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Sumario

La valorizacion de gases ricos en CO- es de interés mundial debido a la gran emision de gases
de efecto invernadero producidos por la industria. Debido a ello existe una gran cantidad de
estudios donde, a partir de estos gases, se forman productos de interés comercial, tales como

metano, metanol e hidrocarburos.

Este trabajo se enfoco en el estudio de la valorizacion de un gas residual proveniente de la
industria siderurgica, mediante su hidrogenacién, asi como en disefio preliminar de una
planta de produccion. La eleccidn del producto resultd de una extensa revision bibliografica.
Se evaluaron diversas vias para la valorizacion y se opt6 por la produccién de hidrocarburos
a través de la reaccion de Fischer Tropsch (FTS) facilitada por la reverse water gas shift
(RWGS). Algunos motivos de esta seleccion corresponden a la mayor potencia energética de
los hidrocarburos en comparacion con el metano, ademas de su capacidad para ser

almacenados de manera mas sencilla.

Se examinaron los impactos de la presion y la temperatura en la mezcla gaseosa resultante
de las operaciones del alto horno y la planta de coque de la empresa Siderdrgica Huachipato,
tanto para la reaccion de FTS como para la RWGS. Las condiciones operativas se simularon
utilizando el software Aspen Plus.

Se obtuvo que para una presion de 20 bar se requiere una temperatura de 950°C para lograr
una casi completa eliminacion del CO, presente en la mezcla gaseosa. A temperaturas
inferiores a 450°C, debido a la composicion del gas residual, prevalece la formacion de
metano, lo que llevd a la decision de hidrogenar el gas en un reactor cinético alejado del

equilibrio termodinamico.

En el disefio del reactor de sintesis de Fischer Tropsch, se optd por un flujo piston con cinética
rigurosa, con una longitud de 1,53 m y 678 tubos, manejando un flujo volumétrico de 4140
m3/h en la entrada. El reactor emplea 900 kg de catalizador de hierro. Se alcanzd una
conversion del 98% del CO alimentado desde el reactor RWGS, operando a 190°C y 20 bar.
Se aplicd una correccion a la distribucién Anderson-Schulz-Flory, basada en el trabajo de

Forsch et al. (2015), usando datos experimentales de Gorimbo et al. (2018), lo que produjo



la misma distribucion de hidrocarburos para todas las temperaturas evaluadas en el reactor
FTS.

Los resultados de la ingenieria conceptual de la planta de hidrogenacion indican una
viabilidad técnica y econdmica del proyecto, con un valor actual neto (VAN) de $7.297.850
USD y una tasa interna de retorno (TIR) de 0,22 para un periodo de 4 afos.

A pesar de que la composicion del gas sugiere que la metanacién seria la opcion Idgica para
su valorizacion, este estudio demuestra que la hidrogenacién hacia hidrocarburos también es
factible.



Abstract

The valorization of CO; rich gases is of global interest due to the significant greenhouse gas
emissions produced by the industry. As a result, there is a considerable amount of research
where, from these gases, commercially valuable products are formed, such as methane,
methanol, and hydrocarbons.

This study focused on the valorization of residual gas from the steel industry through
hydrogenation and the preliminary design of a production plant. The choice of product
resulted from an extensive literature review. Various pathways for valorization were
evaluated, and the production of hydrocarbons via the Fischer Tropsch (FTS) reaction
facilitated by the reverse water gas shift (RWGS) was selected. Some reasons for this choice
include the higher energy potential of hydrocarbons compared to methane, as well as their

easier storage capability.

The impacts of pressure and temperature on the resulting gas mixture from the operations of
the blast furnace and coke plant of Siderurgica Huachipato were examined, both for the FTS
reaction and the RWGS. The operational conditions were simulated using Aspen Plus

software.

It was determined that a pressure of 20 bar requires a temperature of 950°C to achieve near-
complete removal of CO> present in the gas mixture. At temperatures below 450°C, due to
the composition of the residual gas, methane formation prevails, leading to the decision to
hydrogenate the gas in a Kkinetically controlled reactor, away from thermodynamic

equilibrium.

In the design of the Fischer Tropsch synthesis reactor, a piston flow with rigorous kinetics
was chosen, with a length of 1,53 m and 678 tubes, handling a volumetric flow of 4140 m3/h
at the inlet. The reactor employs 900 kg of iron catalyst. A 98% conversion of CO fed from
the RWGS reactor was achieved, operating at 190°C and 20 bar. A correction was applied to
the Anderson-Schulz-Flory distribution, based on the work of Férsch et al. (2015), using
experimental data from Gorimbo et al. (2018), resulting in the same hydrocarbon distribution

for all temperatures evaluated in the FTS reactor.



The conceptual engineering results for the hydrogenation plant indicate technical and

economic feasibility of the project, with a Net Present Value (NPV) of $7.297.850 USD and
an Internal Rate of Return (IRR) of 0,22 over a 4 year period.

Despite the gas composition suggesting that methanation would be the logical choice for

valorization, this study demonstrates the feasibility of hydrogenation towards hydrocarbons.
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1. Introduccién

En la actualidad, el calentamiento global es ampliamente reconocido como uno de los
desafios mas urgentes para la humanidad, ya que ha provocado graves impactos ambientales,
como el aumento del nivel del mar, incendios forestales y la acidificacion de los océanos
(Gao et al., 2022). Los informes del Panel Intergubernamental del Cambio Climatico han
dejado claro que es posible limitar el calentamiento global a 1,5°C para fines del siglo XXI,
siempre y cuando se reduzcan significativamente las emisiones de CO; y otros gases de

efecto invernadero (Zhang et al., 2019).

Entre las industrias responsables de emisiones significativas de gases de efecto invernadero
en el mundo, la siderdrgica se destaca, contribuyendo con casi el 10% del total de emisiones
globales de CO2 en 2017 (Deng & Adams, 2020). En particular, los hornos de coque y altos
hornos, debido a su alto consumo de carb6n y a la generacion de grandes voliumenes de gas
de coque y gas de alto horno, representan fuentes fundamentales de emisiones de CO> (T. Li
et al., 2016).

En este contexto, se propone una solucion para mitigar los efectos de los gases de efecto
invernadero mediante la reutilizacion de gases residuales de la industria siderdrgica para la
generacion de combustibles. Los combustibles generados luego son quemados para ser
utilizados como fuente energética, liberando CO> al ambiente. Aun asi, se valoriza un gas
residual que de otra manera seria liberado al ambiente y ademas de ello se estaria generando
CO- de la quema de otro combustible para suplir los requerimientos de la empresa. Por ende,

mediante este método se genera un balance de CO2 emitido y reutilizado.

El objetivo de este estudio es disefiar un proceso alternativo de valorizacion de un gas residual
de la Compaiiia siderurgica de Huachipato. Mufioz H. (2021) previamente disefié un proceso
de metanacion para valorizar el gas de coqueria y utilizarlo como fuente de energia dentro de
la misma industria. Entre las desventajas asociadas a la metanacion se encuentran el alto
consumo de hidrégeno, la posible mayor formacién de CO_, su menor volumen energético
en comparacion con otros productos y la complejidad para su transporte. Por ende, el proceso
actual busca evaluar alternativas para la valorizacion a traves del consumo energético de los

productos, o bien, mediante la venta de estos.
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Para alcanzar los objetivos propuestos, el disefio del proceso serd simulado utilizando el
programa Aspen Plus, ampliamente reconocido en los ambitos industrial, académico e
investigativo. La seleccion del producto se basara en una revision exhaustiva de la literatura,
ademas se toma en consideracion la posible aplicacion como catalizador de un residuo del
alto horno que presenta gran contenido de hierro. Se propondran equipos y etapas para lograr
la produccion del producto seleccionado, y se realizaran simulaciones en Aspen para

comprender mejor el comportamiento del gas residual a tratar.

2. Objetivos
2.1 Objetivo general

e Determinar la factibilidad de valorizar un gas mezcla proveniente de una industria

siderdrgica mediante una ruta alternativa a la metanacion.

2.2 Objetivos especificos
e Estudiar rutas para la valorizacion de un gas mezcla mediante la hidrogenacion de
CO/CO; considerando aspectos termodindmicos y cinéticos.
e Realizar un disefio preliminar de una planta con la ruta seleccionada a partir de un
gas residual.

e Evaluar la factibilidad econdmica de la planta y comparar con una planta de

metanacion ya evaluada.
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3. Revision bibliografica

3.1 Industria siderargica

El proceso productivo para la fabricacidn de acero se puede obtener en la pagina oficial de la
Compaiiia siderurgica Huachipato (Infografia - CAP ACERO, s. f). En términos generales,
éste consta de 10 pasos, de los cuales se identifican 2 principales contribuyentes a la emision

de gases de efecto invernadero.

e Planta de coque: En la planta de coque, el carbon es sometido a un proceso de
destilacidn seca para obtener coque metalurgico, de aca se obtiene como subproducto
el gas de coque el cual es utilizado como combustible en otras etapas de la empresa.

La composicion de este gas es entregada por la Compafiia Siderdrgica Huachipato:

Tabla 3.1. Composicion molar promedio del gas de coqueria en la industria siderdrgica de Huachipato.

Composicion molar promedio (%)
H2 02 N2 CcO CO2 CHgy C2+
Gas de coqueria | 58,65 | 0,40 4,50 6,70 1,70 25,20 | 2,85

Gas

e Altos hornos: En el alto horno, se utiliza aire precalentado a elevadas temperaturas
para reducir el mineral, fundir la carga y obtener hierro liquido, obteniéndose como
subproducto el gas de altos hornos. Como agente reductor se usa el coque generado
en la planta de coque. La composicion de este gas también es entregada por la

Compafiia Siderurgica Huachipato:

Tabla 3.2. Composicion molar promedio del gas de alto horno en la industria sidertrgica de Huachipato.

s Composicion molar promedio (%)
as

H2 O2 N2 CoO CO2 CHg4 C2+
Gas de alto horno | 2,65 0,65 | 49,75 23,45 23,45 - 0,05

e Gas mezcla: Finalmente, en la industria siderdrgica de Huachipato se identifica un

gas residual proveniente de mezclar el gas de coqueria y el gas de alto horno, este es
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denominado gas mezcla y su composicion es entregada por la Compafiia Siderdrgica

Huachipato:

Tabla 3.3. Composicion molar del gas mezcla en la industria siderurgica de Huachipato.

Composicion molar promedio (%)
H2 O2 N2 CoO CO2 CHa C2+
Gas mezcla 52,05 | 0,20 9,55 9,10 4,65 22,05 | 2,40

Gas

En su estudio de ciclo de vida, Li etal. (2016) se habla sobre el consumo energético del
proceso de la produccion de hierro, donde un 70% de la energia total es obtenida a partir de

la utilizacion de carbdn, de la sinterizacién y de los gases de alto horno.

Por lo anterior, se identifican los gases de las dos etapas mencionadas en el proceso
productivo de Huachipato como los mayores contribuidores a la emision de CO, de las

cuales proviene también el gas mezcla.

3.1.1. Gas de coqueria (COG)

El coque es un intermediario fundamental en la produccion de acero y otros metales no
ferrosos como el cobre y el zinc. Este es cominmente producido a temperaturas de 900-
1100°C en ausencia de oxigeno por varias horas (19-24h) (J. Li et al., 2020). EI COG es un
subproducto de este proceso, correspondiente a la fase volatil generada por las altas

temperaturas.

El gas ha sido investigado por distintos autores que buscan darle utilidad separando el H;
presente en su composicion, como fuente de energia directa, convirtiéndolo en gas de sintesis
mediante la oxidacion parcial, reformado con vapor o reformado en seco, y utilizando el gas
de sintesis generado como materia prima para la produccién de metanol (Razzaqg et al., 2013).

La tabla 3.1 muestra la composicidn tipica de un gas de coqueria.
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Tabla 3.4. Composicion volumétrica del COG producido (Razzaq et al., 2013).

Componentes % Volumetrico
H: 55-60
CHas 23 - 27
CO 5-8
CO2 1-2
N2 3-6
Co-Cs 1,57 - 3,37
H2S <32:10°

Ademas, se presentan los valores calorificos de distintos gases presentes en el proceso.

Tabla 3.5. Poder calorifico de algunos gases tipicos (Razzaq et al., 2013).

Poder calorifico
Gas
MJ/m3 MJ/kg
Natural 40,6 56,6
Coqueria 19,9 41,6
Agua 18,9 21,9
Alto horno 3,9 2,7

3.1.2. Gas de alto horno (BFG)

El gas de alto horno cominmente se caracteriza por tener grandes cantidades de CO2 y Na,
mientras que la composicion del H> es alrededor del 1-8% y la del CO esta entre 19-27%
(Rosado et al., 2020). Debido a su composicion, este gas presenta un bajo poder calorifico y
no suele ser utilizado como fuente de energia por si solo, pero puede ser mezclado con el
COG. Segun Li et al. (2016) comUnmente son cuatro los posibles destinos del BFG/COG:

e Consumidores continuos: Estos son la sinterizacion, la produccion de coque, el alto

horno y la confeccion del metal, se debe garantizar la alimentacion continua a estos

procesos para cumplir con la produccion diaria.
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e Gasometros: Asegurando que se cumpla la demanda de los consumidores continuos
el gas puede ser almacenado en gasdmetros, pero estos tienen limites inferiores y
superiores para garantizar la seguridad del recinto. Por ende, no se puede almacenar

tanto como se genera.

e Planta de poder: Cuando ya no se puede continuar almacenando el gas, este es enviado
a plantas de poder para generar energia eléctrica y posteriormente venderla. La

mayoria de las industrias de acero cuentan con este “destino”, pero no todas.

e Torre de emision: Como cuarta y Ultima opcién, el superavit de gas producido es

emitido a la atmosfera.

En la Compaiiia Siderdrgica Huachipato, se combina una fraccion del gas de coqueria con
una fraccion del gas de altos hornos para generar un gas mezclado, como se menciond

anteriormente.

3.2. Rutas de valorizacion para gases con CO2/CO

Los estudios de valorizacion de CO; tienen un alcance amplio y significativo, ya que también
abarcan la valorizacion del CO, un producto resultante de la RWGS. En este contexto, el CO»
se convierte en CO y agua, donde el CO generado puede ser utilizado como intermediario
para la produccion de compuestos de interés comercial (Saeidi et al., 2021). Al explorar rutas
de valorizacion para el CO», naturalmente se abarca la conversion de CO hacia productos de
interés. Debido a esto, la investigacion bibliografica se centra en la valorizacion de el COa,

pese a que el gas mezcla tiene mayor contenido de CO que de CO..

Numerosos estudios han sido dedicados a la utilizacion del CO2 emitido como cualquier
recurso residual poco costoso (Saeidi etal., 2021). En general se tienen 3 productos
principales cuando se busca valorizar un gas rico en CO2/CO, estos corresponden a la
transformacion del gas residual hacia metano, metanol e hidrocarburos (Centi et al., 2013).
El proceso donde se transforma el CO2/CO residual hacia productos de valor se conoce como
hidrogenacion catalitica y es altamente estudiada por una gran cantidad de investigadores
(Saeidi et al., 2021). Los productos y las rutas por las que se llega a ellos se pueden ver en la
figura 3.1.
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Figura 3.1. Caminos potenciales para la valorizacion del CO, a través de su hidrogenacion (Saeidi et al.,

2021).
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e Transformacion a metano

La metanacion ocurre cuando se tienen razones de H,/CO; y de Ho/CO mayores a 4 y 3
respectivamente (Kopyscinski et al., 2010), basta con ver la estequiometria de estas

reacciones.
C0,+ 4H, » CH, + 2H,0 (R1)
CO +3H, » CH, + H,0 (R2)

Su aplicacion esta limitada por el gran consumo de H> que requiere, aun asi, el metano es un
transportador de energia de importancia para la industria, el sector energético y de transporte

a lo largo del mundo (Rdnsch et al., 2016).
e Transformacion a metanol

El metanol es utilizado como materia prima en varios aspectos de la industria, debido a sus
aplicaciones como solvente, fuente de energia y derechamente de recurso primario (Atsonios

et al., 2016). La produccion directa ocurre mediante la reaccion R3.

€0, + 3H, & CH;0H + H,0 (R3)
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Se suele utilizar un camino indirecto, donde primero se obtiene CO mediante la reverse water
gas shift (RWGS) (R4). Luego, este gas es transformado a metanol, como se puede ver en la
R5.

CO, + H, & CO + H,0 (R4)
CO + 2H, & CH;0H (R5)

Dependiendo de si se esta produciendo metanol a partir de CO o CO: la razén con el

hidrogeno debe ser de 2 0 3 respectivamente.
e Transformacion a hidrocarburos

La hidrogenacion de CO: hacia hidrocarburos puede ocurrir directa o indirectamente a través
de la produccion de gas de sintesis o de metanol. La sintesis indirecta se puede lograr a través
de un reactor previo o un reactor de etapas maltiples (Ronda-Lloret et al., 2019), esta se logra

a traves de las reacciones R4, R6 y R7.
nCoO + 2nH, & C,Hy,,» + nH,0 Alcanos (R6)
nCo + (2n + 1)H, & C,H,, + nH,0 Alquenos (R7)
nC0, + 3nH, & (CH,), + nH,0 Hidrogenacion directa (R8)

Generalmente la formacion directa de CO- hacia hidrocarburos requiere de muchos recursos
como lo son la energia y el consumo de hidrégeno, por lo gue no se suele utilizar este camino

como un método favorable (Artz et al., 2017).
A continuacion, se presentan con mayor detalle los procesos asociados a cada alternativa.

3.2.1. Metanacion
La hidrogenacion de CO hacia metano es conocida como la reaccion de Sabatier; es

exotérmica y lleva muchos afios siendo desarrollada (Saeidi et al., 2021).

3.2.1.1. Catalizadores para metanacion
Para lograr realizar esta reaccion a escala industrial es necesario el uso de catalizadores que
aceleren y permitan trabajar a menores temperaturas en la reaccion. Una amplia variedad de

catalizadores ha sido ensayada para ver su efecto en la reaccién de metanacion de COy,
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logrando identificar cuales son los mas activos y/o selectivos hacia el metano (Younas et al.,
2016).

e Actividad: Ru>Rh>Ni>Fe>Co>0s>Pt>Ir>Mo>Pd>Ag>Au
e Selectividad: Pd > Pt> Ir > Ni > Rh > Co > Fe > Ru > Mo > Ag > Au

Los catalizadores de niquel (Ni) son los mas utilizados debido a su gran actividad y
selectividad hacia metano, principalmente debido a su bajo costo en comparacion a otros

metales que superan al Ni en actividad y/o selectividad.

Los metales nobles como Rh, Ru, Pty Pd soportados en variados 6xidos han sido reportados
como catalizadores muy activos en la metanacion de COg, incluso a temperaturas bajas y
pequefias cantidades de carga de metal (Frontera et al., 2017). Estos catalizadores son mas
activos que el niquel y presentan una alta selectividad hacia metano, pero su elevado precio
los hace inviables para la comercializacion (Younas et al., 2016). El hierro y el cobalto
presentan tan buena actividad como el niquel, pero el hierro es menos selectivo hacia el
metano y el cobalto es méas costoso (Ronsch et al., 2016). El resto de los metales de transicion
también son poco selectivos u activos por lo que generalmente se utiliza el niquel como
catalizador en los estudios de metanacion. Aun asi, es importante notar que la interaccion
que presenta la interfase del metal con el soporte va a definir el buen o mal rendimiento del

catalizador (Frontera et al., 2017).

3.2.1.2. Condiciones de operacion para metanacion

En el proceso de metanacion de CO> se obtienen principalmente CH4 y H>O a temperaturas
alrededor de los 300°C (Kikuchi et al., 2012). Si se aumenta la temperatura por sobre los
450°C incrementa la formacion de CO a través de la RWGS, lo cual disminuye la selectividad
hacia metano (Daza et al., 2014). A altas temperaturas la metanacién de CO; incluye un
encadenamiento de reacciones sucesivas las cuales comienzan con la RWGS y la
hidrogenacion de CO, ademas concentraciones de CO tan pequefias como 200ppm logran
que se inhiba la actividad de CO> (Schmider et al., 2021).

Para la metanacion de CO y de CO- se observan las mismas tendencias al variar la presion y
la temperatura, aumentando la produccion de CH4 al aumentar la presion para temperaturas

bajo los 600°C. Esto se atribuye a la gran exotermicidad de ambas reacciones R1y R2 (Gao
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et al., 2012). La conversion de CO. aumenta por sobre los 600°C, pero también disminuye la
produccion de CH4 debido a la presencia de la RWGS. El aumento de presion favorece tanto
la conversién de CO; tanto como la selectividad de CHa4, mientras que el aumento de la
temperatura favorece la conversion, pero la selectividad es beneficiada Gnicamente hasta que

la RWGS comienza a ser relevante (Gao et al., 2012).

La razén H2/CO- también influye en la reaccion de Sabatier. Experimentalmente, Gao et al.
(2012) llevaron a cabo un estudio sobre la metanacion utilizando diversas razones y
observaron que la conversién de CO. y la selectividad para razones menores a 4 fueron
inferiores en comparacion con aquellas obtenidas utilizando una razén de 4. Ademas, para la
razon de 2 se observO depositacién de carbono a temperaturas menores de 500°C. Las
condiciones mas favorables corresponden a una presién alta, temperatura alrededor de los
300°C y una razon de H2/CO de 4 0 més.

3.2.1.3. Configuracion de reactor para metanacion

Debido a la desactivacion del catalizador y a las limitaciones termodinamicas asociadas a
trabajar a temperaturas elevadas, los investigadores han disefiado varias configuraciones de
reactores. Principalmente se busca remover el calor de la reaccidon para prevenir zonas

calientes dentro del reactor debido a la exotermicidad de la reaccion (Rénsch et al., 2016).

Los reactores de lecho fijo han sido utilizados ampliamente en el proceso de la metanacion
de CO., pero solo se han comercializado aquellos que son enfriados a través de la pared del
reactor mediante un refrigerante (Ali et al., 2020). Los reactores y la temperatura de las zonas
de calor se pueden ver en la resefia realizada por Ronsch et al. (2016).

Para reactores de dos fases (solido y gas) se tiene en orden ascendente, los siguientes tipos
de reactores:

1. Reactor de lecho fluidizado
2. Reactores estructurados:
i. Absorcion mejorada
ii. Tipo panal
iii. Micro canal
3. Reactores de lecho fijo:
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i. Politrépico
ii. Adiabético
Aun asi, Unicamente los reactores de lecho fijo son comercializados, mientras que los

reactores estructurados se encuentran ain en etapa de investigacion y los de lecho fluidizado
estan a escala de demostracion (Ronsch et al.,2016).

3.2.2. Sintesis de metanol

La reaccion exotérmica de metanol necesita H2 y CO2 en una razon de 3:1. Si bien el metanol
es comunmente producido a partir de gas de sintesis, este igual puede ser una buena
alternativa para valorizar el CO2 mediante la ruta indirecta ya presentada (R4 y R5). Al igual
que con la metanacién, una disminucion en la temperatura y un aumento en la presion son
requeridas para facilitar la reaccion. Para lograr una velocidad de reaccion razonable se
necesitan temperaturas mayores a 240°C ya que el CO2 no es muy reactivo. Debido a las
temperaturas requeridas ocurren las reacciones secundarias correspondientes a la RWGS y
la sintesis de metanol a partir de CO. La RWGS produce grandes cantidades de H2O por lo
que altera la conversion de equilibrio de CO2, disminuyendo la actividad del catalizador y

favoreciendo su desactivacion (Ateka et al., 2022).

3.2.2.1. Catalizadores para la sintesis de metanol

Para superar las limitaciones de la reaccion se han desarrollado catalizadores activos,
selectivos y estables para la formacion de metanol (Ateka et al., 2022). Una amplia variedad
de catalizadores ha sido desarrollada, pero indudablemente, los més utilizados son aquellos
basados en cobre (Cu), con la adicidn de distintos promotores y utilizando distintos soportes
(Guil-Lopez etal., 2019). Comercialmente el catalizador méas utilizado, debido a su
efectividad en el precio, selectividad y actividad, estd compuesto por Cu/ZnO/Al;Osz. El
principal inconveniente de estos catalizadores radica en su desactivacion, la cual se atribuye
a la adsorcion de agua por la alimina. Debido a esta problemética, en la actualidad se esta
investigando el mecanismo de desactivacion y se estan explorando nuevos métodos de

preparacion del catalizador con el propdsito de evitar este fendmeno (Zhang et al., 2021).

También se han explorado catalizadores en base a metales nobles, donde se logro identificar
el 6xido de indio como un material emergente para esta reaccion debido a su gran estabilidad

y selectividad (Martin et al., 2016). Martin et al. (2016) realizan un estudio donde se compara
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directamente dos catalizadores de InOs y Cu/ZnO/Al>O3, obteniendo una selectividad del
100% en el catalizador noble con una estabilidad de 1000h mientras que el catalizador de Cu
presenta una selectividad mucho menor, alcanzando un 47% a la temperatura mas baja de

reaccion.

3.2.2.2. Condiciones de operacién y reactor para la sintesis de metanol
En general, acciones como incrementar la presion, la velocidad espacial y la razon de Ho/CO2

promueven la sintesis de metanol (Saeidi et al., 2021).

La configuracion del reactor debe estar centrada en la remociéon del calor generado. Una gran
variedad de disefios ha sido propuesta para obtener un gas de salida con baja temperatura, sin
formacién de productos secundarios, menor volumen de catalizador y con una recuperacién
de calor a temperaturas altas (Saeidi etal., 2021). Dieterich etal. (2020) resumen los
principales reactores comerciales encontrados en la literatura, estos se pueden observar en la

figura 3.2 y sus caracteristicas de operacion se pueden ver en la tabla 3.6.

Figura 3.2. Resumen del disefio de distintos reactores comerciales encontrados en la literatura (Dieterich
et al., 2020).
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Tabla 3.6. Caracteristicas de reactores comerciales, extraido y adecuado de (Dieterich et al., 2020).

Reactor a b C d e f g h
Methanol Haldor “Air products
Licencia Lurgi | Linde Toyo |MGC & MHI Lurgi and
casale tropsoe o
chemicals
Tipode | spe1 | spre | SRC | GCCYSRC | SRC | Adiabatico| CSCY lecho
reactor SRC fluidizado
Localizacion
del Tubos | Carcasa | Carcasa | Tubos dobles | Carcasa | Lecho fijo | Carcasa Carcasa
catalizador
Flujo Axial | Radial | Radial Axial Axial/radial | Radial Axial Axial
Etapas 1 1 1 1 1 2-4 2 1
Referencias | >55 8 6 >10 >10 Planta

9 plantas | >40 plantas

industriales | plantas | plantas |proyectos plantas plantas | demostrativa

! Reactores de lecho fijo con levantamiento de vapor, 2 Reactor con un refrigerante gaseoso.

3.2.3. Sintesis de hidrocarburos

La sintesis de hidrocarburos ligeros conlleva la utilizacion de dos reacciones: la reaccion de
Fischer Tropsch modificada (FTM) y la ruta mediada por metanol. En la FTM, el CO- es
convertido hacia CO mediante la RWGS para que luego se hidrogene formando
hidrocarburos. La ruta mediada por metanol corresponde a la formacion del alcohol mediante

el COz para que el metanol sea posteriormente hidrogenado, formando hidrocarburos.

Y. Zhang et al. (2002) estudiaron la reaccion de hidrogenacion de un gas compuesto por
CO/H2, CO2/H2 y por ambos, sobre un catalizador de cobalto (Co) y bajo condiciones tipicas
de la FTS. Observaron que la hidrogenacion de CO; se lleva a cabo de manera lenta en
presencia de CO, y aunque las reacciones individuales mostraron actividades similares, se
obtuvieron diferentes selectividades. En particular, la alimentacion de CO favorecio la
produccion de hidrocarburos, con una alta probabilidad de crecimiento de cadena (o) de 0.8.
Por otro lado, en la hidrogenacion de CO», aproximadamente el 70% de los productos
resultantes correspondian a metano. En otro estudio comparativo se obtuvieron resultados
similares para ambas alimentaciones, pero se utilizd Fe-Cu-K-Al,0z; como catalizador
(Riedel et al., 1999). Los catalizadores de Fe llevan a la formacién de un carburo irreversible

y una cobertura de superficie alcalina mientras que los catalizadores de Co resultan en una
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fuerte adsorcidn reversible del CO, por lo que, se observa mayor formacién de metano en los
catalizadores de Co (Saeidi et al., 2021).

La distribucion de hidrocarburos producidos por la FTS puede ser modelada por la
distribucion de Anderson-Schulz-Flory (ASF) (Saeidi et al., 2021).

Yn=0-a) a™ (.1

Donde y,, es la fraccion molar de los componentes con el ndmero de carbono o largo de

cadenany «a es la probabilidad de crecimiento de cadena. La distribucion porcentual en masa
se puede observar en la figura 3.3.

Figura 3.3. Modelo ASF para la prediccion de distribucion de productos (Galvis & De Jong, 2013).
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Numerosos experimentos han mostrado desviaciones en la distribucion ASF. Las
desviaciones méas comunes incluyen una mayor selectividad hacia la produccién de metano,
una menor selectividad hacia los hidrocarburos C2 y, en cierta medida, hacia los
hidrocarburos C3. También se han observado mayores selectividades hacia cadenas mas
largas de hidrocarburos (C10+) y combinaciones de todas las desviaciones mencionadas
(Pour & Housaindokht, 2013). Para buscar una solucion a estas desviaciones Fortsch et al.
(2015) proponen un modelo de solucidn analitica donde introducen una probabilidad de re-

adsorcion (B) y un factor de terminacion a la tipica distribucion de ASF (y). ElI modelo se

simplifica con 3 ecuaciones, estas son:

n=1l-a-(1-y) (3.2)
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Yn=1—-a) a"t (3.4)

Conn > 3.

Para la obtencion de los parametros del modelo se necesitan datos experimentales de las
fracciones molares de los hidrocarburos producidos. a se obtiene de la distribucién ASF,
graficando el logaritmo natural de la fraccion molar contra el numero de carbono. Si se
obtiene una linea recta es correcto utilizar la distribucion ASF, pero en caso contrario se
deben obtener los parametros y y B de las ecuaciones 3.2 y 3.3 respectivamente. Luego se
pueden calcular el resto de las fracciones molares mediante la ecuacion 3.4. En la figura 3.4
se puede apreciar la diferencia en la distribucion de productos utilizando el modelo de Fortsch

et al. (2015) y ASF, donde se corrige la formacion de C2y C1.

Figura 3.4. Distribucion de productos de la ASF & del modelo corregido para CH4y C2 (Fortsch et al.,
2015).
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La obtencidn de los parametros usados en este estudio se muestra en el anexo B.

En cuanto a la FTS a partir de un gas con CO, se ha observado que el modelo ASF no predice
correctamente la formacion de hidrocarburos y difiere de lo obtenido por el CO (Visconti
etal., 2009). En la hidrogenacion del CO., se requieren bajas razones de H2/CO2, lo que

resulta en una mayor estabilidad quimica y térmica del CO». Esta mayor estabilidad implica
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que la adsorcion del CO2 ocurre de manera mas lenta, lo que a su vez conduce a una mayor
adsorcion de intermediarios de lo necesario. Estas condiciones favorecen la produccion de
metano y limitan el crecimiento de cadena de hidrocarburos, resultando en una menor

formacion de productos con cadenas mas largas (Saeidi et al., 2021).

Comunmente se busca la produccidon de olefinas mas que de parafinas, pues no sélo poseen
mayor poder calorifico, sino que también funcionan como materia prima para diversos

procesos (Rausch et al., 2016).

3.2.3.1. Catalizadores para la sintesis de hidrocarburos

Como la FTS es altamente exotérmica y termodindmicamente favorecida a temperaturas
bajas, los catalizadores que se desarrollan deben estar enfocados en facilitar el trabajo a baja
temperatura mientras se mantiene el rendimiento catalitico (W. Gao et al., 2018). Son
diversos los catalizadores que se han utilizado para estudiar la FT, sin duda los mas comunes
en la industria cuando se alimenta gas de sintesis corresponden a los catalizadores de hierro
(Fe) y de cobalto (Co) (Mousavi et al., 2015), pero no son los Unicos activos. Vannice (1975)
logra identificar los metales de transicion mas activos para la FT segln el peso molecular de

los hidrocarburos producidos.
Ru > Fe >Co > Rh > Ni >Ir> Pt > Pd

Los ultimos 3 metales son mayormente selectivos para la metanacién, el Ni como metal puro
también. El resto de los metales pueden ser considerados apropiados para la FTS, aunque en

base a costos los mejores son el Fe y el Co.

La hidrogenacion de CO> en catalizadores de hierro ocurre mediante la formacion de CO por
la RWGS y luego por el crecimiento de cadena del CO por la reaccion FTS (Saeidi et al.,
2021). Geng et al. (2016) sugieren que la remocion de agua favoreceria la produccion de
hidrocarburos pues la RWGS es reversible y asi se evitaria la reaccion inversa. Los
catalizadores soportados en hierro presentan gran selectividad hacia hidrocarburos, pero con
una conversion de CO> baja. Esto se puede mejorar afiadiendo pequefias cantidades de Cu o
Co como promotores al catalizador, mejorando las propiedades de adsorcion (Boreriboon
et al., 2018).
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Como ya se menciond antes el metal no es el Unico relevante en el desarrollo de catalizadores,
también es de gran importancia el soporte y su interaccion con el metal. Los soportes son
utilizados para cuidar la estabilidad de los sitios activos, el Al.Oz ha sido ampliamente
utilizado como soporte catalitico debido a su gran area superficial que potencia las
caracteristicas mecanicas del catalizador mientras que suprime la aglomeracion de la fase
activa (Hwang et al., 2020). En general, otros soportes adecuados en cuanto a efectividad son
el SiOy y el TiO..

En cuanto a los catalizadores requeridos para la ruta mediada por metanol, estos son hibridos
y estdn cominmente compuestos por un catalizador selectivo hacia metanol y una zeolita. El
primero se encarga de la formacién de metanol mientras que las zeolitas ofrecen los sitios

para que el metanol se convierta hacia los hidrocarburos (Fujiwara et al., 2015).

El potasio es un buen promotor, promueve la densidad electrénica favoreciendo la adsorcion
del CO y disminuyendo la adsorcion de H.. Altas cargas de K como promotor del catalizador
causaron que se desarrolle el CO durante la RWGS (Saeidi et al., 2021). Se ha reportado que
los promotores K y S para catalizadores de Fe-Na-Zn-Mn o FesC>-Na-Zn-Mn son
catalizadores altamente selectivos hacia olefinas (W. Gao et al., 2018). Ademas, Kang et al.
(2010) mencionan que el Cu es un promotor interesante para los catalizadores de Fe ya que
no presenta aleaciones con este, sugiriendo que hay una menor probabilidad de que las
propiedades deseadas del catalizador de Fe sean alteradas.

Por lo mencionado en esta seccion, los mejores catalizadores para la FTS a partir de un gas
con COy CO; son aquellos basados en hierro ya que son activos parala FTS y para laRWGS.

3.2.3.2. Condiciones de operacién para la sintesis de hidrocarburos

En estudios de hidrogenacion de CO; se observa que la velocidad espacial puede beneficiar
la conversion. Una baja velocidad espacial resultaria en un incremento en la conversion,
acompafado de una mejora en la produccion de hidrocarburos (Meiri et al., 2017). Aunque
se debe tener cuidado, ya que una velocidad espacial muy pequefia significaria grandes
cantidades de catalizador para alcanzar la conversion deseada. Gorimbo et al. (2018) realizan
un experimento por méas de 10000 horas donde se fueron variando las variables operacionales
de temperatura, presion y velocidad espacial para la FTS a partir de gas de sintesis. Los

investigadores encontraron que la mejor selectividad hacia cadenas largas de hidrocarburos,
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se obtuvieron a una velocidad espacial (GHSV) de 2592 h, que es la mas alta en el estudio.
Sin embargo, es importante destacar que esta alta velocidad espacial va acompafiada de una
alta presion de operacion (20,85 bar). Esto se debe a que una mayor velocidad espacial
implicaria un menor tiempo de contacto entre los reactivos y el catalizador, lo que podria
afectar la formacion de productos deseados. La conversion mas alta en este estudio se alcanz6
para la menor GHSV de 648 h'l. Encontrar el equilibrio entre la velocidad espacial y la
presidn de operacién es esencial para lograr una mayor selectividad hacia cadenas largas en

la hidrogenacién del CO.

Para la FTS a partir de CO., la presion tiene un efecto positivo en la selectividad, aumentando
los hidrocarburos de cadena larga al aumentar la presion. En cuanto a la conversion, esta no
tiene un efecto significativo (Saeidi et al., 2021). Choi et al. (2001) estudiaron los efectos de
las variables operacionales en la conversion de CO; y la selectividad hacia hidrocarburos,
obteniendo que la conversidon aumentaba ligeramente para presiones entre 0,5y 2,5 MPa. Los
hidrocarburos mas pesados se vieron favorecidos con este aumento de presion, aumentando
su selectividad de un 20 a un 40% con el incremento de la presion. El efecto de la presion en
la tradicional FTS también tiene un efecto positivo en la formacion de hidrocarburos de
cadena larga (Todic et al., 2016), ademas conlleva a un aumento en la conversion de CO y
menos selectividad de CH4 (Akbarzadeh et al., 2020) concordando con resultados obtenidos
por otros autores. Akbarzadeh et al. (2020) sugieren que el aumento en la presion de
operacion conlleva a una mayor propagacion de monoémeros de CHy hacia la superficie del
catalizador lo que conlleva una mayor formacion de hidrocarburos pesados. Presiones
comunes en los estudios de la literatura son alrededor de los 2 MPa (Liu et al., 2007), (Todic
et al., 2016) & (Akbarzadeh et al., 2020).

Una temperatura muy elevada favorece a la RWGS, alrededor de 850°C (Basini et al., 2022),
incrementando la conversion de CO2 y la produccién de CO, por lo que, no es conveniente
operar a temperaturas muy elevadas (Daza et al., 2014). La FTS llevada a cabo con el gas de
sintesis aumenta la conversion de CO con la temperatura, pero la selectividad de metano
también se ve favorecida (Liu et al., 2007). ComUnmente se trabaja a temperaturas cercanas
a los 250°C.
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Todic et al. (2016) aumento la razén de Ho/CO desde 0,67 hasta 2 y resulté en una mayor
selectividad hacia productos livianos (CH4, C2-C4), concordando con estudios pasados. Una
interpretacion ldgica es que el aumento en la raz6n H2/CO conlleva un aumento del Hz en la
superficie del catalizador con relacion al cubrimiento del mondémero, por lo que resulta en
una terminacion de la cadena. Liu et al. (2007) estudi6 razones molares entre 0,8-2,5 y obtuvo
una mayor conversion de CO al aumentar la razén, encontrd que un aumento en la razén de
H2/CO provoca un aumento en la terminacion de cadena, es decir, mayor selectividad de

hidrocarburos livianos.

3.2.3.3. Configuracion de reactor para la sintesis de hidrocarburos

Para incrementar la eficiencia energética, la reaccion endotérmica RWGS y la reaccion
exotérmica FTS pueden ser combinadas en un solo reactor. Esto ha sido utilizado para la
formacion de hidrocarburos desde la hidrogenacion de CO: en reactores de lecho fijo
(Ramirez et al., 2019). La figura 3.5 muestra un diagrama tipico de un reactor multitubular
de lecho fijo, su principal caracteristica consiste en que no es necesaria una seccion aparte
para el catalizador pues este es comunmente rellenado en los tubos. Ademas, se hace mas

sencillo escalar un estudio de laboratorio a una planta piloto (Saeidi, Amiri, et al., 2014).

Figura 3.5. Diagrama de un reactor multitubular de lecho fijo (Saeidi, Amiri, et al., 2014).
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——p Products

Reactores de lecho fluidizado y de tres fases han sido utilizados para mejorar el rendimiento
de la hidrogenacion del CO> hacia hidrocarburos, mejorando los aspectos negativos que
conlleva el lecho fijo como lo son el control de temperatura y las zonas calientes (Saeidi
et al., 2021). La configuracion de ambos reactores se puede observar en la figura 3.6.
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Figura 3.6. Diagrama de un reactor de lecho fluidizado y de tres fases, extraido de Saeidi, Amiri, et al.
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Los reactores de lecho fluidizado son utilizados en muchos procesos quimicos, existen
muchos ejemplos de su aplicacion en la industria como el craqueo de hidrocarburos,
gasificacion de carbon, tostado mineral y la Fischer Tropsch sintesis (Saeidi, Amiri, et al.,
2014). Los reactores de tres fases y sus aplicaciones son estudiados por investigadores,
llegando a probar que las conversiones y selectividades alcanzadas en estos reactores igualan
a las del lecho fijo. Ademas, su implementacion es aproximadamete un 25% del costo de los

reactores de lecho fijo (Saeidi, Amiri, et al., 2014).

3.3. Cinética de la Fischer Tropsch

La literatura indica que no existe un modelo cinético general para la FTS, ademas se ha visto
que varias de las ecuaciones propuestas pueden agruparse bajo un mecanismo general
(Mousavi et al., 2015).

Estudios previos confirman que la sintesis de Fischer-Tropsch (FTS) es una reaccién de
polimerizacion, pero se diferencia de las polimerizaciones tradicionales en el hecho de que
primero se deben formar los monomeros e iniciadores antes de polimerizarse hacia
hidrocarburos. Por lo tanto, el analisis inicial debe centrarse en la formacion de los
mondmeros y los iniciadores a partir de distintos mecanismos, los cuales se distinguen por el
tipo de monémero que se forma 'y el proceso para llegar a él. Ademas, existen modelos que
proponen dos posibles vias para la formacién del monémero deseado. La formacion de

monomeros se puede ver en la figura 3.7.
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Figura 3.7. Tipos de mondmeros y su quimica de formacién (Mousavi et al., 2015).
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E{M;cgj:rj ‘_Mca H) M- €0+ M — M—C + M—0
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En un estudio relevante, Mousavi et al. (2015) presenta una ecuacion que combina la cinética
utilizando cobalto (Co) con la derivada para el hierro (Fe), y de esta manera abarca los
resultados predichos por ecuaciones desarrolladas por otros investigadores. Este enfoque
integral es crucial para entender y mejorar el proceso de sintesis de Fischer-Tropsch, ya que
ofrece una perspectiva mas completa sobre la formacion de los mondémeros y su posterior

polimerizacion hacia los hidrocarburos deseados. Las ecuaciones propuestas por los diversos

M—-C0+M-=M-C+M-0
M-C+M—H--M—{H+M

M—CH + (M—CH + M—H) - M = CH—(H;—M

autores y la obtenida por Mousavi et al. (2015) se pueden ver en la tabla 3.7.
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Tabla 3.7. Ecuaciones cinéticas agrupadas de la Fischer Tropsch (Mousavi et al., 2015).

Autores Ecuacion Catalizador
PH2 " Peo
Anderson Dry —1pr = A Peo T Kno Pro -
(1956/1976)
Py, " Pco
Yates & Satterfield —T1pr = A 2
(1991) T (1+ Ky Pco)? Co
ol PH20.75 . PCOO.S
Botes et al. (2009) T (1+ Ky, Pro®)? Co
P 0.5 . P
Botes & Breman —rpp = A —2 0
(2006) (1+ Ky Pco)? Fe
PH21.5 . PCO
P
Van Steen & —rep = A 1;20 —
(1+K,- H, co)2 Co & Fe
Schulz (1999) Pu,0
_r _(A.PHZ-I_B).PCO
Ojeda et al. (2010) T (L + Ky Peo)? Co & Fe
e PH20.75 . PCOO.S
REGK Fr (1+ Ky " Pep)? Co & Fe

Las siglas REGK corresponden a “Ecuacion de velocidad basada en una cinética
generalizada” (en inglés) y es obtenida por Mousavi et al. (2015). Para validar la ecuacion
REGK se obtuvieron los valores de los pardmetros de todos los modelos de la tabla 3.7,
mediante técnicas de regresion no lineal. Los valores experimentales de la velocidad de
reaccion fueron representados en funcidn de las presiones parciales de las especies para cada

set de datos, obteniendo los parametros para cada ecuacion.

35



La expresion cinética REGK obtuvo un valor de R? de 0,991 para catalizadores de Fe y 0,982

para catalizadores de Co, mostrando una excelente regresion.

Si bien Mousavi et al. (2015) logran generar una ecuacion que sirve para predecir la FTS en
catalizadores de Fe o de Co, la informacion entregada por el estudio no es suficiente para
expresar las constantes cinéticas mediante la ecuacion de Arrhenius. Para lograr esto se
necesitarian valores de las constantes a dos temperaturas distintas, o bien, informacion sobre
las barreras energéticas de los pasos elementales. Por lo anterior, no es posible ingresar
correctamente la expresion REGK al simulador aspen plus. Debido a esto se estudia el trabajo
realizado por Ojeda et al. (2010), el cual presenta valores de R? de 0,985 para catalizadores

de Fe y de 0,948 para catalizadores de Co.

Ojeda et al. (2010) hicieron pruebas experimentales para un catalizador de hierro. Calcularon
velocidades y selectividades. Ademas, respaldaron los resultados experimentales con
calculos tedricos mediante la teoria del funcional de la densidad (TFD). La propuesta de
pasos elementales se realizo en base a las mediciones experimentales de los efectos de las

presiones parciales del Hz y del CO, junto con la razén de H,O/CO; en los productos.

Figura 3.8. Secuencia de pasos elementales propuestos por Ojeda et al. (2010).

1.CO+* % CO*
2.H, +2* § 2 H*
Unassisted CO dissociation ‘/ \ H-assisted CQO dissociation
3.CO*+* = C*+ O* 6.CO*+ H* § HCO* + *
4. C* +H* = CH* + * 7.HCO* + H*¥*—= HCOH* + *
5.CO*+ 0* = CO, +2% 8. HCOH* +* — CH* + OH*

9.0H* + H* = H,0 +2*
W i

10. CH* + H* = CH,* + *
H* H* ®
11.CH* = CHy;*— ... = C,H,,
Los célculos de Ojeda et al. (2010) muestran que la remocién del O* mediante el H* o el
CO* presentan la misma barrera energética, pero debido a que en el estado estacionario
predomina el CO* en la cobertura, entonces el O* es removido como CO; por el paso 5. En

la ruta paralela asistida por H*, se forma el formil (HCO*) como intermediario, presentando
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una menor barrera energética que para la adicion de H* al C* en la ruta no asistida. El oxigeno
es removido como OH* a través del paso 8 y luego se forma H2O en el 9 con la adicion de
un H*. Alternativamente el OH* podria reaccionar con el CO* para formar un grupo
carboxilo (COOH*) el cual se liberaria como CO2 y Ha. Sin embargo, este efecto no se ha
observado en los datos experimentales, y, ademas, los pasos que siguen al carboxilo
presentan barreras energéticas considerablemente mas altas, lo que descarta su contribucion
en la formacién de CO,. Como consecuencia de que existan dos pasos para la activacion del
CO, la ecuacion cinética presenta un término para cada ruta
e = K1 K;Kek7 * Py, Peo + Kiks = Peo
(1 + Ky - Pco)?

(3.5)

En esta expresion cinética los pasos 1, 2 y 6 estan en cuasi equilibrio, con CO* y * como las
especies mas abundantes en la superficie catalitica y los pasos 7 y 3 como los cinéticamente
relevantes. El analisis tedrico realizado mediante TFD reafirma los pasos considerados en la
ecuacion. También se presenta la ecuacion correspondiente a la formacion de los 3 productos
en funcion de los términos de la expresion cinética y sus constantes calculadas en la tabla
3.8.

Tabla 3.8. Expresiones cinéticas y parametros para el modelo cinético FTS (Ojeda et al., 2010).

K1K;Kegk7 Kiks

Expresion cinética
(mol / h-g-Fe-MPa?) | (mol/ h-g-Fe-MPa)

I K1K,Kgky * Py,Pco + Kiks * Peo
e (1+Kp - Peo)? 16,0+1,0 2,7+04

_ K1 K;Kek * Py, Peo

T =
H20 7 (1 + Ky - Peo)? 157+16 ;
r _ K1k3 ' Pco
€02 7 (14 K, - Peo)? ; 35+08

Es importante recalcar que la formacion de CO: es netamente debido a la RWGS, la cual

también es activa para los catalizadores de hierro.
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3.4. Procesos con Aspen plus
Se recopilé informacion sobre estudios que involucraran la produccion de hidrocarburos

mediante la FTS o que tuviesen una alimentacion gaseosa con CO2 y/o CO.

e Basini etal. (2022): Se presenta un analisis técnico con el simulador Aspen Plus,
convirtiendo un gas de CO> en gas de sintesis en un reactor RWGS para luego formar
metanol en otro reactor. El reactor de la RWGS es simulado mediante el RGibbs,
minimizando la energia libre de Gibbs.

e C. Zhang et al. (2019): Simulan una planta de sintesis de hidrocarburos convirtiendo
directamente el COz a través de un reactor FTS con un catalizador de hierro. El reactor
utilizado es en base a la estequiometria (RStoic) y seleccionan reacciones en base a
estudios previos de ellos mismos, ademds utilizan un programa en fortran para
correlacionar la conversion de CO2 con el CO2 + CO en la entrada.

e Wau etal. (2018): Desarrollaron de un proceso para la FTS a alta y baja temperatura.
En ambos casos para el reactor fijan una conversion del CO del 90% para obtener una
baja selectividad de metano, utilizando el modelo ASF para la distribuciéon de
hidrocarburos obtenidos. Cada reactor contiene una reaccion WGS en equilibrio
dependiente de la temperatura, la constante de estas reacciones es obtenida con la
ecuacion de Van der Laan (Laan, 1999). Las selectividades son obtenidas de estudios
previos y se incluyen en el modelo mediante un programa en fortran.

e R. Gao etal. (2022): Se proponen dos procesos para la produccién de hidrocarburos
liquidos/gaseosos los cuales involucran principalmente un paso de FTS, una
oligomerizacion, metanacion del CO2, compresién del gas y reciclo. El reactor FT se
modela en base a la estequiometria (RStoic), donde la conversion fraccional y las
reacciones consideradas se basaron en estudios previos de experimentos de laFTS en
catalizadores de Fe.

e Santos et al. (2021): Es un estudio donde se evalta un proceso que contiene la FTS
en un reactor de micro canales para producir hidrocarburos limpios y contiene la
reaccion directa de metano a metanol. Para modelar el reactor FTS se representd la
aglomeracién de hidrocarburos en 5 grupos, agrupando C1-C2, C3-C4, C5-C11, C12-
C18 y C19-C30. La fraccién molar de cada nimero de carbono fue obtenida con el
modelo ASF con un Alpha de 0,917.
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4. Metodologia

En este trabajo, las simulaciones fueron realizadas en el programa Aspen plus v.11 con el fin
de facilitar el disefio de la planta, ademas de hacer efectivo el aprendizaje adquirido a lo largo
de la carrera. Se debe destacar que este programa es ampliamente utilizado en el rubro
laboral, académico e investigativo (Full Industry Listing | AspenTech, s. f.).

El gas que se tratd correspondio a la mezcla de los gases residuales provenientes de la planta
de coque y del alto horno de la Compafiia Siderurgica Huachipato, cuya composicién molar

se indicaen latabla 4.1.

Tabla 4.1. Composicion molar de gases residuales de la Compafiia siderdrgica Huachipato.

Composicion molar promedio (%)

Gas
H2 O2 N2 (6{0) CO:2 CHg4 C2+
Gas de coqueria | 58,65 0,40 4,50 6,70 1,70 25,20 2,85
Gas de alto horno | 2,65 0,65 | 49,75 23,45 23,45 - 0,05
Gas mezcla 52,05 0,20 9,55 9,10 4,65 22,05 2,40

Ademas, se conoce el flujo volumétrico, el poder calorifico y la razon molar de H2/CO y

H>/CO:> de cada gas, que se presenta en la tabla 4.2.

Tabla 4.2. Parametros de interés de gases residuales de la Compafiia siderirgica Huachipato.

) Poder
Produccion »
Gas calorifico H2/CO | Ho/CO2
(m3/h)
(kcal/m®)
Gas de coqueria 19200 4850 8,8 34,5
Gas de alto
129000 690 0,1 0,1
horno
Gas mezcla 21000 4540 5,7 11,2

Las mediciones de los parametros de los gases son realizadas a 15°C y a 2.5 bar.
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4.1. Analisis termodinamico
Para el analisis termodindmico es muy importante seleccionar correctamente un modelo que

describa el comportamiento de los gases en equilibrio termodindmico. La ecuacion de estado
(EOS) Redlich Kwong Soave (RKS) es utilizada en un estudio de factibilidad, limites y
condiciones adecuadas para la produccién de alcoholes e hidrocarburos termodinamicamente
(Guo et al., 2023) donde obtienen resultados que son utilizados en otro estudio sobre la
produccion de Metanol y eteno considerando la RWGS (Guo et al., 2022). Sin embargo, al
ser replicados en el simulador no coinciden totalmente (en el anexo G se pueden ver los
resultados obtenidos por el simulador Aspen Plus bajo la EOS RKS). Es importante recalcar
que describen el mismo efecto de la presion y la temperatura que el descrito en la seccidn
3.2.3 donde se estipula que la formacion de hidrocarburos de cadenas largas es favorecida a
bajas temperaturas y altas presiones. No obstante, la ecuacion de estado RKS presenta
grandes desviaciones en la obtencion de las propiedades criticas para mezclas con contenido
de hidrogeno, CO2 o compuestos polares en general (Soave, 1972). El gas mezcla tiene una
gran concentracion de hidrogeno y de COg, por lo que se descarta la utilizacion de esta EOS.
Investigaciones donde disefian plantas para la produccién de hidrocarburos a partir de CO>
directo (R. Gao etal., 2022), (C. Zhang et al., 2019), o gas natural (Santos et al., 2021)
mediante la sintesis de Fischer tropsch utilizan la EOS de Peng Robinson justificando que es
la mas adecuada para modelar componentes gaseosos como CO, CO», H2 e hidrocarburos.

Esta es la EOS seleccionada para este trabajo.

El analisis se realizd en Aspen Plus utilizando el reactor Gibbs. Este se basa en obtener el
equilibrio quimico minimizando la energia libre de Gibbs de las reacciones que ocurren a las
condiciones ingresadas. Se probaron distintas presiones y temperaturas dentro de los rangos
mas estudiados en la literatura para el gas mezcla. Ademas, se realizaron algunas variaciones
del gas eliminando el CO o el COz. Luego se varid la razon de H2/CO para observar si se
lograba favorecer la produccion de hidrocarburos méas pesados que el metano, pues como se
puede ver en los estudios mencionados en la seccion 3.2.3.2 las razones mas utilizadas con
el gas de sintesis son entre 1-2 aproximadamente. Finalmente se simuld el equilibrio
eliminando completamente el metano del gas mezcla alimentado para observar si este tenia
alguna influencia en la distribucion de hidrocarburos generados. Por otro lado, se realizaron

simulaciones para analizar las condiciones de operacion requeridas por el reactor R-1 donde
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ocurre laRWGS para consumir el CO2 formando la menor cantidad de metano posible, previo
al reactor cinético. Para todos los casos estudiados se ingreso un flujo volumétrico de 21000
mé/h en el simulador.

4.1.1. Ecuaciones de rendimiento
Conversién de CO:

ico, — 1
Xeo=—1— (4.1)

¢ 9

Siendo X la conversion molar de CO, 1. el flujo molar de CO y los subindices “¢” y s

corresponden a la entrada y la salida del reactor.
Conversion de COz:

Nco,, — Nco,,

XCOZ = (42)

Nco,,

Siendo X¢,, la conversion molar de CO, 11¢o, €l flujo molar de CO y los subindices “e” y

¢ 9
S

corresponden a la entrada y la salida del reactor.

Fraccion molar del hidrocarburo n:

nCn - flCn
C,=——-5 (4.3)
Nhcg
C,, corresponde a la concentracion del hidrocarburo con n carbonos, n, es el flujo molar del

hidrocarburo con n carbonos y 7. es el flujo molar de hidrocarburos totales generados y

se obtiene de la siguiente manera:
nHCG = flCne - flCns (44)

El gas mezcla tiene un alto contenido de metano a la alimentacion del reactor por lo que se
elimina este flujo del calculo total para obtener los hidrocarburos generados. Se habla de la
fraccion molar del hidrocarburo n y no de la selectividad directamente porque ademas de
producir hidrocarburos se genera agua y CO., los cuales no son considerados en la

concentracion calculada.

Selectividad de CO para el reactor RWGS:
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Cco
Sco = Cor (4.5)
CH,4

Donde S¢ es laselectividad de CO, C¢ es laconcentracionde COy Ccy, es laconcentracion

de metano.

4.2. Proceso de valorizacion del gas mezcla

El proceso de valorizacion consiste en producir hidrocarburos mediante la sintesis de Fischer
Tropsch modificada, utilizando el gas mezcla de Huachipato con composicion conocida.
Como se puede observar en la tabla 4.1, los principales componentes son Hz (52,05%), CH4
(22,05%), CO (9,10%) y CO2 (4,65%) por lo que la metanacion de este gas es un proceso
I6gico para su valorizacion, pues presenta razones de H2/CO y Ho/CO2 mayores a 3y 4
respectivamente. Mufioz H. (2021) realizé un estudio donde se valoriza el gas de coque
mediante la formacion de metano para luego ser utilizado como fuente de combustible dentro
de la misma empresa, obteniendo un proceso viable, desde la ciencia que lo abarca, y la

implementacion econdmica.

El presente estudio buscara una ruta alternativa al estudio de Mufioz H. (2021) mediante la
hidrogenacion del gas mezcla hacia hidrocarburos. La FTS a partir del gas de sintesis es de
gran interés comercial y académico (W. Gao et al., 2018) y se podria preferir antes que el

metano para distintas aplicaciones, algunas de las razones son:

e Los hidrocarburos tienen un mayor valor energético que el metano, aumentando
segun la cantidad de carbonos que tenga la cadena. Esto hace que sean mas valiosos
como combustibles o materia prima.

e Los hidrocarburos de cadenas mas largas tienen una variedad de aplicaciones
industriales y son utilizados como materia prima en la produccion de plasticos,
productos quimicos y lubricantes (Galvis & De Jong, 2013).

e La produccion de hidrocarburos conlleva un menor impacto a los gases de efecto
invernadero ya que al trabajar a menores temperaturas se produce menor cantidad de
CO2 que en la metanacion, y por ende se libera menos al ambiente.

e La FTS tiene un menor consumo de hidrégeno que la metanacién, lo que conduce a

un uso mas eficiente de los recursos.
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En la seccion 3.2. se mencionan las principales rutas para la valorizacion del CO2/CO, lo cual
puede ser trasladado en cierta medida al gas mezcla con el que se esta tratando por su
contenido de CO», COy de H,. Para seleccionar la ruta adecuada para la valorizacion, se tuvo
en consideracion que la FTS es generalmente realizada con catalizadores de Fe o Co,
encontrandose el Fe como componente importante en los polvillos de alto horno, un residuo
producido por la misma industria. Los polvillos pueden ser sometidos tratamientos para
eliminar las impurezas, como lo hace Melo P. (2018) quien obtiene un catalizador para la
metanacion de CO. Si bien se deben analizar los residuos generados por el proceso para lograr
un Fe capaz de catalizar la reaccion FTS, a priori esta medida contribuye a la economia

circular pues le da valor a un residuo importante de la industria.

Para la obtencién de metanol se necesitan principalmente catalizadores de Cu por lo que no
se estaria considerando la reutilizacion de los polvillos de alto horno. Por otro lado, el
metanol es un producto que es primordialmente utilizado como materia prima (Atsonios et
al., 2016), mientras que el gas mezcla tiene una composicion molar de 22,05% de metano,
por lo que es légico utilizarlo como fuente energética. La formacion de hidrocarburos y de
metano cumplen con la funcion energética, no asi el metanol. Este podria ser utilizado como
intermediario para la formacion de metano o de hidrocarburos, pero dada la composicion de
el gas mezcla y los recursos que se tienen en consideracién, es mejor optar por productos
energéticos mas directos. Ademas, la formacion de metanol requiere la misma razén de
H2/CO que la FTS, correspondiente a 2. Por lo mencionado, el metanol se descarta como ruta
de valorizacion para el gas mezcla. La formacion de metano ya fue estudiada por lo que

también es descartada.

Segun lo estudiado en el marco tedrico se necesitan bajas razones de H,/CO para favorecer
la FTS a partir del gas de sintesis (Saeidi et al., 2021), pero el gas mezcla tiene una razén de
5,7 y ademas una razon H2/CO> de 11,2. Por lo anterior, se decide operar un reactor para la
reverse water gas shift donde reaccione la mayor cantidad de CO2 posible para formar CO y
disminuir la razon H»/CO antes del reactor para la Fischer Tropsch sintesis. Estudios
realizados en Aspen Plus por autores como C. Zhang et al. (2019), Wu et al. (2018), R. Gao

et al. (2022) y Basini et al. (2022), disefian un proceso para la valorizacion de un gas rico en
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CO2 donde primero reacciona mediante la RWGS para formar gas sintético y posteriormente

reaccionar para su hidrogenacion.

El proceso seleccionado esta compuesto por intercambiadores de calor, una serie de
compresores, dos separadores, un reactor termodindmico (reactor para la reverse water gas
shift) y un reactor de flujo pistén donde predomina la cinética (reactor para la sintesis de

Fischer Tropsch). La figura 4.1 representa el diagrama de flujo del proceso.

Figura 4.1. Proceso de valorizacion del gas mezcla.
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El equipo J-1 corresponde a la serie de compresores gque se encargan de elevar la presion del
gas de entrada debido a las altas presiones requeridas por la FTS. Luego el gas pasa por dos
intercambiadores de calor C-1 y C-2 los cuales se encargan de elevar la temperatura del gas
para entrar al R-1 donde se lleva a cabo la RWGS para que reaccione la méxima cantidad de
CO2 posible y asi se logre disminuir la razén de H2/CO. La salida del R-1 pasa por el C-2
para aprovechar la temperatura de salida de este, logrando una integracidn energética que
permite elevar la temperatura del gas de entrada. Luego el gas fluye hacia otros dos
intercambiadores de calor C-3 y C-4 para disminuir su temperatura hasta la requerida por el
reactor FTS R-2. Este reactor se opera a temperatura constante, por lo que el calor debe ser
retirado por un fluido refrigerante. Debido a que no se opera a temperaturas muy elevadas,
se escoge agua, como lo hacen otros autores que estudian la FTS (Gumuslu & Avect, 2011),
(Mandi¢ et al., 2018) y (Rafiee & Hillestad, 2012). Finalmente, otro intercambiador de calor,
C-5, el cual disminuye la temperatura del gas para separar el agua generada en el proceso

mediante el separador F-1 y el separador F-2 que separa los hidrocarburos liquidos
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producidos. Se necesitan 4 bombas para mover el agua refrigerante a los intercambiadores
C-3, C-4, C-5y al reactor R-2. Ademas, se debe considerar un estanque para almacenar el

producto correspondiente a la corriente LIQ.

Los rangos de estudio aplicados para cada una de las variables se puede ver en la tabla 4.3.

Tabla 4.3. Consideraciones del programa Aspen Plus para ingresar un modelo cinético del tipo LHHW.

Analisis Equipo Variable Rango
Presién
(bar) 2,5-20
Temeeratura 150-450
Reactor (°C)
Razon 13
FTS -
H2/CO '
Termodinamico Caida de
presion 5-17,5
(bar)
Presion
Reactor (bar) 2,5-20
RWGS Temeeratura 750-950
(°C)
Temperatura
Cingti Reactor (°C) 160-215
Inetico FTS Longitud
g 0,61-2,44
(m)

4.3. Cinética de la FTS en Aspen
La expresion cinética seleccionada es obtenida del estudio de Ojeda et al. (2010), esta puede
ser expresada por el modelo tipico de Langmuir-Hishelwood-Hougen-Watson (LHHW), es
decir:

(parametro cinético) - (fuerza impulsora)

- 46
r (termino de adsorcién) (4.6)

Esta modela la produccidn total de hidrocarburos a través de las reacciones del tipo FTS, la
ecuacion 3.2.

- Ky Ky Kgk7Pco Py, + KiksPeo
e (14 K1Po)?
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Donde ¢ es la velocidad de formacion total de hidrocarburos, “K” son constantes de
equilibrio para los pasos elementales en pseudo equilibrio quimico, “k” las constantes de
velocidad para los pasos cinéticamente relevantes y Pco, PH2 son las presiones parciales del
monoxido de carbono y del hidrogeno respectivamente. El primer término de la expresion

cinética corresponde también a la formacion de H20O y el segundo a la de CO..

Los valores de las constantes de equilibrio fueron reportados a una sola temperatura, pero el
estudio cuenta con informacidn adicional sobre las barreras energéticas de los pasos
elementales. Con estas se logrd obtener los parametros necesarios para expresar las
constantes mediante la ecuacion de Arrhenius (4.7), su obtencidn se presenta en el anexo A.

Es necesario expresar de esta manera a las constantes ya que asi trabaja Aspen.

ki = k; - exp (R—c,lrl) 4.7)

Se tiene a k; como el factor preexponencial de la constante de velocidad i, E, ; es laenergia
de activacion del componente i. Para ingresar correctamente los parametros en aspen se
deben respetar las unidades de medida de pascales (Pa), kilomoles (kmol), segundos (s),
kilogramos (kg) y Kelvin (K).

Es importante notar que la expresion de velocidad modela la formacion total de
hidrocarburos, por lo que no puede predecir la distribucion de productos por si sola. Se utiliza
el modelo que es desarrollado por Fortsch et al. (2015), se corrigen errores tipicos de la
distribucion de ASF con la utilizacion de 3 pardmetros que son obtenidos de datos
experimentales. Por ende, se tuvo que seleccionar un experimento donde se trabajase con un
catalizador de hierro a condiciones de operacion cercanas a las estudiadas por el modelo
cinético, seleccionando el estudio de Gorimbo etal. (2018) quienes trabajan con un
catalizador de Fe y a condiciones relevantes para la industria. La obtencion de los pardmetros

se puede ver en el anexo B.

Con los parametros obtenidos se calcularon las expresiones de velocidad para cada numero
de carbono multiplicando la concentracién del hidrocarburo con n carbonos por la velocidad

de formacion de todos los hidrocarburos.
TCpHonyr — Yn * THC (4.8)
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Luego se consideraron las reacciones de la FTS hasta el carbono 20, cubriendo un 98,72%
del total de las fracciones molares obtenidas, es decir, un 1,28% de fracciones molares
correspondian a carbonos de mayor peso (20+). Se consider6 Unicamente la formacién de
alcanos ya que para obtener la razon de olefinas/parafinas habria que utilizar un modelo
ademas del ya explicado o una cinética mas especifica. Esto Gltimo significaria utilizar
ecuaciones mas complejas como se puede ver en el estudio de Yang et al. (2003), y, por ende,
dificultaria su implementacién en el programa de Aspen Plus. La obtencién de olefinas suele

ser méas codiciado comercialmente, pero escapa del objetivo de este estudio.
Aspen considera las siguientes ecuaciones al ingresar un modelo cinético:

Tabla 4.4. Consideraciones del programa Aspen Plus para ingresar un modelo cinético del tipo LHHW.

LHHW Expresion
Parametro —_Ea
o k-eRT
cinético
N N
Fuerza @ B
impulsora i1 i1
m
Termino de u N v
° S]]
adsorcion : o I
i=1 Jj=1

Se ingresan al simulador las reacciones para la formacion de alcanos (R6) para todos los
hidrocarburos considerados y se implementa la expresion cinética ¢, ., para cada
reaccion. Estas ecuaciones presentan el mismo término de adsorcion y de fuerza impulsora,
variando el pardmetro cinético segun el nimero de carbono que esté involucrado (anexo B).
También se ingresa la reaccion RWGS como el término de formacion de CO; en la expresion
cinética de la FTS. Se establece para cada reaccion la fase de “vapor”, la base de la velocidad
como “cat (wt)” y la fuerza impulsora “C;”” como presion parcial. Las constantes de adsorcion
de la fuerza impulsora o del término de adsorcidn requieren ser ingresadas de la forma que

se presenta en la ecuacion 4.9.
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B:
InK; =Ai+?l+Cl-lnT+DiT

(4.9)

El exponente del denominador en la expresion de velocidad r¢_p, ., corresponde al término

“m” requerido por Aspen Plus en el término de adsorcidn. La expresion cinetica simplificada

para ser ingresada al simulador es presentada en la tabla 4.5.

Tabla 4.5. Parametros de ingreso al simulador Aspen Plus del modelo cinético seleccionado.

kg (K1K;Kek7)

4371078 - exp (—)

R-T

s-kg de cat - Pa?

Parametro Parametro en Aspen
Expresion Unidad de medida
cinético plus
—68 kmol ko° =4.37-1078

Eqq = 68 kJ/mol

A, = —33.26
K 3.61-10715 - ex (—81 ) : By =9742.60
1 ' p R-T Pa ' .
—189 kmol kp® = 4.37-107°
kp (Kik 2.04-10%° - (—)
p (Kiks) EXP\ R T s-kg de cat- Pa E,p = 68 kJ /mol

4.4. Disefo preeliminar de equipos

4.4.1. Reactor de lecho fijo

Dentro de los reactores con los que se puede trabajar en el simulador se encuentra el reactor
RPIug que simula un reactor de flujo piston (PFR) con cinética rigurosa. Para poder utilizarlo
en la simulacién del proceso, se necesita una cinética de reaccion adecuada y un
dimensionamiento del reactor, este ultimo incluye la cantidad de tubos, la longitud del
reactor, el didmetro de cada tubo, la masa de catalizador, la fraccion de vacio en el lechoy la
caida de presion (en caso de que la tenga).

En este estudio el reactor es considerado como multi tubular con una operacion a temperatura
constante, es decir, un proceso isotérmico. Las dimensiones que se requieren en el simulador

son obtenidas bajo las siguientes consideraciones:

e Se supondra la utilizacién de un catalizador de hierro apto para la FTS, como el que
se utiliza en el estudio de Ojeda et al. (2010): Fe-Zn-Cu-K.
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e Los catalizadores se suponen como pellets de geometria esférica uniforme
(esfericidad igual a 1) (Brunner et al., 2012).

e La densidad del catalizador es de 1340 kg/m3 basandose en una medicion
experimental realizada en el laboratorio de Carbono y Catalisis de la Universidad de
Concepcion para el polvillo de altohorno obtenido de Huachipato, el cual tiene una
gran composicién de hierro.

e Se utilizaran pellets de 0,0025m de diametro de particula, un valor similar al que
utilizan Brunner et al. (2012) en el dimensionamiento del reactor FTS.

e Las dimensiones, reacciones y condiciones de un tubo son las mismas para el resto
de los tubos dentro del reactor.

e El flujo del reactor es considerado como el de un intercambiador de calor de tubos y
carcasa con pellets de catalizador en los tubos (Brunner et al., 2012)

e Seignoran efectos de transferencia de materia y de calor intraparticulas.

Para el dimensionamiento se utilizd la ecuaciéon de Ergun para un lecho fijo propuesta por
Kunii & Levenspiel (1991):

APjecho — 150 - (1 _gb)z . U-u,

L &p° (cbp .

1—¢ ‘U, 2
41,75 —0.be o

dy) &’ Pprdy

(4.10)

Donde APy, €s la diferencia de presion en el lecho en Pa, L, es el largo de un tubo, €, es
la fraccion de vacio del lecho, u es la viscosidad del gas, u, es la velocidad superficial del
gas, @, la esfericidad del pellet catalitico, d,, es el diametro de particula del pellety p, es la

densidad del gas.

La metodologia para el dimensionamiento del reactor FTS mediante la ecuacion de Ergun
consistio en mantener fijos todos los pardmetros ya mencionados a excepcion de la caida de
presion y la velocidad superficial. Para esto se asumieron distintas caidas de presion, desde
los 17.5 bar hasta los 5 bar, y con ello, se obtuvieron las velocidades superficiales necesarias
para que ocurra esa caida de presién en el lecho catalitico mediante la funcion solver en

Excel. Luego se calcul6 el nimero de tubos en el reactor mediante la ecuacion 4.11.

u, (4.11)

AT'nt
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Donde u, es la velocidad superficial en m/s, V el flujo volumétrico total en m%/s, A es el
area transversal de un tubo y n, el nimero total de tubos. El flujo volumétrico es obtenido
directamente de Aspen y corresponde al gas luego de pasar por el intercambiador de calor a
la presion y temperatura de operacion (ya habiendo reaccionado la RWGS). El area
transversal es obtenida del diametro seleccionado para el reactor. Este se selecciond de un
catalogo de tuberias para intercambiadores de calor
(https://www.tubinox.com/productos/tuberias/tuberia-intercambiadores), teniendo en cuenta
que se lograra una velocidad superficial entre 1 y 3 m/s, pues es un criterio de disefio para
intercambiadores de calor ensefiado en la asignatura de Proyecto del departamento de

Ingenieria Civil Quimica de la Universidad de Concepcion.

(4.12)

Donde d; es el diametro de cada tubo y se seleccioné como 1.5”” BWG14, es decir, 0,0359m
de diametro interno. Ademas, se fijé el largo del lecho a 2,44m como primera aproximacion,

ya que luego se define el largo segun la conversion y la selectividad obtenida.

Finalmente se obtiene la masa del catalizador segun su fraccion de vacio en el lecho, su
densidad, el volumen de cada tubo y el nimero total de tubos. La fraccion de vacio se obtiene
de la ecuacién utilizada por Brunner et al. (2012) en un estudio donde disefian un reactor de

lecho fijo con reaccion de FTS.

0,2024 1,0814
+

(p 2
p (%+ 0,1226)
p

g, = 0,1504 +

(4.13)

El volumen de cada tubo es obtenido del calculo volumétrico de un cilindro.

d
V=1 —-L, (4.14)

Donde V; es el volumen del tubo y L, es la longitud del tubo. Asi, se obtiene la masa del

catalizador mediante la siguiente ecuacion:

Meat = Peat " Vi * (1 - gb) "N (4'15)
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Para el calculo de la ecuacion de Ergun, la viscosidad y la densidad son obtenidas del sitio

web NIST properties (https://webbook.nist.gov/chemistry/fluid/) a la temperatura y presion

de entrada. Para ponderar correctamente se necesita la composicion masica del gas, esta es
calculada con los pesos moleculares mediante la ecuacion 4.16.

X; - PM;

m J J

= S P (4.16)

m; es la fraccion masica, X; la fraccion molar y PM; es el peso molecular del compuesto j.

Se decidi6 operar el reactor FTS a una presion de entrada de 20 bar, debido a que los datos
seleccionados del estudio realizado por de Gorimbo et al. (2018) son obtenidos a una presion
cercana (20,85 bar). Ademas, Ojeda et al. (2010) estudian una presion parcial maxima de 10
y 12 bar para el H2 y el CO respectivamente, por lo que aumentar la presion del reactor FTS
por sobre los 20 bar conllevaria a un aumento en la presion parcial del Hz por sobre los limites
estudiados por Ojeda et al. (2010), y con ello, una obtencion errénea de la velocidad de
formacién de hidrocarburos. Se utilizé la mayor presion posible pues como se comentd en la
seccion 3.2.3.2 el aumento de la presidn suele ayudar a la selectividad de hidrocarburos de

cadena larga.

Se realizan las simulaciones para los reactores dimensionados, donde se varia la temperatura
para obtener distintas conversiones de CO y selectividades hacia hidrocarburos. Segun los
resultados se selecciona la caida de presion que permita operar a la menor temperatura, junto
con conversiones y selectividades altas. Luego, se repite la metodologia para el
dimensionamiento de reactores, pero manteniendo fija la caida de presién (seleccionada de

las simulaciones anteriores) y variando la longitud del lecho catalitico.

Ademas, se calculé el numero de Reynolds para corroborar si se trabajé en un régimen

turbulento, laminar o de transicion, entendiendo que para Re>1000 es turbulento (Kunii &

Levenspiel, 1991).

dp " Ho " Pg
U

Re = (4.17)

Donde u es la viscosidad del gas.
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4.4.1.1. Coeficiente de transferencia de calor

Se calcula el coeficiente de transferencia de calor del reactor para tenerlo como parametro de
disefio, se realizan aproximaciones por lo que el célculo no es exacto. Para este célculo se
consideraron como hidrocarburos liquidos aquellos con 3 0 méas carbonos, este se puede ver

en el anexo D.

La metodologia empleada para la obtencidn del coeficiente de transferencia de calor es
aquella que realizan Brunner et al. (2012). Ellos explican que la transferencia de calor puede
ser modelada Unicamente en la direccion radial del tubo, considerando la conductividad

termica en el centro del lecho (4.) y el coeficiente de transferencia de calor de la pared (h,).

Asi, se obtiene el coeficiente de transferencia de calor (U):

1 1 d,
—=—+4
U h, 82

(4.18)

4.4.1.2. Corroboracion Flujo piston
El reactor politrépico que se modela corresponde a uno de flujo piston, pero para corroborar
que el reactor presente sus caracteristicas se utilizan criterios de un estudio de metanacion

(Nuravifah et al., 2019) debido a su sencillez.

Tabla 4.6. Criterios de relacién para mantener el patrén de flujo pistén (Nuravifah et al., 2019).

Criterio Limitacion

L. e La mezcla radial puede ser despreciada
dp frente la velocidad del fluido.

de_ 1o Los efectos solido-gas de la pared pueden
dp ser despreciados.

Resolviendo los criterios para el didmetro de particula seleccionado, se debe operar con una
longitud mayor a 0,125m y un diametro de tubo mayor a 0,025m. Ambos criterios se cumplen

en la seleccion de parametros operacionales.

4.4.1.3. Parametros de desempefio
Para medir la conversién se utilizaran las mismas ecuaciones que en el reactor termodinamico

y para la concentracion de hidrocarburos también.
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Selectividad de hidrocarburos

Nucg

SHC = (4‘19)

Nucg T Neo,

Donde Sy es la selectividad hacia hidrocarburos, ¢ . es el flujo molar de hidrocarburos

generados y flCOZG es el flujo molar del CO2 generado por la RWGS.

4.4.2. Reactor de equilibrio termodinadmico
Se selecciona el reactor RGibbs. La finalidad de este reactor es disminuir la razon de H2/CO
consumiendo el CO- contenido en el gas mezcla mediante la RWGS, opera a presion y

temperatura constante.

Para su dimensionamiento se trabaja como un horno, el cual debe suministrar el calor

necesario para alcanzar la temperatura deseada (950°C). Para ello se utiliza la ecuacion 4.20.
Qs =n-cy AT (4.20)

Qs es el calor sensible, 7 es el flujo molar, ¢, la capacidad calorifica del gas y AT la diferencia

de temperatura.

4.4.3. Intercambiadores de calor
Se utilizan los intercambiadores de calor “heater” en el simulador y para el intercambiador
previo al reactor RWGS se utiliza uno de tubos y carcasa para aprovechar el calor del gas de

salida de este.

Se utilizard la ecuacion de disefio de los intercambiadores de calor en contracorriente
(Cengel, 2007):

Q=U-A-LMTD (4.21)

Con Q siendo el calor transferido, U es el coeficiente de transferencia de calor y LMTD es la

diferencia de temperatura media logaritmica para fluidos contracorriente

(Ty — t3) — (T2 — ty)

T, -t
In (Tz - t1)

LMTD = (4.22)
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T; es la temperatura del fluido caliente y t; la temperatura del fluido frio con 1y 2
representando la entrada y la salida respectivamente. Para esto se utilizan valores
aproximados del coeficiente de transferencia de calor, los cuales son obtenidos del libro

“Procesos de transferencia de calor” por Donald Q. Kern.

Tabla 4.7. Valores aproximados de disefio de coeficientes globales de transferencia de calor (Kern, 1999)

Fluido 1 Fluido 2 U (KW/m?K)
Gases Agua 0,011-0,28
Gases Vapor de agua 0,028-0,28

Se utilizaran las siguientes ecuaciones para calcular la cantidad de refrigerante o de vapor de

gas empleado en el intercambiador.
Qs =m-c, AT (4.23)
QL =m"AHygy (4.24)

Acd, Qs y Q; son el calor sensible y latente respectivamente, m es el flujo masico, AT la

diferencia de temperatura y AH,,,, la entalpia de vaporizacion del fluido refrigerante.

4.4.4, Compresores

Se utiliza un compresor isoentrépico con una eficiencia del 85%.

Para su disefio se utiliza la ecuacidén que predice la energia empleada en la compresién

adiabatica ocurrida a una entropia constante (Peters M., Timmerhaus K., 2003)

k=1
, k P\ k-
Weompresor =M R Ty * (m) ' (P_1) -1 (4.25)
Donde W_ompresor €S la potencia del compresor en W, 7 es el flujo molar a la entrada del

compresor en mol/s, R es la constante de los gases ideales en unidades energéticas, T; es la
temperatura a la entrada del compresor en K, k es la razon de las capacidades calorificas a

presion constante con la de volumen constante (cp/Cv), p; Y p, son las presiones de entrada
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y salida respectivamente en kPa. La ecuacion es disefiada para un compresor ideal, por lo que

se le afiade el término de la eficiencia n, obteniendo la ecuacion 4.26.

k-1

: k P\ K
chompresor =n- R ) T1 . <kT1) . (P—) — 1 .
1

(4.26)

Ademas, se debe considerar que como criterio de disefio la potencia de los compresores no
debe superar los 1000 bhp (735,5 kW) y en caso de que suceda se debe repartir el aumento
de presion entre varios compresores, esto puede ser dividiendo el flujo o ir aumentando
gradualmente la presion. En este estudio se optd por lo ultimo y para ello se obtiene la

temperatura a la salida del compresor mediante la siguiente ecuacion:

T, =T;- (%) (4.27)

1

4.4.5. Separadores
Se simulan con un separador tipo flash, donde pueden coexistir la fase gaseosa y la liquida.
La separacion ocurre debido a que el gas egresa por el tope y el liquido es condensado por el

fondo.

Su disefio se realiza considerandolo un recipiente a presion y se utiliza como regla heuristica
la razon L/D=3 debido a que tiene una presion menor a 250 psig (Dennis R. Moss, 2004). El
volumen se obtiene con el flujo volumétrico del liquido separado y un tiempo de residencia

de 5min para que ocurra la separacion.

4.4.6. Bombas

Las bombas no se simulan directamente en Aspen, estas son utilizadas para potenciar el
refrigerante hacia el intercambiador o hacia el reactor. Su disefio consiste en calcular la
potencia (Mott & Robert L., 2006)

Whomba = ——— (4.28)
Nbomba

Donde Wy,mpa €S 12 potencia de la bomba, hg es la energia que se requiere, y es el peso

relativo especifico del fluido y n,,mpq €S 12 eficiencia de la bomba. Si se considera que las
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pérdidas de presion por friccion y diferencia de altura es despreciable, entonces hg €s

equivalente a la diferencia de presion.

4.4.7. Estanque de almacenamiento

Los hidrocarburos liquidos deben ser almacenados para su posterior venta, por ende, se
estima un volumen total para un almacenamiento de 2 dias y un 10% extra por seguridad.
Para ello se consideran como un recipiente a presion y se utiliza la como regla heuristica la
razon L/D=3 debido a que tiene una presion menor a 250 psig (Dennis R. Moss, 2004).

4.5. Evaluacion econémica
Se utilizard la misma metodologia para la evaluacion econdmica que en la planta de
metanacion realizada por Mufioz H. (2021) ya que fue realizada en conjunto con la industria

Siderargica de Huachipato y este estudio es de una planta alternativa para la misma industria.

4.5.1. Inversion total de capital

La inversion total de capital se puede expresar mediante la ecuacion 4.29.
IT = ICF + CAPT + CPM (4.29)

IT es la inversion total de capital, ICF es la inversion de capital fijo, CAPT es el capital de

trabajoy CPM es el costo de puesta en marcha.

En su estudio, Mufioz utiliza un modelo de Douglas (1988) el cual es corregido por el
personal de la superintendencia de energia y suministros de la Compafiia Siderurgica

Huachipato para estimar la inversion total de capital (Montafia, 2020).
IT =199CDLP (4.30)

CDLP corresponde a los costos dentro del limite de la planta, estos son los costos de compra

e instalacion de los equipos.

4.5.1.1. Costo de los equipos
Los costos de compra e instalacion son estimados a partir de las correlaciones de Guthrie

actualizadas por Bustos (2020), a excepcién de las bombas que son calculadas mediante las
correlaciones de Towler. El reactor RWGS sera considerado como un horno cilindrico y el
reactor FTS como un intercambiador de calor al cual se le sumara el costo del catalizador,
este es aproximado como 14 USD/kg. No se encontrd un precio para el catalizador usado por

el estudio cinético, pues es producido a escala de laboratorio, pero el hierro suele ser un
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material poco costoso. El precio se determind basandose en el valor utilizado por Mufioz
(2021); no obstante, se menciona que este precio podria estar sobreestimado, ya que refleja
el valor de un catalizador de niquel. Si se optara por utilizar el catalizador de hierro obtenido
mediante los tratamientos realizados por Melo P. (2018), seria necesario considerar los costos
asociados con dicho proceso. Otra alternativa seria adquirir por separado los catalizadores de
hierro, pero es importante tener en cuenta que el objetivo del trabajo es valorizar un gas

residual, no la reutilizacion del polvillo de alto horno.

Las correlaciones de Guthrie utilizan el indice de Marshall&Swift (M&S) para estimar los
costos de los equipos, se estima el valor del 2023 a partir de datos obtenidos de la clase de
“sintesis de procesos” y se obtiene un M&S de 1875,55. Los factores de correccion para cada

equipo y los indices M&S se pueden encontrar en el anexo F.

Intercambiador de calor:
M&S
Crc = (m) +125,5 - A%7 - (F; + 2,29) (4.31)

Donde C; es el costo de instalacion del intercambiador de calor en délares, M&S es indice
de Marshall and Swift, A es el area de transferencia de calor en pie? y F, es un factor de

correccion.
Fo=F, Fy'F (4.32)

Con E,, siendo el factor que depende del tipo de material de construccién, F,; es obtenido

segln el tipo de intercambiador utilizado y F, es un factor de presion.

Compresor de gas:

M&S

Cc= (_> +809,1- (Vl/compresor

0,759
280 )

- (Fz + 2,39) (4.33)

Donde C¢ es el costo de instalacion del compresor en délares, Weompresor €S | potencia del

compresor, pero debe ser transformada a bhp. Para los compresores Fc¢ depende Unicamente

del tipo de compresor utilizado.
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Recipientes a presion:

M&S
Cr = (m) -183,3 - D0.889 . (0,63, (F; +2,18) (4.34)

Donde Cy es el costo de instalacion del recipiente a presion en délares, D es el diametro del
recipiente en pie, H es la altura del recipiente en pie y Fc es un factor de correccion que
depende del material de construccion y de la presion. Este se obtiene de la ecuacion

4.35.

Fo = Fy-F, (4.35)
Horno de proceso cilindrico:
M&S
Cc = (ﬁ) - (15,23 - 103) - Q¢ - (Fc + 2,15) (4.36)

Q es el calor utilizado en MBTU/h 'y Fc depende del tipo de horno, material del tubo radiante

y de la presion.

Bombas:

M&S e
Cp = (%) -1,425 - (920 + 600 - $°67) (4.37)

Donde Cg es el costo de instalacion en ddlares y S es la potencia de la bomba en kilowatts.

4.5.1.2. Anualizacion del CDLP

Se considerd una vida Gtil de 10 afios para los equipos disefiados, es decir, un periodo de 10
afios. Santos et al. (2021) consideran una vida uatil de 20 afios y dicen que es lo usual para
este tipo de proceso, aun asi, para este estudio se opto por un céalculo méas conservativo. El

costo de cada afio se calculd segin la ecuacion 5.4 del libro “Principios de administracion

financiera” escrito por Gitman L., Zutter G., 2012.
VE; =VP-(1+1i)) (4.38)
Donde j son los afios considerados e i es la tasa de descuento.

4.5.2. Costos de produccion
El costo total de produccion es la suma del costo de manufactura y los gastos generales:
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CTP = CFA + GG (4.39)

Donde CTP es el costo total de produccion, CFA es el costo de manufactura'y GG son los
gastos generales. EI modelo desarrollado por Héctor (2021) considera el gas como un
producto para suministrar a la industria y no como un producto comercial, con esa

consideracion y otras correcciones el costo total de produccion de:
CTP = 1,18 (CMAP + CS) + 0,0981 - CDLP (4.40)

Con CMAP como el costo por materia primay CS el costo por suministros. La materia prima
no se considero debido a que se trabaja Unicamente con residuos dentro de la misma empresa,

el costo de los suministros es estimado con ayuda del personal de Huachipato.

Tabla 4.8. Valor de los suministros necesarios para llevar a cabo el proceso, obtenidos de Héctor (2021).

Suministro Valor
Electricidad 70 USD/MWh
Combustible® 32 USD/Gcal

Agua desmineralizada 1,4 USD/m®

5 el precio del combustible es estimado del fuel oil y corresponde a lo que costaria para Huachipato suplir su
uso energético en caso de que se comprara el combustible.

Ademas, se conoce que el agua de refrigeracion es utilizada a 15°C y 17bar mientras que el
vapor generado puede ser utilizado dentro de la planta si se lleva hasta los 280°C, sabiendo
que evapora a los 204°C. Los gases de combustion son utilizados para calentar el gas mezcla
en el C-1y en el horno, considerando que en el C-1 entran a 500°C y salen a 300°C y en el
horno se considera que suministran suficiente calor para elevar la temperatura de 700°C a

950°C. Finalmente se considera que la planta opera por 8400 h al afio.

4.5.3. Ingresos por venta y costos de materia prima
En la metodologia empleada por Mufioz H. (2021), los ingresos por venta son considerados
como ahorro energético de la planta, pues se produce Unicamente metano para ser reutilizado

en la misma industria. Para efectos de este estudio los ingresos por venta seran separados:
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Se considerara un ahorro energético como lo hace Mufioz H. (2021) con respecto al gas
producido que sale del separador F-2 y los hidrocarburos liquidos que salen por el fondo del
separador F-2 se considerara su venta en el mercado como crudo de petréleo, pues contiene

una gran cantidad de hidrocarburos.

El célculo de Mufioz H. (2021), se cuantifica el ahorro energético del gas producido mediate

la siguiente ecuacion:
Wep = (PCs — PCe) *Mgp * Peomp (4.41)

Donde IV;p es el ahorro por la ganancia de poder calorifico, P.,,, €S el precio del
combustible y m¢p es el flujo masico del producto gaseoso. Ademas, se tiene un ahorro
correspondiente al vapor generado por el enfriamiento del reactor y de la corriente antes del

separador. El ahorro se estima con el precio obtenido por el combustible.

Para la venta del liquido producido se utiliza el promedio del precio del petroleo en los
Gltimos 3 afios (desde el 2021), este es obtenido del sitio web nacional “energia abierta” en
la seccion de hidrocarburos y especificando el precio del petréleo. El precio corresponde a

77.41 USD/bbl. El ingreso por venta de liquido producido se obtiene de la siguiente ecuacion.
1Vip = VLP “Poiy (4.42)

Donde IV} es el ingreso por venta de hidrocarburos liquidos, P,;; s el precio del petréleoy
V,p es el flujo volumétrico del producto liquido. Considerando que cada barril de petréleo

(bbl) corresponde a 0,16 m?, el ingreso por venta se puede simplificar a la ecuacion 4.43.

82,97 USD
) (4.43)

e =Vir- (G5

4.5.4. Flujo de caja
El flujo de caja se calcula para medir la rentabilidad del proyecto, como el gas y el vapor

producido no son comercializados no se tienen en cuenta el interés ni la depreciacion.
FC, =1V, - CTP, (4.44)

Donde FC; es el flujo de caja del periodo i.
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4.5.5. Factibilidad econémica

Se utilizan 2 criterios:
1) Valor actual neto (VAN)

Este criterio plantea que el proyecto debe aceptarse si su valor actual neto (VAN) es igual o
superior a cero, donde el VAN es la diferencia entre todos sus ingresos y egresos expresados

en moneda actual (Sapag, 2008).

VAN = Z b (4.45)

Donde n es el nimero de periodos, i es la tasa de descuento e I, es la inversion inicial.
2) Tasa interna de retorno (TIR)

El criterio de la tasa interna de retorno (TIR) evalUa el proyecto en funcion de una Unica tasa
de rendimiento por periodo, con la cual la totalidad de los beneficios actualizados son

exactamente iguales a los desembolsos expresados en moneda actual (Sapag, 2008).

FC,

=1m —I,=0 (4.46)

Donde r es la tasa interna de retorno. Se puede ver que el TIR es equivalente a hacer cero el
VAN y se debe aceptar el proyecto si la tasa de retorno es igual o mayor que la establecida
en el VAN.

5. Resultados y Discusion

5.1. Anélisis termodinamico para la FTS

El analisis termodinamico se realizé en el reactor RGibbs para observar las limitaciones
termodinamicas que implican las condiciones de operacion y asi tener una mejor nocion de
las condiciones Optimas para el disefio del reactor de lecho fijo. Se probaron distintas
composiciones para el gas mezcla a la entrada del reactor. Para cada composicion se
realizaron las simulaciones correspondientes de temperatura y presion. Las composiciones

utilizadas se pueden ver en la tabla 5.1.
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Tabla 5.1. Composiciones molares ingresadas al simulador para cada caso estudiado.

Gas Composicion molar
H» 0> N> CcO CO; CHa CoHs
GM! | 05205 | 00020 | 00955 | 0,910 | 0,0465 | 0,2205 0,0240
G('\:"OSZ'” 05459 | 00021 | 01002 | 0,0954 | 00000 | 02313 0,0252
GM sin
cO 0,5726 0,0022 0,1051 0,0000 0,0512 0,2426 0,0264
GM
H,/CO=1 0,3764 0,0014 0,0691 0,3764 0,0000 0,1594 0,0174
GM
H,/CO=2 0,4636 0,0018 0,0851 0,2318 0,0000 0,1964 0,0214
GM
H,/CO=3 0,5024 0,0019 0,0922 0,1675 0,0000 0,2128 0,0232
GM
H2/CO=4 0,5244 0,0020 0,0962 0,1311 0,0000 0,2221 0,0242
! gas mezcla.

Ademas, como ya se menciono, se ingreso un flujo volumétrico de 21000 m®/h para todos

los casos, imitando la cantidad de gas mezcla que tiene Huachipato (tabla 4.2).

5.1.1. Gas mezcla
Lo primero fue simular sin alterar las composiciones del gas mezcla, es decir, la composicion

en la tabla 5.1 para el gas GM. Se obtuvieron los siguientes resultados:

Figura 5.1. Influencia de las condiciones de temperatura y presion en la conversion de CO.
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Figura 5.2. Influencia de las condiciones de temperatura y presion en la conversién de CO».
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Los resultados de la conversién de CO son acordes a lo que se esperaria quimicamente, ya
que se tiene un exceso de Hz en el gas mezcla permitiendo que reaccione por completo el CO
a las condiciones de temperatura y presion evaluadas. La conversion es mas favorable a
temperaturas moderadas, en este caso entre 150-350 °C, y a presiones mas elevadas ya que
desde 10 bar se logr6 mantener una conversion por sobre el 99%. En cuanto a la conversién
de COz> se ve que disminuye con el aumento de temperatura y es favorecida con el aumento
de la presién. Este fendmeno es el mismo que para el CO, pero mas marcado, pues se llega a
conversiones de CO> de 54%. A temperaturas moderadas (< 300 °C) el CO y el CO2 son
convertidos a CH4 mediante la hidrogenacion de estos, pero al elevar la temperatura, la
reaccion RWGS comienza a ser mas protagonista. Esto significa que el CO ya no reacciona
con el hidrogeno Gnicamente para formar CHya, sino que también forma CO. Las condiciones
estudiadas no favorecen totalmente la RWGS ya que las temperaturas no son suficientemente
elevadas, por ende, no se alcanza una conversion completa del CO». Las reacciones
involucradas son R1, R2 y R4.

€O, + 4H, » CH, + 2H,0 (R1)
CO + 3H, » CH, + H,0 (R2)
€O, + H, > CO + H,0 (R4)
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En la figura 5.3 se presenta la concentracion de equilibrio del metano en los productos. Es
evidente que se favorece completamente la formacion hacia metano para las condiciones

simuladas, con concentraciones molares superiores al 99,99%.

Figura 5.3. Influencia de las condiciones de temperatura y presion en la concentracion molar de metano

dentro de los hidrocarburos generados.
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La reaccion de formacidn de hidrocarburos mediante la FTS presenta una razén inversamente
proporcional al largo de la cadena, es decir, mientras mas larga sea la cadena menor sera la
razén de H2/CO. Esta razén se puede obtener de la reaccion quimica para la formacion de
alcanos (R6) y corresponde a (2n + 1)/n para una cadena de n carbonos. Si se evaltan los
limites trabajados de n=1y n=20 se obtienen razones de 3 y de 2,05, méas aun, se puede hacer
el ejercicio de reemplazar valores cada vez méas grandes y se obtendra una razén que tiende
a 2 para un n suficientemente grande, aunque en este estudio se trabaja hasta los 20 carbonos.
Con esto en consideracion, es correcto deducir que los resultados obtenidos por el simulador
presentan un sentido fisico, favoreciendo totalmente la formacion de metano con una razon
de Ho/CO de 5,7 y de H2/CO, de 11,2.

También se realizaron simulaciones para gas mezcla libre de CO, y de CO, quitando
unicamente el CO2 y luego el CO, logrando las composiciones GM sin CO y GM sin CO>
presentados en la tabla 5.1. Los resultados obtenidos fueron casi idénticos a los del gas

mezcla original obteniendo una conversion casi completa del CO y del CO2 respectivamente,
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produciendo practicamente solo metano (99,99%) para las mismas condiciones de

temperatura y presion.

El aumento de temperatura va de la mano con una mayor involucracion de la RWGS ya que
al ser endotérmica es activa para temperaturas elevadas. En estas simulaciones no se
involucran temperaturas tan altas por lo que la RWGS no es protagonista, pero si pudiese ser
una explicacion valida para el leve decrecimiento en la formacion de metano. De todas
maneras, el decrecimiento es tan pequefio que perfectamente pasaria desapercibido en un

ensayo a escala de laboratorio o industrial.

Las variaciones en la presion, temperatura y composicion del gas (sin CO; y sin CO) son
insignificantes pues independiente de las condiciones siempre se forma metano con una
conversion cercana al 100% de CO/CO.. Por ende, se llega a la conclusion de que las razones

de H2/CO 'y de H2/CO> son la més significativas en la formacion del producto hidrogenado.

5.1.2. Variacion de la razon H2/CO

Se repiten los calculos de equilibrio para distintas razones de H2/CO sin la presencia de CO>
debido a que la ruta seleccionada para la FTS es directamente desde el CO. Se realizaron
simulaciones para razones de H2/CO desde 1 hasta 4 y para cada razon estudiada se vario la
temperatura y la presion. Se obtuvieron conversiones de CO y selectividades para metano
cercanas al 100%, disminuyendo levemente con la temperatura y aumentando con la presion.
Esto ocurrid para todas las razones estudiadas, a excepcion de Ho/CO=1 donde se observa un

fendmeno distinto.
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Figura 5.4. Influencia de las condiciones de temperatura y presion en la concentracion molar de metano
dentro de los hidrocarburos generados para una razén de H,/CO=1.
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La figura 5.4 muestra un aumento en la concentracién de metano al aumentar la temperatura,
fendmeno contrario a lo que se habia visto en las otras simulaciones. Se estipula que debido
a larazon de H2/CO=1 se tiene al CO como reactivo en exceso y no al Hy, por ende, la RWGS
no tiene espacio para ser relevante a las temperaturas estudiadas. De todas maneras, en el
estudio no se logra llegar a razones tan bajas por lo que no se le da mucha importancia. Las
simulaciones donde se lograron cambios mas significativos fueron para una temperatura baja
y una presion alta, por ende, se muestran los graficos de las combinaciones de temperatura y
presion de 150°C, 225°, 10bar y 20 bar.

Figura 5.5. Influencia de la razén H2/CO en la conversion de CO a una temperatura y presion fijas.
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Figura 5.6. Influencia de la razon Ho/CO en la concentracion molar de CH4 en los hidrocarburos producidos a

una temperatura y presion fijas.
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De las figuras 5.5 y 5.6 es claro que termodindmicamente las condiciones més favorables
para disminuir la produccion de metano corresponden a una menor razén H2/CO ya que para
razones de dos 0 mas se tiene una produccion total de metano (99,99%), aun asi, no se logra
disminuir por debajo del 95% de metano. La variacion de la presion y la temperatura en los
rangos estudiados, no tienen efectos significativos para la hidrogenacion del gas mezcla

cuando se est& operando en el equilibrio termodinédmico.

Se puede deducir que termodindmicamente no es posible lograr una conversién alta hacia
hidrocarburos para la composicion del gas mezcla a las condiciones de presion y temperatura
estudiadas. Como ya se menciond en la seccion 3.2.1.2, la metanacion a partir de CO2 es
favorecida para razones H2/CO, de 4 0 mas y la metanacion partir de CO es favorecida para
razones H2/CO de 3 o mas. Por ende, las condiciones de presién y temperatura ayudaran a
obtener conversiones y selectividades més altas, pero no son determinantes en la reaccion
que ocurre para la composicion del gas mezcla (razones de Ho/CO y H2/CO2 de 5,7y 11,2
respectivamente). El gran exceso de hidrégeno favorece la terminacion de cadena (Todic
et al., 2016), resultando en la formacion de metano. Cabe destacar que el andlisis efectuado
es para un reactor sin catalizador, el cual debe ser suficientemente grande para que se alcance

el equilibrio termodinamico.

Por lo anterior, se deberé optar por trabajar en un régimen cinético donde ain no se alcance

el equilibrio termodinamico.
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5.1.3. Gas mezcla sin metano

Debido a las elevadas concentraciones de metano obtenidas, se ha considerado la realizacion
de simulaciones excluyendo este componente en el gas de entrada. El objetivo es investigar
si la presencia de metano afecta al equilibrio quimico, ya que su presencia podria desplazar
la reaccion hacia la formacion de mas metano, en consonancia con el principio de Le

Chatelier. Las simulaciones se realizaron Unicamente para una razon de H,/CO de 3.

Los resultados obtenidos, tanto para la conversion como para la concentracion de metano,
fueron muy cercanos a 1, siendo el valor mas pequefio del orden de 0,99. Se puede deducir

que el metano contenido en el gas mezcla no tiene influencia en el equilibrio termodindmico.

5.2. Analisis termodinamico para la RWGS

Para este analisis se ingreso al simulador el gas GM. En la seccion 3.4, se mencionan estudios
de procesos que operan con un reactor para la reaccion RWGS, con el propdsito de
transformar, en una primera etapa, el gas de alimentacion en gas de sintesis, mediante el
empleo de temperaturas cercanas a los 900°C (Basini et al., 2022) & (R.Gao et al., 2022). En
este proceso, se busca convertir CO2 en CO sin la formacién de metano. Las simulaciones se
llevaron a cabo en un rango de temperaturas que abarca desde los 750°C hasta los 950°C,
con presiones que varian entre 2,5y 20 bar. Los resultados obtenidos se pueden ver en los

gréficos que se presentan a continuacion.
Figura 5.7. Concentracion de CO; en el gas producido por el reactor RWGS.
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Figura 5.8. Concentracion de CO en el gas producido por el reactor RWGS.
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En lafigura 5.7, se aprecia que, a mayor temperatura se obtiene una menor concentracion de
CO:2 en los productos, es decir, hay un mayor consumo de este para la formacién de CO
mediante la RWGS. El aumento de la presion presenta una traba a la reaccion, dificultando
el consumo del CO.. La figura 5.8 complementa la informacién de la figura 5.7, pues se
puede ver que a medida que el COz es consumido, la concentracion de CO aumenta en el gas
de salida a las condiciones de presion y temperatura estudiadas. Aun asi, pese a que la RWGS
presenta una estequiometria 1:1 para el CO2y CO, el aumento en la concentracion de CO no
es equivalente al consumo del CO. Para esto se deben analizar otras variables, como la

concentracion de metano. Esta es presentada en la figura 5.9.
Figura 5.9. Concentracion de CH en el gas producido por el reactor RWGS.
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La concentracion de CH4 también se ve afectada por la temperatura y la presion, teniendo un
efecto mas marcado para presiones altas. Mayor temperatura provoca una disminucion en la
concentracion de metano en el gas producido. Esto se debe a que no solamente ocurre la
RWGS a temperaturas y presiones tan elevadas, pues también se presencia la reaccion
endotérmica de reformado con vapor (R9). Al ser una reaccion endotérmica también es
favorecida por el incremento de la temperatura. Es comdn ver que para plantas de FTS
utilizan el reformado de vapor con temperaturas entre los 700-1200 °C y presiones entre 20-
50 bar (Fowles & Carlsson, 2021).

CH, + H,0 & CO +3H, (R9)

Ya que el gas mezcla tiene una composicion de CH,4 del 22,05% es 16gico que este reaccione
con el H>O producido por la RWGS, pues las condiciones de operacion para ambas
reacciones son similares. Esto provoca que el aumento en la concentracién de CO sea mayor
que la disminucion en la concentracion de CO2. Ademas, a temperaturas relativamente méas
bajas se puede presenciar la produccion de metano, pues como se vio en la seccion anterior,
a una presion de 20bar y una temperatura de 450°C, se seguia obteniendo una concentracion
de CHs del 99,99%. Se puede concluir que a mayor presion se requiere mayor temperatura
para consumir el CO> contenido en el gas mezcla. En la figura 5.10 se puede apreciar la
selectividad de CO a las condiciones de cada simulacién realizada, parametro que puede

facilitar la comprension de las reacciones que estan ocurriendo.

Figura 5.10. Selectividad de CO en el gas producido por el reactor RWGS.
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A mayores temperaturas y menores presiones el reactor RWGS es mas selectivo hacia el CO.
Por otro lado, a temperaturas menores y presiones mas elevadas hay una menor selectividad
de CO, que se traduce en una mayor formacion de metano. En la figura 5.11 se puede observar

la razén de H»/CO obtenida a la salida del reactor.

Figura 5.11. Razdn de H2/CO en el gas producido por el reactor RWGS.
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Si el propdsito de estas simulaciones fuese optimizar Unicamente este reactor es claro que las
condiciones 6ptimas corresponden alrededor de los 800°C y a 2,5bar ya que se requiere la
menor cantidad de energia y se obtiene una razon cercana a 3,2, aproximadamente el valor
mas bajo que se logro llegar. De todas maneras, ese no es el caso ya que se deben seleccionar
condiciones a las que se alcance una razon de H2/CO lo més baja posible y ademas se debe

pensar en que debe reaccionar en el reactor FTS.

En cuanto a las mejores condiciones para la FTS, de los estudios recopilados en el marco
tedrico (seccion 3.2.3), es claro que la presion debe ser lo mas alta posible para favorecer la
formacién de hidrocarburos. Ademas, se debe tener en cuenta que los compresores utilizados
son considerados isoentrépicos con una eficiencia del 85%, por lo que al comprimir el gas
también aumenta la temperatura de este segun la ecuacion 4.27, por ende, si se comprime el
gas despues del reactor RWGS se seguiria aumentando la temperatura y dificultaria su
enfriamiento para alcanzar la temperatura requerida por el reactor FTS. Méas aun, la

compresion previa al reactor RWGS ayuda a alcanzar las altas temperaturas requeridas para
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la reaccion. Por ende, se selecciona la presion de 20 bar y una temperatura de operacion del

reactor de 950°C para lograr una razén de Ho/CO lo més baja posible.

No se estudia una presion mayor a 20 bar ya que las selectividades de los hidrocarburos son
obtenidas del estudio experimental realizado por Gorimbo et al. (2018) donde operan a
presiones maximas de 20,85 bar. Ademas de esto se tiene en cuenta el estudio cinético de
Ojeda et al. (2010) que fue desarrollado para presiones parciales maximas de 12 y 10 bar para
el COy el Hz respectivamente, presiones por sobre 20 bar absolutos podrian escapar al rango

de validez del modelo cinético.

5.3. Condiciones de operacion para el reactor FTS

5.3.1. Seleccidn de la caida de presion en el lecho catalitico

Como se menciono en la seccion anterior (5.1.2), el reactor FTS se disefio bajo un régimen
cinetico. Para ello, se dimensiono el reactor a 20 bar y 2,44m de longitud para caidas de
presion de 17,5, 15, 10y 5 bar. Cabe destacar que las caidas de presion consideradas son para
tener una base de disefio para el dimensionamiento de el reactor, con ello obtienen todos los
requerimientos solicitados por Aspen Plus para simular el proceso. Al ser una base de disefio,
considera el peor escenario posible, correspondiente a una pérdida de presion elevada, pero
si se ingresa el dimensionamiento obtenido en Aspen y se le pide al simulador que calcule la
pérdida de carga se obtiene una diferencia de presion despreciable. Por ello, la caida de
presion es utilizada como base de disefio para obtener un reactor que al menos, alcance la
conversion obtenida para la caida de presion estipulada, ya que, si esta no existiera, como
respaldan los resultados del simulador, se estaria obteniendo una mayor conversion por el
sobre dimensionamiento de la longitud del reactor. El gas estaria mas tiempo en contacto con

el catalizador a una presion de 20 bar.

Un ejemplo de célculo es presentado en el anexo C. Los resultados obtenidos se pueden

observar en la tabla 5.2.
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Tabla 5.2. Dimensionamiento del reactor FTS para distintas caidas de presion.

Dimensionamiento
Parametro
A B C D
AP (bar) 17,5 15,0 10,0 50
Numero de tubos | 457 493 605 | 860
& 0,358
Lo (m/s) 2,65 | 2,45 | 2,00 | 1,32
Re 3738 | 3458 | 2819 | 1862
Mear (k9) 970 | 1048 | 1286 | 1827

Es importante tener en consideracion que el dimensionamiento del reactor se realiz6 en base
a la ecuacién de Ergun, por lo que la conversion del CO no es considerada hasta que se
realizan las simulaciones a las temperaturas estudiadas. Por lo anterior, se observa el
fendmeno de que, a menor caida de presidn, se necesita una mayor cantidad de tubos. Esto
se debe a que la caida de presion se calcula para 1 tubo, y la variable dependiente en el
calculo, explicada en la seccidn 4.4.1, es la velocidad superficial del fluido. Esta se obtiene
de la ecuacién 4.11, donde se divide el flujo volumétrico por el area superficial total, es decir,
la suma de todas las areas superficiales de cada tubo. Ya que el area superficial de cada tubo
es fija para las condiciones seleccionadas previamente, se debe variar el nimero de tubos

para alcanzar una velocidad superficial que permita la caida de presion supuesta.

La masa del catalizador es obtenida por la ecuacién 4.15, dependiendo de la densidad del
catalizador, el volumen ocupado por este en el lecho, la fraccion de vacio en el lecho y el
largo del tubo. Para una mayor caida de presién se requieren menos tubos, pues se alcanzan
mayores velocidades superficiales y, ademas, las caracteristicas del lecho y del fluido son
consideradas como constantes (fraccion de vacio, longitud, densidad y viscosidad). Por lo
anterior, para mayores caidas de presion se requiere menor masa de catalizador, lo que no

significa que se obtenga la misma conversion de CO para una temperatura seleccionada.

Ademas, se puede observar que la velocidad superficial estd dentro del rango 1-3 m/s,

obteniendo unicamente flujos turbulentos (Re>1000).
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Con respecto a las reacciones ocurridas en el reactor FTS, se debe tener en cuenta que la
distribucion de productos es la misma para todos los casos independiente de la conversion de
CO vy la selectividad hacia hidrocarburos. Esto se debe a que la cinética se ingresé al
simulador con las fracciones molares obtenidas por el modelo de ASF modificado (Fértsch
et al., 2015), como es explicado en el anexo B. Se puede observar el mismo fendmeno en la
tesis de doctorado realizada por Arabi, S. (2019) donde utiliza la misma metodologia para
describir la cinética de reaccion, basandose en un modelo cinético y la prediccion de las
fracciones molares de los hidrocarburos producidos. La distribucion obtenida se puede ver
en la figura 5.12.

Figura 5.12. Fraccién molar de hidrocarburos para la reaccion FTS caracterizada a partir de la distribucion
corregida por Foértsch et al. (2015) y los datos experimentales de Gorimbo et al. (2018).
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Ya que para cualquier condicion de operacion la distribucion de productos sera obtenida
como la que se ve en la figura 5.12, se opt6 por decidir en base a la conversién (ecuacion 4.1)
y selectividad (ecuacion 4.19) obtenidas a las distintas condiciones de operacién para cada

reactor dimensionado.
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Figura 5.13. Conversion de CO en funcion de la caida de presién dimensionada.
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Figura 5.14. Selectividad de CO en funcidn de la cada caida de presién dimensionada.
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La conversion de CO se ve favorecida con el aumento de la temperatura y se puede ver que
el efecto es mas favorable para pérdidas de carga mas bajas. De la figura 5.13 se puede
observar que, para una temperatura de operacion fija, la conversion es mayor para caidas de
presion menores. Esto porque la presion alta favorece la formacion de hidrocarburos y la
conversion de CO (seccion 3.2.3.2). Ademas, para las pérdidas de carga mas grandes se
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requiere menor velocidad superficial, por ende, se tiene una menor cantidad de tubos y con

ello, una menor masa de catalizador.

Pérdidas de presion grandes complican que la reaccion se lleve a cabo, ya que las presiones
parciales de los gases también disminuyen a lo largo del reactor y, con ello, la formacién de
hidrocarburos, pues siguen al modelo cinético empleado. En la figura 5.14, se observa la
selectividad, esta representa la competencia entre la FTS (formacidn de hidrocarburos) y la
reaccion de la WGS (formacion de CO,). Esta selectividad se puede calcular mediante el
flujo de CO y los hidrocarburos formados (ecuacion 4.19). La tendencia es consistente en
las cuatro caidas de presion evaluadas, con valores practicamente idénticos. A medida que
aumenta la temperatura, la selectividad hacia los hidrocarburos disminuye debido al
incremento en la formacion de COz a través de la reaccion de WGS, para los diferentes rangos
de temperatura simulados. De todas maneras, se puede observar una muy buena selectividad

de 0,96 para la temperatura mas alta (200°C).

Con todo esto en consideracion se opto por un dimensionamiento con 5 bar de pérdida de
carga, pues se logra llegar a conversiones mayores a menores temperaturas (97% @ 180°C).

Se obtienen las siguientes composiciones molares.

Tabla 5.3. Fracciones molares de todos los componentes presentes en el gas producido @180 °C & 15 bar

Componente Fraccion Componente Fraccion Componente Fraccion

molar molar molar

H> 0,2619 CsHs 0,0065 C12H26 0,0009
02 0 CsH1o 0,0052 CisHzs 0,0007
N2 0,1294 CsH12 0,0041 C14H30 0,0006
CO 0,0062 CeH1s 0,0033 CisH32 0,0004
CO; 0,0038 C7Hie 0,0027 Ci6H3a 0,0004
CHas 0,3235 CgHis 0,0021 C17Hs3s 0,0003
CoHs 0,0023 CgH2o 0,0017 CigHss 0,0002
CoHa 0,0001 CioH22 0,0014 C19Ha0 0,0002
H.O 0,241 C11H24 0,0011 CooHa2 0,0001

Como se puede ver en la tabla 5.3, la composicion molar de los hidrocarburos formados no

es muy grande. Si se suman todos los hidrocarburos generados (sin contar el metano) se
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obtiene una concentracion molar de 0,0341. El valor es muy bajo, pero se debe tener en
consideracion que el peso molecular de los hidrocarburos aumenta junto con el nimero de

cadena, llegando hasta 282 kg/kmol para una cadena de 20 carbonos.

5.3.2. Seleccién de la longitud del lecho catalitico
Se dimensiond el reactor con distintas longitudes del lecho para una caida de presién de 5

bar.

Tabla 5.4. Dimensionamiento del reactor FTS para distintas longitudes de reactor.

Dimensionamiento
Parametro
D E F G H |
L (m) 2,44 1,83 1,53 1,22 0,92 0,61
Numero de tubos 860 743 678 605 524 427
Meqr (kG) 1827 | 1184 900 643 417 227

Se puede observar que, a menor longitud del lecho, menor es la cantidad de tubos requerida
para cumplir con la caida de presion establecida. Esto se puede explicar con la teoria de la
mecanica de fluidos, pues mientras mayor sea el caudal o el largo de las tuberias, mayor sera
la pérdida de carga (Kunii & Levenspiel, 1991). En este caso, al disminuir la longitud de los
tubos se debe disminuir también el nimero de tubos para aumentar el flujo volumétrico por
tubo, manteniendo la caida de 5 bar. Se realizaron las simulaciones para cada
dimensionamiento y se obtuvieron las mismas tendencias que en las 4 caidas de presion

simuladas.
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Figura 5.15. Conversion de CO obtenida para largo del lecho dimensionado.
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Figura 5.16. Selectividad de CO obtenida para largo del lecho dimensionado.
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Las conversiones no son nada nuevo, a menor longitud del lecho se necesita una mayor
temperatura para alcanzar una conversién del 97,0% o superior, como se puede observar en
la figura 5.15. Longitudes pequefas implican que para mantener la caida de presion se debe
tener una mayor velocidad superficial del fluido, por eso se tiene una menor cantidad de
tubos, y con ello, menos masa de catalizador. Esto hace que sea mas complicado llevar a

cabo la reaccion, pues ademas se traduce en una mayor velocidad espacial y como se
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menciond en la seccién 3.2.3.2 un aumento en la velocidad espacial conlleva menores

conversiones de CO.

En cuanto a la selectividad, se puede ver en la figura 5.16 que para una menor longitud se
tienen peores selectividades cuando se alcanzan mayores conversiones de CO,
particularmente comparando la mayor conversion lograda por el reactor FTS. Esto se ve
mayormente reflejado en el reactor de 0,61m, alcanzando una conversion del 98,8% a 215°C,
pero con una selectividad igual a 91,4%. Esto se debe a que la temperatura requerida para
alcanzar una conversion considerada como alta (>97%) es mayor al tener una longitud menor,

y, al aumentar la temperatura se favorece la formacién de CO2 mediante la reaccion WGS.

Aun asi, se tienen selectividades bastante altas. Sin embargo, al considerar una longitud muy
pequefa se estaria aumentando la produccién de COz lo que se evita al operar con una menor
temperatura. Finalmente se opt6 por un reactor de 1,53m de largo, pues a 190°C se alcanza
una conversion de 98,7% y una selectividad de 98,1%. De esta manera, se obtiene un tamafio

de reactor méas pequefio y se logra mantener una selectividad alta en los productos formados.

5.3.3. Perfiles en el reactor seleccionado
A continuacion, se presentan los perfiles asociados a las reacciones que tienen lugar en el

reactor disefiado.

Figura 5.17. Conversion de CO a lo largo del lecho.
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Figura 5.18. Composicion molar de los hidrocarburos presentes en el gas a lo largo del lecho.
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Figura 5.19. Composicion molar de CO; a lo largo del lecho.
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De la figura 5.17 se observa que la presion influye directamente en la conversion de CO. Al
inicio se ve que ocurre la mayor parte de la reaccion hasta el 60% del largo del lecho, luego
comienza a reaccionar en menor medida. Es importante notar que la pérdida de carga
dimensionada por la ecuacion de Ergun es lineal por lo que en el 60% del largo se tiene una

presion de 17 bar.
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Se puede ver en la figura 5.18 que la composicion de CO: es insignificante, pero en la figura
5.19 se aprecia su concentracion a lo largo del reactor. No es tan sencillo observar la
formacién de los hidrocarburos generados en el reactor porque ocurren muchas reacciones a
la vez y con ello también va cambiando el flujo molar del gas, la figura 5.18 agrupa la
concentracion de hidrocarburos y de metano a medida que avanza la reaccién a lo largo del
reactor. Se puede ver que el mayor aporte molar corresponde al metano, el cual esta muy por
encima de la diferencia con el total correspondiente al resto de los hidrocarburos generados.
Esto se debe a que la cantidad de moles de H2 y de CO para formar 1 mol de hidrocarburo es
mayor para cadenas mas pesadas, como se puede ver en la reaccion de formacion de alcanos
R6.

nCO + 2nH, & CyHypys + nHy0

Por lo anterior, es normal que se vea un mayor aporte molar del metano. Aun asi, en cuanto
a cantidades masicas se tiene un mayor aporte de los hidrocarburos generados. Como se
explico con anterioridad, el peso molecular de los hidrocarburos aumenta a medida que se
tienen cadenas de mayor longitud, por lo que su aporte en la composicion masica es mayor y
su aporte en la composicion molar es menor. Para corroborar visualmente que no se forma

Unicamente metano, se graficé también el perfil de la composicion maésica.

Figura 5.20. Composicion masica de los hidrocarburos a lo largo del lecho.
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Cuando se ve desde la composicion masica, la composicién del metano es practicamente

constante.

5.4. Separadores F-1y F-2
Como se menciond en la seleccion 4.2, se utilizaran dos separadores. De estos se obtendran

3 productos:

e EI primero corresponde al agua de proceso que se forma debido a la FTS, esta es
denominada como AGUA en el diagrama de flujo y debe ser removida para obtener
un gas mas puro.

e El segundo corresponde a un gas denominado VAP2, este se caracteriza por su alto
poder calorifico inferior debido a la gran composicion de metano e hidrocarburos
presentes en el.

e El tercero corresponde a los hidrocarburos liquidos denominados LIQ, estos seran

vendidos como petroleo crudo.

En el anexo G se puede ver la composicion molar de cada corriente generada. Ademas, se
presenta una tabla con los flujos y valores PCI de cada corriente, obtenidos directamente
desde Aspen Plus.

Tabla 5.5. Flujos y poder calorifico inferior de los productos generados por el proceso FTS.

Flujo Flujo Flujo
) , 2 PCI
Corriente| molar masico |volumeétrico (kcal/kg)
(kmol/h) (kg/h) (m3/h) 9
AGUA 388,06 6991,10 7,14 0,10
VAP2 1195,89 17581,64 2060,35 8303,08
LIQ 2411 3144,36 4,60 9209,30

Como se puede ver en la tabla 5.5, el agua generada corresponde a un flujo volumétrico de
7,14 m3/h. En la tabla presentada en el anexo G se ve que su composicion molar es de
0,9999879 por lo que el agua es practicamente pura, pero con pequefias trazas de CHa
principalmente. Por lo anterior, se decide evaluar la utilizacion del agua producida para suplir

parte del total requerido por el proceso, pues corresponde al 12% del total (59,08 m3/h).

82



El gas VAP2 es presentado en el diagrama de flujo correspondiente la figura 4.1. El poder
calorifico inferior de este gas es de 8303,08 kcal/kg mientras que el del gas mezcla es de
6854,56 kcal/kg. Esto significé un aumento del 21,13% con respecto al poder calorifico

inferior al inicio del proceso, el ahorro energético es calculado por la ecuacién 4.40.

En cuanto a los hidrocarburos liquidos generados, se obtiene un flujo volumétrico de 4,60
mS3/h. Como se menciond en la seccion 4.4.3 se considerara la venta de este producto como

petréleo crudo y el ingreso por venta es calculado mediante la ecuacion 4.41.

5.5. Disefio preeliminar de la planta FTS
En el anexo E se pueden encontrar ejemplos de calculo para el dimensionamiento de los

equipos. A continuacion, se presentan los resultados.

5.4.1. Equipos

Compresor

Se obtuvo una potencia demasiado elevada al utilizar un Gnico compresor, por lo que se
procedi6 a calcular la potencia requerida para dos configuraciones adicionales: 6
compresores en serie y el flujo dividido en 6 compresores. Ambas configuraciones
cumplieron con el criterio de disefio establecido. Sin embargo, se determiné que el costo de
dividir el flujo en 6 compresores era ligeramente menor, pero no implicaba considerar el
costo de la division de las lineas. En consecuencia, se opto por disefiar el sistema con 6
compresores en serie, obteniendo el siguiente resultado:

Tabla 5.6. Potencia y costo de los compresores.

Compresor Potencia Costo (USD)
(kw)

1 629,1 3.088.635

2 687,5 3.303.838

3 751,3 3.534.036

4 821,0 3.780.273

5 897,2 4.043.667

6 980,4 4.325.413
Total 4766,5 22.075.862
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El costo de la electricidad requerida es de 280.2702 USD/afio (8400h de operacion).
Intercambiadores de calor

Los intercambiadores de calor se calcularon con los coeficientes de transferencia de calor de
disefio, a excepcion del intercambiador de tubos y carcasa pues el area de este se obtuvo

directamente desde Aspen.

Tabla 5.7. Pardmetro de disefio y costo de los intercambiadores de calor y su suministro.

Flujo
Intercambiador T1,T2 i ) J Costo
Area (m?) Costo (USD) suministro 3
de calor (°C) (USD/afio)
(m®/h)
C-1 249-350 137 78.798 2,51 3.268
C-2 350-700 38 38.113 - -
C-3 629-350 99 65.470 11,76 138.297
C-4 350-190 155 84.587 6,12 72.645
C-5 190-40 508 160.502 17,23 202.708
Total - 937 433.470 37,62 416.918

Reactor RWGS
Para aumentar la temperatura del gas desde 700 hasta 950°C se obtuvo:
Q =4227W & Ci = 1.636.687 USD
Como suministro se supuso la utilizacion del gas coque.
Vi1 = 3,75 m®/h & Csp; = 4.889 USD /aiio
Reactor FTS
Con el dimensionamiento realizado anteriormente se obtuvo:
A =123,87 m? & Ci = 87.064 USD /afio
En cuanto al refrigerante:

Ve = 23,9m3/h & Csp, = 281.098 USD /afio
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Recipientes a presion

Con los tiempos de residencia ya estipulados (5miny 3 dias para los separadores y el estanque

respectivamente) se obtiene:

Tabla 5.8. Pardmetro de disefio y costo de los recipientes a presion.

Separador | D(m) | L (m) | Ci(USD)
F-1 0,63 1,90 29.782
F-2 0,55 1,64 23.838
E-1 3,25 9,75 358.381

Si solo se considerara 1 estanque de almacenamiento, sus dimensiones serian demasiado

grandes, por ende, se decidio utilizar 3. El costo total es: 1.128.763 USD.

5.4.2. Calculo econémico

Lo primero fue anualizar los costos dentro de la planta, para ello se tiene:
CDLP =25.439.710 USD
Como ya se menciond, se considera una vida atil de 10 afios para los equipos, por ende:
CDLP =2.543.971,0 USD/afio

Para efectos del calculo del flujo de caja, se debe considerar el costo especifico de cada afio.
Este no es constante ya que las condiciones del mercado no suelen ser estables. Por ende, se
calcula el valor del costo anualizado para una proyeccion de 10 afios, utilizando la ecuacion
4.38 considerando el afio evaluado como el total del periodo de tiempo, como se puede ver

en la siguiente ecuacion:
CDLP .
CDLP; = ——- (1 + 0,15)/
J

Para la tasa de retorno se encontraron valores de 0,0831 (Wu et al., 2018) y 0,1 (Santos et
al., 2021). Es relevante destacar que una tasa de retorno mas elevada esta asociada a un mayor
riesgo econdémico, como puede ser el caso de invertir en la produccion de hidrocarburos. No

obstante, las investigaciones realizadas examinan tasas de retorno en torno al 0,1, lo que
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podria considerarse una cifra relativamente baja y, por ende, mas segura. En el estudio de
Mufoz (2021), se contempla una tasa del 0,15, la cual se emplea en este andlisis para facilitar

la comparacidn con los resultados derivados de la planta de metanacion.

Con ello, se procedio a calcular el costo total de la planta segln la ecuacion 4.40, la inversion
total, los ingresos por venta mediante las ecuaciones 4.41 y 4.42 y con ello el flujo de caja

por afo. Los valores se pueden ver en la tabla 5.9.

Tabla 5.9. Parametros econdmicos para el calculo de la rentabilidad del proceso FTS.

Costo
_ | covrp 0t CcTP IV )
AR | yspraioy | T (USD) (Sﬂg‘[')”/[:rt;)o) (USDJafio) | (USD/afio) | FC (USD/ano)
1 |$29.255.667 $7.118.213 $19.239.509
2 [$16.822.008 $5.898.471 $20.459.251
3 | $12.896.873 $5.513.415 $20.844.306
4 |$11.123.553 $5.339.452 $21.018.269
5 | $10.233.669 $5.252.155 $21.105.567
= 60.07 266 | $50.625.023 | $3.600.196 |~ e=o0 o $26.357.722 [~ oy ol
7 | $9.667.162 $5.196.580 $21.161.141
8 | $9.727.582 $5.202.508 $21.155.214
9 | $9.943.750 $5.223.714 $21.134.008
10 |$10.291.782 $5.257.856 $21.099.866

Como se puede ver en la tabla 5.9, la inversion total y los ingresos por venta son considerados
como constantes. La inversion total se realiza al inicio del proyecto por lo que no esta sujeta
a cambios, ademas que eso se deberia ver con el banco en caso de pedir el dinero prestado.
En cuanto al ingreso por venta, considera al ahorro energético y a la venta. El precio del
petréleo no es constante en el tiempo, pero si tiende al alza los ultimos meses (2023), se
puede ver en el sitio web nacional “energia abierta” en la seccidon de hidrocarburos y
especificando petréleo. Por lo anterior, considerar el precio de venta constante podria incluso
subestimar el ingreso por las ventas. Otra consideracion importante es que se asume que
todos los hidrocarburos producidos seran vendidos, lo cual debiera cierto ya que ENAP tiene
una capacidad de 116.000 barriles dia de petroleo crudo y este proyecto produce 694 barriles
de petrdleo por dia (110 m*/dia). Se podria reconsiderar el precio para asegurar su venta, ya
que no se alcanza a suplir ni el 0.6% de la capacidad maxima de la planta de ENAP en

concepcion, por ende, el precio debe ser competitivo con respecto a ventas al por mayor.
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Con las variables econdmicas calculadas, se procedio a calcular el VAN y la TIR para ver la
rentabilidad del proceso. Se considerd una tasa de retorno del 0,15 para la obtencion del

VAN. Los valores obtenidos son graficados en la figura 5.21 y 5.22.

Figura 5.21. Valor actual neto (VAN) en funcién del periodo anual.

$60.000.000
$50.000.000
$40.000.000 L
$30.000.000
$20.000.000 &
$10.000.000
SO
($10.000.000)

VAN (USD)

($20.000.000) L4
($30.000.000)
($40.000.000)

Figura 5.22. Tasa interna de retorno (TIR) en funcion del periodo anual.
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De la figura 5.21 se puede ver que el VAN es positivo a entre el afio 3 y 4. Por otro lado, la
TIR calculada es positiva desde el afio 3, pero al tener un VAN negativo es claro que la TIR
es menor a la tasa de retorno considerada. Como se puede ver en la figura 5.22, se obtuvieron

valores positivos y mayores a la tasa de retorno fijada (0,15) a partir del cuarto afio, por lo
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que se puede concluir que la implementacion de la planta de FTS bajo las condiciones
estipuladas es rentable y se estarian generando ganancias a partir del cuarto afio, las cuales

van en aumento hasta el décimo afo.

Aun asi, es de interés analizar que ocurre si se considera un cambio en el precio del petrdleo,
el cual viene en aumento los Ultimos meses, pero su variacion depende de muchos factores
externos tales como la demanda, el cambio climatico, los eventos geopoliticos, entre otros.
Por ello se realiza un calculo para el VAN en un periodo de 5 y 6 afios ya que en el estudio
de Santos et al. (2021) obtienen valores positivos para el VAN entre los 4,5 y 7 afios; Mufioz

(2021) obtiene un VAN positivo a partir de los 2 afios.

Figura 5.23. Valor actual neto (VAN) en funcion del precio del petréleo para un periodo de 5 y 6 afios.
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Como se puede ver en la figura 5.23 el VAN varia de forma lineal para el cambio en el precio
del petrdleo para un periodo de tiempo establecido, pues es el Unico parametro que se
consider6 variable. Considerando 5 afios se logra obtener un proyecto rentable hasta un
precio mayor a 55 USD/bbl, lo que da buenos indicios pues corresponde al 70% del precio
actual, es decir, se daria el caso si el petroleo disminuye un 30% su valor. Para los 6 afios se
puede ver que se permiten menores valores para el petroleo, generando ganancias para
valores hasta casi un 40% menores al precio de 77,41 USD/bbl considerado en este estudio.
Es claro que, a mayor periodo de tiempo, mas segura es la rentabilidad de la inversion. La

TIR se puede observar en la figura 5.24.
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Figura 5.24. Tasa interna de retorno (TIR) en funcién del precio del petr6leo para un periodo de 5 y 6 afios.
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Al igual que para el caso originalmente estudiado, los valores de la TIR son positivos y
mayores a la tasa de retorno fijada de 0,15 para VAN positivos, mientras que para los VAN
negativos se ve que con una TIR ligeramente menor se lograria conseguir un VAN igual a
cero, es decir, que para menores tasas de retorno el proyecto podria ser rentable para el
periodo de tiempo considerado.
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5.5. Comparacion con la planta de metanacion

A modo de comparacion, se presenta una tabla con los valores de las variables econdémicas
de cada proceso. Es importante mencionar que la planta de metanacién disefiada por Mufioz
(2021) considero una alimentacion de 15000 Nm3/h de gas de coque, aproximadamente un
28% volumétrico menos que este estudio y ademas el gas estd compuesto por mayores
razones de CO/H, y CO2/H,. Ademas, no necesita de un compresor y se alimenta el gas a
15°Cy 2,5 bar.

Tabla 5.10. Comparacion de las variables caracteristicas del proceso de metanacién

Variable | Plantade | Planta de
econémica| metano FTS
IT $1.800.000 | $50.625.023
Per~|odo 2 4
(afos)
Tasa de 0,15 0,15
descuento
VAN $1.070.000 | $7.297.850
TIR 0,60 0,22

De la tabla 5.10 se puede observar que la inversion total para la planta de FTS es mucho
mayor que para la planta de metanacion, casi 27 veces mas. Esto es principalmente debido al
costo que implica la compresion de un gas tan volumétrico, pues representa un 87% del total
de los costos de compra e instalacion de equipos. A esto se le debe sumar que en la planta de
metanacion se utiliza un Unico separador, un Gnico reactor y solo 3 intercambiadores de calor.
Ademas, al no necesitar de la RWGS se opera a 340°C como temperatura maxima en el
proceso (Mufioz, H., 2021). El proceso para la FTS es muchisimo mas costoso, pero también
se generan productos de mayor valor, los cuales son vendidos y utilizados como fuente

energética para compensar el dinero invertido.

La planta de metano obtiene un VAN positivo a partir del segundo afio, con una TIR del 0,60.
Esto se debe a que se maneja menor flujo de dinero, pues el metano producido es utilizado
Unicamente como fuente energética para la empresa, por lo que la inversién es considerada
mas segura. Por otro lado, la planta de FTS presenta un VAN positivo a partir del cuarto afio,
con una TIR de 0,22. Pese a tener una menor TIR que la planta de metanacion, se puede ver
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que el VAN es casi 7 veces mayor al de la planta de metanacion. Esto se debe a que se tiene
una mayor cantidad de dinero involucrado, llegando incluso a un VAN mayor a la inversion

inicial para un periodo de 10 afios (figura 5.21).

Cabe destacar que el gas producido por la planta de metano logré suplir el 66% del
requerimiento energético externo de la planta, correspondiente a 77000 Gcal (Mufioz, H.,
2021). El gas VAP2 presenta a un flujo masico de 17581 kg/h con un PCI de 8303,08 kcal/kg,
por ende, si se considera una eficiencia energética de la caldera del 70%, podria llegar a

cubrir:

kg kcal 1G 8400h Geal
17581 —-8303,08 . . —+ 0,7 = 858341 —
h kg 10°k 1 afio afio

Es decir, la planta FTS logra suplir completamente el requerimiento energético externo de la
planta para el flujo volumétrico de gas mezcla disefiado (21000 m3/h), aunque se aprecia un

claro exceso de energia generada.

En cuanto a riesgo econdmico, el proyecto de la planta de metano es mas seguro, tiene mayor
margen en la tasa interna de retorno y se produce un gas para ser utilizado dentro de la mima
industria. Por otro lado, la planta FTS presenta un mayor riesgo econémico ya que una parte
del gas producido es utilizado para suplir la energia dentro de la industria, pero el producto
liquido es considerado para ventas y depende del precio de petréleo en el tiempo. Ademas,
la TIR obtenida no es tan grande como la obtenida por Mufioz H. (2021). Si bien ambos
procesos son viables, la planta FTS es mas riesgosa, pero conlleva un mayor beneficio
monetario. El proyecto planteado en este estudio lograria suplir el 100% del requerimiento
energético de la planta y generaria ingresos extra a partir de la venta.

5.6. Comentarios y propuestas para mejorar el proyecto

Es importante tener en cuenta que para este estudio se realizaron algunas suposiciones, como
la densidad del catalizador que fue estimada a partir de una medicion experimental en el
laboratorio ya que no se contaba con informacién detallada del catalizador utilizado en los
estudios de Ojeda et al. (2010) y Gorimbo et al. (2018).
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El reactor FTS es modelado a base de una cinética propuesta en la literatura y datos
experimentales. Por lo anterior, la reaccion que ocurre en el reactor se rige completamente

por el modelo y las selectividades calculadas.

El flujo volumétrico inicial podria ser demasiado ya que se esta generando un excedente de
casi 10 veces el requerimiento externo energético para la Compafiia Siderdrgica de
Huachipato, por ende, se podria considerar la venta del excedente como combustible no puro,
pues tiene un 43,7% molar de metano, 34,6% de H», 17,5% molar de nitrogeno, y trazas de
CO, CO2, H20 e hidrocarburos. Aun asi, es mayormente metano ya que el nitrégeno es inerte,

pero el contenido de N2 y H> afectaria en el volumen de su almacenamiento para su venta.

El reactor simulado no oper6 con razones de H2/CO tipicas en la FTS, ya que no se pudo

disminuir lo suficiente. Para lograr menores razones de Ho/CO se recomienda:

e Combinar los gases residuales para obtener una mezcla con menor contenido de
hidrogeno, pues el gas de alto horno es rico en CO y CO, mientras que el gas de
coque es rico en CHa y Hz. No se implementd en este estudio debido a que se buscd
darle utilidad al gas mezcla directamente. Aun asi, para las condiciones de operacién
del reactor RWGS se simulo hasta obtener la proporcion adecuada de gas de alto
horno con gas de coqueria, para alcanzar una razon H,/CO=2 a la salida del reactor
RWGS. Se obtuvo que para una composicion de 70% del gas de coqueria y un 30%
del gas de alto horno se logr6 una razén Ho/CO de 1,98 a la salida del reactor RWGS.
Ademas, para el reactor FTS dimensionado en este estudio y operando a 230 °C logré
una conversion de CO del 98% molar. Es importante notar que estos resultados no
son del todo validos, pues con las proporciones requeridas de los gases residuales
(alto horno y coqueria) se obtiene un flujo de 52140 m3/h, lo que es aproximadamente
el doble del gas mezcla considerado en el estudio. Esto se traduciria en una mayor
pérdida de carga en el reactor y en mayores requerimientos energéticos y de tamafio
en los equipos. En el anexo G se puede encontrar una tabla con las composiciones
molares de las corrientes mas significativas.

e Implementar un método de separacion del hidrégeno del gas mezcla para que los
compresores requieran menos potencia para llegar a los 20 bar, ademas se obtendria

una menor razon Hz/CO para la FTS. Implementar la separacion del hidrégeno en la
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planta de FTS conllevaria un estudio extenso en la literatura sobre los distintos
métodos y condiciones para lograrlo. Ademas, el hidrégeno separado podria ser
utilizado en diversos procesos energéticos, incluido el suministro de energia eléctrica
para los mismos compresores. Llevar a cabo esta propuesta implicaria sumar costos
en la separacion, pero deberia ayudar a disminuir costos en la compresion del gas

porque el hidrogeno es un gas muy voluminoso.

Uno de los motivos para la seleccion de la FTS mediada por la RWGS corresponde al uso de
catalizadores de hierro, pues como se menciona en la seccion 4.2. un gran residuo de la
industria siderurgica corresponde al polvillo de alto horno el cual tiene una alta composicion
de hierro. Melo P. (2018) desarroll6 un catalizador a base de este polvillo, mediante varios
métodos de purificacion. Si bien el estudio se realiza con el fin de hidrogenar CO hacia
metano, también se podria estudiar la opcion de afadir promotores y caracteristicas al
catalizador para favorecer la reaccién hacia FTS. De todas maneras, los procesos que
conlleva el pretratamiento del polvillo sugieren que el precio establecido para el catalizador
podria ser subestimado y que por ende seria mas viable obtener el catalizador a partir de

hierro mediante un método convencional, o bien comprar un catalizador comercial.

93



6. Conclusiones

Se exploraron diversas vias para la valorizacion del gas mezcla, y se optd por enfocarse en
la sintesis de Fischer Tropsch (FTS) mediada por la reverse water gas shift (RWGS), debido
a las elevadas relaciones H2/CO y H/CO: presentes en el gas residual. La eleccion de los
hidrocarburos como productos finales se basd en sus ventajas en términos de valor
energético, facilidad de almacenamiento para su comercializacién posterior, y la idoneidad

del hierro como catalizador para la reaccion.

Se disefio un proceso que se centra en un reactor para la FTS y un reactor para la RWGS. El
analisis termodinamico revel6 que para la composicién del gas mezcla y las condiciones de
operacion estudiadas (150-450°C & 2,5-20 bar), se favorece completamente la formacion de
metano, por ende, se disefid un reactor FTS alejado del equilibrio termodinamico. El
dimensionamiento exitoso de este logrd una conversion del 98% en condiciones operativas
de 190°C y 20 bar, junto con una caida de presion de 5 bar, demostrando que es factible

producir hidrocarburos a partir del gas residual siderurgico “gas mezcla”.

Con respecto al reactor RWGS, este tiene lugar previo al reactor FTS en el proceso y se
observoé que para convertir la mayor cantidad posible de CO2 a CO se requieren temperaturas
elevadas. Para el proceso disefiado se requiere una presion de 20 bar y con ello se selecciona
una temperatura de 950°C para el reactor RWGS. A esta temperatura se consume casi por
completo el CO; y ademas se consume parte del CH4 contenido en el gas mezcla. El CHs es
consumido por la reaccion endotérmica de reformado de vapor. Estas dos reacciones

contribuyen a la formacion de CO, y, por ende, a la disminucién de la razén H2/CO.

El analisis financiero revel6 un Valor Actual Neto (VAN) positivo a partir del cuarto afio,
respaldado por una tasa interna de retorno (TIR) del 0,22. Estos resultados confirman la

viabilidad econdmica del proceso.

Al comparar con la planta de metanaciéon disefiada por Mufioz H. (2021), se concluye que, si
bien la planta FTS representa una inversion mas riesgosa, ofrece potencialmente una mayor
rentabilidad econémica. Esto se debido a que el gas producido satisface los requerimientos
energéticos de la industria Siderargica Huachipato y, ademas, genera ingresos mediante la

comercializacién de hidrocarburos liquidos.
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En conclusién, la FTS se muestra como una alternativa viable para la valorizacion del gas

mezcla en la Compafiia Siderdrgica de Huachipato.
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8. Anexos

A. Parédmetros cinéticos

El estudio de Ojeda et al. (2010) fue realizado a una sola temperatura de 235°C, pero ademas
se presentaron las barreras energeéticas de todas las reacciones involucradas en la cinética de
reaccion. Con esto, se obtuvieron las energias de activacion de los pasos cinéticamente

relevantes. Las tablas fueron las siguientes:

Figura 8.1. Energia de los caminos con minima energia para los pasos elementales de la FTS en catalizadores
de hierro con 0.5 ML de CO en la superficie. Ef, Er y AE corresponden a la barrera energética directa, inversa

y el calor de reaccion para cada paso elemental, extraido de Ojeda et al. (2010).

Elementary step Fe(1 10) with 0.5 ML CO coverage
Er (k] mol—1) E, (k] mol™1) AE (k] mol~1)

CO"+" - C+07 189 164 25
CO"+H" - COH™ +~ 156 184 -28
COH* + H®* — HCOH" +* 69 6 63
HCOH"+ " -+ CH™+OH" 63 89 -26
CO"+H™ - HCO™ +~ 89 12 i
HCO"+" - CH + O~ 76 70 6
HCO™+H™ — HCOH™ +~ 68 101 -33
HCO* + H® - CH,0" +~ 58 168 —-110
CH20"+" - CHy" + O 317 154 163
COH™ +" - C +0H" 157 101 56
C"+H" - CH +~ 74 104 -30
C(H"+H - CHy" +~ 35 32 3
Hy+2° > H +H" 46 a0 —44
0"+H - 0OH +~ 60 120 —B0
OH"+H™ - H20+ 27 70 161 -91
OH*+ 0H* - H, 0™+ O~ 53 114 —-B1
CO"+0" - COy+ 27 61 256 -195
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Figura 8.2. Energias de adsorcion de varios intermediarios relevantes en la FTS con un cubrimiento de 0.5
ML de CO en catalizadores de hierro, extraido de Ojeda et al. (2010).

Species Adsorption energy (k] mol ')
Clean 0.5 ML CO*

C ~730 —657
0 —584 —473
co -193 —81
Co, —48 ~15
H —289 —246
Ha -30 ~0
CH —660 —566
CH» —-413 —296
OH —366 —285
H,0 -33 —69
HCO —291 —108
COH —455 —361
HCOH -320 -193
CH,0 -151 —36

Ya que el modelo considera dos caminos para la hidrogenacién de CO, se selecciona la
barrera energética para el paso cinéticamente relevante de cada camino y es considerada

como la energia de activacion.
HCO % +H * > HCOH * + * E, = 68 kJ /mol
CO*+ x> C*+0 * E, =189 k] /mol

Para la especie mas abundante en la superficie se selecciona la energia de adsorcion de la
tabla 8.2.

CO +x o CO * AH,4; = —81 kJ /mol

Luego, se obtuvieron los valores preexponenciales para las energias de activacion mediante

la ecuacion de Arrhenius:

o _E L
ot

Reemplazando para el paso 7 cinéticamente relevante,

. kmol
ko, =437 10~8

s+ kg de catalizador - Pa?
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Para el paso 3 se hace lo mismo. Luego para el CO en superficie, se utiliza la siguiente

ecuacion:
B;
ani =Ai +?+ CilnT+Dl-T

Obteniendo,

A= —33,26,B=9742,60yC =D =0
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B. Modelo modificado ASF

Del estudio de Gorimbo et al. (2018) se seleccionaron los siguientes datos experimentales

Tabla 8.1. Datos experimentales extraidos de Gorimbo et al. (2018) para un catalizador de hierro reducido

previamente con hidrogeno.

Selectividad
Presion ) _

(bar) Componente | Parafinas| Olefinas total
CO2 - - 0,1994
CH4 0,1270 - 0,1270
C2 0,0266 0,0176 0,0442
20,85 C3 0,0040 0,0773 0,0813
C4 0,0294 0,0428 0,0722
C5 0,0113 0,0356 0,0469
C5+ - - 0,4653

Se calcul6 la fraccion molar del hidrocarburo n como:

Se,
Yn = Suc

Donde y, es la fraccion molar del hidrocarburo con n carbonos, S es la selectividad del

hidrocarburo con n carbonos y Sy es la selectividad del total de hidrocarburos generados.

Se obtienen las siguientes fracciones molares:

Luego se sigue el procedimiento sefialado por Fortsch et al. (2015) para ver si se puede aplicar
directamente el modelo ASF, esto consiste en obtener el logaritmo natural de las fracciones

molares, en caso de obtener una linea recta es correcto utilizar el modelo ASF.
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Figura 8.3. Logaritmo natural de las fracciones molares de las cadenas desde 1 hasta 5 carbonos.
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Como se puede ver la linea no es recta. Por ende, se utilizaron las ecuaciones mencionadas

en la seccion 3.2.3. El parametro a se obtiene de la siguiente ecuacion:

- Id(ln(y))l
dn

Donde d(lz—fly)) es la pendiente de la recta que se deberia formar por la distribucion ASF. Asi,

a = exp[—0.229] = 0,8
Luego se calcularon los otros dos parametros utilizando las ecuaciones 3.2 y 3.3.
yi=1l—a-(1-vy)

L 1-F
1-p-(1-

y2=0-a) «a a)-(l—y)

Se obtieneny = 0,012y 8 = 0,74

Con los parametros calculados se procedid a calcular la fraccion molar de las cadenas hasta
el carbono 30 (cubriendo casi el 100% del total de HC producidos) y fue graficado junto al

modelo de ASF vy los valores experimentales para notar sus diferencias:
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Figura 8.4. Distribucion de hidrocarburos producidos a partir de la FTS.
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Se puede notar que tanto para el C1y C2 el modelo lo predice muy bien, en cuanto al C3, C4
y C5 los sobre predice y se podria extrapolar a que predice menor fraccion molar de las
cadenas mas largas (C10+) ya que en realidad se producen menos hidrocarburos de bajo

numero de cadena y esta produccion se debe suplir en algun lado.
Cabe decir que hasta el carbono 20 se cubre un 98.72% del total de hidrocarburos producidos.

Luego, como ya se menciond en la seccion de la cinética de reaccion, se multiplicaron las
fracciones molares por la constante preexponencial de la cinética FTS. Se obtuvieron las
siguientes constantes preexponenciales para cada formacién de hidrocarburos con n

carbonos:
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Tabla 8.2. Valor preexponencial de la constante de velocidad para todas las cadenas de carbono consideradas

en el estudio.
Numero | Preexponencial Ka
de (kmol/s*kg de
carbono Fe*Pan2)
1 9,16E-09
2 2,15E-09
3 6,48E-09
4 5,18E-09
5) 4,14E-09
6 3,32E-09
7 2,65E-09
8 2,12E-09
9 1,70E-09
10 1,36E-09
11 1,09E-09
12 8,69E-10
13 6,95E-10
14 5,56E-10
15 4,45E-10
16 3,56E-10
17 2,85E-10
18 2,28E-10
19 1,82E-10
20 1,46E-10
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C. Dimensionamiento del reactor
La funcion solver se utilizaba fijando la casilla de diferencia de presion, ingresando un valor
para el largo del reactor, obteniendo la velocidad superficial que se utilizé para calcular el

numero de tubos y la masa del catalizador. La ecuacién de ergun es la siguiente:

AP, 1—gp)? ‘U 1—¢ " U?
lecho _ 150_( 3b) By, 4175 3blpg 0
L; Em ((pp. dp) p @, - d,

A modo de ejemplo, se resuelve la ecuacion para una longitud de 1.53m y una caida de 5
bar. Los datos necesarios para el dimensionamiento del reactor de 1.53m se presentan en la
tabla 8.3.

Tabla 8.3. Variables y propiedades necesarias para el dimensionamiento del reactor utilizando la ecuacion de

Ergun.
Densidad del
) 1340
catalizador (kg/m?®)
Diametro de particula
0,0025
(m)
® (esfericidad) 1
&, (fraccioén de vacio) 0,358
d; (m) 0,0359
Area transversal (m?) 0,0010
densidad del gas
11,70
(kg/m?®)
Viscosidad (kg/m s) 2,07E-05
P in (bar) 20
AP (bar) 5
L (m) 1,53

Reemplazando en la ecuacion de Ergun,

5 (1-0,358)% 2,07-107° -y,
1,53 0,3583 (1-0,0025)2

1-0,358 1340 - u,>
0,358% 1-0,0025

+ 1,75 -
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Luego,
m
Uy, = 1,67 ?

Luego se obtiene el numero de tubos reemplazando la velocidad en la siguiente ecuacién:

4
_At'nt

Up

Es decir,

14 4.V 4-1,15

= = = 680
m-d2-u, m- 003592 1,67

ny =
t At'uo

Finalmente, la masa del catalizador es obtenida de la siguiente ecuacion:
Mear = Pear Ve (1 —&p) *Ne = pear Ap Ly (1 — &) -y
Es decir,

T d,’ - 0,03592
Meat = Peat "~ Lo (1= ) "mp = 1340 - ———-1,53 - (1 - 0,358) - 680

Mg = 906 kg
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D. Coeficiente de transferencia de calor del reactor

La obtencion de la conductividad térmica del centro A, es explicada por Brunner et al. (2012)
y se puede calcular como la suma de la fase dindmica y sélida. Este considera en la fase
dindmica la contribucion liquida y gaseosa, y en la fase solida al catalizador. La ecuacion

4.19 se utiliza para calcular el A..
Ae=27+2+2°
Brunner et al (2012) consideran que la fase solida se puede obtener por la siguiente relacion:
A5 =15-2

Ademas, la fase dinamica (gaseosa y liquida) se puede obtener de la conductividad térmica
de cada fase (1), nimeros adimensionales y una constante que depende de la geometria del

catalizador (af).
Ac=(aB)g Ay Rey-Pry+ (af), A - Re, - Pt

[{P)

Los subindices “g” y “I” corresponden a la fase gaseosa o liquida respectivamente. Re es el

numero de Reynolds y Pr es el nimero de Prandtl, estos son obtenidos por las siguientes

ecuaciones.
G, d
g p
Reg =
u
Cpag U
pr, = 29
g
Ag

G es el flujo masico superficial, c,, la capacidad calorifica especifica, d,, es el diametro del

pellet/particula y u es la viscosidad del fluido. Para el liquido son las mismas relaciones,

pero con las caracteristicas del liquido.

Se presenta una tabla con las constantes necesarias para obtener af8 para 3 valores de

didmetro de pellet:
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Tabla 8.4. Valores de las constantes utilizadas para el calculo de transferencia de calor segun su d,,.

(aB),

a b

d, (m) | (aB)yg

0,0012 0,412 | 0,201 | 0,0283

0,0026 0,334 | 0,167 | 0,0134

0,0043 0,29 0,152 | 0,00632

(af); se obtiene de la siguiente ecuacion
(@f);=a-(1+b-Rey)

El didmetro de particula es de 0.0025m por lo que se interpola para obtener un valor de

(aﬁ)g, a'y b para el diametro mencionado. Ademas, el coeficiente de transferencia de calor

del centro del lecho es finalmente expresado por la siguiente ecuacion:
AC = (aﬁ)g . Gg ' Cp,g . dp + (aﬁ)l . Gl . Cp,l ' dp +15- Al

La capacidad de calor especifica es obtenida del NIST hasta el decano, pues no posee datos
para hidrocarburos mas pesados, y el resto se obtuvo del Perry. La conductividad térmica del
gas también fue obtenida del NIST, pero no se considerd para cadenas mas larga pues sus

concentraciones son muy pequefias en los productos.
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Tabla 8.5. Propiedades fisicoquimicas de los compuestos presentes en el proceso.

Compuesto | Cp (J/kg K) | A (W/m K)
H: 14639 0,26236
02 1063 0,037853
N2 1071 0,03675
CO 2843 0,063837
CO2 2528 0,0049663
CH4 2168 0,045736

C2oHs 3266 0,66039
CaoH4 2499 0,044322
H20 2559 0,04118
CsHs 2620 0,039971
CsH1o 3018 0,080884
CsH12 2788 0,077773
CeHu14 2742 0,080786
C7H1e 2720 0,090345
CsHas 2926 0,09152
CoH2o 2564 -
CioH22 2561 -
C1H24 2615 -
C12H26 2617 -
Ci3Hzs 2617 -
C14Hzo 2616 -
CisHs2 2616 -
CieHas 2358 -
Ci7Hzs 2356 -
CigHss 2615 -

Luego, las propiedades son ponderadas con la composicion masica a lo largo del reactor.
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Tabla 8.6. Propiedades fisicoquimicas de los compuestos a lo largo del reactor y su promedio.

L (m) (V\i)l::K) Agas (W/mK) | Cpl (J/kg K) | Cpg (J/kg K)
0 0,000 0,075 0 2825
0,153 0,002 0,102 99 2733
0,306 0,003 0,126 189 2649
0,459 0,005 0,148 270 2574
0,612 0,006 0,166 338 2511
0,765 0,007 0,181 391 2461
0,918 0,007 0,191 429 2426
1,071 0,008 0,197 454 2403
1,224 0,008 0,201 468 2390
1,377 0,008 0,203 476 2383
1,53 0,008 0,205 480 2379
Promedio: 0,006 0,163 327 2521

Con los valores para el presente estudio, se obtiene:

A =0,3531-7,76 - 2521 -0,0025 4+ 3,06-1,08 - 327 - 0,0025 + 1,5- 0,006
A. =20 w
c " m-K

Siguiendo el procedimiento de Burnner et al. (2012), el coeficiente de transferencia de calor

de la pared h,, es obtenido mediante la siguiente ecuacion.

10212 03329 py g
p = RE . d, Tg " ey

Donde A.° es la conductividad térmica del centro solido (catalizador), d, es el diametro del

tubo, A, es la conductividad térmica del gas, Pr, es el nimero de Prandtl del gas y Re es el

numero de Reynolds del gas.
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Para el coeficiente de transferencia de calor de la pared se obtienen los numeros

adimensionales
Re, = 937,8
Pr, = 0,3198

Luego,

1021 A 0332 py g

_— , P — T, " e

P FRE a, "9 "

~10,21-0,009
P 0,0359%/3

)

3
-0,3198-937,8

+0,033-0’0025

h, = 890,90 W/m?-K

Finalmente, se obtiene U:

=(t5)
h, 82

U=742W/m? K
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E. Dimensionamiento de los equipos

e Primer compresor

Se define una razén de presiones que se debe cumplir para todos los compresores, esta es:

P, P
2 _Th+r _ 14
Py B

Ademas, se calcula la temperatura a la salida del compresor con k=1,34 (razon cp/cv) y T; =
15°C = 288 K.

k-1

pZ)T 0,34

T2=T1-< = 288-1,4134 = 315
P1

Luego, con R=8,314 J/mol K y una eficiencia del 85% se obtiene:

k-1
. k P2\ k 1
Wcompresorl =n-R-T;- (m) : (E) -1 E

Weompresor1 = 629.096 W

Para el suministro asociado a 1 compresor se calculé la potencia que requeriria un compresor

en un afo (8400h) y se multiplico por el costo de la electricidad.

Corr = 629096 W - 8400h - = - 70952 _ 369.908 USD /a
sc1 = 106 mwn - 2% /ano

El procedimiento se repite para los 6 compresores.
e Intercambiador de calor C-3

Se obtuvo el calor de la simulacion aspen, el coeficiente de transferencia de calor se supuso
como 0.2 y se basé en los valores sugeridos por Kern (1999). La temperatura de salida del

gas se supuso como 350°C.

_U-LMTD

Q
0234195 _
~ 675896
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El célculo del suministro para este intercambiador se realizd suponiendo que se alimenta agua
refrigerante a 17 bar y 15°C y esta sale a 280°C, ya que el vapor a estas condiciones es
utilizado por la Compafiia Siderurgica Huachipato. Considerando que la vaporizacion ocurre
a los 204°C se calcula el flujo volumétrico:

(cpug ATy + AHyap + Cppap * AT)

n

B 6758,96
~ (0,0799 - 189 + 34,638 + 0,0484 - 76)

n = 168,73 mol/s

Ademas,

. n-PM 168,73 -18
= ( ) =0,0033m3/s

1000 - p - 1000 - 929,715
Las capacidades calorificas y la entalpia de vaporizacion son obtenidas del NIST. Para el
agua suministrada al reactor FTS se realiza la misma metodologia de célculo, pero con un

agua de refrigeracion a 15bar, pues tiene una temperatura de ebullicién de 180°C y el reactor
opera a 190°C.

Para el C-1 donde se requiere calentar el gas mezcla, se asume un vapor calentado a 500°C

por el exceso de gas coque de la planta y una eficiencia del 80% para la caldera.

. Q _ 2261,126
" PCI-AT-n  20292-200-0,8

= 0,000696 m3/s
Para el calculo del suministro del reactor RWGS se realiza el mismo procedimiento, pero
para aumentar la temperatura de 700°C hasta 950°C.

e Reactor RWGS

Es necesario suministrar calor para aumentar la temperatura, para esto se obtuvo la capacidad
calorifica ponderando las capacidades individuales con la composicion molar del gas previo

al reactor y el flujo molar se obtuvo de aspen.
Q =n"¢pgas AT

Q = 608,966 - 27,77 - 250 = 4227 kj /s
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Separador

Se utiliza el flujo del liquido que es separado con un tiempo de residencia de 5min, ademas

se considera que L=3D. Para el separador F-1 se obtiene.

V=V-t =682-0083=0,568m3

p="12%_ 043
- Jay T

L=129m

Bomba para C-3
Se utiliza directamente la ecuacion 4.27, el peso especifico es obtenido de Mott &
Robert (2006).
hg-y-V
Nbomba

1600-9,81-0,0033
Wbomba,CS = 0.75 = 68 kW

Luego, para el suministro de energia eléctrica se realiza el mismo procedimiento que

Wbomba,C3 =

en el compresor. Se obtiene:

M USD )
Csp,cs = 68000 W - 8400k ==+ 70 - = 39.984 USD /aiio

Reactor FTS

Con las dimensiones obtenidas previamente, se calcula el area superficial para un

tubo, multiplicandola por la cantidad total.
Apprs =m-D-L-n, = 3,1415-0,0359 - 1,53 - 678 = 117 m?
Ademas, se obtiene el costo del catalizador multiplicando la masa por el costo.
Coge = 900 - 14 = 12.600 USD

Se asume una vida util del catalizador de un afio.
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F. Factores de correccion Guthrie

Aio
2020
2018
2016
2015
2014
2013
2012
2011
2010
2009

Tabla 8.7. indices Marshall & Swift.

Valor Ao Valor

1.700 2007 1353,8
1638,2 2006 1274,8
1582,3 2005 1218,0
1598,1 2004 1133,2
1566,9 2003 11131
1552,8 2002 1096,4
1536,5 2001 1094,5
1476,7 2000 1069,9
1446,5 1999 1062,3
1487,2 1998 1061,8

Intercambiadores de calor:

Afio
1996
1995
1994
1993
1992
1991
1990
1989
1988
1987

Valor
1036,0
1020,4
985,0
958,0
939,8
928,5
910,2
886,5
841,4
806,9

Tabla 8.8. Factor de correccion por el tipo de intercambiador de calor.

Tipo de intercambiador Fd
Kettle 1,37

Cabezal flotante 1
Tuboen U 0,85
Tubo fijo 0,62
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Tabla 8.9. Factor de correccion por la presion maxima admitida.

Presion

méaxima Fp
(psi)
150 1
300 1,07
400 1,11
800 1,26
1000 1,33

Tabla 8.10. Factor de correccion por el material del intercambiador de calor.

Material carcaza/tubos Fm

CS/CS 1
CS/BRONCE -

CS/Mo 2,42

CS/SS 2,29

SS/SS 3,16

CS/Monel 3,76

Monel/Monel 4,67

TIUTI 11,10

Hornos cilindricos:

Tabla 8.11. Factores de correccion por el tipo de horno, el material del tubo radiante y la presion méxima

admitida.

Tipo de horno Fd Material del tubo radiante Fm Presion (psi) Fp
Cilindrico 1,00 CS 1,00 500 1,00
Dowtherm 1,33 CR/MO 1,26 1000 1,15

SS 1,43 1500 1,27
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Compresores de gas:

Tabla 8.11. Factores de correccion por el tipo compresor.

Tipo de compresor Fd
Centrifugo/motor 1,00
Reciproco/vapor 1,25

Centrifugo/turbina 1,01
Reciproco/motor 0,96

Reciproco/gas 1,66

Recipientes a presion:

Tabla 8.12. Factores de correccion por el material del recipiente.

Material

CS

SS

MONEL

Tl

Fmd

1,00

2,79

3,60

8,45

Tabla 8.13. Factores de correccion por la presion maxima admitida.

Presion

] _ 50 | 100 | 200 | 300 | 400 | 500 | 600 | 700 | 800 | 900 | 1000
maxima (psi)

Fp 1,00 | 1,19 | 1,51 | 1,83 | 2,14 | 2,46 | 2,77 | 3,09 | 3,40 | 3,72 | 4,04
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G. Graficos de apoyo

Para la produccién de metanol en un reactor de equilibrio termodinamico bajo la ecuacién de
estado SRK se obtuvieron los siguientes gréficos:

Figura 8.5. Produccion de metanol, conversion de CO y conversion de CO; en base a la razén CO,/CO,+CO

alimentada utilizando una ecuacién de estado del tipo SRK.
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Tabla 8.14. Fraccion molar de todos los compuestos considerados en las corrientes producidas.

Compuesto| AGUA | VAP2 | LIQ
H2 0,0000014| 0,346 | 0,004
02 0,0000000| 0,000 | 0,000
N2 0,0000004| 0,175 | 0,005
CcO 0,0000000| 0,004 | 0,000

CO2 0,0000012| 0,006 | 0,001

CHs 0,0000090| 0,437 | 0,032
C2Hs 0,0000001| 0,003 | 0,001
C2Hs  |0,0000000| 0,000 | 0,000

H20 0,9999879| 0,004 | 0,021
CsHs 0,0000000| 0,009 | 0,010
CsH1o |0,0000000| 0,007 | 0,024
CsHy> | 0,0000000| 0,005 | 0,051
CeH1s4 | 0,0000000| 0,003 | 0,089
CsHis |0,0000000| 0,001 | 0,116
CgHig | 0,0000000| 0,000 | 0,120
CoHx | 0,0000000| 0,000 | 0,107
CioH22 | 0,0000000| 0,000 | 0,090
CuH24 | 0,0000000| 0,000 | 0,073
Ci2H2s | 0,0000000| 0,000 | 0,059
Ci3Hzg | 0,0000000| 0,000 | 0,047
CuHso | 0,0000000| 0,000 | 0,038
CisHs2 | 0,0000000| 0,000 | 0,030
CiHzs | 0,0000000| 0,000 | 0,024
Ci7Hss | 0,0000000| 0,000 | 0,019
CigHzg |0,0000000| 0,000 | 0,015
Ci9H4 | 0,0000000| 0,000 | 0,012
C2Hs2 | 0,0000000| 0,000 | 0,010
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Tabla 8.15. Fraccion molar de todos los compuestos en las corrientes mas significativas para un gas mezcla

con 70% de cas de coque y 30% de gas de alto horno.

Compuesto Gas -m-ezcla Salida reactor Salida VAP? L1O
modificado RWGS reactor FTS

H2 0,4185 0,454 0,032 0,05046 | 0,00058
O2 0,00475 0,000 0,000 0,00000 | 0,00000
N2 0,18075 0,160 0,274 0,43738 | 0,01342
CcO 0,11725 0,230 0,005 0,00864 | 0,00026
COz 0,08225 0,006 0,043 0,06767 | 0,01539
CHa 0,1764 0,133 0,242 0,38636 | 0,02836
C2Hs 0,0201 0,000 0,003 0,00541 | 0,00194
CaHy 0 0,000 0,000 0,00009 | 0,00002
H20 0 0,017 0,350 0,00426 | 0,01982
CsHs 0 0,000 0,010 0,01551 | 0,01742
CsH1o 0 0,000 0,008 0,01130 | 0,03929
CsH12 0 0,000 0,007 0,00717 | 0,07399
CeHua 0 0,000 0,005 0,00359 | 0,10888
C7H1s 0 0,000 0,004 0,00143 | 0,11988
CsHis 0 0,000 0,003 0,00050 | 0,11065
CoH2o 0 0,000 0,003 0,00015 | 0,09388
CioH22 0 0,000 0,002 0,00005 | 0,07727
Ci1H24 0 0,000 0,002 0,00002 | 0,06241
Ci2H2s 0 0,000 0,001 0,00001 | 0,04994
CisHzs 0 0,000 0,001 0,00000 | 0,04000
Ci4H30 0 0,000 0,001 0,00000 | 0,03202
CisHz2 0 0,000 0,001 0,00000 | 0,02563
Ci6H3a 0 0,000 0,001 0,00000 | 0,02051
Ci7Hzs 0 0,000 0,000 0,00000 | 0,01642
CigHass 0 0,000 0,000 0,00000 | 0,01313
Ci9Hao 0 0,000 0,000 0,00000 | 0,01048
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CooHa2

0,000

0,000

‘ 0,00000 ’ 0,00841 ‘

Tabla 8.16. Flujo volumétrico y PCI de los productos para un gas mezcla modificado

VAP2 LIQ
Flujo
volumétrico| 3825,3 17,7
(m3/h)
PCI
4325,1 9274,7
(kcal/kg)

129



