software sélo acepta ciertos tipos de ecuaciones
cinéticas.

Sintesis de Metanol

1 Pu,0Pcu,on
k{Pqo. P, 1-— 2 3
14 co, H2< Keql PI_?ZPCOZ [ mol ] (6)
3 kgcats

TcH,0H =
: PH20 0,5
1 +k2_PH +k3PH2 +k4PH20
2

Reaccion Water-Gas Shift (WGS)

Py,0Pco
ksPco, (1 — Kega m) mol
Rwes = Py,0 0,5 kgcats 7)
) ca
1 + k2 Pljz + k3PH2 + k4PH20
B.
k; = Ajexp (ﬁ) (8)
3066
loglo Keql = T - 10,592 ( 9)
1 1 _ 2073 + 2,029
0810 Keq = T ’ (10)

El modelo propuesto es el implementado por Van-Dal y Bouallou [59], donde se
reorganizo el modelo cinético para permitir la simulacion del reactor en Aspen Plus
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con sus nuevos parametros, incorporando las ecuaciones del equilibrio termodinamico
a las constantes cinéticas y modificando las unidades de las ecuaciones para
adaptarlas a los requisitos del simulador Aspen Plus. El modelo cinético reordenado se
muestra en las Ecs. (11), (12) y (13), donde la presién se da en Pa y la temperatura en
K. La Tabla 4.1 muestra los parametros del modelo. La caida de presién en el lecho fijo
se calcula mediante la ecuacion de Ergun ya implementada en Aspen Plus.

Sintesis de Metanol

_ k1Pco, Py, — kePu,0Pcr,onPi’ kmol

TcH;0H = 05 3 [ ] (11)

(1 + k2PH20PI_721 + k3PH2, + k4PH20) kgcats

Reaccion Water-Gas Shift (WGS)
. B ksPco, — k7PH20PCOP§21 [ kmol ] (12)
RWGS = _
1+ kzPHzoszl + k3P132'5 + k4PH20 kgcats
B:

lnkl-=Al-+—l (13)

T

Tabla 4.1. Parametros para el modelo cinético reajustado [59].

k, A, 20.87
B, 4811.2

ks A 8.147
B, 0

ks As 6.452
Bs 2068.4

ky As 3495
Bs 14,928.9

ks As 4.804
Bs 11,797.5

ke As 17.55
Bg 2249.8

ks A7 0.1310
B, 7023.5

Tras reordenar las ecuaciones, el modelo cinético LHHW (Langmuir-Hinshelwood-
Hougen-Watson) de Aspen Plus es utilizado [60].

4.3.Analisis técnico del proceso
Para facilitar el analisis técnico del proceso de produccién de metanol verde, se dividid
en cinco etapas principales: preparaciéon de los reactivos, sintesis de metanol, reciclo/
purga, purificaciéon/destilacion metanol y recuperacion de calor del sistema. En cada
una de ellas se analizaron los aspectos mas importantes como los equipos presentes,
las condiciones de operacién y los flujos obtenidos, en comparfia de una descripcién
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general para cada parte del proceso. La Figura 4.1 representa el resumen del proceso
mediante un diagrama de bloques. El andlisis hecho fue basado en los estudios de
Pérez-Fortes et al. [30], Van-dal & Bouallou [59], Nieminen et al. [61], Cui et al. [62] y
Gu et al. [63]. Luego, se presentaron los resultados obtenidos para la sintesis y
obtencion del metanol purificado en términos masicos y se informaron las
composiciones de cada corriente de interés. Por Ultimo, con los datos otorgados por el
simulador Aspen se hicieron los balances de energia y materia correspondientes para
determinar la cantidad de insumos necesarios. Con estos resultados se confeccionaron
tablas detalladas para el consumo de agua, electricidad del proceso y cantidad de
di6xido de carbono requerida, ademas de su rendimiento por kilogramo de metanol
recuperado. Segun la informacién recopilada y en base a los calculos estequiométricos,
se consideraron 4.479 t/afio de Hz: y 32.596 t/afio de CO2 en la alimentaciéon de la
sintesis de metanol, para finalmente obtener 22.265 t/afio de CH3OH. En el proceso de
electrodlisis (que no fue incluido en la simulacién), para la obtencién del hidrégeno
verde ingresan 40.028 t/afio de H20 a un electrolizador PEM de 30 MW de capacidad y
eficiencia del 70%, alimentado por una planta edlica con una capacidad de generacién
eléctrica de 30 MW.

Reciclo

Hidrégeno
verde Tren de Sintesis de

Disxido compresion + Metanol

de calentamiento Reactor
carbono

Primera
separacion flash

Expansion +
segunda
separacion flash

Destilacién Ultima
agua-metanol separacion flash

Metanol
verde

Figura 4.1. Diagrama de bloques proceso productivo sintesis de metanol verde.

4.4.Analisis economico del proceso
Para realizar el andalisis econémico se estudiaron los diferentes costos de reactivos e
insumos entregados por la literatura y cotizaciones en empresas nacionales, y también
los precios de venta del metanol entregados por informes de mercado internacionales.
Para determinar el costo de los equipos del proceso se utilizaron tres metodologias, la
herramienta econémica de Aspen Plus, la correlacion de Guthrie y la correlacion de
Towler & Sinnott [66]. Los coeficientes de las ecuaciones de Guthrie fueron ajustados
por Marquez, F. 2020. mediante la comparacién con las correlaciones de costos
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modernas de Towler y Turton por lo que estan actualizadas, son practicas y precisas a
la hora de determinar costos de compra e instalacién de equipos. En base a la
estimacién de los costos de instalacién de los equipos de la planta de sintesis de
metanol se determind el costo de inversion para esta y se obtuvo el CAPEX del
proyecto completo. Se confeccionaron diversos flujos de caja en Excel para determinar
el precio de venta del metanol verde en diferentes escenarios. Los escenarios
propuestos se basaron principalmente en las proyecciones hechas a largo plazo para el
costo del hidrégeno verde. Luego con los resultados obtenidos en cada caso, se
confeccionaron tablas resumen en Excel con los costos de produccién del metanol y los
principales indices econdmicos del proyecto, ademas de graficas que muestran el
comportamiento del precio del metanol segin el escenario y el valor de la inversién
que se utiliza (Aspen, Guthrie actualizado y/o Towler).

5. Resultados

5.1.Analisis técnico

El analisis se enfoca en la sintesis de metanol. La modelacién se realiza tomando como
base de calculo la capacidad de generacién eléctrica de una planta edlica de 30 MW, la
que produce hidrégeno verde mediante un electrolizador PEM con una capacidad de 30
MW vy eficiencia del 70%, obteniendo un flujo masico de 533,2 kg/h de H: verde,
posteriormente utilizado como alimentacién fresca en el proceso de sintesis de
metanol. Como ya fue mencionado el apartado 3.3.3, el proceso necesita una relacién
molar 3/1 entre H2/COg, por lo que la cantidad de diéxido de carbono necesaria, luego
de aplicar rendimientos reales de las reacciones, es un flujo masico de 3.880,4 kg/h.
Estos resultados fueron utilizados como datos de entrada en la simulacién de la
sintesis de metanol verde realizada en Aspen Plus. Los parametros de entrada para
cada equipo se encuentran detallados en el Anexo 9.2.5.3.

La Figura 5.1 representa la simulaciéon completa para la planta de produccién de
metanol verde en Aspen Plus.

Figura 5.1. Simulacién planta de sintesis de metanol verde Aspen Plus.
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Se asumen los siguientes supuestos para modelar el convertidor. Los parametros de la
reaccién se muestran en el Anexo 9.2.5.4.

1.
2.

El reactor opera en condiciones de estado estacionario.

Lecho de catalizador adiabatico. El convertidor y la cesta del catalizador estan
bien aislados, por lo que la transferencia de calor desde la zona de reaccién
hacia el flujo de gas es insignificante.

La resistencia a la transferencia de calor y masa en el limite de la masa y el
pellet de catalizador es despreciable debido a las altas velocidades del gas y a la
conductividad térmica de la masa.

Temperatura constante en el interior del lecho catalizador, debido a la alta
conductividad térmica del soporte del catalizador.

El modelo es unidimensional, es decir, los gradientes de temperatura y masa en
la direccion radial son despreciados.

No hay dispersiéon axial. Las velocidades del gas son bastante altas y la
viscosidad de la masa es relativamente baja, por lo que el namero de Peclet es
alto.

La caida de presion a través del reactor es despreciable comparada con la
presion total del sistema.

5.1.1. Analisis técnico de las etapas del proceso

5.1.1.1. Preparacion reactivos

Ingresa un flujo masico de 533,2 kg/h de He proveniente del electrolizador PEM a 25°C
y 30 bar, el CO2 viene a condiciones ambientes de 25°C y 1 bar con un flujo de 3.880,4
kg/h. El hidrogeno se comprime (CP5) en una sola etapa hasta 78 bar. Por su parte, el
CO2 ingresa a un tren de 4 etapas de compresiéon con enfriamiento, alcanzando en la
etapa final (CP4) los 78 bar. Ambos reactivos se mezclan entre ellos (MIX1) y luego se
mezclan (MIX2) con el reciclo proveniente del compresor (CP6) de reciclo. Esta mezcla
se precalienta a 210°C en un calentador (HX4) previo al ingreso al reactor.

CP3 CP4
@
=R !— o
i
)
HX3

O Temperature (C)
D Pressure (bar)
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Figura 5.2. Tren de compresién diéxido de carbono.

W=66

MIX2

HaJ®

Figura 5.3. Compresion hidrogeno verde y mezcla de reactivos.

5.1.1.2. Sintesis

La mezcla, luego de ser calentada (HX4), ingresa a un reactor adiabatico de lecho fijo
multitubular (R1) a 210°C y 78 bar, condiciones necesarias para efectuar una 6ptima
sintesis de metanol. El reactor multitubular posee una cantidad de 1.000 tubos, cada
uno de 2 metros de largo y 0,05 metros de diametro. En los lechos se encuentra
presente un catalizador de Cu/ZnO/Al203 con una densidad de particula de 1.775
kg/m3. Luego de reaccionar se obtienen 16.000,2 kg/h a 287°C y 78 bar a la salida del
reactor, de los que 2.784,3 kg/h corresponden a CH30H.

La corriente de salida del reactor (OUTREAC) se separa (DIV1) en dos corrientes,
donde un 60% es utilizado para calentar el intercambiador (HX4) y el 40% restante es
utilizado para calentar el rehervidor (DT1REB) de la columna de destilacion (DT1).
Luego de ser utilizada esta energia calérica en la integracién de calor, ambas
corrientes vuelven a mezclarse (MIX3) para luego seguir con su purificacion.
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Figura 5.4. Precalentamiento, sintesis en reactor y posterior separacion.

5.1.1.3. Reciclo y purga

Como se menciono, las dos corrientes se vuelven a mezclar (MIX3), para luego ingresar
a un intercambiador (HX6), enfridndose a 35°C. El agua y el metanol condensados en
el intercambiador se separan de los gases que no han reaccionado en un tambor de
separacion (KO1), para luego estos gases ingresar al separador (DIV2), donde una
parte de los gases que no han reaccionado (1%) se purga, minimizando la acumulacién
de inertes y subproductos, y el resto se comprime (CP6) para ser recirculado al proceso
(MIX2).

| ] cpe

%]

t MIX2
HX4

Figura 5.5. Reciclo y purga proceso de produccién metanol verde.
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5.1.1.4. Destilacion
La corriente de liquido que sale del tambor de knock-out (KO1), denominado metanol
crudo, esta compuesto de metanol, agua y gases residuales disueltos. El metanol crudo
se expande a 1,2 bar mediante dos valvulas (VLV1 y VLV2). A continuacién, los gases
residuales se depuran casi en su totalidad en un tanque flash (TKFL1).

VLV VLV2

DI 28 [ >P<

% VLV3

Figura 5.6. Expansion y separaciéon flash metanol crudo.

La corriente producto (31) se calienta a 80°C (HX5) e ingresa a una columna de
destilacién (DT1). El agua sale por la parte inferior de la columna a 98°C y contiene
1,1% en masa de metanol. El metanol sale por la parte superior a 1 bar y 65°C, en
forma gaseosa, con 1,9% en masa de agua. A continuacién, el metanol se comprime 1,2
bar (CP7) y se enfria (HX8) a 40°C. En un tambor flash (KO2), los pocos gases que no
han reaccionado salen por la parte superior, para finalmente obtener la corriente de
metanol verde producto (MEOH), con un flujo méasico de 2.650,6 kg/h, por la parte
inferior en forma liquida con una pureza del 97,3%.
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Figura 5.7. Calentamiento y destilacién metanol-agua.
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Figura 5.8. Ultima separacion flash y obtencién metanol verde producto.

5.1.1.5. Recuperacion de calor
Como se menciond, la corriente en estado gas que sale del reactor se separa (DIV1) en
dos corrientes. La primera corriente (15), 60% de la corriente inicial, se utiliza para
calentar la alimentaciéon previa al reactor (HX4). Mientras que la segunda corriente
(18) se utiliza en el rehervidor de la columna de destilacion (DT1REB), para
posteriormente (19) calentar la alimentacién de la columna de destilacién (HX5).
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Figura 5.9. Integracion de calor utilizando 60% corriente salida del reactor en
intercambiador HX4.

(22) (80)
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Figura 5.10. Integracién de calor utilizando 40% corriente salida del reactor en
intercambiador HX5.

5.1.2. Resultados de la simulacion

5.1.2.1. Sintesis metanol en reactor y conversiéon global
Como resultado de la alimentaciéon de 533,2 kg/h de H: verde provenientes del
electrolizador PEM y 3.880,4 kg/h de CO2 capturados, la sintesis en el reactor produce
alrededor de 16.000,2 kg/h, de los cuales 2.784,2 kg/h son metanol. Finalmente, a la
salida del proceso se obtienen 2.650,6 kg/h de CH30OH con 97,3% de pureza.

La conversion global del proceso se realiza respecto al hidrogeno verde, obteniendo un
valor del 93% (Anexo 9.2.5.6). La conversién en una pasada es del 14%.
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+ Mole Flows

» = Mole Fractions

CH30H
Co2
co

H2
H20

— Mass Flows

CH30H
co2
co

H2
H20

Units

kmol/hr

kg/hr
kg/hr
kg/hr
kg/hr
kg/hr
kg/hr

co2
264,52
0
0
0
1
0
533241
0
0
0

533,241
0

¥ INREAC ¥ OUTREAC ¥ MECH v
88,1733 2080,11 1916,8 83,7961
0 0,00251615 0,0453326 0,96059
1 0,115449 0,0822761 0,00551117
0 0,0286295 0,0314763 6,63987e-06
0 0,852895 0,797352 5,95449¢-05
0 0,000510419 0,0435635 0033833
3880.49 16000.2 16000.2 2650,62
0 167,705 278425 2579,19
3880,49 10568,8 6940,63 20,3244
0 1668,09 1689,97 0,0155849
0 3576,41 3080,99 0,0100585
0 19,1273 1504,32 51,0747

Figura 5.11. Resultados proceso sintesis de metanol en reactor y producto final.

> = Mole Flows

CH30H
co2
co
H2
H20
+ Mole Fractions

* Mass Flows

Units

kmol/hr
kmol/hr
kmol/hr
kmol/hr
kmol/hr
kmol/hr

kg/hr

H2 ¥ PURG v 30

264,52 17.4487

0 0,0528674

0 153509

0 0,601541

264,52 15,2485

0 0,0107245

533,241 117,035

v 38 ¥ MEOH ¥ AGUA A
7.90267 0.20387 83,7961 80,023
0,52451 0,0584145 80,4937 0529976
361575 0,120123 0461815 3,28885e-17
0,177426 0,00153867 0,000556395 2,41656e-25
348399 0,0231015 000498963 343418e-22
0,100987 0,000692179 2,83508 79,493
189,747 726044 2650,62 1449,07

Figura 5.12. Resultados de entradas y salidas globales proceso.

5.1.2.2. Destilacion metanol- agua

La corriente 29 es separada en el flash TKFL1, obteniéndose la corriente 31 por el
fondo. La corriente 32 es la que alimenta la columna de destilacion DT1, de la cual se
obtienen 1.449,1 kg/h de agua por el fondo y la corriente producto de 2.657,9 kg/h por
el tope. Finalmente, la ultima separacion tiene lugar en el flash KO2, alimentado por
la corriente 36 y obteniendo por el fondo 2.650,6 kg/h de metanol verde como producto

final.
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= Mole Flows
» CH30H
co2
co
H2
H20
+ Mole Fractions
— Mass Flows
CH30H
co2
co
H2
H20

Units

kmol/hr
kmol/hr
kmol/hr
kmol/hr
kmol/hr
kmol/hr

kg/hr
kg/hr
kg/hr
kg/hr
kg/hr
kg/hr

29 v 30
171,926
81,6066
4,19769

0,179521
3,51208

82,4298

4296,7
2614.85
184,739
5,02845
7.07994

1485

v 31 v
7,90267 164,023
0,52451 81,0821
361575 0,581937
0,177426 0,00209507
348399 0,0280912
0,100987 82,3288
189,747 4106,95
16,8064 2598,05
159,129 25,6109
4,96976 0,0586837
7.02331 0.0566284
1.81931 1483,18

32 v
164,023
81,0821
0,581937
0,00209507
0,0280912
82,3288

4106,95
2598,05
25,6109

0,0586837
0,0566284
148318

34 v
84
80,5521
0581937
0,00209507
0,0280912
2,83577

2657,88
2581,06
25,6109

0,0586837
0,0566284
51,0872

AGUA v
80,023
0,529976
3,28885e-17
2,41656e-25
343418e-22
79,493

1449,07
169816
1.44742e-15
6,76888e-24
6,92289e-22
1432,09

Figura 5.13. Resultados columna de destilacién (DT1) metanol verde.

= Mole Flows
» CH30H
Cco2
co
H2
H20
+ Mole Fractions
= Mass Flows
CH30H
co2
co
H2
H20

Units

kmol/hr
kmol/hr
kmol/hr
kmol/hr
kmol/hr
kmol/hr

kg/hr
kg/hr
kg/hr
kg/hr
kg/hr
kg/hr

34

v.35

84

80,5521
0,581937
0,00209507
0,0280912
2,83577

2657,88
2581,06
25,6109

0,0586837
0,0566284
51,0872

¥ 36
84
80,5521
0,581937
0,00209507
0,0280912
2,83577

2657,88
2581,06
25,6109

0,0586837
0,0566284
51,0872

v 38
84
80,5521
0,581937
0,00209507
0,0280912
2,83577

2657,88
2581,06
25,6109

0,0586837
0,0566284
51,0872

-

0,20387
0,0584145
0,120123
0,00153867
0,0231015
0,000692179

7.26044
1,87173
528657

0,0430988
0,0465699
0,0124698

Figura 5.14. Resultados destilacién final (KO2) metanol verde.

5.1.2.3. Purga y reciclo

En la primera separacién, que tiene lugar en el tambor KO1, un 91% sale por el tope
como gas y del fondo se obtiene una corriente con una composicién aproximada 1:1 en
moles de metanol y agua. Es posible notar que la corriente de reciclo, con un valor de
1.727,4 kmol/h, es en su mayoria hidrégeno representando un 86%. Por la purga son

eliminados 15,2 kmol/h de Ho.
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MEOH v
83,7961
80,4937
0461815
0,000556395
0,00498963
2,83508

2650,62
2579,19
20,3244

0,0155849
0,0100585
51,0747



Units 22 v 23 v a7 v PURG v 25 v RECIC -

— Mole Flows kmol/hr 19168 1744,87 171,926 17,4487 1727,42 1727,42
CH30H kmol/hr 86,8933 5,28674 81,6066 00528674 523387 523387

o2 kenol/hr 157,706 153,509 4,19769 1,53509 151,974 151,974

co kmol/hr 603336 60,1541 0,179521 0,601541 50,5526 59,5526

» H2 kmol/hr 1528,36 1524,85 3,51208 15,2485 1509,6 15006
H20 kenol/hr 83,5023 1,07245 82,4298 0,0107245 1,06173 1,06173

+ Mole Fractions

= Mass Flows kg/hr 16000,2 117035 42967 117,035 11586,4 11586,4
CH30H ka/hr 278425 169,399 2614,85 1,69399 167,705 167,705

co2 kg/hr 694063 6755,89 184,739 67,5589 6688,33 668833

co kgrhr 1689,97 168494 502845 16,8494 1668,00 1668,09

H2 kg/hr 3080,99 307391 7,07994 30,7391 3043,17 3043,17

H20 kg/hr 1504,32 19,3205 1485 0,193205 19,1273 19,1273

Figura 5.15. Resultados primera separacion, purga y reciclo del proceso.

5.1.3. Resumen de la simulaciéon
Como resultado final de la simulacién realizada en Aspen Plus, se obtuvo que, para la
alimentacién de 4.479 t/afio de Hz verde y 32.596 t/afio de COg2, se produce un total de
22.265 t/afnio de CH3OH verde en estado liquido con una pureza del 97,3% y una
conversion global del 93%. En la siguiente tabla se muestra la cantidad de metanol
obtenido y su rendimiento respecto a las alimentaciones de ambos reactivos.

Tabla 5.1. Produccidon, recuperaciéon y rendimiento del CH3OH respecto a ambos
reactivos.

Producto Flujo masico Rendimiento Rendimiento
[kg/h] [kg CHsOH/kg H:] [kg CH3OH/kg COz]
Metanol reactor 2.784,2 5,22 0,72
Metanol 2.579,2 4,84 0,66
recuperado

Tabla 5.2. Alimentacién de materias primas y rendimiento respecto al CHsOH

recuperado.
Materia prima Flujo masico Rendimiento
[kg/h] [kg/kg CH3;0H]
Hidrégeno verde 533,24 0,201
Dioxido de carbono 3.880,49 1,464

A continuacién, se tabulan los datos del agua utilizada para refrigeraciéon y su
rendimiento respecto al flujo masico de metanol recuperado en la simulacién. La
cantidad de agua de refrigeracion fue calculada con una temperatura minima de 5°C y
maxima de 60°C.
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Tabla 5.3. Consumo de agua y rendimiento respecto al CH3OH recuperado.

Equipo Calor involucrado Agua requerida Rendimiento

[kW] [L/h] [L/’kg CH;0H]
HX1 89,80 236,05 0,092
HX2 109,18 287,00 0,111
HX3 120,27 316,15 0,123
HX6 2.282,14 5.998,99 2,326
HXS8 929,81 2.812,74 0,948
Total 3.531,2 9.282,35 3,599

En cuanto a los requerimientos de energia eléctrica, la Tabla 5.4 muestra el consumo
energético de los equipos en kW y la cantidad de energia eléctrica necesaria para
cubrir dicho consumo en MWHh/afio.

Tabla 5.4. Consumo eléctrico y rendimiento respecto al CHsOH recuperado.

Equipo Consumo Energia requerida Rendimiento
[kW] [MWh/ano] [kWh/kg CH30H]
CP1 99,9 839,16 0,0387
CP2 103,3 867,72 0,0401
CP3 100,8 846,72 0,0391
CP4 89,6 752,64 0,0347
CP5 274,8 2.308,32 0,1065
CPé6 66,3 556,92 0,0257
CP7 16,0 134,4 0,0062
Total 750,7 6.305,88 0,2911

5.2.Analisis econémico

El analisis econémico del proyecto considera los costos de materias primas, como el
hidrégeno verde y el diéxido de carbono utilizado en la sintesis de metanol. También,
considera insumos como el agua de refrigeraciéon utilizada por los enfriadores en el
proceso de sintesis y la electricidad renovable requerida por los equipos. La estimacién
del costo de los equipos de proceso para la planta de produccion de metanol verde es
calculada mediante las metodologias de Guthrie y Towler, para posteriormente
comparar con Aspen Process Economic Analyzer. Finalmente, el analisis considera el
CAPEX del proyecto para los diferentes casos expuestos y, por ultimo, el calculo del
precio de venta del metanol verde necesario para lograr la viabilidad del proyecto
segun diversos indices econémicos.

5.2.1. Costos de reactivos e insumos
El proceso para sintetizar metanol verde requiere de diversos reactivos e insumos. Los
reactivos que son necesarios para llevar a cabo la sintesis de metanol son el hidrégeno
verde y el diéxido de carbono.

Para la producciéon del hidrégeno verde es necesario una cantidad determinada de
agua desmineralizada, electricidad renovable (suministrada mediante un parque
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eblico) necesaria para alimentar el proceso de electrélisis y los equipos que son parte
del proceso. En el presente proyecto no se simulé la planta de producciéon de hidrégeno
verde, ya que para su estimaciéon econémica fue utilizado el costo nivelado de
hidrégeno o en ingles Levelized Cost Of Hydrogen (LCOH) obtenido de referencias
[12], el que engloba tanto CAPEX como OPEX del proceso. Por lo tanto, el hidrégeno
verde se considera como costo de materia prima.

El diéxido de carbono es obtenido mediante la comercializacién con empresas de la
zona como ENAP o Methanex, que suministraran esta materia prima y a su vez
disminuirian su emisién de GEL

Tabla 5.5. Consumo anual de hidrégeno verde y diéxido de carbono.

Materia prima Flujo masico Rendimiento
[t/afio] [t/t CH30H]
Hidr6geno verde 4.479,22 0,201
Di6éxido de carbono 32.596,12 1,464

Los insumos requeridos para el proceso de sintesis de metanol corresponden al agua de
refrigeracion a 5°C y energia eléctrica. Las Tablas 5.5 y 5.6 muestran la cantidad de
reactivos e insumos necesarios para un afo calendario de operaciéon (350 dias) y su
rendimiento respecto a las toneladas de metanol verde recuperado.

Tabla 5.6. Consumo anual insumos y rendimiento respecto al metanol recuperado.

Insumo

Cantidad anual

Rendimiento

Agua refrigeracion

77.971,76 [m3/ano]

3,60 [m¥t CH;0H]

Electricidad renovable

6.305,88 [MWh/afio]

0,291 [MWh/t CH;0H]

Los costos de las materias primas fueron obtenidos de la literatura. Para el diéxido de
carbono se obtuvo de IRENA [24]. En tanto, para el hidrégeno verde existe un rango de
precios LCOH que varia actualmente entre 5-7 USD/kg H2, segin el Manual del
Hidrégeno verde [12] el precio al 2021 es de 5,5 USD/kg He. Se tomara este valor para
el caso inicial, luego el precio ira variando segun los siguientes casos: caso conservador
3 USD/kg Hbs; caso optimista 2 USD/kg Hs; caso Magallanes 2030 1,3 USD/kg Hs; caso
Magallanes 2050 1 USD/kg Hz. Estos escenarios se discutiran en detalle en la seccion
5.2.4.

Tabla 5.7. Costo de los reactivos del proceso.

Materia prima Precio

Hidrégeno verde 5,5 [USD/kg Hs]

Di6éxido de carbono 50 [USD/t COzq]

Anialogamente, los costos de los insumos también fueron obtenidos de la literatura. La
siguiente tabla muestra los precios asumidos para el agua de refrigeracién [65] y la
electricidad producida por energia edlica en Magallanes [5].
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Tabla 5.8. Costo de los insumos del proceso.

Insumo Precio

Agua refrigeracion 0,48 [USD/m3]

Electricidad renovable 23 [USD/MWh]

Por dltimo, a lo ya mencionado se agrega el costo del catalizador (ver Anexo 9.2.5.1.1).
La siguiente tabla muestra el resumen de los costos de materias primas e insumos del

proyecto y el costo por tonelada de metanol recuperado.

Tabla 5.9. Costo de materia prima e insumos para el proyecto.

M.Prima/Insumo Consumo Costo Costo Costo por ton.
[USD/ano] CH30H recup.
[USD/t CHsOH]
Hidrogeno verde 4.479,22 [t/afio] 5,56 [USD/kg] $24.635.710 1.137,106
Diéxido de 32.596,12 [t/afio] 50 [USD/t] $1.629.806 75,227
carbono
Agua 77.971,76 0,48 [USD/m?] $37.426 1,727
refrigeracion [m3/afio]
Catalizador 1.089 [ke/aio] 105 [USD/kg] $114.345 5,278
Electricidad 6.305,88 23 [USD/MWh] $145.035 6,694
renovable proceso [MWh/ano]
Total $26.562.322 1.226,03

5.2.2. Costos de equipos
El costo de compra e instalacién de los equipos involucrados en el proceso de sintesis
de metanol se realizé utilizando las metodologias de Towler & Sinnott [66] y de
Guthrie actualizado. Los equipos por estimar serian compresores (7), intercambiadores
de calor (8), reactor (1), columna de destilacién (1), separadores flash (3) y estanque
almacenamiento (1). Los divisores, mezcladores y valvulas no son considerados en el
calculo debido a que casi no influyen en el total.

Tabla 5.10. Costo de compra e instalacién de equipos segun Towler y Guthrie
actualizado.

Equipo Nombre Towler [USD] Guthrie actualizado [USD]
CC CI CC CI
CP1 Compresor $345.317 $863.294 $214.050 $725.630
CO2
CP2 Compresor $347.486 $868.715 $210.764 $735.478
CO:
CP3 Compresor $345.893 $864.733 $206.884 $721.938
CO:
CP4 Compresor $338.631 $846.578 $189.190 $660.194
COsq
CP5 Compresor He $442.233 $1.105.582 $442.918 $1.545.598
CP6 Compresor $322.733 $806.834 $150.536 $525.309
reciclo
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CP7 Compresor $281.600 $704.000 $53.312 $180.727

HX1 Enfriador‘c/iclo $29.568 $103.487 $13.160 $48.614
compresion

HX2 Enfriador .c/iclo $29.719 $104.016 $13.748 $50.785
compresion

HX3 Enfriador .c/iclo $29.914 $104.700 $15.484 $54.471
compresion

HX4 Int. Calpr $119.653 $418.786 $120.886 $365.760

contracorriente
HX5 Int. Calpr $42.351 $148.228 $37.673 $139.168
contracorriente

HX6 Enfriador $159.234 $557.317 $143.360 $433.758

DT1REB Rehervidor $41.325 $144.638 $36.369 $134.352

HXS8 Enfriador $111.685 $390.898 $87.049 $321.569

R1 Reactor $195.778 $783.111 $60.081 $76.445

DT1 Columna $79.830 $319.318 $132.368 $196.591
destilacién

KO1 Flash $21.273 $85.091 $88.613 $112.748

KO2 Flash $18.715 $74.858 $36.633 $46.611

TKFL1 Flash $20.499 $81.996 $46.199 $58.782

T.Alm. Estanque Alm. $62.135 $155.338 $67.964 $142.750

Total $3.385.572 $9.531.518 $2.367.241 $7.277.278

Los costos de compra e instalacién de los equipos obtenidos segun las metodologias
mencionadas con anterioridad son complementados y comparados con los resultados
obtenidos mediante el simulador econémico de Aspen Plus. Para el calculo del costo del
tanque de almacenamiento de metanol verde se complementé con el obtenido mediante
la metodologia de Towler ya que Aspen no arrojo valores.

Tabla 5.11. Costo de compra e instalacién de equipos segin Aspen.

Equipo Nombre Aspen [USD]
CC CI
CP1 Compresor CO2 $704.800 $864.600
CP2 Compresor CO2 $780.400 $932.400
CP3 Compresor CO2 $822.200 $963.400
CP4 Compresor CO2 $1.084.000 $1.208.600
CP5 Compresor Hz $1.540.000 $1.669.900
CP6 Compresor reciclo $904.200 $1.040.600
CP7 Compresor $539.000 $696.000
HX1 Enfriador ciclo $13.000 $83.600
compresion
HX2 Enfriador ciclo $10.700 $71.400
compresién
HX3 Enfriador ciclo $11.000 $72.100
compresién
HX4 Int. Calor $71.800 $254.900
contracorriente
HX5 Int. Calor $16.200 $101.800
contracorriente
HX6 Enfriador $37.400 $137.800
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DT1REB Rehervidor $15.300 $93.400
HXS8 Enfriador $16.700 $98.800
R1 Reactor $776.000 $1.020.300
DT1 Columna destilacion $131.100 $582.700
KO1 Flash $36.200 $133.000
KO2 Flash $18.900 $107.300
TKFL1 Flash $18.900 $107.300
T.Alm. Estanque Alm. $62.135 $155.338
Total $7.609.935 $10.395.238

Tomando como referencia los costos obtenidos mediante Aspen Economic, se decidié
optar por la correlacion de Towler para el calculo del CAPEX del proyecto, ya que los
valores obtenidos concuerdan mas que los de la metodologia de Guthrie actualizado.
Es necesario hacer uso del factor actualizado del Chemical Engineering Plant Cost
Index (CEPCI) del afio 2023 [67] para el costo obtenido mediante la correlacién de
Towler, dando como resultado final lo resumido en la tabla a continuacién.

Tabla 5.12. Costo instalado total actualizado 2023 metodologia de Towler.

Ci Total Towler $9.531.518
Factor actualizacion 2023 1,50
Ci Total actualizado Towler 2023 $14.297.277

5.2.3. CAPEX del proyecto
Para el calculo del CAPEX del proyecto se supone que el costo instalado de los equipos,
calculados mediante la metodologia de Towler y Aspen Economic, representa los costos
directos del proyecto. Con los costos directos para cada caso, la inversién total del
proyecto se calcula segiin los apuntes de Marquez, F. 2020. La inversion total del
proyecto considera los costos directos, indirectos (costos de construccién, ingenieria y
supervision, contingencias e imprevistos) y de puesta en marcha (Modificaciones del
proceso, mano de obra de partida, pérdidas en la produccién). El resumen de los
calculos obtenidos mediante la metodologia de Towler se muestra en la tabla siguiente.

Tabla 5.13. Resumen de calculos CAPEX planta de metanol verde mediante Towler.

CAPEX CH3;0H Abreviatura Valor Comentario
[USD]

Costos directos CD $14.297.277 Equipos
Costos indirectos CI $4.289.183 30% CD
Inversion de capital ICF $18.586.460 CD +CI
fijo
Costo puesta en CPM $1.858.646 10% de ICF
marcha
Inversion total IT $20.445.106 ICF + CPM
(CAPEX)

El resumen de los calculos obtenidos mediante Aspen se muestra en la tabla siguiente.
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Tabla 5.14. Resumen de calculos CAPEX planta de metanol verde mediante Aspen.

CAPEX CH;0H Abreviatura Valor Comentario
[USD]

Costos directos CD $10.472.907 Equipos
Costos indirectos CI $3.141.872 30% CD
Inversién de capital ICF $13.614.779 CD + CI
fijo
Costo puesta en CPM $1.361.478 10% de ICF
marcha
Inversion total IT $14.976.257 ICF + CPM
(CAPEX)

5.2.4. Flujos de caja actuales y escenarios

Para analizar la viabilidad econémica del proyecto se realizaron diversos flujos de caja
considerando distintos escenarios y valores en los parametros involucrados, con el fin
de calcular los principales indices econémicos relevantes de un proyecto y observar la
variacion del costo de produccién y precio de venta para el metanol en cada caso
planteado.

Los flujos de caja realizados tienen una estructura compuesta principalmente por
ingresos, egresos, inversion inicial (CAPEX), depreciacion de los equipos e impuestos.
El detalle para cada una de estas categorias se menciona a continuacion

a)

b)

d)

e)

Ingresos: Estos consideran los ingresos por las ventas del metanol verde
producido y de los bonos de carbono disponibles del proyecto. Para este tltimo,
se fij6 un valor de venta correspondiente a 50 USD/ton CO2eq [12,25]. (Ver
Anexo 9.1.1).

Egresos: Estos consideran los costos de materias primas (H2, COgz), insumos
(agua de refrigeracion, electricidad) y los gastos operacionales (OPEX) del
proyecto. Este ultimo se aproximé como el 2% de la inversion inicial (CAPEX).
(Ver Anexo 9.3.6).

Inversion Inicial: Esta considera los costos directos, indirectos y de puesta en
marcha. Los costos directos corresponden al costo de instalacién de todos los
equipos del proceso que fueron estimados mediante Aspen Economics y las
correlaciones de Towler. Los demas fueron aproximaciones realizadas a partir
del costo de instalacién. (Ver Anexo 9.3.4).

Depreciacion: Esta considera el deterioro de los equipos con el paso del tiempo.
Relacionada directamente con el costo de compra de los equipos. Corresponde al
4% del costo de compra. (Ver Anexo 9.3.5).

Impuestos: Estos consideran un impuesto del 27% a las utilidades netas del
proyecto, obtenidas luego de restar los egresos totales de los ingresos totales.

También, como consideraciones adicionales generales se debe mencionar que se
consideré para todos los escenarios a analizar que el primer afo se vende un 75% de la
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produccién total y el 100% el resto de su vida ttil. Lo anterior debido a dificultades que
pudiesen presentarse en un comienzo del proyecto.

El EBITDA (Ganancias antes de interés, impuestos, depreciacién y amortizaciéon) se
calcula restando los ingresos menos los egresos. El1 EBIT (Ganancias antes de interés e
impuestos) se calcula restando el EBITDA menos la depreciacién, ya que la
depreciacién de los equipos no esta afecto a impuestos. Por ultimo, las utilidades del
proyecto se calculan restando los impuestos al EBIT y sumando la depreciacién. Las
utilidades lo largo de la vida 1til del proyecto son llevadas al valor presente (VP) y
sumando la inversién inicial se obtiene el VAN del proyecto. E1 Payback del proyecto
se calcula sumando el valor presente de cada afio hasta cubrir la inversion inicial
(CAPEX) del proyecto. La Tabla 5.15 muestra un resumen de los parametros
econ6émicos utilizados en los flujos de caja.

Tabla 5.15. Parametros econémicos del flujo de caja del proyecto.

Parametros Valor Unidad
Precio agua refrigeracién 0,48 USD/m3
Precio electricidad 23 USD/MWh
Bonos de carbono 50 USD/t COsgeq
Vida 1til del proyecto 25 Afios
Tasa de descuento 10 %
Tasa interna de retorno (TIR) 35 %
Impuestos 27 %
Costos de operacién (OPEX) 2 % CAPEX

Los escenarios planteados se fijan en base al parametro que mas influye en el flujo de
caja. Para el caso del proyecto, el costo del hidrégeno verde es el parametro variable.
Se definen los casos siguientes.

1) Caso pesimista: Precio del hidrégeno verde de 5.500 USD/t Ha.

2) Caso conservador: Precio del hidrégeno verde de 3.000 USD/t H2

3) Caso optimista: Precio del hidrégeno verde de 2.000 USD/t Hs

4) Caso proyecciéon Magallanes 2030: Precio del hidrégeno verde de 1.300 USD/t
H:

5) Caso proyeccion Magallanes 2050: Precio del hidrégeno verde de 1.000 USD/t
H>

Por dltimo, se definen los parametros constantes y variables para los flujos de caja
realizados en cada uno de los casos planteados anteriormente.

Tabla 5.16. Resumen parametros constante y variables del flujo de caja.

Parametros constantes Parametros variables

CAPEX — Costo COz2— Costo Agua Costo Hz Verde
refrigeracion — Precio Bono Carbono — OPEX
— Impuesto — Tasa de descuento — Energia
Renovable — Costo catalizador
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5.2.5. Precio de venta CH3OH verde
Para calcular el precio de venta del metanol verde se utiliza la herramienta solver de
Excel, se fija una TIR del 35% y se hace variar el precio de venta del metanol verde de
forma que se obtengan las ganancias proyectadas esperadas para los 5 casos
planteados. Estos casos fueron evaluados tanto para la metodologia de Towler como
para Aspen Economics. La Tabla 5.17 resume los costos considerados para cada caso
tanto en Towler como en Aspen.

Tabla 5.17. Costos considerados para los casos de analisis.

CAPEX Costo de Hz verde
[USD/t]

Caso 1) Pesimista Towler 5.500
Aspen

Caso 2) Conversador Towler 3.000
Aspen

Caso 3) Optimista Towler 2.000
Aspen

Caso 4) Magallanes 2030 Towler 1.300
Aspen

Caso 5) Magallanes 2050 Towler 1.000
Aspen

El detalle completo de los flujos de caja realizados para cada caso se encuentra en el
Anexo 9.3.7, mientras que los resultados de interés se muestran a continuacién en la
Tabla 5.18 y la Figura 5.16.

Tabla 5.18. Resultados obtenidos para los casos de andlisis.

CAPEX VAN TIR Payback Precio venta
CHs0H
[USD/ario] anos [USD/t]
Caso 1) Towler $46.308.945 35% 3,21 $1.586
Pesimista
Aspen $33.892.686 35% 3,21 $1.455
Caso 2) Towler $46.300.902 35% 3,21 $1.083
Conversador
Aspen $33.884.643 35% 3,21 $952
Caso 3) Towler $46.326.453 35% 3,21 $882
Optimista
Aspen $33.910.193 35% 3,21 $751
Caso 4) Towler $46.301.186 35% 3,21 $741
Magallanes
2030
Aspen $33.884.927 35% 3,21 $610
Caso 5) Towler $46.352.003 35% 3,21 $681
Magallanes
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2050 Aspen $33.935.744 35% 3,21 $550
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B Caso 5) $681 $550

Figura 5.16. Precios de venta metanol verde obtenidos para los 5 casos en ambas
metodologias.

Al exigir un valor constante de la TIR para los flujos de caja en todos los casos, se
obtuvieron similitudes entre los valores de los demas indicadores econémicos como el
VAN o Payback, a pesar de plantearse escenarios diferentes.

La Figura 5.17 compara los valores obtenidos para el Caso 1) Pesimista, donde el costo
de produccién de hidrégeno verde es de 5.500 USD/t, con el Caso 2) Conservador,
donde el costo de produccién de hidrégeno verde es de 3.000 USD/t. Las curvas que
contiene esta grafica corresponden a las lineas que unen los dos valores obtenidos para
los precios de venta del metanol segin el CAPEX considerado (ASPEN o Towler) en los
casos propuestos.

Analogamente, la Figura 5.18 compara los valores obtenidos para el Caso 1) Pesimista,
con el Caso 3) Optimista donde el valor de produccién de hidrégeno verde es de 2.000

USD/t.

Finalmente, se procede de manera similar a la comparacién del Caso 1) con el Caso 4)
y el Caso 1) con el Caso 5), en la Figura 5.19 y 5.20 respectivamente.
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Figura 5.17. Precios de venta obtenidos metanol verde para Caso 1) y 2) en ambas
metodologias.
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Figura 5.18. Precios de venta obtenidos metanol verde para Caso 1) y 3) en ambas
metodologias.
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Figura 5.19. Precios de venta obtenidos metanol verde para Caso 1) y 4) en ambas
metodologias.
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Figura 5.20. Precios de venta obtenidos metanol verde para Caso 1) y 5) en ambas
metodologias.
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6. Discusion

6.1.Analisis técnico
En este trabajo se evalud la factibilidad técnica de la produccién de metanol verde
utilizando como materia prima diéxido de carbono e hidrégeno verde producido por
energia eléctrica proveniente de los vientos de la zona de Magallanes.

Al analizar las etapas del proceso de producciéon de metanol verde simulado en Aspen
Plus, se observé que las condiciones de operacion y los equipos de proceso son similares
a los sistemas de produccién de metanol convencionales estudiados previamente en la
literatura. Entonces, al tratarse de un proceso muy semejante al original,
técnicamente llevar a cabo un proceso de produccién de metanol verde es posible, ya
que las condiciones de operacidén para el reactor (210°C, 78 bar) estan dentro de los
rangos establecidos, y la disponibilidad de equipos como compresores,
intercambiadores, separadores, columnas de destilacién y reactores ya existe para
proceso de condiciones similares.

Las etapas del proceso son relevantes. La preparacion de reactivos consta de un tren
de compresién que, de no ser efectuado de manera eficiente, puede llevar a la falla del
compresor por ingreso de liquido, provocando una pérdida de dinero considerable. La
sintesis de metanol es un proceso altamente exotérmico, generando la oportunidad de
reutilizar este calor mediante una integracién de calor, lo que a su vez conlleva una
disminucién de costos de insumos. El reciclo permite una mayor conversiéon de
metanol, mejorando eficientemente la recuperacién de este. La destilacion posibilita la
separacion de la mezcla agua-metanol, que luego del reactor se encuentra en una
relacién molar aproximadamente de 1:1.

Ademas, el proceso que se simulé en Aspen Plus cumplié con el objetivo de produccion
que se planted inicialmente, en base a una alimentaciéon de electricidad renovable
generada por una planta eélica de 30 MW que simula una escala real instalable en la
zona de Magallanes, ya que se registr6 una producciéon de 22.265 toneladas al afio de
metanol verde con una pureza del 97,3%, con un consumo de reactivos
aproximadamente de 4.500 toneladas al afio de hidrégeno verde y 32.600 toneladas al
afnio de didéxido de carbono. Por otra parte, los insumos necesarios para la operacién en
un periodo de un afo corresponden aproximadamente a 78.000 m? de agua de
enfriamiento y 6.310 MWh de electricidad renovable. Segin IRENA [24], para
producir 1 tonelada de CH30OH son necesarias 0,188 toneladas de Hz y 1,373 toneladas
de CO2 Tomando esta referencia, se obtienen valores acordes mediante la simulacion,
ya que para producir 1 tonelada de metanol verde son necesarias 0,201 toneladas de
hidrégeno verde y 1,464 toneladas de diéxido de carbono, con una desviacién del 6,9%
y 6,6% para el Hz y CO2 respectivamente.

Considerando que las plantas de metanol convencional a gran escala varian su
capacidad de produccién entre las 1.000.000 -1.700.000 t/ano, la planta propuesta en
este trabajo se consideraria como una planta productora a baja/mediana escala, mucho
menor que las convencionales. Las dos Unicas plantas industriales comercializadoras
de metanol verde en el mundo son la de CRI es Islandia y la de DICP en China, con
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una produccién de 4.000 t/afio y 1.000 t/afio, por lo que la planta propuesta es de una
magnitud considerablemente mayor, aproximadamente 5.5 veces la capacidad de CRI
22 veces la capacidad de DICP.

Como esta planta estaria destinada a desarrollarse en la zona austral de Chile, es
importante analizar la disponibilidad de los recursos necesarios para el proceso. Con
respecto a la disponibilidad de los reactivos hay que considerar que, para el caso del
hidrégeno verde, en Chile no se cuenta con proveedores de este suministro en la
actualidad. Sin embargo, debido a los estudios previos de proyecciones realizadas por
diversas agencias internacionales, Chile se posiciona como uno de los productores con
mayor potencial para el hidréogeno verde en el mediano plazo (2030-2040), lo que lleva
a anticipar que en el futuro se debiese tener un facil acceso a este suministro en
nuestro pais. Entonces, considerando las proyecciones realizadas por McKinsey &
Company (Figura 3.15), la produccion a menor costo de hidrégeno verde se
desarrollaria en la zona norte y sur de nuestro pais. Ya que nuestro proyecto tendra
como ubicacién la zona de Magallanes, se proyecta que para el afio 2030 se tendran los
menores costos de produccion de hidrégeno verde en Chile y en el mundo con un valor
de 1,3 USD/kg Hs, siendo su principal competencia Australia con 1,7 USD/kg Ha.

Para el caso del di6xido de carbono, a nivel pais existe una comercializacién de este
compuesto, ya sea como gas comprimido, liquido o en forma de hielo seco, mediante
empresas como Indura o Linde. El costo de obtencién del diéxido de carbono varia
mucho segun el método utilizado. En el caso de estudio se optd por la captura de este
gas que es emitido por empresas en sus procesos productivos, ya que es una gran
oportunidad el fomentar la captura del diéxido de carbono, lo que generaria ingresos
para la empresa que lo comercialice, también pudiendo generar ingresos por
comercializaciéon de bonos de carbono y a la vez disminuyendo su emisiéon de GEI. Se
fija como potenciales empresas suministradoras de diéxido de carbono en la zona de
Magallanes a ENAP, Methanex y las cervecerias de gran escala de la zona.

Respecto a los insumos, la generacién de electricidad renovable se lleva desarrollando
hace bastante tiempo en nuestro pais, donde ya existen empresas generadoras que
suministran energia limpia a diversas industrias a través de licitaciones. Sin embargo,
como el sector de las energias renovables esta en constante evolucidn, ademdés del
hecho que Chile presenta un enorme potencial para desarrollar energias como la solar
y edlica, es importante seleccionar una ubicacién estratégica para esta planta donde se
tenga acceso a electricidad con el menor costo. Segin la grafica realizada por
McKinsey & Company (Figura 3.5) las zonas donde se manejan los menores costos
para la electricidad renovable proyectados al largo plazo corresponden a la zona norte
(Antofagasta) y zona sur (Magallanes) de nuestro de pais. Es por esto que se decide la
ubicacion del proyecto en la zona de Magallanes donde la electricidad tendra un costo
de 20 USD/MWHh para el aiio 2030.

En sintesis, en base la disponibilidad de recursos, principalmente del hidrégeno verde
y la electricidad renovable, sélo seria factible desarrollar este proyecto en la zona de
Magallanes en un mediano o largo plazo.
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6.2.Analisis econémico

De la primera parte del analisis econdémico, correspondiente al calculo de costo de los
equipos del proceso, se observa una diferencia significativa entre el costo de
instalacién de los equipos estimado mediante la metodologia de Towler y la de Aspen.
Esta diferencia tiene su origen en el valor del factor de instalacion que consideran
ambas metodologias, ya que para Towler se consideraron factores con valores cercanos
a 4 (ver Anexo 9.3.5) y Aspen considera factores variables propios segun el tipo de
equipo, con valores principalmente entre 1 - 2 y en pocas ocasiones cercanos 4. Kl costo
de reactivos e insumos fue obtenido de literatura de forma tal que estos se encuentran
respaldados para hacer uso como valores referenciales.

Los resultados obtenidos para los precios del metanol verde producido en la zona de
Magallanes en Chile para los diferentes casos analizados nos demuestran que, los
escenarios actuales y proyectados a corto plazo estan lejos de ser competitivos en
comparacién con la produccién de metanol convencional con valores cercano a los 1.500
USD/t para el escenario actual, 1.000 USD/t para el escenario del caso conservador y
800 USD/t para el caso optimista. El caso proyectado a 2030 posee un precio entre 741-
610 USD/t. Los precios correspondientes al caso proyectado al 2050 son competitivos
frente a los precios que maneja el mercado de metanol actualmente, ya que poseen
valores entre los 550 — 681 USD/t comparado con los 350-500 USD/t registrados a la
fecha. Los resultados obtenidos se encuentran dentro del rango de precios de e-
metanol segiun IRENA y otras referencias [24,63], que para la actualidad fluctia entre
800 — 1.600 USD/t, para el 2030 se espera un precio entre 400 — 700 USD/t y para el
2050 entre 250 — 630 USD/t. Que no sean competitivos hasta el 2050 es esperable, ya
que actualmente las industrias del hidrégeno verde y energias renovables poseen
costos de produccién muy elevados, ademds de que recién se estan implementando
nuevas legislaciones que faciliten el uso de energias renovables en desmedro de las
fésiles. Sin embargo, como se estudidé en la literatura, se proyecta a largo plazo una
reduccién considerable en los costos de produccién, principalmente el hidrégeno verde,
el cual representa aproximadamente el 80 — 90% del costo total de producciéon del
metanol verde en este proyecto. Ademds, el impuesto de carbono afectaria
negativamente a las plantas de metanol convencionales. Si se implementara un valor
de bono de carbono 100 USD/t COzeq, €l precio del H2 gris aumentaria a 3,0 USD/kg
[20], 1o que se reflejaria en un aumento del precio del metanol convencional.

Analizando los flujos de caja realizados, considerando como Unico parametro variable
el costo del hidrégeno verde, se demuestra claramente que las variaciones del costo del
hidrégeno verde repercuten mucho méas que cualquier otro parametro en el precio del
metanol verde. Al realizar variaciones del costo de la electricidad renovable no hubo
un cambio significativo en el flujo de caja, debido a que se no se consider6 en el
presente proyecto la simulacién de la planta de electrolisis.

Segun estudios previos realizados a los andalisis técnico-econémico de plantas de
metanol verde que consideran la producciéon de hidrégeno verde y captura de diéxido
de carbono en el proceso, los costos de electricidad y agua se elevan principalmente
debido al gran consumo energético del proceso de electrdlisis mediante el uso de
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electrolizadores. En la Figura 3.12 contenida en el marco tedrico se presenta el costo
de produccién detallado de hidrégeno verde actual, en el cual claramente se observa
que la energia eléctrica representa el valor mayor de los costos con casi un 64% del
valor. Entonces, es acertado decir que, si el proyecto considerara la produccién de
hidrégeno verde en el proceso, al realizar variaciones en el costo de la electricidad
renovable arrojaria valores muy distintos a los obtenidos en este trabajo, ya que este
parametro representaria el costo mayor del proceso y repercutiria significativamente
en el precio final del metanol.

7. Conclusion

Del estudio bibliografico realizado de la literatura, se concluye que el proceso de
producciéon de metanol verde tiene como principal diferencia respecto a los demas
métodos de producciéon el uso de hidrégeno verde y de didéxido de carbono como
reactivos, los que otorgan la caracteristica de un proceso eco-friendly. Ademads, es un
proceso que solo genera oxigeno y agua como subproductos, por lo que sus emisiones de
GEI son nulas.

Del estudio de mercado fue posible obtener las proyecciones del costo nivelado de
electricidad edlica en Magallanes y del costo nivelado para la produccién de hidrégeno
verde en Magallanes de McKinsey & Company, los que reflejan una directa influencia
en el costo de producir metanol verde.

Mediante Aspen Plus se logré simular exitosamente el proceso de sintesis de metanol
verde para los flujos de alimentacién fresca y produccién requerida, equipos de proceso
y condiciones de operacion establecidas previamente. El esquema general del proceso
que se obtuvo como resultado de la simulacién, respeta la estructura caracteristica de
una unidad de sintesis de metanol convencional, considerando las etapas de
preparacién de reactivos, sintesis, reciclo/purga y destilacién, ademas agregando la
integracion de calor necesaria para disminuir costos operacionales.

Del analisis técnico realizado se concluye que llevar a cabo un proceso de produccién
de metanol verde es factible, ya que este no presenta aspectos criticos relacionados con
consumo de materia prima ni de energia, equipos necesarios para el proceso y
condiciones de operacién. Al establecerse las condiciones de operacién de 210°C y 78
bar en la simulacién, se obtuvo una conversiéon global del 93%. El flujo de metanol
verde total producido fue de 22.265 t/afio. También, se concluye que para producir una
tonelada de metanol en esta planta se necesitan 0,201 toneladas de hidrégeno verde,
1,464 toneladas de diéxido de carbono, 3,60 m3 de agua de refrigeraciéon y 0,291 MWh
de electricidad renovable. Los datos obtenidos se encuentran en concordancia con los
de literatura.

Del analisis econdémico realizado se concluye que los precios del metanol verde
obtenidos, fijando una TIR del 35% para el proyecto, no son competitivos en el
escenario planteado a corto plazo entre los afios 2020-2030, ya que presentan valores
entre los 1.500 — 800 USD/t, valor que dista mucho de los precios actuales del metanol.
Sin embargo, los precios obtenidos considerando un escenario proyectado a largo plazo
para los anos 2030-2050 si resultaron ser competitivos, ya que presentan valores de
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550- 681 USD/t para el caso que utiliza la inversién estimada por Aspen Econdémicos y
la metodologia de Towler respectivamente. Lo anterior sumado a que los bonos de
carbono podrian aumentar el precio del metanol convencional, generarian un
panorama competitivo para el metanol verde.

Para finalizar se tiene que producto de los analisis técnico y econémico realizados al
proceso de sintesis de metanol verde simulado, es técnicamente factible producir
metanol verde a partir de hidréogeno verde y diéxido de carbono suministrados por
terceros, sin embargo, econémicamente no es factible realizar este proyecto en el corto
plazo, debido a que actualmente los costos del proceso son muy elevados y los precios
de venta del metanol verde no son competitivos en el mercado.
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9. Anexos
9.1.Anexos marco tedrico

9.1.1. Bonos de carbono
Los bonos de carbono, créditos de carbono o bonos verdes como también se les
denomina, corresponden a un mecanismo internacional de descontaminacién cuyo
objetivo es la reducir las emisiones de GEI que causan el calentamiento global. Este es
un certificado comercializable que representa la evitacién o eliminacién de una
tonelada de emisiones de diéxido de carbono equivalente (tonCOzeq).

Con incentivos econdémicos se busca que las empresas privadas contribuyan a la
mejora de la calidad ambiental, considerando que puedan emitir CO2 como un bien
canjeable y con un precio establecido en el mercado. La transaccién de los bonos de
carbono (un bono de carbono representa el derecho a emitir una tonelada de diéxido de
carbono) permite mitigar la generacién de GEI, beneficiando a las empresas que no
emiten o disminuyen la emisiéon y haciendo pagar a las que emiten mas de lo
permitido.

Las reducciones de emisiones de GEI (Gases Efecto Invernadero) se miden en
toneladas de CO: equivalente, y se traducen en CER (Certificados de Emisiones
Reducidas). Un CER equivale a unas 76 toneladas de CO2 que se puede emitir a la
atmosfera, y puede ser vendido en el mercado de carbono a paises industrializados, de
acuerdo con la nomenclatura del Protocolo de Kioto. Entonces, considerando un precio
proyectado para el ano 2025-2030, se determindé que para el andalisis econdémico
realizado en este trabajo el precio de venta de una tonelada métrica de COZ2eq
corresponde a 50 USD/ton CO2eq [12,24,31]

Tabla 9.1. Utilidades anuales por bonos de carbono.

Bonos de carbono

Ahorro respecto proceso convencional 1,72 t CO2/ t CHsOH
Metanol producido 22.265 t CH30H/ afio
Diéxido de carbono equivalente 38.296 t COz2¢q/ afio
Impuesto al carbono 50 USD/ t CO2eq
Utilidades $1.914.790 USD/ ano
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9.2. Anexos analisis técnico

9.2.1. Calculo de materias primas

Para calcular los requerimientos de materias primas se toma como base de calculo la
capacidad de producciéon de una planta edlica de 30 MW, ya que es una potencia real
en comparacion con las plantas eélicas de la zona. Esta planta alimenta el proceso de
electrélisis que generara el hidrégeno verde a utilizar en la producciéon de metanol. Se
supone una eficiencia del 70% para el electrolizador PEM. Haciendo uso del calor de
formacién del agua, 285,8 Md/kmol, mas los datos mencionados anteriormente, es
posible obtener la cantidad de hidrégeno verde generado en la electrdlisis de la
siguiente forma.

30 MW 1 kmol 0 3.600s 26452 kmol H.O = 26452 kmol u
¥ ———— % k = —_— =
2858M] 1h e ’ 2
kmol kg
264,52T HZ = 533,27 HZ

Luego, obtenida la cantidad de hidrégeno verde producida en la electrélisis, se realiza
el calculo de la cantidad de di6xido de carbono necesaria en el proceso mediante la
estequiometria de la reaccién quimica haciendo uso de la relacién molar 3/1 = Ho/COo.
kmol kg
88,17——C(C0, = 3.880,4—CO0,
h h
De esta forma se obtiene la cantidad de alimentacién necesaria para la sintesis de

metanol. Asumiendo que un afno son 350 dias, se alimentan 4.478,8 t/afio de Hz y
32.595,4 t/ano de COes.

9.2.2. Calculo electrolisis
Debido a que el proceso de electrolisis esta regido por la Ec. (1)

2H,0(1) < 2H,(g) + 02(9) (14)

Cada 1 mol de hidrégeno verde producido es necesario el consumo de 1 mol de agua.
De esta forma, la cantidad necesaria de agua desmineralizada que debe ingresar al
electrolizador PEM de 30 MW de capacidad es la siguiente.

kmol kg
264,52T H,0 = 4.765,27H20

Ya que la densidad del agua es 997 kg/m3, la cantidad de agua desmineralizada
necesaria para el proceso es de 4,7796 m3/h, lo que es equivalente a 40.148,5 m3/afo.

9.2.3. Calculo consumo agua de refrigeracion
Los intercambiadores que requieren agua de refrigeracion para enfriar las corrientes
son HX1, HX2, HX3, HX6 y HX8. Estos utilizan agua de refrigeracién a 5°C, que luego
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del intercambio de calor sale a 60°C. La Tabla 9.2 resume los calculos efectuados en
Excel para obtener el consumo de agua de refrigeracién.

Tabla 9.2. Consumo total agua de refrigeracion.

Calor Agua Agua Agua
Equipo involucrado requerida | requerida requerida
[kW] [kg/s] [L/h] [m3/ano]
HX1 89,8 0,07 236,05 1.982,86
HX2 109,18 0,08 287,00 2.410,78
HX3 120,27 0,09 316,15 2.655,66
HX6 2.282,14 1,66 5998,99 50.391,50
HX8 929,81 0,68 2444,16 20.530,96
Total 3.531,2 2,571 9.282,35 77.971,75
Consideraciones
Cp 4,186 [kd/kg*K]
AT 328,15 [K]

9.2.4. Calculo consumo electricidad renovable
El consumo de electricidad renovable es utilizado en la electrélisis y en el proceso de
sintesis de metanol. Para este caso, es producida mediante una planta edlica de 30
MW de potencia. El calculo para un afio calendario (350 dias) es el siguiente

h MWh
30 MW % 8.400 —— = 252.000—
afio ano

La cantidad de electricidad requerida por los equipos en el proceso de sintesis de
metanol esta determinada en la Tabla 9.3

Tabla 9.3. Consumo total electricidad renovable.

Consumo Consumo Energ'la
Equi requerida
quipo
[kW] [hp] [MWh/afio]
CP1 99,9 133,97 839,16
CP2 103,3 138,52 867,72
CP3 100,8 135,17 846,72
CP4 89,6 120,15 752,64
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CP5 274,8 368,51 2308,32

CPé6 66,3 88,91 556,92
CpP7 16 21,46 134,40
Total 750,7 1.006,69 6.305,88

9.2.5. Simulacion planta de metanol verde
9.2.5.1. Calculos previos

9.2.5.1.1. Dimensionamiento reactor Rplug
El reactor Rplug utilizado es uno multitubular adiabatico de 0,05m de diametro y 2m
de largo con una cantidad de 1.000 tubos. Con estos parametros, y asumiendo un 50%
extra de dimensionamiento para asegurar la conversion, el volumen del reactor es el
siguiente

0,05\°
Vreact=7r*( > ) *2+1000%1,5

Vyeact = 5,89 m3

La cantidad de catalizador presente en el reactor se calcula utilizando su densidad
1.775 kg/m3y su porosidad asumida de 0,5.

3 kg
Megr = 4,91 m® x 1.775 3 *0,5

Meqr = 4.358 kg

Suponiendo una vida util de 4 afios para el catalizador, se reemplaza un promedio de
1.089 kg por afio. Asumiendo el precio del catalizador 105 USD/kg [30], el costo por
ano es de 114.345 USD.

9.2.5.1.2. Etapas de compresores
Para determinar el numero de etapas de compresion se utilizan las ecuaciones
planteadas por la empresa de ingenieria INTECH GmbH [65]

Donde

o x: Relacién de compresién maxima
e n:Numero de etapas de compresiéon
e P;,Pr: Presion de entrada y descarga del fluido, respectivamente
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El numero de etapas n, se despeja de la siguiente ecuacién aplicando logaritmo y
reordenando. Para efectos de calculo, se supone un valor de x = 4. También se debe
considerar redondear el resultado hasta el entero superior mas cercano

P
Wi
_ log (Pi>
~ log(x)
Para el caso del tren de compresién en la alimentacion de didxido de carbono
78
_log(T)
n= log (4)

La siguiente tabla resume las caracteristicas de los compresores y sus respectivas
etapas.

=314~4

Tabla 9.4. Numero de etapas compresores planta de CH30OH verde.

Compresor Descripcién Pi [bar] Pf [bar] n

Tren compresion Diéxido de 1 78 4
carbono

CP5 Hidrégeno verde 30 78 1

CP6 Reciclo 75 78 1

CP7 Final 1 1,2 1

9.2.5.2. Datos iniciales

Select components

Component ID Type Component name Alias
CH30H Conventional METHANOL CH40
co2 Conventional CARBON-DIOXIDE Co2
co Conventional CARBON-MONOXIDE co
H2 Conventional HYDROGEN H2
H20 Conventional WATER H20
[ Find ] [ Elec Wizard ] [ SFE Assistant ] [ User Defined ] [ Reorder ] [ Review ]

Figura 9.1. Seleccién de componentes planta de metanol verde.

81




~ Property methods 8 options ————————————— Method name

Method filter COMMON " | RKSMHV2 = | Methods Assistant...
Base method RKSMHV2 -
Henry components [ Medify |
. . EOS ESRKSVZ
- Petroleum calculation options —
Free-water method STEAM-TA v Data set T

Wiater solubility 3 - Liguid gamma

<>

Data set

~ Electrolyte calculation options Liquid molar enthalpy  HLMX99

Chemistry ID -
& Liquid molar volume | VLMX46

Use true components

Heat of mixing

Poynting correction

Use liquid reference state enthalpy

Figura 9.2. Seleccién de modelo termodinamico planta de metanol verde.

~ ) Specifications

Flash Type Temperature ~ Pressure ~  Composition
Mole-Flow ~  kmol/hr -

- State variables

Temperature 25 C M Component Value

Pressure 1 bar A CH30H

Vapor fraction o2 88,1733

Total flow basis Mole v co

Total flow rate kmol/hr v H2

Solvent | H20

- Reference Temperature
Volume flow reference temperature

C

Component concentration reference temperature

© Total 88,1733

Figura 9.3. Especificaciones flujo de entrada diéxido de carbono planta de metanol verde.

) Specifications

Flash Type Temperature ~ Pressure - Composition

i v Mole-Flow ~  kmol/hr >
Temperature 25 C M Component Value
Pressure 30 bar A CH30H
Vapor fraction co2
Total flow basis Mole A o
Total flow rate kmol/hr M H2 264,52
Solvent H20

~ Reference Temperature
Volume flow reference temperature

C

Component concentration reference temperature

C Total 264,52
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Figura 9.4. Especificaciones flujo de entrada hidrégeno verde planta de metanol verde.

9.2.5.3. Parametros de entrada equipos
~Model and type

Model @ Compressor © Turbine

Type Isentropic -

~QOutlet specification

(© Discharge pressura bar
© Pressure increase bar
@ Pressure ratio 3

© Power required kW

) . . .
() Use performance curves to determine discharge conditions

r Efficiencies

Isentropic 0,75 Polytropic Mechanical

Figura 9.5. Parametros de entrada compresor CP1.

~ Flash specifications
Flash Type -

Pressure-drop correlation parametel ¥

Temperature 38 C hd
Temperature change C

Degrees of superheating C

Degrees of subcooling C

Pressure bar

Duty cal/sec

Vapor fraction

Pressure drop correlation parameter 0,02

Always calculate pressure drop correlation parameter

Figura 9.6. Parametros de entrada intercambiador HX1.
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~Model and type

Model @ Compressor ©) Turbine

Type Isentropic -

~ Outlet specification

© Discharge pressure bar
©) Pressure increase bar
@ Pressure ratio 3

© Power required kW

© Use performance curves to determine discharge conditions

~ Efficiencies

Isentropic 0,75 Polytropic Mechanical

Figura 9.7. Parametros de entrada compresor CP2.

Flash specifications

Flash Type -
Pressure-drop correlation parameter ~

Temperature 38 C v

Temperature change C

Degrees of superheating C

Degrees of subcooling C

Pressure bar

Duty cal/sec

Vapor fraction

Pressure drop correlation parameter 0,02

Always calculate pressure drop correlation parameter

Figura 9.8. Parametros de entrada intercambiador HX2.

~Model and type

Model @ Compressor ©) Turbine

Type Isentropic -

~Outlet specification

© Discharge pressure bar
© Pressure increase bar
@ Pressure ratio 3

© Power required kW

© Use performance curves to determine discharge conditions

~ Efficiencies

Isentropic 0,75 Polytropic Mechanical

Figura 9.9. Parametros de entrada compresor CP3.
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( Flash specifications
Flash Type -

Pressure-drop correlation parameter ~

Temperature 38 C v
Temperature change C

Degrees of superheating C

Degrees of subcooling C

Pressure bar

Duty cal/sec

Vapor fraction

Pressure drop correlation parameter 0,02

Always calculate pressure drop correlation parameter

Figura 9.10. Parametros de entrada intercambiador HX3.

~Maodel and type

Model @ Compressor © Turbine

Type Isentropic -

~ Outlet specification

@ Discharge pressure 78 bar A
© Pressure increase bar

©) Pressure ratio

© Power required kw

© Use performance curves to determine discharge conditions

~ Efficiencies

Isentropic 0,75 Polytropic Mechanical

Figura 9.11. Parametros de entrada compresor CP4.

~Model and type

Model @ Compressor © Turbine

Type Isentropic

~ Qutlet specification
@ Discharge pressure 78 bar v
© Pressure increase bar

© Pressure ratio

© Power required kW

© Use performance curves to determine discharge conditions

~ Efficiencies

Isentropic 0,75  Polytropic Mechanical

Figura 9.12. Parametros de entrada compresor CP5.
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~Model and type

Model @ Compressor © Turbine
Type Isentropic -

~Qutlet specification

o .

@) Discharge pressure 78 bar v
=y .

©) Pressure increase bar

I .

() Pressure ratio

=y .

) Power required kW

') . . e
) Use performance curves to determine discharge conditions

~ Efficiencies

Isentropic 0,75  Polytropic Mechanical

Figura 9.13. Parametros de entrada compresor CP6.

Model fidelity Hot fluid Shortcut flow direction
@ Shorteut @ Shell @ Countercurrent
Detailed © Tube © Cocurrent
© Shell & Tube © Multipass, calculate number of shells
© Kettle Reboiler © Multipass, shells in series 1 C

© Thermosyphon

© Air Cooled

© Plate

Calculation mode  Design v

~ Exchanger specification
Specification ~ Cold stream outlet temperature A
Value 210 C -
Exchanger area sgqm
Constant UA cal/sec-K
Minimum temperature approach 1 C -

Figura 9.14. Parametros de entrada intercambiador HX4.

Reactor type [GIELELTNEET 01 v

~Operating condition

No additional specification required!

Multitube reactor Number of tubes 1000 c

["] Diameter varies along the length of the reactor

~Tube dimensions
Length 2 meter -

Diameter 0,05 meter -

Figura 9.15. Parametros de entrada reactor R1.
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Catalyst present in reactor

[T Ignore catalyst volume in rate/residence time calculations

~Specifications
Bed voidage - 0.5
Particle density - 1775 kg/cum A

~ Particle geometry

Diameter 0,1 meter

Shape factor 1

Figura 9.16. Parametros de entrada reactor R1. Pt2

-Flow split specification for outlet streams
Stream Spedification Basis Value Units Key Comp No
» 15 Split fraction 0,6
18

Figura 9.17. Parametros de entrada divisor DIV1.

Model fidelity Hot fluid Shortcut flow direction
@ Shortcut @ Shell © Countercurrent
Detailed ©) Tube © Cocurrent
©) Shell & Tube ©) Multipass, calculate number of shells
© Kettle Reboiler O Multipass, shells in series =

©) Thermosyphon

© Air Cooled

©) Plate

Calculation mode  Design v

~ Exchanger specification
Specification  Cold stream outlet temperature A
Value 80 C M
Exchanger area sgm
Constant UA cal/sec-K
Minimum temperature approach 1 C A

Figura 9.18. Parametros de entrada intercambiador HX5.

87

Stream order



~Flash specifications

Flash Type -
Pressure-drop correlation paramete; ™

Temperature 35 C A

Temperature change C

Degrees of superheating C

Degrees of subcooling C

Pressure bar

Duty cal/sec

Vapor fraction

Pressure drop correlation parameter 0,02

Always calculate pressure drop correlation parameter

Figura 9.19. Parametros de entrada intercambiador HX6.

~Flash specifications

Flash Type ~ Pressure h

Temperature 35 C M
Pressure 75 bar A
Duty cal/sec

Vapor fraction 1

Figura 9.20. Parametros de entrada separador flash KO1.

 Flow split specification for outlet streams

Stream Specification Basis Value Units Key Comp No

P PURG Split fraction v 0,01

25

Figura 9.21. Pardmetros de entrada divisor DIV2.

Stream order

(~ Calculation type
@ Adiabatic flash for specified outlet pressure (pressure changer)
O Calculate valve flow coefficient for specified outlet pressure (design)

©) Calculate outlet pressure for specified valve (rating)

( Pressure specification ( Valve operating specification
@ Outlet pressure 10 bar v % Opening
© Pressure drop bar Flow coef

Figura 9.22. Parametros de entrada valvula VLV1.
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~ Calculation type

o
@

(@ Calculate valve flow coefficient for specified outlet pressure (design)

(© Calculate outlet pressure for specified valve (rating)

~ Pressure specification ~Valve operating specification
@ Qutlet pressure 1.2 bar v % Opening
(© Pressure drop bar Flow coef

Figura 9.23. Parametros de entrada valvula VLV2.

~Flash specifications

Flash Type Temperature ~ Pressure h
Temperature 22 C M
Pressure 1,2 bar -
Duty cal/sec

Vapor fraction

Figura 9.24. Parametros de entrada separador flash TKFL1.

~Setup options

Calculation type Equilibrium e

Number of stages 10 3
Condenser Partial-Vapor -
Reboiler Kettle -
Valid phases Vaper-Liguid A
Convergence Standard A

~Operating specifications

Distillate rate ¥ Mole A 84 kmol/hr A
Reflux ratio ¥ Mole - 1,2
Free water reflux ratio 0

Figura 9.25. Parametros de entrada columna de destilaciéon DT1.

-Feed streams
Name Stage Convention

> 32 5 Above-Stage

~Product streams

Name Stage Phase Basis Flow Units Flow Ratio Feed Specs
AGUA 10 Liquid Mole kmol/hr
34 1 Vapor Mole kmol/hr

Figura 9.26. Parametros de entrada columna de destilacion DT1. Pt2
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\

View Top / Bottom hd
~Top stage / Condenser pressure
Stage 1/ Condenser pressure 1 bar >
~Stage 2 pressure (optional)
© Stage 2 pressure bar v
© Condenser pressure drop bar
~Pressure drop for rest of column (optional)
@) Stage pressure drop bar h
) Column pressure drop bar

Figura 9.27. Parametros de entrada columna de destilacion DT1. Pt3

Model fidelity Hot fluid Shortcut flow direction
@ Shortcut @ Shell @ Countercurrent
Detailed © Tube © Cocurrent
© Shell & Tube © Multipass, calculate number of shells
©) Kettle Reboiler () Multipass, shells in series 15

© Thermosyphon

©) Air Cooled

©) Plate

Calculation mode  Design v

- Exchanger specification
Specification  Cold stream outlet vapor fraction
Value 1
Exchanger area sgm
Constant UA cal/sec-K
Minimum temperature approach 1 C

Figura 9.28. Parametros de entrada rehervidor DT1REB.
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~Model and type

Model @ Compressor ©) Turbine
Type Isentropic -

~Qutlet specification

= .

© Discharge pressure 1.2 bar -
=\ .

) Pressure increase bar

=\ -

() Pressure ratio

=\ .

) Power required kW

) Use performance curves to determine discharge conditions

~ Efficiencies

Isentropic 0,75 Polytropic Mechanical

Figura 9.29. Parametros de entrada compresores CP7.

~Flash specifications

Flash Type Temperature A

Pressure-drop correlation parametel ~

Temperature 40 C A
Temperature change C

Degrees of superheating C

Degrees of subcooling C

Pressure bar

Duty cal/sec

Vapor fraction

Pressure drop correlation parameter 0,02

Always calculate pressure drop correlation parameter

Figura 9.30. Parametros de entrada intercambiador HXS.

~Flash specifications

Flash Type Temperature ~ Pressure A
Temperature 40 C M
Pressure 1.2 bar >
Duty cal/sec

Vapor fraction 1

Figura 9.31. Parametros de entrada separador flash KO2.
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9.2.5.4. Parametros de entrada reaccion
1)CO2 +3H2 -> CH3OH(MIXED) + H2O(MIXED) v

Reacting phase Vapor ¥ Rate basis Cat (wt) A

LHHW kinetic expression

[Kinetic factor][Driving force expression]

[Adsorption expression]

Kinetic factor
If To is specified Kinetic factor =k(T/To) N e ~(E/R)[1/T-1/To]

If To is not specified Kinetic factor =kT N ¢ “E/RT

Driving Force

k 1

n 0 Adsorption
E 0 lJ/kmol v

To C h

Figura 9.32. Parametros de entrada reaccién de hidrogenacién de didéxido de carbono para
sintesis de metanol mediante modelo LHHW.

@ Driving Force Expression et

Reacting phase  Vapor

[Ci] basis Partial pressure A
Enter term Term 1 A
Term 1
Concentration exponents Concentration exponents
for reactants for products
Component Exponent Component Exponent
co2 1 CH30H 0
H2 1 H20 0

Coefficients for driving force constant

A -29,87 B: 4811,2 C: 0 D: 0

Figura 9.33. Parametros “Driving Force Expression” del término 1 reaccién de
hidrogenacién de diéxido de carbono para sintesis de metanol mediante modelo LHHW.
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@ Driving Force Expression X

Reacting phase  Vapor

[Ci] basis Partial pressure A
Enter term Term 2 A
~Term 2
Concentration exponents Concentration exponents
for reactants for products
Component Exponent Component Exponent
coz2 0 CH30H 1
H2 -2 H20 1

Coefficients for driving force constant

A: 17,55 B: -2249,8 C 0 D: 0

Figura 9.34. Parametros “Driving Force Expression” del término 2 reaccién de
hidrogenacién de diéxido de carbono para sintesis de metanol mediante modelo LHHW.

@ Adsorption Expression

Reacting phase Vapor
[Ci] basis Partial pressure

Adsorption expression exponent 3

~Concentration exponents

Component Term no. 1 Term no. 2 Term no. 3 Term no. 4
H2 0 -1 05 0
H20 0 1 0 1
4 T ] »

~Adsorption constants

Term no. 1 2 3 %

Coefficient A 0 8,147 -6,452 -34,95
Coefficient B 0 0 2068,4 14928,9
Coefficient C 0 0 0 0
Coefficient D 0 0 0 0

Figura 9.35. Parametros “Adsorption Expression” reaccién de hidrogenacién de diéxido de
carbono para sintesis de metanol mediante modelo LHHW.
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1) CO2 + H2 --> H20(MIXED) + CO(MIXED) v

Reacting phase Vapor ¥ Rate basis Cat (wt) A

- LHHW kinetic expression

[Kinetic factor][Driving force expression]

[Adsorption expression]

~Kinetic factor

If To is specified

If To is not specified

To

Kinetic factor =k(T/To) " e -(E/R)[1/T-1/To]
Kinetic factor =kT N e “E/RT

k 1
n 0
E 0 kJ/kmol
c -

Figura 9.36. Parametros de entrada reaccién “Water-Gas Shift” para sintesis de metanol

mediante modelo LHHW.

@ Driving Force Expression

X

Reacting phase  Vapor

[Ci] basis Partial pressure -
Enter term Term 1 v
~Term 1
Concentration exponents Concentration exponents
for reactants for products
Component Exponent Component Exponent
Cco2 1 H20 0
H2 0 co 0
Coeftficients for driving force constant
A 4,804 B: -11797,5 C 0 D: 0

Figura 9.37. Parametros “Driving Force Expression” del término 1 reaccién “Water-Gas
Shift” para sintesis de metanol mediante modelo LHHW.
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@ Driving Force Expression

Reacting phase

Vapor

[Ci] basis Partial pressure -
Enter term Term 2 A
~Term 2
Concentration exponents Concentration exponents
for reactants for products
Component Exponent Component Exponent
co2 0 H20 1
H2 -1 co 1
Coefficients for driving force constant
A: 0,131 B: -7023,5 C 0 D: 0

Figura 9.38. Parametros “Driving Force Expression” del término 2 reaccién “Water-Gas
Shift” para sintesis de metanol mediante modelo LHHW.

@ Adsorption Expression

Reacting phase |Vapor

[Ci] basis Partial pressure

Adsorption expression exponent

~ Concentration exponents

Component Term no. 1 Term no. 2 Term no. 3 Term no. 4
H2 0 -1 0,5
H20 0 1 0
4 m |
~Adsorption constants
Term no. 1 2 3 4
Coefficient A 0 8,147 -6,452 -34,95
Coefficient B 0 0 2068.4 14928,9
Coefficient C 0 0 0 0
Coefficient D 0 0 0 0

Figura 9.39. Parametros “Absorption Expression” reaccion “Water-Gas Shift” para sintesis
de metanol mediante modelo LHHW.
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9.2.5.5. Balances de materia

Units | T - 2 v 3 v 4 v 5 v 6 v 7 v 8 -

Mass Entropy  cal/gm-K 001573 0029936 -0,0260714 -0,0119699 -0,0786612 -0,0649848 -0,138456 -0,126339

Molar Density  mol/cc 4,05411e-05 901895e-05  0,000117481 0,000261831 0,000362149 0,00079989 0,00119245 0,00246269

Mass Density  gmjcc 00017842 0,00396922 0,00517033 00115231 00159381 0,035203 0,0524797 0,108382

Enthalpy Flow  cal/sec 2302250406 -2,27839+06  -2,29984e+06  -2,27517e+06  -230124e+06  -227717e+06  -2,3050e+06  -2,28449¢+06

Average MW 44,0008 44,0098 24,0098 44,0008 44,0098 24,0098 44,0098 44,0098

+ Mole Flows kmol/hr 88,1733 88,1733 88,1733 88,1733 88,1733 88,1733 88,1733 88,1733
+ Mole Fractions

— Mass Flows kg/hr 3880,49 3880,49 3880,49 3880,49 3880,49 3880,49 3880,49 3880,49

CH3OH ka/hr 0 0 0 0 0 0 0 0

o2 ka/hr 3880,49 3880,49 3880,49 3880,49 3880,49 388049 3880,49 3880,49

lae) ka/hr 0 0 0 0 0 0 0 0

H2 k/hr 0 0 0 0 0 0 0 0

H20 kashr 0 0 0 0 0 [}] 0 0

Figura 9.40. Balances de materia planta de metanol verde Aspen Plus.
Units H2 v 10 v o1 v 12 v INREAC v OUTREAC ¥ RECIC v 2 -

Molar Density  mol/cc 0,00118784 0,00213141 0,00221283 0,00276515 0,00188815 0,00164005 0,00292382 0,00276627

Mass Density  gmycc 0,00239455 0,00429667 0,0276921 0,0212694 00145236 00136901 00196111 0,023091

Enthalpy Flow  calfsec 458739 660988  -221830e+06  -6,67433e+06  -601096e+06  -601096e+06  -44550de+06  -7,00552e+06

Average MW 2,01588 2,01588 12,5144 7,69196 7,69196 8,34735 670736 8,34735

+ Mole Flows kmol/hr 264,52 264,52 352,693 2080,11 2080,11 1916,8 1727.42 19168
+ Mole Fractions

~ Mass Flows lg/hr 533,241 533,241 441373 16000,2 16000.2 16000,2 11586.4 16000,2

CH30H ka/hr 0 0 0 167,705 167,705 278425 167,705 278425

co2 ka/hr 0 0 3880,49 10568,8 10568,8 6940,63 668833 6940,63

co ka/hr 0 0 0 1668,09 1668,09 168997 1668,09 1689,97

H2 ka/hr 533,241 533,241 533,241 3576,41 3576,41 3080,99 304317 3080,99

H20 ka/hr 0 0 0 19,1273 19,1273 1504,32 19,1273 1504,32

Figura 9.41. Balances de materia planta de metanol verde Aspen Plus. Pt2

Molar Density
Mass Density
Enthalpy Flow
Average MW
+ Mole Flows
+* Mole Fractions
— Mass Flows
CH30H
co2
co
H2
H20

Units

mol/cc
gm/cc

cal/sec

kmol/hr

kg/hr
kg/hr
ka/hr
kg/hr
kg/hr
kg/hr

23 v 25 v
0,00285774 0,00285774
0,0191679 0,0191679
-4,51694e+06 -4,47177e+06
6,70736 6,70736
1744,87 172742
11703,5 11586,4
169,399 167,705
675589 6688,33
1684,94 1668,09
307391 304317
19,3205 19,1273

PURG v 27 v
0,00285774 0,0259096
0,0191679 0,647521
-45169,4 -2,97568e+06
6,70736 24,9916
17,4487 171,926
117,035 4296,7
1,69399 2614,85
67,5589 184,739
16,8494 5,02845
30,7391 7,07994
0,193205 1485

28 v

0,00888668
0,222092
-2,97568e+06
24,9916

171,926

4296,7
2614,85
184,739
5,02845
707994

1485

29 v

0,000944207
0,0235972
-2,97568e+06
24,9916

171,926

4296,7
2614,85
184,739
5,02845
7,07994

1485

30 v

4,90569e-05
0,00117788
-104381
24,0106

7,90267

189,747
16,8064
159,129
4,96976
7,02331
1,81931

31 v

0,0260554
0,652397
-2,88011e+06
25,0389

164,023

4106,95
2598,05
25,6109

0,0586837
0,0566284
1483,18

Figura 9.42. Balances de materia planta de metanol verde Aspen Plus. Pt3
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Units 32 v AGUA LY v 35 v 36 v MEOH v 38 v
Molar Density mol/cc 00219277 0,0390693 3,616126-05 4,15078e-05 0,00945628 0,0186397 4,646692-05
Mass Density gm/cc 0,549044 0,707474 0,00114419 0,00131621 0,20921 0,589606 0,00165483
Enthalpy Flow calfsec -2,86754e+06  -148707e+06  -1,1253e+06  -1,1215e+06  -134287e+06  -133834e+06 -3930,42
Average MW 25,0389 18,1082 31,6414 31,6414 31,6414 31,6317 35,6132
+ Mole Flows kmol/hr 164,023 80,023 84 84 84 83,7961 020387
+ Mole Fractions

— Mass Flows ka/hr 4106,95 1449,07 2657,88 2657,88 2657,88 2650,62 726044
CH30H ka/hr 2598,05 16,9816 2581,06 2581,06 2581,06 2579,19 1,87173

co2 kg/hr 25,6109 1,44742e-15 25,6109 25,6109 25,6109 20,3244 528657

co ka/hr 0,0586837 6,768880-24 0,0586837 0,0586837 0,0586837 0,0155849 0,0430988

H2 kg/hr 0,0566284 6,922890-22 0,0566284 0,0566284 0,0566284 0,0100585 0,0465699

H20 ka/hr 148318 1432,09 51,0872 51,0872 51,0872 51,0747 0,0124698

Figura 9.43. Balances de materia planta de metanol verde Aspen Plus. Pt4

Tabla 9.5. Balance de materia global entrada planta de metanol verde.

Balance masa global entrada

kg/h
Componente Corriente

H2 CO2 Suma
H2 533,2 0 533,2
CcO2 0 3880,4 3880,4

co 0 0 0

CH30H 0 0 0

H20 0 0 0
Total 533,2 3880,4 4413,6

Tabla 9.6. Balance de materia global salida planta de metanol verde.

Balance masa global salida

kg/h
Componente Corriente

PURG 30 AGUA 38 MEOH Suma

H2 30,74 7,02 0,001 0,05 0,01 37,821

CO2 67,56 159,13 0,001 5,29 20,32 252,301

co 16,85 4,97 0,001 0,04 0,02 21,881
CH30OH 1,69 16,81 16,97 1,87 2579,2  2616,54

H20 0,2 1,82 14321 0,01 51,07 1485,2
Total 117,04 189,75  1449,073 7,26 2650,62 4413,743

9.2.5.6. Validacion del modelo
La validacién del modelo se puede analizar de dos formas diferentes. La primera es
calculando la conversién global ya sea de H: o de CO: La segunda forma es
examinando la fraccién molar de CH3OH obtenido a la salida del reactor R1.
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Se procedera con la primera forma, donde la conversion global respecto al hidréogeno
verde se define de la siguiente manera

_ nHz,entrada - nHz,salida

&=

nHz,entrada
Considerando los resultados obtenidos en la simulacién

_ 264,52 — 15,2485 — 3,4839 — 0,0231 — 0,005
N 264,52

¢ =0,93

Este valor se encuentra dentro de los rangos informados [30,59]. Ademas, el porcentaje
de CH3OH a la salida del reactor es del 5%.

9.3.Anexos analisis econoOmico

9.3.1. Diseno de equipos
Para utilizar las correlaciones, tanto de Towler como de Guthrie, se deben disefnar
algunos equipos del proyecto, entre ellos, las columnas de destilacién, los separadores
flash y los estanques de almacenamiento.

9.3.1.1. Diseno de columnas de destilacion
Para el disefio de las columnas de destilacién se toma en consideracién las Ecs.
siguientes utilizadas en los apuntes de Marquez F, 2020. Para determinar la altura de
la columna

H=115xh* N
Donde

e H = Altura de la columna [m]
e h = Espaciado de platos [m]
e N =Numero de platos

Para determinar el didmetro de la columna

1
MG*T 4 l
D. = 0,0296 * ( 2 ) * V2

Donde

e D.=Diametro columna de destilacion [ft]

e Mc¢ = Masa molar producto del fondo de la columna
e T=Temperatura del fondo de la columna [°R]

e P =Presién del fondo de la columna [Psia]

e V= "Flujo de vapor tope de la columna [Ibmol/h]

El flujo de vapor se puede calcular como

V=(R+1)x*D
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Donde

R = Razdn de reflujo
D = Flujo molar de destilado [Ibmol/h]

El resumen de los parametros utilizados y los resultados se muestran en la Tabla 9.6.

Tabla 9.7. Parametros de diseno y resultados columna de destilacion.

Equipo | N | h H H T.Fondo | P.Fondo | R D A% Ma Dc | Dc
[m] | [m] | [ft] [°R] [Psia] [Ibmol/h] | [ITbmol/h] [ft] | [m]
DT1 10| 0,6 | 6,9 | 22,64 663,8 14,504 | 1,2 185,2 407,4 18,306 | 3,22 | 1,0

Con la altura y el diametro de la columna calculados, se pueden estimar los costos de

las bandejas y el costo de las columnas con las correlaciones de recipientes.

capitulo 5, Separadores y acumuladores, Evans s/f.

9.3.1.2. Diseno de separadores flash
Para el disefio de los recipientes de separacion flash se utiliza la metodologia del

Primero se calcula el factor de separacion

Donde

Wi /W)y pul/ P

Wi = Flujo masico del liquido [Ib/s]
W, = Flujo masico del gas [Ib/s]
pv, p1 = Densidad del gas y liquido respectivamente [1b/ft3]

Luego se encuentra el factor de disefio de la velocidad de vapor Kv (ver figura 9.44) y

se calcula la velocidad maxima del vapor con la Ec X
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o.oz 1 ] L L 1 L 1 L L L 1 L A L
0006 8 0.0 2 4 6 8 0l 2 4 6 8 1.0 2 4 6
(wg/wy ) YPu/pg

Figura 9.44. Factor de disefio velocidad de vapor para separadores verticales L-V.

(W) max = Ko/ (P1 = pu) /v 5 [fE/5]
Luego, se calcula el area transversal minima del recipiente

e

Amin = ) mar
Donde

e @, = Fluyjo volumétrico de vapor [ft3/s]
Finalmente, el diAmetro minimo y nominal

Diin =+ 4(Amin) /7 ;5 [ft]

D = Dpin + 0,5 5 [ft]

Por tltimo, para determinar la relacién 6ptima de longitud/diametro (I/D) se utiliza la

siguiente regla heuristica

P (bar) | 0-15 | 15-30 [ >300
LD 3 4 o)

Figura 9.45. Relacién L/D para disefio de recipientes.

De esta forma, la Tabla 9.7 resume las principales caracteristicas para el disefio de

recipientes y la Tabla 9.8 las dimensiones de los equipos separadores flash.

Tabla 9.8. Parametros de disefio y resultados separadores flash.

Equipo Wi Wy o) o = Ky Uy Qv Amin

Dmin

b/s] | [b/s] | [b/Ae] | [Ib/ee?] [ft/s] | [fe3/s] | [ft2]

[ft]
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KO1 2,6313 | 7,1671 | 40,4234 | 1,1966 | 0,06 | 0,43 | 2,46 | 5,9895 2,43 1,76

TKFL1 | 2,5151 | 0,1162 | 40,7278 | 0,07353 | 0,92 | 0,16 | 3,76 | 1,5803 | 0,42 0,73

KO2 1,6134 | 0,00456 | 36,8819 | 0,1036 | 18,75 | 0,02 | 0,377 | 0,04402 | 0,12 0,39

Tabla 9.9. Dimensiones de separadores flash.

Equipo D D L L
(ft] [m] (ft] [m]
KO1 2,26 0,69 11,3 3,45
TKFL1 1,23 0,37 3,69 1,12
KO2 0,89 0,27 2,67 0,81

9.3.1.3. Diseno de estanques de almacenamiento

Para el disefio del estanque de almacenamiento de metanol verde se considera el
almacenamiento necesario para la produccién de 63,62 t/dia de metanol. Haciendo uso
de la densidad 589,606 kg/m? del metanol verde a 1,2 bar y 40°C, tomando una
autonomia de 1 dia y multiplicando por un factor de seguridad 1,5 es posible obtener el
volumen de 162 m3 para el estanque de almacenamiento de metanol verde. Debido a
que el estanque opera a presién atmosférica, la relaciéon L/D = 1, por lo que el largo es
de 6m y el diAmetro de 6m.

9.3.2. Metodologia Guthrie para el calculo de costos de equipos
Las correlaciones de Guthrie permiten obtener el valor del costo de compra de un
equipo para cualquier afio mediante un parametro sencillo que defina la magnitud de
este mismo. De forma general, la correlaciéon de Guthrie se escribe de la siguiente
manera (Guthrie K.M 1969-1974)

M
Cc=<2§§)*a*5”*FC ( 154 )

Donde

e (Cc = Costo de compra del equipo en USD

e M&S = Indice de Marshall and Swift (1800 @2022)

e a = Parametro multiplicativo que depende del tipo de equipo

e S = Parametro de magnitud que define el tamano del equipo, la magnitud en
que se mide depende del tipo de equipo

e n = Factor exponencial, generalmente menor a 1 debido a que la mayoria de los
equipos sigue una economia de escala

e Fc = Factor de correccion que puede depender de las condiciones del equipo,
como la presion, temperatura o tipo de material.

Para el caso del costo de instalacién
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) (M&S
1 =

280)*a*5"*(Fc+Fi) ( 165)

Donde
e [Fi=Factor de instalacién, depende de cada equipo

La tabla adjunta a continuacién muestra un resumen de los parametros para el disefio
de cada equipo, restricciones y unidades de medida. Estos coeficientes fueron
ajustados por Marques F.2020 mediante comparaciéon con las correlaciones de costos
modernas de Towler y Turton. Por tanto, las correlaciones de Guthrie estas
actualizadas, siendo practicas y precisas a la hora de determinar costos de compra e
instalacién de equipos.

Tabla 9.10. Parametros de equipos para correlaciones de Guthrie.

Equipo a S n Fc Fi Restriccion
Bomba 662,4 bHp 0,69 Fp*Fm 2,24 2<Bhp<200
Int. De calor | 125,5 Area 0,57 Fm*Fd*Fp 2,29 200<A<5.000][ft?]
Compresores | 809,1 bHp 0,759 Fd 2,39 30<Bhp<10.000
Recipientes 183,3 | Diametro (D) | n1=0,889 Fm*Fp 3,07 D,H [ft]

Altura (H) n2=0,63
Bandejas C.D | 15,5 Diametro (D) 1,53 (Fs+Ft)*Fm
Altura (H)

9.3.2.1. Calculo costo intercambiadores de calor
Segun lo expuesto anteriormente, el costo de los intercambiadores del proyecto se
estima utilizando la Ec. (14) y, ademas, tomando en consideracién los factores de
material (Fm), de disefio (Fd) y de presién (Fp) mostrados en las siguientes figuras.

Material F" F" F" Peters y F' F.
carcazaftubos  Turton  UScenter Timmerhaus Seider Guthrie
actualizado
Csfcs 1 1 1 1 1
C5/BROMCE - - - -
CS/Mo - 2,08 - 2,77 2,42
C5/55 L&7 1,93 341 2,29
5555 v iy 2,86 3 4,02 3,16
C5/Monel - - - 3,76 3,76
Manel/Monel 4,67 4,67
T 11,35 - - 10,86 11,10

Figura 9.46. Factores de material para intercambiadores de calor.
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Parametro Guthrie Guthrie

actualizado

a 101,3 125,5

n 0,65 0,57

Fd intercambiador tipo Kettle 1,35 1,37

Fd intercambiador de cabezal 1 1
flotante

Fd intercambiador de tubo en U 0,85 0,85

Fd intercambiador de tubo fijo 0,8 0,62

Figura 9.47. Factores de disefio para intercambiadores de calor.

Presidn Fp Seider Fp Petersy Fp Turton Fp Guthrie
maxima psi Timmerhaus actualizado
150 1 1 1 1

300 1,05 1,08 1,08 1,07
400 1,08 1,13 1,11 1,11
800 1,23 1,31 1,23 1,26
1000 1,33 1,39 1,28 1,33

Figura 9.48. Factores de presion para intercambiadores de calor.

El resumen de los calculos de costos para intercambiadores de calor se encuentra en la
siguiente tabla.

Tabla 9.11. Costo de compra e instalacién intercambiadores de calor.

Equipo Area Fm Fd Fp Fc CC Fi Ci
[ft2] [USD] [USD]

HX1 178,24 1 0,85 1 0,85 $13.160 2,29 $48.614
HX2 192,44 1 0,85 1 0,85 $13.748 2,29 $50.785
HX3 210,56 1 0,85 1,07 0,9095 $15.484 2,29 $54.471
HX4 5289,54 1 0,85 1,33 1,1305 $120.886 2,29 $365.760
HX5 1128,16 1 0,85 1 0,85 $37.673 2,29 $139.168
HX6 7134,00 1 0,85 1,33 1,1305 $143.360 2,29 $433.758

DT1REB | 1060,57 1 0,85 1 0,85 $36.369 2,29 $134.352
HX8 4903,46 1 0,85 1 0,85 $87.049 2,29 $321.569

9.3.2.2. Calculo costo compresores
Segun lo expuesto anteriormente, el costo de los compresores del proyecto se estima
utilizando la Ec. (14) y, ademas, tomando en consideracién el factor de disefio (Fd)
mostrado en la siguiente figura.
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Pardmetro

d
n

Fd centrifugo a motor
Fd reciproco a vapor
Fd centrifugo a turbina
Fd reciproco a motor
Fd reciproco a gas

Figura 9.49. Factores de disefio para compresores.

Guthrie

517,5
0,821
1
1,07
1,15
1,29
1,82

Guthrie
actualizado
809,1
0,759
1
1,25
1,01
0,96
1,66

El tipo de compresor para cada caso es seleccionado en base al diagrama esquematico
mostrando en la Figura 9.50.

DEchargs EssUre, bar

Figura 9.50. Rango de operacién de compresores [68].
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El resumen de los cédlculos de costos para compresores se encuentra en la siguiente

tabla.

Tabla 9.12. Costo de compra e instalacién compresores.

Equipo bHp Flow Outlet Fd Fe Ce Fi Ci
Inlet Pressure
[Hp] [m3/h] [bar] [USD] [USD]
CP1 133,97 2174,92 3 1 1 $214.050 | 2,39 $725.630
CP2 138,52 750,53 9 0,96 0,96 | $210.764 | 2,39 $735.478
CP3 135,17 243,47 27 0,96 0,96 | $206.884 | 2,39 $721.938
CP4 120,15 73,94 78 0,96 0,96 | $189.190 | 2,39 $660.194
CP5 368,51 222,69 78 0,96 0,96 | $442.918 | 2,39 | $1.545.598
CP6 88,91 604,47 78 0,96 0,96 | $150.536 | 2,39 $525.309
CP7 21,46 2326,64 1,2 1 1 $53.312 2,39 $180.727
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9.3.2.3. Costo de recipientes

Segin lo expuesto anteriormente, el costo de los recipientes del proyecto se estima
utilizando la Ec. (14) y, ademas, tomando en consideracion el factor de material (Fm) y
de presion (Fp) mostrado en las siguientes figuras.

Material
Del

recipiente

cs
55
Manel
Ti

Fy

Turton

3,15

9,2

Fy Petersy

Fy

Timmerhaus  Seider

1
2,1
3,6
7,7

Fy Fia
us Guthrie
Mational  actualizdo
Center

1 1,00
2,9 2,79

- 3,60

- 8,45

Figura 9.51. Factores de material para recipientes.

Presidn Guthrie
Psi

20 1,00
100 1,25
200 1,55
300 2,00
400 2,40
500 2,80
600 3,00
700 3,25
800 3,80
300 4,00
1000 4,20

Guthrie
actualizado

1,00
1,19
1,51
1,83
2,14
2,46
2,77
3,09
3,40
3,72
4,04

Figura 9.52. Factores de presién para recipientes.

El resumen de los calculos de costos para recipientes se encuentra en la siguiente

tabla.

Tabla 9.13. Costo de compra e instalacién recipientes.

Equipo D H Fm Fp Fc Cc Fi Ci
[£t] [£t] [USD] [USD]

KO1 2,26 11,3 2,79 4,04 | 11,2716 | $88.613 | 3,07 | $112.748
TKFL1 | 1,23 3,69 2,79 4,04 | 11,2716 | $46.199 | 3,07 | $58.782
KO2 0,89 2,67 2,79 4,04 | 11,2716 | $36.633 | 3,07 | $46.611
R1 0,26 9,86 2,79 4,04 | 11,2716 | $60.081 | 3,07 | $76.445
DT1 3,22 29,64 2,79 1,00 2,79 | $132.368 | 3,07 | $168.420
T.Alm, | 19,68 | 19,68 2,79 1,00 2,79 | $67.964 | 3,07 | $142.750

Para el caso del estanque de almacenamiento, el costo de compra e instalacién es por
unidad. Para el caso de las columnas de destilacién, el costo de compra e instalacion es
sblo para el cuerpo del equipo y debe sumarse al costo de instalacién de las bandejas.
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9.3.2.4. Costo bandejas columna de destilacion
A diferencia de los demas equipos Guthrie solo entrega el valor del costo instalado
para las bandejas de las columnas de destilacién; se estima utilizando la Ec. (14) y

tomando en consideracion los factores de disefio (Fs), de tipo (Ft) y de material (Fm)
mostrados en las siguientes figuras.

ESPACIADO DE FACTOR DE
PLATOS/IN DISERNO Fs
24 1.00

18 1.4
12 2.2

Figura 9.53. Factores de disefio para bandejas.

Parametro Guthrie Guthrie
actualizado

a 4,7 15,5

n 1,55 1,53

F; bandeja de reja 0

Fr bandeja de plato 0 -

Fr bandeja sieve 0 0

F; bandeja Bubble cap 0,4 0,53

Fr bandeja Koch cap 1,8

Fy bandeja Koch 3,9

cascade

Figura 9.54. Factores de tipo de bandejas para columnas.

Del Turton  Timmerhaus  Guthrie
recipiente actualizado
cs 1 1 1

S5 1,80 2,09 1,95

Ni aleacién 5,60 - 5,60

Figura 9.55. Factores de material para bandejas.

La tabla siguiente muestra el resumen de los calculos

Tabla 9.14. Costo de instalacion bandejas y total columnas.

Equipo D H Fs Ft Fm Fc Ci Bandeja+Recip.
[ft] [ft] [USD] [USD]
DT1 3,22 22,64 1,0 0 1,95 1,95 $28.171 $196.591

9.3.3. Metodologia Towler & Sinnott para el calculo de costos de
equipos
Para calcular los costos de equipo mediante la metodologia de Towler & Sinnott [67],
en el capitulo 7 “Capital Cost Estimating” del libro “Chemical Engineering Desing”
existen correlaciones que pueden servir como estimaciones preliminares de costo para
diversos equipos. Estas correlaciones tienen la siguiente forma:

Co.=a+bxS"
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Los valores para a, b y n se obtienen a partir de la tabla 7.2 del documento, mientras
que el parametro S se obtiene a partir de calculos y/o directamente de la simulacién de
Aspen Plus.

Table 7.2 Purchased Equipment Cost for Common Plant Equipment

Equipment Units for Size, § Siower Supper a b u Note
Agitators & mivers

Propefiler driver power, kW 50 75 17.000 1,130 1.08
Speral nbbon mixer driver power, kW 50 35 30,500 125 20
Statsc mixer liters's 10 S0 570 L170 04
Bailers

Packaged., 15 1o 40 bar kel steam 5000 200,000 124,000 100 10
Fleld erected, 10 10 70 bar kgt steam 20,000 S00.000 130,000 53 0.9
Centrifuges

High speed disk diameter, m 026 049 57,000 480,000 07
Atmasphenc suspended basket power, kW 20 2 65,000 750 1.5
Compressors

Blower m'm 200 5,000 4450 57 08
Centrifugal dnver power, kW s 30,000 580,000 20,000 0.6
Recipeocating driver power, kW 93 16,800 204,000 2,700 0.75
Conveyors

Belt, 0.5 m wide kength, m 10 S0 41,000 730 Lo
Belt, 1.0m wide kength, m 10 00 46,000 1.320 1.0
Bucket clevator, (.5m bucket beight, m 10 30 17.000 2,600 1.0
Crushers

Reversible hammer mill vh 30 400 68,400 730 1.0
Pulverizers kgh 200 4,000 16,000 60 0S5
Jaw crusher vh 100 00 ~8,000 62,000 0.5
Gyratory crusher vh 200 3.000 5,000 5100 07
Ball mill vh 07 & =23.000 242,000 04
Crystatlizers

Scraped surface crystallizer length, m 7 280 10,000 13,200 08

Distillarion colwmmy

See pressure vessels, packing
and trays

Figura 9.56. Tabla de valores para los parametros de las correlaciones de Towler.
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Tale 7.2 Purchased Equipment Cost for Common Plamt Equipment—Cont’d

Eqquipment Units for Siee, 5 R — B — a b L] MNole
Diryers

Diipect comtact Riotary m® 1 150 1500 10500 0na 1
Atmaspheric try baich aren, m* in mn 10000 700 0s

Spray dryver evap rate ke'h a0 4000 410,000 2200 07
Evaporarors

Vertical tube aren, m® T i) 330 36,000 055
Agitansd falling film wren, me 3 12 HE N0 83,500 075 2
Exchangers

Li-quibse shacdl sl nahe LH] (HLLi ZHANN 34 1.2

Floatisg head shell and tubs: LH] (NLLT I 0 12

Dauble pipe 1.0 BO 1. SKHF 2500 1.0
Thenmosiphon rehoiler wren, mt iy RIL] 30,400 122 L1

Llqube Kele reboiler wrea, mS 1] Rl 290 4 ne

Plate and frame anc m® 1.0 S0 (L1 200 nas ¥
Filsers

Platz and fmme capacity, m' [ 1.4 122 04060 9,000 0s

Vacwum dnam anea m” (1] 1501 ERL L] LETCIN] ]
Furranes

Cylinedrical dury, MW (%3 E HULIHN 1L &

Bax duty, MW k1] 120 4300 111,000 LE.]

Packings

34 55 Raschig rings m’ o 000 1.0

Ceramic intalos saddles m" [ 20000 10

3 =5 Pall rings m* ] B.S00 1.0

PVIC stnactured packing m* o 5.500 1.0

304 55 structured packing m® o 76000 140 3
Preszure versels

Wertical, cs shell mass, kg (L] 250, M0 [REC N 34 &5 4
Harizomesl, shell mass, kg 161 SO0 10,200 1l EL] 4

D camtrrarerdl §

Figura 9.57. Tabla de valores para los parametros de las correlaciones de Towler. Pt2

Tahble 7.2 Purchased Equipment Cost for Common Flamt BEquipment—Coat'd
Equilpmeent Uniits for Skze, § |- . — a b " b
Vertical, 304 5= shell mass, kg 120 250,000 17,4000 ™ nes 4
Horzonial, 3k s shell mass, kg 120 Sl NN 12, BHy 73 OLES 4
Punips aid drivers
Single stage centrifugal flow, litersis 0.2 126 RN 240 0.9
Explosion prood molor power, EW (i} 2,500 =1, 100 2,100 iE]
Condensing steam murbsine power, KW 100 L) — 14 000 1,500 0%
Reactors
Jackeled, agitaed wolane, ' 0.5 [LLY] 61,5300 32500 IR z
Jacketed, agitated, glass lined volume, m* ns 5 12,500 8,200 04
Ty
Masting roof capacity, m 10 [LTCE] 113,000 3250 065
come Tool CApacity, m' ({1} 4 (Wn 5 R0 1,601 n7
Travs
Sleve trays diamseser, m 03 A0 130 i 18 5
Walve trays dimmeter, m ns 0 210 i) 19
Bubble cap rays dEameter, m s 50 I &l 19
Uitilities
Coaling tower & pumps Aonw, litersis [1LH] JLETL L] | T 1,500 ng B
Packaged mechamical refrigorator
CVAPOTMDT duty, kW 3 1,500 24,0640 3,500 08
‘Water ion exchamge plam flow m'/h ] S0 14, 00H) 6,200 nis
Nt
I. IWeeer heaed.
2. Tupe 304 twinfens sieel
A Wirh surfice @nea S50 i
4. Mot inchading heds, ports, brecbets, inteemals, eic, fer Chapier 14 for b o coloulare wonll thickae |
5. Cosi per iray, bazed an o stock of 30 frave
6. Field assmbly,
7. AN costy @ee LS. Golf Cowst basis, Jow, 2000 (CEPCY fvdex = 5329, NF refinery inflaten indes = 228161

Figura 9.58. Tabla de valores para los parametros de las correlaciones de Towler. Pt3
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Los valores de la tabla 7.2 “Purchased Equipment Cost form Common Plant
Equipment” sélo son validos cuando S se encuentra entre los valores del limite inferior
y superior indicados. Todos estos valores se calcularon sobre la base de la costa del
Golfo de Estados Unidos a partir de enero de 2007, en ese ano el indice de CE (CEPCI)
era 532,9. El indice de CE para 2023 es de 803,4 [67] y conocer su valor es necesario
para actualizar los datos de costos antiguos y pronosticar el costo futuro de la planta.
Entonces, para aproximar el precio en el afno 2023, todo el equipo comprado tuvo que
multiplicarse por la relacién entre el costo en 2007 y 2021 como se indica a
continuacioén.

I,0o3 803,4
)i = = 1’50
2010,2021 12007 532'9

Es importante incluir este factor porque todos los métodos de estimacién de costos
usan datos historicos, en donde los precios de los materiales y el costo de mano de obra
estan sujetos a la inflacién.

Para calcular el costo de instalacion, Lang (1948) propuso que el costo de capital fijo
(ISBL) de una planta se da como una funcién del costo total de los equipos comprados,

por la ecuacién:
Ci=F ) (€

Donde

e (i =costo total de la planta (incluyendo los costos de ingenieria)

e JXY(Ce) = costo total de entrega de todos los equipos principales (reactores,
tanques, columnas, calefaccién, intercambiadores, hornos, etc.)

e F =factor de instalacién, mas tarde conocido como factor de Lang

Lang propuso originalmente los siguientes valores de F, basados en la economia de la
década de 1940

e F =31 para plantas de procesamiento de sélidos
e I =474 para plantas de procesamiento de fluidos
e I = 3,63 para plantas de procesamiento de mezcla de fluidos y sélidos

Sin embargo, Hand (1958) sugirié que se obtienen mejores resultados utilizando
diferentes factores para diferentes tipos del equipo. En la tabla 7.4 se dan ejemplos de
los factores propuestos por Hand.
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Table 7.4 Installation Factors Proposed by Hand (1958)
Equipment Type Installation Factor

Ln

Compressors
Distllation columns

Fired heaters

n

Heat exchangers
Instruments

Ln

Miscellaneous equipment

Pressure vessels

B AN E W E N

Pumps

Figura 9.59. Factores de instalacion propuestos por Hand (1958).

A continuacién, se muestran los calculos realizados para estimar el costo de compra e
instalacién de los equipos (en el ano 2007) a partir de las correlaciones y los datos
contenidos en las tablas 7.2 y 7.4 (sin incluir el factor de actualizacién).

9.3.3.1. Calculo costo compresores
Tabla 9.15. Costo de compra e instalacién compresores.

Compresores tipo reciproco

a 260.000
b 2.700
n 0,75
CP1
S 99,9 kW CC $345.317 USD
CI $863.294 USD
CP2
S 103,3 kW CC $347.486 USD
CI $868.715 USD
CP3
S 100,8 kW CC $345.893 USD
CI $864.733 USD
CP4
S 89,6 kW CC $338.631 USD
CI $846.578 USD
CP5
S 274,8 kW CC $442.233 USD
CI $1.105.582 USD
CPé6
S 66,3 kW CC $322.733 USD
CI $806.834 USD
CP7
S 16 kW CC $281.600 USD
CI $704.000 USD

9.3.3.2. Calculo costo intercambiadores de calor
Tabla 9.16. Costo de compra e instalacién intercambiadores de calor.

110




Intercambiadores de calor tipo tubo y carcaza en U

a 28.000
b 54
n 1,2
HX1
S 16,56 m? CC $29.568 USD
CI $103.487 USD
HX2
S 17,88 m? CC $29.719 USD
CI $104.016 USD
HX3
S 19,56 m? CC $29.914 USD
CI $104.700 USD
HX4
S 491,43 m?2 CC $119.653 USDh
CI $418.786 USD
HX5
S 104,81 m? CC $42.351 USD
CI $148.228 USD
HX6
S 662,79 m?2 CC $159.234 USDh
CI $557.317 USD
DT1REB
S 98,53 m?2 CC $41.325 USDh
CI $144.638 USD
HXS8
S 455,56 m? CC $111.685 USD
CI $390.898 USD

9.3.3.3. Calculo costo reactor
Tabla 9.17. Costo de compra e instalacién reactor.

Reactor
a 61.500
b 32.500
n 0,8
R1
S 5,89 m3 CC $195.778 USD
CI $783.111 USD

9.3.3.4. Calculo costo columna destilacion
El calculo del costo de la columna de destilacién se divide en secciones. Primero se
estima el contenedor que en este caso corresponde a la seccién de recipientes a presion,
luego el empaquetado que corresponde a anillos rasching y finalmente las bandejas.

Tabla 9.18. Costo de compra e instalacién columna de destilacion.

Columna de destilacion

Recipiente | Empaquetado Bandejas (10)
a 17.400 a 0 a 210
b 79 b 8.000 b 400
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n 0,85 n 1 n 1,9
S 5,419 S 1
DT1
S 14,69 kg CC $79.830 USD
CI $319.318 USD
9.3.3.5. Calculo costo flash
Tabla 9.19. Costo de compra e instalacién separadores flash.
Separadores flash
a 17.400
b 79
n 0,85
KO1
S 97,43 kg CC $21.273 USD
CI $85.091 USD
KO2
S 27,33 kg CC $18.715 USD
CI $74.858 USD
TKFL1
S 74,96 kg CC $20.499 USD
CI $81.996 USD
9.3.3.6. Calculo costo tanque almacenamiento
Tabla 9.20. Costo de compra e instalacién tanque de almacenamiento.
Tanque de almacenamiento
a 5.800
b 1.600
n 0,7
T.Alm
S 162 m3 CC $62.135 USD
CI $155.338 USD

9.3.4. Calculo CAPEX del proyecto mediante Towler y Aspen
Para el calculo del CAPEX del proyecto planta de produccién de metanol verde, se
supone que el costo instalado de los equipos, calculados mediante la metodologia de
Towler y Aspen, representan los costos directos del proyecto. Con los costos directos
para cada caso, la inversién total del proyecto se calcula segin los apuntes de
Marquez, F. 2020. La inversién total del proyecto considera los costos directos,
indirectos (costos de construccién,
imprevistos) y de puesta en marcha (Modificaciones del proceso, mano de obra de
partida, pérdidas en la produccién). El resumen de los célculos utilizando la
metodologia de Towler se muestra en la tabla siguiente.

ingenieria y supervision,

Tabla 9.21. Resumen de calculos CAPEX proyecto mediante Towler.

contingencias e

CAPEX CH30H Abreviatura Valor Comentario
[USD]
Costos directos CD $14.297.277 Equipos
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Costos indirectos CI $4.289.183 30% CD
Inversion de ICF $18.586.460 CD +CI
capital fijo
Costo puesta en CPM $1.858.646 10% de ICF
marcha
Inversion total IT $20.445.106 ICF + CPM
(CAPEX)

El resumen de los calculos utilizando la herramienta econémica de Aspen se muestra

en la tabla siguiente.

Tabla 9.22. Resumen de calculos CAPEX proyecto mediante Aspen.

CAPEX CH3;0H Abreviatura Valor Comentario
[USD]
Costos directos CD $10.472.907 Equipos
Costos indirectos CI $3.141.872 30% CD
Inversion de ICF $13.614.779 CD +CI
capital fijo
Costo puesta en CPM $1.361.478 10% de ICF
marcha
Inversion total IT $14.976.257 ICF + CPM
(CAPEX)

9.3.5. Calculo depreciacion de equipos

La depreciacién de los equipos se supone lineal con respecto al tiempo y esta
relacionada directamente con el costo de compra de los equipos de la planta de sintesis
de metanol verde y con la vida til del proyecto. La Tabla 9.22 muestra la depreciacién
lineal de los equipos para cada caso, que corresponde al 4% de los CC.

Tabla 9.23. Depreciacién de los equipos planta de metanol verde para Towler y Aspen.

Planta CH30H Verde CC Depreciacion
[USD] [USD/ano]
Towler $5.078.358 $203.134
Aspen $7.641.003 $305.640

9.3.6. Calculo costos operacionales del proyecto Towler y Aspen

Los costos operacionales del proyecto u OPEX, basandose en referencias, se definen
como el 2% del CAPEX. La Tabla 9.23 resume el calculo de OPEX para la correlacién
de Towler y para Aspen.

Tabla 9.24. OPEX estimados para casos Towler y Aspen.

Costos operacionales (OPEX)

Metodologia CAPEX OPEX Unidad
Towler $20.445.106 $408.902 USD/aro
Aspen $14.976.257 $299.525 USD/anio
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9.3.7. Detalle flujos de caja del proyecto

Casol) pesimista Towler Valor Unidad Valor Unidad
Evaluacion proyecto 25 afios Produccion de MeOH 22.265 t/afio
CAPEX $20.445.106 USD Precio de venta MeOH $1.586 USDA
OPEX 2%
Tasa de descuento 10% VP $66.754.051 USD
Impuestos 27T % VAN $46.308.945 USD
Precio electricidad 23 USDMWh TIR 35 %
Payback 3.21 afios
Afio 0 1(75%) 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11
Ingresos Utilidades venta MeOH $26.484.218 335.312.290 $35.312.290 335.312.290 $35.312.200 $35.312.290 $35.312.290 $35.312.290 $35.312.290 335.312.2900 $35.312.290
Bono de carbono $1.436.093 31.914.790 31914790 31914790 3$1.914.790 $1.914790 351.914.790 51914790 31914790 $1.914790 51914790
Egzresos OPEX 3306.677 5408902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902
Energia Renovable 3108.776 5145035 5145035 $145.035 3145.035 3145.035 5145035 $145.035 5145.035 3145.035 $145.035
Agua proceso refrig. $28.070 337.426 337.426 $37.426 337.426 $37.426 $37.426 337.426 337.426 $37.426 337.426
Hidrégeno verde $18.476.783 324.635.710 $24.635.710 324.635.710 524.635.710 324.635.710 324.635.710 324635710 3524635710 324635710 324635710
Dioxido de carbono $1.222.355 31.629.806 $1.620.806 31.629.806 3$1.620.806 $1.629.806 31.629.806 51629806 31629806 $1.629.806  $1.629.806
Catalizador 385.759 5114.345 5114.345 $114.345 3114.345 $114.345 5114.345 $114.345 5114.345 $114.345 $114.345
Ing.-Egresos EBITDA 37.691.891 $10.255.855 $10.255.855 310.255.855 $10.255.855 $10.255.855 $10.255.855 $10.255.855 $10.255.8556 310.255.855 $10.255.855
Depreciacion $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134
EBITDA-De EBIT $7.488.757 $10.052.721 $10.052.721 $10.052.721 $10.052.721 3$10.052.721 $10.052.721 $10.052.721 $10.052.721 3$10.052.721 $10.052.721
27 % impuestos $2.021.964 32.714.235 $2.714.235 $2.714.235 $2.714.235 $2.714.235 32.714.235 $2.714.235  52.714.235 $2.714.235  $2.714.235
EBIT-Impuesto+Dep. Utilidades $5.669.927 3$7.541.620 $7.541.620 $7.541.620 $7.541.620 37.541.620 37.541.620 $7.541.620  37.541.620 $7.541.620  $7.541.620
CAPEX $-20.445.106
Flujo de caja $-20.445.106  35.669.927 37.541.620 $7.541.620 $7.541.620 $7.541.620 37.541.620 37.541.620 $7.541.620  37.541.620 $7.541.620  $7.541.620
VP x Afio $5.154.479 36.856.019 56.856.019 $6.856.019 $6.856.019 $6.856.019 36.856.019 $6.856.019  56.856.019 56.856.019  $6.856.019
Payhback $12.010.498 $18.866.516 325.722.535 $32.578.553 339.434.572 $46.290.591 3$53.146.609 360.002.628 366.858.647 3$73.714.665
Figura 9.60. Detalles flujo de caja Caso 1) evaluado para metodologia de Towler.
12 13 14 15 16 17 18 19 20 21 22 23 24 25
$35.312.290 $35.312.200 $35.312.200 $35.312.290 $35312.290 $35.312.290 $35.312.200 $35.312.200 $35.312.290 3$35.312.290 $35.312.290 $35.312.290 3$35.312.200 $35.312.290
$1.914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790
$408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902
$145.035 5145.035 5145.035 $145.035 5145.035 $145.035 5145.035 $145.035 $145.035 $145.035 5145.035 5145.035 $5145.035 5145.035
$37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426
$24635.710 524635710 $24635.710 524635710 $24.635.710 $24.635.710 $24635.710 $24.635.710 3524635710 3524635.710 $24635.710 524635710 3524635710 524.635.710
$1.629.806 51.629.806 $1.629.806 51.629.806 51.620.806 31629806 51.620.806 51.629.806 51620806 $1620.806 351.620.806 51.620.806  $1.620.806 $1.629.806
$114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345
$10.255.855 $10.255.855 $10.255.855 $10.255855 $10.255.855 $10.255.855 $10.255855 $10.255.855 $10.255.855 $10.255.855 $10.255.855 $10.255855 310255855 $10.255.855
$203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134
$10.052.721 $10.052.721 $10.052.721 $10.052.721 $10.052.721 $10.052.721 $10.052.721 $10.052.721 $10.052.721 310.052.721 $10.052.721 $10.052.721 $10.052.721 $10.052.721
$2.714.235 $2.714.235 $2.714.235 $2.714.235 $2.714.235 $2.714.235 $2.714.235 $2.714.235 $2.714.235 $2.714.235 52714235 $2.714.235 $2.714.235 $2.714.235
$7.541.620 $7.541.620 $7.541.620 $7.541.620 $7.541.620 $7.541.620 $7.541.620 $7.541.620 $7.541.620 $7.541.620 357541620 $7.541.620 $7.541.620 $7.541.620
$7.541.620 $7.541.620 $7.541.620 $7.541.620 $7.541.620 $7.541.620 $7.541.620 $7.541.620 $7.541.620 $7.541.620 37541.620 $7.541.620 $7.541.620 $7.541.620
$6.856.019 $6.856.019 $6.856.019 $6.856.019 $6.856.019 $6.856.019 $6.856.019 $6.856.019 $6.856.019 $6.856.019 $6.856.019 $6.856.019 $6.856.019 $6.856.019
380.570.684 3$87.426.702 $94.282.721 $101.138.740 3107.994.758 3114.850.777 3121.706.795 3$128.562.814 $135.418.833 $142.274.851 3149.130.870 3155.986.888 $162.842.907 $169.698.926
Figura 9.61. Detalles flujo de caja Caso 1) evaluado para metodologia de Towler. Pt2
Casol) pesimista Aspen  Valor Unidad Valor Unidad
Evaluacion proyecto 25 afios Produccion de MeOH 22.265 t/afio
CAPEX $14.976.257 USD Precio de venta MeOH $1.455 USDh
OPEX 2%
Tasa de descuento 10% vP $48.868.943 USD
Impuestos 27 % VAN $33.892.686 USD
Precio electricidad 23 USDMWh TIR 35 %
Payback 3.21 afios
Afio 0 1 (75%) 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11
Ingresos Utilidades venta MeOH $24.206.681 $32.395.575 $32.395.575 $32.395.575 $32.395575 $32.395575 $32.395.575 $32.395.575 $32.395.575 332395575 $32.395.575
Bono de earbono $1.436.093 $1.914.790 31914790 51914790 31914790 31914790 $51914790 $1.914.790 31914790 3$1.914790 31.914.790
Egresos OPEX 3224 644 $299.525 $299.525 $299.525 $299 525 $299.525 $299.525 $299.525 $299.525 $299.525 $299.525
Energia Renovable $108.776 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035
Agua proceso refrig. $28.070 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426
Hidrégeno verde $18.476.783 $24.635.710 $24.635.710 $24.635.710 $24.635.710 $24.635.710 $24.635.710 $24.635.710 $524.635.710 $24.635.710 $24.635.710
Dioxido de carbono $1.222.355 $1.629.806 $1.629.806 51.629.806 $1629.806 $51.629.806 $51629.806 $1.629.806 $1.629.806 $1.629.806 $1.629.806
Catalizador $85.759 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $5114.345
Ing.-Egresos EBITDA $5.586.388 57448517 57448517 57448517 357448517 37448517 S7448517 $7448517 $7.448517 $7.448517 57448517
Depreciacion $305.640 $305.640 $305.640 $305.640 $305.640 $305.640 $305.640 $305.640 $305.640
EBITDA-De EBIT $5.280.748 $7.142.877 37142877 37142877 37142877 $7.142.877 $7.142.877 $7.142.877  37.142.877
27 % impuestos $1.425.802 $1.928.577 $1.928.577 $1.928.577 31928577 31.928577 $1.928.577 $1.928.577 $1.928577 $1.928577 $1.928.577
EBIT-Impuesto+Dep. Utilidades $4.160.586 $5.519.940 $5.519.940 35519940 35.519.940 35.519.940 35519940 $5.519.940 $5.519.940 35.519.940 $5.519.940
CAPEX
Flujo de caja $4.160.586 $5.519.940 $5.519.940 55.519.940 35.519.940 $5.519.940 $5.519.940 $5.510.940 $5.519.940 $5.519.940 35.519.940
VP x Afio $3.782.351 $5.018.128 $5.018.128 $5.018.128 35018128 35.018.128 55018128 $5.018.128 $5.018128 $5.018128 35.018.128
Payback $8.800.478 $13.818.606 318.836.734 $23.854.861 528.872.980 $33.801.116 $38.009.244 343.927.372 3480945499 3$53.963.627

Figura 9.62. Detalles flujo de caja Caso 1) evaluado para Aspen.
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12 13 14 15 16 17 18 19 20 21 22 23 24 25
$32.395.5675 $32.395.575 $32.395.575 $32.395575 $32.395.575 $32.395.575 $32.395575 $32.395575 $32.395575 $32.395.575 $32.395575 $32.395.575 $32.395.575 $32.395.575
$1.914.790 51914790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790
$299.525 $299.525 $299.525 $299.525 $299.525 $299.525 $299.525 $299.525 $299.525 $209.525 $299.525 $299.525 $209.525 $209.525
$145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035
$37.426 $37.426 $537.426 $37.426 537426 $37.426 $37.426 $37.426 $537.426 $37.426 537426 $37.426 $37.426 §37.426
$24.635.710 $24.635.710 $24.635.710 324635710 324635710 $24635710 324635710 324635710 $24.635.710 $24.635.710 $24635.710 324635710 3$24.635.710 3524635.710
51.629.806 31.620.806 $1.629.806 31620806 31.629.806 $1.629.806 $51.629.806 $51.629.806 $1.629.806 51.629.806 $1.629.806 51.629.806 51.629.806 51.629.806
5114.345 5114.345 5114345 $114.345 5114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 5114.345 5114.345 $114.345 5114.345 5114345
37448517 57448517 $7.448517 $7.448.517 $7.448517 $7.448.517 $7.448.517 $7.448.517 57.448517 57448517 $7.448517 $7.448.517 57448517 57448517
$305.640 $305.640 $305.640 $305.640 $5305.640 $305.640 $305.640 $305.640 $305.640 $305.640 $5305.640 $305.640 $305.640 $305.640
$7.142.877 $7.142.877 $7.142.877 37.142.877 $7.142.877 37.142.877 37.142.877 37.142.877 $7.142.877 $7.142.877 $7.142.877 $7.142.877 $7.142.877 $7.142.877
$1.928.577 $1.928577 $1.928.577 $1.928.577 $1.928577 $1.928.577 $1.928.577 $1.928.577 $1.928.577 $1.928577 $1.928577 $1.928.577 $1.928577 $1.928577
$5.519.940 $5519.940 $5.519.940 $5.519.940 $5.519.940 $5.519.940 $5.519.940 $5.519.940 $5.519.940 $5.519.940 $5.519.940 $5.519.940 $5.519.940 $5.519.940
$5.519.940 $5.519.940 $5.519.940 $5.519.940 $5.519.940 $5.519.940 $5.519.940 $5.519.940 $5.519.940 $5.519.940 $5.5619.940 $5.519.940 $5.519.940 $5.519.940
$5.018.128 3$5.018.128 $5.018.128 $5.018.128 $5.018.128 $5.018.128 $§5.018.128 $§5.018.128 $5.018.128 $5.018.128 $5.018.128 $5.018.128 $5.018.128 $5.018.128
$58.981.754 $63.000.882 $69.018.009 $74.036.137 $79.054265 3$84.072.392 $80.090.520 $94.108.647 $99.126.775 $104.144.902 $109.163.030 3114.181.158 $119.199.285 $124.217413
Figura 9.63. Detalles flujo de caja Caso 1) evaluado para Aspen. Pt2
Caso2) conserv. Towler Valor Unidad Valor Unidad
Evaluacion proyecto 25 afios Produceion de MeOH 22.265 t/afio
CAPEX $20.445.106 USD Precio de venta MeOH $1.083 USDA
OPEX 2%
Tasa de descuento 10% % VP $66.746.008 USD
Impuestos 27 % VAN $46.300.902 USD
Precio electricidad 23 USDMWh TIR 35 %
Payback 3.21 afios
Afo 0 1(75%) 2 3 4 5 [ 7 8 9 10 11
Ingresos Utilidades venta MeOH $18.084.746 324.112.995 $24.112.995 $24.112.995 $24.112.995 3$24.112.995 $24.112.905 324.112.995 $24.112.995 3$24.112.995 324.112.995
Bono de carbono $1.436.003 31.914.790 $1.014.790 3$1.014.790 351.014.790 $1.914.790 31.914.790 $1.014.700  $1.914.790 $1.014.790  $1.914.790
Egresos OPEX $306.677 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902
Energia Renovable $108.776 $145.035 $145.035 3145.035 $145.035 3145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035
Agua proceso refrig. $28.070 337.426 337.426 337.426 $37.426 337.426 337.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426
Hidrégeno verde $10.078.245 313.437.660 $13.437.660 313.437.660 $13.437.660 313.437.660 313.437.660 313.437.660 313.437.660 3$13.437.660 313.437.660
Dioxido de carbono $1.222.355 31.629.806 $1.620.806 3$1.620.806 31.629.806 $1.629.806 351.629.806 $1.629.806 $1.629.806 31.620.806  $1.629.806
Catalizador 385.759 $114.345 $114.345 3114.345 5114.345 3114.345 $114.345 $114.345 $114.345 3114.345 $114.345
Ing.-Egresos EBITDA $7.690.958 $10.254.610 $10.254.610 510.254.610 $10.254.610 $10.254610 $10.254.610 3510.254610 $10.254610 3510.254610 3510.254610
Depreciacion $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134
EBITDA-De EBIT $7.487.824 $10.051.476 $10.051.476 $510.051.476 $10.051.476 $10.051.476 $10.051.476 3510.051.476 $10.051.476 S510.051.476 3510.051.476
27 % impuestos $2.021.712 $2.713.809 $2.713.809 $2.713.809 $2.713.809 $2.713.899 3$2.713.899 $2.713.899  $2.713.899 $2.713.809  $2.713.899
EBIT-Impuesto+Dep. Utilidades $5.669.245 $7.540.712 $7540.712 $7.540.712 $7540.712 $7.540.712 3§7.540.712 $7.540.712  §7.540.712 $7.540.712  $7.540.712
CAPEX 5-20.445.106
Flujo de caja 5-20445106 $5.669.245 $7.540.712 $7540.712 $7.540.712 $7540.712 $7.540.712 $7.540.712 $7.540.712  §7.540.712 $7.540.712  $7.540.712
VP x Afio $5.153.859 $6.855.192 $6.855.192 $6.855.192 $6.855.192 $6.855.192 $6.855.192 $6.855.192  56.855.192 $6.855.192  $6.855.192
Payback $12.009.052 $518.864.244 525.719.436 $32.574.629 $539.420821 546.285.014 3$53.140.206 $59.995.398 $566.850.591 $73.705.783
Figura 9.64. Detalles flujo de caja Caso 2) evaluado para metodologia de Towler.
12 13 14 15 16 17 18 19 20 21 22 23 24 25
524112995 3524112995 $24112.995 3524112995 $24112.995 $24112.995 324112995 3524112995 3524112995 3524112995 $24112.995 524112995 3524112995 $524.112.995
$1.914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914790  $1.914.790 $1914790 31914790 31914790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790
$408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902
$145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035
$37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426
5$13.437660 3513437660 313437660 3513437660 513437660 $13437.660 313.437660 313437660 3$13.437.660 $513.437660 513437660 $13437.660 3513437660 513.437.660
$1.629.806 $1.629.806 $1.629.806 $1.629.806 51.629.806 $1.629.806  $1.629.806 $1.620.806 31629806 $1629.806 $1.629.806 $1.629.806 $1.629.806 51.629.806
$114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345
$10.254.610 310254610 $10.254610 3510254610 $10.254.610 $10.254.610 $10.254610 3510254610 3$10.254.610 $510.254.610 $10.254610 $10.254.610 510254610 $510.254.610
$203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134
$10.051.476 $10.051.476 310051476 310051476 310.051.476 $10.051.476 310.051.476 310.051.476 310.051.476 $510.051.476 $510.051.476 $10.051.476 3510.051.476 3$10.051.476
$2.713.899 $2.713.899 $2.713.899 $2.713.899 $2.713.899 $§2.713.899  $2.713.899 $§2.713.899 32.713.809 $2.713.809 $2.713.899 $2.713.899 $2.713.899 $2.713.899
$7.540.712 $7.540.712 $7.540.712 37.540.712 $7.540.712 $7.540.712 $7.540.712 $7.540.712 $7.540.712 $7.540.712  $7.540.712 $7.540.712 $7.540.712 $7.540.712
$7.540.712 $7.540.712 $7.540.712 $7.540.712 $7.540.712 $7.540.712 $7.540.712 $7.540.712 $7.540.712 §7.540.712 $7.540.712 $7.540.712 $7.540.712 $7.540.712
56.855.192 56.855.192 $6.855.192 $6.855.192 56.855.192 $56.855.192  $6.855.192 $6.855.192  36.855.192 $6.855.102 $6.855.192 $6.855.192 56.855.192 56.855.192
$80.560.976 $87.416.168 $94.271.360 $101.126.553 $107.981.745 3114.836.937 $121.692.130 $128.547.322 $135.402.515 $142.257.707 $149.112.899 $155.968.092 $162.823.284 $169.678.477

Figura 9.65. Detalles flujo de caja Caso 2) evaluado para metodologia de Towler. Pt2
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Caso?2) conserv. Aspen Valor Unidad Valor Unidad
Evaluacion proyecto 25 afios Produccion de MeOH 22.265 t/afio
CAPEX $14.976.257 USD Precio de venta MeOH $952 USD/t
OPEX 2 %
Tasa de descuento 10% VP $48.860.900 USD
Impuestos 27 % VAN $33.884.643 USD
Precio electricidad 23 USDMWh TIR 35 %
Payback 3.21 afios
Afio 0 1(75%) 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Ingresos Utilidades venta MeOH $15.897.210 $21.196.280 $21.196.280 $21.196.280 $21.196.280 $21.196.280 $21.196.280 $21.196.280 $21.196.280 $21.196.280
Bono de carbono $1.436.093 $1.914.790 $1.914790 351914790 51914790 351914790 51914790 351914790 51914790 $51.914.790
Egresos OPEX 5224 644 $299.525 $209.525 $299.525 $299.525 $299.525 $299.525 $299.525 $299.525 $209.525
Energia Renovable $108.776 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035
Agua proceso refrig. $28.070 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426
Hidrégeno verde $10.078.245 513.437.660 $13.437.660 $513.437.660 3513437660 S$13.437.660 313.437.660 513437660 $13.437.660 $13.437.660
Dioxido de carbono $1.222.355 $1.629.806 $1.629.806 51620806 $1629.806 $1629.806 $1629.806 351.629.806 $1.629.806 $51.629.806
Catalizador $85.759 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345
Ing -Egresos EBITDA $5.585.454 $7.447.272 37447272 37447272 57447272 37447272 BT 447272 37447272 $7447272 57447272
Depreciacion $305.640 $305.640 $305.640 $305.640 $305.640 $305.640 $305.640 $305.640 $305.640 $305.640
EBITDA-De EBIT $5.279.814 $7.141.632 $7.141.632 37141632 57141632 37141632 57141632 357141632 $7.141632 $7.141.632
27 % impuestos $1.425.550 $1.928.241 $1.928.241 351928241 51928241 351928241 51928241 351928241 51928241 $1.928.241
EBIT-Impuesto+Dep Utilidades $4.159.904 $5.519.031 $5519.031 $5519.031 $5519.031 35519031 $5519.031 35519031 $5519.031 $5.519.031
CAPEX
Flujo de caja $4.159.904 $5.519.031 $5519.031 $5519.031 $5519.031 35519031 $5519.031 35519031 $5519.031 $5.519.031
VP x Ao $3.781.731 $5.017.301 $5017.301 $5.017.301 $5017.301 $5017.301 85017301 $5.017.301 $5.017.301 $5.017.301
Payback $8.799.033 $13.816.334 $18.833.635 $23.850937 3528.868.238 333.885.539 $38.902.841 $43.920.142 $48937.443
Figura 9.66. Detalles flujo de caja Caso 2) evaluado para Aspen.
12 13 14 15 16 17 18 19 20 21 22 23 24
$21.196.280 $21.196.280 $21.196.280 $21.196.280 321.196.280 $21.196.280 $21.196.280 $21.196.280 $21.196.280 321.106.280 3$21.196.280 $21.196.280 $21.196.280
$1.914.790 31.914790 351914790 51914790 31914790 $1.914.790 51914790 51914790 $1.914.790 $1.914.790 51.914.790 $1.914.790 $1.914.790
$299.525 $299.525 $299.525 5299525 $299.525 $299.525 5299525 5299525 $299.525 $299.525 $299.525 $299.525 $299.525
$145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035
$37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426
$13.437.660 $13.437.660 $13.437.660 3513437660 3513437660 $13437.660 3513437660 3513437660 513437660 313.437.660 313437660 $13.437.660 313.437.660
$1.629.806 $1.629.806 $1.629.806 $1.629.806 $1.629.806 $1.629.806 $1.629.806 $1.629.806  $1.629.806 $1.629.806 $1.629.806 $1.629.806 $1.629.806
$114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345
§7.447.272 $7.447.272 7447272 $T447272  FT 447272 $7.447272 ST 447272  $7447.272  $7.447272 §7.447.272 57.447.272 §7.447.272 §7.447.272
$305.640 $305.640 $305.640 $5305.640 $305.640 $305.640 $5305.640 $5305.640 $305.640 $305.640 $305.640 $305.640 $305.640
$7.141.632 37141632 57141632 57141632 37.141632 $7.141.632 57141632 57141632 $7.141632 57.141.632 57.141.632 $7.141.632 57.141.632
$1.928.241 351928241 51928241 $1.928 241 $1.928.241 $1.928 241 $1.928 241 $1.928 241 $1.928 241 $1.928.241 $1.928.241 $1.928.241 $1.928.241
$5.519.031 $5.519.031 $5.519.031 $5.519.031 $5.519.031 $5.519.031 $5.519.031 $5.519.031 $5.519.031 $5.5619.031 $5.519.031 $5.5619.031 $5.5619.031
$5.519.031 $5.519.031 $5.519.031 $5.519.031 $5.519.031 $5.519.031 $5.519.031  $5.519.031  $5.519.031 $5.519.031 $5.519.031 $5.519.031 $5.519.031
$§5.017.301 $5.017.301 $5.017.301 $5.017.301  $5.017.301 $5.017.301 $5.017.301  $5.017.301  $5.017.301 $5.017.301 $5.017.301 $5.017.301 $5.017.301
$58.972.046 $63.980.347 $69.006.649 374023950 379.041251 3584058553 $89.075854 94093156 $99.110.457 3104.127.758 $5109.145.060 $114.162.361 $119.179.662

Figura 9.67. Detalles flujo de caja Caso 2) evaluado para Aspen. Pt2

Valor

Caso3) optimista TowleValor Unidad
Evaluacion proyecto 25 afios Produccion de MeOH
CAPEX $20.445.106 USD Precio de venta MeOH
OPEX 2%
Tasa de descuento 10% VP
Impuestos 27 % VAN
Precio electricidad 23 USDMWh TIR
Payback
Afio 0 1(75%) 2
Ingresos Utilidades venta MeOH $14.728.298 $19.637.730
Bono de carbono 31.436.0903 51.914.790
Egresos OPEX 3306.677  $408.002
Energia Renovable 5108.776 3145.035
Agua praceso refrig. $28.070 $37.426
Hidrégeno verde $56.718.830 $8.958.440
Dioxido de carbono $1.222.355 $1.629.806
Catalizador $85.759 $114.345
Ing.-Egresos EBITDA $7.693.924 $10.258.565
Depreciacion $203.134 $203.134
EBITDA-De EBIT $7.490.790 $10.055.431
27 % impuestos $2.022.513 $2.714.966
EBIT-Impuesto+Dep. Utilidades 35.671.411 357.543.509
CAPEX 3-20.445.106
Flujo de caja 3-20445106 35671411 37.543.599
VP x Afio $5.155.828 $6.857.817
Payback $12.013.645
.
Figura

Unidad

22.265 t/aiio
$882 UsDht

$66.771.559 USD
$46.326.453 USD

35 %

3.21 afios
3 4 5 6 7 8 9 10
319.637.730 319.637.730 $10.637.730 3$19.637.730 $19.637.730 319.637.730 319.637.730 $19.637.730
319014790 $1.914.790 31.914.790 31.914.790 $1.914.790  51.914.790 $1.914.790  $1.014790
3408.902 $408.902  $408.902 $408.002 3408902 $408.902 3408.902 $408.902
3145.035 3145035  $145.035 3145035  3145.035 $145.035 3145.035 $145.035
$37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426
38958440 38958440 38958440 38958.440 $8958440 38958440 38958440  $8.958.440
$1.629.806 $1.629.806 $1.629.806 $1.629.806 $1.629.806  $1.629.806 $1.629.806  51.629.806
5114345 $114345 5114345 5114345  $5114.345 $114345 5114345 $114345
310.258.565 310.258.565 $10.258.565 $10.258.565 $10.258.565 3$10.258.565 310.258.565 $10.258.565
3203134 $203.134  $203.134 3203134 3203.134 $203.134 3203134 $203.134
310.055.431 310.055.431 $10.055.431 310.055.431 $10.055.431 310.055.431 310.055.431 $10.055.431
32714066 3$2.714966 $2.714.966 32.714.066 32.7149066  32.714.966 32714966  32.714.966
37.543.509 §7.543.509 37.543.509 37.543.000 §7.543.509  §7.543.509 §7.543.509  $7.543.599
37543599 37543599 37543509 37543509 $7.543599 37543599 37543599  $7.543.599
$6.857.817 $6.857.817 $6.857.817 36.857.817 $6.857817  $6.857.817 $6.857817  $6.857.817
518.871.462 $25.729.279 $32.587.096 $39.444.913 546.302.730 $53.160.547 $60.018.364 $66.876.181

116

11
$21.196.280
$1.914.790
$299.525
$145.035
$37.426
$13.437.660
$1.629.806
5114345
37447272
$305.640
$7.141.632
$1.928.241
$5.519.031

$5.519.031
$5.017.301
$53.954.745

25
$21.196.280
31.914.790
$299.525
$145.035
$37.426
$13.437.660
$1.629.806
$114.345
37447272
$305.640
37141632
$1.928 241
$5.519.031

$5.519.031
$5.017.301
$124.196.964

11
319.637.730
$1.914.790
3408.902
3145.035
$37.426
$8.958.440
$1.629.806
5114345
310.258.565
3203134
310.055.431
$2.714.966
37.543.509

37.543.599
$6.857.817
373.733.998

9.68. Detalles flujo de caja Caso 3) evaluado para metodologia de Towler.



12 13 14 15 16 17 18 19 20
$19.637.730 319.637.730 $19.637.730 $19.637.730 $19.637.730 3$19.637.730 3$19.637.730 319.637.730 $19.637.730 319
$1914790 $1.914.790 $1.914.790 51914790 $1.914.790 $1.914790 $1914790 $1.914790 51914790 51
$408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 3
$145.035 $145.035 $145.035 5145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 3

$37.426 337.426 337.426 337426 337.426 337.426 $37.426 337.426 337.426
38058440 38058440 38058440 38058440 38058440 38.058440 38058440 38058440 38058440 38
§1.620.806  31.629.806 $1.629.806  31.620.806 $1.620.806 51.620.806 §1.620.806  $1.629.806 $1.629.806  31.
$114.345 $114.345 $114.345 3114.345 3114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 3
$10.258.565 $10.258.565 $10.258565 $10.258.565 $10.258.565 $10.258.565 $10.258.565 $10.258.565 $10.258.565 3510
$203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 3
$10.055.431 3510.055.431 $10.055.431 $10.055.431 $10.055.431 3$10.055.431 $10.055.431 3510.055.431 $10.055.431 510
32714066  32.714966 32714966 32714966 32714966 32.714966 32714966 32714966 32714966 32
37543599 37543599 37543500 37543599 37543509 57543509 §7543599 37543599 37543599 37
37543599 37543599 37543509 37543599 57543599 $7.543599 37543599 37543599 37543599 37
$6.857.817  $6.857.817 $6.857.817 $6.857.817 56.857.817 $6.857.817 $6.857.817 $6.857.817 $56.857.817 36

$80.591.816 $87.449.633 $94.307.450 $101.165.267 $108.023.084 $114.880.901 $121.738.718 $128.596.535

21 22 23
637.730 319.637.730 $19.637.730
914.790  $1.914.790 $1.914.790
408.902 $408.902 $408.902
145.035 $145.035 $145.035
337.426 337.426 337426
958440  $8.958.440 38.058.440
620.806  $1.629.806 $1.629.806
114.345 $114.345 $114.345
258565 $10.258.565 $10.258.565
203.134 $203.134 $203.134
055431 $10.055.431 $10.055.431
714966  $2.714.066 32.714.966
543509  $7.543.599 37.543.599
543599  $7.543.599 37.543.599
857817 $6.857.817 $6.857.817

$135.454.352 $142.312.169 $5149.169.986

$156.027.803

24 25
$19.637.730 $19.637.730
$1.914.790  $1.914.790
$408.902 $408.902
$145.035 5145.035
337.426 337.426
38.058.440  $8.958.440
$1.620.806  $1.629.806
$114.345 $114.345
$10.258.565 $10.258.565
$203.134 $203.134
$10.055.431 $10.055.431
32.714966  $2.714.966
37.543.500  $7.543.599
37.543599  $7.543.599
$6.857.817  $6.857.817

$162.885.620 $169.743.437

Figura 9.69. Detalles flujo de caja Caso 3) evaluado para metodologia de Towler. Pt2

Caso3) optimista Aspei Valor Unidad Valor Unidad
Evaluacion proyecto 25 afios Produceion de MeOH 22.265 t/afio
CAPEX $14.976.257 USD Precio de venta MeOH $751 USD/t
OPEX 2%
Tasa de descuento 10% % VP $48.886.450 USD
Impuestos 27 % VAN $33.910.193 USD
Precio electricidad 23 USDMWh TIR 35 %
Payback 3.21 afios
Ao 0 1(75%) 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11
Ingresos Utilidades venta MeOH 312.540.761 316.721.015 $16.721.015 $16.721.015 316.721.015 $16.721.015 316.721.015 $16.721.015 316.721.015 3$16.721.015 3$16.721.015
Bono de earbono $1.436.093 $1.914.790 31914790 31914780 $1.914.790 351914790 351914790 51914790 351914790 31914790 31.914.790
Egresos OPEX $224.644 $209.525 $299.525 $299.525 $299.525 $299.525 $209.525 $209.525 $299.525 $299.525 $299.525
Energia Renovable $108.776 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035
Agua proceso refrig. $28.070 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426
Hidrogeno verde $6.718.830 $8.958.440 58958440 38958440 58958440 58958440 58958440 53958440 58958440 38958440 58958440
Dioxido de carbono $1.222.355 $1.629.806 51629806 51620806 $1.629.806 51629806 $1.629.806 51629806 $1.629.806 351629806 $1.629.806
Catalizador $85.759 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345
Ing.-Egresos EBITDA $5.588.420 37.451.227 $7.451.227 37.451.227 37.451.227 $7.451.227 $7.451.227 $7.451.227 $7.451.227 37.451.227 $7.451.227
Depreciacion $305.640 $305.640 $305.640 $305.640 $305.640 $305.640 $305.640 $305.640 $305.640 $305.640 $305.640
EBITDA-De EBIT $5.282.780 $37.145.587 37145587 37145587 57145587 $7.145587 3$7.145587 357.145587 3$7.145587 37145587 37145587
27 % impuestos $1.426.351 $1.920.309 31920309 31920309 $1.920.300 51929309 $1.920.309 51920309 $1.920.309 31920309 3$1.929.309
EBIT-Impuesto+Dep. Utilidades $4.162.070 $5.521.919 35521919 35521919 $5521.919 $5521919 $5521.919 85521919 $5521.919 35521919 35521919
CAPEX 7
Flujo de caja 7 $4.162.070 $5.521.919 $5.521.919 35521919 $5521.919 55521919 $5521.919 85521919 $5.521.919 355521919 $5521.919
VP x Afio $3.783.700 $5.019.926 $5.019.926 $5.019.926 $5.019.926 55019926 $5.019.926 55019926 $5.019.926 35019926 $5.019.926
Payback $8.803.626 $13.823.552 $18.843.478 323.863.404 $28.883.330 333.903.256 $38.923.182 543.943.108 3548963034 $53.982.960
Figura 9.70. Detalles flujo de caja Caso 3) evaluado para Aspen.
12 13 14 15 16 17 18 19 20 21 22 23 24 25
$16.721.015 $16.721.015 $16.721.015 $16.721.015 $16.721.015 $16.721.015 $16.721.015 $16.721.015 $16.721.015 $16.721.015 $16.721.015 $16.721.015 316.721.015 $16.721.015
$1.914.790 $1.914.790 51914790 S51.914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790  §1.914.790  $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790  $1.914.790
$299.525 $299.525 $200.525 5209525 $299.525 $299.525 $299.525 $299.525 $209.525 $299.525 $299.525 5299.525 $299.525 $299.525
$145.035 5145.035 5145.035 5145.035 5145.035 5145.035 5145.035 $145.035 5145.035 $145.035 $145.035 5145.035 5145.035 5145.035
$37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426
$8.958.440 $8.958.440 3$8.958.440 $8.958.440 $8.958.440 $8.958.440 $8.958.440 $8.958.440 $8.958.440 $8.958.440 $8.958.440 $8.958.440 $8.958.440 $8.958.440
$1.629.806 $1.629.806 $1.629.806 51.629.806 $1.629.806 $1.629.806 $1.629.806  $1.629.806  $1.629.806 $1.629.806 $1.629.806 $1.629.806 $1.620.806  $1.629.806
$114.345 $114.345 $114.345 $114.345 5114.345 $114.345 $114.345 $§114.345 §114.345 $114.345 $114.345 5114.345 $114.345 5114.345
$7.451.227 37451.227 §7451227 357451227 $7451.227 §7.451.227 57451.227  §7451.227  37.451.227 $7.451.227 $7.451.227 57.451.227 57451227  $7.451.227
$305.640 $5305.640 $5305.640 5305.640 $305.640 $5305.640 $305.640 $305.640 $305.640 $305.640 $305.640 $305.640 $5305.640 $305.640
$7.145.587 §7.145.587 $7.145.587 $7.145.587 $7.145.587 $7.145.587 $7.145.587 $7.145.587 $7.145.587 $7.145.587 $7.145.587 $7.145.587 $7.145.587 $7.145.587
$1.929.309 $1.929.309 $1.929.309 $51.929.309 $1.929.309 $1.929.309 $1.929.309  §$1.929.309  $1.929.309 $1.929.309 $1.929.309 $1.929.309 $1.920.3090  $1.929.309
$§5.521.919 3$5.521.919 §$5.521919 $5.521919 $5.521.919 $5.521.919 $5.521.919  §5.521.919  $5.521.919 $5.521.919 $5.521.919 $5.521.919 $5.521.919  $5.521.919
$5.521.919 35521919 $5521919 355521919 $5521.919 $5.521.919 $5521.919 $5.521.919 35.521.919 $5.521.919 $5.521.919 $5.521.919 $5.521.919 $5.521.919
$5.019.926 $5.019.926 $5.019.926 $5.019.926 $5.019.926 $5.019.926 $5.019.926 $5.019.926 $5.019.926 $5.019.926 $5.019.926 $5.019.926 $5.019.926 $5.019.926
$59.002.886 $64.022.812 $69.042.738 3$74.062.664 3$79.082.590 384102516 $89.122.442 $94.142.368 3$99.162.2904 $104.182.220 $109.202.146 $114.222.072 3119.241.999 35124.261.925

Figura 9.71. Detalles flujo de caja Caso 3) evaluado para Aspen. Pt2
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Caso4) 2030 Towler Valor Unidad Valor Unidad
Evaluacion proyecto 25 afios Produccion de MeOH 22265 t/afio
CAPEX $20.445.106 USD Precio de venta MeOH $741 USDA
OPEX 2%
Tasa de descuento 10% VP $66.746.292 USD
Impuestos 27 % VAN $46.301.186 USD
Precio electricidad 23 USDMWh TIR 35 %
Payback 3.21 afios
Afio 0 1(75%) 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11
Ingresos Utilidades venta MeOH $12.373.774 $16.498.365 $16.498.365 $16.498.365 516.498.365 $16.408.365 $516.498.365 3516498365 3516498365 3516498365 516498365
Bono de carbono $1.436.093 $51.914.790 $1.914790 $1.914790 51914790 51914790 351.914.790 $1.914790 $1.914.790 $1.914790 $1.914.790
Egresos OPEX $306.677 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902
Energia Renovable $108.776 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035
Agua proceso refrig. $28.070 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426
Hidrégeno verde 34.367.240 $5.822.986 $5.822.986 $5.822.986 35822986 55822086 35.822.986 $5.822.986  $5.822.986 $5.822.986  $5.822.986
Dioxido de earbono 31222355 $1.629.806 $1.620.806 $1.620.806 31.629.806 3$1.620.806 31.629.806 $1.620.806  $1.629.806 $1.620.806  $1.629.806
Catalizador $85.759 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 5114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345
Ing.-Egresos EBITDA 37.600.991 $10.254.654  310.254.654 310.254.654 510.254.654 310.254.654 310.254.6504 310.254.654 3510.254.654 310.254.654 310.254.654
Depreciacion $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134
EBITDA-De EBIT $7.487.857 $10.051.520 $10.051.520 $10.051.520 $10.051.520 $10.051.520 $10.051.520 $10.051.520 $10.051.520 $10.051.520 $10.051.520
27 % impuestos $2.021.721 $2.713.910 $2.713.910 $2.713.910 $2.713.910 $2.713.910 32.713.910 $2.713.910 $2.713.910 $2.713.910 $2.713.910
EBIT-Impuesto+Dep Utilidades $5.669.269 $57.540.744 $7.540.744 $7.540.744 57540744 57540744 37540744 $7.540.744  $7.540.744 $7.540.744  $7.540.744
CAPEX $-20.445.106
Flujo de caja $5-20.445.106 $5.669.269 $7.540.744 $7.540.744 $7.540.744 57540744 357.540.744 37.540.744 $7.540.744  $7.540.744 $7.540.744  $7.540.744
VP x Ao $5.153.881 $6.855.222 $6.855.222 $6.855.222 3$6.855.222 $6.855.222 36.855.222 $6.855.222  $6.855.222 $6.855.222  $6.855.222
Payback $12.009.103 $318.864.324 325.719.546 332574768 $39.420.089 $46.285.211 3$53.140432 359995654 366.850.875 373.706.097
Figura 9.72. Detalles flujo de caja Caso 4) evaluado para metodologia de Towler.
12 13 14 15 16 17 18 19 20 21 22 23 24 25
$16.498.365 $516.408.365 $516498.365 $16.498.365 3516.498365 3516.498.365 $16.408.365 516408365 516.498.365 $516.498.365 516.498.365 516498365 316.498.365 316.498.365
$1.914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790  $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790  $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790
$408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902
$145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035
337.426 $37.426 $37.426 537.426 $537.426 337.426 337.426 $37.426 $37.426 $37.426 $537.426 $37.426 $37.426 337.426
$5.822.986 $5.822.986 $5.822.986 $§5.822.986  $5.822.086  $5.822.986  $5.822.986 $5.822.986 $5.822.986 $5.822.986  $5.822.986 $5.822.986 $5.822.986 $5.822.986
$1.629.806 $1.629.806 $1.629.806 $1.629.806 $1.629.806 $1.629.806  $1.629.806 31629806 $1.629.806 3$1.629.806 3$1.629.806 $1.629.806 $1.629.806 $1.629.806
$114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 5114345
$10.254.654 $510.254654 310254654 $10.254654 3510.254654 310.2546564 3510254654 3510254654 310254654 510254654 3510254654 5102546564 310254654 310254654
$203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134
$10.051.520 $10.051.520 310.051.520 $10.051.520 $10.051520 $10.051.520 $10.051.520 $10.051.520 3$10.051.520 $10.051.520 $10.051.520 $10.051.520 310.051.520 $10.051.520
$2.713.910 $2.713.910 $2.713.910 $2.713.910 $2.713.910 $2.713.910 $2.713.910 $2.713910 $2.713910 52713910 $2.713910 $2.713.910 $2.713.910 $2.713.910
37.540.744  $7.540.744  $7540.744 37.540.744  37540.744 57540.744 37540744 37540744 57540744 57540744 37540744 57.540.744 37540744 37540744
$7.540.744 $7.540.744 $7.540.744 $7.540.744 $7.540.744  37.540.744  $7.540.744 $7540.744  $7540.744 37540744 $7.540.744 $7.540.744 $7.540.744 $7.540.744
$6.855.222 $6.855.222 $6.855.222 $6.855.222 $6.855.222 $6.855.222  $6.855.222 $6.855.222  $6.855.222  $6.855.222  $6.855.222 $6.855.222 $6.855.222 $6.855.222
$80.561.319 $87.416.540 394271.762 $101.126.983 $107.982.205 35114837427 $121.602.648 $128.547.870 3135.403.091 3142.258.313 $149.113534 $5155.968.756 3162.823.978 $169.679.199

Figura 9.73. Detalles flujo de caja Caso 4) evaluado para metodologia de Towler. Pt2

Casod) 2030 Aspen Valor Unidad Valor Unidad
Evaluacion proyeeto 25 afos Produccion de MeOH 22265 t/ano
CAPEX $14.976.257 USD Precio de venta MeOH 3610 USD/t
OPEX 2%
Tasa de descuento 10% % VP 348 861.184 USD
Impuestos 27 % VAN $33.884.927 USD
Precio electricidad 23 USDMWhL TIR 35 %
Payhack 3.21 afos
Afio 0 1(75%) 2 3 4 5
Ingresos Utilidades venta MeOH $10.186.238 313.581.650  $13.581.650 3$13.581.650 $13.581.650
Bono de carbona 31.436.003  $1.914.790 $1.914.790  31.914.790 $1.914.790
Egresos OPEX 3224644 3299525 3209525 $299.525 $299.525
Energia Renovable $108.776 3145.035 3145.035 $145.035 $145.035
Agua proceso refrig. $28.070 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426
Hidrégeno verde 54367240  $5.822.986 $5.822986 35.822.986 $5.822986
Dioxido de carbono $1.222.355  $1.629.806 $1.629.806 31629806 $1.629.806
Catalizador $85.759 5114345 5114345 $114.345 $114.345
Ing.-Egresos EBITDA 35585487  57.447316 37447316 37447316 57447316
Depreciacion $305.640 $305.640 $305.640 $305.640 $305.640
EBITDA-De EBIT $5.279.847  57.141.676 $7.141676 57141676 $7.141.676
27 % impuestos 51425559  51.928.253 $1.928.253 51928253 51928253
EBIT-Impuesto+Dep. Utilidades 54159928  $5.519.064 35519064 $5519.064 55519064
CAPEX
Flujo de caja 54159928  $5.519.064 $5.519.064 $5.519.064 $5.519.064
VP x Afio $3.781.753  $5.017.331 $5.017.331 $5.017.331 $5.017.331
Payback $8.799.084  513.816.414 $518.833.745 $23.851.075

6
$13.581.650
$1.914.790
$299.525
$145.035
$37.426
$5.822.986
$1.629.806
5114345
$7.447.316
$305.640
$7.141.676
$1.928.253
$5.519.064

$5.519.064
$5.017.331
$28.868.406

7
$13.581.650
$1.914.790
$299.525
$145.035
$37.426
$5.822.986
$1.629.806
$114.345
$7.447.316
$305.640
$7.141.676
$1.928.253
$5.519.064

$5.519.064
$5.017.331
$33.885.736

8
$13.581.650
31.914.790
$299.525
$145.035
$37.426
$5.822.986
51.629.806
5114.345
37.447.316
$305.640
37.141.676
$1.928.253
$5.519.064

$5.519.064
$5.017.331
$38.903.067

9
$13.581.650
$1.914.790
$299.525
$145.035
$37.426
$5.822.986
$1.629.806
$114.345
$7.447.316
$305.640
$7.141.676
$1.928.253
$5.519.064

$5.519.064
$5.017.331
$43.920.398

Figura 9.74. Detalles flujo de caja Caso 4) evaluado para Aspen.
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10
$13.581.630
$1.914.790
$299.525
$145.035
$37.426
$5.822.986
$1.629.806
3114345
$7.447.316
$305.640
$7.141.676
$1.928.253
$5.519.064

$5.519.064
$5.017.331
$48.937.728

11
$13.581.650
$1.914.790
$209.525
$145.035
$37.426
$5.822.986
$1.629.806
5114345
37.447.316
$305.640
37.141.676
$1.928.253
$5.519.064

$5.519.064
$5.017.331
$53.955.059



12 13 14 15 16 17 18 19 20 21 22 23 24 25
$13.5681.650 513.581.650 $13.581.650 $13.581.650 $13.581.650 $13.581.650 513.581.650 $13.581.650 $13.581.650 $13.581.650 $513.581.650 513.581.650 $13.581.650 3513.581.650
$1914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790
$299.525 $299.525 $299.525 $299.525 $299.525 $299.525 $299.525 $299.525 $209.525 $299.525 $299.525 $209.525 $299.525 $299.525
5145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 §145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035
537.426 $537.426 $537.426 $537.426 $37.426 537.426 337.426 $37.426 537426 $37.426 537.426 337426 $537.426 337.426
$5.822.986 $5.822.986 35822986 $5.822.986  $5.822.986 $5.822.986 $5.822.986 $5.822.986 55.822.986 $5.822.986 $5.822.986 55.822.986 $5.822.986 55.822.986
$1.629.806 $1.629.806 $1.629.806 $1.629.806 $1.629.806 $1.629.806 $1.629.806 $1.629.806 $1.629.806 $1.629.806 $1.629.806 $1.629.806 $1.629.806 $1.629.806
$114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345
$7.447.316 $7.447.316 $7.447.316 §7.447.316 $7.447.316 $7.447.316 $7.447.316 $7.447.316 $7.447.316 $7.447.316 $7.447.316 $7.447.316 $7.447.316 $7.447.316
$305.640 $305.640 $305.640 $305.640 $305.640 $305.640 $305.640 $305.640 $305.640 $305.640 $305.640 $305.640 $305.640 $305.640
57141676 37141676 37.141676 $7.141.676 $7.141.676 57.141.676 $7.141.676 $7.141.676 37141676 37.141.676 $7.141.676 37.141.676 $7.141.676 57.141.676
51928253 $1928253 $1.928253 $1.928.253  $1.928.253 $1.928.253 $1.928.253 $1.928.253 5$1.928.253 $1.928.253 $1.928.253 51.928.253 $1.928.253 5$1.928.253
$5.519.064 $5.519.064 $55.519.064 $5.519.064 $5.519.064 $5.519.064 $5.519.064 $5.519.064 $5.519.064 $5.519.064 $5.519.064 $5.519.064 $5.519.064 $5.519.064
$5.519.064 $5.519.064 $5.519.064 §$5.519.064 $5.519.064 35.519.064 $5.519.064  $5.519.064  $5.519.064 $5.519.064  $5.519.064 $5.519.064 §5.519.064  $5.519.064
$5.017.331 §$5.017.331 $5.017.331 §5.017.331 $5.017.331 $5.017.331 $5.017.331 $5.017.331 $5.017.331 $5.017.331 $5.017.331 $5.017.331 $5.017.331 $5.017.331
$58.972.389 $63.989.720 360.007.050 $74.024.381 §79.041.711 384050042 380.076.372 $94.093.703 3599.111.034 $104.128.364 3109.145.695 $114.163.025 3119.180.356 3124.197.686
Figura 9.75. Detalles flujo de caja Caso 4) evaluado para Aspen. Pt2
Casob) 2050 Towler Valor Unidad Valor Unidad
Evaluacion proyecto 25 afios Produccion de MeOH 22.265 t/afio
CAPEX $20.445.106 USD Precio de venta MeOH $681 USD/t
OPEX 2%
Tasa de descuento 10% % VP $66.797.109 USD
Impuestos 27 % VAN $46.352.003 USD
Precio electricidad 23 USDMWh TIR 35 %
Payback 321 afios
Afio 0 1(75%) 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11
Ingresos Utilidades venta MeOH $11.371.849 $15.162.465 $15.162.465 $15.162.465 $15.162.465 $15.162.465 $15.162.465 $15.162.465 $15.162.465 3515.162.465 $15.162.465
Bono de carbono $1.436.093 $1.914.790 $1914790 51914790 351914.790 51914790 351.914790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790
Egresos OPEX $306.677 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902
Energia Renovable $108.776 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035
Agua proceso refrig. $28.070 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426
Hidrégeno verde $3.350.415 $4.479.220 $4.479.220 354.479.220 34.479.220 3$4.479.220 34.479.220 $4.479.220  54.479.220 $4.479.220  34.479.220
Dioxido de carbono $1.222.355 $1.629.806 $1.629.806 51629806 351.629.806 51629806 3$1.629.806 $1.629.806 $1.629.806 $1.620.806 $1.629.806
Catalizador $85.759 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $5114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345
Ing.-Egresos EBITDA $7.696.890 $10.262.520 $10.262.520 $10.262.520 $10.262.520 $10.262.520 $10.262.520 $10.262.520 $10.262.520 $10.262.520 $10.262.520
Depreciacion $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134
EBITDA De EBIT $7.493.756 $10.059.386 $10.059.386 310.059.386 $10.059.386 $10.059.386 $10.059.386 $10.059.386 $10.059.386 3$10.059.386 3$10.059.386
27 % impuestos 52.023.314 $2.716.034 52.716.034 52.716.034 32.716.034 $2.716.034 32.716.034 $2.716.034  52.716.034 $52.716.034  52.716.034
EBIT-Impuesto+Dep. Utilidades 35.673.576 $7.546.486 37.546.486 3$7.546.486 37.046.486 37.546.486 37.546.486 $7.546.486 $7.546.486 37.546.486  37.546.486
CAPEX $-20.445.106
Flujo de caja $5-20.445.106  35.673.576 $7.546.486 37546486 57546486 $57.546.486 57546486 57.546.486 $7.546.486 $57.546.486 $57.546.486  $7.546.486
VP x Afio $5.157.796 $6.860.442 $6.860.442 56.860.442 $56.860.442 56860442 356.860.442 $56.860.442 $56.860.442 $6.860.442  36.860.442
Payback $12.018.238 $18.878.680 $25.739.122 $32.599.563 $39.460.005 $46.320.447 $53.180.889 $60.041.330 3$66.901.772 3$73.762.214
Figura 9.76. Detalles flujo de caja Caso 5) evaluado para metodologia de Towler.
12 13 14 15 16 17 18 19 20 21 22 23 24 25
$15.162.465 $15.162.465 $15.162.465 $15.162.465 3$15.162.465 315.162.465 $15.162.4656 $15.162.465 $15.162.465 $15.162.465 515.162.465 $15.162.465 $15.162.465 $15.162.465
$1.914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1914.790 $1.914790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790 $1.914.790
$408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902 $408.902
$145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035
$37.426 $37.426 537.426 537.426 337.426 $37.426 $37.426 $37.426 337.426 $37.426 337.426 337.426 $37.426 $37.426
$4.479.220 $4.479.220 $4.479.220 $4.479.220 $4.479.220  34479.220 $4.479.220 $4.479.220  $54.479.220 $4.479.220 34.479.220 $4.479.220 $4.479.220 $4.479.220
$1.629.806 $1.629.806 $1.629.806 $1.629.806 $1.629.806 $1.629.806 $1.629.806 $1.629.806 $1.629.806 $1.629.806 31.629.806 $1.629.806 $1.629.806 $1.629.806
$114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345
$10.262.520 $10.262.520 $10.262.520 $10.262.520 $10.262.520 310262520 $10.262.520 $10.262.520 $10.262.520 3510.262.520 310.262.520 $10.262.520 $10.262.520 $10.262.520
$203.134 5203.134 $5203.134 $203.134 5203.134 5203134 5203.134 5203134 $203.134 $203.134 $5203.134 5203.134 $203.134 $203.134
$10.059.386 $10.059.386 $10.059.386 $10.059.386 $10.059.386 310.059.386 $10.059.386 $10.059.386 $10.059.386 $10.059.386 $10.059.386 $10.059.386 $10.059.386 $10.059.386
$2.716.034 $2.716.034 $2.716.034 $2.716.034 $2.716.034 $2.716.034  $2.716.034 $2.716.034  $2.716.034 $2.716.034 32.716.034 $2.716.034 $2.716.034 $2.716.034
$7.546.486 $7.546.486 $57.546.486 $7.546.486 $7.546.486 $7.546.486 $7.546.486 $7.546.486 57.546.486 $7.546.486 37.546.486 $7.546.486 $7.546.486 $7.546.486
$7.546.486 $7.546.486 $7.546.486 $7.546.486 57546486 37546486  37.546.486 57546.486 37546486 37546486 37.546.486 $7.546.486 57.546.486 57.546.486
$6.860.442 $6.860.442 $6.860.442 $6.860.442 $6.860.442  36.860.442  $6.860.442 $6.860.442  $6.860.442 $6.860.442  36.860.442 $6.860.442 $6.860.442 $6.860.442
$80.622.656 387.483.097 $94.343.539 $101.203.981 3108.064.423 5114924864 3121.785.306 3128645748 3135.506.190 3142.366.631 $149.227.073 $5156.087.515 $162.947.957 $169.808.398

Figura 9.77.

Detalles flujo de caja Caso 5) evaluado para metodologia de Towler. Pt2
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Casobd) 2050 Aspen Valor Unidad Valor Unidad
Evaluacion proyecto 25 afios Produccion de MeOH 22.265 t/afio
CAPEX $14.976.257 USD Precio de venta MeOH $550|USDA 1
OPEX 2%
Tasa de descuento 10% vP $48.912.001 USD
Impuestos 27 % VAN $33.935.744 USD
Precio electricidad 23 USDMWh TIR 35 %
Payback 3.21 afios
Afio 0 1(75%) 2 3 4 5 6 7 8 9
Ingresos Utilidades venta MeOH $9.184.313  $12.245.750 $12.245.750 312.245.750 3$12.245.750 3$12.245.750 $12.245.750 3$12.245.750 $12.245.750
Bono de carbono $1.436.093 $1.914.790 31914790 $1.914790 51914790 31914790 31914790 31.914790 31914790
Egresos OPEX $224 644 $299.525 $299.525 $209.525 $299.525 $209.525 $299.525 $209.525 $299.525
Energia Renovable $108.776 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035
Agua proceso refrig. $28.070 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426
Hidrageno verde $3.359.415 $4.479.220 54479220 54479220 54479220 54479220 354479220 354479220 34479220
Dioxido de carbono $1.222.355 $1.629.806 $1.629.806 $1.629.806 $1.629.806 51.629.806 351.629.806 $1.629.806 $1.629.806
Catalizador $85.759 $5114.345 $114.345 $114.345 $5114.345 $114.345 5114.345 $114.345 $114.345
Ing -Egresos EBITDA $5.591.387 $7.455.182 57455182 57455182 $7.455.182 57.455.182 37455182 $7.455.182 57455182
Depreciacion $305.640 $305.640 $305.640 $305.640 $305.640 $305.640 $305.640 $305.640 $305.640
EBITDA-De EBIT $5.285.747 $7.149.542 $7.149.542 37149542 37149542 57149542 37149542 357.149542 37149542
27 % impuestos $1.427.152 $1.930.376 $1.930.376 $1.930.376 $1.930.376 $1930.376 31.930.376 $1.930.376 $1.930.376
EBIT-Impuesto+Dep. Utilidades $4.164.235 $5.524.806 $5.524.806 $5.524.806 $5.524.806 $55.524.806 35524806 $5.524806 $5.524.806
CAPEX
Flujo de caja 34.164.235 $5.524.806 $35.524.806 35.524.806 35524806 35524.806 35524806 35.524806 35524806
VP x Ao $3.785.668 $5.022.551 $5.022.551 85022551 $5.022.551 3$5.022.551 35.022.551 $5.022551 35022551
Payback $8.808.219 $13.830.770 318.853.320 3$23.875.871 3$28.898.422 $33.920.973 338943523 $43.966.074
Figura 9.78. Detalles flujo de caja Caso 5) evaluado para Aspen.
12 13 14 15 16 17 18 19 20 21 22 23
$12.245.750 $12.245.750 $12.245.750 $12.245.750 312245750 $12245750 312245750 $12245750 §12.245750 $12.245.750 $12.245.750 312.245.750
51914790 31914790 $1914790 31914790 3$1.914.790 $1.914.790 51914790 31914790 31914790 51.914.790 $1.914.790 $1.914.790
$299.525 $299.525 $299.525 $299.525 5299525 $299.525 $299.525 $299.525 $299.525 $299.525 5299525 $299.525
$145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035
$37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426
$4.479.220 354479220 $4.479.220 $4.479.220 $4.479.220 $4.479.220 $4.479.220 $4.479.220 $4.479.220 $4.479.220 $4.479.220 $4.479.220
$1.629.806 $1.629.806 $1.629.806 $1.629.806  $1.629.806 $1.629.806 $1.629.806  $1.629.806  $1.629.806 $1.629.806 $1.629.806 $1.629.806
$114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345 $114.345
$7455.182 3§7.455.182 §$7455.182 37455182 $7.455.182 $§7.455.182 §7455.182 37455182  §7.455.182 $7.455.182 $7.455.182 $7.455.182
$5305.640 $5305.640 $305.640 $305.640 5305.640 $305.640 $305.640 $305.640 $305.640 5305.640 5305.640 $305.640
57149542 37140542 §$7.149542 37.149542 $7.149542 $7.149.542 $7.149.542  37.149542 57149542 57.149.542 $7.149.542 57.149.542
$1.930.376 $1.930.376 $1.930.376 $1.930.376 $1.930.376 $1.930.376 $1.930.376 $1.930.376 $1.930.376 $1.930.376 $1.930.376 $1.930.376
$5.524.806 $5.524.806 $5.524.806 $5.524.806 $5.524.806 $5.524.806 $5.524.806 $5.524.806 $5.524.806 $5.524.806 $5.524.806 $5.524.806
$5.524.806 $5.524.806 $5.524.806  $5.524.806  $5.524.806 $5.524.806 $5.524.806  $5.524.806  $5.524.806 $5.524.806 $5.524.806 $5.524.806
$5.022.551 §$5.022.501 $5.022.551  $5.022.551  $5.022.551 $5.022.551 $5.022.551  $5.022.551  $5.022.551 $5.022.551 $5.022.551 $5.022.551
$59.033.726 $64.056.277 $69.078.828 $74.101.378 $79.123920 584146480 $80.169.030 $94.191.581 §99.214.132 $104.236.683

10
$12.245.750
$1.914.790
$299.525
$145.035
$37.426
54.479.220
$1.629.806
$114.345
$7.455.182
$305.640
$7.149.542
$1.930.376
$5.524.806

$5.524.806
$5.022.551
$48.988.625

24
$12.245.750
$1.914.790
5200525
$145.035
537426
$4.479.220
$1.629.806
$114.345
§7.455.182
$305.640
$7.149 542
$1.930.376
$5.524.806

$5.524.806
$5.022.551

11
$12.245.750
31.914.790
5299525
5145.035
$37.426
54.479.220
$1.629.806
5114.345
$7.455.182
$305.640
37.149.542
$1.930.376
35.524.806

35.524.806
35.022.551
$54.011.175

25
$12.245.750
$1.914.790
5200525
5145035
$37.426
$4.479.220
$1.629.806
$114.345
§7.455.182
$305.640
57149 542
$1.930.376
$5.524 806

$5.524.806
$5.022.551

$109.250.233 3114.281.784 5119.304.335 §124.326.885

Figura 9.79. Detalles flujo de caja Caso 5) evaluado para Aspen. Pt2

Caso5) 2050 Towler Valor Unidad Valor Unidad
Evaluacion proyecto 25 afios Produccion de MeOH 500.000 t/afio
CAPEX $132.250.630 USD Precio de venta MeOH $330 USDA
OPEX 2%
Tasa de descuento 10° VP $433.570.468 USD
Impuestos % VAN $301.319.838 USD
Precio electricidad 23 USD/MWh TIR 35 %
Payhack 3.20 afios
Afio 2 3 4
Ingresos Utilidades venta MeOH $165.000.000 $165.000.000 $165.000.000
Bono de carbono $43.000.000  $43.000000 $43 000000
Egresos OPEX $2645013 $2645013 $2645013
Energia Renovable $145.035 $145.035 $145.035
Agua proceso refrig. 337 426 $37.426 $37.426
Hidrégeno verde $101.200.000 $101.200.000 $101.200.000
Dioxido de carbono $36.822500 3$36.822500 $36.822500
Catalizador $114.345 $114.345 3114.345
Ing.-Egresos EBITDA $67.030.681  $67.035.681 $67.035.681
Depreciacion $203.134 $203.134 $203 134
EBITDA-De] EBIT $66.83! 7T $66.832547 $66.832547
27 % impuestos $18.044788 3518044788 $18044.788
EBIT-Impuesto+Dep Utilidades $48990.893 348990893 $48990 893
CAPEX
Flujo de caja 336756881 $48990893 348990893 348990893
VP x Afio $33.415.347 $44.537.176  $44.537.176 $44.537.176
Payback $77.902.522 $122.489.698 $167.026.873

5
$165.000.000
$43.000.000
$2.645.013
$145.035
$37.426
$101.200.000
$36.822 500
$114.345
$67.035.681
$203.134
$66.832 547
$18.044.788
348990 893

348990 893
$44.537.176
$211.564.049

500.000
$132.250.630

35%

6
$165.000.000
$43.000.000
$2.645.013
$145.035
$37.426
$101.200.000
$36.822 500
3114.345
$67.035.681
$203.134
$66.832 547
$18.044.788
$48 990 893

348 990 893
$44.537.176
$256.101.224

ton
capex

$165.000.
$43.000.
$2.645
8145
$37
$101.200.
$36.822
3114.
$67.035.
$203
$66.832
$18.044.
$48.990.

348 990
$44.537.
$300.638.

7

000  $165.00
000 $43.00
013 $2 64
035 814
426 33
000  $101.20
500 $36.82:
345 811
681 $67.03.
134 $20.
547 $66.83!
788 $18.04-
893 $48 991
893 $48 991
176 $44.53
400 $340.17:

1

8 El 10 11
0.000  $165.000.000  $165.000.000 $165.000.000
0.000  $43000.000 $43.000.000 $43.000.000
5013 $2645013 $2.645.013 $2.645.013
5035 $145.035 $145.035 $145.035
7426 337426 $37.426 $37.426
0.000 $101200000 3101200000 $101.200000
2500  $36.822500 $36.822 500 $36.822 500
4.345 $114.345 $114.345 $114.345
5.681 $67.035.681 $67.035.681 $67.035.681
3134 $203.134 $203.134 $203.134
2547 $66.832.547 $66.832.547 $66.832 547
4788 $18.044.788 $18.044.788 $18.044.788
0.893 $48.990.893 $48.990.893 $48.990.893
0.893 348990893 348 990.893 348 990.893
7.176  $44.537.176 $44.537.176 $44.537.176
5.576 $380.712.7501  $434.240.927 $478.787.102

Figura 9.80. Detalles flujo de caja Caso 5) evaluado para metodologia de Towler con
escalamiento de produccién a 500.000 t/afio.
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12 13 14 15 16 17 18 19 20 21 22 23 24 25
$165.000.000  $165.000.000 $165.000.000  $165.000.000 $165.000.000  $165.000.000 $165.000.000 $165.000.000 $165.000.000 $165.000.000 $165.000.000 $165.000.000 $165.000.000 $165.000.000
$43.000.000 $43.000.000 $43.000.000 $43.000.000 $43.000.000 $43.000.000  $43.000.000 $43.000.000 $43.000.000  $43.000.000  $43.000.000 $43.000.000 $43.000.000 $43.000.000

$2645013 $2645013 $2645013 $2645013 $2.645013 $2.645.013 $2645013 $2645013 $2645013 $2645013 $2.645.013 $2.645.013 $2.645.013 $2645013
$145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035 $145.035
$37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426 $37.426

$101.200.000  $101.200.000 $101.200.000 $101200000 $101.200000 $101.200.000 $101200000 $101200000 $101200000 $101200000 $101200000 $101200000 3101200000 3101200000
$36.822 500 $36.822 500 $36.822 500 $36.822 500 $36.822 500 $36.822.500 $36.822500 $36.822 500 $36.822500 $36.822500  $36.822.500 $36.822 500 $36.822 500 $36.822 500

$114.345 $114345 $114.345 $114 345 $114345 $114 345 $114.345 $114 345 $114 345 $114.345 5114 345 5114 345 $114 345 $114.345
$67.035.681 $67.035.681 367035681 367035681 $67.035.681 $67.035681  $67035681 367035681 $67.035.681 367035681 $67.035 681 $67.035.681 $67.035.681 $67.035.681
$203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 $203.134 3203134 3203134 $203.134 $203.134

$66.832.547 $66.832.547 $66.832.547 $66.832.547 $66.832.547 $66.832.547  $66.832.547 $66.832.547 $66.832.547  $66.832.547  $66.832.547 366.832.547  $66.832.547  $66.832.547
$18.044.788 $18.044.788 $18.044.788 $18.044.788 $18.044.788 $18.044.788  $18.044.788 $18.044.788 $18.044.788 $18.044.788 $18.044.788 $18.044.788 $18.044.788
$48.990.893 $48.990.893 $48.990.893 $48.990.893 $48.990.893 $48.990.893  $48.990.893 $48.990.893 $48.990.893 $48.990.893 $48.990.893 $48.990.893 $48.990.893 $48.990.893

$48.990.893 $48.990.893 $48.990.893 $48 990 893 $48.990.893 $48.990.893  $48990.893 $48.990.893 $48.990.893 $48 990.893 $48.990.893 $48.990.893 $48.990.893 $48.990.893
$44 537.176 $44 537.176 $44 537.176 $44 537.176 $44 537.176 $44537.176  $44537.176 $44537.176 $44 537.176 $44 537.176 $44 537.176 $44 537.176 $44 537.176 $44 537.176
$523.324278  $567.861453 $612.398.629 $656935804 $701472980 $746.010.155 $790547.331 $835.084507 3879621682 $924158858 $968.696.033 $1.013.233.209 $1.057.770.384 $1.102.307.560

Figura 9.81. Detalles flujo de caja Caso 5) evaluado para metodologia de Towler con
escalamiento de produccién a 500.000 t/afio. Pt2
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