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RESUMEN

El presente trabajo de titulacion tiene como objetivo el simular el proceso de obtencion de metanol
partir de biogas mediante el proceso de hidrogenacion directa del gas de sintesis producido a partir
del reformado de biogas. Para el desarrollo de este trabajo se realiz6 una revision bibliogréfica
completa de donde se seleccion tres esquemas de produccion, dos esquemas complejos basados
trabajo de Ghosh y otro mas simple basado en Santos, Santos y Prata . Se realiz6 la simulacion
de los tres esquemas de produccién en el software DWSIM con los parametros especificados por
cada autor. Posteriormente se valido los resultados en base al flujo de metanol obtenido en cada
planta mediante el calculo del error porcentual de cada uno. Luego se realizd el analisis de
sensibilidad en la planta piloto donde se modifico distintos pardmetros relacionados con el
proceso para verificar la influencia que estos presentan sobre la produccién de metanol.
Finalmente se compararon las conversiones, flujos de metanol, pureza del metanol y consumos
energéticos para los diferentes esquemas. Se encuentra que la planta que opera a nivel industrial
utilizando dos reactores presenta un mayor desempefio dentro de los tres esquemas analizados,
esto en base a su mayor produccion y pureza de metanol obtenidas como resultado de la
simulacion. Se recomienda realizar un andlisis pitch sobre el esquema basico de produccidn para

analizar la posibilidad de disminuir los consumos de calentamiento dentro del esquema.

Palabras clave: < INGENIERIA Y TECNOLOGIA QUIMICA >, < DWSIM (SOFTWARE) >, <
BIOGAS >, < PRODUCCION DE METANOL >, < SIMULACION >
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SUMMARY

The aim of this work is to simulate the process of obtaining methanol from
biogas by means of the direct hydrogenation of synthesis gas produced from
biogas reforming. To carry out this work, a complete bibliographic review was
implemented, where three production schemes were selected, two complex
schemes based on Ghosh's work and a simpler one based on Santos, Santos
and Prata. The simulation of the three production schemes was carried out in
the DWSIM software with the parameters specified by each author.
Subsequently, the results were validated based on the methanol flow obtained
in each plant by calculating the percentage error of each one. Then, the
sensitivity analysis was carried out in the pilot plant where different parameters
related to the process were modified in order to verify the influence that these
parameters present on the production of methanol. Finally, conversions,
methanol fluxes, methanol purity and energy consumption were compared
among the different schemes. It is found that the plant that operates at an
industrial level using two reactors presents a higher performance within the
three schemes analyzed, this based on its higher production and purity of
methanol obtained as a result of the simulation. It isrecommended to carry out
a pitch analysis on the basic production scheme in order to analyze the

possibility of reducing heating consumption within the scheme.

Keywords: <ENGINEERING AND CHEMICALTECHNOLOGY>,
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CAPITULO I

1 INTRODUCCION
1.1 Antecedentes

La busqueda por el desarrollo de fuentes limpias de energia y materiales han ido creciendo de
manera considerable en el territorio ecuatoriano. Como un ejemplo del primero podemos tomar
las instalaciones de energias alternativas desarrolladas hasta el 2012, estas se presentan en forma
de centrales hidroeléctricas y parques edlicos, de estos las hidroeléctricas de Paute Molino (1
100MW), Mazar (160MW), San Francisco (230MW), Marcel Laniado de Wind (213MW),
Agoyén (156MW) y Pucara (73MW) representan el 83 % de la capacidad energética del pais(Soria
etal. 2013). Por otro lado en cuanto a la obtencion de materiales limpios no se han desarrollado
procesos a gran escala considerables, Unicamente se han implementado proceso de reciclaje a

escalas piloto, llegando a reciclar un poco menos del 10% de los desechos generados(Vistazo 2020).

La agricultura es la sexta actividad econdmica mas importante para el pais, representando el 8%
del producto interno bruto. Cada dia esta actividad crece méas y con ella crece los desechos
generados por esta actividad, asi como los residuos generados por los consumidores finales de los
productos de esta. Estos desechos son dificiles de manejar y muchas veces Gnicamente terminan
en un relleno sanitario donde no se les dard un ningn uso en especial. Estos desechos pueden ser
utilizados para obtener biogas mediante un mecanismo de digestién anaerobia contribuyendo de

esta forma al desarrollo de energias alternativas(Chiriboga 2010).

Si bien el biogéas puede contribuir al desarrollo energético del pais este también puede ser utilizado
como fuente para obtener otros compuestos quimicos como el metanol, lo que podria reducir de
manera considerable las importaciones de este compuesto al pais y ayudar a mejorar la economia

de este.



1.2 Planteamiento del Problema

El crecimiento de la poblacion mundial trae consigo una elevacion en el consumo de los recursos
naturales. Estos ultimos son utilizados para satisfacer las necesidades de los seres humanos, para
lograr esto Gltimo se hace un alto uso energético, asi como compuestos quimicos
especializados(Navarro Puyuelo et al. 2017). El petrdleo ha sido el principal recurso natural explotado
por el ser humano ya que su versatilidad permite obtener compuestos quimicos de gran valor
industrial y también combustibles que aportan energia para las actividades humanas(Mufioz et al.

2011a).

A pesar de ser un valioso recurso natural el petr6leo es un recurso no renovable y su
disponibilidad cada vez es menor, se prevé que solo estara disponible por un par de décadas
mas(Im-orb etal. 2020). Por otra parte, el uso de combustibles fdsiles contribuye al efecto
invernadero debido a que su combustion genera principalmente monoxido y dioxido de carbono
principalmente, junto con trazas de otros compuestos como NOx y SOx los cuales provocan
efectos adversos a la capa atmosférica. A las emisiones producidas por el uso de combustibles
fosiles se le suma los desechos generados por las actividades humanas. Dentro de estas la
industria agricola y ganadera generan un alto impacto ambiental ya que a las emisiones
relacionadas con el uso de combustibles se les debe afiadir las emisiones relacionadas con el uso
de fertilizantes, desechos generados tanto por animales como por vegetacion muerta y finalmente
los desechos que genera el consumidor final(Navarro Puyuelo et al. 2017; Arce 2011). Por todos estos
motivos se ha buscado a partir de la década de los 2000 crear procesos mas eficientes que

minimicen los impactos ambientales(Stiirmer et al. 2021).

Dentro de las estrategias mas estudiadas para la minimizacion de las emisiones atmosféricas se
encuentra el desarrollo de biogés. Este producto es altamente valioso ya que se obtiene
directamente por la digestidn anaerobia de la materia organica, por lo que es posible obtenerlo a
partir de desechos agricolas. Otra ventaja que presenta el biogas es que es tico en metano y
diéxido de carbono por lo que puede ser utilizado como un vector energético, la cual es
practicamente su Unica aplicacién actualmente(Augelletti et al. 2020). A pesar de los beneficios que
presenta el biogas este no puede competir directamente con grandes petroleras, pues estas
producen compuestos adicionales a mas de combustibles lo cual representa una gran ventaja de
inversion frente al desarrollo de una instalacién de produccién de biogas. Por lo que se vuelve
necesario el disefiar procesos en los cuales se pueda convertir el biogas en otros compuestos

guimicos ademas de aquellos con alto potencial energético.



1.3 Justificacion del Proyecto

El disefio de procesos industriales eficientes es una rama de aplicacion directa del ingeniero
quimico. Este ultimo se encarga mediante el modelamiento matematico y simulaciones con
software asistido puede evaluar el desempefio de los procesos sin necesidad de realizar grandes
inversiones y el gasto de materias primas valiosas y de dificil obtencién con una precision

razonable.

Tal como se ha mencionado anteriormente los trabajos enfocados a la utilizacion del biogas como
materia prima para la obtencion de otros productos quimicos es escaso. Es por esto que el
desarrollo de este proyecto esta enfocado a la obtencion de metanol, el cual es un compuesto
quimico de alto valor industrial. Este es utilizado ampliamente tanto para obtener otros
compuestos quimicos como el dimetil éter, el cloro metano y &cido acético(Leonzio et al. 2019).
También puede ser utilizado como vector energético o como un acumulador de hidrogeno. A
pesar de ser obtenido principalmente a partir del gas natural lo cierto es que el metanol puede ser
obtenido a partir de cualquier fuente de carbono, por lo que es posible su obtencion a partir del
biogas ya que este es tiene un alto contenido de carbono (60% CHay 40%CO2)(Fu et al. 2020)(Santos

etal. 2018).

A pesar del potencial uso que presenta el biogas para la obtencidn de metanol es necesario evaluar
diferentes rutas de obtencién de metanol mediante el uso de diferentes esquemas. Desde el punto
de vista de laingenieria es necesario el desarrollo del esquema de produccion optimo de tal forma
gue se obtenga el maximo rendimiento posible, lo cual es el objetivo de este trabajo. De esta
forma este proyecto puede ser utilizado como una fuente de consulta para la implementacion de
una planta a escala piloto o industrial, asi como una fuente de consulta para profesionales o
estudiantes interesados en el desarrollo de futuras propuestas tecnoldgicas relacionadas con el

uso de biogas.



1.4 Objetivos
1.4.1 Objetivo General

Simular un proceso de obtencidn de metanol a partir de biogas utilizando diferentes esquemas de

produccion.
1.4.2 Objetivos Especificos

- Determinar los parametros de operaciéon para los distintos esquemas de produccion de
metanol.

- Analizar el desempefio de los distintos esquemas mediante los cuales se produce metanol.

- Validar los resultados obtenidos por la simulacién con base a informacidn bibliogréfica.

- Realizar un analisis de sensibilidad para determinar las variables de disefio que mas afectan

a la produccién de metanol.
1.5 Alcance

Este proyecto tiene como finalidad la evaluacion de porcentaje de conversion a metanol de
diferentes esquemas de produccién de metanol a partir de biogas, asi como el andlisis de la
influencia de diferentes parametros de proceso que mayor influencia presentan dentro de la

produccion de metanol mediante una simulacion en el software DWSIM.



CAPITULO II

2. MARCO TEORICO REFERENCIAL
2.1 Estado del Arte

La obtencién de metanol a partir del biogas es posible mediante el uso de microorganismos que
utilicen el metano como fuente de carbono. Patel etal. 2018 utilizando cultivos de los
metanotrofos: methylocella tundrae, methyloferula stellata, y methylomonas methanica |,
estudian los efectos de utilizar estos cultivos de manera individual y combinada para poder
mejorar la obtencion de metanol a partir de biogas. Para realizar este estudio se utilizd biogas
simulado, es decir una mezcla de metano, diéxido de carbono e hidrogeno con una concentracion
en volumen de metano del 30%. Por otra parte, las colonias de bacterias metanotrofas se
utilizaron de dos formas, en una incubacién libre y en una incubacion encapsulada. Para la
incubacion encapsulada se emple6 2% de alginato con silica-gel. El estudio realizado muestra
que se obtuvo una produccion maxima de metanol para las colonias combinadas de metanotrofos,

obteniendo una produccién maxima de metanol mejoré a 8,66, 8,45y 9,65 mM.

Patel etal. (2020), en un segundo estudio utiliza methylomicrobium album y methyloferula
stellata encapsulados en alginato y en alcohol polivinilico para mejorar la produccién de metanol
a partir de biogas simulado. Se realiz6 una variacién en la composicién de la matriz del material
encapsulante lo cual arrojo una composicion de alginato del 2% y alcohol polivinilico del 10%,
obteniéndose un rendimiento del 80.6% y 88.7%. Para el estudio del a produccion de metanol se
utiliz6 biogas simulado, una corriente de alimento que contiene metano y diéxido de carbono a
diferentes proporciones (4:1,3:1,2:1,3: 2y 1: 1) y se incub6 durante 24 ha 30 ° C y a velocidad
de agitacion de 150 rpm. Ademas, se evalud el efecto de la concentracion de vectores de CH4
(aceites de parafina y silicona, 2,5-15%) con un tiempo de incubacién de 96 horas con biogas
simulado en proporcion 2:1. El uso de estos vectores muestra un incremento de 1.7 veces en

cuanto a la produccion de metanol, y la maxima produccion obtenida fue de 7.46 mM.

Baena-Moreno et al. 2020, realizan un estudio de la posibilidad de mejora del biogas, removiendo
CO; para posteriormente ser transformado en metanol, esto como una alternativa al proceso que
méas ampliamente se ha aplicado para el uso de biogas, en el cual Gnicamente se remueve el
diéxido de carbono para obtener biometano (98% metano). El proceso base estudiado involucra
la produccidn de metanol a partir del didxido y mondxido de carbono separado del biogas, de tal
forma que se obtiene metano y metanol del proceso. Para esto se estudio diferentes flujos de
alimentacion de biogas 100, 250, 500, and 1000 m? /h en 15 escenarios de simulacion diferentes,

asi también se realizado un analisis de sensibilidad donde se analiza la influencia del precio de



la electricidad, precio del biometanol obtenido y el precio del gas natural. Finalmente se analiza
la posibilidad de obtener subsidios del gobierno para poder hacer el proyecto econémicamente
viable. Las simulaciones efectuadas muestran que las plantas con capacidad de procesamiento de
500 y 1000 m®h son las mas adecuadas para operar siempre y cuando se tenga un subsidio
energético de 40 y 20 €/MW. También se concluye que para que el proyecto sea rentable es
necesario una gran produccion de biometanol, por otra parte, el analisis de sensibilidad muestra
que los precios de electricidad, gas natural y biometanol influyen considerablemente sobre la
rentabilidad del proyecto.

Ghosh et al. (2019), realiza una simulacion de un planta a gran escala que procesa biogas,
obtenido a partir de desechos de animales, comida y residuos cotidianos, para convertirlo en
metanol, en esta planta en primera instancia se realiza una mejora de biogas, removiendo el
dioxido de carbono, posteriormente el biogas mejorado se somete a un proceso de reformado con
vapor de agua para obtener gas de sintesis, luego el diéxido de carbono separado es mezclado
con el gas de sintesis para ser introducido al reactor de metanol. En este estudio se evalu6 el
desempefio de la planta utilizando dos diferentes catalizadores uno de Cu/ZnO/Al,Os, usado para
la produccion convencional de metanol, y el otro catalizador fue a base Cu/Zn/Al/Zr, el cual es
usado para la hidrogenacion del diéxido de carbono. Los procesos simulados utilizan
hidrogenacién directa de didxido de carbono y remocidn de agua en el reactor. La méxima
produccion de metanol obtenida fue de 2100 ton de metanol a partir de una alimentacién de
1.80x10° Nm®/afio, conseguido en el esquema que utiliza reformado con vapor de agua seguido

con hidrogenacion directa de dioxido de carbono empleando el catalizador soportado en Zr.

Vita et al. (2018), realiza un anélisis termodinamico del proceso de la sintesis de metanol a partir
del biogés, para esto se realizé un andlisis mediante la minimizacion de la energia libre de Gibbs
en cada proceso. Se estudia la posibilidad de transformar el biogas en gas de sintesis mediante el
reformado seco de biogas, reformado oxidativo y también mediante reformado con vapor de
agua. En este trabajo se utiliz6 diferentes proporciones de CH4/CO; (1-2.3) y temperatura (400-
900 °C). La subsecuente transformacion del gas de sintesis a metanol también fue estudiada para
obtener las condiciones dptimas en las cuales se obtiene un mayor rendimiento de metanol. Esto
Gltimo produjo un rendimiento maximo cuando la proporcion Ho/ CO era igual a 2, a una
temperatura de 250 °C y 100 bar de presién. Vita et al, sugiere que este resultado muestra que la
cantidad de dioxido de carbono presente en la corriente de alimentacion no tiene un alto impacto
sobre el rendimiento de metanol. En cuanto a los esquemas de reformado el analisis
termodinamico de equilibrio muestra que la ruta mas adecuada para este proceso es el reformado

con vapor de agua, en el cual la composicion del biogés de entrada tiene un gran impacto en el



equilibrio, concluyendo un alto contenido de metano en la alimentacion favorece al proceso de

reformado, asi como el incremento de la temperatura del proceso.
2.2 Bases tedricas
2.2.1 Biogas

Se conoce como hiogéas a los productos gaseosos obtenidos de la descomposicion anaerobia del
material organico(Martinez 2019). Estos gases son producidos como resultado de la accion de
bacterias metanogénicas sobre la materia organica. El proceso de digestion anaerobia comprende
una serie de mecanismos complejos donde esencialmente las bacterias aprovechan las cadenas
hidrocarbonadas presentes en las biomoléculas (lipidos, proteinas e hidratos de carbono) para
convertirlos en hidrocarburos ligeros(Arce 2011). Dado que la condicién para la obtencion de biogas
es que la descomposicion de la materia se de en ausencia de oxigeno, esta puede ser realizada con

relativa facilidad en zonas industriales, asi como también en areas rurales(Stiirmer et al. 2021).

Como resultado del proceso anteriormente descrito se obtiene fertilizantes ricos en fosforo y con
alta relacion C/N, asi como una gran variedad de compuestos. Estos productos son variados e
incluyen moléculas como: etanol, metanol, amoniaco, gas metano e hidrogeno(Chiriboga Novillo
2010). Todos aquellos compuestos que se encuentran en fase gaseosa formaran parte del biogas
final obtenido. La composicion final de este dependera en gran medida de la temperatura a la que
se lleve a cabo la digestion anaerobia(Augelletti etal. 2020), es asi que se reportan diferentes

composiciones de biogéas en trabajos de literatura.

Tabla 1-2: Composicion del Biogas

Compuesto % Volumen
Metano 40-70
Dioxido de Carbono 30-60
Hidrogeno 0-1
Nitrégeno Trazas
Sulfuro de hidrogeno 0-3




Vapor de Agua 0.1-1

Fuente: (Martinez 2019; Arce 2011)

A pesar de presentar una gran variacion entre composiciones, con fines de modelamiento se toma
generalmente que el biogas esta compuesto Unicamente por metano y diéxido de carbono en

proporciones variables en rangos promedios de: CHa: 60-70% y CO,:30-40%(Omar et al. 2019)(Fu
et al. 2020)(Nguyen et al. 2020).

Es de gran importancia mencionar que la calidad combustible de biogas se analiza en funcion de
su porcentaje de dioxido de carbono, un alto valor de diéxido de carbono disminuye
significativamente el poder calorifico del biogas, por ejemplo, para la composicién 60/40
CH4/CO; se tiene un poder calorifico inferior de 17.7 Mj/Kg mientras que para un biogas
compuesto Unicamente por metano es de 50.2 Mj/Kg. Adicionalmente un alto contenido de
dioxido de carbono podria aumentar las emisiones de gases contaminantes, asi como el peligro

de corrosion a las instalaciones. (Toledo-Cervantes et al. 2016).

2.2.1.1. Digestion anaerobia

El proceso de digestion anaerobia comprende complejos mecanismos bioguimicos en los que
intervienen distintos tipos de bacterias. El proceso general se compone por cuatro subprocesos
principales en donde interviene un tipo especifico de bacteria(Carlini et al. 2015). EI primer proceso
es conocido como hidrolisis, en este las bacterias hidroliticas degradan las biomoléculas
principales a sus unidades mas simples asi los hidratos de carbono se convierten en azucares
simples, los complejos lipidos se transforman en acidos grasos de cadena larga y las proteinas son
degradadas a aminodacidos. Una vez finalizada la fase de hidrolisis comienza la acidogénesis. En
esta segunda etapa las bacterias acidogénicas transforman los azucares solubles y aminoacidos en
acidos carboxilicos. Luego de esta inicia la acetogénesis llevado a cabo por las bacterias
acetogenicas(Khalid et al. 2011; Carlini et al. 2020). Los productos resultantes de la acidogénesis y los
acidos grasos provenientes de la fase hidrolitica son transformados en acetato, hidrogeno y
diéxido de carbono. En la cuarta fase, llamada metanogénesis, las bacterias metanogenicas
utilizan el dioxido de carbono e hidrogeno para producir metano y vapor de agua. Tal como se
describe el producto de esta digestion es una fase gaseosa, pero también se obtiene una fase solida

humedad con alto contenido mineral y de gran valor como fertilizante(Vargas 2013).
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Figura 1-2: Esquema del Proceso de Digestion Anaerobia
Fuente: (Biodisol 2010)

Tal como se observa en la figura 1.3 los principales productos de la digestién anaerobia son el
metano y didxido de carbono, sin embargo, otros subproductos como el sulfuro de hidrogeno y el
amoniaco son formados durante todo este proceso(Navarro Puyuelo et al. 2017). EI contenido de estos
subproductos gaseosos en el biogas usualmente es muy bajo y no supone un gran problema, sin
embargo, en el caso del amoniaco y el sulfuro de hidrogeno estos deben ser removidos casi de
forma obligatoria para evitar problemas de corrosion y emanacion de gases tdxicos durante el uso
de biogas. Las técnicas de remocion para la mejora de biogas comprenden desde métodos
tradicionales que comprenden el uso de soluciones absorbentes como agua, para la eliminacion
de amoniaco(Abatzoglou et al. 2009). Se ha propuesto el uso de soluciones idnicas de hidréxido de
sodio y soluciones de cloruro de hierro para la eliminacién del sulfuro de hidrogeno, asi como el
uso de adsorbentes solidos como el hidroxido de sodio e hidroxido de potasio(Sun et al. 2015).
Finalmente, para la remocion de CO; se ha propuesta un esquema de absorcion tipico con una

solucion de monoetanolamina y el uso de tecnologia de membranas(Petersson et al. 2009).
2.2.2. Metanol

El metanol es el alcohol mas simple de todos pues contiene Gnicamente un atomo de carbono. La
estructura quimica del metanol es similar a la del agua teniendo un Angulo de enlace entre los
atomos C-O-H de 108.9°. Se presenta como un liquido incoloro, inflamable y con un ligero olor

alcohdlico. Forma soluciones con el agua y con compuestos organicos como alcoholes, esteres y
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cetonas, sin embargo, es insoluble en grasas y aceites(Busto Rojas et al. 2014). Comercialmente el
metanol se presenta en tres diferentes grados segln su pureza: grado C, denominado al alcohol
que es proveniente de la destilacion destructiva de madera, metanol e grado A usado como
solvente y que contiene hasta un 0.003% de contenido de acetona y 0.15 % de agua. EL metanol
grado AA es el metanol utilizado con fines quimicos y contiene hasta un méximo de 0.10% de
humedad y 0.002% de acetona(Cieza Guevara et al. 2018).

El metanol es un producto quimico valioso ya que es utilizado como materia prima para la
elaboracion de una gran variedad de compuestos como el formaldehido, metil tercbutil eter y
acido acetico. Adicionalmente se puede mezclar con dimetil éter y ser utilizado como un

combustible alternativo en un motor que opera en el ciclo de Otto(Busto Rojas et al. 2014).

2.2.2.1 Proceso de produccion de metanol

El metanol puede ser obtenido a partir de la destilacion destructiva de madera sin embargo con el
desarrollo de la tecnologia de catalizadores es posible aprovechar otras fuentes de carbono para
obtener metanol a condiciones relativamente suaves. El proceso predominante para la produccion
de metanol es el modelo Lurgi. Este método de obtencién consta de tres procesos principales en

los cuales el gas natural se transforma en metanol(Mufioz et al. 2011b).

El primer paso consta del acondicionamiento del gas natural, en este paso se elimina los
compuestos sulfurados de la corriente de alimentacidn, esto se realiza para evitar problemas
asociados a la corrosion y envenenamiento del catalizador. Esto se lleva a cabo hidrogenando el
azufre presente y posteriormente se absorbe en un lecho de ZnO. El gas desulfurado pasa a un
reformador donde el metano contenido en el gas natural se oxida parcialmente a mondxido de
carbono. Este proceso de reformado puede llevarse a cabo mediante via himeda utilizando vapor
de agua a alta presién o mediante un proceso seco a alta temperatura. El gas producido en este
proceso contiene CO, CO; e H adicionalmente esta corriente contiene pequefias cantidades de
metano no convertido, asi como vapor de agua. Los gases a alta temperatura de 880 °C se utilizan
en un sistema de recuperacion de calor. Finalmente ocurre el proceso de sintesis de metanol, los
gases salientes del reformado son comprimidos a la presién de la sintesis luego entra a un reactor
de lecho empacado que utiliza un catalizador a base de aluminio para la produccién de metanol.
El reactor opera a condiciones de 250 °C y 71 bar, la temperatura del reactor es constante y logra

enfriarse mediante el uso de agua a condiciones de ebullicidn(Busto Rojas et al. 2014).
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3. METODOLOGIA

3.1 Etapas del desarrollo

CAPITULO Il

El tipo de investigacion adoptado en este trabajo es del tipo descriptivo, pues se pretende

comparar diferentes esquemas propuestos para la produccién de metanol a partir de biogas. Como

parametro de analisis se empleara el porcentaje de conversién de carbono contenido en el biogas

ametanol y la produccion de biogas obtenido en cada esquema. A modo general los pasos a seguir

se muestran en la figura 1-3.

Determinacion de

Construccion de

Inicio g parametros de operacion g esquemas
\
Validacion de resultados ——=| Corridas de sensibilidad ———>| Evaluacion de resultados

Fin

Figura 1-3:Metodologia general de desarrollo de trabajo

Realizado por: Basantes Rubi 2021

El trabajo de investigacidn también tiene un enfoque cuantitativo ya que a pesar de ser descriptivo

se basa en los valores obtenidos de los esquemas de produccién para evaluar el desempefio de

cada una de estas.

Para el desarrollo de esta investigacion es de suma importancia contar con una fuente bibliogréafica

que proporcione informacion adecuada sobre el proceso que se esta estudiando. Las fuentes

empleadas en este trabajo son:
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e Fuentes primarias

- Atrticulos cientificos de alto impacto de donde se extraerd los datos necesarios para la
simulacion.

e Fuentes secundarias

- Atrticulos cientificos indexados con tematica relacionada al tema.

- Trabajos de titulacion referentes a la composicién del biogas.

- Péginas web donde se recabara informacion referente a los procesos estudiados y al uso de

softwares de simulacion.
3.2 Determinacion de los parametros de operacion

Mediante una revision bibliogréafica exhaustiva se decidio realizar este estudio tomando como
partida el trabajo presentado por Santos, Santos y Prata (2018) , en el cual se simula de manera
numeérica una planta piloto para la produccion de metanol partiendo de diferentes tipos de biogas.
También se emplearan los procesos descritos en el trabajo Ghosh et al. (2019), en este trabajo se
muestra dos esquemas de produccién mas complejos ya que emplea un mayor nimero de equipos
para su operacion. Se escogid estos tres esquemas ya que esencialmente consisten en realizar el
reformado del biogas para la produccion de gas de sintesis y su posterior hidrogenacion directa
utilizando el catalizador convencional de Cu/ZnO,/Al,Os, con la posterior separacién de metanol

de los gases no convertidos.
3.2.1 Proceso piloto (Santos, Santos y Prata (2018))

El trabajo desarrollado por Santos, Santos y Prata (2018), se lo denomino en el presente trabajo como
proceso piloto ya que el esquema es mas sencillo. En este esquema el biogas utilizado se asume
que fue purificado por alguna tecnologia existente y no contiene sustancias sulfuradas. El biogas
proveniente de diversas fuentes contiene nitrégeno, metano, diéxido de carbono y monéxido de
carbono. La diferencia entra cada biogas es la proporcion a la que ingresa las sustancias a la planta

de procesamiento.

El proceso consta principalmente de tres equipos estos son: un reformador, un reactor de lecho
empacado y un separador donde se recupera el metanol y los gases no convertidos son
recirculados a la entrada del reactor de lecho empacado. El proceso también cuenta con
compresores e intercambiadores de calor los cuales se utilizan para modificar las condiciones a
las que se procesan las diferentes corrientes de la simulacién. Los intercambiadores se modelan
como calentadores y enfriadores simples, mientras que los compresores se modelan como

compresores de tipo axial.
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El biogéas que previamente fue desulfurado ingresa al proceso donde a través del compresor y
calentador se lleva a las condiciones de operacion del reformador. En el reformador ocurre el
reformado seco de metano, donde se emplea dioxido de carbono para producir gas de sintesis
(CO+Hy). El gas de sintesis convertido pasa al rector de lecho empacado donde se produce la
formacion de metanol y agua. El efluente del reactor se enfria y condensa para separar el metanol
crudo de los gases no convertidos, estos se recirculan a la entrada del reactor de lecho empacado.
Este proceso se puede observar de forma grafica en la figura 2-3.

Recycle

Compressar PURGE
Iy .

BIOGAS
’V Reformer Pre-Beactor
- Heates Y, A Cooler  b—"" Mixar Heater L .
Biogas Syngas
Comprassor Biagas Reforme Compressar

Reformer

Methanal Synthesis METHAMOL

Reactor
Flash Separatar

Figura 2-3: Esquema de produccion de metanol (piloto)

Fuente: (Santos et al. 2018)

En la tabla 1-3 se pueden observar los pardmetros de operacidn proporcionados por Santos, Santos
y Prata (2018), en su trabajo de investigacion. Estos pardmetros son los utilizados para el biogas
proveniente de mazorcas de maiz y con los cuales se trabajara en el presente trabajo de titulacion.,
esto debido a que su composicién no contiene nitrdgeno y de esta forma se tiene méas similitud

con los procesos estudiados en el presente trabajo de investigacion.

Tabla 1-3: Pardmetros de operacion planta piloto

Alimentacion Reformador Reactor de metanol | Separador

Temperatura Temperatura | 208.6 | Temperatura

. 992.3 . . 28.7
Proporcion (°C) (°C) (°C)

0.95
CH./CO Presién Presion 80 Presion
2.290 73.7
(Bar) (Bar) (Bar)

Fuente: (Santos et al. 2018)
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3.2.2 Proceso industrial (Ghosh et al. (2019))

El proceso mostrado por Ghosh et al. (2019), se denominé como industrial debido a la complejidad
del esquema de produccion. En este esquema también se asume que el biogas utilizado fue
previamente desulfurado por cualquier método ya conocido como la absorcion. También se asume

que cualquier compuesto nitrogenado fue removido previamente.

El proceso seleccionado fue el proceso que dentro del articulo Ghosh etal. (2019) se denomina
hidrogenacion directa en un reactor utilizando un catalizador tradicional. Este proceso se escogio
debido a que utiliza un catalizador soportado de Cu/ZnO2/Al,Os el cual es similar al utilizado por
Santos, Santos y Prata (2018), por lo que facilita la comparacién entre ambos esquemas. Este esquema
consta de una seccion de separacion, donde el biogas se separa en una corriente rica en metano y
otra rica en diéxido de carbono. También cuenta con un reformador donde se produce gas de
sintesis, una seccion de recuperacion de calor donde se recupera el calor de la corriente de
reformado para producir vapor de agua. Seguido se encuentra un reactor de lecho empacado en
donde se produce el metanol pro hidrogenacion y finalmente una seccion de separacion donde se

utiliza separadores de fases y una columna de destilacion para refinar el metanol producido.

El biogas purificado ingresa al separador, modelado mediante un separador de compuestos, donde
se obtiene metano y didxido de carbono. La corriente de metano pasa al reformador donde se pone
en contacto con vapor de agua para producir gas de sintesis mediante reformado humedo. A
continuacion, el efluente se enfria al ponerlo en contacto con agua, de esta forma se produce vapor
a alta y baja presion para necesidades dentro del proceso o para produccion de energia. La
corriente enfriada se condensa y se separa el agua contenida en la corriente, esta se pone contacto
con la corriente de dioxido de carbono proveniente del separador e ingresa al reactor de metanol.
El efluente del reactor se enfria en un intercambiador de calor que es utilizado para precalentar la
alimentacion mezclada. Una vez frio el efluente se condensa mediante enfriamiento y se separa
el metanol crudo de los gases no convertidos, estos se recirculan al rector de metanol. EI metanol
crudo pasa por una valvula para reducir su presion, luego entra a un separador de fases para extraer
maés gases no convertidos y finalmente es refinado en una columna de destilacién. Este proceso

se puede observar en la figura 3-3
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Figura 3-3: Esquema de produccion de metanol (industrial)

Fuente: Ghosh et al. (2019)

Los parametros mas importantes para este proceso se muestran en la tabla 2-3 y son los valores

indicados por Ghosh et al. (2019), estos pardmetros son los seleccionados para la simulacion base del

esquema previ

o al analisis de sensibilidad.

Tabla 2-3: Pardmetros de operacion planta industrial

Fuente: Ghosh et al

_(2019)
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3.2.3 Proceso industrial con un segundo reactor

Como medida para incrementar la produccion de metanol Ghosh et al. (2019), propone el uso de un
segundo reactor de lecho empacado. La alimentacion a este reactor es la corriente gaseosa
proveniente del separador primario de la salida del primer reactor, esta corriente es comprimida
hasta la presiéon de 50.2 bar y precalentada con la corriente de salida del segundo reactor, este
producto pasa a un separador donde se recupera esencialmente metanol, agua y algo de diéxido
de carbono. La corriente resultante se mezcla con la corriente liquida del primer separador para
luego expandirse hasta la presién de separacion del tanque separador de presion inferior,
finalmente la corriente ingresa a la torre de destilacion donde se recupera metanol purificado. Este
esquema puede verse en la figura 4-3. Los parametros de operacién de este esquema son los

mismos que los sefialados para el esquema con un solo reactor
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Figura 4-3: Proceso industrial con un segundo reactor

Fuente: Ghosh et al. (2019)
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3.3 Simulacién en DWSIM
3.3.1 Planta piloto

Para el desarrollo de la planta mostrada en la figura 2-3, se utiliz6 el modelo termodindmico de
Peng Robinson. Este modelo fue escogido debido a que es el mismo que el autor emplea en su
simulacion numérica. Los intercambiadores de calor fueron modelados como calentadores y
enfriadores simples utilizando el método corto de disefio y se considerd que la caida de presion a
través de estos es despreciable. Estos calientan o enfrian las corrientes a las condiciones que
operan los equipos mostrados en la tabla 1-3. Los compresores fueron modelados con una
eficiencia isotrdpica del 75%. Y definiendo su presion de salida a las condiciones requeridas. En
las figuras 5-3 y 6-3 se pueden observar un ejemplo de la configuracién para un intercambiador

de calor simple y un compresor respectivamente dentro de la interfaz DWSIM

General Info ~ Control Panel Mode | Search a

Object HEAT-01 |

Status Calculated (27/2/2021 13:06:59)

Linked to

Connections .

Inlet Stream MSTR-05 i s N M

Outlet Siream MSTR1 v & —=— R e

Energy Stream ESTR-03 v & MSTR-05 i REOT
HEAT-01

Calculation Parameters M

Calculation Type Outlet Temperature ~ au ESTR-01

Pressure Drop bar w ESTR-03

Efficiency (0-100%)

Outlet Temperature E e Streams  Pressure Changers  Separators/Tanks  Mixers/!

Temperature Change 817.365| |C. w

Qutlet Vapor Fraction 1 ::b

Heating/Cooling 40951 |kw v Material Stream  Energy Stream

Property Package Settings

Property Package

Peng-Robinson (PR} (1)

Information

Date Type
@ 44 3/3/202115:33:31

Message

Message  Scriot Data ur

Figura 5-3: Configuracion de un intercambiador de calor simple (Heat-01)

Realizado por: Basantes Rubi 2021
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General Info

) Control Panel Mode | Search % ..:j EJ
Object COMP-02 | ®
Status Calculated (27/2/2021 13.07.05) cecor ms1
Linked to
Connections —=—
Inlet Stream MSTR-06 v & msTRA7 ‘_>
Outlet Stream MSTR07 v & o Jimcor ’ i

MSTR-08 g

Energy Stream ESTR-05 R I MSTR-06 j MSTR-07 HEAT-02
Calculation Parameters EEI:MP-UZ .
Calculation Type Outlet Pressure v FoTRe08
Themeodynamic Process Adiabatic ~ -M |
Performance Curves ESTR-05
Rotation Speed 1500) rpm Streams  Pressure Changers  Separators/Tanks —Mixers/Splitters £
Pressure Increase 77.76| |bar ~
Outlet Pressure bar ~ I::D
Adiabatic Eficiency (0-100) % Vterla Stream - Energy Stream
Polytropic Efficiency (0-100) 47534 % Information =
Power Required Date Type Message

Qutlet Temperature
Temperature Change

Adiabatic Cosfficient

@ 45 3r3/202115:38:31
©@ 44 3372021153331
@ 43 3/3/20211528:32

Message Script Data updated suc
Message Script Data updated suc

Message Script Data updated suc

Figura 6-3: Configuracion de un compresor( Comp-02)

Realizado por: Basantes Rubi 2021

El reactor donde se lleva a cabo el reformado seco del metano se modelo como un reactor de
equilibrio que opera a la temperatura sefialada en la tabla 1-3 donde transcurre las reacciones R-

1y R-2, siendo estas reacciones competitivas que ocurre en paralelo.
CH, + CO, & 2C0 + 2H,
(R-1)
CO, + H, & CO + H,0
(R-2)

Para ingresar las reacciones quimicas en el médulo DWSIM se lo hace a través de la pestafia
“settings” y se selecciona la opcion “reactions”-“add” tal como lo muestra la figura 7-3.
Posteriormente al afiadir la reaccién se selecciona reaccién de equilibrio y se marca los
compuestos que van a participar en la reaccion, en la pestafia inferior se puede seleccionar el
modo de calculo de la constante de equilibrio, ya sea proporcionando una funcién de temperatura,
valor constante o configurando la opcion para que esta sea calculada a partir de la energia libre
de Gibbs. Finalmente se debe seleccionar la fase transcurre la reaccion este proceso se muestra
en la figura 8-3. Las reacciones ingresadas se afiaden a un arreglo de reacciones determinado,

mostrado en el lado derecho de la figura 7-3.
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A 1 Settings 2 X
Compounds Thevmcdynaml and Energy Balances System of Units  Floating Tables and Property Lists  Miscelansous
Reaction Sets Chemical Reactions
i {(Cpneco |
Name Description flame Type Equation
Equilibrium CO2+CH4 2H2
3 Desplazamiento inverso de agua Equilibrium CO2+H2 <—»CO0 + HOH
3 metanol Heterogeneous_Catalytic CO2 + 3HZ <—> HOH + CH30H
3 desplazamiento Heterogeneous_Catalytic COZ2+HZ «~>CO + HOH
g
N ;
v
e 5
v
]
.

Figura 7-3: Ventana de ingreso de reacciones

Realizado por: Basantes Rubi 2021

Edit Equilibriurmn Reaction

Idertification
Mame reformado |
Description
Components. Stoichiometry
Mame Malar Weight AHF (edAcg) Include  BC Stoich. Coeff. ™ |
w 44.0095 -8941.48 %] O |1 ]
Carbon monoxide 28010 -3546.08 1 O |2
Hydrogen 2.01588 0 M | O |2 §
Water 18.0153 134227 ] O |o |
Methane 16.0425 464517 [~ =1 |1 v ll'
Stoichiometry  [OK || Balance Heat of Reaction fkJ/kmol_BC) (25°C) (246970 | §
.
|

Equation |CO2+CH4 <> 2C0 + 2H2

Figura 8-3: Configuracion de una nueva reaccion

Realizado por: Basantes Rubi 2021

Para el reactor de sintesis de metanol se utiliz6 el médulo PFR. El reactor opera de manera

isotérmica y segln los datos de Santos, Santos y Prata (2018), este reactor tiene 7 m de longitud con un
diametro de 0.04m por tubo y una carga de catalizador de 1190 kg/m®. Estas caracteristicas se
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ingresan en la ventana de configuracion del reactor tal como se muestra en la figura 9-3.

Adicionalmente es necesario crear u

n nuevo arreglo de reacciones que serén utilizados por el

reactor. En este caso se afiade dos nuevas reacciones del tipo heterogéneo ya que ocurren sobre

la superficie de un catalizador solido.

Iﬁ Rubi (C:\Users\Family\Documents\DWSIM Application Data\Rubi.dwxmz)
A : Box Material Streams Spreadsheet Charts Flowsheet

General Info L Contrel Panel Mode | Search A & & E
Object [PFR1 |
Status Calculated (27/2/2021 13:07:35) )
Linked to (R\ ——& | ESTR-09
Connections REC-01 MSTR-16 j
Inlet Stream MSTR-15 ~ & { e
Outlet Stream MSTR-09 ~ s —, COMP-02
Energy Stream ESTR-06 ~ » MSTRAT ‘_>
Calculation Parameters | MIX-01 =— =

_ = - il
Reaction Set Metanol hd METR-08 b MSTR-15
Calculation Mode Isothemic ~ . g/ METR-07 HEAT-02

| J
Outlet Temperature 2086/ |C COMP-02
Reactor Volume 14.2503| |m3 ~ - ESTR-08 ESTR-06
Catalyst Loadi 1190 ka/m3  ~
aly EL g Streams  Pressure Changers  Separators/Tanks Mixers/Splitters  Exchangers  Reactors

Catalyst Particle Diameter l:l mm e
Catalyst Void Fraction 0.285 =
Daou ks

Figura 9-3: Configuracion de un reactor de lecho empacado en DWSIM

Realizado por: Basantes Rubi 2021

Dentro del reactor de sintesis de metanol ocurre la hidrogenacion del diéxido de carbono, asi

como la reaccion de desplazamiento de agua inverso en forma paralela. Estas reacciones se

muestran en las reacciones R-3 y R-4, y el modelo cinético empleado fue el descrito por Bussche y

Froment (1996), sin embargo para su facil implementacién en DWSIM se utilizé la forma

modificada por Van-dal y Bouallou (2013) en su forma exponencial . EI modelo cinético se explica en

las ecuaciones 1-3 , 2-3 y 3-3, mient

ras que sus parametros cinéticos se muestran en la tabla 3-3.

€O, + 3H, & CH;0H + H,0

(R-3)

€0, + H, & CO + H,0

(R-4)
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Modelo cinético:

e R-3
P P
kiPeo, Py, — ke * H,0 PZCH3OH
H
TcH3;0H = P o 2 3
(1 + ky * Pljz + kg *PIEZ'5 + kg * PHZO)
(Ec.1-3)
e R4
Py o * P
ksPco, — k7 * w
Hy
TcHyoH = Pro
1+k2* P;Z +k3*PI-(I)2'5+k4—*PH20
(Ec.2-3)
e Constantes cinéticas
Ink; =A; + Bi
n [ L T
(Ec.3-3)

Tabla 3-3: Pardmetros cinéticos del modelo de produccion de metanol

A1 -29.87
Ki

B: 4811.2

A 8.147
Kz

B 0
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As -6.452
Ks

Bs 2 068.4

A4 -34.95
Ka

B.4 14 928.9

As 4,804
Ks

Bs -11 797.5

As 17.55
Ks

Be -2 249.8

A7 0.1310
K7

B~ -7 023.5

Fuente: Van-dal y Bouallou (2013)

Para insertar las ecuaciones se selecciona modelo heterogéneo y se marca los componentes
involucrados en a la reaccion. En esta ocasion adicional a los pardmetros discutidos en la seccién
del reformador es necesario afiadir la expresion del numerado y denominador, aqui se ingresan

los valores siguiendo las ecuaciones 1-3, 2-3 y 3-3. Esto se muestra en la figura 10-3.

Lompanents and Stoichiometry

Mame Malar Weight AHF o kg) Include  BC s5C ~
Carbon dioxide 44,0095 -§941.48 -1
Carbon monoxide 2800 -3946.08 O O 0
Hydrogen 2.01588 0 a |3
Water 18.0153 134227 [
Methane 16.0425 -4645.17 (] [T v
Stoichiometry Balance Heat of Reaction (kJ/kmol_BC) |-49244
Equation |C02 +3H2 < HOH + CH30H | Base Component  |Carbon dioxide
Heterogeneous Kinetic Reaction Parameters
Basic | Partial Pressures ~ | Phase |Vapor ~ | Tmin (K) EI Tmax (K} |2000
Kinetics Specification (@) Simple () Advanced & Help

Reaction Rate {Base Component) = Numerator / Denominator
Numerstor  [(1.065672664E-13"exp(4811.2/T)'R1°R2H41866644.76"exp(-2249.8/ Ty P1"P2/R2"2)) |

Denominator |[1+[3-453 004498°P1/R2}+{1.577364283E-3"exp(2068.4/T)(R2"0.5))+(6.628387009E- 16"exp(1 4528.5/1')'P1)|

Expression Vanables: Temperature (T)in K, reactant amounts (R1, R2, ..., Rn) and product amounts (P1, P2, ..., Pn}in the
selected amount unit, reaction rate ) in the selected velocity unit.

Amount Unit | Pa ~ | Velocity Unit | kmol/Jeg.s] ~

Figura 10-3: Configuracion de reaccion heterogénea

Realizado por: Basantes Rubi 2021
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3.3.2 Planta industrial

Para el modelamiento del esquema mostrado en la figura 3-3, se utilizé el modelo termodindmico
de Peng-Robinson. Tal como en el esquema de la seccién 3.3.1 los calentadores y enfriadores
simples fueron simulados utilizando el método corto de disefio y configurando cada uno para que
la corriente de salida salga a las especificaciones de acuerdo a cada esquema. Los compresores se
configuran de manera similar a los de la seccion 3.3.1, pero cada uno cuenta con un

interenfriamiento (enfriador simple) de tal forma que se reduce su consumo energético.

El separador donde ocurre la separacion entre el metano y el diéxido de carbono se modelo
mediante un separador de compuestos al cual se ajusto el porcentaje de recuperacion para tener
la tasa de separacion mostrada por Ghosh et al. (2019). El reactor de reformado con vapor de agua
de metano se modelo como un reactor en equilibrio que opera a las condiciones especificadas en
la tabla 2-3. En el interior del reactor ocurre el reformado himedo de metano y en paralelo la
reaccion de desplazamiento de vapor de agua, estas reacciones se muestran en las reacciones R-5

y R-6 respectivamente.
CH, + H,0 & CO + 3H,
(R-5)
CO + H,0 & CO, + H,
(R-6)

Los generadores de vapor de agua se modelaron como intercambiadores de calor de tubo y coraza.
En este trabajo se utilizd el modelo de “célculo de temperatura de la corriente caliente de salida”,
en este se especifica la caida de presion de cada corriente, asi como la temperatura de salida del
flujo frio, temperatura conocida, de tal forma que DWSIM calcula el area y el coeficiente de calor

necesario para resolver el modelo. Esto se muestra en la figura 11-3.
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UdLainuDn £ UWE L)

Heat Exchanged 83294.3| kW
Min Temperature Difference 0| =8
Heat Loss [ ofkw

@ 102 3/3/2021 220934
@ 101 3/3/2021 22.04:34
@ 100 3/3/2021 21:59:34

=0T ([H= e ma ) Hessmsransassiaissssianmssaenaasssnmans (] 5K Material Streams Spreadshest Charts

General Info 2l Control Panel Mode | Search & ._,j I:J
Object [HED1 |
Status Calculated (2/3/2021 00:50:22)
Linked to
Connections
Inlet Stream 1 MSTR-09 ~ I —

- -]
Outlet Stream 1 MSTR-13 d ) MSTR-14
Inlst Stream 2 MSTR-12 s .

[
Outlet Stream 2 MSTR-14 I Y T
g > @
" E
Calculation Parameters o MSTR-09 T MSTR-13
Caleulation Type Calculate Hot Fluid Outlet Temperz i
Flow Direction Counter Cument i =
Cold Fluid Pressure Drop l:l bar v > MSTR-10
Hot Fluid Pressure Drop bar ~ Streams  Pressure Changers  Separators/Tanks ~ Mixers/Splitters  E
Cold Fluid Outlet Temperature C v =
Hot Fluid Outlet Temperature 846593 |C
Material Stream Energy Stream
Global Heat Transfer Coefficient l:l W/mZK o~
Heat Exchange Area —~ o T A T e e o TN P REIELEIEEr SRR EIELISEEr Y
Date Type Message

Message Script Data updated suc
Message Script Data updated suc

Message  Script Data updated suc

Figura 11-3: Configuracion de un intercambiador de calor

Realizado por: Basantes Rubi 2021

El reactor de sintesis de metanol fue modelado como un reactor de lecho empacado que opera a
la temperatura de salida especificada en la tabla 2-3. Se asume que el catalizador empleado tiene
una fraccion hueca de 0.5, la carga de este fue de 1775 kg/m?®. Debido a que el autor no especifica
el volumen del reactor es necesario ajustar este para obtener los resultados que presenta Ghosh et al.
(2019). En este reactor ocurren las reacciones de sintesis de metanol y desplazamiento inverso de

vapor de agua expresadas en R-3 y R-4, junto con el modelo cinético descrito en la seccién 3.3.1.

Como sistema de descompresion se utilizaron valvulas de expansiéon configurando el modo de
salida para definir la presion de la corriente de salida de estas. Este valor fue ajustado para

necesidad segun lo especifique el esquema, esto se observa en la figura 12-3.

(ki Rubi 2 (C:\Users\Family\ Documents\DWSIM Application Data'\Rubi 2.dwixmz)

VALV-D1 (Valve) s X Material Streams Spreadsheet Charts Flowshet
General Info A | Control Panel Mode | Search d M AEE
Object [vaLv-01 . =@
Status Caloulated (2/3/2021 00:50:22) MSTR3 coo0s
Linked to
Connections EST
Inlet Stream MSTR-37 > & 3
Outlet Stream MSTR42 ~ & |

‘MS(K—JZ
Calculation Parameters ’ h
Calculation Type Outlet Pressure ~ MSTR-44 4 at P
PressureDrop 45 4255/ |bar B L = o sTR “A'L‘: y
Outlet Pressure e - MsTR43  SEP-O o
VALV-02
Kvman) (IEC 60534) 100 | Caleulate

[ Use Opening (%) versus Kv/Kvmax (%) relationship

— Qdrmame Mol AL a1

Figura 12-3: Configuracion de valvula de expansion
Realizado por: Basantes Rubi 2021

24



Para la construccion de la columna de destilacion se empled el médulo CHEM SEP, dentro de
este mddulo es necesario definir nuevamente un modelo terminacho. EI modelo termodinamico
fue EOS de Peng Robinson 76, tal como se muestra en la figura 13-3. La columna emplea un
condensador parcial de vapor. El condensador opera una presiéon de 1 bar con una relacion de
reflujo de 2 mientras que el boiler opera a 1.4 bar. La columna se disefid de tal forma que se tenga
un porcentaje inferior a 0.1% de agua en la corriente de destilado. Para el disefio de la columna
se especifico el calor removido en el condensador y afiadido en el boiler, estos valores fueron
obtenidos del método corto de disefio. Para finalizar esta columna contenia 42 platos donde la
alimentacion ingresa en el nimero 27.

le Edit Check Analysis Databanks Tools Help

D |24 | [ 16t]17 | [ ] | 0 B S © |~

. ermodynanics wsical properties eactions
- CAPE-OPEN & Themod " Physical + R
o Tite Select Themodynamic Models
-~ Camponents Enthalpy / Exergy
f Operation r
I K-walug EOS hd Reference state  |Vapour «| |298.1 (K]
b Themodynamic:
~ Physical pioperti Equation of state Peng-Robinzan 76+ Heat of formation | Excluded hd
‘o Rieactions
o Feeds Surroundings T 238150 (K]
|+ Specifications
o Bnalysis Heat Capacity IG | T corelation =
o Pressures
f Heaters/Coolers Enthalpy Peng-Robinson 76+ Heat Capacity L Mol fraction a+ =
o Efficiencies
“nf Column specs | —Select Themodynamic Madel parameters [when required)
If Results Peng-Robinson 76 |
i Tables
a’agh; ik [ BIP estimation
i McCabe-Thiels
~ Raling Reset L L ~
e FUG Methane - Carbon dioxide
- Units = Load Methane - Hudragen 0.0263000
Solve options Methane - Carbon monoxid 0.0300000
- Paths B5e Methane - Methanal

Methane - Water

Auto-Load Carbon diowide - Hydragen(-0.162200

Carbon diowide - Carban mf~

Correlation Carbon dioxide - Methanol 0.0220000

Carbon diowide - wiater  [0.00630000 | +

Figura 13-3: Configuracion del modelo termodindmico del médulo CHEM SEP

Realizado por: Basantes Rubi 2021

Para el proceso que involucra el uso de un segundo reactor se configuro los equipos de la misma
manera gque se mostro en esta seccion. Para el acoplamiento del segundo reactor se utilizé un
reactor de caracteristicas similares al utilizado en el primer esquema de produccién, se debe tener
en cuenta que en este esquema la corriente de recirculacién es la fase gaseosa que sale del segundo
separador de alta presion colocado a continuacion del segundo reactor Los esquemas obtenidos
se muestran en las figuras 14-3, 15-3y 16-3.
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Figura 14-3: Esquema de plana piloto

Realizado por: Basantes Rubi 202
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Figura 15-3: Esquema de planta industrial

Realizado por: Basantes Rubi 2021
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Figura 16-3: Esquema de planta industrial con dos reactores

Realizado por: Basantes Rubi 2021
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3.4 Validacion de resultados

Los resultados arrojados por los esquemas desarrollados en DWSIM, como lo son el flujo de
metanol y porcentaje de conversion de carbon se compararan con el valor reportado por Ghosh et al.
(2019) y Santos, Santos y Prata (2018). Para evaluar el porcentaje de error en los resultados obtenidos
con los valores de las respectivas simulaciones se empleara la ecuacién 4-3, la cual evalua el
porcentaje en que varian los datos obtenidos.

Vr —Vs
%€=T*100

(Ec.4-3)
Donde:
%e = porcentaje de error
Vr= Valor reportado por cada autor para la propiedad evaluada
Vs= Valor obtenido por la simulacién en DWSIM.
3.5 Corridas de sensibilidad

Para el analisis de sensibilidad se utilizara la herramienta de DWSIM, optimizador analisis de
sensibilidad. Para iniciar un caso de sensibilidad se debe seleccionar las variables independientes
y seleccionar las variables de estudio. Posteriormente el panel de andlisis arrojara la opcion de
iniciar el analisis de sensibilidad. Una vez concluido las corridas es posible pasar los datos a una
hoja de célculo para su anélisis o utilizar el graficador incluido de DWSIM, sin embargo, para
este trabajo estos datos fueron exportados a Excel para su posterior analisis.

ki File Edit Insert Tools Dynamics  Utilities | Optimization Results  Plugins  Spreadsheet

EEEaAaGesE BOH © @& [ sensitivity Analysis lle Flowsheet (Fs)
58  Multivariate Optimizer

Material Streams Spreadsheet Charts| ics Manager
Casze Manager MName and Description (Selected Case)
New Fluio de metanol Mame Flujo de metanal
Copy Description

Save

Delete

Independent Varables Dependent Variables Results Chart

Independent Variable 1

Object | HEAT-01 ~ | Property Outlet Temperature v
Lower Limit D MNumber of Points 5 = Unit
Upper Limit 0 Current Value [ 9223

Figura 17-3: Configuracién de analisis de sensibilidad DWSIM

Realizado por: Basantes Rubi 2021
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Dado que el esquema presentado por Ghosh etal.(2019) Y Santos, Santos y Prata (2018), en esencia
comprenden el mismo proceso, se opt6 por desarrollar el analisis de sensibilidad en el esquema
presentado por Santos, Santos y Prata (2018). Para el estudio se sensibilidad se escogié como variable
dependiente el flujo molar de metanol obtenido a la salida del proceso completo, y como variables
independientes la relacion metano a didxido de carbono, la temperatura de reformado,
temperatura de operacién del reactor de sintesis de metanol y la presion en la seccion de

separacion.
3.6 Andlisis de resultados

Para el analisis del desempefio de los esquemas propuestos se evalud el porcentaje de fuentes de
carbon que se transforma a metanol mediante le ecuacion 5-3. Por otra parte, se evalud el flujo de
metanol producido a la salida del esquema por cada kmol de biogas alimentado utilizando la

ecuacién 6-3.

Fmetanol * 100

%C =
Feoz + Fepa + Feo
(Ec.5-3)
Fmetanol
F b=
™/ Fbiogas alimentado
(Ec.6-3)
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CAPITULO IV

4. GESTION DEL PROYECTO
4.1 Cronograma

Tabla 1-4: Cronograma del proyecto

Tiempo

Actividad Mes 1 Mes 2 Mes 3 Mes 4

Recoleccion bibliografica
de esquemas de

produccién

Recoleccion bibliografica

basica

Desarrollo y simulacién
de los esquemas de

produccién

Validacion de resultados

Realizacion de los

analisis de sensibilidad

Tabulacion e

interpretacion de datos

Redaccion del trabajo

final

Realizado por: Basantes Rubi 2021
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4.2 Recursos y materiales: Humanos, Equipos y Financiamiento

4.2.1 Presupuesto del proyecto

Tabla 2-4: Presupuesto del proyecto

PRESUPUESTO
ACTIVIDAD MONTO FUENTE DE FINANCIAMIENTO
INTERNA EXTERNA
Curso DWSIM $200 X
Papel de impresion $20 X
Copias e Impresiones $100 X
Empastados $60 X
Imprevistos $20 X
TOTAL $400

Realizado por: Basantes Rubi 2021

4.2.2 Talento humano

Tabla 3-4: Talento humano para el desarrollo del proyecto

Nombre

Funcion que Desempefia

Rubi Basantes

Autora del Proyecto

Hannibal Brito

Tutor Académico del

Proyecto

Cesar Puente

Colaborador Académico del

Proyecto

Realizado por: Basantes Rubi 2021

4.2.3 Recursos Materiales

Tabla 4-4: Recursos materiales para el proyecto

Proyecto

Materiales Necesarios en el | Cantidad

Computador
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Resma de Papel 2

Impresora 1

Carton Para Empastar 3

Realizado por: Basantes Rubi 2021

4.3. Resultados y Discusion
4.3.1 Validacion de los resultados
4.3.1.1 Validacion planta piloto

Tabla 5-4: Validacion de resultados de planta piloto

flujo de metanol

Biogas
Relacion % error
Santos, Santos
CHJ/CO2 | simulado (kg/h) Y
Prata (kg/h)
0.95 46195 44600 3.576

Realizado por: Basantes Rubi 2021

Santos, Santos y Prata (2018), reportan como resultado Unicamente el flujo de metanol en kg/h de la
planta propuesta, por lo que este fue utilizado para validar el resultado de la planta de piloto de
produccion de metanol . Como se observa en la tabla 5-4 el flujo obtenido en el presente trabajo
es de 46195 kg/h contra 44600 kg/h reportado por Santos, Santos y Prata (2018). Esta diferencia de
resultados puede deberse al hecho de que Santos, Santos y Prata (2018), realiza una simulacion
numérica y emplea especificas condiciones iniciales para resolver el sistema de ecuaciones
formada por los balances de materia., mientras que DWSIM emplea como valores iniciales el
valor obtenido en la simulacion anterior, esto afecta los resultados especialmente en célculos que
involucran recirculacion debido a que el simulador realiza un calculo de prueba y error utilizando
como condiciones iniciales los resultados de la anterior prueba. El porcentaje de error asociado
al flujo es de 3.576% lo que para trabajos de simulacion es una variacion aceptable de resultados,

por lo que el flujo de metanol obtenido se encuentra validado con la referencia bibliogréfica.
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4.3.1.2 Validacion planta industrial

Tabla 6-4: Comparacion de corriente de metanol planta industrial

(kmol/s)

Pardmetro Simulado Ghosh et al % error

Metano (fm) 9.15E-06 0 0
Dioxido (fm) 0.00939942 0.007 34.277
Hidrogeno(fm) 3.21E-05 0 0
Monoxido(fm) 8.06E-07 0 0
Metanol (fm) 0.98995852 0.992 -0.21
Agua(fm) 1.73E-08 1.00E-03 -99.99
Flujo (kmol/s) 6.78E-01 0.689 -1.59
Flujo de metanol 6.71E-01 0.683488 -1.799

Realizado por: Basantes Rubi 2021

Ghosh et al.(2019), reporta como resultados el flujo de destilado de la torre. Para las fracciones
molares de metano, hidrogeno y monoxido de carbono, mateméaticamente el error no se puede
calcular ya que involucra el cero como denominador. Sin embargo, como se observa sus valores
son del orden de 10™ por lo que practicamente son cero y corresponden los valores reportados
con Ghosh et al.(2019). Los valores para el agua y monoéxido de carbono son extremadamente altos,
esto puede deberse a que Ghosh et al.(2019), especifica que en su estudio fue necesario aplicar dos
tipos de especificaciones de disefio para lograr los valores reportados. Sin embargo, no reporta

los parametros bajo los que se llevo a cabo esta especificacion de disefio (variable manipulada).

Dado que de DWSIM requiere del uso de una ecuacién matematica para realizar especificaciones

de disefio no fue posible implementar esta. Sin embargo, se modificé la torre de destilacién para

lograr la especificacion de que en le destilado la fraccién molar de agua sea 0.001.
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Tabla 7-4: Validacion de planta industrial

Pardmetro Simulado Ghosh et al % error
Metano (fm) 1.49379E-05 0 0
Didxido (fm) 0.006871466 0.007 -1.8362
Hidrogeno(fm) 5.34228E-05 0 0
Mondxido(fm) 1.32535E-06 0 0
Metanol (fm) 0.99205885 0.992 0.00593
Agua(fm) 0.001 0.001 0
Flujo (kmol/s) 0.695611 0.689 0.9595
Flujo de metanol

0.6875 0.6834 0.9695
(kmol/s)

Realizado por: Basantes Rubi 2021

Como se observa en la tabla 7-4, se puede observar que los errores no superan el 1% salvo para
el dioxido de carbono. Este ultimo valor puede deberse a que solo se ajusté el valor para el flujo
de destilado dando importancia a las fracciones de agua y metanol en el destilado, sin considerar
la corriente de fondos. Es decir no se realiz6 los dos ajustes especificados por Ghosh et al.(2019). Sin
embargo, ya que en este trabajo de titulacion se pretende comparar los flujos de metanol
producidos por la planta de produccién se da prioridad al flujo de metanol obtenido, por lo que se

considera que la planta se encuentra validada en base a este parametro.

4.3.1.3 Validacion de esquema industrial con dos reactores

Tal como ocurre en el primer esquema industrial es necesario realizar un ajuste en la seccion de
separacion para lograr resultados satisfactorios a los reportados por Ghosh et al.(2019). Los valores
arrojados por DWSIM se muestran en la tabla 8-4, donde ademas puede verse el error obtenido
respecto a los resultados reportados por Ghosh et al.(2019). Tal como puede observarse los resultados
arrojados son bastante cercanos a los datos comparacidn, asi como ocurre con el primer esquema
el error asociado con la fraccion de hidrogeno, mondxido de carbono y metano no puede
determinarse mateméaticamente con la ecuacion 4-3, sin embargo, los resultados son

practicamente cero por lo que no existe un error asociado con estos. El error asociado al didxido
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de carbono tiene su origen tal como se indic6 en la seccion 4.1.3.2 en que no se utilizd las dos
especificaciones de disefio para las corrientes de la torre de destilado, a pesar de esto, ya que este

trabajo se centra en el flujo de metanol se considera este error irrelevante.

Tabla 8-4: Validacion para proceso industrial con dos reactores

Pardmetro Simulado Ghosh et al % error
Metano (fm) 8.84E-06 0 0
Didxido (fm) 0.007462 0.007 6.6
Hidrogeno(fm) 3.88E-05 0 0
Monoxido(fm) 9.70E-07 0 0
Metanol (fm) 0.9914 0.992 | -0.051788306
Agua(fm) 0.001 0.001 0
Flujo (kmol/s) 0.723 0.725 | -0.275862069
Flujo de metanol

0.7168 0.7192 | -0.327507511
(kmol/s)

Realizado por: Basantes Rubi 2021

4.3.2 Analisis de sensibilidad

4.3.2.1 Efecto de la relacion CH4/CO;

Para el estudio del efecto de la relacion metano-didxido de carbono se varid las fracciones molares
de los respectivos compuestos mientras se mantuvo constante la fraccion molar de hidrogeno en
el biogas. Los resultados se muestran la tabla 9-4. Se puede observar como el incrementar la
relacién de metano a didxido de carbono el flujo de metanol en la planta incrementa, este alcanza
méaximo local a 1.5 posteriormente se ve reducido. Esto se debe a que una mayor concentracién
de metano favorece la produccion de gas de sintesis en la reaccion de reformado, por otra parte,
al pasar cierto umbral disminuir la concentracion de CO; disminuye la produccion de metanol ya

gue no existe la suficiente cantidad para completar el reformado seco de metano.
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Tabla 9-4: Resultados influencia de la relacion CH4#/CO:»

Relacion Flujo de metanol
CH4/CO; (kmol/s)

0.95 0.400497642

1.5 0.472369725

2 0.389244382

2.5 0.399805649

3 0.401779026

Realizado por: Basantes Rubi 2021

0,5
0,48
0,46
0,44
0,42

0,4
0,38
0,36
0,34

Flujo de Metanol (kmol/s)

0,32

0,3
0,5 1 1,5 2 2,5 3 3,5

Relacion CH4/CO2

Grafico 1-4: Resultados para el analisis de sensibilidad

Realizado por: Basantes Rubi 2021

4.2.3.2 Efecto de la presion de separacion

Se realizé un analisis de sensibilidad para evaluar el efecto de la presion de separacion a la que
se obtiene el metanol crudo. Para poder manipular este valor se utiliz6 una valvula de expansion
antes del tanque separador de fases. La valvula se configuro de tal forma que se puede definir su
presién de salida. La temperatura de separacion se mantuvo constante durante la corrida de
sensibilidad. Los resultados se pueden observar en la tabla 10-4 y grafico 2-4. Donde se puede
apreciar que a la temperatura de 28.7 °C el aumento en la presion de separacion favorece a la

produccidn de metanol. Esto muestra que al incrementar la presion se obtiene una mayor fraccion
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liquida de metanol en el producto separado, una disminucién de esta puede provocar una mayor
cantidad de flujo de metanol evaporado.

Tabla 10-4: Resultados para variacion de presion de separacion

Presion de | Flujo de metanol
separacion (bar) | (kmol/s)

50 0.413848

56.25 0.4259

62.5 0.44066

68.75 0.457751

75 0.478037

Realizado por: Basantes Rubi 2021
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Grafico 2-4: Resultados de variacion de la presién de separacion

Realizado por: Basantes Rubi 2021

4.2.3.3 Efecto de la temperatura del reformador

Para el estudio de la temperatura del reformador se analiz6 la temperatura entre el limite de 850-
950 °C, los resultados se muestran en la tabla 11-4 Se puede observar que inicialmente al
incrementar la temperatura del reformador incrementa la produccion de metanol a la salida del

proceso. Sin embargo, al incrementar la temperatura més alla de los 870 °C el flujo disminuye,
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luego sufre un ligero incremento y tiende a estabilizarse tal como se muestra en el grafico 3-4.
Esto puede ocurrir debido a que llegado a cierta temperatura el calor de reaccion se vuelva

constante y sea numéricamente inferior al valor del punto critico.

Tabla 11-4: Influencia de la Temperatura de Reformado

Temperatura del | Flujo de metanol
reformador (°C) | (kmol/s)
850 0.446427
875 0.458166
900 0.400169
925 0.407477
950 0.417566

Realizado por: Basantes Rubi 2021
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Grafico 3-4: Resultados de la variacion de la temperatura del reformador

Realizado por: Basantes Rubi 2021

4.2.3.4 Influencia del porcentaje de recirculacion respecto a la corriente de salida

Para el estudio del porcentaje de recirculacion respecto a la corriente gaseosa de salida del proceso
(corriente superior del separador). Para poder realizar este analisis se manipulo el separador 01

del esquema. De esta forma la fraccion que no se recircula pasa a formar parte de la corriente de
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purgado que sale del proceso, esta corriente al contener cierta cantidad de metanol y metano puede
aun ser utilizada como combustible para generar electricidad o atender necesidades cal6ricas del
proceso(Van-dal et al. 2013), sin embargo esta posibilidad no se estudio en el presente trabajo. En la
tabla 12-4 se observa que el incrementar el porcentaje de recirculacion aumenta de manera
significativa el flujo de metanol a la salida del proceso, esto debido a que existe mayor
disponibilidad de materia prima. Por otra parte, se puede observar que a partir del 80% de

recirculacion este incremento disminuye, mostrando una tendencia a estabilizarse.

Tabla 12-4: Influencia del porcentaje de recirculacion

Porcentaje  de | Flujo de metanol

recirculacion (kmol/s)

(%)
90 0.377508
80 0.364833
70 0.286303
60 0.198021
50 0.167429

Realizado por: Basantes Rubi 2021
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Grafico 4-4: Resultados de la variacion del porcentaje de recirculacion

Realizado por: Basantes Rubi 2021
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4.2.3.4 Influencia del flujo de entrada

Se evalu6 la influencia del aumento del flujo molar de biogas a la entrada del proceso variando la
corriente MSTR-04. Tal como se observa en la tabla 13-4, el incremento del flujo de entrada de
biogas produce un aumento en la produccion de metanol, esto debido a la mayor disponibilidad
de materia prima para realizar el proceso en general. El grafico 5-3 muestra un minimo en la
produccién de metanol a un flujo de 0.55 kmol/s, a partir de este valor el flujo de metanol tiende

a crecer con el aumento de la tasa de alimentacion.

Tabla 13-4: Influencia del flujo de alimentacion

Porcentaje  de | Flujo de metanol
recirculacion (kmol/s)
(%)
0.1 0.453541
0.325 0.428859
0.55 0.418149
0.775 0.490073
1 0.588749

Realizado por: Basantes Rubi 2021

0,4500

0,4300
» 0,4100
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Grafico 5-3: Resultados de la variacion del flujo de alimentacion

Realizado por: Basantes Rubi 2021
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4.3.3 Comparacion de desempefio de los esquemas

Las conversiones de las fuentes de carbdn a metanol para ambos esquemas se muestran en la tabla
14-4. Las conversiones son calculadas en base a los flujos molares que es capaz de procesar cada
planta de produccion. Para la planta industrial el incremento de la produccion de metanol es del
57.75 % con respecto a la planta piloto. Por otra parte, la conversion se incrementa en 11. 71%.
Cabe mencionar que las conversiones mostradas hacen referencia a todo el esquema en general
ya que la conversion por paso en cada reactor es de 3.4% y 4 % para cada esquema

respectivamente.

El proceso industrial muestra una produccion superior de metanol de entre los tres esquemas, el
incremento de produccion es del 76.7% con respecto al esquema piloto y del 13.597% respecto
al proceso industrial con un Unico reactor, cabe mencionar que la conversién individual por paso

en cada reactor es del 4% tal como ocurre en el esquema simple.

Tabla 14-4: Conversion y produccion obtenidos para esquemas

Esquema % conversion a metanol Produccion kmol metanol/
kmol biogéas

Piloto 51.34 0.400

Industrial 63.05 0.631

Industrial dos reactores 67.31 0.7168

Realizado por: Basantes Rubi 2021

Las necesidades energéticas de los esquemas se reflejan en la tabla 15-4. Se puede observar que
el esquema industrial a pesar de operar con un mayor nimero de equipos requiere casi la misma
energia mecanica para procesar la misma cantidad de materia. Esto ocurre por el uso del
interenfriamiento en las primeras etapas de compresion de la materia prima, por otra parte, en el
esquema gue usa dos reactores se incrementa el uso de energia mecéanica debido al uso de un

compresor extra usado para elevar la presion de la alimentacion al segundo reactor.

La energia requerida para operaciones de calentamiento es superior para el esquema piloto, fruto
de que la tratarse de un esquema sencillo este no aprovecha ninguna corriente caliente para
recuperar calor dentro del mismo. Las necesidades de enfriamiento se traducen en un consumo de
agua de enfriamiento para los procesos, en el caso de los esquemas industriales este valor es
inferior al esquema piloto a pesar del uso del interenfriamiento en las etapas de compresion y la

energia requerida para la condensacion en la torre de destilacion. En el esquema que usa dos
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reactores la necesidad de enfriamiento se ve incrementada debido al uso de un condensador extra,
asi como al uso propio de otro reactor, sin embargo, esto abre la posibilidad de una mayor
produccidn de agua a para suplir necesidades de calentamiento y eléctricas dentro del proceso.

Al evaluar cada equipo de forma individual se pudo observar que los reactores son los que
requieren un mayor uso de energia, el rector de reformado eleva las necesidades de calentamiento
debido a la naturaleza endotérmica de las reacciones que se llevan a cabo en él. Los reactores de

sintesis de metanol elevan la necesidad de enfriamiento ya que operan de manera isotérmica.

Tabla 15-4: Necesidades energéticas para los esquemas de produccion

Esquema Energia  mecanica | Calentamiento Enfriamiento
(kw/kmol) (kw/kmol) (kw/kmol)

Piloto 36 822.14 368 905.1 389982.9

Industrial 28 553.25 179 208.3 150 456.69

Industrial con dos
33335.17 179 208.3 187 985.59
reactores

Realizado por: Basantes Rubi 2021

El grado de pureza obtenido como producto de las plantas de produccién de metanol se muestran
en la tabla 16-4. Aqui puede observarse como las plantas a nivel industrial obtienen un metanol
con mayor grado de pureza, pudiendo este ser comercializado como un metanol para uso
especializado como el utilizado para la elaboracion de semiconductores, lo que se traduce en un
producto de alto valor de venta. Por otra parte, el metanol producido por la planta piloto contiene
la pureza que se esperaria de una planta artesanal, este podria ser destinado como combustible o

como aditivo para mezclas anticongelantes.

Tabla 16-4: Pureza de metanol Obtenido

Esquema % Pureza de metanol(m/m)
Piloto 84.6

Industrial 99.98

Industrial dos reactores 99.91

Realizado por: Basantes Rubi 202
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5 CONCLUSIONES

e Se simulo el proceso de obtencion de metanol da partir de biogés mediante la hidrogenacion
directa del gas de sintesis, utilizando dos esquemas distintos de produccidn, uno piloto y otro
industrial.

e En base a bibliografia especializada se determiné los parametros de presién, temperatura y
flujo de alimentacion a los que operaba cada esquema para poder realizar la simulacién y
posterior comparacion de estos.

e Mediante un analisis en cuanto a conversion, flujo y pureza del metanol obtenido en cada
esquema se demuestra que el esquema de grado industrial con dos reactores muestra un
desempefio mejor en el desarrollo del proceso.

e En base a bibliografia y mediante el analisis de sensibilidad se verifico que los pardmetros:
relacion metano a didxido de carbono, temperatura del reformador, porcentaje de
recirculacion y flujo de alimentacion, tienen mayor impacto en la produccion de metanol

debido a que presentan valores criticos en la produccién de metanol.
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6 RECOMENDACIONES

Emplear otro tipo de reactor como puede ser el reactor adiabatico para verificar su impacto
en el consumo de energia

Realizar un analisis Pinch de energia y determinar si en ambos esquemas es posible reducir
aun mas las necesidades de calentamiento mediante el uso de las corrientes propias del
proceso.

Plantear un esquema de produccion de energia a partir de las corrientes de residuo que se

extraen de los procesos de produccion
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GLOSARIO

PFR: Reactor flujo piston

T: Temperatura

P: Presion

Kg(catalizador)/m?: Carga de catalizador al reactor en kilogramos por metro cubico
D (catalizador): Diametro de particula del catalizador

E: fraccion hueca del catalizador

Kg/h= Flujo mésico en kilogramos por hora

Kmol/s= Flujo molar en kilomol componente por cada segundo

%C: Porcentaje de conversion

Fmi: Flujo de metanol por kmol de biogas

A, Factor prexponencial de la ecuacion cinética

Bi: Energia de activacion de la reaccion quimica (dividida entre la constante de gases)
Fm: Fraccion molar del componente

Kw: Potencia en kilowatts

m/m: Relacidn masa a masa
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