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RESUMEN

TITULO:

APROVECHAMIENTO DE CORRIENTES RESIDUALES DE H, Y CO, COMO ALTERNATIVA
PARA REDUCIR LA HUELLA DE CARBONO DE LA GERENCIA REFINERIA DE
BARRANCABERMEJA (GRB).

AUTORES:
JENNY CAROLINA JIMENEZ JIMENEZ™

PALABRAS CLAVES:
Metano, metanol, Huella de carbono, corrientes residuales, didxido de carbono, hidrégeno.

DESCRIPCION: El presente trabajo ilustra la evaluacién simplificada de tres alternativas
planteadas para el aprovechamiento de corrientes residuales de la Gerencia Refineria de
Barrancabermeja, con el fin de reducir las emisiones de CO, a la atmdsfera. Dos de las alternativas
consisten en la producciéon de metano y la tercera alternativa es la producciéon de metanol.

En la primera seccion se describen y evallian cada una de las alternativas. Seguido de esto, se
selecciona la mas promisoria tanto econémicamente como por reduccion de la huella de carbono.
Se procede a realizar el disefio conceptual de la alternativa, en donde se seleccionan los equipos y
se hace la respectiva simulacién en HYSYS V 7.0, seguido de esto se halla costos asociados a
inversion fija y costos operacionales, seguido se calcula el VPN y la TIR.

Los resultados obtenidos en la evaluacion preliminar demuestran que la alternativa méas promisoria
es la produccién de metanol debido a su viabilidad econémica (522 USD/h) y su reduccion de la
huella de carbono (96,95 Ibmol/h = 11964 toneladas CO, eqg/afio). Una vez hecha la evaluacion
econdmica final y hallando el periodo de tiempo donde el VPN es igual a cero, se concluye que con
los ingresos generados por la alternativa, no es posible recuperar el capital de inversion en un
tiempo menor a 16 afos, esto es debido a que la capacidad de la planta es pequefia y no genera
los ingresos suficientes.

* Proyecto de Grado
** Facultad de Ingenierias Fisico-Quimicas. Escuela de Ingenierfa Quimica. Director PhD. Luis Javier Lopez
Giraldo. Codirector PDEng. Hernando José Salgado Gordon.
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ABSTRACT

TITLE:
UTILIZATION OF WASTE STREAMS OF H, AND CO, AS AN ALTERNATIVE TO REDUCE THE
CARBON FOOTPRINT OF THE BARRANCABERMEJA REFINERY MANAGEMENT (BRM).”

AUTHORS:
JENNY CAROLINA JIMENEZ JIMENEZ™

KEYWORDS:
Methane, methanol, carbon footprint, waste streams, carbon dioxide, hydrogen.

DESCRIPTION: This paper illustrates the simplified evaluation of three alternatives raised for the
use of residual currents of the Barrancabermeja refinery management, in order to reduce emissions
of CO2 into the atmosphere. Two of the alternatives consist of methane production and the third
option is the production of methanol.

In the first section are described and evaluated each of the alternatives. Following this, selects the
most promising both economically and by reduction of the carbon footprint. Necessary to carry out
the conceptual design of the alternative, where the teams are selected and makes the respective
simulation in HYSYS V 7.0, followed by this is costs associated with fixed investment and
operational costs, then it is the NPV and IRR.

The results obtained in the preliminary evaluation demonstrate that the most promissory alternative
is the production of methanol due to its economic viability (522 USD/h) and its reduction of the
carbon footprint (96,95 Ibmol/h =11964 ton CO, eg/year). Once done economic the evaluation final
and finding the period of time where the VPN is equal to zero, this concludes that with the income
generated by the alternative, it is not possible to recover the capital of investment in a time smaller
to 16 years, is because the capacity of the plant is small and it does not generate the income
sufficient.

* Degree Project.
* Physical-Chemical Engineering Faculty. Chemical Engineering School. Advisor PhD. Luis Javier Lépez
Giraldo. Co-advisor PDEng. Hernando José Salgado Gordon.
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INTRODUCCION

En la Gerencia Refineria de Barrancabermeja (GRB) se emiten en promedio
3312028 toneladas de CO, equivalentes al afio (Dato calculado por el ICP para el
2010) [1], este gas hace parte de los gases de efecto invernadero y es
considerado la mayor causa del calentamiento global, por lo cual existe interés por
parte de Ecopetrol S.A. de reducir la huella de carbono de la Refineria, de tal

manera que el proceso de refinacion sea amigable con el medio ambiente.

Por lo tanto se quiere aprovechar el CO, que es producido en la planta de
parafinas, donde el CO, es un subproducto emitido a la atmésfera con una pureza
mayor al 80% molar, para ser transformado en productos valiosos como metano y
metanol mediante reacciones de reduccién con H; [2]. El H, proviene de las
corrientes residuales de las plantas UNIBON, parafinas, etileno Il y aromaticos, tal

como se describe en la figura 1.

T Parafinas Etileno Il Aromaticos UNIBON
| |
I I
I I
|
ICO, | co, Hz Hz Hz Hz
I I
I I
I I
I I
| |
| | H2
I I v
: | Producto
L — - — = 2 i
o , Reaccion ------ * HDT
,,,,,,,,,,,, S—
|
|
| Subproducto
+

Figura 1. Proveniencia de las corrientes residuales. Fuente: Autor.

Como se observa en la figura 1, las corrientes de H, sefalado con lineas
continuas actualmente se envian hacia la planta de hidrotratamiento (HDT) para

ser purificadas mediante un proceso de absorciéon. Las lineas discontinuas rojas
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representan las materias primas para las alternativas 1 y 2, y las lineas

discontinuas negras las materias primas para la alternativa 3.

En este sentido, se encuentra informacién en la literatura en donde se evidencia

que el CO, puede ser empleado para la produccion de metano y metanol.

Asi por ejemplo Sabatier reporté en 1902 [3] que el CO, puede ser convertido a

metano empleando un catalizador como el rutenio segun la ecuacion (1).
CO;, + 4H, < CH4 + 2H,0 (1)

Esta reaccion es reversible y exotérmica (AH =-71,797 Btu/lomol), la cual se da en

un rango de temperatura entre 662-752 °F [3].

El metano es el combustible principal de las calderas y hornos en la refineria,
ademas de ser la materia prima para la produccion de hidrogeno, por lo cual existe

el interés de obtenerlo a partir de un CO, venteado a la atmésfera.

Por otro lado la produccién de metanol se lleva a cabo a bajas presiones (p<1470
psi), utilizando catalizadores a base de cobre segun la ecuacion (2).

CO5 + 3H, « CH30H + 2H,0 (2)

La reaccion es reversible y exotérmica (AH =-21,311Btu/lbmol) la cual ocurre en

presencia de un catalizador.

El metanol es un producto quimico importante a nivel industrial, usado como
materia prima para la produccién de quimicos como el formaldehido y el &cido
acético. También es usado para la fabricacion de dimetil éter (DME), metil tert-butil

éter (MTBE) y como solvente [4], tal como se muestra en la ilustracion 1.

Sjoberg, Sandstrom y Hedlund (2010) [5] compararon tres procesos para la
produccion de metanol: el proceso de reactor con membrana (membrane reactor
process MRP), un reactor tradicional (Lurgi low-pressure process) y el proceso de

modulos con membrana (membrane module process MMP), los resultados de este
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estudio arrojaron que la conversion por paso para cada uno de los procesos fue de

97, 26 y 81% respectivamente.

® Formaldehido
m MTBE
Acido acético

| Otros

Figura2. Usos del metanol. Fuente: [6].

Con el proposito de disminuir las emisiones de CO, se plantean tres alternativas;
Las dos primeras alternativas consisten en aprovechar el H, y CO; residual
provenientes de la planta de parafinas para producir bien sea metanol o metano.
La tercera alternativa consiste en aprovechar H, residual que se envia hacia HDT

con el CO; proveniente de la planta de parafinas para producir metano.

Cada una de las alternativas se somete a un analisis de reduccion de la huella de
carbono y una evaluacion econdémica preliminar. Una vez seleccionada la
alternativa méas promisoria se hace su respectivo disefio conceptual y su

evaluacion econdmica mediante el uso del valor presente neto.

El presente trabajo se desarrolla en modalidad de practica empresarial, para la
toma de decisiones se cuenta con el asesoramiento del lider de ingenieria de

procesos de Ecopetrol S.A.
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1. METODOLOGIA

En la figura 3 se muestra el esquema de la metodologia utilizada para el desarrollo

del presente trabajo.

Identificacion de las e o Evaluacién
corrientes residuales Cuanggtrzﬁgﬁgsde las simplificada de las
deH,yCO, alternativas

Elaboracion de un
diagrama de flujo del
proceso

Seleccion de la
alternativa

Balances de materia
y energia

Evaluacion

Céalculo de los costos econémicamente de

Dimensionamiento

de los equipos que : aso_qa?ps a d la alternativa con el
se emplearan Inversion nja y de célculo del VPN y la
produccién TIR

Figura 3. Metodologia. Fuente: Autor.

1.1. IDENTIFICACION Y CUANTIFICACION DE LAS CORRIENTES
RESIDUALES DE DIOXIDO DE CARBONO E HIDROGENO.

Para la identificacion de las corrientes residuales se contact6 a los ingenieros de
proceso encargados de las plantas en las que se llevan a cabo procesos de
generacion de hidrégeno, ya sea por reformado de metano o por consecuencia de
separacion de livianos. Se hizo una visita a las siguientes plantas: parafinas y
fenol, hidrotratamiento (HDT), UNIBON, etileno Il y aromaticos; alli se tomaron
datos de los coédigos designados a las corrientes de CO, e H,, para su

cuantificacion en términos de flujo, presion y temperatura.
16



1.2. EVALUACION PRELIMINAR DE LAS ALTERNATIVAS

A continuacion se describen las alternativas planteadas para la reduccion de la

huella de carbono:

e Caso base: Es como esta actualmente la Refineria, en el cual se cuantifica
el CO, subproducto de parafinas que es emitido a la atmosfera.

e Alternativa 1: Produccion de metanol empleando las corrientes residuales
de la planta de parafinas.
Esta alternativa consiste en aprovechar el CO, subproducto y el H; residual
de la planta de parafinas, para la produccion de metanol.

e Alternativa 2: Produccidén de Metano empleando las corrientes residuales de
la planta de parafinas.
En esta alternativa se aprovechan las mismas materias primas que en la
Alternativa 1.

e Alternativa 3: Produccién de Metano empleando el H, de las corrientes
residuales encauzadas a HDT.
Esta alternativa consiste en la produccion de metano, a partir del CO,
subproducto de la planta de parafinas y el H; residual que provienen de las

plantas descritas en la introduccion.

H, Producto
ST 0

CO, Proceso Subproducto
— "

Figura 4. Diagrama entrada y salida de las alternativas planteadas. Fuente: Autor.

En el literal anterior se seleccionaron y cuantificaron las corrientes disponibles de
CO; e H,. Con esta informacién y el diagrama mostrado en la figura 4 se
determina cuantas moles de CO, e H, se consumen en cada alternativa segun la
estequiometria de cada reacciéon asumiendo que la conversién en el reactor es
total gracias a la recirculacion de los reactivos que no reaccionan. Una vez se

realiza el balance de materia se estima la reduccion de la huella de carbono,

17



considerando un CO; equivalente asociado a la produccién y al transporte del
metanol ya que en Colombia no se produce esta materia prima. La planta mas
cercana de metanol se encuentra ubicada cerca a Barcelona-Venezuela, por lo
qgue su produccién a nivel nacional disminuye la emisién de CO, asociada con su
producciéon y transporte de metanol, que se calcula mediante las siguientes
ecuaciones (dato suministrado por la coordinacion de Ingenieria de procesos):

Ib CO; eq Produccién=0,74 Ib CO,/ Ib MeOH (3)
Ib CO, Transporte= 0,01 Kg CO,/ (1000Km* Ib MeOH) (4)

Se toma como referencia las coordenadas de las ciudades y se obtiene una
distancia promedio de 1062,56 Km de Barcelona (Venezuela) a Barrancabermeja,
para el caso del metano no se tiene en cuenta ya que existen yacimientos en

Colombia de donde se obtiene este combustible.

Seguido, se realiza la evaluacion econdmica preliminar considerando los costos de

materias primas y productos (ecuacion (3)).
P.E.= };CP; — X; G;F; (5)

Donde C=costo por cantidad o volumen, P=cantidad o volumen de producto y
F=cantidad de alimento (i y | representan los productos y reactivos

respectivamente).

Finalmente, a cada alternativa se le asigna un indice de complejidad (0 -100)

relacionado con su implementacion.

1.3. SELECCION DE LA ALTERNATIVA

Una vez calculados el potencial econémico, la cantidad de CO, que se deja de
emitir a la atmosfera y la complejidad de las alternativas a implementar, se elige la
mas promisoria. Esto se hace mediante la elaboracion de una matriz en la cual a

cada uno de los factores mencionados, se les asigna un indice (0 — 100) segun
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sea su deseabilidad, en donde 100 es el mas deseable, como son 3 los aspectos a

evaluar la alternativa que mas se aproxime a 300 es la seleccionada.

1.4. DISENO CONCEPTUAL DE LA ALTERNATIVA SELECCIONADA

Se elabora el diagrama de flujo de la alternativa seleccionada. Para tal fin, se
seleccionan los equipos a emplear, se fijjan las condiciones del proceso y
finalmente se estima el costo de cada una de las unidades empleadas. Se hace la
respectiva simulacion en HYSYS V 7.0 que provee los balances de materia y
energia. Para componentes no polares, el modelo termodinamico recomendado es
el de Peng- Robinson y para la seccidon de separacion para componentes polares
es el de UNIQUAC [7].

Las secciones que se tienen en cuenta para la produccion de metano o metanol se

describen a continuacion:

1.4.1. SECCION DE PRETRATAMIENTO

En esta seccion se llevan los reactivos a las condiciones necesarias para que se

lleve a cabo la reaccion.

1.4.2. ETAPA DE DESULFURIZACION

Esta etapa se hace necesaria ya que el hidrogeno residual tiene un contenido de

azufre mayor a 1 ppm lo que causa envenenamiento en el catalizador.

Se toma como referencia un proceso de absorcion con carbén activado que
operaba en la planta de parafinas en la refineria, en el cual cada 10,6 Ib de H,S
requiere 5000 Ib de carbén y el volumen total del tanque es de 157 ft* [8]. Con
base en esto se procede a hacer una relacién lineal con la cantidad de H,S

contenido en la corriente de H, residual.

1.4.3. ETAPA DE COMPRESION

En cada una de las alternativas consideradas las reacciones se llevan a cabo a

presiones superiores a la que se encuentra la corriente de CO,, por lo tanto se
19



hace necesaria una etapa de compresion que permita elevar la presion de esta
corriente. Se prevé de un sistema de compresion por etapas a fin de minimizar o

mejorar los efectos de:

a) Altas temperaturas de descarga.
b) Esfuerzos de tension y compresion sobre los vastagos.

c) Economia en el consumo de potencia [9].

Por heuristica se sabe que los compresores en varias etapas manejan una
temperatura entre 250-300°F [10], lo cual requiere un enfriamiento entre etapas.
La seleccion del tipo de compresor se hace teniendo en cuenta el rango de
operacion aproximado de cada tipo de compresor. El area de los intercambiadores
de calor se determina con la temperatura media logaritmica y con un coeficiente
global de transferencia de calor tipico para el tipo de fluidos y teniendo en cuenta

las presiones de operacion que se calculan con la siguiente expresion [10]:
P.D= 1,1 x Presion de operacion maxima (6)

1.4.4. ETAPA DE CALENTAMIENTO

Para llevar los reactivos a la temperatura de reaccién es necesario el uso de
vapor. Con el fin de integrar los procesos se aprovecha el flujo de calor que se
genera al enfriar los productos de reaccion, se tiene en cuenta que la temperatura
maxima a la que se puede llevar el fluido frio, debe tener como minimo una

diferencia de 10° F con relacion a la del fluido caliente [11].

El area de los intercambiadores de calor se determina con la temperatura media
logaritmica y con un coeficiente global de transferencia de calor tipico y teniendo

en cuenta las presiones de operacion que se calculan con la ecuacion (6).
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1.4.5. SECCION DE REACCION

En cada una de las alternativas consideradas se necesita de un reactor apropiado
para la conversion de los reactivos en el producto deseado, para lo cual se tienen
en cuenta las condiciones de presion y temperatura necesarias. Ya que las
reacciones son exotérmicas se puede aprovechar esta energia para producir

vapor.

Debido a que el equilibrio es el que demarca el avance de la reaccion, se busca en
la literatura reactores no convencionales, los cuales reportan mayores
conversiones. Los mayores avances de la reaccion se logran gracias a que estos
sistemas hibridos retiran selectivamente, in-situ, los productos de la reaccion
permitiendo de esta manera cambiar las condiciones de equilibrio maximizando la
cantidad de productos obtenidos. Un ejemplo de este tipo de reactores son los de
membrana, los cuales tienen una zona de reaccion equipada con un sistema
membranario que retira selectivamente del medio de reaccion los productos
obtenidos [5], [12], [13] y [14]. Para el dimensionamiento del reactor se considera
el flujo por tubo que trabajan Sjoberg, Sandstrom y Hedlund (2010) [5] en el
reactor MRP que es de 2,146 Ibmol/h.

1.4.6. ETAPA DE EXPANSION

Por requerimientos de disefio de la etapa de separacion, se requiere bajar la
presion de la corriente por disefio de la etapa de separacion, para lo cual se utiliza
un expansor, lo que genera una energia adicional que se aprovecha en la etapa

de compresion.

1.4.7. ETAPA DE ENFRIAMIENTO

Para cada una de las alternativas planteadas, se debe bajar la temperatura para
facilitar la separacion entre el liquido formado y los gases, para lo cual se utiliza
agua de enfriamiento. El area de los intercambiadores de calor se determina con

la temperatura media logaritmica y con un coeficiente global de transferencia de
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calor tipico y teniendo en cuenta las presiones de operacion que se calculan con la

ecuacion (6).

1.4.8. SECCION DE SEPARACION

Luego de enfriar la corriente que sale del reactor se requiere separar el producto
del subproducto, mediante un separador gas-liquido para separar los livianos de

los pesados.

Para la alternativa de metanol se requiere de un paso adicional para separar el
metanol del agua y dejar el metanol a una pureza mayor a 99,85% en peso, segun
las especificaciones de la Asociacion Internacional de Productores vy
Consumidores de Metanol (IMPCA por sus siglas en inglés) [15].

1.4.9. COLUMNA DE DESTILACION

Inicialmente, en el simulador HYSYS V 7.0, se utiliza una Shotcut column de
manera que se obtiene el reflujp minimo y ndimero de platos minimos. Se
especifica una alimentacion, cumpliendo con las especificaciones de pureza en el
destilado 0,9985 y con una composicién en los fondos de 0,001 en metanol.
Seguidamente, se hace un andlisis mas riguroso utilizando una columna de
destilacidn, se ajustan el nimero de platos y la relacion de reflujo, que se calculan
cumpliendo las especificaciones de la pureza en el destilado y en los fondos, se
tiene en cuenta que la temperatura del destilado no debe ser tan alta debido a las
condiciones del agua de enfriamiento y que la presion no debe ser menor de 22
psia en la cima de la columna. Con ayuda del simulador se determina el plato de

alimentacion 6ptimo y luego se dimensiona el equipo.

El diametro de la columna y demas caracteristicas fisicas de la misma se calculan

siguiendo la metodologia descrita por Treybal [16].
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Espaciamiento entre los platos: Desde el punto de vista de la limpieza de los
platos 20 in es un minimo aceptable [16]. El espaciamiento de la columna es de 24

in en este caso.

Diametro de la columna: Para la mayoria de instalaciones se utiliza acero
inoxidable. Con frecuencia se utilizan didmetros de orificios de 3/16 in. Para este
diametro la relacién de espesor del plato y diametro del orificio es de 0,43, por

tanto se tiene un espesor del plato de 0,0787 in.

La distribucién de los orificios se hard en forma de triAngulo con una distancia de
0,47 in entre los centros del orificio, para este tipo de distribucién la relacion del

area del orificio y area activa esta descrita por la siguiente expresion:

Ao _ do)
20 = 0,907 (?) (4)
En donde d, y p’ son el diametro de los orificios y la distancia entre los centros de
los orificios respectivamente. El diametro de la torre debe ser lo suficientemente
grande para manejar el flujo del gas y del liquido dentro de las condiciones de

operacion, la velocidad superficial del gas se define como:

Ve = G (229) " ™

pL Y Pc Son respectivamente las densidades de la fase liquida y la fase vapor, Cg
es una constante empirica que depende del disefio del plato, para liquidos que no

hacen espuma se toma un valor del 80-85% de la velocidad superficial.

1 o 0,2
Cr = |2 109 Ty aromos T B ] (W) (8)
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Las constantes a y B estan en funcion del espaciamiento entre los platos (t) y para

A./A>0,1 se calculan mediante las siguientes ecuaciones:
a = 0,0744t + 0,01173 (9)

B = 0,0304t + 0,015 (10)
Se trabaja el 80% de la velocidad de inundacién y se calcula el area neta con la
ecuacion (11), en donde Q es el caudal y V¢ representa el 80% de la velocidad de
inundacion

Ay=-2< (12)

Se toma una longitud tipica de derramadero de W=0,7xT, donde T es el diametro
de la torre, para esta longitud de derramadero el area utilizada por el vertedero es

un 8,8% del area total.

Ap = 2N (12)

~ 1-0,088

Una vez conocida el area total, calculamos el didmetro con la ecuacion (13).

T= | (13)

Intercambiadores de la columna de destilaciéon: ElI é&rea de los
intercambiadores de calor se determina con la temperatura media logaritmica y
con un coeficiente global de transferencia de calor tipico de U=269,5 Btu/ h ft* °F
[17] y teniendo en cuenta las presiones de operacion que se calculan con la

ecuacion (6).

1.4.10. SECCION DE ALMACENAMIENTO

En las alternativas seleccionadas el producto debe ir a su disposicion final bien
sea hacia la red de gas combustible de la refineria en el caso del metano o a un

tangue de almacenamiento en el caso del metanol.
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El metanol debe ser enfriado para su disposicion final con el uso de agua de
enfriamiento, se tiene como base 10 dias de contingencia para el disefio del

tanque de almacenamiento y sin que este sobrepase el 90% de su volumen.

1.5. ANALISIS ECONOMICO DE LA ALTERNATIVA SELECCIONADA

Para realizar un analisis econdmico de la alternativa seleccionada se utilizan dos

descriptores basicos: el valor presente neto (VPN) y la tasa de rendimiento (TR).

El valor presente neto (VPN) es muy usado debido a que los gastos e ingresos
futuros se transforman en dinero equivalente de hoy. Para una alternativa que
comprende flujos de entrada y de salida, el VPN se calcula a partir de la siguiente
expresion [18]:

_yn _Ft
VPN - Zt=1 (1+k)t 0

(14)

Donde Ft representa los flujos de caja en cada periodo t, n es el numero de
periodos considerados (afios), lp es el valor de la inversion inicial y k es la tasa de
oportunidad o rentabilidad minima exigida al proyecto. La tasa de oportunidad

minima exigida por Ecopetrol S.A es del 11%.

2. RESULTADOS Y DISCUSION

2.1. CUANTIFICACION DE LAS CORRIENTES RESIDUALES DE CO; E H;

Una vez realizada la visita y confrontados los ingenieros a cargo de cada una de
las plantas consideradas (ver seccién de introduccion) se procede a realizar un
informe de las corrientes de interés en términos de presion, temperatura y

composicion.

En la tabla 1 se muestra la corriente correspondiente al CO, subproducto de la

generacion de hidrégeno en parafinas.
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Tabla 1. Corriente CO, Subproducto.

VARIABLES UNIDADES PARAFINAS
PRESION psig 9,01
TEMPERATURA °F 97
FLUJO lbmol/h 99
DIOXIDO DE CARBONO %mol 86,11
NITROGENO %mol 1,94
OXIGENO %mol 0,77
HIDROGENO %mol 1,33
MONOXIDO DE CARBONO %mol 0
METANO %mol 0,09
ETANO %mol 0,11
ETILENO %mol 0,09
H,O %mol 9,57
PESO MOLECULAR lb/lbmol 42,73
Fuente: Adaptado por el autor.
Tabla 2. Corrientes de H, residual.
UNIDAD | AROMATICOS | UNIBON | PARAFINAS | ETILENO II
PRESION psig 335 335 1500 130-350
TEMPERATURA °F 175 175 200 95
FLUJO lbmol/h 330 132 176 242
HIDROGENO % vol. 78,36 94 94 90
NITROGENO % vol. <0,5 0,1 0,1 -
MONOXIDODE |, - <25 <25 <01
METANO % vol. 7,64 5,61 5 9,5
ETANO % vol. 6,64 0,09 0 0,5
PROPANO % vol. 3,9 0,07 0 0
BUTANO % vol. 1,98 0,23 0 0
PENTANO % vol. 0,73 0 0 0
HEXANO % vol. 0,75 0 0 0
H,S % vol. < 0,5 ppm <p;g0 0,9 20 ppm

Fuente: Adaptado por el autor.
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En lo que concierne al hidrogeno se quiere aprovechar las corrientes residuales
que son enviadas hacia HDT como se describe en la introduccion, en dos de las
alternativas se considera solo la corriente de H, proveniente de parafinas por su

facilidad de captacion.

En la tabla 2 se describen las corrientes que se envian hacia HDT en términos de

flujo, presion, temperatura y composicion.

2.2. REDUCCION DE LA HUELLA DE CARBONO PRELIMINAR DE LAS
ALTERNATIVAS.

En esta etapa se considerara que en cada una de las alternativas planteadas, las
reacciones seran analizadas desde el punto de vista estequiométrico (ver
ecuaciones (1) y (2)). Ademas se toma como base de calculo los flujos de CO; e
H., mostrados en las tablas 1 y 2. Los resultados que se muestran en la tabla 3
representan los maximos obtenibles si se asume que la reaccién alcanza una

conversion del 100%.

Tabla 3. Reduccién de emisiones de las alternativas propuestas.

TOTAL
ALTERNATIVA O, ('?g‘:i?/'r\]')'BLE Coilﬁizﬁ%”)o REDUCIDO
(Ibmol/h)
CASO BASE 85,25 0 0
ALTERNATIVA 1 85,25 55,55+41,4* 96,95
ALTERNATIVA 2 85,25 41,67 41,67
ALTERNATIVA 3 85,25 85,25 85,25

Fuente: Autor.

*Asociado a produccién y transporte
De los resultados se concluye que la alternativa con mayor reduccion de
emisiones es la de produccion de metanol, gracias a que se considera las

emisiones de CO; asociadas al transporte y produccion del mismo.

2.3. EVALUACION ECONOMICA PRELIMINAR

Para que el proceso sea rentable, el costo de los productos debe ser mayor al

costo de las materias primas.
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Las materias primas en las tres alternativas son H, y COy; el costo del hidrégeno y
el metano se determina con el poder calorifico del mismo que es de 104225
Btu/lomol y 344511 Btu/lomol respectivamente (datos suministrados por la
empresa). Se tiene en cuenta que el costo por cada 1x10° Btu es de 3,5 USD
(dato proporcionado por la empresa). El costo del CO, se desprecia, ya que éste

es venteado a la atmoésfera.

El costo de metanol es de 10,46 USD/Ibmol (dato suministrado por administracion
de inventarios de la GRB)

e Alternativa 1 Produccion de metanol empleando corrientes residuales de
la planta de parafinas:
P.E.= (55,55 Ibmol/h*10,46 USD/Ibmol) - (166,65 lbmol/h*104225Btu*3,5
USD/1x10° Btu) = 522 USD/h

e Alternativa 2 Produccion de metano empleando corrientes residuales de
la planta de parafinas:
P.E.= (41,66 Ibmol/h*344.511Btu*3,5 USD/1x10° Btu USD/Ibmol) — (166,65
Ibmol/h*104225 Btu*3,5 USD/1x10° Btu) = -10,55 USD/h

e Alternativa 3 Produccion de Metano empleando el H, de las corrientes
residuales encauzadas a HDT:
P.E.= (85,25 Ibmol/h*344511Btu*3,5 USD/1x10° Btu USD/lbmol) — (341
Ibmol/h*104225 Btu*3,5 USD/1x10° Btu) = -21,6 USD/h

De la evaluacién econémica preliminar se puede concluir que la alternativa de
produccion de metano no es rentable econdmicamente. Este resultado era de
esperarse, ya que el poder calorifico de 3 moles de hidrégeno es superior al de un
mol de metano, lo que hace que las materias primas sean mas costosas que el

producto.
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2.4. RESULTADO DE LA EVALUACION PRELIMINAR DE LAS
ALTERNATIVAS PLANTEADAS

Se elabora una matriz en la cual se comparan las alternativas, con respecto a tres
criterios: Potencial Econdmico (P.E), reduccién de la huella de carbono y el grado

de complejidad.

La alternativa que tenga un mayor aporte en cada uno de los criterios se le da un

valor de 100 y se reduce proporcionalmente su valor para las otras alternativas.

Tabla 4. Matriz de alternativas.
ALTERNATIVAS | P.E | REDUCCION DE LA HUELLA DE CARBONO | COMPLEJIDAD

ALTERNATIVA 1 | 100 100 50
ALTERNATIVA2 | O 42,98 100
ALTERNATIVA3 | O 87,93 90

Fuente: Autor.

De acuerdo con el anadlisis de los resultados que se muestran en la tabla 4 se
concluye que la alternativa que ofrece un mayor porcentaje de beneficio es la

alternativa 1 que consiste en la produccion de metanol en la planta de parafinas.

2.5. DISENO CONCEPTUAL DE LA ALTERNATIVA SELECCIONADA

A continuacién se resumen los resultados obtenidos para el disefio conceptual de
la alternativa de produccion de metanol. El diagrama de flujo es el mostrado en las

figuras 5.

2.5.1. BALANCE DE MASA Y ENERGIA

En la tabla 5 se resumen los balances de materia y energia obtenidos de la

simulacion y que se usan para el dimensionamiento de los equipos.
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Tabla 5. Balances de masa y energia.

CORRIENTES DE ENTRADA CORRIENTES DE SALIDA
lb/h Btu/h Ib/h Btu/h

H2 495,1 -1,82E+05 PURGA 226.,6 -3,31E+05
Cco2 2543,6 -9,64E+06 8 1459,7 -8,25E+06
7 1459,7 -9,78E+06 43 5,2 -1,24E+04
44 547,0 -3,00E+06 41 1007,9 -6,66E+06
47 111961,6 -7,63E+08 45 547,0 -3,51E+06
48 4283,5 -2 42E+07 46 111961,6 -7,60E+08
50 86.988,7 -5,93E+08 49 4283,5 -2,79E+07
37 11489,3 -7 83E+07 51 86988,7 -5,91E+08
38 15827,4 -1,08E+08 26 0 0,00E+00
39 15814,6 -1,08E+08 28 32,4 -1,90E+05
15 955,7 -6,51E+06 30 18,6 -1,04E+05
Q-104 3,69E+05 34 11489,3 -7,80E+07
Q-106 3,67E+05 35 15827,4 -1,07E+08
Q-112 3,24E+05 36 15814,6 -1,07E+08
18 955,7 -6,49E+06

20 1748,2 -5,65E+06

22 0 0,00E+00

Q-102 4,40E+04
TOTAL | 252366,0 -1,703E+09 | TOTAL | 252366,2 -1,703E+09

Fuente: Autor.

Se calcula el costo del separador y la columna de destilacién a partir de las
graficas reportadas por el libro de Coulson & Richardson’s [19], para el calculo del
costo de los otros equipos se toma como referencia la base de datos

suministrados en el sitio web www.matches.com, Los costos estan referenciados

para afios anteriores al 2012, por lo que se utiliza el indice de Marshall and Swift
como factor de correccion (M&Sz004 1178,5; M&S2007 1373,3; M&S2011 1536,5 [20]),
el costo de los equipos se expresan en USD.

El disefio del reactor generalmente es Unico para cada proceso, para estimar el
costo de éste, se divide en componentes estandar, los cuales se encuentran en la
literatura [21]. En este caso se consideran, los asociados a un intercambiador de
calor y una membrana zeolitica, el costo de la membrana es de 2000 €/10,76 ft?
[22], 1,2571€/USD (precio del euro para el dia 13 de Junio). A partir de los
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balances de masa y energia (ver tabla 5), asi como las consideraciones asumidas,

se calculan los costos de los equipos mencionados anteriormente, en la tabla 6 se

resumen los resultados obtenidos de los costos calculados.

Tabla 6. Materiales y costos de los equipo.

EQUIPO MATERIAL ESPECIFICACIONES | COSTO (USD)
DESULFURIZADOR Acero al carbono Volumen: 794,42 ft* $ 188.200
Potencia total: 539,2
COMPRESOR Acero al carbono ~hp $ 388.000
Area |.C: 148
A. inoxidable en )
INTERCAMBIADOR E- los tubos, a. al Area: 882 ft* $132.300
112 carbono en la P.D: 1279 psi '
carcasa
A. de bajo )
INTERCAMBIADOR E- molibdeno en los Area: 268 ft? $61.700
100 tubos, a. al carbono P.D: 1162 psi '
en la carcasa
A de baio Area 1.C: 2500 ft’
REACTOR CRV-100 : y Area membrana: $ 2.350.000"
molibdeno 2
979,5 ft
EXPANSOR K-105 Acero al carbono Potencia: 122,2 hp $ 83.400
Acero inoxidable )
INTERCAMBIADOR E- | en los tubos, acero al Area: 231 m* $53.200
113 carbono en la P.D: 439 psi '
carcasa
SEPARADOR V-100 Acero inoxidable Volumen: 6,1 m® $ 28.000°
COLUMNA DE L Altura: 59,1 ft 2
DESTILACION T-100 Acero inoxidable Diametro: 1,97 ft $68.657
Acero inoxidable A= 481 ft°
INTERCAMBIADOR _ .
DE CALOR en Izzrtggr?cs),eicgo al P.D= 110 psi $ 22.400
(CONDENSADOR) E-110
carcasa
Acero inoxidable A= 772 ft°
INTERCAMBIADOR B .
DE CALOR TIPO KETTLE | &" '2; rtggr?j'eicgo al P.D= 195 psi $37.000
(REHERVIDOR) E-111
carcasa
TANQUE DE Acero de bajo . 3
ALMACENAMIENTO carbono Volumen: 9664 ft $ 146.200
Acero inoxidable
INTERCAMBIADOR | en los tubos, acero al A: 9,8 ft? $5.700
DE CALOR E-101 carbono en la P.D: 87,67 psi ’

carcasa

Fuente: Adaptado por el autor.
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El material de construccién para la sintesis del metanol es de acero de bajo
molibdeno. En la etapa de condensacion del metanol hay presencia de acidos
organicos por lo cual es usado el acero inoxidable [23]. La eleccién del material de
construccion es elegido de acuerdo al material tipico en esta industria, para esto

se cuenta con la asesoria del lider de ingenieria de procesos.

A modo de ejemplo a partir de la corriente 20 mostrada en la tabla 5 y la figura 5,
se calcula el volumen del tanque de almacenamiento; se tiene en cuenta las
consideraciones de la sesion 1.4.7 y se conoce que densidad del metanol a
temperatura ambiente es de 48,24 Ib/ft> obteniendo un volumen del tanque de
9664 ft°.

Los costos de los equipos estan referenciados para el afio 2007 a diferencia de los

costos que tienen el superindice 1y 2 para los afios 2012 y 2004 respectivamente.

2.5.2. ESTIMACION DEL CAPITAL FIJO
Costo total de los equipos principales (2011): US $ 3.726.991.

Se estima el costo al 2011 de los equipos con la inflacibn anual a mayo en
Colombia de 3,44%, segun el Banco de la Republica de Colombia.

Costo total de los equipos principales (2012): 3.726.991X1,0344= US $ 3.855.200.

Una vez calculado el costo de los equipos principales se procede a estimar el
costo total de la planta instalada, para tal fin se usaron los factores tipicos

relacionados en la tabla 7.

Costo de la planta instalada= Costo total equipos*(1+fi+fo+...4fg) = US $
11.180.080

Luego de estimar los costos directos se procede a estimar los costos indirectos y a
su vez hallar el capital fijo de inversion, por lo que se tienen en cuenta los factores

tipicos relacionados en la tabla 8.
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Tabla 7. Factores tipicos de costos directos para estimacidn del costo de capital

fijo.
Elementos costo directo : Tipo de proceso (Fluido)

f1- Equipo de construccién 0,4

fo- Tuberias 0,5

f3- Instrumentacioén 0,2

f4- Instalacién eléctrica 0,1

fs- Edificios y estructuras del proceso 0,15

fe- Servicios 0,5

f;- Almacenajes Estimado en el costo de equipos
fg- Preparacion del sitio 0,05

fo- Edificios anexos No requerido

Fuente: [19].

Tabla 8. Factores tipicos de costos indirectos para la estimacion del costo de

capital fijo.
Elementos costo indirecto Eactor
fio-Disefio e ingenieria 0,3
fi1-Honorarios del contratista 0,05
F»-Contingencias 0,1

Fuente: [19].
Capital fijo= Costo de la planta instalada*(1+f1o+f11+f12) = US $ 16.211.116

Después de calcular el capital fijo se procede a estimar el capital de trabajo en
donde se tiene en cuenta gastos relacionados con la puesta en marcha de la

planta y la carga inicial de catalizador.

Capital de trabajo = 5% del capital fijo = US $ 810.556.

Una vez estimado el capital de trabajo se halla la inversion total para la puesta en
marcha de la planta.

Inversion total = Capital fijo + Capital de trabajo = US $ 17.021.672

2.5.3. SERVICIOS INSUTRIALES

En la tabla 9 se relacionan los costos totales anuales de los servicios industriales

usados y producidos (vapor de 150 psi). Los valores fueron calculados a partir de
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los balances de materia y energia (ver tabla 5), asumiendo 8500 horas de

operacion al afio.

Tabla 9. Costo de servicios industriales.

PRES.|ON COSTO Cantidad/h | Cantidad/afio |Costo USD /afio
(psig) usD
enﬁ?;rﬁigﬁ o 65 $7,74/kgal 29 kgal 246500 kgal | $1.907.910
Vapor de 400 400 $4,87/klb 547,11b 4650 kib $ 22.646
Vapor de 150 150 $3,54/klb 1460 Ib 12410 kib ($43.931)
Vapor de 150 150 $3,54/klb 4238 Ib 36023 klb $127.521
Vapor de 50 50 $3,54/klb - 11649 kib $41.237
Agua de caldera 150 $9,52/kgal 184 gal 1564 kgal $14.889
Electricidad $0,101/kw-h 311 kw-h 2643500 kw-h $ 266.994
SUBTOTAL
*En el agua de enfriamiento se tiene en cuenta solo un 10% de su $2.337.266
costo debido a que se esta recirculando
TOTAL $620.147

Fuente: Adaptado por el autor del libro a partir de datos suministrados por Ecopetrol S.A.

2.5.4. ESTIMACION COSTOS DE PRODUCCION

En la tabla 10 se describen los costos de produccion considerados para la
produccion de metanol.

En el item de supervision se toma un porcentaje del 5% de la labor operativa ya
gue se asume que se cuenta con los supervisores necesarios para suplir las
necesidades de la planta. Para el subtotal C se toma solo el 5 % de los subtotales

Ay B, debido a que ya se cuenta con la infraestructura necesaria para tal fin.

2.5.5. ESTIMACION DE VPN Y TIR

Para la estimacion del VPN con un horizonte de 10 y 20 afios, los beneficios son
los ingresos por la venta anual del metanol producido mas la corriente de gas
combustible generada (purga). 55 Gal de metanol cuestan US $ 118,74 (dato

suministrado por administracion de inventarios de la GRB), los costos por
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produccion se toma el valor de produccion anual y se desprecia los cargos al
capital (item 10 de la tabla 10) ya que se asume que se hace la inversion total al
inicio del proyecto, se lleva tanto el costo de produccion como el beneficio a futuro

con la inflacion en Colombia que es de 3,44%, segun el Banco de la Republica de

Colombia.
Tabla 10. Costos de produccion.
Costos variables Valores Tipicos uUsD
H, residual

1. Materias primas aprovechado $512.720
2. Productos varios 10% del item (5) $81.056
3. Servicios Industriales De los balances $620.147

ST o0 AN e —— $1.301.848
Costos fijos
5. Mantenimiento 5-10 % del capital fijo $810.556
6. Labor operativa $121.348
7. Costos de laboratorio 20-23 9% del item (6) $24.270
8. Supervision 20% del item (6) $6.067
9. Gastos generales de la planta 50% del item (6) $60.674
10. Cargos de capital 10% del capital fijo $1.621.112
11. Seguro 1% del capital fijo $162.111
12. Impuestos locales 2% del capital fijo $324.222
13. Regalias 1% del capital fijo $162.111

Subtotal B | -------=-=--------- $3.292.472
14. Gastos de venta
15. Gastos generales 20-30 % de A+B
16. Investigacion y desarrollo

Subtotal C | ------------------- $225.320

Costo de produccion anual | A+B+C $4.731.714

Fuente: [20].

En la tabla 11 se describe el flujo de caja para el calculo del VPN y la TIR para una

proyeccion a 10 y 20 afos.
Con un horizonte del proyecto de 10 afios el VPN es de US -$ 3.836.422 y una

Tasa Interna de Retorno de 5,6%, lo que indica que en diez afilos no es posible

recuperar el capital invertido con la tasa de oportunidad asumida.
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Con un horizonte del proyecto de 20 afios el VPN es de US $ 2.676.017 y una

tasa interna de retorno de 13,1%, lo que indica que en 20 afos es posible

recuperar el capital de inversion.

Con la tasa de oportunidad trabajada el VPN toma un valor de cero en el afio

namero 16, lo que indica que hasta este periodo se ha recuperado el capital

invertido debido a que la planta no genera los ingresos suficientes para

recuperarlo en menos tiempo.

Tabla 11. Flujo de Caja.

ARIO # INVERSION BENEFICIOS COSTOS DE FLUJO DE CAJA
ANO uUsD usD PRODUCCION USD usD

2012 O $17.021.672 $0 $0 -$17.021.672
2013 1 $0 $5.103.416 $3.133.763 $ 1.969.653
2014 2 $0 $5.278.974 $3.241.565 $2.037.409
2015| 3 $0 $5.460.570 $3.353.074 $2.107.496
2016| 4 $0 $5.648.414 $ 3.468.420 $2.179.994
2017 5 $0 $5.842.719 $3.587.734 $ 2.254.986
2018| 6 $0 $ 6.043.709 $3.711.152 $2.332.557
2019| 7 $0 $6.251.612 $3.838.815 $2.412.797
2020| 8 $0 $ 6.466.668 $3.970.871 $2.495.797
2021 9 $0 $6.689.121 $4.107.469 $ 2.581.653
2022| 10 $0 $6.919.227 $4.248.766 $2.670.462
2023 11 $0 $7.157.249 $4.394.923 $2.762.325
2024 | 12 $0 $ 7.403.458 $4.546.108 $2.857.349
2025| 13 $0 $ 7.658.137 $4.702.495 $2.955.642
2026 | 14 $0 $7.921.577 $ 4.864.260 $3.057.316
2027| 15 $0 $8.194.079 $5.031.591 $3.162.488
2028 | 16 $0 $ 8.475.955 $5.204.678 $3.271.278
2029 | 17 $0 $8.767.528 $5.383.719 $3.383.810
2030 18 $0 $9.069.131 $5.568.919 $3.500.213
2031 19 $0 $9.381.109 $5.760.489 $ 3.620.620
2032| 20 $0 $9.703.819 $ 5.958.650 $3.745.169

Fuente: Autor.
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CONCLUSIONES

Se evaluaron las alternativas propuestas para la reduccion de la huella de
carbono de la GRB. A partir de los resultados obtenidos en las etapas
preliminares se dedujo que la alternativa de produccion de metanol es la mejor
debido a su viabilidad economica (522 USD/h) y reduccion de la huella de
carbono (96,95 Ibmol/h=11964 toneladas CO; eg/ano).

Se elaboré el disefio conceptual de la alternativa de produccion de metanol,
obteniendo un costo total de los equipos principales de US $ 3.855.200 y una
inversién total de la planta instalada de US $17.021.672

Bajo los parametros de produccion y proyeccion a 10 afios no es viable la
puesta en marcha de la planta, como lo evidencia el VPN de US -$ 3.836.422 y

una Tasa Interna de Retorno del 5,6%.

Es viable la puesta en marcha de la planta con una proyecciéon a 20 afios como
lo evidencia el VPN de $ 2.676.017 y una Tasa Interna de Retorno del 13,1%.

Teniendo en cuenta la capacidad de la planta, el capital de inversion se
recuperaria en un tiempo mayor a 16 afios, debido a que no se generarian los

ingresos suficientes para recuperarlo en menos anos.
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RECOMENDACIONES

Evaluar econbmicamente un sistema de remocion de azufre con O0xido de zinc
y compararlo con el sistema de carbon activado, teniendo en cuenta el gasto

anual de servicios industriales y el costo de inversion.

Se deben considerar los beneficios tributarios y bonos de carbono como

incentivo para la realizacion del proyecto.
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