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Resumen 

 

Título: Evaluación de la influencia ambiental, técnica y económica del uso de biogás como materia prima 

en los procesos de reformado de metano con vapor y en seco para la producción de hidrógeno. 

Autor: Paula Yulieth Rodríguez Cortés 

Palabras clave: Reformado de metano, Hidrógeno, Tecnologías de producción, Integración energéƟca, 

Captura de carbono. 

 

Descripción: En esta invesƟgación, se lleva a cabo un estudio comparaƟvo entre cuatro tecnologías 

ampliamente empleadas en la producción de hidrógeno mediante el reformado de metano: 1) 

Reformado de metano con vapor de agua a parƟr de gas natural (SMR con gas natural) a escala 

industrial, 2) Reformado de metano con vapor de agua a parƟr de biogás (SMR con biogás) a escala 

piloto, 3) Reformado de metano en seco a parƟr de gas natural (DMR con gas natural) a escala industrial 

y 4) Reformado de metano en seco a parƟr de biogás (DMR con biogás) a escala piloto. La comparación 

se llevó a cabo mediante estudios técnico, económico y ambiental uƟlizando simulaciones en Aspen Plus 

y Aspen Energy Analyzer. Los resultados indican que la tecnología SMR con gas natural exhibe una mayor 

viabilidad técnica, económica y ambiental en comparación con las otras opciones. Además, se 

implementó una integración energéƟca en esta tecnología, resultando en un diseño ópƟmo de red de 

intercambio, y se incorporó una etapa de Captura de Carbono con monoetanolamina (MEA). 
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Abstract 

 

Title: EvaluaƟon of the Environmental, Technical, and Economic Impact of Biogas UƟlizaƟon as Feedstock 

in Steam and Dry Methane Reforming Processes for Hydrogen ProducƟon. 

Author: Paula Yulieth Rodríguez Cortés 

Keywords: Methane Reforming, Hydrogen, ProducƟon Technologies, Energy IntegraƟon, Carbon 

Capture. 

 

DescripƟon: This research conducts a comparaƟve study of four widely used technologies in hydrogen 

producƟon through methane reforming: 1) Steam Methane Reforming from natural gas (SMR with 

natural gas) on an industrial scale, 2) Steam Methane Reforming from biogas (SMR with biogas) on a 

pilot scale, 3) Dry Methane Reforming from natural gas (DMR with natural gas) on an industrial scale, 

and 4) Dry Methane Reforming from biogas (DMR with biogas) on a pilot scale. The comparison was 

performed through technical, economic, and environmental analyses using simulaƟons in Aspen Plus and 

Aspen Energy Analyzer. The results indicate that the SMR technology with natural gas demonstrates 

superior technical, economic, and environmental viability compared to the other opƟons. AddiƟonally, 

an energy integraƟon was implemented in this technology, resulƟng in an opƟmal design of the 

exchange network, and a Carbon Capture stage with monoethanolamine (MEA) was incorporated. 
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1. Introducción 

Colombia es un país altamente vulnerable a las consecuencias y efectos del cambio climáƟco y 

considera como un riesgo directo el aumento constante de las emisiones de gases de efecto invernadero 

para sus posibilidades de desarrollo sostenible (Cancillería, 2022). Por esta razón, ha manifestado el 

propósito de transitar hacia un desarrollo adaptado al cambio climáƟco, compaƟble con el objeƟvo de 

neutralidad del carbono hacia 2050, a través de compromisos en el marco del Acuerdo de París y sus 

políƟcas nacionales. Durante la actualización de su Contribución Determinada a Nivel Nacional (NDC, por 

sus siglas en inglés), el país incrementó la meta de reducción de emisiones al 51% comparado con el 20% 

establecido en la NDC del año 2015 (Mesa et al., 2020). Para esto, a inicios del año 2021, se adoptó la 

estrategia “Colombia, Carbono Neutral”, programa cuyo objeƟvo es promover los compromisos 

adoptados por el país en los diferentes sectores con la meta establecida para el 2050 (LEDS, 2021) 

Alineado con el propósito de la NDC, es necesario cumplir el compromiso de lograr una 

transición de la economía hacia una baja canƟdad o cero emisiones de CO2. Es por ello por lo que el 

sector minero ha adoptado la misión de transformación energéƟca, buscando un desarrollo sectorial 

consciente de los retos que el cambio climáƟco representa. Dicha misión se arƟcula con el Plan 

EnergéƟco Nacional (PEN 2020-2050), haciendo evidente el protagonismo e importancia de las energías 

renovables y el gas natural como fuentes de energía de transición. 

Con el contexto anterior, el gobierno de Colombia a través del Ministerio de minas y Energía, la 

Unidad de Planeación Minero-EnergéƟca, el Ministerio de Ambiente y Desarrollo Sostenible, la Estrategia 

Colombiana de Desarrollo Bajo en Carbono, Adaptada y Resiliente, entre otras insƟtuciones, han venido 

uniendo esfuerzos para promover el aprovechamiento y uso del biogás que se produce a parƟr de 

biomasa residual a través de procesos bioquímicos como la digesƟón anaeróbica. El biogás conƟene 

canƟdades significaƟvas de metano y de dióxido de carbono, lo que lo hace atracƟvo como combusƟble 

y materia prima para la producción de sustancias de gran uso industrial como el hidrógeno. Además, el 
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biogás también conƟene pequeñas canƟdades de sustancias azufradas y nitrogenadas (M. D. Mesa et al., 

2020). 

El hidrógeno es de alto interés industrial ya que es considerado como un portador de energía 

limpia, además de destacarse entre todos los combusƟbles químicos por tener el poder calorífico por 

unidad de masa más alto (142,5 MJ/kg) y no generar dióxido de carbono durante su combusƟón (MarƟns 

et al., 2017). También, es uƟlizado ampliamente como intermediario en procesos de refinado de crudo y 

para la producción de ferƟlizantes. Debido a su versaƟlidad, a su amplia aplicación y al constante 

aumento de su demanda, la producción limpia de hidrógeno es uno de los temas principales tópicos de 

invesƟgación relacionada en el campo de la energía que actualmente se discute (Yoo et al., 2015). 

Industrialmente, la producción de hidrógeno se realiza a parƟr de reacciones de reformado de 

metano, proveniente en la mayoría de los casos de gas natural, entre estas encontramos: (a) reformado 

con vapor (SMR: Steam Methane Reforming) que, debido a los altos rendimientos reportados, es la más 

uƟlizada, (produciendo entre el 80 y 85% del hidrógeno total a nivel mundial), pero que, al ser un 

procedimiento altamente endotérmico (𝛥𝐻 = 251 𝑀𝐽/𝑘𝑚𝑜𝑙) demanda de grandes suministros de 

energía. (b) Reformado en seco (DMR: Dry Reforming Methane) donde se uƟliza el dióxido de carbono 

como reacƟvo, permiƟendo su valorización. Sin embargo, la principal limitación de la tecnología DMR es 

la poca disponibilidad de catalizadores resistentes a los depósitos de coque en superficie generados 

durante la reacción, la baja relación estequiométrica hidrógeno/monóxido de carbono que se puede 

alcanzar y su alto carácter endotérmico (𝛥𝐻 = 247,3 𝑀𝐽/𝑘𝑚𝑜𝑙). 

Frente a la necesidad de producir hidrógeno de manera limpia y teniendo en cuenta los diversos 

desaİos a los que se enfrentan cada una de las técnicas expuestas, este proyecto tuvo como propósito 

realizar un análisis comparaƟvo de los procesos de reformado anteriormente descritos para producir 

hidrógeno a parƟr de gas natural y biogás. El análisis se realizó Aspen Plus. Se tuvo en cuenta el 

pretratamiento del biogás para su posterior uƟlización y la captura del dióxido de carbono generado en 
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cada una de las reacciones para garanƟzar que el hidrógeno obtenido pueda ser catalogado como de 

baja intensidad de carbono. De manera tal que, en esta invesƟgación se espera responder a las 

siguientes preguntas: ¿cuáles son los costos y huella ambiental de la producción de hidrógeno de baja 

intensidad de carbono a parƟr de reformado de metano con vapor de agua y en seco cuando se usa 

biogás como materia prima?, ¿cuál de los procesos considerados es más facƟble técnica, económica y 

ambientalmente? 

Para responder las preguntas anteriores se siguió una metodología que consisƟó en: (1) Diseñar 

casos base para los procesos SMR y DMR, a parƟr de la recopilación de información de literatura 

relacionada con configuraciones de proceso y condiciones de operación (flujos, composiciones de las 

corrientes, temperaturas y presiones de operación), eficiencias de conversión de carbono e indicadores 

claves del proceso. (2) Realizar un análisis económico determinando costos de inversión y operaƟvos de 

cada unidad de proceso, calculando índices de costos y el costo nivelado de hidrógeno (LCOH) de las 

tecnologías. (3) Realizar una integración energéƟca para la tecnología con mayor facƟbilidad técnica, 

económica y ambiental, recalculando costos y LCOH y finalmente (4) Diseñar un caso base de captura de 

carbono acoplado a la tecnología SMR con gas natural, con el fin de calcular las emisiones de CO2 

evitadas a parƟr de la tecnología MEA, además de calcular los nuevos costos operaƟvos y capitales, así 

como el nuevo LCOH. 

Este trabajo se distribuye en 4 capítulos siguiendo la secuencia metodológica general propuesta. 

El primero corresponde al estudio técnico de todas las tecnologías, el segundo al estudio económico de 

todas las tecnologías, el tercero a la integración energéƟca del proceso SMR con gas natural y 

finalmente, la captura de carbono acoplada al modelo de SMR con gas natural. Cada capítulo cuenta con 

la metodología uƟlizada para el desarrollo de este, con los resultados y conclusiones.  
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2. Marco conceptual y estado del arte 

La constante modernización y desarrollo industrial en el mundo demandan de un gran gasto 

energéƟco (580.000.000 TJ/año) que en su mayoría es suministrado a parƟr de combusƟbles fósiles, los 

cuales son recursos no renovables. Esta situación ha generado discusiones acerca del futuro escenario 

energéƟco a nivel mundial y la manera en la que se podrá suplir la demanda de energía para conƟnuar 

con el ritmo de vida actual (Sazali, 2020). 

El excesivo uso de combusƟbles fósiles, que ha alcanzado proporciones alarmantes con 

emisiones de dióxido de carbono (CO2) de 36.300 millones de toneladas por año, ha desencadenado una 

crisis ambiental global. Este fenómeno, ampliamente reconocido por la opinión pública, se manifiesta 

claramente en el conƟnuo aumento de la temperatura del planeta en 1,5 °C. Esta elevación térmica 

consƟtuye un factor determinante para el cambio climáƟco, representando una seria amenaza para la 

subsistencia misma de la vida en nuestro planeta. Es crucial destacar que este problema no se limita 

exclusivamente al ámbito de los combusƟbles fósiles, ya que diversas industrias contribuyen de manera 

significaƟva a la emisión de contaminantes atmosféricos, agravando aún más la urgencia de abordar y 

miƟgar esta creciente crisis ambiental. Los problemas económicos, ambientales y sociales expuestos 

ponen sobre la mesa la urgencia de adoptar energías más limpias y que además garanƟcen un 

cubrimiento de la demanda energéƟca a nivel mundial. Por esto, la producción de H2 con bajas o nulas 

emisiones de CO2 ha tomado gran relevancia y es uno de los temas principales en invesƟgación 

relacionada con el campo de la energía (Nahar et al., 2017). 

El hidrógeno presenta un rendimiento energéƟco de cerca de 122 kJ/g, valor que supera 2,75 

veces a los rendimientos alcanzados por hidrocarburos (Apostolou & Xydis, 2019). Su uso como 

combusƟble está libre de la formación de gases tóxicos y de emisiones de CO2 y el único subproducto de 

la combusƟón es vapor de agua. Actualmente, la mayoría del hidrógeno producido es uƟlizado para la 

refinación de hidrocarburos y para la producción de metanol y amoniaco. Aunque su uƟlización como 
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combusƟble no emite gases de efecto invernadero, sí lo hacen algunas de las maneras más uƟlizadas 

para producirlo, moƟvo por el cual es necesaria una producción limpia que sea eficiente y económica (1-

5 USD/kg) (Roldán, 2023). Los reformados de metano producen una corriente de gas compuesta 

primordialmente por hidrógeno (H2), monóxido de carbono (CO) y dióxido de carbono (CO2) (Holladay et 

al., 2009). Algunos procesos de reformado de metano ampliamente uƟlizados son: 

2.1. Reformado de metano con vapor de agua (SMR) 

El reformado de metano con vapor de agua se lleva a cabo a través de varias etapas. En la etapa 

inicial, el metano y el vapor de agua se hacen reaccionar en un reformador catalíƟco que opera entre 

630-930 °C y bajo presiones entre 5-25 bar. La reacción de reformado de metano con vapor se muestra 

en la Ecuación 1. 

𝐶𝐻ସ + 𝐻ଶ𝑂 → 𝐶𝑂 + 3𝐻ଶ 

Ecuación 1 

Dado que la reacción es endotérmica, es necesario suministrar calor al reformador siendo este 

uno de los gastos más importantes del proceso (Simpson & Lutz, 2007). 

La composición del producto (gas de síntesis) está determinada por la cinéƟca de la reacción. 

Según la relación vapor de agua/carbono (1-5), la temperatura (500-900°C) y la presión de operación del 

reformador (25-36.5 bar), se podrán encontrar canƟdades significaƟvas de CH4, H2O y CO2 en el gas de 

síntesis (Yan et al., 2020a). El gas de síntesis que sale del reformador pasa a través de dos reactores de 

desplazamiento agua-gas (WGS: Water Gas ShiŌ:) ubicados en serie, el primero maneja temperaturas de 

400-350 °C y se conoce como HTS: High Temperature ShiŌ y el segundo LTS: Low Temperature ShiŌ, que 

opera a temperaturas 250-200 °C, los cuales convierten el CO presente en CO2 y H2 usando el H2O 

disponible en el gas de síntesis, o en su defecto, esta úlƟma debe ser adicionada al sistema.  

𝐶𝑂 + 𝐻ଶ𝑂 → 𝐶𝑂ଶ + 3𝐻ଶ 
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Ecuación 2 

 

La fase final del proceso es la separación del H2 del CO que se logra a través de diferentes 

técnicas, una de las más conocidas es la PSA o adsorción por cambio de presión. La PSA es un proceso de 

separación de gases en el que el adsorbente es regenerado por la reducción rápida de la presión parcial 

del componente adsorbido, ya sea reduciendo la presión total o uƟlizando un gas de purga (Ruthven & 

Farooq, 1999). Los gases involucrados en el proceso PSA son: H2, CO2, CO, CH4 y H2O. Si el metano 

empleado en el reformado conƟene N2, este gas también estará presente en la separación. La PSA 

normalmente consiste en una columna configurada con adsorbentes (zeolitas, tamices moleculares o 

carbones acƟvados): en la capa inicial son removidos agua, dióxido de carbono y metano, mientras que, 

en la segunda capa, compuesta de zeolita, son removidos otros componentes hasta llegar a menos de 10 

ppm de CO (Grande et al., 2008). Las propiedades İsicas de los adsorbentes son cruciales para la captura 

de CO2 y la purificación del H2 (Liu et al., 2020). En este senƟdo Xiao et al., 2016, estudiaron la 

selecƟvidad y los parámetros cinéƟcos de una zeolita 5A obteniendo como resultado una gran 

selecƟvidad del adsorbente sobre el CH4 y el CO, mientras que Shi et al., 2018, determinaron la 

capacidad de adsorción de varios adsorbentes sobre gel de sílice y concluyeron que hubo alta 

selecƟvidad de CO2. La PSA es una tecnología madura que proporciona varios grados de pureza para el 

H2 (>99%) (Sazali, 2020). 

Por otro lado, la separación de hidrógeno a través de membranas es una tecnología que se 

encuentra actualmente en desarrollo y que promete mucho, ya que, la técnica sería capaz de producir H2 

de alta pureza (>99%); operando entre 300 y 600°C y con una diferencia de presión de 1 y 40 bar 

(Simpson & Lutz, 2007). El SMR presenta graves preocupaciones sobre las emisiones de CO2 pues por 

cada kg de H2 producido, también se producen 12 kg de CO2 como subproducto (CeƟnkaya et al., 2012). 
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2.2. Reformado de metano en seco (DMR) 

El proceso de DMR es altamente endotérmico, tal como se describe en la ¡Error! No se 

encuentra el origen de la referencia.. Las caracterísƟcas termodinámicas y cinéƟcas del proceso son 

similares a las del proceso de reformado con vapor de agua, pero, en este caso la reacción de CH4 con 

CO2 produce gas de síntesis con una relación H2/CO cercana a uno (Mondal et al., 2016). 

𝐶𝑂ଶ + 𝐶𝐻ସ → 2𝐶𝑂 + 2𝐻ଶ 

Ecuación 3 

El equilibrio de la reacción es influenciado por la reacción simultánea RGWS que se describe por 

la ¡Error! No se encuentra el origen de la referencia.. 

𝐶𝑂ଶ + 𝐻ଶ → 𝐶𝑂 + 𝐻ଶ𝑂      ∆𝐻ோ = +41
𝑀𝐽

𝑘𝑚𝑜𝑙஼ுర

 

Ecuación 4 

El reformado seco de metano compite con reacciones paralelas como la RWGS lo que afecta 

negaƟvamente las relaciones molares H2/CO. Entre estas están la deshidrogenación de CH4 (¡Error! No se 

encuentra el origen de la referencia.) y la llamada reacción de Boudouard (¡Error! No se encuentra el 

origen de la referencia.). Termodinámicamente, el reformado en seco es promovido por el aumento de 

la temperatura y prevalece sobre sus reacciones compeƟdoras por encima de 650 °C (Sandoval-

Bohórquez et al., 2021). 

𝐶𝐻ସ ⇆ 𝐶 + 𝐻ଶ      ∆𝐻ோ = +74.9
𝑀𝐽

𝑘𝑚𝑜𝑙
 

Ecuación 5 

2𝐶𝑂 ⇆ 𝐶 + 𝐶𝑂ଶ      ∆𝐻ோ = −172.5
𝑀𝐽

𝑘𝑚𝑜𝑙
 

Ecuación 6 



ESTUDIO DE REFORMADOS DE METANO CON GAS NATURAL Y BIOGÁS 
 

El gas natural es alimentado al proceso acompañado de CO2. Como primera medida, los reacƟvos 

se calientan a través de un intercambiador de calor uƟlizando el efluente del reactor. Después, la mezcla 

se debe calentar en un horno a una temperatura de 850 °C. Luego, la corriente se alimenta al reformador 

de lecho fijo. La corriente del reformador debe ser enfriada hasta temperatura ambiente y enviada a la 

sección de recuperación del gas de síntesis. Para recuperar el hidrógeno, es necesario separarlo del gas 

de síntesis con alguna de las técnicas mencionadas para reformado de metano con vapor de agua 

(Hernández & Marơn, 2016). 

La Figura 1 describe a manera de resumen las etapas de los procesos de reformado de metano 

con vapor de agua y en seco mencionadas anteriormente. 

Figura 1. Diagrama de bloques de las etapas de los procesos DMR y SMR 

  

Nótese que los reformados de metano con vapor de agua y en seco comparten las mismas etapas 

de proceso. Sin embargo, su diferencia radica en el Ɵpo de reactor de reformado, en el ¡Error! No se 

encuentra el origen de la referencia. se muestra el diagrama PFD por etapas de la tecnología SMR con gas 

natural. 
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2.3. CinéƟca de las reacciones de Reformado de Metano con Vapor de Agua y en Seco 

2.3.1. CinéƟca Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson (LHHW) 

La ecuación de LHHW se uƟliza con frecuencia para describir la cinéƟca de reacciones catalizadas 

por catalizadores heterogéneos, donde tanto los fenómenos cinéƟcos como los de adsorción son 

importantes (Wiederkehr et al., 2021).El mecanismo se ha uƟlizado para correlacionar e interpretar 

datos de velocidad en muchas reacciones que Ɵenen lugar en superficies sólidas. El paso central en el 

mecanismo es la reorganización de enlaces en moléculas fuertemente adsorbidas, ya sea de manera 

disociaƟva o no disociaƟva, o en sus fragmentos. Este paso puede tener lugar en un solo siƟo o en siƟos 

adyacentes. El paso precursor necesario para el paso mencionado anteriormente es la adsorción (Yang & 

Wong, 1981).  

La suposición principal en la que se basa la ecuación LHHW es que el proceso de reacción 

química superficial puede dividirse en (Villarreal & Cuevas-García, 2020):  

a) Adsorción de los reacƟvos, donde se presenta la formación del complejo superficial. 

b) Reacción química superficial. 

c) Desorción de los reacƟvos, que genera al siƟo acƟvo. 

La efecƟvidad del enfoque LHHW se encuentra en su capacidad para establecer un método 

sistemáƟco que facilita la derivación de las ecuaciones. En términos generales, este método se explica de 

la siguiente manera (Villarreal & Cuevas-García, 2020):  

1. Se opta por el Ɵpo de mecanismo que se considere más apropiado. 

2. Se idenƟfica cuál es la etapa que controla la velocidad de la reacción. 

3. Se formula la ecuación cinéƟca de ese paso, teniendo en cuenta que se trata de un paso elemental. 

4. Se reemplazan todas las variables que no pueden ser medidas, aprovechando el hecho de que las 

demás reacciones elementales se encuentran en equilibrio. 
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5. Por lo general, la ecuación incluye una expresión para los siƟos acƟvos, la cual se deriva de un 

balance de siƟos. 

Si se considera una reacción 𝐴 + 𝐵 ↔ 𝐶, las ecuaciones resultantes son del esƟlo:  

−𝑟஺ =
𝑘𝐶஺𝐶஻

(1 + 𝐾஺𝐶஺ + 𝐾஻𝐶஻ + 𝐾′𝐶஼)ଶ
 

Ecuación 7 

 

Donde: 

𝑘’: Factor cinéƟco de la reacción 

𝐶஺: Concentración del reacƟvo A 

𝐶஻: Concentración del reacƟvo B 

𝐶஼: Concentración del producto C 

𝐾஺: Constante de adsorción del reacƟvo A 

𝐾஻: Constante de adsorción del reacƟvo B 

𝐾′஼ : Constante de desorción del producto C 

Cuando la suposición en el mecanismo es que parƟcipan dos siƟos adyacentes en la reacción y 

que la etapa controlante es la reacción superficial, o si se considerara otro paso como el controlante: 

−𝑟஺ =
𝑘𝐶஺𝐶஻

(1 + 𝐾஺𝐶஺ + 𝐾஻𝐶஻ + 𝐾′𝐶஺𝐶஻)ଶ
 

Ecuación 8 

Donde ahora la suposición es que la etapa controlante es la desorción del producto C. 

Teniendo en cuenta que diversos aspectos esenciales para el diseño de los reactores como la 

determinación de la selecƟvidad de los productos del proceso, el consumo de energía dentro de los 

reactores y la evaluación de costos se ven influenciados por las reacciones que ocurren dentro de estos, 
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se presentan las velocidades de reacción de los reformados de metano con vapor y en seco en la Tabla 1, 

las cuales pueden ser descritas con la cinéƟca LHHW. 

Tabla 1. CaracterísƟcas cinéƟcas de las reacciones de reformado de metano con vapor de agua y en seco 

Reacción r Referencia 

Reformado de metano 
con vapor de agua 

𝑘ௌெோ

𝑃ுమ

ଶ,ହ

𝑃஼ுర
 𝑃ுమை − (

𝑃ுమ

ଷ 𝑃஼ை

𝐾௘௤,ௌெோ
)

𝐷𝐸𝑁ଶ
 

(Tacchino et al., 2022) 

Reformado de metano 
en seco  

𝑘ଵඥ𝑃஼ுరඥ𝑃஼ைమ

(1 + ඥ𝑘ଶ𝑃஼ுర
)(1 + ඥ𝑘ଷ𝑃஼ைర

)
 

(Luyben, 2014) 

 

Dentro del campo de la producción de H2, las tecnologías de reformado de metano sujetas a 

estudio presentan diversas ventajas y desventajas que influyen en su atracƟvo. Estas caracterísƟcas se 

detallan en la Tabla 2, proporcionando una visión comparaƟva de los disƟntos aspectos que afectan la 

eficiencia y viabilidad de dichas tecnologías. 

Tabla 2. Ventajas y desventajas de los reformados de metano con vapor de agua y en seco 

Tecnología Ventajas Desventajas 

Reformado de metano 

con vapor de agua 

Gran experiencia industrial 

Altas emisiones de CO2 
No requiere de oxígeno 

La mejor relación H2/CO 

para producción H2 

Reformado de metano 

en seco 

Disminución del requisito de 

desulfuración 

Baja relación de H2/CO 

Altas temperaturas de 

proceso 

Formación de coque 

Nota:  Adaptado de  Holladay et al., 2009 y Usman et al., 2015 
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Debido a los altos costos y a la naturaleza no renovable del gas natural, se ha estudiado la 

producción de H2 a parƟr de reformado de metano con vapor de agua y en seco usando biogás como 

materia prima. El biogás es el producto de la digesƟón anaeróbica de biomasa, cuyo carbono proviene de 

la atmósfera a través de la fotosíntesis. Por lo tanto, los procesos que uƟlizan biogás como materia prima 

pueden ser considerados neutros en carbono. La Tabla 3 compara las composiciones del biogás y gas 

natural, observándose que las canƟdades de metano encontradas en el biogás son considerablemente 

altas, lo que lo hace atracƟvo en la industria, en este caso para la obtención de hidrógeno a parƟr de 

metano. 

Tabla 3. Composiciones ơpicas del biogás y del gas natural 

Componente Biogás DA Gas natural 

CH4 53-70% 81-89 

CO2 30-50% 0,67-1 

N2 2-6% 0,28-14 

O2 0-5% 0 

H2 NA NA 

Hidrocarburos ligeros NA 3,5-9,4 

H2S 0-2000 ppm 0-2,9 

NH3 <100 ppm NA 

Nota: Adaptado de Nahar et al., 2017 

En la actualidad, se emplean dos enfoques disƟntos para llevar a cabo la conversión de biogás a 

hidrógeno (H2). Los procesos conocidos como de primer Ɵpo se centran inicialmente en mejorar la calidad 

del biogás, equiparándola a la del gas natural mediante la eliminación de impurezas como el dióxido de 

carbono (CO2) y el sulfuro de hidrógeno (H2S) antes de llegar al reformador. Posteriormente, este biogás 
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mejorado se uƟliza en la producción de H2 a través de una unidad de reformado, ya sea uƟlizando vapor o 

en un proceso en seco. Este procedimiento incluye etapas adicionales, como unidades de conversión de 

agua-gas y unidades diseñadas para recuperar el CO2 generado, uƟlizando técnicas como la adsorción por 

oscilación de presión, según lo señalado por Kong et al., 2020. 

Las mejoras en el biogás se llevan a cabo mediante diversas tecnologías, entre las cuales se 

incluyen la separación criogénica, la absorción İsica mediante sistemas de depuración con agua o 

solventes orgánicos, la absorción química uƟlizando soluciones de aminas, la adsorción por oscilación de 

presión, y otras técnicas, como detallan Angelidaki et al., 2018. Sin embargo, estas tecnologías no han sido 

probadas a escalas industriales. 

Los procesos de segundo Ɵpo buscan aprovechar el CO2 presente en el biogás mediante la 

inyección de biogás directamente en el reformador para permiƟr que el CO2 y el CH4 reaccionen formando 

H2 y CO (Hashemi et al., 2019). 

Dentro del desarrollo de las tecnologías de reformado de metano y biogás se ha evidenciado la 

existencia de una gran canƟdad de estudios técnicos y económicos. Por ejemplo, Phan et al., 2022, 

opƟmizaron un proceso de reformado de metano con vapor, en seco y tri-reformado de metano por 

medio de Aspen Plus, con y sin reciclaje de gas de cola, concluyendo que la producción de H2 a través de 

reformado de metano en seco, con y sin reciclo no es compeƟƟva con el proceso industrial que uƟliza 

reformado de metano con vapor. Sin embargo, los autores no reportaron resultados relacionados con la 

producción de gases de efecto invernadero ni con la huella de carbono de las técnicas estudiadas. 

Hernández & Marơn, 2016 desarrollaron y opƟmizaron un nuevo proceso a parƟr de biogás para 

producir metanol con base al reformado en seco uƟlizando el CO2 que forma parte de la mezcla, 

uƟlizando dos funciones objeƟvo, una económica y otra ambiental. La opƟmización ambiental muestra 

que es posible minimizar el CO2 emiƟdo ajustando la composición del biogás, obteniendo valores de 

alrededor del 50% para el CH4 y 47% de CO2. Es importante tener en cuenta que el Ɵempo de 
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preparación tecnológica (Technology Readiness Level: TRL) de las tecnologías de reformado de metano 

con gas natural y biogás es de 9 y 5, respecƟvamente (Khojasteh Salkuyeh et al., 2017; Phan et al., 2022). 

A pesar del interés industrial y ambiental del uso de biogás, es importante cuanƟficar los 

impactos económicos y ambientales que tendría la uƟlización de biogás como materia prima en los 

procesos de reformado con vapor de agua (SMR) y en seco (DMR), ya que este análisis permiƟrá evaluar 

el impacto de esta fuente renovable en términos de costos, escala de producción y huella de carbono. 

2.4. Captura de CO2 

Los procesos de captura, también conocidos como “Carbon Capture and Storage” (CCS), son 

uƟlizados para reducir la canƟdad de CO2 liberada a la atmósfera como resultado de acƟvidades 

humanas como la quema de combusƟbles fósiles en centrales eléctricas y la industria. El objeƟvo 

principal de las CCS es miƟgar el cambio climáƟco y reducir las emisiones de gases de efecto invernadero 

(IPCC, 2022). 

Las CCS se dividen en tres categorías principales: captura postcombusƟón, captura 

precombusƟón y captura en la industria. 

2.4.1. Captura PostcombusƟón 

Este enfoque es uƟlizado para capturar el CO2 después de que los combusƟbles fósiles se han 

quemado en procesos de combusƟón. Por lo general, se aplica en centrales eléctricas y en industrias que 

emiten CO2 como resultado de su acƟvidad. El proceso más común implica el uso de solventes, 

absorbentes químicos que reaccionan con el CO2 para separarlo de otros gases. Una vez capturado, el 

CO2 se separa del absorbente y es almacenado (Sreedhar et al., 2017). 

Los procesos postcombusƟón son los que actualmente cuentan con un mayor desarrollo, 

maduración y de la misma manera, presentan mayores eficiencias. Las tecnologías de captura 

postcombusƟón más conocidas son: absorción química o İsica, adsorción, separación criogénica y 

separación por membrana. 
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2.4.2. Captura PrecombusƟón 

El CO2 es capturado antes de que los combusƟbles fósiles sean quemados. Es aplicado en 

procesos de gasificación y en plantas de energía con captura de carbono integrada. El combusƟble es 

converƟdo en gas de síntesis, el cual es más fácil de separar y, por ende, de capturar el CO2 presente 

antes de la combusƟón (Marơn et al., 2012). 

2.4.3. Captura de oxycombusƟón 

Es un proceso uƟlizado en la industria para reducir las emisiones de CO2 derivadas de la quema 

de combusƟbles fósiles, como el carbón o el gas natural. La oxycombusƟón implica la combusƟón de 

combusƟbles en oxígeno puro en lugar de aire, lo que resulta en una corriente de gas de combusƟón 

compuesta principalmente de vapor de agua y CO2 (Marơn et al., 2012). 

2.5. Simulación en Aspen Plus 

ASPEN (Advanced System for Process ENgineering) se basa en una simulación de hoja de 

proceso. Una simulación de hoja de proceso es un soŌware que se uƟliza para modelar 

cuanƟtaƟvamente una planta de procesamiento químico, que además de la unidad central de reactor, 

también incluye pasos de pretratamiento y post-tratamiento. Así, la simulación de un proceso químico 

completo, desde la materia prima hasta el producto final, se representa simbólicamente mediante 

diferentes íconos, donde cada ícono representa una operación unitaria, un proceso químico, un flujo de 

material de entrada/salida, un flujo de energía de entrada/salida o una señal eléctrica/neumáƟca de 

entrada/salida (Al-Malah, 2017). 

En términos de la notación de hoja de proceso de Aspen Plus, habrá un ícono de bloque y un 

ícono de flujo. El simulador de hoja de proceso icónico, como Aspen Plus, permite predecir el 

comportamiento de un proceso uƟlizando relaciones de ingeniería básicas. Como se enseña en cursos de 

modelado y simulación de proceso, se describe un proceso İsico mediante un conjunto de ecuaciones 

algebraicas/diferenciales linealmente independientes, de modo que el número de ecuaciones escritas 
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sea igual al número de variables, y se dice que el proceso İsico como tal está especificado o descrito por 

una representación equivalente (Al-Malah, 2017). 

En general, la redacción de dichas ecuaciones se deriva de: 

 Ecuaciones de balance de propiedades termodinámicas extensivas, como masa, moles y energía. 

 Relaciones termodinámicas para medios reacƟvos y no reacƟvos, como equilibrio de fases y químico. 

 Correlaciones de velocidad para transferencia de momento, calor y masa. 

 Estequiometría de reacciones y datos cinéƟcos. 

 Restricciones İsicas impuestas al proceso. 

Con datos termodinámicos precisos, condiciones de operación cuidadosamente seleccionadas y 

modelos de equipos detallados, Aspen Plus Ɵene la capacidad de simular el comportamiento real de una 

planta. Su capacidad de simulación de hojas de proceso permite la realización de diversas tareas, como 

pruebas de escenarios hipotéƟcos, verificación de especificaciones de diseño, estudios de desbloqueo de 

partes restricƟvas de procesos, análisis de sensibilidad y exploración de opƟmización. Este simulador de 

procesos facilita el diseño eficiente de nuevas plantas y la mejora de la rentabilidad en instalaciones 

existentes. Además, la simulación de hoja de proceso de Aspen Plus resulta beneficiosa en todas las 

etapas del ciclo de vida de un proceso, desde conceptos iniciales de invesƟgación y desarrollo hasta 

operaciones de planta y modificaciones refinadas (Al-Malah, 2017). 

En términos generales, un proceso químico implica el tratamiento İsico o químico de 

componentes químicos para agregar valor o converƟr materias primas en productos finales. Los pasos 

İsicos incluyen mezcla, separación y cambios de temperatura, mientras que los pasos químicos 

involucran reacciones que alteran la idenƟdad de las especies. En el simulador de hoja de proceso, estos 

pasos se representan visualmente mediante componentes transportados entre unidades a través de 

corrientes de proceso (Al-Malah, 2017). 
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Para traducir un proceso a un modelo de simulación en Aspen Plus, se deben seguir pasos clave. 

Primero, se especifican los componentes químicos y los modelos termodinámicos asociados. Luego, se 

define la hoja de proceso, incluyendo operaciones unitarias, corrientes de proceso y modelos 

seleccionados de la Biblioteca de Modelos de Aspen Plus. Las tasas de flujo y las condiciones 

termodinámicas se especifican, junto con las condiciones de operación para los modelos de operación 

unitaria. Este enfoque permite una representación detallada del proceso, desde la invesƟgación inicial 

hasta las operaciones y modificaciones de planta refinadas (Al-Malah, 2017). 

Las operaciones unitarias y reactores son descritos por modelos pre-determinados en Aspen 

Plus, encontrados en la tabla “Model PaleƩe”. Los modelos de reactores se describen en la Tabla 4. 

Tabla 4. Descripción de los modelos de reactores encontrados en Aspen Plus 

Modelo Descripción Uso 

RStoic Reactor estequiométrico 

La cinética de reacción es desconocida o no es 

relevante, pero su estequiometría y extensión 

están dadas 

RYield Reactor de rendimiento 

La estequiometría y la cinética de reacción son 

desconocidas o no son relevantes, pero se 

conoce la distribución de rendimientos 

REquil Reactor de equilibrio 

Equilibrio químico de una y dos fases y equilibrio de 

fases simultáneo. El usuario debe especificar la 

estequiometría de la reacción y las condiciones 

del reactor. Si no se proporcionan 

especificaciones adicionales, el modelo "Requil" 

asumirá que las reacciones alcanzarán el 

equilibrio 
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RGibbs Reactor de equilibrio 

Equilibrio químico y/o equilibrio simultáneo de fases 

y químico. Puede incluirse el equilibrio de fases 

sólidas. Este modelo no requiere estequiometría 

de reacción; sin embargo, el usuario debe 

especificar la temperatura y presión del reactor, 

o la presión y entalpía. 

RCSTR 
Reactor continuo de tanque 

agitado 

Reactor de tanque agitado de una, dos o tres fases, 

con reacción que tiene lugar en la fase de vapor 

o líquida. 

RPlug Reactor de flujo pistón 

Reactor de flujo pistón de una, dos o tres fases, con 

reacción que tiene lugar en la fase de vapor o 

líquida. 

RBatch Reactor por lotes 
Reactor por lotes (batch) y semibatch con cinética 

de reacción conocida. 

Nota: Adaptado de (Al-Malah, 2017) 

Por otro lado, en la Tabla 5, se presenta la descripción de los equipos comúnmente uƟlizados en 

procesos simulados en Aspen Plus. 

Tabla 5. Modelos de los equipos más importantes encontrados en Aspen Plus 

Modelo Descripción Uso 

Pump Bomba Aumenta la presión en fluidos incompresibles. 

Compr Compresor  Aumenta la presión en fluidos compresibles. 
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Heater  Intercambiador de calor simple 

Representa calentadores y enfriadores. También se 

puede utilizar para establecer la condición 

termodinámica de una corriente. 

HeatX Intercambiador de calor riguroso 
Calcula el balance de energía, caída de presión, área 

del intercambiador, las velocidades, entre otros.  

RadFrac Método riguroso de destilación 

Se puede urilizar para absorción, extracción, 

destilación extractiva, destilación azeotrópica y 

destilación normal. 

Sep Separador (múltiples salidas) Separación de componentes 

Sep2 Separador (dos salidas) Separación de componentes 

Flash2 Separador de fases 

Trabaja en estado estacionario con una o varias 

corrientes de materia de alimentación bajo 

determinadas condiciones de presión y 

temperatura, generando dos corrientes, una de 

vapor y otra líquida. 

Nota: Adaptado de (Al-Malah, 2017) 

2.6. Integración energéƟca 

En la mayoría de los procesos industriales, es esencial proporcionar calentamiento o 

enfriamiento a las corrientes principales. Históricamente, esta tarea se ha llevado a cabo mediante el uso 

de servicios industriales, como agua de refrigeración o vapor sobrecalentado, que se incorporan al 

proceso exclusivamente con el propósito de ajustar la temperatura de las corrientes y garanƟzar el 

cumplimiento de los objeƟvos de producción (Phan et al., 2022). 

Hoy en día, la mayoría de los procesos industriales están diseñados para minimizar los costos de 

servicios industriales, aprovechando la integración energéƟca de las corrientes dentro del proceso. La 
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integración energéƟca implica aprovechar las corrientes de calor que requieren enfriamiento para 

calentar las corrientes más frías, y viceversa. Esta estrategia Ɵene el potencial de disminuir de manera 

considerable la dependencia de servicios industriales, lo que conlleva a una notable reducción de los 

costos operaƟvos. Sin embargo, es importante destacar que este enfoque puede generar un aumento en 

los costos de inversión, lo cual presenta un desaİo para el desarrollo ópƟmo de una Red de Intercambio 

de Calor (HEN: Heat Exchenger Net) en diversos procesos industriales. A pesar de que la mayoría de los 

procesos implementan la integración energéƟca, es común que no se diseñe de la manera más eficiente 

posible. En este contexto, programas como Aspen Energy Analyzer desempeñan un papel crucial. No solo 

ofrecen diversas configuraciones de redes de intercambio de calor, sino que también cuentan con 

métodos para opƟmizarlas en función de criterios como el área de intercambio o los costos de los 

intercambiadores. Estas herramientas son fundamentales para mejorar conƟnuamente la eficiencia y 

rentabilidad de los procesos industriales (AspenTech, 2008) 

La implementación de una red de integración energéƟca eficaz Ɵene el potencial de generar 

ahorros económicos significaƟvos para las empresas. Por lo tanto, a pesar de que la integración 

energéƟca tuvo sus inicios en la década de 1970, es una prácƟca común en la mayoría de los procesos en 

la actualidad (Kemp, 2006). 

Otro aspecto relevante que destaca la importancia de la integración energéƟca está relacionado 

con las preocupaciones medioambientales derivadas del uso de servicios industriales. Aunque se señala 

a menudo el uso de hornos como la principal fuente de impacto ambiental, no es la única. Una acƟvidad 

frecuentemente pasada por alto que afecta al medio ambiente es el empleo de agua previamente 

calentada o enfriada. Al ser verƟda nuevamente al entorno natural, esta agua suele tener una 

temperatura diferente, lo que puede tener consecuencias negaƟvas en los organismos que habitan el 

agua. 
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El análisis Pinch proporciona una metodología sistemáƟca para el ahorro de energía en los 

procesos industriales, siendo una de las metodologías más uƟlizadas para integrar energéƟcamente los 

procesos. Se basa en principios termodinámicos. ParƟcularmente, este análisis busca relacionar la 

entalpía acumulaƟva de las corrientes frías y calientes en función de la temperatura obteniendo las 

llamadas curvas del proceso como se ilustra en la Figura 2. Por lo tanto, el análisis Pinch permite 

determinar el calor máximo recuperable de un proceso, que es la superposición entre sus corrientes frías 

y calientes a una cierta ∆𝑇௠௜௡ (Nemet et al., 2015). Esta úlƟma es la diferencia mínima de temperatura 

entre las corrientes frías y calientes (Kemp, 2006). El valor de ∆𝑇௠௜௡ debe determinarse para cada 

proceso. De acuerdo conPethe et al., 2022, el ∆𝑇௠௜௡ para procesos de producción de hidrógeno a parƟr 

de reformado es de 20 °C, de esta manera, para el presente estudio se estableció en dicho valor (Phan et 

al., 2022a).  

De esta manera, el análisis Pinch también permite calcular las cargas restantes de calor y frío, 

que deben ser manejadas por servicios industriales (Kemp, 2006). El servicio industrial de calor (𝑄ு , 𝑘𝑊) 

representa la energía térmica externa requerida, mientras que el servicio de enfriamiento (𝑄஼ , 𝑘𝑊) 

representa la energía térmica interna generada por el proceso, pero que no puede ser reuƟlizada. 

Aunque existe un considerable interés tanto en el ámbito industrial como ambiental sobre el uso 

del biogás, es fundamental profundizar en los impactos técnicos, económicos y ambientales relacionados 

con la incorporación del biogás como materia prima en procesos de reformado con vapor de agua y en 

seco. Este enfoque busca determinar si la adopción de una fuente renovable en estos procesos puede 

efecƟvamente resultar en una reducción sustancial de costos y de la huella de carbono. Además, destaca 

la necesidad de reconocer la importancia de la integración energéƟca en los procesos mencionados, 

especialmente en el reformado de metano con vapor de agua. 

A pesar de la existencia de estudios relacionados con los costos de producción de hidrógeno y el 

conocimiento generalizado sobre la implementación de redes de intercambio para la integración 
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energéƟca en la mayoría de los procesos, la falta de documentación específica sobre las configuraciones 

uƟlizadas plantea una brecha de conocimiento. Por ende, es crucial llevar a cabo un análisis que permita 

idenƟficar y establecer una red de intercambio ópƟma. Esta tarea Ɵene como objeƟvo minimizar los 

costos asociados con servicios industriales de calentamiento y enfriamiento, aportando así una 

contribución valiosa a la eficiencia y sostenibilidad de estos procesos. 

Figura 2. Análisis Pinch: Ilustración de las curvas compuestas.  

 

 
Nota: Adaptado de Phan et al., 2022 
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3. ObjeƟvos 

3.1. ObjeƟvo general  

Analizar el uso de biogás como materia prima en procesos de reformado de metano con vapor 

de agua y en seco para cuanƟficar el impacto ambiental y la variación de los costos con respecto al 

uso de gas natural para la producción de hidrógeno 

3.2. ObjeƟvos específicos  

 Evaluar comparaƟvamente los procesos de producción de hidrógeno por reformado convencionales 

cuando se usa biogás. 

 Determinar la variación de los costos de producción de hidrógeno a parƟr de las técnicas de 

reformado de metano uƟlizando biogás como materia prima respecto al uso de gas natural. 

 CuanƟficar el impacto ambiental del uso de biogás como materia prima en reformado de metano 

respecto al uso de gas natural para la producción de hidrógeno. 
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4. Metodología general 

Para evaluar el uso de biogás en los procesos de reformado de metano con vapor de agua y en 

seco para la producción de hidrógeno, se distribuyó la metodología en 3 etapas como se muestra en la 

Figura 3. La primera corresponde a la construcción de los casos base de los reformado de metano de 

biogás y gas natural para posteriormente analizarlos de manera comparaƟva, a parƟr del cálculo de 

índices de consumo de calor, de materia prima e intensidad de carbono. Para la segunda etapa se realizó 

un estudio económico que permiƟó determinar costos nivelados de producción de hidrógeno, así como 

el esƟmado de inversiones y costos operaƟvos. En la tercera etapa se realizó una integración energéƟca a 

parƟr de un análisis Pinch, que permiƟó encontrar la Red de Intercambio de Calor (HEN: Heat Exchenger 

Net) ópƟma del proceso de SMR a parƟr de gas natural. Y finalmente, se adicionó al caso base, una etapa 

de captura de carbono con monoetanolamina (MEA), permiƟendo cuanƟficar las emisiones de CO2 

evitadas y los costos adicionales por la implementación de esta etapa. 

Figura 3. Etapas metodológicas del desarrollo del trabajo 
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5. Estudio técnico 

En este capítulo, se presenta un análisis detallado que explora la relación entre el consumo de 

energía, materia prima y servicios industriales respecto a la canƟdad producida de H2 (índices de 

consumo e intensidad de carbono). Este enfoque proporciona una perspecƟva integral sobre la eficacia 

de las tecnologías examinadas. La metodología empleada para la realización de este estudio técnico se 

expone en detalle en las secciones subsecuentes, delineando los pasos cruciales y los parámetros 

considerados. Esta introducción establece los cimientos para una comprensión más profunda de la 

evaluación técnica que se desarrolló en los segmentos siguientes de este trabajo. 

5.1. Metodología del desarrollo del estudio técnico 

5.1.1. Simulación 

Para el cálculo de los índices que determinan la eficiencia de los diferentes procesos, se 

simularon las tecnologías SMR y DMR con biogás y gas natural, en el soŌware Aspen Plus V 12.1. 

5.1.1.1. Reformado de Metano con Vapor de Agua y Reformado de Metano en Seco 

Como modelo termodinámico de la tecnología de SMR que usa biogás como materia prima, se 

escogió la ecuación estado de Peng Robinson-MHV2 (PRMHV2), la cual es una versión modificada de la 

ecuación de estado Peng Robinson (PR), ya que permite describir el comportamiento de componentes 

polares y no polares, como es el caso de la mezcla del biogás.  

Para la tecnología de SMR alimentada con gas natural, la ecuación de estado uƟlizada fue Peng 

Robinson con modificaciones Boston Mathias (PRBM) (Khojasteh Salkuyeh et al., 2017). La escala 

manejada para la simulación de las dos tecnologías a que usan gas natural fue industrial con una 

producción de 8.000 𝑘𝑔 𝐻ଶ/ℎ. 

Los procesos de DMR con gas natural y biogás fueron simulados con la ecuación de estado PR, ya 

que permite el manejo de mezclas como el gas de síntesis y además es capaz de predecir fases líquidas y 

gaseosas presentes en el proceso.  La escala de operación para estas dos tecnologías de reformado de 
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metano a parƟr de biogás fue piloto, con una producción de 6,5 𝑘𝑔 𝐻ଶ/ ℎ, y para las tecnologías de 

reformado de metano a parƟr de gas natural fe industrial, con una producción de  8.000 𝑘𝑔 𝐻ଶ/ℎ. 

En la Tabla 6 se muestra la información necesaria para la sección de propiedades consideradas 

en el desarrollo del caso base. 

Tabla 6. Consideraciones principales para la selección de propiedades en Aspen Plus 

Tecnología Materia prima Sustancias Escala Ecuación de estado 

DMR 

Biogás CH4, H2O, 

CO2, 

CO, H2 

Piloto PR 

Gas natural Industrial PR 

SMR 

Biogás CH4, H2O, 

CO2, 

CO, H2 

Piloto PRMVH2 

Gas natural Industrial PR-BM 

 

Los reactores de la etapa de reformado fueron simulados como modelos cinéƟcos PFR, excepto 

para el proceso de SMR con biogás, el cual fue simulado como RGibbs, mientras que los reactores de la 

etapa de WGS fueron simulados como reactores de equilibrio REquil (Khojasteh Salkuyeh et al., 2017; Su 

et al., 2022). Las bombas y compresores uƟlizados en los procesos fueron simulados con los modelos 

Pump y Compr, respecƟvamente, mientras que los intercambiadores de calor y calentadores fueron 

simulados a parƟr del modelo Heater. La etapa de recuperación del H2 producido se simuló como un 

modelo Flash2, con una recuperación del 85% del total del H2 que entra a la unidad (Al-Malah, 2017; 

Khojasteh Salkuyeh et al., 2017).  

En la Tabla 7 se muestran las condiciones de operación y los modelos seleccionados para los 

equipos más importantes en las tecnologías de reformado de metano. 
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Tabla 7. Modelos y condiciones de operación de los equipos 

  SMR DMR 

  Biogás  Gas natural Biogás  Gas natural 

Reactor 

reformado 

T [ °C] 909 850 750 700 

P [bar] 16 25 5 5 

Modelo  RGibbs  PFR Cinético  PFR Cinético  PFR Cinético 

HTS_WGS 

T [ °C] 457 455 340 340 

P [bar] 16 25 5 5 

Modelo  REquil REquil REquil REquil 

LTS_WGS 

T [ °C] 238 266 216 216 

P [bar] 16 25 5 5 

Modelo  REquil REquil REquil REquil 

PSA 

T [ °C] 38 38 38 38 

P [bar] 16 25 5 5 

Modelo  Flash2 Flash2 Flash2 Flash2 

 

5.1.1.1.1. CinéƟca de reactores de reformado de metano con vapor de agua y en seco 

Los reactores de reformado para las tecnologías estudiadas fueron simulados a parƟr del modelo 

PFR disponible en Aspen Plus, regido por la formulación cinéƟca LHHW. La expresión genérica usada en 

Aspen Plus para simular el reactor PFR se muestra en la Ecuación 9: 

𝑟 =
[𝐹𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 𝑐𝑖𝑛é𝑡𝑖𝑐𝑜] ∗ [𝑇é𝑟𝑚𝑖𝑛𝑜 𝑑𝑒 𝑓𝑢𝑒𝑟𝑧𝑎 𝑖𝑚𝑝𝑢𝑙𝑠𝑜𝑟𝑎]

[𝑇é𝑟𝑚𝑖𝑛𝑜 𝑑𝑒 𝑎𝑑𝑠𝑜𝑟𝑐𝑖ó𝑛]
 

Ecuación 9 
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Para este trabajo, la expresión cinéƟca LHHW del reactor de reformado del SMR fue obtenida del 

trabajo realizado por Xu & Froment, 1989 y la del DMR fue obtenida de Foo et al., 2011. 

a. CinéƟca de la reacción de reformado de metano con vapor de agua 

Las expresiones de velocidades de reacción para el SMR se muestran en las Ecuaciones 10 y 11: 

  𝑟ௌெோ =
௞ೄಾೃ

௉ಹమ

మ,ఱ

௉಴ಹర  ௉ಹమೀି(
ುಹమ

య ು಴ೀ

಼೐೜,ೄಾೃ
)

஽ாேమ  

Ecuación 10 

𝑟ௐீௌ =
𝑘ௐீௌ

𝑃ுమ

𝑃஼ை  𝑃ுమை − (
𝑃ுమ

𝑃஼ை

𝐾௘௤,ௐீௌ
)

𝐷𝐸𝑁ଶ
 

Ecuación 11 

Los parámetros cinéƟcos y de adsorción para las tasas cinéƟca de las reacciones de SMR y WGS 

sobre el catalizador seleccionado Ni/Al2O3 se muestran en la Tabla 8 (Tacchino et al., 2022).  

Tabla 8. Parámetros cinéƟcos y de adsorción de las velocidades de las reacciones SMR y WGS 

Parámetros de reacción Unidades Valor 

𝑘ௌெோ 
𝑚𝑜𝑙 𝑃𝑎଴.ହ

𝑘𝑔 𝑠
 5,79*10଺ 

𝑘ௐீௌ 
𝑚𝑜𝑙

𝑘𝑔 𝑠 𝑃𝑎
 9,33*10଻ 

𝐾஼ை 𝑃𝑎ିଵ 8,25 

𝐾ுమ
 𝑃𝑎ିଵ 6,15*10ିସ 

𝐾஼ுర
 𝑃𝑎ିଵ 66,6 

𝐾ுమை 𝑃𝑎ିଵ 1.77 
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𝐸ௌெோ  𝑘𝐽/𝑚𝑜𝑙 217.01 

𝐸ௐீௌ 𝑘𝐽/𝑚𝑜𝑙 68.20 

 

Donde: 

𝑘௝: Factor cinéƟco de equilibrio de la reacción j. 

𝐾௜: Constante de adsorción o desorción del componente i. 

𝐸௝: Energía de acƟvación de la reacción j. 

Y se encuentran definidos en las ecuaciones 12 y 13. 

La  

Ecuación 12 muestra el término de adsorción de las velocidades de reacción denominado como 

𝐷𝐸𝑁.  

𝐷𝐸𝑁 = 1 + 𝐾஼ை𝑃஼ை +  𝐾ுమ
𝑃ுమ

+  𝐾஼ுర
𝑃஼ுర

+ 
𝐾ுమை  𝑃ுమை 

𝑃ுమ

 

Ecuación 12 

 

Tendiendo para cada constante de reacción y de adsorción las siguientes expresiones:  

𝑘௝ = 𝑘଴௝ ∗ 𝑒
ିாೕ

ோ௚் , 𝑗 = 𝑆𝑀𝑅, 𝑊𝐺𝑆 

Ecuación 13 

𝐾௜ = 𝐾଴௜ ∗ 𝑒
ି௱ு೔
ோ௚் , 𝑖 = 𝐶𝑂, 𝐻ଶ, 𝐶𝐻ସ, 𝐻ଶ𝑂 

Ecuación 14 

El reactor cinéƟco para esta tecnología se modeló a parƟr del estudio de Tacchino et al., 2022. En 

la Tabla 9 se muestran las especificaciones necesarias para el modelo cinéƟco mulƟ-tubular.  
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Tabla 9. Especificaciones y parámetros del reactor cinéƟco mulƟ-tubular SMR 

Especificaciones del reactor Gas natural 

Número de tubos 14.500 

Longitud de los tubos 12,5 𝑚 

Diámetro de cada tubo  11,4 𝑐𝑚 

Vacío del lecho  0,607 

Densidad del catalizador 1.100 𝑘𝑔/𝑚ଷ 

 

b. CinéƟca del reactor de reformado de metano en seco 

La ecuación de la velocidad cinéƟca para esta reacción se muestra en la Ecuación 15 y fue 

obtenida de Foo et al., 2011, quienes invesƟgaron el rendimiento de catalizadores 5Co-15Ni/Al2O3 

promovidos con Ce y dopados para el reformado en seco de CH4 en un reactor de lecho fijo. 

𝑟஽ெோ =
𝑘ଵඥ𝑃஼ுరඥ𝑃஼ைమ

(1 + ඥ𝑘ଶ𝑃஼ுర
)(1 + ඥ𝑘ଷ𝑃஼ைర

)
 

Ecuación 15 

La reacción RWGS también fue incluida en el modelo, asumiendo primer orden de reacción para 

cada reactante (Ecuación 16), la expresión de velocidad de reacción fue obtenida de  Wang et al., 2018. 

𝑟ோௐீௌ =

𝑘ସ(𝑃஼ை

𝑃ுమை
଴,ହ

𝑃ுమ

଴,ହ )(
𝑃஼ைమ

𝑃ுమ

𝑘ହ𝑃஼ை𝑃ுమை
− 1)

൬1 + 𝑘଺𝑃஼ை + 𝑘଻𝑃ுమ

଴,ହ + 𝑘଼

𝑃ுమை

𝑃ுమ

൰
ଶ 

Ecuación 16 

Este catalizador fue estudiado por Foo et al., 2011 debido a la alta resistencia a la formación de 

coque que proporciona durante la reacción (Balaji et al., 2020). Las constantes cinéƟcas de reacción 

siguen el mismo formato de la ecuación de Arrhenius mostrada en  
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Ecuación 13 y los valores de los parámetros usados se listan en la Tabla 10 y 11. 

Tabla 10. Factores pre-exponenciales de la reacción DMR y RWGS 

Factor pre exponencial Unidades Valor 

𝑘ଵ଴ 𝑚𝑜𝑙/(𝑔௖௔௧  𝑠 𝑘𝑃𝑎) 12,32*10ିଷ 

𝑘ଶ଴ 𝑘𝑃𝑎ିଵ 1,07*10ିଵଶ 

𝐾ଷ଴ 𝑘𝑃𝑎ିଵ 1,38*10ିହ 

𝐾ସ଴ 𝑘𝑚𝑜𝑙
𝑘𝑔௖௔௧ 𝑠 𝑘𝑃𝑎ൗ  6,028*10ିସ 

𝑘ହ଴ − 1,767*10ିଶ 

𝑘଺଴ 𝑘𝑃𝑎ିଵ 5,127*10ିଵଷ 

𝑘଻଴ 𝑘𝑃𝑎ି଴.ହ 5,68*10ିଵ଴ 

𝑘଼଴ − 9,251 

 

Tabla 11. Energías de acƟvación de las constantes cinéƟcas de las reacciones DMR y RWGS 

Energía de 

activación 
Unidades Valor 

𝐸ଵ 𝑘𝐽/𝑚𝑜𝑙 56,4 

𝐸ଶ 𝑘𝐽/𝑚𝑜𝑙 98,31 

𝐸ଷ 𝑘𝐽/𝑚𝑜𝑙 61,92 

𝐸ସ 𝑘𝐽/𝑚𝑜𝑙 15,4 

𝐸ହ 𝑘𝐽/𝑚𝑜𝑙 36,6 

𝐸଺ 𝑘𝐽/𝑚𝑜𝑙 -140 

𝐸଻ 𝑘𝐽/𝑚𝑜𝑙 -93,4 



ESTUDIO DE REFORMADOS DE METANO CON GAS NATURAL Y BIOGÁS 
 

𝐸଼ 𝑘𝐽/𝑚𝑜𝑙 15,9 

 

Los reactores cinéƟcos para DMR con biogás y gas natural se modelaron con base en el estudio 

de Balaji et al., 2020. En la Tabla 12 se muestran las especificaciones del reactor y del catalizador 

uƟlizado, siendo un reactor de lecho fijo. 

Tabla 12. Especificaciones y parámetros del reactor cinéƟco DMR y del catalizador 

Especificaciones del reactor Biogás Gas natural 

Longitud del reactor 1 𝑚 6,39 𝑚 

Diámetro del reactor  0,3 𝑚 0,639 𝑚 

Vacío del lecho  0,4 0,4 

Densidad del catalizador 
3.030 𝑘𝑔

/𝑚ଷ 
3.30 𝑘𝑔/𝑚ଷ 

 

5.1.2. Determinación de emisiones de CO2 

Para el cálculo de las emisiones de CO2 se tuvo en cuenta el aporte de las acƟvidades relacionadas 

con calentamiento (intercambiadores de calor), cambio de presiones (bombas y compresores) y 

reacciones endotérmicas (reactores SMR-DMR, HTS y LTS) a parƟr de los factores de emisiones 

encontrados en Rodríguez et al., 2020 y el aporte que Ɵene la producción de CO2 como producto no 

deseado dentro de las tecnologías de SMR y DMR. Para el primer caso se uƟlizó la  

Ecuación 17.  

𝐸𝑚𝑖𝑠𝑖ó𝑛௙௨௘௡௧௘ ீாூ = 𝑓𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 𝑑𝑒 𝑒𝑚𝑖𝑠𝑖ó𝑛 ∗ 𝐴𝑐𝑡𝑖𝑣𝑖𝑑𝑎𝑑 

Ecuación 17 
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El factor de emisión toma valores disƟntos según la acƟvidad que se esté analizando, según el 

Ministerio de Minas y Energía, este valor es de 0,2 𝑘𝑔 𝐶𝑂ଶ/𝑘𝑊ℎ para uso de gas natural y de  

0,16 𝑘𝑔 𝐶𝑂ଶ/𝑘𝑊ℎ para uso de energía eléctrica en Colombia (Rodríguez et al., 2020). La acƟvidad hace 

referencia al gasto de electricidad o de gas natural en 𝑘𝑊ℎ para cada uno de los equipos uƟlizados en el 

proceso.  

5.2. Resultados y discusión del estudio técnico 

5.2.1. Intensidad energéƟca y de consumo 

Diferentes índices fueron calculados a parƟr de los resultados obtenidos de las simulaciones de 

las tecnologías, entre estos encontramos: índices de consumo de CH4, consumo de H2O, intensidad de 

CO2 (relación entre la huella de carbono y la producción de H2) y consumo de calor, por cada 𝑘𝑔 de H2 

producido, presentados en la Figura 4. 

Figura 4. Índices técnicos de las tecnologías SMR con gas natural y biogás y DMR con gas natural y 
biogás. 
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Nota: El color naranja hacer referencia a las tecnologías DMR con gas natural y biogás, mientras que el 

color morado se refiere a las tecnologías SMR con gas natural y biogás. 1.  Índice de consumo de 

materia prima, 2. Índice de consumo de H2O, 3. Intensidad de CO2 producido, 4. Índice de consumo 

de calor, por cada kg de H2 producido. 

 

Cómo se observa en la Figura 4-1, el índice de consumo de materia prima fue mayor en la 

tecnología DMR con biogás, respecto a las demás tecnologías. Esto debido a que la reacción de reformado 

en seco Ɵene una relación estequiométrica CH4:H2 de 1:1, mientras que para la reacción de reformado de 

metano con vapor esta relación es de 1:3 CH4:H2.  Por otra parte, el consumo de agua es mayor para la 

tecnología de DMR con gas natural, ya que en la segunda etapa de todas las tecnologías se uƟliza agua 

para que ocurra la reacción WGS (Ecuación 2), sin embargo, para las tecnologías SMR, el agua no 

reaccionante de la primera etapa es uƟlizada en esta etapa, provocando que el agua alimentada para 

promover las reacciones sea menor en comparación con las tecnologías DMR. Aunque las tecnologías de 
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DMR uƟlizan CO2 como reacƟvo para la primera etapa del proceso, son las que más CO2 producen por cada 

kg de H2 producido, ya que los requerimientos de servicios industriales de electricidad aumentan al 

intentar alcanzar una producción de 8.000 𝑘𝑔/ℎ, puesto que se debe alimentar una gran canƟdad de H2O 

como materia prima para la segunda etapa y según Rodríguez et al., 2020 en Colombia cada 𝑘𝑊ℎ obtenido 

de la red acarrea una huella de carbono de 0,164 𝑘𝑔 .Por otra parte, el consumo de H2O se refiere al 

consumo como reacƟvo en las diferentes etapas de los procesos de reformado. Aunque las tecnologías de 

DMR no uƟlizan agua como materia prima en la primera etapa, esta, debe ser alimentada a la segunda 

(WGS), ya que la reacción uƟliza agua como reacƟvo. Este suministro debe ser de 9 kg H2O/kg H2 para DMR 

con gas natural, debido a la necesidad de aumentar la producción de H2.  

5.3. Conclusiones 

La tecnología de SMR con gas natural presenta altos requerimientos de energía en forma de 

calor, debido a los constantes cambios de temperatura que deben ser efectuados durante todo el 

proceso.  El consumo de materia prima es el segundo menor, después del DMR con gas natural, con un 

valor de 3,4 𝑘𝑔 por cada 𝑘𝑔 de H2 producido. Sin embargo, resulta ser la más viable ambientalmente, 

pues registra los valores más bajos de producción de CO2 y de consumo de H2O como reacƟvo por cada 

𝑘𝑔 de H2 producido, siendo de 7,02 𝑘𝑔/𝑘𝑔 y 6,7 𝑘𝑔/𝑘𝑔, respecƟvamente. De esta manera, aunque el 

índice de intensidad de CO2 sea el menor de todas las tecnologías estudiadas, es necesario realizar una 

captura que disminuya las emisiones, ya que estas representan un 76% de la huella de carbono del 

proceso (ver ¡Error! No se encuentra el origen de la referencia.), garanƟzando que el H2 producido sea 

considerado de bajas emisiones o azul.  

Además, el estudio técnico indica que las tecnologías de reformado de metano que uƟlizan CO2 

como materia prima no son las más adecuadas para la producción limpia de H2. El DMR con biogás 

demostró bajos rendimientos comparado con el SMR con biogás , algo contrario a lo esperable, ya que el 

biogás  al contener CH4 y CO2 fue considerado como un candidato prometedor en la producción de H2 a 
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parƟr de esta tecnología, sin embargo, estos resultados pueden ser explicados a parƟr de la 

estequiometría de la reacción de reformado en seco, pues relaciones molares muy bajas (CH4:H2 de 1:1), 

adicionalmente, para promover el aumento de concentración de H2 y CO2 en el gas de síntesis fue 

necesario un alimento de H2O a la segunda etapa, aumentando su consumo con respecto a las 

tecnologías de SMR. 

6. Estudio económico 

Para el estudio económico se uƟlizó la metodología Lang y Guthrié (Turton et al., 2001) 

determinando los costos de capital o equipamiento (CapEx). Para los costos de operación (OpEx) se 

tuvieron en cuenta las horas de operación de las plantas, los costos de materia prima (CRM: Cost Raw 

Material) y de servicios industriales (CUT: Cost UƟliƟes) con el fin de obtener el costo nivelado de H2 

(LCOH) de cada una de las tecnologías. 

6.1. Metodología del desarrollo del estudio económico 

6.1.1. Costos de capital (CapEx) 

A parƟr de la metodología Lang y Guthrié de Turton et al., 2001, se calcularon los costos de todos 

los equipos a excepción del costo de la unidad PSA, que fue calculada a parƟr de la regla de los seis 

décimos (Yan et al., 2020). 

Todos los datos sobre los costos de compra de los equipos encontrados en Turton et al., 2001 se 

obtuvieron de la recolección de datos de fabricantes de dichos equipos durante el periodo comprendido 

entre mayo y sepƟembre de 2001, por lo que se toma un valor promedio de CEPCI de 397 que debió ser 

uƟlizado para contabilizar la inflación. 

Este costo se denomina costo de modulo desnudo y está representado como 𝐶஻ெ  y se calcula a 

parƟr de una serie de pasos, como se muestra en Apéndice  5. 

𝐶஻ெ = 𝐶°௣𝐹஻ெ 

Ecuación 18 
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6.1.2. Costos de operación (OpEx) 

Los costos de operación están compuestos por los costos de servicios industriales y de materia 

prima. 

6.1.2.1.  Costos de servicios industriales 

El cálculo de los costos de servicios públicos desempeña un papel importante en la 

determinación de la evaluación total de las plantas de reformado. El cálculo de la carga de calefacción y 

enfriamiento en Aspen Plus para cada una de las unidades proporcionó la base para el cálculo del costo 

de servicios industriales. En este caso, los servicios públicos son agua para la refrigeración, gas para la 

calefacción y electricidad. La Tabla 13 muestra los costos de servicios industriales uƟlizados para los 

cálculos.  

Los valores ơpicos de servicios públicos (electricidad, gas natural y agua) mostrados en la Tabla 

13 y la información de consumo de energía eléctrica, servicios de enfriamiento y calentamiento 

obtenidos a parƟr de la simulación fueron uƟlizados para el cálculo de los servicios industriales  

Tabla 13. Valores base del costo de servicios públicos. 

Tipo de utilidad Costo Referencia 

Gas natural 0,009 𝑈𝑆𝐷/𝑀𝐽 (Saldarriaga-C. & Salazar, 2016) 

Agua  0,02 𝑈𝑆𝐷/𝑚ଷ (Albiac-Murillo et al., n.d.) 

Electricidad 0,052 𝑈𝑆𝐷/𝑘𝑊ℎ (Gómez-Navarro & Ribó-Pérez, 2018)  

 

6.1.2.2. Costos de materia prima 

Los costos de materia prima fueron calculados a parƟr de información encontrada en la 

recopilación bibliográfica, los cuales se adjuntan en la Tabla 14. 
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Tabla 14. Costos ơpicos de materia prima 

Materia Prima Costo Referencia 

Gas natural 0,25 𝑈𝑆𝐷/𝑘𝑔 (Saldarriaga-C. & Salazar, 2016) 

CO2 50 𝑈𝑆𝐷/𝑡𝑜𝑛 (H. ran Wang et al., 2023) 

Biogás 0 𝑈𝑆𝐷/𝑘𝑔 - 

Ni/Al2O3  25 𝑈𝑆𝐷/𝑘𝑔 (Khojasteh Salkuyeh et al., 2017) 

5Co-15Ni/80 Al2O3  50 𝑈𝑆𝐷/𝑘𝑔 (Mondal et al., 2016) 

Cu/Fe3O4-Cr2O3 25 𝑈𝑆𝐷/𝑘𝑔 (Khojasteh Salkuyeh et al., 2017) 

 

Los OpEx se calcularon teniendo en cuenta un Ɵempo anual de operación de la planta de 8.322 

horas, una producción diaria de 196.650 𝑘𝑔 𝐻ଶ/ 𝑑 y 152,4 𝑘𝑔 𝐻ଶ/ 𝑑, para las escalas industrial y piloto, 

respecƟvamente. 

6.1.3.  Costo nivelado de hidrógeno (LCOH) 

El concepto de costo nivelado (LCO) es desarrollado inicialmente para determinar el precio de 

venta de la electricidad que permite solventar los costos asociados a un proyecto de generación de 

energía (MassachuseƩs InsƟtute of Technology., 2007). Para determinar el LCO se consideran los costos 

de capital, operaƟvos variables y fijos que ocurren durante la vida del proyecto (Reichelstein & Yorston, 

2013). El concepto para determinar el LCO de la energía eléctrica puede ser aplicado a la generación de 

otros productos como el hidrógeno. 

El LCOH fue calculado, a parƟr de los aportes que los CapEx y OpEx (en un valor presente neto 

VPN) Ɵenen sobre este (Ecuación 19)(Kadhum, 2022). Para encontrar este valor, se uƟlizó la información 

presentada en la Tabla 15. 

𝐿𝐶𝑂𝐻 =
𝑉𝑃𝑁 𝑑𝑒𝑙 𝑐𝑜𝑠𝑡𝑜 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 (𝐶𝑎𝑝𝐸𝑥 + 𝑂𝑝𝐸𝑥) 𝑒𝑛 𝑒𝑙 𝑡𝑖𝑒𝑚𝑝𝑜 𝑑𝑒 𝑣𝑖𝑑𝑎 ú𝑡𝑖𝑙 𝑑𝑒𝑙 𝑝𝑟𝑜𝑦𝑒𝑐𝑡𝑜

𝑉𝑃𝑁 𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑝𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 𝑑𝑒 𝐻ଶ 𝑒𝑛 𝑒𝑙 𝑡𝑖𝑒𝑚𝑝𝑜 𝑑𝑒 𝑣𝑖𝑑𝑎 ú𝑡𝑖𝑙
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Ecuación 19 

Tabla 15. Vida úƟl de la planta, precio de venta de H2 y horas de operación 

TIR 11% 

Vida útil de la planta 20 𝑎ñ𝑜𝑠 

Precio H2 4 𝑈𝑆𝐷/𝑘𝑔 

Horas trabajadas al año 8,322 

Producción Escala industrial 196.650 𝑘𝑔/𝑑í𝑎 

Producción Escala Piloto 152,4 𝑘𝑔/𝑑í𝑎 

 

6.2. Resultados y discusiones del estudio económico 

A conƟnuación, se presentan y analizan los resultados obtenidos en este capítulo. 

6.2.1.  Costos capitales  

Los valores de los CapEx calculados se encuentran registrados en la Tabla 16 para todas las 

tecnologías estudiadas. 

Tabla 16. Costos de equipamiento calculados (USD) 

Equipos 
SMR con gas 

natural 

DMR con gas 

natural  
SMR con biogás DMR con biogás  

 Intercambiadores   $              9.605.198   $           14.878.308   $              2.367.511   $              3.054.431  

 Compresores    $           13.963.853   $              6.144.001   $                   77.796   $                     7.181  

 Bomba   $                 787.683   $                 167.447   $                   39.315   $                   52.628  

 Reactores   $           32.095.387   $           55.977.467   $                 278.667   $                 299.700  

 Unidad PSA   $           18.482.552   $           18.643.913   $                   55.579   $                   55.579  

 TOTAL   $           74.934.673   $           89.499.687   $              2.818.867   $              3.409.711  
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Se evidencia que los costos de las tecnologías a escala piloto se encuentran cerca de los 

3.000.000 𝑈𝑆𝐷, mientras que los costos de las tecnologías a escala industrial se encuentran entre los 

70.000.000 –  80.000.000 𝑈𝑆𝐷. Los porcentajes de los costos capitales obtenidos se muestran en la 

Figura 5. 

En las tecnologías a escala piloto, los costos capitales se vieron altamente influenciados por los 

costos de intercambiadores, mientras que, para las tecnologías a escala industrial, la principal influencia 

fue de parte de los costos de reactores. Sin embargo, los costos de intercambiadores para las escalas 

industriales ocupan el tercer lugar después de la unidad PSA. Esta alta influencia de los intercambiadores 

dentro del cálculo de los CapEx se debe principalmente a la necesidad de equipos que garanƟcen los 

cambios de temperatura de las corrientes principales y cambios de fase en agua alimentada para las 

reacciones de SMR y WGS. Cabe aclarar que dentro de estos costos de intercambiadores también se 

encuentran los costos de calderas, evaporadores, calentadores y equipos que requieren alimentación de 

calor para su operación.  

La diferencia entre los costos de las tecnologías a escala piloto e industrial se encuentran 

esencialmente en el gran porcentaje que representan los intercambiadores en las dos primeras, esto, 

debido a que, como se evidenció en la metodología de cálculo de los equipos, los parámetros más 

importantes para el cálculo de costos de intercambiadores y calentadores es su área de transferencia y 

calor requerido, respecƟvamente. Dichos parámetros para estos equipos en específico no Ɵenen una 

variación lineal con el cambio de escala, ya que la relación escala/área resulta ser mucho mayor para 

escalas pequeñas que para escalas industriales, tal como se evidenció en la Figura 5. 

Figura 5. Porcentajes de los costos de equipamiento de las tecnologías estudiadas 



ESTUDIO DE REFORMADOS DE METANO CON GAS NATURAL Y BIOGÁS 

 

 

Como ya se había indicado en la metodología del presente capítulo, para plantas de reformado 

de metano de diferentes tamaños, la inversión de capital fijo también puede ser esƟmada uƟlizando el 

índice de Costos de Equipos de Ingeniería Química (CEPCI) cuyo método de cálculo se describe mediante 

la siguiente ecuación(Fan et al., 2022): 

𝐼ଶ = 𝐼ଵ ∗ (
𝑄ଶ

𝑄ଵ
)ఏ 

Ecuación 20 

 

Donde, 𝐼ଵ y 𝑄ଵ son la inversión de capital fijo y la capacidad de producción de un proyecto 

conocido, respecƟvamente. 𝐼ଶ y 𝑄ଶ son la inversión de capital fijo y la capacidad de producción del 

proyecto planificado (el presente), respecƟvamente, 𝜃 es el índice de escala, 0.6 es el valor común 

uƟlizado para procesos químicos (Claremont et al., 1993). 

UƟlizando la 𝐼ଶ =𝐼1∗ (
ொమ

ொభ
)ఏ 
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Ecuación 20 y los valores CEPCI de los años en los que fueron realizados los estudios, se esƟmó 

el costo de algunas plantas con caracterísƟcas similares a la estudiada en este trabajo, para una 

producción de 8.000 𝑘𝑔 𝐻ଶ/ℎ.   

Tabla 17. Comparación entre costos de plantas de producción de H2 a parƟr de SMR encontradas en la 

literatura y las tecnologías de este estudio, con una producción de 8000 kg/h 

CapEx [USD] Tipo de tecnología Referencia 

 $        78.913.964  SMR con gas natural (Mio et al., 2023) 

 $        86.291.861  SMR con gas natural (Khojasteh Salkuyeh et al., 2017) 

 $        73.615.446  SMR con gas natural Este estudio 

 $        80.272.735  DMR con gas natural (Rezaei & Dzuryk, 2019) 

 $        89.499.687  DMR con gas natural Este estudio  

 

Existe una variación de los costos del 6,7% entre los CapEx obtenidos para la tecnología SMR con 

gas natural de este estudio y el estudio de Mio et al., 2023, mientras que la comparación aplicada con el 

estudio Khojasteh Salkuyeh et al., 2017, tuvo una diferencia de cerca de 15%. Esta diferencia, puede 

verse influenciada por los constantes cambios a través del Ɵempo en los valores CEPCI, que resultan 

realmente importantes a la hora de determinar el costo actual de una planta como la descrita y 

estudiada por Khojasteh Salkuyeh et al., 2017.  

Por otro lado, la comparación entre las tecnologías de DMR con gas natural del estudio actual y 

el estudio realizado por Rezaei & Dzuryk, 2019 dio como resultado una diferencia del 11,5% entre los 

costos obtenidos. Es importante tener en cuenta que existe un número reducido de estudios de 

producción de H2 a parƟr de DMR, ya que usualmente, es una tecnología desarrollada y estudiada para 
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producción de gas de síntesis con caracterísƟcas propias para la síntesis de Fischer-Tropsch 

(Gangadharan et al., 2012). 

6.2.2. Costos operaƟvos 

Los costos operaƟvos obtenidos se encuentran en la Tabla 18, donde 𝐶𝑈𝑇 se refiere a los costos de 

servicios industriales y 𝐶𝑅𝑀 hace referencia a los costos de materia prima. 

Tabla 18. Costos operaƟvos de las tecnologías estudiadas 

Concepto SMR con gas natural DMR con gas natural SMR con biogás DMR con biogás 

CUT $         111,028,795 $         124,283,282 $                   22,373 $                   22,145 

CRM $           51,111,090 $           65,475,466 $                     9,153 $                   13,586 

TOTAL $         162,139,885 $         189,758,748 $                   31,527 $                   35,731 

 

Los porcentajes de los costos operaƟvos se muestran en la Figura 6, donde se evidencia que, 

para todas las tecnologías, la mayor incidencia sobre los OpEx fue por parte de los costos de servicios 

industriales, superando en todas el 65% del total de estos.  
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Figura 6. Porcentajes de los costos operaƟvos de todas las tecnologías estudiadas 

 

Los porcentajes de los costos de materia prima para las tecnologías de DMR fueron ligeramente 

mayores que los obtenidos para SMR, debido a que dentro de los 𝐶𝑅𝑀 también se encuentran los costos 

de los catalizadores uƟlizados, donde el precio encontrado para el catalizador 5Co-15Ni/80 Al2O3 es casi 

dos veces mayor que el encontrado para el catalizador Ni/Al2O3.  

6.2.3. Costo nivelado de hidrógeno (LCOH) 

El LCOH calculado para cada una de las tecnologías se muestra en la Figura 7. Según los 

resultados, la relación de los costos sobre la canƟdad de hidrógeno producido es mucho mayor para las 

tecnologías a escala piloto, obteniendo 18 y 11 𝑈𝑆𝐷/𝑘𝑔 para DMR con biogás y SMR con biogás 

respecƟvamente, esto, claramente significa que no existe una relación linealmente proporcional entre la 

escala del proceso y el costo de su implementación. Los valores de LCOH obtenidos para el SMR con gas 
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natural y DMR con gas natural fueron de 3,3 y 2,5 𝑈𝑆𝐷/𝑘𝑔, respecƟvamente, indicando que la 

tecnología con mayor viabilidad económica es el SMR con gas natural, ya que permiƟría una ganancia de 

1,5 𝑈𝑆𝐷 por cada 𝑘𝑔 de H2 vendido. 

Figura 7. Comparación de los LCOH obtenidos para cada tecnología 

 

6.3. Conclusiones 

Las tecnologías de DMR no son compeƟƟvas económicamente para la producción de H2 

comparadas con las de SMR. La tecnología con mayor viabilidad económica es la SMR con gas natural, sin 

embargo, teniendo en cuenta los análisis técnicos y económicos, es necesario disminuir los costos 

relacionados con servicios industriales: enfriamiento y calentamiento de corrientes principales.  Esta 

disminución es posible realizarla a parƟr de una integración energéƟca que permita el aprovechamiento 

de la energía de la corriente principal.  

7. Integración energéƟca (IE) 

Se realizó una integración energéƟca sobre la tecnología de SMR con gas natural con el fin de 

conocer la red ópƟma de intercambio de calor entre los equipos que necesitan enfriamiento y 

calentamiento y de esta manera disminuir huella de carbono y costos de servicios industriales. 
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7.1. Metodología de la Integración EnergéƟca 

Para generar redes de intercambio que permitan la integración de corrientes de un proceso es 

necesario que las curvas generadas a través del análisis Pinch no se intersequen, y que el Δ𝑇௠௜௡ no sea 

menor al que por defecto, el proceso de reformado de metano Ɵene (20°𝐶). 

Para conocer la posibilidad de aplicar la integración energéƟca al proceso de SMR, se siguió el 

proceso metodológico mostrado en la Figura 8. 

Primero se realizó un análisis Pinch que involucró todas las corrientes del proceso que 

necesitaron de servicios industriales. A parƟr de los 𝛥𝛵 de cada segmento de las corrientes y la entalpía 

media en esos procesos, se generó la gráfica mostrada en la Figura 9. 

Figura 8. Etapas metodológicas para la aplicación de integración energéƟca en un proceso 

 

Como se puede ver en la gráfica, el 𝛥𝛵 para este proceso fue de 850 °C aproximadamente, valor 

muy superior al mínimo requerido (20°C) lo que permite integrarla térmicamente. También se observa 

que al realizar la integración se lograría suplir la mayoría de los servicios de calentamiento, y que es 

necesario reƟrar 166,000 𝑘𝑊 (𝑄𝑐) de las corrientes calientes.  
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Figura 9. Análisis Pinch del proceso de SMR con gas natural 

 

A parƟr de Aspen Energy Analyzer V 12.1 (AEA), extensión de Aspen plus, se generaron 

diferentes redes de intercambio de calor a través de la metodología Cheapest UƟlity Principle (CUP), 

uƟlizada para decidir qué uƟlidades implementar en una red de intercambiadores de calor de manera 

rentable. Tiene en cuenta la inversión de capital y el costo energéƟco al calcular los objeƟvos para la 

carga de uƟlidad. Su importancia sobre el diseño de las redes de intercambio es doble: I) la red generada 

con base a estos objeƟvos es casi ópƟma, II) la red puede ser generada uƟlizando el método 

convencional de diseño Pinch. A través de esta metodología, se garanƟza que las redes diseñadas están 

cercanas al ópƟmo. 
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7.2. Resultados y discusión del desarrollo de la Integración EnergéƟca  

AEA generó 6 diseños de redes de intercambio que permiten la integración de las corrientes 

principales del proceso SMR de gas natural, la reducción de costos operaƟvos fue la misma para todos 

los diseños respecto al caso base, siendo del 79%. 

Tabla 19. Costos totales y operaƟvos de los diseños generados por AEA 

 

Costos totales Costos operativos 

[USD/kg H2] 

Caso base 1,70 1,67 

Diseño 6 0,380 0,349 

Diseño 1 0,369 0,349 

Diseño 4 0,368 0,349 

Diseño 2 0,368 0,349 

Diseño 3 0,363 0,349 

Diseño 5 0,363 0,349 

Diseño 5-op 0,362 0,349 

El diseño 5 presentó una mayor disminución sobre los costos totales con respecto al caso base, 

dicha disminución fue de cerca del 78%. Teniendo en cuenta que este diseño fue el que mejores 

resultados presentó, se opƟmizó en el mismo programa, disminuyendo los costos de 0,363 a 

0,362 𝑈𝑆𝐷/𝑘𝑔 𝐻ଶ sin embargo, la disminución no fue muy alta, debido a que el método de cálculo para 

los diseños genera HEN’s muy cercanos al ópƟmo. 

El diseño de la red de intercambio seleccionado se resume en la Figura 10, dónde se presentan 

las corrientes que deben intercambiar calor entre sí a parƟr de la nueva configuración de 

intercambiadores. Las corrientes rojas corresponden a las corrientes calientes que deben ser enfriadas y 



ESTUDIO DE REFORMADOS DE METANO CON GAS NATURAL Y BIOGÁS 

 

las azules representan las corrientes frías que deben ser calentadas, los círculos unidos por una línea 

verƟcal representan a los intercambiadores y unen las corrientes que deben intercambiar calor entre sí. 

El diagrama de grilla con mayor detalle se muestra en Apéndice  6, allí se muestran las 

temperaturas de entrada y salida de cada uno de los intercambiadores, con sus áreas de transferencia y 

el calor manejado en cada uno de estos. 

Figura 10. Resumen de la red de intercambio ópƟma del proceso SMR con gas natural 

 

El número de intercambiadores del caso base sin Integración EnergéƟca fue de 17. La Integración 

EnergéƟca contempla 13 intercambiadores de calor, disminuyendo el número de estos en un 24% y por 

ende el área de transferencia, lo que se debe ver reflejado en los costos de capital. 

7.2.1. Intensidad energéƟca  

La intensidad energéƟca del proceso de SMR gas natural sin y con integración energéƟca se 

muestra en la Tabla 20. Se presentan valores de gasto energéƟco anual en función de los servicios de 

calentamiento y enfriamiento. 
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Tabla 20. Comparación de la Intensidad EnergéƟca del SMR con gas natural con y sin integración 
energéƟca 

  Calentamiento GWh/año Enfriamiento GWh/año 

Sin Integración 

Energética 
1.556,5 2.259 

Con Integración 

Energética 
6,55 818,3 

 

Con la Integración EnergéƟca el proceso logró disminuir en un 99,6% el calor necesario para 

mantener las condiciones de operación. Por otro lado, la energía para enfriamiento disminuyó en un 

63,8%, indicando que el consumo de agua como servicio industrial también disminuyó en el mismo 

porcentaje. La disminución de servicios de enfriamiento fue menor respecto a la de calentamiento 

debido al comportamiento del proceso mostrado en el análisis Pinch (Figura 9), donde se evidencia que 

el calor que necesitan recibir las corrientes frías para su calentamiento es menor al que es necesario 

reƟrar de las corrientes calientes, el cuál es de 160,000 𝑘𝑊. 

7.2.2. Costos capitales, de operación y costo nivelado de hidrógeno con integración energéƟca. 

Los costos capitales y operacionales sin y con integración energéƟca se muestran en la Tabla 21. 

Costos capitales y operaciones con y sin integración energéƟca 

Tabla 21. Costos capitales y operacionales con y sin integración energéƟca 

 
Sin Integración Energética Con Integración Energética Unidades 

OpEx  $       111.148.632   $         26.027.472  [USD/año] 

CapEx  $         73.615.446   $         71.125.315  [USD] 
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Se observa una reducción del 75,6% sobre los OpEx al implementar la red de intercambio ópƟma 

encontrada en AEA. Debido a que la función objeƟvo para la opƟmización fueron los costos totales 

anualizados, no se evidenció una gran disminución sobre los CapEx, siendo de solo 3.8%.  

Debido a la disminución de los CapEx y OpEx con la IE, el costo nivelado de hidrógeno también 

disminuyó considerablemente, de 2,5 a 1,4 𝑈𝑆𝐷/𝑘𝑔 de H2, representando una reducción del 46%. 

1,4 𝑈𝑆𝐷/𝑘𝑔 𝐻ଶ es un valor cercano a los reportados en el estudio de InternaƟonal Energy 

Agency, 2023, quienes consideran que, para procesos de reformado sin captura, se espera que los LCOH 

oscilen entre 1 − 2 𝑈𝑆𝐷/𝑘𝑔 𝐻ଶ producido. Este estudio realiza una revisión bibliográfica de 

invesƟgaciones de metodologías de producción de H2. La revisión se centra en comparar costos nivelados 

de hidrógeno para cada una de las tecnologías tenidas en cuenta dentro de la revisión. 

7.3. Conclusiones  

La integración energéƟca del proceso permiƟó una disminución del 46% del LCOH calculado para 

la tecnología de SMR con gas natural y una disminución sobre la huella ambiental del 3%. Esta pequeña 

disminución se presentó debido a que la mayor canƟdad de CO2 producido por la tecnología no proviene 

de sus servicios industriales si no del producido por las reacciones SMR y WGS, indicando que aún con 

integración energéƟca, el proceso necesita de una etapa de captura que permita disminuir las emisiones 

de CO2 y, por ende, la huella de carbono. 

8. Captura de CO2 

Teniendo en cuenta la alta producción de CO2 durante el proceso de SMR a parƟr de gas natural, 

es necesario uƟlizar un método de captura que disminuya la canƟdad de CO2 de la corriente de salida del 

proceso y a su vez miƟgue las emisiones de este gas a la atmósfera.  

Para esto, se seleccionó la tecnología de absorción química mediante el uso de aminas (MEA). El 

diagrama del proceso en Aspen Plus se encuentra dentro de los Apéndice  7. 
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8.1. Metodología 

8.1.1. Estudio técnico-económico de la tecnología de Reformado de Metano con Vapor de Agua con 

Captura de Carbono. 

Para el estudio técnico de la tecnología de captura con MEA se realizó la simulación del proceso 

a parƟr del descrito por Freguia et al., 2002, el cuál cumple con datos de una planta piloto de la central 

eléctrica comercial de Bellingham Massachussets, entre estos: condiciones de operación, reacciones 

involucradas y perfiles de temperatura.  

El método más uƟlizado para este sistema es el Electrolyte-NRTL, desarrollado por Chen et al., 

1979. Este modelo predice el exceso de energía libre de Gibbs para una mezcla y es capaz de reproducir 

con éxito datos experimentales en una amplia gama de temperaturas y cargas (Freguia et al., 2002). 

El sistema MEA-CO2-H2O es modelado a parƟr de cinco reacciones en equilibrio (Ecuación 21 a la 

24) que ocurren en fase líquida, cuando el CO2 es absorbido dentro de una solución de MEA. 

𝑀𝐸𝐴𝐶𝑂𝑂ି + 𝐻ଶ𝑂 ↔ 𝑀𝐸𝐴 +  𝐻𝐶𝑂ଷ
ି 

Ecuación 21 

𝐶𝑂ଶ + 2𝐻ଶ𝑂 ↔ 𝐻ଷ𝑂ା +  𝐻𝐶𝑂ଷ
ି 

Ecuación 22 

𝐻𝐶𝑂ଷ
ି + 𝐻ଶ𝑂 ↔ 𝐻ଷ𝑂ା + 𝐻𝐶𝑂ଷ

ି 

Ecuación 23 

𝑀𝐸𝐴𝐻ା +  𝐻ଶ𝑂 ↔ 𝑀𝐸𝐴 +  𝐻ଷ𝑂ା 

Ecuación 24 

2𝐻ଶ𝑂 ↔ 𝐻ଷ𝑂ା + 𝑂𝐻ି 

Ecuación 25 
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Los compuestos considerados para la simulación de esta etapa son monoetanolamina (MEA), agua 

(H2O), dióxido de carbono (CO2), H3O+, OH-, HCO3
-, CO3

-2, MEAH+, MEACOO-, nitrógeno (N2) y oxígeno 

(O2). 

Por otra parte, el estudio económico se realizó siguiendo la misma metodología descrita en el 

capítulo 2, en la que se tuvieron en cuenta las dimensiones de las columnas de absorción y desorción 

para el cálculo de los costos capitales, e información relacionada con la potencia (𝑘𝑊) y área de 

transferencia (𝑚ଶ) de bombas e intercambiadores de calor, respecƟvamente.  

Los costos operaƟvos, también fueron calculados siguiendo la metodología expuesta en el 

capítulo 2.  

Para calcular los costos de la MEA se uƟlizó la                       

Ecuación 26 encontrada en F. Mesa & Rodríguez, 2023 

𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜 𝑑𝑖𝑎𝑟𝑖𝑜 𝑀𝐸𝐴 =
௙௔௖௧௢௥ ௗ௘ ௠௔௞௘ ௨௣ ௗ௘ ொ஺∗஼௢௦௧௢ ொ஺∗ிெ ௗ௘ ஼ைమ ௘௩௜௧௔ௗ௢

௧೚೛
                      

Ecuación 26 

Donde el factor de make up (2,1) hace referencia a la relación de MEA por tonelada de CO2 

capturado, el costo de la MEA 𝑈𝑆𝐷/𝑘𝑔 es 1,5, 𝐹𝑀 corresponde al flujo de CO2 evitado con la captura y 

𝑡௢௣ hace referencia al Ɵempo de operación, que para este caso es de 1 día. 

El cálculo de las emisiones se realizó siguiendo la misma metodología descrita en el capítulo 1.   

8.1.2. Costo de captura de CO2 (LCOC) 

El LCOC se calculó a parƟr de los CapEx y OpEX determinados para la etapa de captura de 

carbono, uƟlizando la información consignada en la Tabla 15 y siguiendo la misma metodología que se 

siguió para el cálculo del LCOH ( 

Ecuación 19). 
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8.2.  Resultados y discusión de la etapa de Captura de CO2 

Esta etapa fue adicionada al proceso global de SMR con gas natural, con el fin de conocer 

requerimientos de servicios industriales adicionales, costos de equipamiento, y costo de captura de CO2.  

El CO2 producido en el proceso de SMR con gas natural fue de 1.840 𝑡/𝑑 y el evitado fue de 1.542 𝑡/𝑑, 

logrando evitar un 84% del CO2 producto no deseado. Sin embargo, 298 𝑡𝐶𝑂ଶ/𝑑 siguen siendo emiƟdas. 

La intensidad de carbono para el proceso con captura es de 1.5 𝑘𝑔 𝐶𝑂ଶ/ 𝑘𝑔 𝐻ଶ, presentando una 

disminución del 79% de las emisiones de CO2. 

8.2.1. Costos capitales, operaƟvos y costo nivelado de hidrógeno de la etapa de Captura de CO2. 

Los CapEx de la etapa de captura fueron de 79.706.612 USD, donde más del 80% corresponde al 

costo del rehervidor. En la Figura 11 se muestra un diagrama de torta con los porcentajes de los CapEx 

para cada uno de los equipos involucrados en esta etapa. 

Figura 11. Costos porcentuales de capital (etapa de captura de CO2) 

 

CapEx Captura de CO2 con MEA

Bomba

Absorbedor

Desorbedor

Destilador 1

Destilador 2

Condensador

Calentador

Enfriador

Rehervidor
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El segundo equipo con mayor costo fue la columna de absorción, representando un 6% de los 

CapEx, sin embargo, comparado con el costo del rehervidor es más de 15 veces menor, esto, debido a 

que los costos para las columnas, según Turton et al., 2001 son calculados a parƟr de su volumen y para 

equipos como el rehervidor se realizan a parƟr del calor necesario para su operación. En este caso, el 

volumen de la columna fue de 741 𝑚ଷ, con una longitud de 16 𝑚 y un diámetro de cerca de 8 𝑚, y el 

calor suministrado al rehervidor fue de 70.000 𝑘𝑊, calor necesario para aumentar la temperatura del 

agua líquida que sale de la columna y, además, cambiar su fase a estado vapor. Las columnas, por lo 

general, son menos costosas de fabricar, su sistema no debe ser resistente a altas temperaturas, ya que 

operan isotérmicamente y en este caso a una temperatura de 38°C, además también operan a presiones 

constantes. Por otra parte, el rehervidor debe soportar altas temperaturas, en este caso, el vapor que 

genera este equipo debe encontrarse por encima de 120°𝐶 y a una presión de 1,7 𝑎𝑡𝑚. 

  Los OpEx de la etapa de captura se encuentran resumidos en la ¡Error! No se encuentra el 

origen de la referencia.. 

Tabla 22. Costos operaƟvos de la planta de Captura de CO2 

 

OpEx [USD/año] 

Servicios industriales  $           709.308  

MEA  $        1.683.832  

Total  $        2.393.140  

 

Como lo muestra la Figura 12, los costos de servicios industriales hacen parte del 30% de los 

OpEx totales para la captura, mientras que el costo de MEA representa el 70% de estos.  
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Figura 12. Porcentaje de costos de servicios industriales (etapa de captura de C02 

 

El mayor consumo de servicios industriales en esta etapa es por parte del rehervidor, que 

necesita de 69.993 𝑘𝑊. Sin embargo, como se evidenció en el capítulo anterior, a partir de la 

Integración Energética, aún existen 160.000 𝑘𝑊 disponibles para suministrarse en este equipo y en el 

calentador. 

La Tabla 23 muestra los valores de LCOH sin captura y con captura. El LCOH presentó un 

aumento del 15% respecto al costo hallado en el capítulo anterior, es decir que el precio mínimo en el 

que debería ser vendido el 𝑘𝑔 de H2 para evitar pérdidas económicas después de su producción es de 

1,65 𝑈𝑆𝐷, garantizando que el hidrógeno ofrecido pueda ser catalogado como hidrógeno azul o de 

bajas emisiones.  

Tabla 23. Comparación entre el LCOH sin y con captura de CO2 

LCOH [USD/kg] 

Sin captura 1,4 

30%

70%

OpEx Captura de CO2 con MEA 

Servicios industriales MEA
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Con captura 1,65 

 

8.2.2. Costo nivelado de Captura de Carbono (LCOC) 

De la misma forma en la que fue hallado el LCOH, se determinó el valor de LCOC, que permiƟó 

conocer el costo de captura de CO2 a parƟr de MEA sin que se generen pérdidas económicas en la 

operación de la planta.  

Este valor hallado fue de 32,3 𝑈𝑆𝐷/𝑡𝐶𝑂ଶ 𝑐𝑎𝑝𝑡𝑢𝑟𝑎𝑑𝑎. Esta cifra es consecuente con las 

reportadas por Moch et al., 2022, donde los valores más aceptables de LCOC oscilan entre 20 −

132 𝑈𝑆𝐷/𝑡𝐶𝑂ଶ.  

8.3. Conclusiones  

El LCOH es un indicador integral que permite analizar los costos operaƟvos y capitales en 

conjunto de una planta de producción de H2. En este caso, teniendo en cuenta que su aumento fue de 

tan solo el 15%, se esƟma que para un precio de venta del H2 de 4 USD/kg (SG H2 Energy, 2023), el 

proceso sigue siendo rentable económicamente y además viable ambientalmente, pues logró reducir 

84% de las emisiones de CO2 producidas.  

El calor “sobrante” de la Integración EnergéƟca de la tecnología antes de la implementación de la 

etapa de captura puede ser uƟlizado para suplir los servicios de calentamiento necesarios para la 

operación de la planta de captura de CO2. Sin embargo, el diseño de la red de intercambio dejaría de ser 

el ópƟmo, ya que no se estarían teniendo en cuenta los equipos de intercambio de calor y suministro de 

calor para su construcción. En futuros estudios se podría tener en cuenta esta etapa para la construcción 

de nuevos diseños que se acerquen al ópƟmo de todo el proceso, con todas las etapas involucradas para 

producir hidrógeno de bajas emisiones.  
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9. Conclusiones generales 

La tecnología de SMR con gas natural presenta altos requerimientos de energía y es 

ambientalmente viable, con bajos valores de producción de CO2 y consumo de H2O por cada kg de H2 

producido. Sin embargo, a pesar de tener el menor índice de intensidad de CO2, se destaca la necesidad 

de realizar una captura para reducir las emisiones y garanƟzar la sostenibilidad del hidrógeno producido. 

Por otra parte, Las tecnologías de DMR no son económicamente compeƟƟvas en comparación 

con SMR. La viabilidad económica de la SMR con gas natural es alta, pero se idenƟfica la necesidad de 

reducir costos relacionados con servicios industriales, especialmente en enfriamiento y calentamiento de 

corrientes principales. Se propone una integración energéƟca para aprovechar la energía de la corriente 

principal y disminuir los costos asociados. 

La integración energéƟca logra una significaƟva reducción del LCOH para la tecnología de SMR 

con gas natural y una disminución en la huella ambiental. Sin embargo, se destaca que la captura de CO2 

es esencial para reducir las emisiones.  

Se acopló una etapa de captura de carbono con MEA al proceso de SMR con gas natural e 

integración energéƟca. A pesar del aumento del 15% en el LCOH, el proceso se manƟene rentable 

económica y ambientalmente viable, logrando una reducción del 84% en las emisiones de CO2. Se 

sugiere el uso del calor excedente de la integración energéƟca para la planta de captura de CO2, aunque 

se reconoce que el nuevo diseño de la red de intercambio podría no ser ópƟmo y debe ser considerado 

en futuros estudios. 
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11. Apéndices 

 

Apéndice  1.Huella de carbono del proceso SMR con gas natural 

 

CO2 producido por la tecnología [MMton/año] 0,37 

CO2 factores de emisión [MMton/año] 0,13 

Huella de carbono [MMton/año] 0,50 

 

 

  

74%

26%

Huella de carbono con gas natural

CO2 producido por la tecnología  [MMton/año] CO2 factores de emisión [MMton/año]
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Apéndice  2. Primera etapa del proceso de SMR en Aspen Plus 

 

Apéndice  3. Segunda etapa del proceso de SMR en Aspen Plus 
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Apéndice  4. Tercera etapa del proceso SMR en Aspen Plus 

 

Apéndice  5. Metodología del cálculo de los CapEx 
A parƟr de la metodología Lang y Guthrié de Turton et al., 2001, se calcularon los costos de todos los 

equipos a excepción del costo de la unidad PSA, que fue calculada a parƟr de la regla de los seis décimos 

(Yan et al., 2020). 

Todos los datos sobre los costos de compra de los equipos encontrados en Turton et al., 2001 se 

obtuvieron de la recolección de datos de fabricantes de dichos equipos durante el periodo comprendido 

entre mayo y sepƟembre de 2001, tomando un valor promedio de CEPCI de 397. 

Este costo se denomina costo de modulo desnudo y está representado como 𝐶஻ெ (𝐶஻ெ = 𝐶°௣𝐹஻ெ 

Ecuación 18) y se calcula a parƟr de una serie de pasos, como se muestra en la siguiente sección. 

1. Costos de compra a presión constante 
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Los costos de compra de los equipos (𝐶௣
° ), a condiciones de presión ambiente se ajustan a la 

Ecuación 27. 

𝑙𝑜𝑔ଵ଴𝐶°௣ = 𝐾ଵ + 𝐾ଶ𝑙𝑜𝑔ଵ଴(𝐴) + 𝐾ଷ[𝑙𝑜𝑔ଵ଴(𝐴)]ଶ 

Ecuación 27 

Donde 𝐴 corresponde a la capacidad o parámetro para dimensionamiento del equipamiento que 

en todos los equipos es diferente: para intercambiadores corresponde al área de transferencia (𝑚ଶ), 

para el reformador, rehervidores y calentadores corresponde al calor a suministrar (𝑘𝑊), para bombas y 

compresores corresponde a la potencia alimentada (𝑘𝑊), entre otros. Los valores para 𝐾ଵ, 𝐾ଶ, y 𝐾ଷ, 

junto con los valores máximos y mínimos que puede tomar 𝐴 en la correlación, se encuentran en la tabla 

A.1. del apéndice A del Turton et al., 2001.  

1.1. Factores de presión (𝑭𝒑) 

Según Turton et al., 2001 los costos de equipamiento aumentan con el incremento de la presión de 

operación. De esta manera, se debe recalcular los costos de los equipos con las correcciones de presión 

que requiere cada tecnología a parƟr de los factores de presión 𝐹௣.  

1.1.1.  Factores de presión para procesos en recipientes (Vessel)  

El factor de presión para procesos en recipientes o contenedores horizontales y verƟcales de 

diámetro D metros y operación a presión P en barg está basado en el código ASME (Balkey et al., n.d.) 

para el diseño de vessels: 
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𝐹௣,௩௘௦௦௘௟ =

𝑃𝐷
2𝑆𝐸 − 1.2𝑃

+ 𝐶𝐴

𝑡௠௜௡
 𝑝𝑎𝑟𝑎 𝑡௠௜௡ > 0.0063 𝑚 

Ecuación 28 

Donde S corresponde a la tensión máxima permiƟda del metal de construcción del equipo 

vessel, 𝐸 corresponde a la eficiencia de soldadura, 𝑡௠௜௡  al espesor mínimo permiƟdo del recipiente y 

el margen de corrosión CA, que para el acero al carbón estos valores son de 944 𝑏𝑎𝑟, 0.9, 0.0063 𝑚 

y 0.00315 𝑚, respecƟvamente.  

1.1.1.1. Factores de presión para otros equipos de proceso 

Los factores de presión, 𝐹௣ para el resto de los equipos de procesos están dados por la siguiente 

forma general:  

𝑙𝑜𝑔ଵ଴𝐹௣ = 𝐶ଵ + 𝐶ଶ𝑙𝑜𝑔ଵ଴(𝑃) + 𝐶ଷ[𝑙𝑜𝑔ଵ଴(𝑃)]ଶ 

Ecuación 29 

Donde 𝑃 corresponde a la presión en bar gauge o 𝑏𝑎𝑟𝑔 (1 𝑏𝑎𝑟 =  0 𝑏𝑎𝑟𝑔). Los factores de presión 

siempre son mayores que la unidad. Los valores de las constantes 𝐶1, 𝐶2 y 𝐶3 de la  

Ecuación 29 para diferentes equipos se muestran en la tabla A.2 del apéndice A de Turton et al., 

2001, donde también se muestran los rangos de las presiones sobre los cuales las correlaciones son 

válidas.  

1.1.1.2.  Factores de material y factor de módulo desnudo (𝑭𝑴 y 𝑭𝑩𝑴) 

Como se evidencia en el capítulo 7 de Turton et al., 2001, los costos de equipamiento varían 

dependiendo del material de construcción. Para este estudio se seleccionó como material de 

construcción de todos los equipos acero al carbono. 
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1.1.1.2.1. Factores de material y factores de módulo desnudo para intercambiadores de calor, 

procesos vessels y bombas 

Los factores de material 𝐹ெ, para intercambiadores de calor, procesos vessels y bombas se 

muestran en la figura A.18 del apéndice del Turton et al., 2001, a parƟr del número de idenƟficación por 

equipos y material de construcción (acero al carbono) listados en la Tabla A.3 del mismo. Los factores de 

módulo desnudo para estos equipos están dados por la Ecuación 30. 

𝐹஻ெ = 𝐵ଵ + 𝐵ଶ𝐹ெF୔ 

Ecuación 30 

Los valores de 𝐵ଵ y 𝐵ଶ se encuentran en la Tabla A.4 de la misma sección de (Turton et al., 2001). 

Para el resto de los equipos los valores de 𝐹஻ெ se encuentran directamente en la gráfica A.19 y 

tabla A.6. 

Apéndice  6. Diagrama de Grilla de la Integración EnergéƟca del proceso de SMR 
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Apéndice  7. Diagrama de PFD de la etapa de Captura de Carbono con MEA del SMR 
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Apéndice  8. Condiciones de operación, flujos másicos, flujos molares, composiciones de todas las 
corrientes involucradas en el proceso SMR 
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