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Resumen

Titulo: Simulacion de una planta de produccion de hidrogeno a partir de biomasa residual
disponible en el departamento de Santander*

Autores: Almeida Duarte Juan David, Ramos Arias Maria Camila**

Palabras clave: Bagazo de cafia de azlcar, hidrogeno, diéxido de carbono, gasificacion.
Descripcion: El hidrogeno se ha consolidado como un vector energético estratégico en la
transicion hacia sistemas mas sostenibles, debido a su alto poder calorifico y a su potencial
para reducir las emisiones de gases de efecto invernadero. Este trabajo tiene como objetivo
la simulacion de una planta de produccion de hidréogeno a partir de biomasa residual
disponible en el departamento de Santander, empleando bagazo de cafia como materia prima,
para lo cual se analiza previamente la disponibilidad regional de este recurso. El proceso fue
modelado en Aspen Plus® V14 e integra las principales etapas de conversion termoquimica,
incluyendo el secado de la biomasa, la pirdlisis y la gasificacion con vapor para la obtencion
de un gas de sintesis rico en hidrégeno y monéxido de carbono. Con el objetivo de maximizar
la produccion de hidrogeno, el gas de sintesis es alimentado a reactores de desplazamiento
agua-gas (Water Gas Shift) de alta y baja temperatura, promoviendo la conversion de
monoxido de carbono en hidrogeno adicional. Finalmente, para alcanzar una alta pureza del
hidrégeno producido, el sistema incorpora una etapa de captura de di6xido de carbono y un
sistema de adsorcion por cambio de presion (PSA). Adicionalmente, se realizd el
dimensionamiento preliminar de los equipos principales y una evaluaciéon econdmica del
proyecto, incluyendo la estimacion del CAPEX, OPEX y un VNA de —206 millones de USD,
lo que indica que el proyecto no resulta rentable bajo las condiciones evaluadas. No obstante,
los resultados permiten evidenciar el potencial técnico del aprovechamiento de biomasa
residual en Santander y constituyen una base para futuros estudios orientados a la

optimizacion del proceso y a la mejora de su viabilidad econémica.

* Trabajo de investigacion — Pregrado en ingenieria quimica
** Facultad de ingenierias fisicoquimicas. Escuela de ingenieria quimica.
Director: Cesar Augusto Guevara Lastre. Codirector: Omar Andrés Benavides Prada
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Abstract
Title: Simulation of a hydrogen production plant using residual biomass available in the
department of Santander™
Authors: Almeida Duarte Juan David, Ramos Arias Maria Camila**
Keywords: Sugarcane bagasse, hydrogen, carbon dioxide, gasification.

Description: Hydrogen has emerged as a strategic energy vector in the transition toward
more sustainable energy systems due to its high calorific value and its potential to reduce
greenhouse gas emissions. This work aims to simulate a hydrogen production plant based on
residual biomass available in the Santander department, using sugarcane bagasse as
feedstock, for which the regional availability of this resource is first assessed. The process
was modeled in Aspen Plus® V14 and integrates the main thermochemical conversion
stages, including biomass drying, pyrolysis, and steam gasification to produce a synthesis
gas rich in hydrogen and carbon monoxide. To maximize hydrogen production, the syngas is
fed to high- and low-temperature water—gas shift reactors, promoting the conversion of
carbon monoxide into additional hydrogen. Finally, in order to achieve high hydrogen purity,
the system incorporates a carbon dioxide capture stage and a pressure swing adsorption
(PSA) unit. In addition, a preliminary sizing of the main equipment and an economic
evaluation of the project were performed, including the estimation of CAPEX, OPEX, and a
net present value (NPV) of 206 million USD, indicating that the project is not economically
viable under the evaluated conditions. Nevertheless, the results highlight the technical
potential of residual biomass utilization in Santander and provide a basis for future studies

focused on process optimization and economic feasibility improvement.

* Research work — Undergraduate in Chemical Engineering
** Faculty of Physicochemical Engineering. School of Chemical Engineering.
Director: Cesar Augusto Guevara Lastre. Co-director: Omar Andrés Benavides Prada
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Introduccion

En la actualidad, el uso de combustibles fosiles como el carbon, el petréleo y el gas
natural, representan una de las principales fuentes de emision de gases de efecto invernadero,
los cuales contribuyen al cambio climético al retener el calor en la atmosfera. Por esta razon,
el desarrollo de tecnologias mas amigables con el medio ambiente y la adopcion de fuentes
de energia sostenibles es una prioridad a nivel global. Asi mismo, el Acuerdo de Paris de
2015 establece como meta limitar el aumento de la temperatura global por debajo de los 2 °C,
con el objetivo preferente de no superar los 1.5 °C (CMNUCC, 2015.) En este contexto, el
hidrégeno se posiciona como una alternativa fundamental para la transicion global debido a
sus multiples ventajas.

En primer lugar, el hidrégeno es el elemento mas simple, ligero y abundante del
universo. Ademads, se destaca por su gran versatilidad como materia prima industrial,
combustible y vector energético, ya que puede ser empleado en el transporte,
almacenamiento y distribucion de energia. Su caracteristica mas relevante es que, durante su
uso final, no genera emisiones directas de gases de efecto invernadero (GEI) ni otro tipo de
contaminantes (Enel Green Power, 2025). El hidrogeno se clasifica en diferentes categorias
segun el método de produccion, la fuente de energia utilizada y su impacto ambiental, siendo
representado mediante una codificacion por colores. Entre estas categorias, el hidrogeno
verde sobresale como el mas sostenible, ya que se produce a partir de fuentes no
convencionales de energia renovable (FNCER), como la energia solar, edlica o la biomasa,
entre otras.

La biomasa, en particular, se refiere a la materia organica de origen animal, vegetal o

microbiano que puede ser aprovechada como fuente energética. En este contexto, el
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departamento de Santander cuenta con una significativa disponibilidad de residuos
agroindustriales, como los derivados del cultivo de palma de aceite, cacao y cafia panelera,
que se consideran en el estudio para la produccion de hidrogeno verde mediante técnicas
termoquimicas: pir6lisis y gasificacion, los cuales son procedimientos de alto consumo
energético que buscan disminuir la cantidad de residuos al transformarlos en gas de sintesis
(Wahid et al. 2015).

A pesar de los avances tecnolédgicos, la implementacion de plantas de produccion de
hidrégeno a partir de biomasa atin enfrenta barreras asociadas a la eficiencia energética, la
variabilidad en la disponibilidad de residuos, los costos operativos y la integracién en
mercados energéticos regionales. Por ello, es fundamental realizar estudios que permitan
evaluar diferentes escenarios de produccion, considerando variables técnicas, econémicas y
ambientales. En este contexto, el presente trabajo tuvo como objetivo el desarrollar la
simulacion de una planta de produccion de hidrogeno verde a partir de biomasa residual
disponible en el departamento de Santander, empleando bagazo de cafia como materia prima.
Para ello, se seleccion6 una ruta termoquimica de conversion y se implement6 el disefio del
proceso en el simulador Aspen Plus, integrando balances de materia y energia, ademas de un
analisis econdmico preliminar al calcular costos de capital y de operacion de la planta, con

el fin de establecer la viabilidad de esta alternativa de produccion sostenible.
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1 Objetivos

1.1.  Objetivo general
Proponer un disefio preliminar para una planta de produccion de hidrogeno verde a

partir de biomasa residual disponible en el departamento de Santander.

1.2.  Objetivos especificos
e Identificar una fuente de biomasa residual disponible en el departamento de
Santander, Colombia.
e Disefiar una planta piloto de produccion de hidrégeno verde, empleando
Aspen Plus como herramienta de simulacion.
e Analizar la viabilidad financiera de la planta a través de un estudio de

prefactibilidad, evaluando costos y rentabilidad.
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2 Estado del arte

El hidrégeno verde (H2V) se ha consolidado como uno de los vectores energéticos
mas prometedores dentro de las estrategias de transicion hacia fuentes renovables. Su
produccion, basada en el uso de electricidad proveniente de energias limpias, permite obtener
hidrégeno con una huella de carbono significativamente reducida, al minimizar o incluso
eliminar las emisiones asociadas. Actualmente, paises como Alemania, Australia y China
lideran el desarrollo de tecnologias orientadas a su produccion y escalabilidad (Veronica
Smink, 2021).

En los ultimos afios, el uso de herramientas de simulacidon ha permitido comprender
y optimizar los fendmenos que ocurren durante la gasificacion y la pir6lisis de biomasa.
Estudios desarrollados en el pais, como el de Castro & Camacho, (2019), han empleado
Aspen Plus para modelar la conversion termoquimica del cuesco de palma en un gasificador
tipo downdraft, dividiendo el proceso en las etapas de secado, pirdlisis, oxidacion y
reduccion. Este enfoque permitié analizar el efecto de parametros como la relacion de
equivalencia (ER) y la relacion vapor/biomasa (S/B) sobre el rendimiento del gas de sintesis,
evidenciando que la adiciéon de vapor mejora la conversion del carbono y aumenta el
contenido de hidrégeno en la mezcla.

De manera complementaria, Carrillo, (2024) desarroll6 una simulacién méas detallada
que incorpora una etapa de pretratamiento de la biomasa mediante molienda, torrefaccion y
peletizacion, junto con un modelado cinético de las fases de pirdlisis, oxidacion y reduccion.
Ademas, se evaluaron estrategias de mejoramiento del gas de sintesis, como el craqueo
catalitico de alquitranes y el reformado con vapor, con el objetivo de incrementar la fraccion

de hidrégeno y reducir contaminantes en la corriente gaseosa. Estos avances reflejan una
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evolucion significativa en la representacion computacional de los procesos termoquimicos,
permitiendo analizar con mayor precision los balances de masa y energia, asi como predecir
la calidad del syngas obtenido bajo diferentes condiciones operativas. En conjunto, las
simulaciones en Aspen Plus se consolidan como una herramienta esencial para el disefio,
optimizacion y escalado de tecnologias de valorizacién de biomasa, contribuyendo a la
transicion hacia sistemas energéticos mas sostenibles.

Por otro lado, empresas como Haffner Energy proponen una cadena tecnologica
basada en termolisis (~500 °C) combinada con un reformado (~1000 °C), que descompone
los vapores alquitranados y produce un Aypergas de elevado poder energético (~15 MJ/kg) y
alto contenido en hidrogeno (> 45 % vol), ademés de coproducir biocarbon (biochar) que
puede actuar como sumidero de carbono o ser gasificado para aumentar la produccion de
syngas. La solucion es flexible, orientada a producir syngas de alta pureza para aplicaciones
industriales (combustibles de aviacion, metanol, hidrégeno renovable) con operaciones
disefiadas para minimizar alquitranes y facilitar purificacion (Haffner Energy, 2025).

En conjunto, tanto los avances académicos en Colombia como las soluciones
industriales desarrolladas a nivel internacional evidencian que la valorizacion termoquimica
de biomasa residual constituye una via para la produccion de hidrégeno verde y gas de
sintesis. Sin embargo, mientras los estudios locales destacan las limitaciones cinéticas y de
conversion que aun deben resolverse en configuraciones de pequena escala, las experiencias
internacionales muestran el potencial de tecnologias mas integradas y modulares para superar

barreras como la formacion de alquitranes y la eficiencia en la purificacion del gas.
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3 Marco teorico

3.1 Hidrogeno

El hidrégeno es uno de los vectores energéticos claves en la actualidad, ya que es el
elemento mas abundante del universo y se ha consolidado como compuesto necesario en la
transicion hacia sistemas energéticos sostenibles. Su valor radica en que, al utilizarse como
combustible, no genera emisiones directas de CO: porque su combustion produce tinicamente
agua, algo fundamental para el paso a la descarbonizacion (Iberdrola, 2025). En los tltimos
afios se ha adoptado un sistema de codificacion por colores para clasificar el hidrégeno segiin
su fuente de origen y el proceso utilizado en su produccion. En el presente trabajo se seguira
esta clasificacion, enfocandose especificamente en la produccion de hidrogeno verde, ya que

el proceso propuesto emplea fuentes renovables no convencionales como la biomasa.

3.2 Biomasa residual

La biomasa es la materia organica de origen vegetal o animal que puede ser utilizada
como fuente de energia o materia prima en una variedad de procesos industriales. También
puede ser considerada como una fuente de energia renovable debido a sus cortos ciclos de
regeneracion, en comparacion a otros combustibles fosiles. Puede clasificarse segin su
origen y la forma en que se genera. En la Tabla 1 se presentan los principales tipos de biomasa

y su origen.

3.3 Gasificacion
Entre los principales métodos para la obtencioén de hidrogeno verde se encuentran la
gasificacion de biomasa residual, la pir6lisis de biomasa y la electrdlisis del agua. En

particular, la gasificaciéon de biomasa es un proceso termoquimico en el que materiales
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organicos, como residuos agricolas, se someten a temperaturas superiores a 700 °C en
presencia de agentes gasificantes como vapor o aire, con el fin de transformarlos en un gas
de sintesis (syngas) compuesto principalmente por hidrégeno (H2), mondxido de carbono
(CO) y, en menor proporcion, metano (CHa) y otros subproductos (Genia bioenergy, 2023).
Este proceso se desarrolla en varias etapas, que incluyen el secado de la biomasa para
eliminar la humedad, la pirdlisis para su descomposicion en gases, alquitranes y un residuo
solido (char), la combustion parcial para suministrar el calor requerido y, finalmente, la
gasificacion del char mediante su reaccion con vapor o aire para producir el syngas.
Posteriormente, esta corriente puede alimentarse a un reactor de desplazamiento agua-gas
(water gas shift, WGS), donde se incrementa el contenido de hidrégeno y, luego, someterse
a etapas de compresion, condensacion y separacion que permiten obtener hidrogeno de alta
pureza (Mufioz & Posada, 2010).

Tabla 1.

Principales tipos de biomasa y su origen.

Tipo de Biomasa Origen
Natural Se produce en la naturaleza sin algin tipo de
intervencion humana.
Residual Materia orgénica proveniente de desechos del

sector agricola, sector pecuario y residuos
solidos organicos urbanos, estos ultimos se
suelen obtener de centrales de abastos y
plazas de mercado.

Cultivos energéticos Incluye a todos estos cultivos cuyo principal
fin es la generacion de energia o la generacion
de biocombustibles.

Nota: Adaptado de (UPME, 2010)
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4 Metodologia
La Figura 1 muestra las actividades principales llevadas a cabo en el presente trabajo:
(1) revision bibliografica y seleccion de biomasa con potencial para la produccion de Ho; (i1)
disefio del proceso mediante balances de materia y energia, y dimensionamiento preliminar

de equipos; (iii) analisis técnico-econémico del sistema propuesto.

Figura 1.

Metodologia para el disefio y simulacion de una planta de produccion de hidrogeno a
partir de biomasa residual en Santander
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Fase 1

Se llevo a cabo una revision bibliografica sobre la biomasa residual disponible en el
departamento de Santander, empleando diversas bases de datos académicas. Esto
permitid identificar las fuentes mds relevantes segun el tipo, calidad y cantidad de
informacion encontrada, centrandose en la caracterizacion de la biomasa. Luego, se
definieron los pardmetros de valoracion en funcion de las necesidades del proceso, la
disponibilidad del recurso y las limitaciones técnicas y ambientales, con el fin de
seleccionar la biomasa adecuada. Finalmente, se establecid la ruta de sintesis para la
produccion de H2V, considerando el pretratamiento, las condiciones operativas de los

reactores, y las etapas de separacion y purificacion.

Fase 2

Se estructur6 el proceso de produccion de hidrogeno verde recopilando informacion
sobre las tecnologias mas utilizadas a nivel industrial y adaptindolas al esquema
propuesto. Seguidamente, se desarroll6 el diagrama de bloques del proceso (BFD),
mostrando de manera simplificada las principales etapas y los balances preliminares.
Posteriormente, se realiz la simulacion del proceso en Aspen Plus con el fin de generar
el diagrama de flujo del proceso (PFD), el cual incluye un mayor nivel de detalle
operativo y permite el dimensionamiento de los equipos principales. Ademads, se

calcularon los requerimientos de servicios industriales.

Fase 3
Se calcularon los costos de inversion de capital (CAPEX) y los costos operativos (OPEX)

asociados al proceso de produccion de hidrogeno verde. Ademads, se llevaron a cabo
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calculos de potenciales econdémicos, los cuales permitieron evaluar la rentabilidad del
proyecto para el caso de estudio planteado. Finalmente, se realizé un analisis sobre las

limitaciones del proceso propuesto.

5 Resultados

5.1 Revision bibliografica

Se realizd una revision bibliografica en motores de busqueda académicos como
SCOPUS y web of science (WOS), empleando palabras clave en inglés y espafiol,
relacionadas con biomasa residual, residuos agroindustriales, hidrogeno verde, pirdlisis,
gasificacion'y Colombia. La ecuacion de busqueda utilizada fue la siguiente: (“biomass” OR
“residual Biomass” OR “agroinsdustrial waste”) AND (“hydrogen production” OR “green
hydrogen” OR “syngas”) AND (“pyrolysis” OR “gasification” OR “thermochemical
processes”).

Como criterios de inclusion se consideraron articulos publicados en los ultimos 5
aflos, con acceso completo en revistas indexadas, y estudios enfocados en la produccion de
hidrégeno a partir de biomasa o residuos industriales mediante procesos termoquimicos. En
el proceso de revision no se consideraron los articulos basados exclusivamente en procesos
bioldgicos, como fermentacion o digestion anaerobia. Se obtuvo un conjunto depurado de
990 articulos pertinentes (758 de Scopus y 232 de Web of Science), los cuales constituyen la
base para el andlisis de la seleccion de materia prima y pretratamiento.

Posteriormente, se realizd una revision de resimenes y palabras clave, a partir de la
cual se seleccionaron 150 articulos en funcion de los objetivos del proyecto. Posteriormente,

se eligieron 45 publicaciones para un analisis detallado, debido a que presentaban
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informacion cuantitativa y experimental relevante sobre la produccién de hidrégeno
mediante procesos termoquimicos, asi como datos comparativos sobre distintas biomasas y
condiciones operativas. La revision de la literatura evidencid que la viabilidad de cada
biomasa no depende Unicamente de su composiciéon quimica (contenido de lignina, celulosa
y hemicelulosa), sino también de factores como la humedad inicial, poder calorifico,
contenido de cenizas y presencia de compuestos inhibidores (Resano et al., 2022). Asimismo,
se observé una amplia variabilidad en las condiciones de operacion reportadas para los
procesos de conversion, lo que resalta la necesidad de caracterizar cada (Diaz Gonzélez et
al.,2023). De igual manera, diferentes estudios enfatizan la relevancia de los pretratamientos
fisicos, quimicos o biologicos, buscando reducir la humedad y la heterogeneidad de los
residuos, facilitar la degradacion de las fibras lignoceluldsicas, optimizar la transferencia de
calor y, en ciertos casos, mejorar la calidad del gas o biocombustible obtenido. En este
contexto, se seleccionaron tres biomasas de alta disponibilidad en el departamento de
Santander: cultivos de cacao, bagazo de cafia y palma de aceite.

La Tabla 2 presenta la disponibilidad de residuos agroindustriales en Colombia y en
Santander, provenientes de cacao, cafia panelera y palma de aceite. Aunque el cacao presenta
una menor produccion agricola frente a los otros cultivos, su alto factor de residuo,
especialmente el de la cacota (15.25 ton de residuo/ton de grano), lo convierte en una fuente
relevante de biomasa, alcanzando 582.458 ton/afio. En la cafa panelera destacan el cogollo
(583.170 ton/afio) y el bagazo (453.975 ton/afio), ambos ampliamente estudiados como
materias primas en gasificacion y otros procesos termoquimicos debido a su contenido
lignoceluldsico (Rodriguez De La Vega, 2023) (Basu, 2013). La palma de aceite, pese a

presentar factores de residuos bajos (0.22-1.0), alcanza volumenes importantes gracias a su
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amplia produccion, sobresaliendo el raquis (273.339 ton/afios) como residuo de interés. En
sintesis, los datos evidencian que el cacao sobresale por su alto indice de residuo, la cafa por
su gran volumen de biomasa aprovechable y la palma por su diversidad de subproductos, lo
que justifica una evaluacion detallada de su composicion y potencial energético antes de su
seleccion final como materia prima para la produccion de hidrogeno. La Tabla 3 presenta los
resultados del andlisis elemental de los residuos de cacao, cana panelera y palma de aceite.
Tabla 2.

Produccion de residuos agricolas por cultivo en Colombia y en el departamento.

Fuente Produccion Produccion Tipo de Factor de Cantidad de
Agricola Nacional = Departamen Residuo Residuo Residuo
[Ton/afio] tal [Ton/afio] [Ton/afio]
Cacao 140,109.00 38,194 Cacota 15.25 582,458
Frutos de
descarte 5.9 225,344
Hojas 2.66 101,596
Tallos 2.83 108,089
Caiia 1,102,606 179,437 Bagazo 2.53 453,975
Panelera Cogollo 3.25 583,170
Hojas secas 0.5 89,718
Palma de 1,841,919 257,867 Cuesco 0.22 56,731
Aceite Fibra 0.63 162,456
Raquis 1.06 273,339

Nota. Adaptado de (Fedepalma, 2014) ;(Fajardo Montania et al, 2023);
(FEDEPALMA, 2024)

La caracterizacion fisicoquimica permite evidenciar propiedades consistentes con
materiales lignoceluldsicos y, al mismo tiempo, diferencias relevantes segun el tipo de
cultivo y fraccion residual. En términos generales, se muestra una alta proporcion de carbono
(entre 41 y 61 %), con bajos contenidos de nitrogeno y azufre, lo cual resulta favorable para
su valorizacion energética al minimizar emisiones contaminantes durante procesos

termoquimicos. Estos resultados se encuentran en concordancia con lo reportado por
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investigaciones recientes sobre biomasa agricola (Chen et al., 2022). De manera
complementaria, se recopilé el andlisis préximo de los residuos seleccionados, considerando
parametros como humedad, cenizas, materia volatil y carbono fijo (Tabla 4), lo que permite
estimar la facilidad de combustion, la estabilidad durante el almacenamiento y la eficiencia
en procesos termoquimicos.

Tabla 3.

Analisis elemental de los residuos agricolas representativos.

Fuente Residuo C H (0] N S
Agricola (o p/p) (%p/p) (%p/p) (% p/p) (% p/p)
Cacao Cacota 48.98 5.63 44.62 0.74 0.03
Frutos de descarte 56.02 6.44 36.75 0.69 0.10
Hojas
Tallos 51.12 5.87 41.23 1.68 0.10
51.15 5.88 42.23 0.73 0.02
Caiia Bagazo 50.06 5.76 43.55 0.59 0.04
Panelera Cogollo 41.20 4.73 52.84 1.19 0.04
Hojas 47.10 5.41 46.79 0.62 0.07
Palma de Cuesco 4411 5.08 50.22 0.54 0.05
Aceite Fibra 61.34 7.05 30.30 1.22 0.10
Raquis 54.97 6.32 37.65 0.99 0.06

Nota. Tomado de (Rodriguez De La Vega, 2023)
Tabla 4.

Andlisis proximo de los residuos agricolas representativos.

Fuente Residuo Humedad Material Carbono Cenizas
Agricola (% p/p) Volatil (% p/p) Fijo (% p/p)
(% p/p)
Cacao Cacota 87.41 84.43 11.83 3.74
Frutos de 85.47 73.92 19.48 6.60
descarte

Hojas 17.98 77.03 20.88 2.09

Tallos 71.68 86.44 11.17 2.39

Cana Bagazo 43.39 96.79 1.61 1.60

Panelera Cogollo 68.50 84.85 7.87 7.28

Hojas 8.58 89.83 4.87 5.30
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Palma de Cuesco 19.86 85.12 7.26 7.62
Aceite Fibra 33.24 85.86 6.98 7.16
Raquis 59.13 85.57 7.85 9.58

Nota. Tomado de (Rodriguez De La Vega, 2023)
Se evidencia altos contenidos de materia volatil (> 70 %), lo cual refleja una buena capacidad

de combustion. No obstante, algunas fracciones, como la cacota de cacao o ciertos residuos
de palma, presentaron elevados niveles de humedad que podrian requerir pretratamientos de
secado o torrefaccion para mejorar su aprovechamiento, en concordancia con lo sefalado por
Liu et al., (2021) y Marrugo et al., (2016). La composicion estructural de los residuos en
términos de celulosa, hemicelulosa y lignina se resumen en la Tabla 5.

Tabla S.

Analisis estructural de los residuos agricolas representativos.

Fuente Residuo Grasa Proteina Celulosa  Hemicelulosa Lignina
Agricola (% p/p) (Y% p/p) (% p/p) (% p/p) (% p/p)
Cacao Cacota 0.56 4.25 21.19 14.93 25.30

Frutos de 2.02 4.00 25.11 14.73 25.15

descarte
Hojas 4.45 9.38 20.14 28.12 32.80
Tallos 0.54 431 30.27 36.77 23.34
Caiia Bagazo 0.55 3.60 38.94 18.28 27.34
Panelera Cogollo 1.33 6.86 2451 13.17 19.33
Hojas 0.77 3.70 27.83 15.32 32.12
Palma de Cuesco 9.15 431 22.45 2.49 41.32
Aceite Fibra 6.87 6.94 8.38 19.11 27.05
Raquis 0.41 5.59 28.46 16.45 22.67

Nota. Tomado de (Rodriguez De La Vega, 2023)
Los altos valores de lignina identificados en hojas de cacao y residuos de palma de aceite
sugieren un mayor potencial para procesos termoquimicos, mientras que fracciones con
mayor contenido de celulosa y hemicelulosa, como el bagazo de cana, resultan mas
favorables para procesos biotecnoldgicos de conversion, lo cual coincide con lo reportado

por Chandel et al., (2018) y Tuler et al., (2025). Finalmente, se determinaron los valores de
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poder calorifico superior (PCS) e inferior (PCI), parametros que permiten estimar el potencial
energético de cada biomasa y su viabilidad como insumo. Los resultados correspondientes
se muestran en la Tabla 6.

Tabla 6.

Poderes calorificos de los residuos agricolas representativos.

Fuente Agricola Residuo PCS (MJ/kg) PCI (MJ/kg)
Cacao Cacota 16.62 16.69
Frutos de descarte 21.54 21.21
Hojas 18.31 18.16
Tallos 18.12 18.06
Caiia Panelera Bagazo 17.35 17.32
Cogollo 11.27 11.76
Hojas 15.28 15.39
Palma de Aceite Cuesco 13.19 13.49
Fibra 25.36 24.66
Raquis 20.86 20.55

Los valores de poder calorifico superior e inferior se ubicaron en rangos comparables
con otras biomasas lignocelulosicas, destacando la fibra de palma y los frutos de descarte de
cacao como los residuos de mayor potencial energético. Estos resultados son consistentes
con reportes previos en América Latina (Kemausuor et al., 2014; Enriqueet al., 2025), lo que

refuerza la viabilidad de su incorporacion en esquemas de produccion de energia renovable.

5.2 Seleccion de la biomasa

Para la seleccion de la biomasa se establecieron criterios técnicos y de disponibilidad,
a los cuales se asignaron rangos de evaluacion en funcion de su relevancia en el proceso de
conversion. Los parametros considerados fueron: produccion departamental, como indicador

de la disponibilidad y estabilidad del suministro; contenido de humedad, que incide en la
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eficiencia energética y el disefio del pretratamiento (Basu, 2013); carbono fijo, directamente
relacionado con el potencial de generacion de energia (Geotermiaybiomasa, 2019); materia
volatil, que influye en la reactividad del material y la formacion de productos gaseosos
(Eduardo & Rodriguez, 2017) y contenido de cenizas, el cual condiciona problemas
operativos como aglomeracion, corrosion y ensuciamiento en equipos de (US-Pakistan,
2016). A cada parametro se le asign6 un peso del 20 %, con el fin de mantener una
ponderacion equitativa. Este enfoque se sustenta en metodologias de analisis multicriterio
(MCDA), donde la asignacién de pesos iguales se considera apropiada cuando no se dispone
de informacién suficiente o consenso experto sobre la relevancia relativa de cada criterio
(Ayan et al., 2023). Con el fin de facilitar la comparacion entre las diferentes biomasas, los
valores se normalizaron mediante un escalamiento lineal entre el valor minimo y maximo
registrado para cada parametro, siguiendo la ecuacion:

X — X
Valornormalizado = ( min) (Ec.1)
(xmax - xmin)

La metodologia de normalizacion lineal es ampliamente utilizada en evaluaciones
multicriterio y de sostenibilidad, pues permite comparar indicadores con diferentes unidades
0 rangos numeéricos, garantizando que los que tengan mejores desempefios en dicho
parametro sean los del puntaje mas alto (Mardani ef al., 2015). Cada valor fue clasificado en
una escala cualitativa de 1 a 3, donde 1 corresponde a un bajo cumplimiento del criterio y 3
a un nivel alto. En la Tabla 7 se comparan las biomasas mejor calificadas, de manera que se
evidencian las diferencias en el cumplimiento de los criterios establecidos.

De acuerdo con los resultados, la biomasa con mejor desempefio global fue el bagazo

de cafa, alcanzando una calificacién ponderada de 2.4 sobre 3, lo que la posiciona como la
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alternativa mas adecuada para el proceso de produccién de hidrogeno. No obstante, otras
biomasas como la cacota y las hojas de palma también presentan desempefios aceptables.
Tabla 7.

Desempeiio de las biomasas evaluadas con base en criterios de seleccion

Residuo Produccion Humedad Carbono Materia Cenizas Calificacion

fijo volatil final
Cacota 3 1 2 2 3 2.2
Frutos de 1 1 3 1 2 1.6
descarte
Hojas 1 3 3 1 3 2.2
Tallos 1 1 2 2 3 1.8
Bagazo 3 2 1 3 3 24
Cogollo 3 1 1 2 1 1.6
Hojas 1 3 1 3 2 2
Cuesco | 3 1 2 1 1.6
Fibra 1 2 1 2 1 1.4
Raquis 2 2 1 2 1 1.6

5.3 Capacidad de la planta

Como base de calculo para el disefio del proceso se consider6 un flujo de entrada de 2,882
kg/h de bagazo de caiia, el cual corresponde aproximadamente al 5 % de la produccion total
del departamento. De acuerdo con informacion reportada por Gil, (2022), una fraccion
significativa de este residuo es utilizada por la empresa Propal para la fabricacion de papel
de oficina, mientras que el volumen restante se destina a diversos procesos de generacion de
energia. Segun las proyecciones de oferta y demanda del hidrogeno verde planteadas por el
Departamento Nacional de Planeacién y el Banco Mundial, (2025), para el afo 2030 la
demanda nacional (37.7 kilotoneladas/afio) es menor que la oferta (50 kilotoneladas/afio).
Bajo estas condiciones, el proyecto plantea una produccion aproximada de 220 kg/h de

hidrégeno, cantidad que puede ser facilmente absorbido por la demanda internacional de
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mercados como la Unioén Europea, Japon, Corea del Sur y Panama. Cabe resaltar que el flujo

de biomasa considerado no compromete la disponibilidad local del recurso.

5.4  Diagrama PFD del proceso

En la Figura 2 se presenta el diagrama de bloques del proceso (BFD). La biomasa
hiimeda ingresa a un secador, donde su contenido de humedad se reduce hasta un 10 %, valor
adecuado para procesos de gasificacion (Basu, 2013). Posteriormente, se emplea un ciclon
para separar la fase vapor de la biomasa solida, la cual es calentada hasta 700 °C antes de
ingresar al reactor de degradacion térmica, donde la biomasa se descompone en productos
gaseosos y cenizas. La corriente resultante es calentada hasta 800 °C y se reduce utilizando
vapor de agua como agente gasificante, pues favorece mayores rendimientos de hidrogeno
(Puig et al., 2010). Luego, el syngas es sometido a una etapa de remocion de H2S en un
sistema de oxidacion tipo LO-CAT (Low-temperature Oxidation Catalytic). Una vez libre de
compuestos sulfurados, el gas de sintesis es comprimido y alimentado a un sistema de
desplazamiento gas-agua (WGS) conformado por dos reactores: uno de alta temperatura
(410 °C) y otro de baja temperatura (200 °C), con el objetivo de disminuir la concentracion
de CO y aumentar la relaciéon H>/CO. Finalmente, la corriente es enviada a una columna de
absorcion fisica de alta presion (70 Bar), en la que se utiliza DEPG (Dimethyl Eter of
Prolyethylene Glicol) como solvente. La corriente de fondos pasa por una serie de etapas de
expansion para liberar el CO: absorbido, mientras que la corriente de tope es alimentada a un
sistema PSA (Pressure Swing Adsorption), una tecnologia de purificacion fisica que permite

obtener hidrogeno de alta pureza, apto para su comercializacion.
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Figura 2.
Diagrama BFD del proceso elaborado con Microsoft Visio
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5.5  Simulacion del proceso en Aspen Plus

5.5.1 Equipos empleados en la simulacion
Para el desarrollo de la simulacion se utilizaron los equipos mostrados en la Tabla 8.

Tabla 8.

Equipos  utilizados en la simulacion del proceso en Aspen  Plus

BLOQUE DESCRIPCION ID FUNCION
RSTOIC Reactor estequiométrico DRY-REAC Secar
basado en conversiones PURH2S
fraccionales
RYIELD Reactor no estequiométrico REACDEG Descomponer
basado en distribucion de
rendimiento
RPLUG Reactor PFR basado en REDUC Reducir
cinéticas de reaccion HWGS Incrementar
LWGS Incrementar
FLASH2 Utilizado para separacion de CICLONI1, FLASHI, Separar
fases en varias secciones del FLASH2, FLASH3,
proceso FLASH4, FLASHS
HEATER Equipo modelado para HEATER, HEATERI, Calentar

aumento de temperatura en HEATER2, HEATER3
varias secciones del proceso

MIXER Mezcla de corrientes gaseosas MIXER1, MIXER2 Mezclar
SEP Modela la separacion de CICLON2 Remover
fluidos y solidos en el proceso SEPH2S Separar

SEP2 Separar

HEATER Equipo modelado para COOLER1, COOLER?2, Enfriar

disminucién de temperaturaen  COOLER3, COOLER4,
varias secciones del proceso COOLERS5, COOLERG®,
COOLER7, COOLER12

COMPR Equipos utilizados para COMPI1, COMP2, Comprimir
aumentar la presion en los COMP3, COMP4,
sistemas WGS y separacion COMPS5, COMP6
VALVE Instrumentos utilizados para VALVE]L, VALVE?2, Disminuir presion
cambios de presion en el VALVE3, VALVE4,

sistema de separacion VALVES
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SEP2 Purificar la corriente de PSA Purificar
hidrogeno preveniente de la
columna de absorcion
PUMP Aumento de presion del PUMPI1 Aumentar presion
solvente

5.5.2 Componentes de la simulacion del proceso

Al estar presentarse en bajas concentraciones, en este estudio no se considero la

formacion de hidrocarburos pesados. Los compuestos incluidos en el proceso se resumen en

la Tabla 9, la cual presenta los componentes definidos en Aspen Plus para la simulacion,

incluyendo convencionales y no convencionales. La biomasa y las cenizas se definieron

como sustancias no convencionales, aplicando los modelos termodindmicos empiricos

HCOALGEN (Heat of coal generation) y DCOALIGT (Density of coal). El modelo

HCOALGEN requiere como datos de entrada el andlisis proximo (PROXANAL) y el analisis

elemental, representado por ULTANAL y SULFANAL.

Tabla 9.

Componentes y criterios de definicion utilizados en la simulacion del proceso

ID COMPONENTE TIPO NOMBRE
Biomass No convencional -
Ash No convencional -

C Solido CARBON-GRAPHETE
CcO2 Convencional CARBON-DIOXIDE
CH4 Convencional METHANE
CcO Convencional CARBON-MONOXIDE
H20 Convencional WATER
AIR Convencional AIR

H2 Convencional HYDROGEN
N2 Convencional NITROGEN
02 Convencional OXYGEN
NO2 Convencional NITROGEN-DIOXIDE
C2H4 Convencional ETHYLENE
S Convencional SULFUR




PRODUCCION DE HIDROGENO A PARTIR DE BIOMASA RESIDUAL 32

C6H6 Convencional BENZENE
H2S Convencional HYDROGEN-SULFIDE
DEPG Convencional -

Nota. Tomado de Aspen Plus. V14.

5.5.3 Secado

Antes de alimentar la biomasa al reactor de degradacién térmica, es necesario
someterla a un proceso de secado para reducir su contenido de humedad (hasta un 10 %). La
etapa de secado fue simulada en Aspen Plus mediante un reactor estequiométrico (RSTOIC),
complementado con un bloque CALCULATOR para la definicion de las variables de

operacion, tal como se muestra en la Figura 3.

Figura 3.

Diagrama unidad de secado de la simulacion

c1
CALCULATOR

BIO-HUM

DRY-REAC

Con base en las propiedades de la corriente de salida, obtenidas mediante la
simulacion, se dimensiond el equipo para un tiempo de residencia de 17,8 min, empleando
la correlaciones propuestas por Han et al., (2020) — consultar Apéndice B.1. —. En la Tabla

10 se presentan los pardmetros y condiciones de operacion de la unidad de secado.
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Tabla 10.

Parametros y dimensiones del secador.

Parametro Valor Unidad
Longitud 6.85 m
Didmetro 1.73 m
Volumen 28.65 m’

Tiempo de residencia 17.8 min
Relacion Aire Biomasa 33.39 kg aire / kg biomasa
Temperatura del aire 45 °C

5.5.4 Degradacion térmica
La biomasa obtenida a la salida de la etapa de secado fue alimentada a un horno,
simulado mediante un bloque HEATER, con el fin de elevar su temperatura a 700 °C antes
del ingreso al reactor de degradacion térmica (REACDEG). En este reactor, a partir de los
rendimientos definidos para el proceso, se generd la corriente gaseosa de salida, junto con
las cenizas y el alquitran, tal como se ilustra en la Figura 4.
Figura 4.

Diagrama unidad de degradacion térmica de la simulacion
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Las fracciones de salida los productos se determinaron a partir de un conjunto de

relaciones empiricas propuestas por Neves ef al., (2011) para los rendimientos en el reactor
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de C, CO2, CO, H2, H20, CHs, C2H4, CsHes, NO2, SOz y alquitranes, en funcién de la
temperatura (700 °C). Se consider6 que los alquitranes estan compuestos, principalmente,
por benceno, mientras que las cenizas fueron tratadas como inertes. En el Apéndice B se
detalla el modelo empirico utilizado. Cabe resaltar que los rendimientos representan una
caracterizacion previa del comportamiento de la biomasa durante la degradacion térmica,
imponiendo al simulador la distribucion de productos gaseosos, solidos y alquitranes. Este
método garantiza que la simulacién reproduzca de forma coherente el proceso, dado que el

bloque RYIELD no modela cinética ni equilibrio quimico.

5.5.5 Reduccion
En esta etapa del proceso se tuvo en cuenta una relacion de alimentacion de 0,9 kg de
vapor por kg de biomasa (Puig et al., 2010), con el fin de generar el gas de sintesis. Se

tuvieron en cuenta las reacciones de reduccion mostradas en la Tabla 11. Las unidades de la

mol , . -/ . J
=Y la energia de activacion estd dada en — En

velocidad de reaccidn se encuentran en —
*

la Figura 5 se ilustra la simulacion de esta etapa del proceso.

Tabla 11.

Cinéticas y estequiometrias de la unidad de reduccion

REACCION ESTEQUIOMETRIA CINETICA
1 C(s) + Hz0 — CO + Hy 1.272 xmg x T * exp#645 * [H,0]
2 CO + H, - C(s) + H,0 1044 5 10~ * m, T2 + expﬂ_mg « [CO] * [Hy]
3 C(s) + CO, —» 2CO 12725 m, « T x exp T + [CO,]
4 2C0 - C(s) + CO, 1,044 10~ + m +T? + expﬁ_zo.gz « [COT?
5 0.5C(s) + H, — 0.5CH, 1368+ 10-3 +my « T+ exp T 7% 4 [H,]
6 0.5CH, + 0.5C(s) + H, 0151 « m, » T05 « exp%m—osn < [CH,]°S
7 CO + H,0~ CO; + H, 7685101 « T x exp T * [COI°S  [H,0]
8 €0z + Hp = CO + H;0 6.4 %10° * T * expw * [Hy]%5 x [CO,]
9 CH, + H,0 > CO + 3H, ~15000

3.1005 xexp” T  *[H,0] * [CH,]
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-1
10 CO + 3H; = CH, + Hz0 3.556x10 3 «xTxexp T *[H,]?=[CO]
—220000
11 C6H6 + 5H20 g CH4 + 6H2 + SCO 4.4 « 108 % exp—RT « [C6H6]
—76600
12 C2H4, + 2H20 - 2C0 + 4’H2 4% 104_ " expT « [CzH4]
Figura 5.

Diagrama unidad de reduccion de la simulacion
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A partir del analisis de los perfiles de concentracion de carbono a lo largo del reactor,

se determino el volumen necesario para lograr su consumo total. Las dimensiones del reactor

se presentan en la Tabla 12, mientras que las composiciones de la corriente de salida se

muestran en la Tabla 13.

Tabla 12.

Condiciones operativas y dimensiones del reactor de reduccion

Parametro Valor Unidad
Temperatura 800 C
Presion 1 Bar
Relacion S/B 0.9 kg/kg
Longitud 35 m
Diametro 0.7 m

Volumen 1.347 m3
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Tabla 13.

Composiciones de salida del gas de sintesis

Compuesto Composicion masica Composicion volumétrica (Base seca)
CO: 0.1567 0.1067
Cco 0.3954 0.4232
H.0 0.4036 -
H: 0.0316 0.4699
H:S 0.0002 0.00018

La composicion de salida del gas de sintesis presenta altos contenidos de CO y H,0,
y concentraciones despreciables de metano y etileno, debido a que las condiciones operativas
del reactor no favorecen la formacion de hidrocarburos ligeros, acorde con los rangos

reportados por Puig ef al., (2010) y Carrillo, (2024).

5.5.6 Separacion de H2S y cenizas
La simulacion de esta etapa se muestra en la Figura 8, y los detalles del dimensionamiento
de los equipos que conforman el sistema se presentan en el Apéndice B.
Figura 6.

Diagrama sistema de separacion de H2S
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Las cenizas fueron removidas mediante un ciclon, simulado como un bloque SEP.
Posteriormente, el H-S presente en la corriente de gas fue eliminado mediante un sistema de
depuracion propuesto por Hoffman, (2005), donde la remocion de HzS se efectiia empleando
una torre de absorcion (bloque SEP) y un sistema LO-CAT - proceso de oxidacion capaz de
remover hasta el 99,9 % del H2S en una sola etapa (Toledo, 2003), mediante el uso de
monolitos de hierro que oxidan el H.S a azufre elemental -. El caudal de aire requerido se
fija en una relacion estequiométrica de 2 moles de Oz por mol de HS alimentado al LO-CAT,

y el syngas debe ser enfriado a 48 °C (Fernandez B, 2021).

5.5.7 Sistema WGS (Water-gas-shift)

El gas de sintesis ingresa a un tren de compresion con el fin de alcanzar las
condiciones de temperatura y presion requeridas para llevar a cabo las reacciones de
desplazamiento agua-gas en dos etapas: una de alta y otra de baja temperatura, ambas
simuladas mediante un bloque RPLUG como se muestra en la Figura 7. El objetivo es
disminuir la concentracion de CO en la corriente de gas de sintesis.

Figura 7.

Diagrama sistema WGS
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En ambos reactores tiene lugar la reaccion de desplazamiento agua-gas, representada
por la Ecuacion 2:

CO+H,0 & CO,+ H, (Ec.2)

El reactor de alta temperatura (HWGS) opera a 410 °C utilizando el catalizador de
hierro Fe,0,/Cr,03/Cu0 (Eddi & Chibane, 2020), mientras que el reactor de baja
temperatura (LWGS, a 200 °C) trabaja con el catalizador a base de cobre Cu/Zn0/Al,0,
(Choi & Stenger, 2003). Las cinéticas empleadas para este sistema se encuentran en el
Apéndice B.32. De acuerdo con lo arrojado por Aspen Plus, en la Tabla 14 se encuentran las
dimensiones de los reactores y parametros operativos.

Tabla 14.

Parametros y dimensiones de los reactores

Parametro HWGS LWGS Unidad
Temperatura 410 200 °C
Presion 1 1 Bar
Catalizador (Fe,0,/Cr,05/Cu0) (Cu/Zn0/Al,05) -
Densidad 7,633.65 1,100 Kg
m3
Fraccion de vacio 0.3 0.3 -
Longitud 24 1.05 m
diametro 0.406 0.21 m
Volumen 0.3107 0.0364 m3

Se present6 una reduccion de CO del 40.05 al 4.2 %. Esta conversion impulsa el
incremento del CO: hasta el 78.13 % y eleva la concentracion de Hz desde un 3.2 % hasta un
6.2 %. La configuracion en serie de los reactores HWGS y LWGS asegura un aumento de la

relacion H2/CO de 0.079 a 0.761.
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5.5.8 Sistema de separacion

Se emple6 uno de los solventes fisicos predefinidos en Aspen Plus para métodos de
captura de carbono: DEPG (Dimethyl Ether of Polyethylene Glycol), utilizado ampliamente

en procesos de absorcion fisica debido a su alta afinidad por gases acidos, especialmente a

altas presiones y bajas temperaturas (Figura
Figura 8.

Diagrama del sistema de separacion
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La Tabla 15 presenta parametros de disefio y las dimensiones de la torre de absorcion,

y en la Tabla 16 se reportan las composiciones del gas a la salida de la torre (CAPCO2).

Tabla 15.

Parametros y dimensiones de la torre de absorcion

Parametro Valor Unidad
Temperatura 30 °C
Presion 70 Bar
Solvente DEPG -
Produccion de H; 255.29 Kg
h
Longitud 9.144 m
Diametro 0.75 m
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La corriente de gas aun no cumple con los requerimientos de pureza para su
aplicacion industriales; por ejemplo: Ecopetrol comercializa H2 al 99,99 %, empleado en

sistemas de transporte publico como los buses del SITP (Ecopetrol, 2025).

Tabla 16.

Composicion del gas enriquecido en hidrogeno a la salida de la torre

Compuesto Composicion salida
CAPCO2
CO: 0.8759
co 0.0081
H20 0
H 0.1160
H2S 0

De acuerdo con lo anterior, se incorpord una etapa final de purificacion mediante
adsorcion por cambio de presion (Figura 9). Este sistema se utiliza a escala industrial para la
obtencion de hidrogeno de alta pureza, operando a 40 °C y 28 bar con una recuperacion del
85 % del hidrégeno que entra al sistema, obteniéndose 220.84 kg/h de Hz que cumple con la
pureza requerida para su comercializacion. Los balances de masa y energia del proceso, junto
con las dimensiones de los equipos, se detallan en los Apéndices A y B.

Figura 9.

Diagrama de purificacion de H>
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6 Analisis econémico.

A partir de los resultados obtenidos en el estudio técnico, se realizé el célculo del
CAPEX y el OPEX para proceso. Ademas, se estimo el potencial economico 3 (PE3) como
indicador de la rentabilidad global del proyecto, definido a partir de la diferencia entre los
ingresos por venta del producto y los costos totales de produccion, integrando costos de
capital y operacion. Con base en este parametro, se determinaron los flujos de caja con el fin

de analizar la viabilidad econémica del proyecto para un horizonte de evaluacion de 10 afios.

6.1 CAPEX

En la Tabla 17 se muestran los CAPEX obtenidos para cada uno de los equipos.

Tabla 17.

CAPEX por equipo
EQUIPO CAPEX [USD] EQUIPO CAPEX [USD]
COMPI1 $9,406,013 COOLER3 $ 80,643
COMP2 $9,267,953 COOLER4 $ 80,524
COMP3 $9,032,955 COOLERS $ 80,662
COMP4 $ 6,150,261 COOLER6 $ 157,341
COMP5 $ 3,757,571 COOLER7 $ 69,333
COMP6 $ 3,996,511 COOLERI12 $ 10,809
BOMBA Bl $ 50,751 CICLONI $111,914
DRYER $2,679,932 FLASHI1 $ 104,866
PFR (REDUC) $ 637,576 FLASH?2 $ 466,287
PFR (HWGS) $ 473,224 FLASH3 $ 107,168
PFR (LWGS) $ 208,200 FLASH4 $ 105,156
RSTOIC (PURHWGS) $ 1,056,334 FLASHS $ 105,437
RYIELD (DEG) $4,964,325 COLUMNA CAPTURE $ 231,391
HEATER $ 1,099,325 PSA $ 3,576,328
HEATERI1 $ 667,261 CICLON2 $ 45,054
HEATER2 $37,307 SEP-2 H2S REMOVAL $ 2,857,115
HEATER3 $ 294,040 SEP-H20S (S-L) $ 12,225
COOLER1 $ 81,355 CATALIZADOR Fe $ 86,332
COOLER2 $ 81,224 CATALIZADOR Cu $ 1,093
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Se aplico la metodologia desarrollada por Towler & Sinnott, (2022). En particular, se
emplearon ecuaciones de estimacion de costos para equipos de proceso, las cuales relacionan
dimensiones caracteristicas con costos base ajustados mediante factores de instalacion. Para
los equipos de separacion en las etapas de pretratamiento, limpieza y mejoramiento del gas,
asi como para el sistema de adsorcion por cambio de presion (PSA), se sigui6 la metodologia
propuesta por Hoffman, (2005). Para reactor de degradacién térmica se siguid el
planteamiento de Thunman et al., (2019). En el apéndice C se brinda mayor detalle de los
calculos realizados. Respecto a los catalizadores, el Fe,0, — Cr,05; — CuO tiene un costo de

$40 USD/kg, mientras que el Cu / ZnO / Al,05 presenta un precio base de $30 USD/kg

(Alibaba, 2025).

6.2 OPEX

Los costos operativos anualizados se resumen en la Tabla 18.

Tabla 18.
OPEX por equipo
Equipo OPEX [USD/aiio] Equipo OPEX [USD/aiio]
COMPI $ 1,259,595 COOLER12 $ 340.8918
COMP2 $ 1,212,509 HEATER $ 131,483
COMP3 $ 1,134,022 HEATERI1 $ 32,840
COMP4 $ 354,136 HEATER2 $290.82
COMP5 $ 38,977 HEATER3 $2,152
COMP6 $ 33,599 Bl $ 115,506
COOLER1 $ 1,059,882 PFR (REDUC) $ 51,050
COOLER2 $ 1,191,720 PFR (HWGS) $ 49,976
COOLER3 $ 1,219,819 PFR (LWGS) $ 13,043
COOLER4 $ 1,023,782 RSTOIC (PURHWS) $ 63,380
COOLERS5 $ 734,623 RYIEDL (DEG) $ 294,434
COOLER6 $ 1,247,425 PSA $ 20,064
COOLER?7 $317,019 Captura con DEPG $ 759,345
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Los costos operacionales incluyen el consumo energético y los servicios auxiliares,
como el agua de enfriamiento y la energia eléctrica, cuyos valores fueron extraidos de la
simulacion realizada en Aspen Plus V14 (Apéndice D). Sin embargo, dado que el software
no proporciona directamente el consumo energético asociado a los reactores, este se estimo
mediante el método porcentual basado en el costo de capital, aproximando el requerimiento

energético como una fraccion del CAPEX del equipo (Towler & Sinnott, 2022; Turton et al.,
2018). Adicionalmente, se incluyeron los costos operativos asociados al sistema de

purificacion por PSA y a la reposicion del solvente en la captura de CO,.

6.3 Potencial econémico 3
El PE3 est4 dado por la Ecuacion 3.
PE3 = PE2 — CAPEX snuaiizado — OPEX (Ec.3)
Donde el CAPEX jnya1izado S€ Obtuvo asumiendo un periodo de construccion de tres

afos, durante el cual la inversion se distribuye de manera uniforme (Turton, 2018). El valor

obtenido para el potencial economico es de -$ 28,269,007 o esto se traduce en que el

USD
afi
proyecto no es viable a nivel global, pues no logra compensar los costos operacionales y la

inversion de capital anualizada mediante los ingresos generados.

6.4  Horizonte del proyecto

El analisis econdémico del proyecto se realizd considerando un horizonte de
evaluacion de 10 afios, con el objetivo de estimar su viabilidad financiera mediante el calculo
del valor neto actual (VNA). La inversion de capital (CAPEX) se consider6 en el afio cero,

correspondiente a la construccion e instalacion de la planta, mientras que los costos
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operativos (OPEX) se incluyeron a partir del primer afio de operacion, asumiendo un
crecimiento anual del 3 % asociado a la inflacion (Banrep, 2025).

A partir de los flujos de caja libre estimados, se obtuvo un VNA de -184,654,141
USD, calculado con una tasa de descuento del 10 %, valor considerado representativo para
este tipo de proyectos (no se pudo determinar una tasa interna de retorno). Este
comportamiento evidencia que el proyecto no recupera la inversion inicial; por lo tanto, no
resulta econdémicamente viable. Esto se debe, principalmente, al elevado CAPEX requerido
por equipos como compresores o el sistema PSA, asi como un alto impacto de los costos de
servicios industriales, especialmente en los compresores e intercambiadores de calor, lo cual
no se puede compensar con la venta del H2 y COs.

Los resultados del anélisis econdmico permiten establecer una base para evaluar la
viabilidad financiera de procesos de produccion de hidrogeno a partir de biomasa residual
bajo condiciones reales de operacion. Para el caso de estudio valorado, la rentabilidad del
proceso esta fuertemente condicionada por las etapas de compresion, purificacion y ajuste de
la composicion del gas de sintesis. Por lo tanto, serd necesario evaluar y comparar escenarios
futuros que incorporen mejoras tecnologicas, esquemas de integracion energética y

mecanismos de apoyo econdmico para este tipo de proyectos.



PRODUCCION DE HIDROGENO A PARTIR DE BIOMASA RESIDUAL 45

Conclusiones

El bagazo de cafia de azlicar se identifico como la biomasa residual mas adecuada
para la produccion de hidrogeno verde en el departamento de Santander, al obtener la mayor
puntuacion en la evaluacion multicriterio. Sus valores favorables en los parametros
seleccionados permiten reducir riesgos operativos asociados a altos contenidos de humedad,
formacién de cenizas, y problemas de corrosion y ensuciamiento en los equipos de
gasificacion. Adicionalmente, la cantidad de biomasa requerida representa un porcentaje
reducido del total disponible, lo que garantiza la sostenibilidad del suministro.

Se desarrolld un disefio preliminar del proceso mediante simulacién en Aspen Plus,
integrando las etapas de acondicionamiento, gasificacion, mejoramiento y purificacion del
gas. Los resultados mostraron que la gasificacion con vapor permite obtener un gas de sintesis
con un contenido volumétrico de hidrogeno del 47 %, el cual se incrementa mediante etapas
de ajuste de composicion y captura de CO.. Para cumplir con los requisitos de pureza en
aplicaciones de movilidad, se incorpor6 una etapa final de purificacion por adsorcion con
cambio de presion, logrando una pureza del 99,99 % y una recuperacion del 85 %.

Desde el punto de vista econdomico, el proyecto no resulta rentable actualmente al
presentar un VNA negativo y no ser posible calcular la TIR. El andlisis de CAPEX y OPEX
evidencid que el sistema de desplazamiento de gas de agua (WGS), encargado de incrementar
la fraccién volumétrica de hidrogeno, concentra los mayores costos del proceso; en
consecuencia, futuros trabajos deberian enfocarse en estrategias de integracion energética y
en alternativas tecnolodgicas que permitan reducir los costos asociados. No obstante, los

costos correspondientes a las demas etapas del proceso resultan relativamente bajos en
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comparacion, lo que sugiere que las rutas basadas en biomasa residual y la captura fisica de

CO: mediante DEPG presentan una opcion potencial de produccion de energias limpias.
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Apéndice A: Balances de masa del proceso

Balances de masa del secado y la gasificacion
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Stream Name Units AIRE1 AIRE2 AIRE-HUM ASH BIO+AIR BIO-HUM BIO-SECA H20 H20PUR H2s H281 HOT-BIO INGAS INGAS1 PRODEG S S+H20 SYNGAS1 SYNGAS2 SYNGAS3
From FLASH1 1-sep DRY-REAC FLASH1 2-sep SEPH2S | COOLER12 HEATER MIXER1 HEATER1 REACDEG 2-s8p PURH2S REDUC 1-sep SEPH2S
To DRY-REAC | PURH2S FLASH1 DRY-REAC HEATER1 MIXER1 COOLER12 | PURH2S HEATER1 HEATER1 REDUC MIXER1 2-sep 1-sep SEPH2S COOLER1
Stream Class MIXCINC MIXCINC MIXCINC MIXCINC MIXCINC MIXCINC MIXCINC MIXCING MIXCINC MIXCINC MIXCINC MIXCINCG MIXCINC MIXCINC MIXCINC MIXCINC MIXCINC MIXCINC MIXCINC MIXCINC
Temperature c 45 25 45 800 45 20 45 700 25 800 30 700 699,9795625 800 700 25 25 800 800 800
Pressure bar 1 1 45 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1
Mass Vapor Fraction 1 1 1 0.27118 0.880635987 ['] [] 1 0,925740648 1 1 [1] 0915077664 | 0915077664 0,8003 [] 079143092 | 0990857171 1 1
Mass Liquid Fraction [1] 0 0 0 0 0 [1] 1] 0.074259352 0 0 1] 0 0 0 1 020856908 [1] [1] 0
Mass Solid Fraction ] 0 Q 0.72881356 | 0.019363013 1 1 Q ] ] 0 1 0084922336 | 0084922336 0,1997 ] 0 0008142829 ] ]
Mass Enthalpy  |caligm| 4,72566 -0.06656 -27,00129 49,58917 -56,19396 -2380,93948 | -1534,65293 | -2876,14179 | -332,65652 | 7546255 | -14372870 | -1053.89072 | -2048,11385 | -1997.04975 | -928,98410 | 1352,49704 | -105,25352 | -1646,75405 | -1668,30473 | -166868029
Mass Density gmice 0.00108 0.00116 0,00109 0.00116 0,00111 1.29291 1,29291 0,00038 0,00136 1,29291 0,00029 0.00026 0.00049 0.00020 0.00020 0,00020
Enthalpy Flow cal'sec| 123690,23835| -0.10142 |-713807,89358| 763,60787 |-1514880.2414f 6639200203 | -801072,34801 |- 19.69532 -37,51242 |-550119,63752 |-2514037, 7563 1 368 | -4i -2021380,98827 |-2022144,62755 | -2022164.32538
Mass Flows kghr | 94227.00 5.49 95169.85 55.44 97049.01 282200 1878.16 054 0.94 1879.16 441896 441896 1879.16 4418.98 4363.54 4362.60
BIOMASS | kgrhr ] 1] Q 0 1879,161334 2822 1879.161334 Q 0 1879161334 0 o] 1] ] ] Q
ASH kg/hr 0 0 Q 40,4019687 0 0 1] 1] Q ] 1] 40,40196868 | 40.40196868 | 40,40196868 Q 0 40,40196868 [1] )
c kg/hr 1] 0 0 0 0 0 1] 0 Q o 0 334,8665497 334,8665497 | 3348665497 0 o 1] 1] Q
coz kg/hr [] 1] [] '] [] ['] [] [} [] [} [} 871,7429428 | 8717429428 | B717428428 [] [} 687,1212621 687.1212621 697.1212621
CH4 kgthr [1] 0 0 [ 0 0 [1] Q 0 0 0 42.46904615 | 42.46904615 | 42.46904615 0 0 0.01275731 0.01275731 0.01275731
co kgthr ] 1] Q 0 ] '] ] ] Q '] Q 2940887488 | 2940887488 | 2940887488 Q 0 1744088318 1744088318 1744,088318
H20 kg/hr ] 1] 9428533574 0 9428533574 1] ] 2539.8 0,496651265 Q 0 ] 2571,36991 2571,36991 31,56991041 Q 049665126 | 1781,74416 1781,74416 1781,74416
AR kgfhr 94227 0 94227 0 94227 0 1] 0 1] Q o 0 0 0 0 0 o 1] 1] 1]
H2 kg/hr ] 1] [] 0 ['] ['] [] ] 1] [] [} [} 8644142136 | 8644142136 | B,644142136 [] [} 139,6376556 139,6376556 1396376556
N2 kgthr [1] 420761181 [1] 15.0332907 0 0 [1] Q 420761181 0 0 Q 15,03329067 | 15.03329067 | 15,03329067 [1] 420761181 | 1503329067 [1] 0
o2 kg/hr [1] 1,27759881 Q 0 0 0 [1] Q 0.8385219%8 0 0 Q 0 0 0 Q 0836522 0 0 ]
NO2 kgihr '] 0 Q 0 Q Q 1] 0 0 Q o 1] 0 0 0 Q o 1] '] Q
C2H4 kg/hr 0 ] Q 4,965E-10 0 0 0 1] 0 '] 0 1] 202,5735918 202,5735918 | 202,5735918 Q 0 4,9649%E-10 0 0
S kg/hr [1] 0 0 0 0 0 [1] 0 1] 0 1] 0 0 0 0 0.88400621 | 0.88400621 [1] [1] 0
CBH6 kgthr ] 1] ] 0 '] 0 ] ] 1] ] 0 ] 3683156215 | 3683156215 | 35.83156215 ] 0 ] ] ]
H2s kg/hr [1] 1] 1] [} 0 0 0 Q 1] 0.93958067 | 093958067 Q 0939580667 | 0939580667 | 0839580667 Q [1] 0,939580667 | 0939580667 0
Mass Fractions
BIOMASS 0 ] Q 0 0.019363013 1 1 1] 0 '] 0 1 0 ] Q 0 0 0 ']
ASH [1] 0 0 0.72881356 0 0 [1] 0 [1] 0 0 0 0009142865 0.0215 0 1] 0.009142829 [1] 0
Cc ] 0 ] 0 0 0 ] ] ] ] 0 ] 0.07577947 0.1782 ] 0 ] ] ']
coz [1] 0 Q [} 0 0 [1] [1] 0 1] [] [1] 0197273268 0.4639 Q ] 0157756184 | 0.153760347 | 0.159734755
CH4 1] 0 Q 0 Q Q0 1] 0 0 Q o 0 0,00961064 0,0226 Q o 2,88694E-06 2,92361E-06 92424E-06
co 0 0 Q '] 0 '] 0 a 1] 0 0 1] 0,066551555 0,1565 Q 0 0,394681287 0,399695391 399781474
H20 [1] 0 0.009907059 0 0.009715229 0 [1] 1 008963554 0 1] 1] 0581894639 0.0168 0 007730232 | 0.403202677 | 0.408325038 | 0.40841297%
AR 1 0 0.990092941 0 0.870921758 0 ] ] ] ] 0 ] 0 1] ] 0 ] ] ']
H2 [1] 0 Q [} 0 0 0 1) 0 0 0 [1] 0,001956148 0.0046 Q ] 0,031599529 | 0,032000975 | 0,032007867
N2 ['] 0.767083 '] 0.27118644 ] 0 ['] 0 0,759389104 ] 0 0 0,003401996 0,008 '] 065490249 | 0,003401983 ['] ]
02 [] 0232917 [1] '] [1] ['] [] [1] 0,150975356 [] [] [1] 1] 1] [1] 0,13020221 [] [] []
NO2 [1] 0 0 0 0 0 [1] 1] [1] 0 0 1] 0 0 0 1] [1] [1] 0
C2H4 ] 1] ] B.9564E-12 '] 0 ] ] ] ] 0 ] 0045841902 0.1078 ] 0 1,12356E-13 ] ]
El [1] 0 Q [} 0 0 [1] 1] 1] 1] 0 1] 0 0 1 013759298 [1] [1] 0
C8HE 1] 0 0 0 Q 0 1] 0 0 Q o 0 0,008334831 0,0196 Q o 1] 1] Q
H25 [] 1] [] '] ['] ['] [] 1] 1] 1 1 [1] 0,000212625 0,0005 [1] [] 0.000212624 | 0,000215325 []
Volume Flow iimin | 1434234149 | 78509129 | 1457156.229 | 798442565 | 1457180.453 | 3637776524 | 24.22384474 | 190046.9328 | 74.76539475  40.9987066 | 11.494023 | 24.22384474 | 2537918748 £3738.07957 | 0.00690913 | 73.760954 | 367131.3229 | 366332.8522 | 366291.8507
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A.2. Limpieza y mejoramiento del gas
Tabla A2.
Balances de la limpiezas y sistema WGS
Stream Name Units GASRH21 | GASRH22 | GASRH23 | GASRH24 | GASRH25 H201 SYNGAS1 | SYNGAS2 | SYNGAS3 | SYNGAS4 | SYNGAS5 | SYNGAS6 | SYNGAS7 | SYNGAS8 | SYNGASY | SYNGAS10 | SYNGAS11 | SYNGAS12
From LWGS COOLERS6 FLASH1 COMP4 COOLER? FLASH1 REDUC CICLON2 SEPH2S COOLER1 COMP1 COOLER2 COMP2 COOLER3 COMP3 COOLER4 HWGS COOLERS
To COOLER6 FLASH1 COMP4 COOLER7 CAPCO2 CICLON2 SEPH2S COOLER1 COMP1 COOLER2 COMP2 COOLER3 COMP3 COOLER4 HWGS COOLERS LWGS
Stream Class MIXCINC MIXCINC MIXCINC MIXCINC MIXCINC MIXCINC MIXCINC MIXCINC MIXCINC MIXCINC MIXCINC MIXCINC MIXCINC MIXCINC MIXCINC MIXCINC MIXCINC MIXCINC
Temperature (o] 200 25 25 138,163168 30 25 800 800 800 500 807.944328 470 768,789505 420 703,236339 410 410 200
Pressure bar 27 27 27 70 70 27 1 1 1 1 3 3 9 9 27 27 27 27
Mass Vapor Fraction 1 0,83279092 1 1 1 0 0,99085717 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1
Mass Liqguid Fraction 0 0,16720908 0 0 0 1 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Mass Solid Fraction 0 0 0 0 0 0 0,00914283 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Mass Enthalpy cal/gm -2088,99963 | -2261,74642 | -1981,29085 | -1931,23257 | -1983,0672 [-3813,82434 | -1646,56689 | -1668,11524 | -1668,49076 | -1815,26612 | -1664,46566 | -1829,4983 | -1684,33512 [ -1853,25895 | -1717,49273 | -1859,26884 | -1964,18051 | -2085,91318
Mass Density gm/cc 0,01218796 | 0,02294632 | 0,01950344 | 0,0358743 | 0,05034407 | 0,99400484 | 0,00020061 | 0,00019852 | 0,0001985 | 0,00027556 | 0,00059093 | 0,00086003 | 0,00183778 | 0,00276724 | 0,00586903 | 0,00843026 | 0,00838688 | 0,0122172
Enthalpy Flow callsec -2531516,94 | -2740857,06 | -2033535,53 | -1982157,26 | -2035358,72 [ -772794,191 | -2021147,43 | -2021911,07 | -2021930,77 | -2199797,87 | -2017053,02 | -2217044,89 | -2041131,47 | -2245838,8 |-2081312,94 | -2253121,79 | -2380257,12 | -2503540,04
Mass Flows kg/hr 4362,59579 | 4362,59579 | 3694,92845 | 3694,92845 | 3694,92845 | 729,467023 | 4418,97063 | 4363,53537 | 4362,59579 | 4362,59579 | 4362,59579 | 4362,59579 | 4362,59579 | 4362,59579 | 4362,59579 | 4362,59579 | 4362,59579 | 4362,59579
ASH kg/hr 0 0 0 0 0 0 40,4019687 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Cco2 kg/hr 3408,56742 | 3408,56742 | 3408,39013 | 3408,39013 | 3408,39013 | 0,18832736 | 692,442932 | 692442932 | 692,442932 | 692,442932 | 692,442932 | 692,442932 | 632,442932 | 692,442932 | 692,442932 | 692442932 | 2937,4899 | 29374899
CH4 kg/hr 0.01276949 | 0,01276949 | 0.01276943 | 0,01276943 | 0,01276943 | 56602E-08 | 0.01276948 | 0,01276949 | 0,01276949 | 0,01276949 | 0,01276949 | 0,01276949 | 0.01276949 | 0.01276949 | 0.0127694% | 0,01276949 | 0,01276949 | 0.01276949
co kg/hr 18,3475391 | 18,3475391 | 18,3475326 | 18,3475326 | 18,3475326 | 4,4847TE-05 | 1747,04736 | 1747,04736 | 1747,04736 | 1747,04736 | 1747,04736 | 1747,04736 | 1747,04736 | 1747,04736 | 1747,04736 | 1747,04736 | 318,168709 | 318,168709
H20 kg/hr 671,833699 | 671,833699 | 4,34385018 | 4,34385018 | 4,34385018 | 729,278432 | 1783,67113 | 1783,67113 | 1783,67113 | 1783,67113 | 1783,67113 | 1783,67113 | 1783,67113 | 1783,67113 | 1783,67113 | 1783,67113 | 864,667872 | 864,667872
H2 kg/hr 263,834367 | 263,834367 | 263,834164 | 263,834164 | 263,834164 | 0,00021901 | 139,637656 | 139,637656 | 139,637656 | 139,637656 | 139,637656 | 139,637656 | 139,637656 | 139,637656 | 139,637656 | 139,637656 | 227,268761 | 227,268761
N2 kg/hr 0 0 0 0 0 0 15,0332907 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
C2H4 kg/hr 0 0 0 0 0 0 4,965E-10 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
H28 kg/hr 0 0 0 0 o] 0 0,93958067 | 0,93958067 0 0 0 0 o] 0 0 0 0 o]
Mass Fractions
ASH 0 0 0 0 0 0 0,00914283 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
co2 0,78131635 | 0,78131635 | 0,92245092 | 0,92245092 | 0,92245092 | 0,00025817 | 0,15669779 | 0,15868851 | 0,15872269 | 0,15872269 | 0,15872269 | 0,15872269 | 0,15872269 | 0,15872269 | 0,15872269 | 0,15872269 | 0,67333534 | 0,67333534
CH4 2,93E-06 2,93E-06 3,46E-06 3,46E-06 3,46E-06 | 7,7594E-11 2,89E-06 2,93E-06 2,93E-06 2,93E-06 2,93E-06 2,93E-08 2,93E-06 2,93E-06 2,93E-06 2,93E-06 2,93E-06 2,93E-06
co 0.00420565 | 0,00420565 | 0,0049656 | 0,0049656 | 0,0049656 | 6,1479E-08 | 0,39535166 | 0,40037429 | 0,40046052 | 0,40046052 | 040046052 | 0,40046052 | 0,40046052 | 0.40046052 | 0,40046052 | 0,40046052 | 0,07293105 | 0,07293105
H20 0,15399861 | 0,15399861 | 0,00117563 | 0,00117563 | 0,00117563 | 0.99974147 | 0,40363951 | 0,40876743 | 0,40885547 | 0,40885547 | 0,40885547 | 0,40885547 | 0,40885547 | 0,40885547 | 0,40885547 | 0,40885547 | 0,19820032 | 0,19820032
H2 0,068047646 | 0,06047646 | 0,0714044 | 0,0714044 | 0,0714044 | 3,0024E-07 | 0,0315507 | 0,03195152 | 0,0318584 | 0,0319584 | 0,0319584 | 0,0319584 | 0,0319584 | 0,0319584 | 0,0319584 | 0,0319584 | 0,05553037 | 0,05553037
N2 0 0 0 0 0 0 0,00340199 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
C2H4 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
H2S 0 0 0 0 0 0 0,00021262 | 0,00021533 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Volume Flow I/min 5965,72025 3168,69647 3157,50159 1716,60907 1223,22531 | 12,2311111 | 367129,984 | 366331,513 | 366290,512 | 263866,04 | 123043,077 | 84543,8572 | 39564,0817 | 26275,2156 | 12388,7439 | 8624,87628 | 8669,48348 | 5951,43856
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Stream Name Units. co2 co21 co22 €023 coz21 €0231 GASRH25 | GASRH26 | GASRH27 | GASRH28 H2 IMP1 IMP2 sSoLv1 SoLv2 SOLV3 SOLv4 SOLVS SOLVE SOLVT SOLVE SOLVE SOLV10 SOLV11 SOLV12
From MIXER2 FLASH3 FLASH4 FLASHS COMPS COMPS CAPCO2 VALVE1 HEATER2 PSA PSA FLASH2 CAPCO2 VALVE2 FLASH2 VALVE3 FLASH3 VALVE4 FLASH4 VALVES FLASHS PUMP1 HEATER3
To MIXER2 COMPS COMPE MIXER2 MIXER2 CAPCO2 VALVE1 HEATER2 PSA VALVE2 FLASH2 VALVE3 FLASH3 VALVE4 FLASH4 VALVES FLASHS PUMP1 HEATER3 CAPCO2
Stream Class GONVEN CONVEN CONVEN | CONVEN | COMVEN CONVEN | CONVEN | CONVEN | CONVEN | CONVEN | CONVEN | CONVEN | CONVEN | CONVEN | CONVEN | CONVEM | CONVEN | CONVEN | CONVEN | CONVEN | CONVEN GONVEN CONVEN
Phase Vapor Pha hase Vapor Phase | Vapor Phase | Vapor Phasa | Vapor Phase | Vapor Ph Vepor Phase | Vapor Phase | iapor Phase | Liquid Phase | Liquid Phase| Liguid Phase i g Liguid Phase
K 3718003412 | 303.4252 297.81 2955724 | 400,6738571 | 515.7278862 303,15 311,748686 | 309.923779 313,15 313,15 313,15 3106175 | 313,145101 | 313,308832 | 3106175 | 305934664 | 3034252 | 299.421517 297.81 296,130487 | 2955724 | 299832626
bar 10 10 35 12 10 10 70 686028351 28 28 28 28 28 68,6028351 30 28 10 10 35 s 1.2 12 70
Molar Vapor Fraction 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 [ 002553838 015978417 a 0.13563028 [1] 0.06054742 [\] [
Molar Liquid Fraction a 0 0 '] a 0 a 0 0 ] a 0 o 1 0,97446162 084021583 1 0,86436972 1 0,83945258 1 1
Molar Solid Fraction [] 0 0 [1] [] 0 [] 0 [1] [] ['] 0 ['] [] 0 [] [] 0 [1] 0 ['] []
Mass Vapor Fraction 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 0 0,00419588 0 0,0346099 a 0.02607389 o 0.01036002 o Q
Mass Liquid Fraction a 0 0 [1] a 0 a 0 [] ] '] 0 '] 1 099580414 1 0,9653901 1 0.97392611 1 0.98963998 1 1
Mass Solid Fraction [] [] 0 1] [] 0 [] [] 0 [] [1] 0 [1] [] [] 0 [] [1] 0 1] 0 [\] []
Molar Enthalpy calimol |-92879,36899 | -93041,38549 | -93999,65692 | -94015,542 | -93050,28698 | -91851,70662 | -35190,6348 | -24083,9714 | -24083,9714 | -24061,7043 | 112485009 | -65152 5844 | -69753,2096 | -47403.9165 | -47403 9165 | -47077.6432 | -47077,6432 | -38636,8145 | -38636,8145 | -30346,648 | -30346,648 |-26349,4575 | -25486.1359 | -25029,7018
Mass Enthalpy caligm |-2121.364046 [ -2135.423752 | -2136.413448 36,4582 [-2114,836277 [ -2087,286076 | -1982 00344 | -1872 15935 | -1872,15935 | -1870.42843 | 55.7994569 | -2083.31242 [ -2100,98581 | -243 631671 | -243 631671 | -236.360779 | -236.360779 897781 | -168.897781 | -118,004506 004506 | -97 299643 | -94 1116937 E
Molar Entropy calimok-K | -1,52180355 -1,849676533 | 0,25259075 | -1,16353042 | 1 496357579 | -6,8681663 | -6,71991795 | -4,51677843 | -4 B4533546 | -6.25720935 | -4,43918639 | -4,83347074 | -32 8388722 -34,1151518 | -33,7162915 | -40,3821753 | -40,1115807 | -46,7371062 | -46,6174048 | -49.8793415 | -48, 3977413 | -46 8838182 | -48, 3777065
Mass Entropy caligm-K [-0.043893978 | -0 086844888 | -0,042039237 | 000574 |-0,026444586| 0.03400401 |-0,38682935 | -0,52237054 | -0,3822041 | -0,37665051 0395924 | -0.14194697 4558547 6928932 -0.17128083 | -0,16927799 | -0.17652749 | -0.17534461 | -0,18173965 | -0.18127418 | -0.18418757 | -0,17871652 | -0.17312611 | -0,17277752
Molar Density molec | 0,000334235 | 0,000416617 | 0.000143958 | 4.91E-05 | 000030628 | 0,000234927 | 0,00282896 | 0,00258521 | 0.0010773 | 0,001067 | 0,00105763 | 0,00113207 | 000115566 | 0.00527635 0.00515282 | 0,00168345 | 000453996 | 0,00085969 | 0.00407576 | 0.00067721 | 0,00388418 | 000389923 | 0,00388519 | 0.00376014
Mass Density gmicc | 0.014633771 | 0.018152181 | 0006333583 | 0.00216244 | 0.013475966 0,03330834 | 0.01385866 | 0,01372622 | 0.00213205 | 0,03540368 | 0,03836804 | 1,02663083 1.02632396 | 033650001 | 103855368 | 0.19666135 | 104814254 | 01741546 | 105186365 | 105584063 | 1,05213682 | 1.05284016
Enthalpy Flow calisec |-747136.1073 | -378913,4589 | -268347,9337 5001,64 |-265637.6955 -1164775,32 | -1164775,32 | -1163698.,42 | 3422 95064 168345.7 -1243055,41 200248,74 | -1200248.74 | -827699.627 | -B27699,627 | -563470,132 | -563470,132 | -459822,647 | -444756.878 | -436791,677
Average MW 43,78285244 | 43 57045546 | 4399881352 | 440053272 | 43,99881352 177550289 128642743 | 128542743 | 201588 | 31.2735545 | 33.2002288 | 194 572062 199,177052 | 199,177052 | 228, 758568 | 228758568 | 257,165164 | 257,165164 | 270,807323 | 270,807323 | 270.807323
Mass Flows kaihr | 1267.905898 452 1842727 | 176931104 | 4521842727 3694 92845 | 2239 223976189 | 2239 76189 | 220 840255 | 201892164 | 86 9563092 | 18367 889 19 | 18280.9327 | 182809327 | 17642 1421 | 176421421 | 171899579 | 17189.9579 | 17013,0268 | 17013,0268 | 17013.0268
DEPG kg/hr | 0.002416436 0.000770032 077008 a 00542689 | 0,00542689 a 0,00542689 002513 | 16812.717 6912,7167 | 169127167 168127157 | 16912,7149 | 16812.7149 16912,7143 | 169127143
co kgihr [ 0.077350453 0.002370537 | 3.92E-05 | 0.002370537 18,3601322 | 18.1218161 | 18,1218161 [ 18,1218161 ['] 18,1218161 [ 016096509 | 0.23831614 0.07735104 [ 007735104 | 0.0024103 | 00024103 | 3,98E-05 3,98E-05 5.90E-07 5.90E-07
co2 kgihr | 1267,483937 452,1650126 | 176,918166 | 452,1650126 | 1769181661 | 3410,73067 | 1961,81015 | 1961,81015 | 1961.81015 1961,81015 | 854397026 | 1448,92052 1363,48081 | 136348081 | 725,080054 | 725,080054 | 272,915042 | 272,915042 95,9968756
H2 kgihr | 0.311326872 0004587347 | 3.57E-05 | 0004587347 | 357E-05 | 261 18 | 258.812065 | 259,812065 389718097 [ 135462651 | 166585364 0.31132712 1132712 | 0.00462334 | 0,00462334 | 3 60E-05 3 60E-05 2.52E-07
H20 kg/hr | 0.03067973 0.011519713 | 0,01227502 [ 0.011519713 | 0,012275016 | 4.34683317 | 5.10E-23 510E-23 0 0.00058741 | 4.34683317 | 4,34683317 | 4,34624577 | 4,34624577 4,33936077 | 4,32784105 | 4,32784105 4,31556604
CH4. kgihr [ 0.000188156 1,24E-05 4,66E-07 1.24E-05 488E-07 | 0,01279323 | 0,01242877 | 0,01242877 [ 001242877 ) 0.01242877 [ 000017629 | 000035446 | 0,00036446 | 0,00018817 | 0,00018817 1,29E-05 4,82E-07 4,82E-07 1,64E-08
Mass Fractions
DEPG 1,91E-06 K 1,70E-06 3,32E-06 1,70E-06 3.32E-06 a 2,42E-06 242E-08 2,42E-06 a 2 69E-06 9E-06 2077631 | 0,92077631 | 0,82515612 | 0,92515612 | 0.95865431 | 0,95865431 $8387181 | 099410379 | 0,99410379 | 0,99410379 1
co 6,10E-05 0,000117317 5.24E-06 2.21E-07 5.24E-06 2.21E-07 | 0,00496901 | 0,00809096 | 0.00809096 | 000803096 ['] 0.00897599 [ 00018511 1.30E-05 1.30E-05 4,23E-08 4.23E-06 1.37E-07 1.37E-07 231E-09 347E-11 3A4TE-11 34TE-11 []
coz 0,999667198 | 0,999389842 | 0,999957407 | 0,99992687 | 0.899957407 | 0999926873 | 0,92308436 | 087590121 | 0.87590121 [ 087580121 o 0.97171189 [ 098255898 | 0.07888335 | 0,07888335 | 0,07458486 | 0,07458486 | 0.04109932 | 0,04109932 | 0,01587642 | 0,01587642 | 0,00564255 | 0,00564255 | 0,00564255 0
H2 0000245544 | 0000480132 1.01E-08 2,02E-07 1.01E-05 2.02E-07 | 0.07076673 | 0.11599986 | 0.11539986 | 011593586 1 0.01930328 | 001557824 | 8.07E-05 9.07E-05 1.70E-05 1.70E-05 262E-07 262E-07 2,08E-09 208E-09 1.48E-11 1.48E-11 1.48E-11 []
H20 2,42E-05 1,08E-05 2 55E-05 6.94E-05 2,55E-05 6.94E-05 | 0.00117643 | 2.28E-26 228E-26 2.28E-26 [] 0 6.76E-06 | 0.00023665 | 0,00023665 | 0.00023775 | 0,00023775 | 0.00024597 | 000024557 | 000025177 | 0.00025177 | 0,00025366 | 0.00025366 | 0.00025356 0
CH4. 1.48E-07 2.74E-07 274E-08 2,63E-09 5 2,83E-09 3.46E-06 §.55E-08 . 55E-06 5.55E-06 ) 6,16E-08 2,03E-08 1.98E-08 1.98E-08 1,03E-08 1,03E-08 7.30E-10 7.30E-10 9.61E-13 961E-13 9.81E-13 0
Volume Flow Lmin | 1444040992 | 586 5140381 | 1189.83658 | 136366821 | 559.2478106 | 2852423567 | 1226.04553 | 1120.72112 | 2693.67655 | 2719.56641 | 1726.3531 | 550.429113 | 37.7728889 | 258 150396 | 332.416733 | 296.867482 | 905.444867 | 283.120365 | 1485.13722 | 273.340015 | 1645.08603 | 269.563583 | 268.628778 | 268.499568 | 267.731721
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B. Apéndice B: Modelos empiricos y cinéticas

B.1. Degradacion térmica

Para la establecer los rendimientos del modelo empirico de degradacion
térmica se utilizaron las ecuaciones planteadas por Neves ef al., (2011) (B.1 — B.10).
Estas correlaciones se basan en los contenidos elementales de Hidrogeno, Carbono y
Oxigeno, distribuidos entre los compuestos del sistema como se puede evidenciar en
el sistema de ecuaciones, asi como en la corriente alimentacion F (Fuel), y en los

compuestos que conforman alquitran tar.

Yenp = 0.106 + 2.43 * ¢(-0:66+1075T) (g 1)
Yecn = 0.93 + 0.92 # ¢(-042:1074T) (B 2
Yocn = 0.07 + 0.85 # ¢(-048+107%T) (p 3)
Yiren = —0.41 % 1072 4 0.10  e(-024+107%:T) (B 4)
Yy, p = 1145 * (1 — e(-0.11+107%:7)y9384 (g 5

Yoy, p = —2.18 % 107* + 0.146 * Yz (B.6)

-1

L, 00429
Yeor =| 3*107" + - —>3) * Yo r (B.7)
1+ (g32)

YC,tar = 1.14 « YC,bio (B.8)
YO,tar = 0.8 * YO,bio (B.9)

Yigar = 1.13 % Yy i (B.10)
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Se construy6 un sistema de ecuaciones algebraicas con el fin de determinar la
distribucion de productos a la salida del reactor de degradacion térmica, basado en

balances elementales de carbono, hidrogeno y oxigeno:

Yetar  Yeoon,  Yecn, Yeco  Yeco, 0 0 Year,r Yepio = Yeon * Yonr

Yo tar 0 0 Yoco Yoco, Yomo O Yeoh,r Yo,pi0 = Yo,cn * Yen,r

Yotar  Yeoun,  Yucn, 0 0 Yoo Yuu, Yeu, r Yirpio = Yien * Yenr
0 0 0 -0, 0 0 1 || Yeor | = o . ,j=CH,0
0 0 -1 0146 0 0 0 Yoo, 218+ 10

LHVG LHVgy, LHVey, LHVee O LHVG LHVy| |Yuor (Z Y = Yonr - Z Yen) - LHV,
0 0 0 0 0 0 1 Yi, ¢ Q,

En la Tabla B1. se detallan los rendimientos de descomposicion, empleados como
datos de entrada en el bloque RYIELD de la simulacion.

Tabla B1.

Rendimientos obtenidos del modelo de degradacion térmica.

Compuesto Rendimiento
Ce¢Hg 0.0196
C,H, 0.1078
CH, 0.0226

co 0.1565
Cco, 0.4639
H,0 0.0168

H, 0.0046

C 0.1782
NO, 0.0080
H,S 0.0005
ASH 0.0216

B.2. Cinéticas sistema WGS

Para la simulacion de las reacciones de desplazamiento agua-gas en las etapas
se emplearon los modelos cinéticos propuestos por (Janbarari & Taheri, 2023) (ver

ecuaciones B.11-B.13). Las cuales se introducen mediante el software de Aspen Plus
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para el reactor de alta (HWGS) y el reactor de baja temperatura (LWGS), junto con

una constante cinética.

-t - Pco, Py
RHWGS = AC * 102'845 * exp RT x* (PC01PC02 0'36PH20'09) * (1 — W) (EC 14)
efcol’n,0
—47400 P, P
Rywes = Ac * 2.96 % 10°  exp” RT + (PgoPy, o — %) (Ec.15)
e
4577.8
K,=exp T *3  (Ec.16)
Kmol

Las unidades de la velocidad de reaccion se encuentran en y la energia

m3xs

o . KJ ., . .
de activacion esta dada en — 7 La presion parcial estd dada en Kpa.
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C. Apéndice C: Memoria de calculo dimensionamiento de equipos

C.1. Secador (Han et al., 2020)

Las variables de disefio, correspondientes a la humedad final (Hf) y la

humedad inicial (H;) y al flujo masico de bagazo, se encuentran en la Tabla C1.

Tabla CI1.

Variables iniciales para llevar a cabo el dimensionamiento del secador

Paso 1: Variables Iniciales

H, 0.4339
H; 0.1
) 2,822 kg/h

Las siguientes ecuaciones fueron empleadas para la obtencion de estos

pardmetros minimos. Los valores obtenidos se resumen en la Tabla C2.

=i *(Ws1_Wsz) c1
aire aire (Waz _ Wal) .

T, +T;
m=to— (.2
PxM,
Paire=T;fre C.3
m.

Faire = e C.4

Paire

Tabla C2.

Flujo de aire a requerido para llevar a cabo el secado

Paso 2: Calculo flujo min de aire caliente

m_aire 26.17 kg/s
Tm 307.15 K
Densidad aire 1.15 kg/m3
Fvolumetrico aire 22.74 m3/s
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Luego del calculo de las condiciones del aire, se determind el espacio entre
las particulas de biomasa dentro del secador, utilizando las ecuaciones C.5 a C.12.

Los resultados se muestran en la Tabla C3.

Spaso = Ssecador — Nparticutas * 4;  C. 5
capa

DZ
Vparticula =T * T * 1 C6

Mparticula = Vparticula * P C.7

Pa
particulas/m3 = C.8
mparticula

N

Nparticulas/silo = Nparticulas/m3 * VS C.9

N .
particulas/silo
Nparticulas/capa = H * d C.10
DZ
Spaso =T* T — Nparticulas * 4;  C.11
capa
Faire
Vaire = 5 C.12
paso

Tabla C3.

Cdlculo del espacio entre particulas

Paso 4: Calculo del espacio existente entre particula

Volumen de particula Vp 0.00014 m3

Masa de particula mp 0.021 kg
Numero de particulas Np 2,792.5 Particulas /m3
Numero de particulas en el Npgito 148,421.5 Particulas/silo
silo

Numero de particulas por Npcapa 795.09 Particuas/capa
capa

Area paso Spaso 15.46 m?2

Velocidad del aire Vaire 1.47 m/s
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Para continuar con el dimensionamiento del equipo, se procede al calculo
del coeficiente de pelicula h,,, el cual se muestra en la Ecuacion C.13. La difusividad
de masaD,, se estima de manera aproximada mediante la Ecuacion C.14,

considerando la temperatura expresada en Kelvin y la presion en atmdsferas.

2.027
Dy = 1.87 x 10710 « 5 C.13
D, * Sh
h,, = “WL C.14
c

Adicionalmente, es necesario calcular el nimero de Sherwood, el cual se
determina a partir de los nimeros de Reynolds y Schmidt, tal como se muestra en

la Ecuacidn C.15.

1
Sh = 0.664 * Re®®> xSc3  C.15

v*pxL
Re=22P"%¢ (16

u

u
Sce=——— C.17

Dow * p

Se calculd la longitud caracteristica haciendo uso de la ecuacion B.18

Nparticulas * At
Le =4+ i o C.18
¢ 2 * Nparticulas * (d+ l)

capa

Una vez calculado el coeficiente de pelicula, se emplea la Ecuacion B.19 para
determinar la cantidad de agua retirada de la biomasa. Con este valor, es posible
calcular el tiempo de residencia requerido para llevar a cabo el proceso de secado de

la biomasa. Los valores reportados para cada uno de estos datos se encuentran
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registrados en la Tabla C4, de igual manera el céalculo del tiempo de residencia se

encuentra en la Tabla C5. el cual fue calculado con las ecuaciones C.19 y C.20.

My = Ay * Pgire * A * (Wg — Wgqe) €19

mg * (Wsl - WSZ)

t; = C.20
my,
Tabla C4.
Parametros de los fluidos
Paso 5: Datos fluidos
Humedad Relativa media 55 %
Reynolds 4,790.57
Prandtl 0.75
Sc 0.65
Sh 7.08
Lc 0.056
D,, 2.67089E-05
h,, 0.0033

Tabla CS5.

Cdlculo del tiempo de residencia

Paso 6: Calculo tiempo de residencia
m,, 0.88 kg/s
tg 0.29 h

Con las correlaciones C.21 a C.24 se dimensiona secador. Los valores
obtenidos se encuentran en la Tabla C6.

mEFB,4-3.39‘V
V, = L2433 21

p

Viryer =~ C.22

Vs
0.2
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4 * Vdryer

D3 = C.23

7 xT

Agryer =7*m*D?*  C.24
Tabla B6.

Dimensionamiento del secador

DIMENSIONAMIENTO SECADOR

w

Vs 5.73 m
Vdryer 28.65 m3
D3 5.21 m?

D 1.73 m
Adryer 66.10 m?
Longitud 6.85 m

C.2. Reactores HWGS, LWGS y REDUC

La Figura CI1. representanta la variacion de la composicion masica de los
componentes presentes en la reduccion a lo largo del reactor, y las dimensiones

obtenidas para el reactor se muestran en la Tabla C7.

Figura C1.

Analisis de sensibilidad reactor de reduccion

Block REDUC: Composition

-C
- co2

- 0

¥ H20
045

0 N2

=~ H2s

=O= C2H4

=2 C6H6
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REDUC: para el reactor de reduccion se realizo un andlisis de sensibilidad, a partir del cual
se determind la longitud necesaria para lograr el consumo total del carbono y la estabilizacion
en la generacion de componentes. Dicha longitud fue adoptada para el dimensionamiento del

equipo. Las dimensiones obtenidas para este reactor se muestran en la Tabla C7.

Tabla C7.

Dimensionamiento del reactor REDUC

DIMENSIONAMIENTO REDUC

VREDUC 1.347 m?
D 0.7 m
Adryer 0.385 m?
Longitud 3.5 m

Figura C2.

Analisis de sensibilidad reactor de reduccion

Block HWGS: Composition

7000 005 0,10 015 020 025 030 035 040 045 050 055 060 065 070 075 080 085 090 095 100 105 110 115 120 125 130 135 140 145 150 155 160 165 170 175 180 185 190 195 200 205 210 215 220 225 230 235 240
Length meter

HWGS y LWGS: se realiz6 un andlisis de sensibilidad similar al descrito para
el reactor anterior. Las Figuras C2. y C3. muestran la variacion de la composicion de

los principales componentes a lo largo de los reactores, evidenciando el efecto de la
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temperatura y la longitud del lecho. Las dimensiones para los reactores de esta etapa

se encuentran en la Tabla CS8.

Figura C3.

Analisis de sensibilidad reactor de reduccion

Block LWGS: Composition

- co
- CHa

045 -+ 120

- H2

Tabla CS.

Dimensionamiento de reactores HWGS y LWGS

Parametro HWGS LWGS Unidad
Temperatura 410 200 °C
Longitud 2.4 1.05 m
Diametro 0.406 0.21 m
Volumen 0.3107 0.0364 m3

C.3. Destiladores Flash

La variable de disefio empleada para estimar el costo del equipo es la masa de
la carcasa (Towler & Sinnott, 2022), dado que el destilador flash se modela como un
recipiente a presion cuyo costo depende directamente de la cantidad de material

estructural requerido. En este tipo de equipos, la masa del casco representa
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adecuadamente el tamafio mecanico y el esfuerzo de fabricacion, por lo que se utiliza
como parametro en curvas de costo para recipientes a presion. Para calcular la masa
de la carcasa se emplea la siguiente expresion:
mshell =m-L-t-D-p (C.25)
Donde D es el diametro del destilador en m , p es la densidad del material que

recubre el destilador (acero inoxidable) en %, L es lalongitud del destilador en metros

y tes el espesor minimo requerido de la pared considerando 508 mm de
recubrimiento por corrosion.

Para determinar el diametro y la altura del destilador, se extrajeron de la
simulacion los flujos totales de las corrientes de vapor y liquido de cada equipo, junto
con sus densidades y pesos moleculares, lo que permiti6 confirmar el flujo mésico de

las corrientes de salida, estos datos se presentan en las Tablas C9 y C10.

Tabla C9.

Flujos de las corrientes de vapor de los destiladores Flash

Equipo Vapor Average MW Densidad Flujo masico
[kmol/h] [kg/m?] [kg/h]
FLASH1 209.22 17.6604 19.5034 3,694.9284
FLASH2 2.5365 32.9289 40.42285 83.5226
FLASH3 15.4246 43.5914 18.0113 672.3796
FLASH4 10.4909 43.9989 6.2984 461.5914
FLASHS 4.0474 44.0053 2.15829 178.1063
Tabla C10.

Flujos de las corrientes de liquido de los destiladores Flash

Equipo Liquido Average MW Densidad Flujo masico
[kmol/h] [kg/m®] [kg/h]
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FLASH1 37.0554 18.02 994.0063 667.6645

FLASH2 91.8650 201.015 1,022.6853 18,284.3663
FLASH3 76.3577 228.864 1,036.0576 17,608.5530
FLASH4 66.6303 257.182 1,051.2083 17,180.5508
FLASHS 62.7967 270.824 1,051.86 17,011.8516

Teniendo en cuenta los datos presentados anteriormente se procede hallar el
diametro y la altura mediante el calculo del pardmetro Ky el parametro de flujo,

siguiendo la correlacion de Blackwell:

K = exp{—1.8775 — 0.814In(F;, ) — 0.1971 - [In(F;,)]? — 0.0145 - [In(F;,)]® — 0.0010
- [In(F,)]*} (C.26)

Las unidades de K son en ft/s y Fj,, es un parametro de flujo:

W, |py
F, =— /— (€C.27)
w W, |pL

También se calcula la velocidad permisible del vapor, mediante la siguiente ecuacion:

v=k- PP (.28
/ Py

Entonces el area transversal de los destiladores:

4=l (€.29)
v

Con el area transversal calculada se halla posteriormente el valor de didmetro
correspondiente para cada destilador. Para calcular la respectiva altura se fija una
relacion entre esta y el didmetro de 3:1, la cual es sugerida por la
The American Society of Mechanical Engineers (ASME). En la Tabla B11 se detalla

el dimensionamiento de los destiladores.
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Tabla C11.

Dimensionamiento de los destiladores Flash

70

Equipo Fy, K [m/s] v [m/s] A[m?] D [m] H [m]
FLASH1 0.0253 0.1271 0.8981 0.0586 0.2731 0.8194
FLASH2 43.5229 5.6082E- 0.0003 2.0761 1.6259 4.8776

05
FLASH3 3.4529 0.0124 0.0930 0.1115 0.3768 1.1303
FLASH4 2.8810 0.0157 0.2019 0.1008 0.3583 1.0748
FLASHS 4.3266 0.009 0.1985 0.1155 0.3835 1.1504
C4. PSA

Para el dimensionamiento de las columnas, se realizd un escalado de un
estudio experimental de la literatura tomando como referencia el articulo
de (Casalvazques, 2020). Aspen Plus no dispone de un modelo riguroso de PSA que
permita obtener directamente dimensiones fisicas del equipo, ya que este proceso se
representa mediante un bloque tipo SEP2, el cual reproduce el comportamiento de
separacion, pero no el disefio mecéanico de las columnas.

En consecuencia, el dimensionamiento se abordd mediante una estrategia
de scaling, conservando relaciones geométricas y condiciones operativas del sistema
experimental y ajustandolas al caudal de proceso simulado. Este enfoque es comin
en estudios conceptuales de procesos ciclicos complejos como PSA, para los cuales
no existen herramientas de disefio mecanico directo en software comercial (Ruthven
& Knaebel, 1994). Las condiciones para el sistema experimental se resumen en la

Tabla C12 y en la Tabla C13.
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Tabla C12.

Condiciones de operacion sistema PSA experimental

Datos del disefio experimental

P [atm] 10
T [K] 300
Q exp [m;] 0.00143
D exp [m] 0.037100
Lexp[m] 1
A exp [m?] 0.001081

Nota. Tomado de (Casalvazques, 2020)

Tabla C13.

Composicion gas de entrada PSA experimental

Gas Fraccion molar Qi [mT3 ] mi [kTg]

H, 0.56 8.08381E-05 6.625E-05
CH, 0.27 3.81258E-05 2.486E-04
co 0.08 1.20397E-05 1.371E-04
N, 0.06 7.88315E-06 1.025E-04
Cco, 0.03 4.44323-06 7.949E-05

Nota. Tomado de (Casalvazques, 2020)

Las condiciones operativas del sistema PSA industrialmente estan en un rango de 20°C-40°C
de temperatura y 7-35 bar de presion, para este disefio se adoptaron los valores de 40°C y 28
bar, de acuerdo con la propuesta de (Fernandez, 2021). La mezcla de gases que se alimenta
al sistema PSA tienen un flujo de 48.3631 mol/s y composicion dominada principalmente de
hidrégeno con un 74.02% de H,, seguida de un 25.60% de CO,. El monoxido de carbono se
encuentra en una proporcion menor con un 0.37% de CO , mientras que el metano, el agua y
el solvente presentan fracciones molares despreciables. Estas composiciones se observan

detalladamente en la Tabla C14.
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Tabla C14.

Composicion gas de entrada al sistema PSA

Compuesto Fraccion Flujo molar Qi [m3/s] mi[kg/s]
molar [mol/s]

co, 25.6030% 12.3824 0.0115 5.45E-01

CH, 0.000445% 0.00022 1.9988E-07 3.45E-06

co 0.3716% 0.1797 0.0002 5.03E-03

H,0 1.62E-24% 7.8584E-25 7.2988E-28 1.42E-26

H, 74.0249% 35.8008 0.0333 7.22E-02

DIPRO - 01 1.11E-05% 5.3838E-06 5.0004E-09 6.47E-07

A partir de los datos del gas de entrada mencionados anteriormente, se procede a calcular el
diametro y la altura de la columna industrial. Se asume que la velocidad superficial en los

dos casos es la misma, procediendo a hallar el area con la siguiente formula:

Qind — Qexp (C 30)
Aind Aexp

Y posteriormente, el diametro
- D;
Aina == (€.3D)

Con el resultado obtenido, la columna tiene un didmetro de 0.65 m y un 4rea de 0.34 m?2.

C.5. Ciclones

Para la separacion de la biomasa seca y humeda en la etapa de secado se
empled un secador tipo flash, el cual fue disefiado y modelado como un ciclon, dado
que su principio de funcionamiento es equivalente al de este tipo de separadores. De
igual manera, el equipo utilizado para la remocion de cenizas en la etapa de
gasificacion fue considerado y dimensionado como un ciclon, debido a que opera bajo

el mismo mecanismo de separacion solido—gas.
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Para el disefio de estos equipos se adoptd la metodologia propuesta en
(Echeverri, 2006). Esta metodologia se basa en las correlaciones empiricas y
parametros geométricos comunmente utilizados en el disefio de ciclones para
separacion gas-sélido. Para ello, se adoptd un ciclon de alta eficiencia tipo Stairmand,
debido a su amplio uso industrial y a su elevada eficiencia en la remocion de particulas

finas. En la Tabla C15 se presentan las caracteristicas principales para este tipo de

ciclon.
Tabla C15.
Caracteristicas de los ciclones de alta eficiencia Stairmand
Dimension Nomenclatura Stairmand
Diametro del ciclon Dc/Dc 1.0
Altura de entrada a/Dc 0.5
Ancho de entrada b/Dc 0.2
Altura de salida S/Dc¢ 0.5
Diametro de salida Ds/Dc 0.5
Altura parte cilindrica h/Dc 1.5
Altura parte conica z/Dc 2.5
Altura total del ciclon H/Dc 4.0
Diametro salida particulas B/Dc 0.375
Factor de configuracion G 551.22
Numero cabezas de NH 6.5
velocidad
Numero de vortices N 5.5

Nota. Tomado de (Echeverri, 2006)

Para calcular los diametros de los ciclones se selecciona una velocidad de
entrada que esta en el intervalo de 15.2 a 27.3 m/s. Para este caso se selecciond una
velocidad de entrada de 22 m/s para ambos ciclones, ya que este valor representa un

compromiso entre una alta eficiencia de separacion y una caida de presion moderada,
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evitando pérdidas energéticas excesivas y problemas operativos asociados a
velocidades extremas. El 4rea del ducto de entrada al ciclon se determino a partir del

caudal volumétrico de gas y de la velocidad de entrada seleccionada dentro del rango.

0
A—v (Cc.32)

El area de entrada calculada se relacion6 con las dimensiones del ducto de entrada,
definido como:
A=a-b (C.33)

Para un ciclon tipo Stairmand de alta eficiencia, las dimensiones del ducto de
entrada se expresan como fracciones del didmetro del ciclon (D,):

a=0.5D,; b=0.2D,
A partir de estas relaciones, se despejo el didmetro para cada ciclon, lo cual permitio
posteriormente definir el resto de las dimensiones geométricas de cada equipo. Las

dimensiones calculadas se presentan en la Tabla B16.

Tabla C16.

Diserio Ciclones

Dimension CICLON1 CICLON2
A [m?] 1.1039 0.2781
Dc [m ] 3.3225 1.6678

ajm] 1.6613 0.8339
b [m] 0.6645 0.3335
Sm] 1.6613 0.8339
Ds [m ] 1.6613 0.8339
h[m] 4.9838 2.5016
z|m] 8.3063 4.1693
H[m] 13.29 6.6709

B [m] 1.2459 0.6254
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C.6. Intercambiadores

Para el dimensionamiento de los intercambiadores de calor, el area de
transferencia se calculo a partir de la ecuacion fundamental de transferencia de calor
(Ecuacion C.34).

Q=U=xA*AT C.34

Para determinar el area de transferencia de calor de cada uno de los
intercambiadores del proceso, se utilizaron las temperaturas de entrada y salida de los
fluidos, asi como la carga térmica transferida (Q), valores que fueron obtenidos
directamente a partir de la simulacion en Aspen Plus, mediante el apartado de utilities.
Adicionalmente, se adoptd un coeficiente global de transferencia de calor constante
de 0,5 kW/m?-°C establecida por (Towler & Sinnott, 2022) para intercambiadores de
calor de tubo doble. Los valores correspondientes a cada uno de estos pardmetros,

junto con el area final calculada para cada intercambiador, se presentan en la Tabla

C17.

Tabla C17.

Parametros y dimensiones de los intercambiadores

Intercambiador Te (°C) Ts (°C) Q (Kw) U (KW/°C+m?) S-A(m?)
HEATERI1 700 800 262.43 0,5 5.24
HEATER2 35.16 40 4.51 0,5 1.86
HEATER3 26.65 30 33.35 0,5 19.93
COOLER1 800 500 744.69 0,5 4.96
COOLER2 807.94 470 837.32 0,5 4.95
COOLER3 768.78 420 857.07 0,5 491
COOLER4 700.23 410 719.32 0,5 4.90
COOLER5 410 200 516.16 0,5 491
COOLERG6 200 30 876.46 0,5 10.31
COOLER7 138.16 30 222.74 0,5 4.12

COOLER12 800 30 0.23 0,5 0.00062
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D. Apéndice D: Memoria de calculos de CAPEX de equipos

Para la estimacion de los costos de adquisicion e instalacion de los equipos
considerados en las diferentes etapas del proceso, se emplearon metodologias de disefio y
estimacion de costos de la literatura de ingenieria quimica. De manera general, se adopto la
metodologia propuesta por (Towler & Sinnott, 2022), la cual permitié estimar los costos a
partir de las dimensiones caracteristicas de los equipos y validar la aplicabilidad de las
correlaciones utilizadas. Adicionalmente, para equipos especificos como los sistemas de
separacion, las etapas de limpieza y mejoramiento del gas y el sistema PSA, se aplicaron
metodologias complementarias reportadas en la literatura (Hoffman, 2005) o en el caso del

reactor de degradacion térmica la metodologia presentada por (Thunman et al., 2019).

Se incluy6 la estimacion del costo de los catalizadores empleados en los reactores de
desplazamiento de agua-gas (WGS) como parte del CAPEX del proceso. Para el reactor de
alta temperatura se considerd un catalizador a base de hierro, mientras que para el reactor de
baja temperatura se utilizo un catalizador a base de cobre. Los costos fueron tomados de
fuentes bibliograficas y comerciales, y ajustados al afo 2025 mediante el indice CEPCI, al
igual que los costos de los equipos obtenidos con las correlaciones mencionadas, esto con el

fin de mantener coherencia temporal en la evaluacion econdmica.

D.1. Compresores y Bomba

Con la Ecuacion D.1 se estim6 el costo de adquisicion de los equipos. Se
aplicaron los factores de Lang para incorporar los costos asociados al transporte,

instalacion, materiales y otros costos indirectos, obteniéndose asi el costo total del
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equipo, conforme a lo expresado en la Ecuacion D.2. Los valores de cada factor de

detallan en la Tabla D1.
C.=a+b*S™ D.1
‘fat+fitfotfst
C = [(1 +fp) +ﬁ2r fel fl fc fS fl D.2
fm
Tabla D1.
Factores de Lang
Factor Simbolo Valor
Tuberias fo 0.8
Montaje de equipos for 0.3
Trabajos eléctricos for 0.2
Instrumentacion ; 0.3
Obras civiles fc 0.3
Estructuras fs 0.2
Recubrimientos f1 0.1
Material fm 1.3

Los parametros considerados para compresores y bombas se presentan en la
Tabla D2. Ademas, en la Tabla D3 se encuentran los valores correspondientes al costo

de cada equipo.

Tabla D2.

Contantes de costo y exponente de compresores y bomba

a b n
Compresores 580,000 2,.000 0.6
Bomba 170,000 1,500 0.9
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Tabla D3.

Parametros de tamario y costo compresores y bomba

Compresores

S Kwh Ce,i,A C
COMP1 765,106984 $ 3,269,469.97 $  9,406,013.61
COMP2 736,505884 $3,221,481.03 $  9,267,953.13
COMP3 688,830945 $3,139,797.33 $  9,032,955.41
COMP4 215,110528 $2,137,791.32 $ 6,150,261.19
COMPS 11,3044897 $1,315,382.83 $ 3,784,255.21
COMP6 10,1170684 $1,306,107.60 $  3,757,571.09

Bomba

S L/s Ce,i,A C

B1 4,492809194 $1,306,107,60 $  3,757,571.09
D.2. Secador

78

De manera andloga a los compresores y la bomba, para el secador se

emplearon las Ecuaciones D.1 y D.2 para el célculo de costos, debido a que estas

corresponden a correlaciones generales de curvas de costo aplicables a distintos tipos

de equipos. La forma funcional de la ecuacion es la misma para todos los casos; sin

embargo, el parametro de tamafio S, asi como las constantes a y b, y el factor de costo

n, son especificos para cada equipo y se seleccionan de acuerdo con su naturaleza y

capacidad. Las constantes de costo empleadas se presentan en la Tabla D4, mientras

que los valores obtenidos para el costo del secador se reportan en la Tabla D5.

Tabla D4.

Contantes de costo y exponente del secador

a

b

n

Secador

15,000

10,500

0.9
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Tabla DS.

Parametros de tamario y costo secador

S (m?) Ce,i,A C
B1 66.10 $931,527.28 $2,679,932.33

D.3. Reactores

Para los reactores PFR (REDUC, HWGS y LWGS) y el reactor
estequiométrico PURH-S se emplearon las correlaciones propuestas por (Towler &
Sinnott, 2022), utilizando como parametro de tamafio el volumen del reactor. Se
consideraron las constantes correspondientes a reactores agitados con chaqueta
térmica y recubrimiento de vidrio, seleccionadas con el fin de representar los
requerimientos de resistencia a la corrosion; dichas constantes se presentan en la
Tabla D6. Los costos estimados para cada uno de estos equipos se reportan en la Tabla

D7, y fueron calculados mediante la aplicacion de las Ecuaciones D.1.1 y D.1.2.

Tabla D6.

Contantes de costo y exponente de los reactores

a b n
Reactores 2,800 88,200 0.4

Tabla D7.

Parametros de tamario y costo de los reactores

S (m?) Ce,i,A C
REDUC 1.3469 $221,617.37 $637,576.13
HWGS 0.3107 $ 134,480.99 $ 473,224.06
LWGS 0.0364 $ 71,602..88 $208,200.07

PURH2S 5.39 $367,175.21 $1,056,334.82
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Para el reactor de degradacion térmica se empled la metodologia propuesta
por (Thunman et al., 2019) debido a qué es especifica para reactores de degradacion
térmica, utilizando la Ecuacion D.3 para la estimacion del costo del equipo. Dicha
correlacién se encuentra expresada con la corona sueca (SEK) como moneda de
referencia, lo que requiri6 la aplicacion de un factor adicional de conversion
monetaria para expresar el costo del equipo en la moneda de analisis, teniendo en
cuenta también esta correlacion para los equipos auxiliares involucrados en el

proceso.

p SF;
Cinv,i = Cinv,ref,i * (P_f> D.3
re

El funcionamiento de esta correlacion es analogo al propuesto por Towler
y Sinnott; sin embargo, en este caso el pardmetro de tamafio corresponde al contenido
energético del gas de salida del reactor de degradacion térmica. Dicho valor fue
empleado como el parametro P en la ecuacion de costo. Los valores de referencia y
el costo del equipo y de los equipos auxiliares se presentan en la Tabla D8, junto con

el ajuste de los factores de Lang.

Tabla DS.

Parametros y costo del reactor de degradacion térmica

MW/hr  Pref MWh Cbref SEK n Ce (USD)
RYIELD 3,44 20 $ 29,490,000 0,78 $ 1,092,335
RYIELD auxs 3,44 100 $ 200,000,000 0,6 $ 3,871,990

El costo total del sistema de reaccion, incluyendo los equipos auxiliares, asciende a

45.601.178,65 SEK. Con el fin de homogeneizar todas las unidades monetarias en dolares
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estadounidenses, se realizd la conversion correspondiente, obteniéndose un costo total

equivalente de 4.964.325 USD.

D.4. Horno

El costo de capital del horno se calcul6 utilizando las ecuaciones de la curva
de costo (Ecs. D.1.1 y D.1.2), junto con los parametros de tamafio y las constantes de
costo reportadas (Towler & Sinnott, 2022) para hornos, los cuales se presentan en la
Tabla D9. El parametro de tamaio del equipo se definidé como el calor transferido,
expresado en unidades de MW, valor obtenido a partir del apartado de utilities. Los
costos estimados de los equipos fueron posteriormente ajustados mediante los

factores de Lang y se reportan en la Tabla D10.

Tabla D9.

Contantes de costo y exponente del horno

a b n
Horno 80,000 109,000 0.8

Tabla D10.

Parametros de tamario y costo del horno

S (MW) Ce,i,A C
HEATER 1.05 $382,142  $ 1,099,325
HEATERI 0.26 $ 231,935 $ 667,261

D.S. Intercambiadores

Se estimaron los costos para intercambiadores de doble tubo (double pipe),

dado que los valores calculados para el area de intercambio de los equipos, estan
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dentro del rango planteado por (Towler & Sinnott, 2022). Las constantes de costo
asociadas a este tipo de intercambiadores se presentan en la Tabla D11, mientras que
los costos estimados de los equipos, ajustados mediante los factores de Lang, se

reportan en la Tabla D12.

Tabla D11.

Contantes de costo y exponente de los intercambiadores

a b n
Intercambiadores 1,900 2,500 1

Tabla D12.

Parametros de tamariio y costo de los intercambiadores

S (m?) Ce,i,A C
HEATER?2 1.865 $ 12,967.74 $ 37,307.20
HEATER3 19.930 $ 102,206.51 $ 294,040.28
COOLER1 4.964 $ 28,278.79 $ 81,355.90
COOLER2 4.955 $28,233.25 $ 81,224.89
COOLER3 4914 $28,031.33 $ 80,643.98
COOLER4 4.906 $27,989.88 $ 80,524.72
COOLER5 4915 $ 28,037.69 $ 80,662.26
COOLERG6 10.31 $ 54,690.82 $ 157,341.28
COOLER7 4.11 $ 24,099.86 $ 69,333.45
COOLER12 0.000622 $ 3,757.36 $ 10,809.63

D.6. Destiladores flash

El esfuerzo maximo permisible se establecio en funcion de la temperatura de
operacion y del material del equipo; para el acero inoxidable, este valor corresponde
a 215 MPa. Con base en estos criterios, se calculd la masa de la carcasa (mshell) para

cada destilador. Los resultados obtenidos se presentan en la Tabla D13.



PRODUCCION DE HIDROGENO A PARTIR DE BIOMASA RESIDUAL 83
Tabla D13.
Datos para calcular la mshell para cada destilador flash
Equipo Pi [N/ S[N E T [mm] tfm] Densidad  m shell
mm?| /mm?] acero
inoxidable
k
[5]
FLASH1 2.7 215 100%  3.7281 0.0037 7,980 2091
FLASH2 3 215 100% 13.4389  0.0134 7,980 2,671.77
FLASH3 1 215 100%  2.8786 0.0029 7,980 30.73
FLASH4 0.35 215 100%  2.2919 0.0023 7,980 22.12
FLASHS5 0.12 215 100%  2.1070 0.0021 7,980 23.30

Finalmente, el CAPEX con el precio corregido por la inflacion y el costo del equipo e

instalacion se presentan en la Tabla D14. para cada destilador:

Tabla D14.

Calculo CAPEX destiladores flash

Equipo a b n Ce,i,A C
FLASH1 17,400 79 0.85 $36,450.78  $104,866.09
FLASH2 17,400 79 0.85 $162,078.51  $466,287.40
FLASH3 17,400 79 0.85 $37,251.21  $107,168.86
FLASH4 17,400 79 0.85 $36,551.78  $105,156.67
FLASHS5 17,400 79 0.85 $36,649.49  §105,437.76

D.7. PSA

El costo del sistema PSA fue calculado implementando la metodologia

de(Hoffman, 2005), la cual permite calcular el costo de equipos de separacion de

hidrogeno a partir de correlaciones empiricas ajustadas mediante indices de costos.

El costo base del sistema PSA se determind utilizando la siguiente expresion:

CE
TKCpsa = 555 1,510,000

Npsa,in

kmo

0.6

(D.4)

500 ——

h
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Donde TK Cpg4 corresponde al costo total del sistema PSA, CE es el indice
de costos de equipos quimicos (Chemical Engineering Plant Cost Index, CEPCI),
Npsain €S €l flujo molar de alimentacion al PSA en kmol/h, 392.6 es el valor del
CEPCI de referencia para el afio base 2005, 1,510,000 USD corresponde al costo
base del equipo para una capacidad de 500 kmol/h, y 0.6 es el exponente de escala
que refleja economias de escala tipicas para este tipo de sistemas.

En este trabajo, el flujo molar de entrada al PSA se obtuvo a partir de los
resultados de la simulacion del proceso en Aspen Plus V14. El costo base fue
actualizado desde el afo de referencia (2005) hasta el afio de analisis utilizando el
CEPCI correspondiente, empleando valores intermedios para 2010 y junio de 2024,
y finalmente extrapolado a junio de 2025. En la Tabla D15. se presenta la estimacion

del costo del sistema PSA.

Tabla D15.
Costo sistema PSA
S (kmol/h) Ce,i,A C
PSA 174.107 $1,243,108.83 $3,576,328.47

D.8. Ciclones

También se empled la metodologia propuesta por Hoffman, (2005). El costo
base del equipo fue estimado a partir de una correlacion empirica que relaciona el
costo del ciclon con el caudal volumétrico de salida, expresado en m”3/s, mediante

una ecuacion de escalamiento con un exponente de 0.66.
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0.66
C.E.Index OutputFlowRate
PEC = ————7000 3 (D.5)
323.8 m
4.7 -~

Posteriormente, el costo obtenido fue actualizado mediante el uso del
Chemical Engineering Plant Cost Index (CEPCI), ajustando el valor base desde el afo
de referencia hasta el afo de evaluacion del proyecto. Los costos obtenidos para cada

ciclon se presentan en la Tabla D16.

Tabla D16.

Costo ciclones

S (m*3/s) Ce,i,A C
CICLON1 24,2869 $38,900.74 $111,914.43
CICLON2 6.1189 $15,660.79 $45,054.89

D.9. Catalizadores

Se empled la metodologia propuesta por (Peters et al., 2003). Inicialmente, se
determino la cantidad total de catalizador requerida en cada reactor a partir de los
resultados de la simulacidon en Aspen, considerando el volumen del lecho catalitico y
la densidad aparente del catalizador correspondiente. Posteriormente, el costo de
compra del catalizador se calculé multiplicando la masa total requerida por un precio
unitario expresado en USD/kg, obtenido de rangos tipicos reportados para
catalizadores comerciales utilizados en reacciones de desplazamiento agua-gas y
otros procesos de reformado. Los parametros de cada catalizador y sus respectivos

costos se presentan en la Tabla D17.
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Tabla D17.
Parametros de tamario y costos de catalizadores
m (kg) Precio ($/kg) C
Fe;0, — Cry0;5 1,660.2425 $40 $86,332.61
— Cu0
Cu/Zn0/Al,04 28.028 $30 $2,204.10

D.10. Solvente (DEPG)

El costo asociado al solvente (DEPG) se estimd a partir del inventario inicial

requerido para la operacion del absorbedor. El volumen total de solvente se considero

como el doble del volumen del absorbedor, de acuerdo con criterios de disefio

conceptual tomados de (Kohl, 1997), quien recomienda un rango de 1.5-2 V para

representar el volumen total de solvente contenido tanto en la columna como en los

equipos y lineas auxiliares; en este trabajo se adoptd el valor superior como un criterio

conservador propio de una etapa preliminar de disefio. La masa de solvente se calculd

usando la densidad del solvente puro y el costo se estimd con precios reportados en

la literatura. Los datos para el costo del solvente DEPG se presentan en la Tabla D18.

Tabla D18.
Costo solvente DEPG
Masa (kg) Precio C
Solvente (DEPG) 9,048.9178 $4 $61,447.68

D.11. Torre de absorcion

Para la torre de absorcidon se tomd como referencia el modelo propuesto por

Aspen Plus para procesos de absorcion fisica de CO: utilizando el solvente DEPG
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bajo condiciones de alta presion. A partir de este modelo, se ajustaron las dimensiones
de la torre en funcion del caudal de operacion y del tamafio del empaque seleccionado,

obteniéndose asi las dimensiones finales reportadas en la Tabla D19.

Tabla D19.

Dimensiones torre de absorcion

Parametro Valor Unidad
Temperatura 30 °C
Presion 70 Bar
Solvente DEPG -
Produccion H2 220.84 Kg/h
Longitud 9.144 m
Diametro 0.75 m
Volumen m3
Tamaiio de 0.625 in
empaque

El costo se estim6 mediante la ecuacion de la curva de costos propuesta por
(Towler & Sinnott, 2022), utilizando como parametro de tamafo el volumen de la
columna. Para este calculo se emplearon las constantes de costo correspondientes a
una columna empacada con anillos Pall de acero inoxidable 304, el mismo propuesto
en el modelo de Aspen Plus para absorcion aplicando DEPG como solvente. La
informacion de las contantes de costo para este equipo se encuentra en la Tabla D20.
y en la Tabla D21. se encuentran los costos del equipo junto con el pardmetro de

tamafio correspondiente.
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Tabla D20.

Contantes de costo y exponente de la columna

a b n

Torre de absorcion 0 8,500 1

Tabla D21.

Costo columna de absorcion

S (m3) Ce,i,A C

PSA 4.039 $ 67,848.65 $ 195,195.34

D.12. Separadores

Para la estimacion de costo del separador de H.S también se empled la
metodologia propuesta por (Hoffman, 2005). El costo base del equipo fue estimado a
partir de una correlacion empirica que relaciona el costo del sistema de separacion
con el fluyjo masico a la entrada, expresado en lb/h, mediante una ecuacion de
escalamiento con un exponente de 0.7.

C.E.Index
61.3

PEC =

InletFuelGasFlow 0.7
InletFuelGasFlow) ™ (D.6)
1lb/h

+960 +

Posteriormente, el costo obtenido fue actualizado mediante el uso del
Chemical Engineering Plant Cost Index (CEPCI), ajustando el valor base desde el
afo de referencia hasta el afio de evaluacion del proyecto. Los costos obtenidos para

el separador se presentan en la Tabla D22.
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Tabla D22.
Costo SEP?2
S (lb/h) Ce,i,A C
SEP2 - H2S removal 9,619.96 $993,115.01 $2,857,115.50

En el caso del equipo utilizado para la separacion de agua y S en la seccion donde
se trata este H2S, se dimension6 como un decantador gravitacional, a partir de los caudales
masicos y volumétricos de las corrientes solida y liquida obtenidas de la simulacion. El
dimensionamiento se de acuerdo con la metodologia de disefio de (Towler & Sinnott, 2022)

En la Tabla D23, se presenta los parametros de tamafio y estimacion del costo del equipo.

C=kv™ (D.7)

Donde V' es el volumen del recipiente,k yn son constantes empiricas

correspondientes para este equipo.

Tabla D23

Costo SEP (S-L)

S (m"3) k n C
SEP-H20S 2.45 3,500 0.6 $12,225.122
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E. Apéndice E: Memoria de calculos de OPEX de equipos

E.1. Energia eléctrica

El costo de la energia eléctrica se tomo directamente de la pagina oficial de la Electrificadora
de Santander (ESSA) para el mes de diciembre de 2025, correspondiente al sector industrial
(ESSA, 2025). El valor adoptado corresponde al promedio de las tarifas reportadas para este
sector, el cual fue de 844,14 COP/kWh. Este valor fue convertido a dolares estadounidenses,
obteniéndose un costo de 0,202 USD/kWh, utilizando la Tasa Representativa del Mercado
(TRM) promedio del afio 2025 (Dolar Hoy, 2025).

Los equipos que requirieron energia eléctrica como servicio industrial corresponden a los
compresores, la bomba del sistema de captura de carbono, el PSA y la torre de absorcion. La
potencia eléctrica necesaria para la operacion de los compresores fue obtenida directamente
de la simulacion en Aspen Plus mediante el apartado de utilities del software. Para el sistema
PSA, el consumo energético fue estimado a partir del flujo molar de gas procesado,
empleando un factor < representativo del consumo especifico de este tipo de sistemas. De
manera similar, el consumo energético asociado a la torre de absorcion con solvente DEPG
se estim6 considerando los requerimientos energéticos del sistema de bombeo y operacion
del proceso de absorcion. En la Tabla El. se registran los valores correspondientes a cada

uno de los equipos, considerando un factor de operacion de 8.150 horas anuales.
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Tabla E1.

OPEX generado por equipos eléctricos

Kwh SKW Total § aiio
COMP1 765.10 $0.202 $ 1,259,595.63
COMP2 736.50 $0.202 $1,212,509.64
COMP3 688.83 $0.202 $1,134,022.38
COMP4 215.11 $0.202 $ 354,136.46
COMP5 11.34 $0.202 $ 18,680.94
COMP6 10.11 $0.202 $16,657.57
B1 70.16 $0.202 $115,506.56
PSA 12.11 $0.202 $20,064.26
DEPG 461.2 $0.202 $ 759,396.46

E.2. Agua de enfriamiento

El costo del agua se determind a partir de las tarifas del Acueducto Metropolitano de
Bucaramanga (AMB) correspondientes al sector industrial para el periodo 2024-2027
(AMB, 2024). El valor adoptado para este sector fue de 4.115,44 COP/m?, equivalente a 1,01
USD/m?, utilizando la Tasa Representativa del Mercado (TRM) promedio del afio 2025. El
agua se emplea en los intercambiadores de calor (coolers) del proceso. La cantidad requerida
para esta aplicacion fue obtenida directamente a partir de la simulacién en Aspen Plus,

haciendo uso del apartado de utilities del software. En la Tabla E2 se encuentran los valores

correspondientes a cada de ellos.

Tabla E2.

OPEX generado por coolers

m3/h $m3 Total $ aio
COOLERI1 128.42 $1.01 $ 1,059,882.68
COOLER2 144.39 $1.01 $1,191,720.71
COOLER3 14780 $1.01 $1,219,819.41
COOLER4 124.04 $1.01 $ 1,023,782.46

91



PRODUCCION DE HIDROGENO A PARTIR DE BIOMASA RESIDUAL 92

COOLERS 89.01 $1.01 $ 734,623.95
COOLERG6 151.14 §1.01 $1,247,425.51
COOLER?7 38.41 §1.01 $317,019.30
COOLER12 0.041 §1.01 $ 340.89

E.3. Gas natural

En el caso del horno, el combustible utilizado para su operacion fue gas
natural, cuyo costo se estimo a partir de la informacién reportada por (Naturgas,
2024) para el ano 2024, con un valor aproximado expresado en USD por millén de
BTU generado de 4,50 USD. La cantidad de gas natural requerida para cada equipo
se calcul6é mediante la funcion de utilities de Aspen Plus. En la Tabla E3 se presentan

en detalle los costos.

Tabla E3.

OPEX generado por los hornos

MMBTU/h SMMBTU Total $ afio
HEATER 3.58 $ 4.50 $131,483.51
HEATER 0.89 $4.50 $32,840.73

E.4. Vapor de agua

En el caso de los intercambiadores de calor convencionales, el fluido de
calentamiento utilizado fue vapor de agua. El costo del servicio se tomo de la
biblioteca de Aspen Plus para vapor de media temperatura, empleado en procesos de
calentamiento, con un valor de 0.0000022 USD/k]J transferido. La cantidad de calor
requerida por los intercambiadores se obtuvo del apartado de utilities de Aspen Plus,

y el costo del servicio industrial correspondiente se presenta en la Tabla E4.
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Tabla E4.

OPEX generado por los heaters

KJ/h $SKJ Total $ afio
HEATER2 16,220 $ 0.0000022 $290.82
HEATER3 120,055 $ 0.00000 $2,152.59

E.5. Reactores

El costo operativo de los reactores fue estimado mediante un enfoque
porcentual basado en el costo de capital (CAPEX), metodologia comunmente
empleada en estudios de prefactibilidad y disefio conceptual de plantas
quimicas (Peters et al., 2003; Towler & Sinnott, 2022a). En este trabajo, el OPEX se
desagrego en tres componentes principales: consumo de energia, mantenimiento y
operacion. Elcosto  de  energia  fueestimado como un 2 %
del CAPEX, siguiendo practicas habituales en estudios de prefactibilidad, donde los
servicios industriales (electricidad, vapor y enfriamiento) se aproximan mediante
factores globales en ausencia de un dimensionamiento térmico detallado por equipo,
el mantenimiento como un 3% del CAPEX y la operacion como un 1% del CAPEX,
resultando en un OPEX anual equivalente al 6% del CAPEX del reactor. Para los
reactores que emplean catalizadores, se incluy6 adicionalmente el costo asociado a la
reposicion perioddica del catalizador, asumiendo una vida util de cuatro afios. Este
valor se encuentra dentro del rango tipico reportado para catalizadores industriales
(3-5 afos) y responde a los procesos normales de desactivacion por sinterizacion y
envenenamiento bajo operacion continua. Este enfoque es consistente con las

metodologias reportadas por y (Peters et al., 2003; Towler & Sinnott, 2022),
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en la Tabla E5 se presentan los costos de operacion de los catalizadores empleados y
en la Tabla E6 se presentan los costos de operacion asociados a los reactores del

Pproceso.

Tabla ES.

OPEX generado por los catalizadores

M (kg) Precio Total $ afio
Fe,0, — Cr,03 1,660.2425 §40 $21,583.15
— Cu0
Cu/Zn0/Al,04 28.028 $30 $551.03

Tabla E6.

OPEX generado por los reactores

Total § aiio

REDUC $38,254.57
HWGS $49,976.60
LWGS $13,043.03
PURHWS $63,380.09
RYIELD $294,434.04

E.6. Solvente (DEPG)

El costo operativo asociado a la reposicion del solvente dietilenglicol (DEPG)
se estimo considerando una tasa anual de reposicion, con el fin de compensar las
pérdidas del solvente ocasionadas por arrastre, degradacion térmica y purgas
operativas durante el proceso de captura de CO, Para este trabajo se asumi6 una
fraccion anual del inventario total de DEPG, valor que se encuentra dentro del rango
tipico reportado para sistemas de absorcion en estudios de disefio conceptual (1-5 %

anual), de acuerdo con criterios presentados en (Kohl, 1997; Towler & Sinnott, 2022).
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El OPEX por reposicion del solvente fue calculado multiplicando la cantidad total de
DEPG requerida en el sistema por dicha fraccion anual de 8150 horas y por el precio
unitario del solvente (Kohl, 1997), obteniéndose asi el costo anual de reposicion
del solvente. En la Tabla E7 se presenta la estimacion del costo de reposicion del

solvente.

Tabla E7.

OPEX generado por los reactores

Masa (kg) Masa Precio Total $ afo
(Makeup)
Solvente 9,048.91 18.0978 $4 $72.39

(DEPG)
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F. Apéndice F: Flujo de casa del proyecto

Dentro de los ingresos del proyecto se tuvo en cuenta la venta anual de del H, y del
C0,, obteniendo asi un ingreso en el primer afio de $ 7,026,207 USD. Una vez dado ese valor
se procede hallar los flujos de caja para analizar la viabilidad del proyecto, la cual se reporto
en las Tablas F1 y F2, teniendo en cuenta un horizonte de 10 afios. La inversion de capital
(CAPEX) se considera Unicamente en el afio 0, correspondiente a la construccion e
instalacion de la planta. Los costos operativos (OPEX) se consideran a partir del primer afio
de operacion de la planta. Para los afios siguientes, se asume un crecimiento anual del 3%
(Banrep, 2025), asociado a la inflacion. Se observa que no se recupera la inversion hecha en

el horizonte previsto.

Tabla F1.

Flujo de caja en los primeros 5 arios.

Indicador 0 1 2 3 4 5
Capex $20,133,236
Opex $12,317,730  $12,687,262  $16,493,441 $21,441,473 $27,873,916
Ventas $7,026,207 $7,236,994 $7,454,103 $7,677,727 $7,908,058
Total $20,133,236 $5,291,522 $5,450,168 $9,039,337 $13,763,746 $19,965,857
Tabla F2.

Flujo de caja en los ultimos 5 anios.

Indicador 6 7 8 9 10
Capex
Opex $36,236,090 $47,106,918 $61,238,993 $79,610,691 $103,493,898
Ventas $8,145,300 $8,389,659 $8,641,349 $8,900,589 $9,167,607
Total $28,090,790 $38,717,258 $52,597,643 $70,710,101 $94,326,291

A partir de los flujos de caja libre estimados, se obtuvo un Valor Neto Actual (VNA) de

184,654,141 USD, calculado con una tasa de descuento del 10 %, valor considerado
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representativo para este tipo de proyectos. Asimismo, no se pudo determinar una Tasa Interna
de Retorno (TIR). Estos resultados, basados en los valores netos anuales de los flujos de caja,

se resumen en la Tabla F3.

Tabla F3.

Criterios economicos.

Criterio Valor
VNA -$184,654,141
TIR

TMAR 10%




