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Resumen

La producción de metanol a partir de H2 verde y CO2 capturado está cobrando cada vez más

importancia como v́ıa estratégica de descarbonización, pero su elevado costo de producción, asociado

principalmente al precio del H2 verde, actualmente limita su competitividad frente al metanol de

origen fósil.

Este estudio plantea como pregunta de investigación si existe algún punto óptimo de operación

del reactor a alta presión que permita minimizar los costos de producción de metanol verde. Para

resolver esta interrogante se desarrolla un análisis técnico - económico cuyo objetivo es minimizar

el costo nivelado de metanol verde mediante la manipulación de variables de proceso como la

presión, composición de alimentación y flujo de entrada. Las simulaciones se realizan en el Software

Aspen Plus V.14. En una primera etapa se valida el reactor de equilibrio y los modelos cinéticos

propuestos por Bussche and Froment (1996) y Graaf et al. (1988) para el reactor de śıntesis utilizando

condiciones operacionales reportados en la literatura con el fin de asegurar la comparabilidad de

los resultados de los modelos. Posteriormente, se realiza la simulación de la planta utilizando un

reactor de equilibrio con un estudio paramétrico que considera la variación de las presiones entre

100 y 340 bar, razones de alimentación CO2:H2 de 1:3 y 1:10 y flujo alimentación al reactor de 1 y

10 ton/h, manteniendo fija la temperatura del reactor en 260°C.

Según los resultados, la conversión, selectividad y rendimiento aumentan a medida que se

incrementa la presión y existe un exceso de H2, siendo el caso más favorable el de 340 bar y una

razón CO2:H2 = 1:10. Desde el punto de vista energético, el servicio que necesita mayor potencia

corresponde al consumo del enfriamiento en los intercambiadores de calor. Por otro lado, del

punto de vista ambiental todos los resultados obtenidos presentan emisiones netas negativas de

CO2, lo que confirma el potencial del proceso como alternativa de descarbonización. Ahora bien,

según el análisis económico, se observa que tanto el CAPEX como el OPEX aumentan con el

incremento de la presión de operación en el reactor. Si bien el costo de los equipos es el parámetro

más influyente del CAPEX, el OPEX domina el costo nivelado del metanol, siendo el H2 verde el
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principal contribuyente, seguido por el costo del CO2 capturado.

El menor costo nivelado que se alcanza es de 1.052 USD/kg de metanol (55.78 USD/MBTU),

con una presión de operación en el reactor de 100 bar, una razón de composición de alimentación

de CO2:H2 = 1:10 y un flujo de 10 ton/h, considerando un precio del H2 verde de 3 USD/kg,

mientras que el precio de 200 USD/ton para el CO2 capturado desde fuentes industriales. Si bien

este valor es aproximadamente 130% mayor al costo del metanol fósil (0.32 USD/kg), el análisis de

sensibilidad muestra una fuerte dependencia del precio del H2 verde. En un escenario optimista

que considera los precios de 1.5 USD/kg para el H2 verde y 100 USD/ton para el CO2 capturado,

el costo disminuye aproximadamente un 41%, mientras que en un escenario pesimista con precios

de 4.5 USD/kg y 300 USD/ton, aumenta cerca de un 42%, lo que evidencia los desaf́ıos económicos

asociados.
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Abstract

Methanol production from green H2 and captured CO2 is becoming increasingly important as a

strategic decarbonization pathway; however, its high production cost, primarily associated with the

price of green H2, currently limits its competitiveness against fossil-based methanol.

This study poses as a research question whether there is an optimal high-pressure reactor

operating point that allows for the minimization of green methanol production costs. To address

this question, a techno-economic analysis is developed, aiming to minimize the levelized cost of

green methanol by manipulating process variables such as pressure, feed composition, and inlet flow.

The simulations are performed using Software Aspen Plus V.14. In the first stage, the equilibrium

reactor and the kinetic models proposed by Bussche and Froment (1996) and Graaf et al. (1988) for

the synthesis reactor are validated using operational conditions reported in the literature to ensure

the comparability of the model results. Subsequently, the plant simulation is carried out using an

equilibrium reactor with a parametric study considering pressure variations between 100 and 340

bar, CO2:H2 feed ratios of 1:3 and 1:10, and reactor feed flows of 1 and 10 ton/h, maintaining the

reactor temperature fixed at 260°C.

According to the results, conversion, selectivity, and yield increase as pressure increases and

an excess of H2 is present, with the most favorable case being 340 bar and a CO2:H2 ratio of 1:10.

From an energetic standpoint, the service requiring the highest power corresponds to the cooling

consumption in the heat exchangers. On the other hand, from an environmental perspective, all

obtained results present net negative CO2 emissions, confirming the potential of the process as

a decarbonization alternative. However, according to the economic analysis, it is observed that

both CAPEX and OPEX increase with the increment of the reactor operating pressure. While

equipment cost is the most influential parameter for CAPEX, OPEX dominates the levelized cost

of methanol, with green H2 being the main contributor, followed by the cost of captured CO2.

The lowest levelized cost achieved is 1.052 USD/kg of methanol (55.78 USD/MBTU), obtained
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at a reactor operating pressure of 100 bar, a CO2:H2 feed composition ratio of 1:10, and a flow of

10 ton/h, considering a green H2 price of 3 USD/kg and a price of 200 USD/ton for CO2 captured

from industrial sources. Although this value is approximately 130% higher than the cost of fossil

methanol (0.32 USD/kg), the sensitivity analysis shows a strong dependence on the price of green

H2. In an optimistic scenario considering prices of 1.5 USD/kg for green H2 and 100 USD/ton for

captured CO2, the cost decreases by approximately 41%, while in a pessimistic scenario with prices

of 4.5 USD/kg and 300 USD/ton, it increases by nearly 42%, evidencing the associated economic

challenges.
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2.2 Hipótesis . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 11

2.3 Objetivo General . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 12
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5.5 Requerimiento energético de los servicios . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 56

5.6 Análisis emisiones de CO2 . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 58
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2020). . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 4

1.5 Costos de producción y distribución de alternativas energéticas basadas en H2 (Schorn
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PV Enerǵıa solar fotovoltaica
RWGS Reverse Water Gas Shift
SOEC Electrólisis de óxido sólido
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USD Dólar estadounidense
VBF Vanden Bussche and Froment

xvi



Caṕıtulo 1

Introducción

El cambio climático representa uno de los principales desaf́ıos del siglo XXI. La concentración

creciente de gases de efecto invernadero (GEI), especialmente dióxido de carbono (CO2), metano

(CH4) y óxidos de nitrógeno (NOx), ha generado un aumento sostenido en la temperatura media

global (Ritchie and Roser, 2024; Éverton Simões Van-Dal and Bouallou, 2013). De acuerdo con

el Grupo Intergubernamental de Expertos sobre el Cambio Climático (IPCC), la temperatura ha

aumentado entre 0.8°C y 1.3°C desde el año 1900 hasta 2019, comportamiento que se observa

en la Figura 1.1, evidenciando una aceleración significativa a partir de la Revolución Industrial

(IPCC, 2023). Esta tendencia, debido al incremento en las emisiones antropogénicas, provoca

un aumento de las emisiones de CO2 a través de los años y se puede ver reflejado en la Figura

1.2, ha generado consecuencias ambientales severas como: derretimiento de glaciares, acidificación

de océanos, eventos climáticos extremos, pérdida de biodiversidad y alteraciones en los sistemas

agŕıcolas (Acciona, 2020; NASA, 2024).

A nivel internacional, los compromisos suscritos en el Acuerdo de Paŕıs buscan limitar el

calentamiento global a menos de 2°C, preferentemente a 1.5°C, respecto de los niveles preindustriales.

Para ello, se ha promovido una transición energética hacia tecnoloǵıas limpias y sostenibles, junto

con una profunda transformación del sector industrial y del transporte (United Nations Climate

Change, 2024; D’Adamo et al., 2024). En este contexto, los páıses han adoptado estrategias para

reducir su dependencia de los combustibles fósiles, responsables directos del 75% de las emisiones

globales de GEI (Adnan and Kibria, 2020). A nivel nacional, se realiza un inventario de gases de

efecto invernadero desde 1990 y se actualiza cada dos años. En 2022, el sector de Enerǵıa representó

un 76,4% de las emisiones totales del páıs, seguido por agricultura y residuos (MMA, 2024).
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Figura 1.1: Tendencia de la temperatura global a través de los años (IPCC, 2023).
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Figura 1.2: Tendencia de emisiones de CO2 en miles de millones de toneladas v/s años (Ritchie
and Roser, 2024).

Ante esta situación, las enerǵıas renovables no convencionales (ERNC), como la solar fotovoltaica

y la eólica, han experimentado un crecimiento exponencial. Estas fuentes presentan una proyección
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de su costo nivelado decreciente, lo que las posiciona como alternativas competitivas frente a

tecnoloǵıas fósiles tradicionales (Bos et al., 2020; Gobierno de Chile, 2020). La Figura 1.3 ilustra la

proyección de la disminución en el costo de las tecnoloǵıas renovables, en contraste con la Figura

1.4 que muestra el alza proyectada para el costo del gas natural, fuel oil y diésel.

a)

0

500

1000

1500

2000

2500

3000

2014 2020 2026 2032 2038 2044 2050

U
S
D
/k
W

Año

b)

0

500

1000

1500

2000

2500

2014 2020 2026 2032 2038 2044 2050

U
S
D
/k
W

Año

Figura 1.3: Proyección del costo de la a) Enerǵıa Solar Fotovoltaica y b) Enerǵıa Eólica (Gobierno
de Chile, 2020).
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Figura 1.4: Proyección del costo del a) Gas natural, b) Fuel oil y c) Diésel (Gobierno de Chile,
2020).

Chile avanza rápidamente hacia un futuro de enerǵıa renovable, con un crecimiento notable

en las capacidades solares y eólicas. El páıs se ha fijado como meta generar el 70% de su enerǵıa

a partir de fuentes renovables para 2030 y alcanzar la neutralidad de carbono para 2050. Las

capacidades solares y eólicas en Chile aumentaron de 202 MW (1.1%) en 2012 a 10476 MW (32%)

en 2022 (Valenzuela-Venegas and Zeyringer, 2023). Se estima que la enerǵıa solar fotovoltaica (PV)

contribuirá con el 86% de la generación eléctrica, lo que representará el 83% de la demanda total de

enerǵıa final para 2050. Aśı, las fuentes renovables se presentan como una alternativa viable para

reducir la dependencia de fuentes fósiles y disminuir las emisiones de gases de efecto invernadero

(Boretti, 2013).
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La naturaleza intermitente de las fuentes renovables genera desajustes temporales entre la

generación y la demanda eléctrica, aśı como vertimientos de enerǵıa renovable en peŕıodos de

alta producción y baja demanda. En el caso de Chile, este fenómeno ha adquirido una magnitud

significativa, alcanzando vertimientos de enerǵıa solar y eólica del orden de 1.47 TWh durante

el año 2022, lo que representa aproximadamente el triple de los valores registrados en 2021, de

acuerdo con análisis basados en datos del Coordinador Eléctrico Nacional (Julius von Papp, 2023).

Es por esta razón que el H2 verde se posiciona como un vector energético de gran interés, obtenido

mediante electrólisis del agua alimentada por fuentes renovables, capaz de transformar excedentes

de electricidad renovable en enerǵıa qúımica, facilitando su almacenamiento y uso posterior, y

contribuyendo a una mayor flexibilidad del sistema energético. Este proceso electroqúımico separa

el agua en ox́ıgeno e H2 mediante reacciones de oxidación y reducción que ocurren en el ánodo y el

cátodo respectivamente. En medio alcalino, estas semirreacciones se representan en las ecuaciones

(1.1) y (1.2).

Cátodo: 2H2O+ 2e− → H2 + 2OH− (1.1)

Ánodo: 2OH− → 1

2
O2 +H2O+ 2e− (1.2)

La suma de estas semirreacciones da lugar a la reacción global del proceso, mostrada en la

Ecuación (1.3), donde para producir 1 kg de H2 se requieren aproximadamente 9 kg de agua en

condiciones estequiométricas (Beswick et al., 2021; Sabogal, 2023):

H2O → H2 +
1

2
O2 (1.3)

Actualmente, existen cuatro tecnoloǵıas principales para la electrólisis del agua: electrólisis

alcalina (ALK), membrana de intercambio aniónico (AEM), membrana de intercambio de protones

(PEM) y óxido sólido (SOEC). Entre ellas, la tecnoloǵıa ALK se encuentra más consolidada a nivel

industrial debido a su alto grado de madurez tecnológica. Sin embargo, la tecnoloǵıa PEM ha

ganado atención debido a que presenta una rápida respuesta dinámica y mejor adaptación a la

intermitencia de las fuentes de enerǵıa renovable no convencionales (ERNC) (Wang et al., 2023).

No obstante, el H2 tiene una baja densidad energética, lo que presenta importantes desaf́ıos para

su capacidad de almacenamiento y transporte. En estado gaseoso se requieren altas presiones
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para comprimirlo, t́ıpicamente entre 350 y 700 bar, mientras que su licuefacción exige condiciones

criogénicas cercanas a los -253°C a presión atmosférica, lo que implica un elevado consumo energético.

Además, los riesgos potenciales asociados con fugas y la alta inflamabilidad del H2 aumentan las

preocupaciones de seguridad.

En respuesta a estas limitaciones, han surgido compuestos derivados del H2 verde, denominados

hydrogen carriers, entre los cuales se destacan el amońıaco, los portadores orgánicos ĺıquidos

(LOHCs), el metano y el metanol (CH3OH). Dentro de estos, el metanol verde presenta ventajas

significativas, ya que se encuentra en estado ĺıquido a presión atmosférica y temperaturas cercanas

a ambiente, con un punto de ebullición de 64.7°C a 1 bar, lo que facilita su almacenamiento,

manejo y transporte. Además, es compatible con la infraestructura existente para combustibles

ĺıquidos y presenta costos de transporte considerablemente menores en comparación con el hidrógeno

comprimido o licuado y otros derivados, como se observa en la Figura 1.5 (Schorn et al., 2021).

Desde el punto de vista energético, el metanol presenta un poder caloŕıfico inferior (LHV, por sus

siglas en inglés) de aproximadamente 19.9 MJ/kg Methanol Institute (2026). Este valor es inferior

al de combustibles convencionales como la gasolina, cuyo poder caloŕıfico es cercano a 44 MJ/kg, lo

que implica que se requiere un mayor volumen de metanol para suministrar la misma cantidad de

enerǵıa (Castillo-Hernández et al., 2012).
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Figura 1.5: Costos de producción y distribución de alternativas energéticas basadas en H2 (Schorn
et al., 2021).
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El metanol es una molécula versátil utilizada como combustible, disolvente, materia prima para

śıntesis qúımica y aditivo en combustibles. Comercialmente, se produce a partir de gas de śıntesis

derivado de combustibles fósiles (carbón o gas natural), generando el llamado metanol marrón o

gris (Éverton Simões Van-Dal and Bouallou, 2013). Este proceso presenta una huella significativa

de CO2, con emisiones cercanas a 0.5 kg CO2 por kg de metanol cuando se utiliza gas natural como

materia prima, y cercano a 3 kg CO2 por kg de metanol en procesos basados en carbón (Schüth

and Schunk, 2025).

Para avanzar hacia una producción sostenible, ha surgido el concepto de metanol verde o

e-metanol, obtenido a partir de CO2 capturado y H2 verde. Esta ruta permite valorizar emisiones

de CO2, contribuye a la descarbonización, y posiciona al metanol como un enfoque clave en la

transición energética, aportando a la economı́a circular del proceso (Ghasemi et al., 2024; D’Adamo

et al., 2024).

Las tecnoloǵıas actuales de captura de CO2, ya sean de origen biogénico, industrial o mediante

captura directa del aire (DAC), incluyen métodos como absorción qúımica, adsorción f́ısica, uso de

membranas y separación criogénica. La absorción con aminas, particularmente con monoetanolamina

(MEA), es la tecnoloǵıa más madura y ampliamente utilizada por su alta reactividad y bajo costo

(GIZ, 2021). La combinación de esta captura con producción de H2 renovable abre paso al desarrollo

del e-metanol, cuya cadena de valor se muestra en la Figura 1.6.

A nivel mundial, la capacidad de producción de metanol alcanzó los 110 millones de toneladas

métricas en 2019 (Redondo et al., 2019), y su demanda proyecta un crecimiento, al menos hasta

2027, como se distingue en la Figura 1.7 (Methanol Institute, 2024). Este crecimiento representa una

oportunidad estratégica para utilizar CO2 capturado en combinación con H2 verde para producir

metanol con balance de carbono negativo. Este enfoque permite eliminar más CO2 del que se emite

durante el proceso de producción, contribuyendo de manera efectiva a la mitigación del cambio

climático (Good New Energy, 2024).
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Figura 1.6: Cadena de valor del metanol verde (Blue World Technologies, 2024).
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Figura 1.7: Proyección de la demanda mundial de la industria del metanol (Methanol Institute,
2024).
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A pesar de los avances, el metanol verde aún enfrenta desaf́ıos económicos importantes. Su

precio actual, entre 0.7 y 1.1 USD/kg (Pratschner et al., 2023), sigue siendo considerablemente

más alto que el del metanol de origen fósil comprado en Sur América de 0.32 USD/kg (Business

Analyt IQ, 2026), lo que limita su competitividad en el mercado internacional (Lange, 2001). No

obstante, sus beneficios ambientales, su posible certificación como producto “premium” y su papel

estratégico en la transición energética justifican su estudio y desarrollo.

La empresa Carbon Recycling International (CRI), en Islandia, que desde 2012 opera la planta

George Olah en Islandia y actualmente cuenta con una capacidad instalada global de más de 200

kton/año mediante proyectos a gran escala en China para la producción de metanol verde a partir de

CO2 e H2 verde, demuestra la viabilidad técnica del proceso (Carbon Recycling International, 2024).

Si bien el costo de producción puede ser superior al metanol fósil, existen acuerdos de suministro

con empresas del sector qúımico, como Perstorp. Esta empresa sueca emplea metanol producido

por CRI, comercializado como Vulcanol, como insumo para reducir la huella de carbono de sus

biocombustibles (Figueras, 2021). Sin embargo, para lograr una adopción masiva, es necesario

avanzar en la optimización del diseño y operación de los reactores involucrados.

Uno de los principales desaf́ıos técnicos en la śıntesis de metanol a partir de CO2 capturado

e H2 verde es la baja conversión alcanzada en reactores de lecho fijo que emplean catalizadores

Cu/ZnO/Al2O3, el cual corresponde al sistema cataĺıtico más utilizado a nivel industrial debido a

su alta selectividad a metanol y su estabilidad operativa. Bajo condiciones t́ıpicas de operación

industrial, presiones entre 50 y 80 bar y temperaturas entre 200 y 300°C, la conversión de CO2 no

supera el 30%, lo que obliga a implementar la recirculación de gases no convertidos, incrementando

los costos operacionales (Sá, 2014; Arab et al., 2014). Para superar esta limitación, se han propuesto

distintas estrategias, entre ellas la incorporación de un reactor de desplazamiento inverso del gas de

agua (RWGS) previo al reactor de metanol, con el fin de ajustar la relación H2/CO2 y favorecer la

śıntesis (Joo et al., 1999; Adnan and Kibria, 2020).

Históricamente, la producción industrial de metanol fue desarrollada por BASF en 1923,

utilizando gas de madera como materia prima y un catalizador de cromito de zinc, operando a

300 - 400°C y 300 bar (BASF, 2019). Décadas más tarde, estudios experimentales como los de

Bansode and Urakawa (2014) demostraron que el uso de alta presión y mezclas enriquecidas en

H2 favorecen simultáneamente la conversión de CO2 y la selectividad a metanol, acercando los

resultados a los valores de equilibrio. Este comportamiento se explica a partir de los principios del

equilibrio qúımico, ya que la reacción de śıntesis de metanol presenta una disminución en el número

de moles gaseosos, por lo que altas presiones y un exceso de H2 desplazan el equilibrio hacia la

formación de metanol. Dicho trabajo evidencia ventajas de operar a alta presión, aunque se centra
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únicamente en la viabilidad técnica sin considerar el impacto económico.

En un estudio previo desarrollado en el trabajo de titulación de Ingenieŕıa Civil Qúımica, titulado

“Optimización de producción costo - competitiva de metanol a partir de hidrógeno verde y dióxido

de carbono capturado” (Holloway, 2025), se determinó que la temperatura óptima para minimizar

el costo nivelado del metanol verde correspond́ıa a 260°C, considerando un rango entre 220 y 300°C.
No obstante, el análisis de presión se limitó al intervalo entre 60 y 100 bar, encontrándose el mı́nimo

costo a 100 bar, es decir, en el ĺımite superior del rango evaluado. Esto sugiere que presiones más

elevadas podŕıan mejorar el desempeño económico del proceso. Por ello, en el presente trabajo se

propone ampliar el rango de presión estudiado para identificar la condición óptima de operación de

la śıntesis de metanol.

En ese contexto, el presente trabajo evalúa de manera integrada la viabilidad técnica y la

competitividad económica del proceso de producción de metanol verde bajo condiciones de alta

presión. La investigación se orienta a la optimización de las condiciones de operación para la

śıntesis cataĺıtica de metanol a partir de H2 verde y CO2 capturado, considerando como variables

de estudio la presión, la temperatura y la composición de alimentación. El objetivo es identificar

condiciones de operación que maximicen la conversión y selectividad hacia metanol, minimizando

simultáneamente el costo nivelado de producción con el fin de contribuir a la viabilidad económica

del metanol verde y a la descarbonización de la industria qúımica.
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Caṕıtulo 2

Hipótesis, Objetivos y Alcances

En esta sección se expone la pregunta de investigación, junto con la hipótesis formulada. Además,

se presenta el objetivo general de esta memoria, acompañado de sus objetivos espećıficos y los

alcances correspondientes.

2.1 Pregunta de investigación

¿Hay algún punto óptimo a alta presión donde las condiciones de operación minimizan los costos

de producción de metanol verde?

2.2 Hipótesis

Si se utiliza una presión de compromiso y se optimizan el flujo y la composición de la alimentación,

entonces el costo nivelado de producción de metanol verde se reduce hasta alcanzar un valor

competitivo con el del metanol fósil producido actualmente bajo condiciones industriales convencionales.

11



2.3 Objetivo General

Minimizar el costo nivelado de metanol verde mediante la manipulación de variables de proceso a

alta presión.

2.4 Objetivos Espećıficos

i. Elaborar y validar un modelo computacional de un reactor de hidrogenación de CO2 a metanol.

ii. Determinar el impacto de la presión, flujo y composición de la corriente de alimentación del

reactor en los indicadores de desempeño mediante un estudio paramétrico.

iii. Identificar condiciones de operación que permitan minimizar el costo nivelado de producción

de metanol verde.

iv. Comparar el desempeño económico del proceso bajo condiciones optimizadas con el costo del

metanol fósil actual.

2.5 Alcances

Este trabajo se desarrolla mediante simulaciones computacionales en el Software Aspen Plus V.14,

utilizando un reactor de equilibrio y un reactor isotérmico de lecho fijo y multitubular con un

catalizador sólido Cu/ZnO/Al2O3 para la hidrogenación de CO2. El reactor se modeló como un

flujo pistón (PFR representado por el módulo RPlug), empleando las cinéticas Graaf et al. (1988) y

Bussche and Froment (1996), la ecuación de Ergun para estimar la cáıda de presión y la ecuación

de estado Soave-Redlich-Kwong (SRK), la cual se eligió por su buen desempeño en sistemas de

gases de alta presión y su amplio uso en la literatura.

Para asegurar que las restricciones de operación del sistema se cumplieran en todas las

simulaciones, se utilizó la herramienta Design Spec, permitiendo controlar el flujo y la razón

de alimentación hacia el reactor.

En las etapas de validación del reactor de equilibrio y de las cinéticas se emplearon condiciones

operacionales reportadas en la literatura, las cuales incluyen distintos rangos de temperatura y
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presión con el objetivo de asegurar la comparabilidad de los resultados del modelo con datos

previamente publicados.

Para el estudio paramétrico y las simulaciones de la planta, la temperatura del reactor se asume

fija y constante, con un valor de 260°C, por lo que no se considera una variable de optimización

dentro del estudio. De esta forma, el análisis se enfoca en evaluar el efecto de la presión de operación,

la composición de alimentación y el flujo sobre el proceso y el costo nivelado de metanol verde.

La elección de esta temperatura se basa en el trabajo de titulación de Ingenieŕıa Civil Qúımica,

titulado “Optimización de producción costo - competitiva de metanol a partir de hidrógeno verde y

dióxido de carbono capturado” (Holloway, 2025), donde se determinó que la temperatura óptima

para minimizar el costo nivelado del metanol verde corresponde a 260°C.

También se utilizó la herramienta Aspen Process Economic Analyzer (APEA), que permite

realizar la evaluación económica del proceso, estimando los costos de capital y de operación, en

relación con los flujos, los servicios y los equipos con sus dimensiones. El análisis económico se

realizó considerando la adquisición de las materias primas, asumiendo que tanto el H2 verde como

el CO2 se encuentran disponibles para su uso en el proceso. En este contexto, no se incluye la etapa

de producción de H2 verde mediante electrólisis ni la captura de CO2, en cambio se consideran los

precios, correspondientes a 3 USD/kg para el H2 verde y 200 USD/ton para el CO2 en el caso base.
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Caṕıtulo 3

Marco Teórico

3.1 Diseño del reactor de hidrogenación

En los procesos qúımicos, el reactor representa el equipo principal del sistema, desempeñando

un papel fundamental en la eficiencia global del proceso. En el caso de la śıntesis de metanol,

caracterizada por reacciones exotérmicas, es esencial diseñar el reactor con un control térmico.

Esto no solo implica la eliminación efectiva del calor generado durante las reacciones, sino también

su posible recuperación para maximizar la eficiencia energética y reducir los costos operativos.

Asimismo, lograr altas conversiones en cada etapa del proceso es vital para minimizar las operaciones

de separación posteriores y optimizar el rendimiento económico.

Para la producción de metanol, existe una variedad de reactores que se adaptan a diferentes

requerimientos del proceso. Estas tecnoloǵıas se agrupan principalmente en dos categoŕıas: reactores

de fase gaseosa y de fase ĺıquida, cada uno con caracteŕısticas espećıficas que responden a las

condiciones particulares de la reacción y a los objetivos de producción.

Los reactores de fase gaseosa pueden ser t́ıpicamente adiabáticos o isotérmicos. Entre los

reactores adiabáticos se encuentran las configuraciones de múltiples lechos, siendo la tecnoloǵıa

más aplicada en la industria con condiciones de funcionamiento de 50 y 80 bar entre 200 y 300°C,
con un catalizador de Cu/ZnO/Al2O3. Son simples, fiables y aprovechan el calor de reacción, pero

presentan distribución irregular de flujo y una baja conversión, requiriendo altas corrientes de

recirculación (Arab et al., 2014).

14



Por otro lado, están los reactores isotérmicos, como los reactores Linde, Lurgi y Mitsubishi, que

utilizan sistemas de intercambio térmico, con tubos helicoidales o de doble pared, para optimizar la

transferencia de calor y minimizar la formación de subproductos. Estos diseños reducen el volumen

de catalizador requerido, extienden la vida útil del catalizador y mejoran la recuperación de calor,

lo que disminuye los costos operativos. Además, permiten altas capacidades de producción con

configuraciones escalables y seguras (Tijm et al., 2001).

En comparación con los procesos en fase gaseosa, los reactores que operan en fase ĺıquida logran

mayores conversiones y menores tasas de recirculación. Sin embargo, presentan desaf́ıos relacionados

con la desactivación del catalizador, lo que requiere investigaciones adicionales. Asimismo, existen

alternativas como los reactores de membrana, que pueden mejorar la selectividad y el rendimiento

del metanol al eliminar el agua mediante una membrana permeable compuesta de śılice y alúmina

durante la śıntesis. No obstante, este enfoque ha sido analizado únicamente a escala de laboratorio

(Bozzano and Manenti, 2016).

La selección del reactor más adecuado depende de múltiples factores, como la capacidad de

eliminación y recuperación de calor, la conversión por paso, los costos operativos y de inversión, y

la complejidad del diseño.

3.2 Catalizadores

Los catalizadores desempeñan un papel fundamental en la śıntesis de metanol al facilitar la

conversión de CO2 e H2. En la industria, el catalizador más utilizado es Cu/ZnO/Al2O3, el cual

presenta alta actividad y selectividad hacia la formación de metanol en rangos de temperatura

entre 200°C y 300°C. Su composición puede variar dependiendo del fabricante, incluyendo diferentes

proporciones de cobre, óxido de zinc y alúmina, aśı como la posible incorporación de promotores

para mejorar su estabilidad y desempeño cataĺıtico (Bozzano and Manenti, 2016).

A pesar de su elevado desempeño, estos catalizadores presentan ciertas limitaciones operacionales.

Entre ellas se encuentra el envenenamiento por impurezas, como el azufre, aśı como la sinterización

térmica, un proceso de desactivación asociado a la aglomeración de las part́ıculas de cobre a altas

temperaturas, lo que reduce el área superficial activa y, en consecuencia, la actividad cataĺıtica

(Hansen et al., 2013).Si bien el uso de H2 verde puede contribuir a disminuir la presencia de

impurezas en la alimentación, no elimina completamente el riesgo de envenenamiento ni evita

mecanismos de desactivación intŕınsecos como la sinterización. Estas limitaciones han motivado el
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desarrollo de catalizadores avanzados, como el Cu/ZnO/Al2O3/ZrO2, diseñados espećıficamente

para la hidrogenación de CO2, los cuales presentan mayor actividad y estabilidad en comparación

con catalizadores convencionales (Lim et al., 2009). Otras alternativas incluyen catalizadores

basados en óxidos metálicos, como ZnO/ZrO2/In2O3, que han mostrado alta selectividad hacia

metanol y buena estabilidad hidrotérmica, correspondiente a la capacidad de un catalizador de

mantener su estructura y actividad en presencia de altas temperaturas y vapor e agua. Asimismo,

se han estudiado catalizadores basados en metales nobles, como Pd/SiO2, aunque su elevado costo

limita su aplicación industrial.

Un área de interés creciente es la optimización de soportes cataĺıticos como ZnO, ZrO2 y CeO2,

que mejoran la adsorción y la hidrogenación de CO2. Además, factores estructurales como el

tamaño de part́ıcula del catalizador y la interacción entre las fases activas y el soporte influyen

significativamente en la actividad y selectividad del sistema cataĺıtico (Esmaeili et al., 2026). La

Tabla 3.1 presenta una clasificación general de los principales tipos de catalizadores reportados en

la literatura para la hidrogenación de CO2 a metanol (Ren et al., 2022).

Tabla 3.1: Clasificación de catalizadores para la hidrogenación de CO2 a metanol.

Tipo de catalizador Ejemplo
Catalizadores basados en cobre Cu/ZnO/Al2O3

Óxidos metálicos In2O3/ZrO2

Catalizadores bimetálicos Pd-Cu o Ni-Ga
Catalizadores basados en metales nobles Pd, Pt, Au

Carburos metálicos y otros sistemas emergentes Mo2C

3.3 Śıntesis de metanol y cinética

El presente trabajo analiza un reactor de tubos y carcasa con un catalizador sólido Cu/ZnO/Al2O3

cargado en los tubos, en donde las materias primas ingresan al reactor en forma de gases. Debido a

que la interacción con el catalizador es fluido-sólido, se trata de una reacción heterogénea donde la

velocidad de reacción depende de la masa del catalizador sólido (W).

Las reacciones tienen lugar en los sitios activos del catalizador y corresponden a: la śıntesis de

metanol desde CO, la śıntesis de metanol desde CO2 y la reacción inversa de desplazamiento de

gas - agua, conocida como reverse water gas shift (RWGS), las cuales se presentan en las siguientes

ecuaciones (3.1), (3.2) y (3.3) respectivamente, en donde se destaca que una depende linealmente
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de las otras dos ecuaciones. Estas reacciones son reversibles, lo que significa que la conversión de

reactivos en productos y la conversión de productos en reactivos ocurren simultáneamente.

CO + 2H2 ⇀↽ CH3OH (3.1)

CO2 + 3H2 ⇀↽ CH3OH+H2O (3.2)

CO2 +H2 ⇀↽ CO+H2O (3.3)

Las primeras dos reacciones correspondientes a la śıntesis de metanol son exotérmicas, siendo

sus entalṕıas de reacción de -90.8 y -49.2 kJ/mol, mientras que la RWGS es endotérmica, con

una entalṕıa de reacción de 41.6 kJ/mol (Slotboom et al., 2020). Debido a las diferencias en las

entalṕıas, resulta fundamental examinar el efecto de los aspectos cinéticos y termodinámicos en el

rendimiento del proceso, ya que están directamente relacionados con las condiciones de reacción,

con especial énfasis en este estudio de la presión del sistema.

Un parámetro que variados autores utilizan al trabajar con un reactor catalizado es la velocidad

espacial, que relaciona el caudal con el tamaño del reactor. En este caso, la relación corresponde a

la GHSV, o gas hourly space velocity, que se define mediante la Ecuación (3.4) (Couper, 2005).

GHSV, h−1 =
Flujo de alimentación, Nm3/h

Volumen del catalizador, m3 (3.4)

Para describir la velocidad de las reacciones involucradas, se emplearon modelos cinéticos

reportados en la literatura, los cuales permiten representar el comportamiento del sistema en

condiciones cercanas a las industriales. En este trabajo, la śıntesis de metanol se ha analizado

utilizando dos modelos cinéticos: el modelo de Graaf et al. (1988) y el modelo de Bussche and

Froment (1996), este último identificado con las siglas VBF.

El modelo propuesto por Graaf et al. (1988) considera que el CO2 y el CO son la fuente de

carbono para la śıntesis de metanol, por lo que trabaja con las ecuaciones (3.1), (3.2) y (3.3). Los

autores evaluaron su funcionamiento en un rango de temperaturas entre 207 y 277°C y la presión

entre 15 y 50 bar. Las velocidades de reacción para la śıntesis de metanol desde CO, la śıntesis de

metanol desde CO2 y la reacción inversa de desplazamiento de gas - agua (RWGS) se presentan en

las ecuaciones (3.5), (3.6) y (3.7), respectivamente. La implementación de este modelo cinético en

el Software Aspen Plus V.14 ha sido utilizada previamente en distintos estudios de simulación del
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proceso de śıntesis de metanol (Wang et al., 2023; Kiss et al., 2016; Xin et al., 2009; Adil and Rao,

2022).

rMeOH-CO =
k3KCO

(
fCOf

1.5
H2

− fCH3OH

f0.5
H2

Keq
3

)
(1 +KCOfCO +KCO2fCO2)

(
f 0.5
H2

+
(

kH2O

k0.5H2

)
fH2O

) , mol

kgcat · s
(3.5)
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fCO
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(
f 0.5
H2

+
(

kH2O

k0.5H2

)
fH2O

) , mol
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Por otro lado, los autores Bussche and Froment (1996) propusieron un modelo cinético evaluado

en el rango de temperaturas de 180 y 280°C y presiones de 15 a 51 bar. Asumen que la principal

fuente de carbono es el CO2, y que existe un único sitio activo de adsorción en la superficie para la

hidrogenación del CO2 y la descomposición del H2 (Éverton Simões Van-Dal and Bouallou, 2013).

Además, no incorpora la reacción de hidrogenación directa de CO a metanol. Las velocidades de

reacción para la śıntesis de metanol desde CO2 y la reacción inversa de desplazamiento de gas -

agua (RWGS) se presentan en las ecuaciones (3.8) y (3.9), respectivamente.

rMeOH-CO2 =

kCO2PCO2PH2

(
1− 1

Kp,CO2(T )

PH2OPCH3OH

P 3
H2
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)
(1 + k1PH2OP

−1
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+ kH2P
0.5
H2

+ kH2OPH2O)
3

,
mol
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rRWGS =

kRWGSPCO2

(
1− 1

Kp,RWGS(T )

PH2OPCO

PH2PCO2

)
(1 + k1PH2OP

−1
H2

+ kH2P
0.5
H2

+ kH2OPH2O)
,

mol

kgcat · s
(3.9)

Se utilizó el Software Aspen Plus V.14, una herramienta para validar el modelo cinético y

termodinámico de la hidrogenación de CO2. Permite simular el comportamiento del reactor,

evaluar la conversión de reactivos y analizar los costos asociados. Por lo tanto, es necesario

reordenar estas ecuaciones como una expresión cinética para reacciones heterogéneas de tipo
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Langmuir–Hinshelwood–Hougen–Watson (LHHW), las cuales consideran que las reacciones ocurren

sobre la superficie del catalizador, involucrando etapas de adsorción, reacción superficial y desorción

de especies. De este modo, las expresiones cinéticas incorporan tanto un término asociado a la

velocidad intŕınseca de reacción como términos de adsorción que representan la ocupación de los

sitios activos, como se muestra en la Ecuación (3.10) (Aspen Technology, Inc.).

r =
[Factor cinético] [Fuerza impulsora]

[Expresión de adsorción]
(3.10)

De la reorganización de los parámetros de Bussche and Froment (1996) se obtienen las ecuaciones

(3.11) y (3.12) (Éverton Simões Van-Dal and Bouallou, 2013).

rCO2 =
k1PCO2PH2 − k6PH2OPCH3OHP

−2
H2(

1 + k2PH2OP
−1
H2

+ k3P 0.5
H2

+ k4PH2O

)3 (3.11)

rRWGS =
k5PCO2 − k7PH2OPCOP

−1
H2(

1 + k2PH2OP
−1
H2

+ k3P 0.5
H2

+ k4PH2O

) (3.12)

Donde ri es la velocidad de reacción en mol/kgcat·s, Pi representa las presiones parciales en

Pa, Kpi(T ) son las constantes de equilibrio dependientes de la temperatura en Kelvin y ki son las

constantes de velocidad cinética, descritas por la ecuación de Arrhenius (3.13) (Éverton Simões

Van-Dal and Bouallou, 2013).

ki = Ai exp

(
Bi

RT

)
(3.13)

Para implementar este modelo en el Software Aspen Plus V.14, se utiliza la ecuación de Arrhenius

como una regresión lineal entre las variables ln(ki) y T−1. Por esto, las constantes cinética se

transforman a su forma logaŕıtmica Ai = exp(ai) y Bi = −biR. Esto da lugar a la Ecuación (3.14)

(Slotboom et al., 2020).

ln(ki) = ai −
bi
T

(3.14)

En la śıntesis de metanol a partir de CO2 y H2, la cinética cataĺıtica determina directamente la
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conversión alcanzable y la selectividad de metanol bajo distintas condiciones de operación. Por

esta razón, su adecuada representación resulta clave para el modelamiento y análisis del desempeño

del reactor.

3.4 Estado del Arte

Históricamente, la śıntesis de metanol comenzó operando en condiciones de alta presión. El

proceso original de BASF (1923) utilizaba catalizadores de zinc-cromita a presiones cercanas a 300

bar (BASF, 2019). Si bien después la industria comenzó a trabajar con procesos que utilizaban

menor presión, entre 50 - 100 bar gracias a los catalizadores de Cu/ZnO/Al2O3, diversos estudios

experimentales han analizado el comportamiento de la śıntesis de metanol a partir de CO2 bajo

condiciones de alta presión, evaluando el efecto de variables operacionales como la temperatura, la

presión y la composición de la alimentación sobre la conversión y la selectividad del proceso.

En investigaciones recientes, Tidona et al. (2013) exploraron presiones de hasta 950 bar, logrando

un rendimiento espacio-tiempo hasta 15 veces superior al obtenido en condiciones convencionales,

utilizando una presión de 30 bar, concluyendo además que el costo energético de la compresión es

marginal frente al costo de producción de H2.
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Figura 3.1: Resultados de Bansode and Urakawa (2014) del efecto de la razón de alimentación a T
= 260°C, P = 360 bar y GHSV = 10 471 h−1.

Por otro lado, el trabajo de Bansode and Urakawa (2014) presenta el comportamiento esperado
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de la conversión de CO2, de H2 y la selectividad del metanol y de CO, a una temperatura de

260°C y a una presión de 360 bar, como se presenta en la Figura 3.1. Bansode and Urakawa (2014)

también analizan el efecto de la temperatura en función de la alta presión y de distintas razones de

alimentación, como se observa en la Figura 3.2.

Estos resultados evidencian que la operación a alta presión y con mezclas enriquecidas en H2

permiten acercar el sistema a las condiciones de equilibrio, incrementando la conversión de CO2 y

la selectividad a metanol. Sin embargo, estos estudios se enfocan principalmente en la viabilidad

técnica del proceso, sin incorporar el impacto económico asociado a la operación a alta presión, lo

que motiva la necesidad de integrar y evaluar simultáneamente los ámbitos técnicos y económicos.
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Figura 3.2: Efecto de la temperatura en la conversión de CO2 y selectividad de metanol y CO en
catalizador Cu/ZnO/Al2O3 con un GHSV = 10 471 h−1 variando a) P = 360 bar y CO2:H2 = 1:10,
b) P = 200 bar y CO2:H2 = 1:10 y c) P = 360 bar y CO2:H2 = 1:3 (Bansode and Urakawa, 2014).
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Caṕıtulo 4

Metodoloǵıa

La metodoloǵıa de este trabajo se desarrolló de manera progresiva con el objetivo de evaluar de

forma integrada el desempeño técnico y económico del proceso de producción de metanol a partir de

CO2 capturado e H2 verde. El enfoque permitió desacoplar los efectos termodinámicos y cinéticos

del sistema, para posteriormente integrar dichos resultados en una simulación de planta orientada

al análisis económico.

Se utilizó un reactor de equilibrio como herramienta de validación termodinámica del sistema.

Este reactor fue modelado considerando una única corriente de entrada y una de salida, y se empleó

para reproducir resultados reportados en la literatura bajo condiciones de operación espećıficas. El

uso del reactor de equilibrio permitió establecer una referencia confiable del comportamiento ĺımite

del sistema, independiente de consideraciones cinéticas, y verificar la coherencia de los resultados

obtenidos con estudios previos ampliamente aceptados.

Posteriormente, se abordó el modelamiento cinético del reactor de śıntesis de metanol mediante

la implementación de expresiones cinéticas reportadas en la literatura con catalizadores. En esta

etapa, se evaluó la capacidad del modelo cinético para reproducir resultados experimentales bajo

rangos de presión convencionales, comparando las predicciones del modelo con datos de referencia.

Una vez validado el comportamiento del reactor cinético en condiciones estándar, se procedió a

su extrapolación a condiciones de alta presión, superiores al rango originalmente reportado para

dichas cinéticas, incorporando factores de corrección con el fin de mantener un nivel de error

aceptable. Esta etapa permitió analizar la aplicabilidad del modelo cinético en escenarios de

operación no convencionales.
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Luego, se desarrolló una simulación de planta integrada que incluye el acondicionamiento de

las corrientes de alimentación de CO2 capturado e H2 verde, el reactor de śıntesis de metanol, las

etapas de separación de productos y la recirculación de corrientes no convertidas. Esta planta fue

modelada utilizando un reactor de equilibrio y, con el propósito de evaluar el comportamiento global

del proceso, se realizó un estudio paramétrico en el cual se analizaron los efectos de la presión,

flujo y composición de la alimentación del reactor sobre la conversión de reactivos, la selectividad

a metanol y el costo nivelado de producción bajo un escenario idealizado. Dado que el reactor

de equilibrio no representa un equipo f́ısico real y, por tanto, no contribuye de manera directa al

análisis económico, se incorporó posteriormente factores con el fin de cuantificar el impacto del

reactor a alta presión.

Finalmente, los resultados obtenidos permitieron identificar condiciones de operación favorables

y comparar el desempeño del proceso optimizado con el costo del metanol fósil.

4.1 Validación termodinámica reactor de equilibrio

La validación termodinámica del proceso se realizó utilizando el módulo REquil del Software Aspen

Plus V.14 representado por la Figura 4.1, el cual permite estimar la composición de salida del

sistema bajo el supuesto de equilibrio qúımico, considerando la coexistencia de fases ĺıquida y

vapor. Este tipo de reactor no requiere la definición expĺıcita de parámetros cinéticos, ya que el

cálculo se basa exclusivamente en criterios termodinámicos de minimización de la enerǵıa libre de

Gibbs (Aspen Technology, Inc.). El uso del reactor de equilibrio proporciona una referencia teórica

del desempeño máximo alcanzable del proceso, lo que resulta útil para comparar con estudios

reportados en la literatura que asumen condiciones de equilibrio qúımico.

Figura 4.1: Módulo del reactor de equilibrio en el Software Aspen Plus V.14 (Aspen Technology,
Inc.).
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Para la validación del modelo se consideró un flujo másico de alimentación de 0.00833 g/min

(equivalente a 0.0005 kg/h) y se adoptaron las condiciones operacionales reportadas por Bansode

et al. (2014), las cuales se resumen en la Tabla 4.1.

Tabla 4.1: Condiciones evaluadas en la validación del reactor de equilibrio.
Variables Valores
Presión (bar) 30 – 182 – 330
Temperatura (°C) 170 – 200 – 230 – 260 – 280 – 300 – 330
Razón molar de alimentación CO2:H2 1:3 – 1:5 – 1:7 – 1:10 – 1:12 – 1:14

La selección de estas variables y de sus valores se realizó con el propósito de reproducir fielmente

las condiciones de operación empleadas en el estudio de Bansode et al. (2014), el cual sirve como

una referencia para la validación del modelo desarrollado. Esto permite comparar los resultados

obtenidos en la simulación con los reportados en la literatura y evaluar la consistencia del modelo

antes de su aplicación en el proceso.

4.2 Validación cinética del reactor de śıntesis de metanol

Se realizó la validación individual de los modelos cinéticos empleados, con el objetivo de verificar

su correcta implementación en el entorno de simulación y asegurar la coherencia de los resultados

obtenidos posteriormente. Para ello, se consideraron las expresiones cinéticas propuestas por Graaf

et al. (1988) y Bussche and Froment (1996), ampliamente utilizadas en estudios de śıntesis de

metanol sobre catalizadores Cu/ZnO/Al2O3.

Se implementó y validó en primer lugar el modelo cinético propuesto por Bussche and Froment

(1996). Posteriormente, se evaluó el modelo de Graaf et al. (1988) con fines comparativos, a fin de

analizar el desempeño relativo de ambas formulaciones bajo condiciones equivalentes de operación.

La simulación del reactor catalizado se modeló como un reactor de flujo pistón (PFR) que

consist́ıa en un único tubo mediante el módulo RPlug del Software Aspen Plus V.14, operado bajo

un régimen adiabático con el módulo que se ilustra en la Figura 4.2.
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Figura 4.2: Módulo de reactor cataĺıtico (Aspen Technology, Inc.).

La descripción termodinámica del sistema se realizó mediante la ecuación de estado Soave –

Redlich – Kwong (SRK) implementada en el Software Aspen Plus V.14, la cual permite incorporar

los efectos de no idealidad de la mezcla gaseosa, particularmente relevantes en procesos de śıntesis

de metanol. Esta ecuación ha sido ampliamente empleada para la estimación de equilibrios de fase

y de reacción en este tipo de sistemas (Graaf et al., 1988; Liu et al., 2001). La cáıda de presión a

lo largo del lecho cataĺıtico se calculó utilizando la ecuación de Ergun, que viene integrada en el

programa (Éverton Simões Van-Dal and Bouallou, 2013).

Ambos modelos cinéticos considerados en este trabajo corresponden a formulaciones de tipo

Langmuir–Hinshelwood–Hougen–Watson (LHHW), ampliamente utilizadas para describir la śıntesis

de metanol sobre catalizadores Cu/ZnO/Al2O3. Estas formulaciones permiten representar de

manera adecuada los efectos de adsorción de las especies que reaccionan sobre la superficie cataĺıtica,

lo que resulta fundamental en sistemas heterogéneos.

Para el estudio comparativo de ambas cinéticas, se siguieron las condiciones de trabajo descritas

por Bussche and Froment (1996). Las caracteŕısticas del catalizador, del reactor y de la corriente

de alimentación se resumen en las tablas 4.2, 4.3 y 4.4, respectivamente.

Tabla 4.2: Propiedades del catalizador Cu/ZnO/Al2O3 utilizadas en la validación cinética.

Parámetro Valor
Densidad (kgcat/m

3) 1 775
Porosidad (m3/m3) 0.5
Masa (g) 34.8
Diámetro de pellet (m) 0.0005
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Tabla 4.3: Dimensiones del reactor de hidrogenación empleadas en la validación cinética.

Parámetro Valor
Largo (cm) 15
Diámetro (cm) 1.6

Tabla 4.4: Condiciones operacionales y composición de la corriente de alimentación en la validación
cinética.

Parámetro Valor
Temperatura (°C) 220
Presión (bar) 50
Flujo Másico (10−5 kg/s) 2.8
Composición de alimentación
CO (mol %) 4.00
H2O (mol %) 0.00
CH3OH (mol %) 0.00
H2 (mol %) 82.00
CO2 (mol %) 3.00
Inerte (Argon) 11.00

4.2.1 Cinética de Bussche y Froment, 1996

El modelo cinético de Bussche and Froment (1996) se implementa para representar la śıntesis de

metanol a partir de CO2 capturado e H2 verde en un reactor cataĺıtico de lecho fijo.

Las expresiones cinéticas se incorporan al modelo utilizando los parámetros reorganizados

reportados por Éverton Simões Van-Dal and Bouallou (2013) y se emplean en las ecuaciones (3.11)

y (3.12) previamente descritas en el marco teórico con los valores que se presentan en la Tabla

4.5. En estas ecuaciones, la fuerza impulsora de reacción se expresa en términos de las presiones

parciales de los componentes.
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Tabla 4.5: Parámetros del modelo cinético de Bussche and Froment (1996) reorganizados según
Éverton Simões Van-Dal and Bouallou (2013) para las reacciones escritas en las ecuaciones (3.11) y
(3.12).

ki Unidad Parámetro Valor
k1 kmol/(kgcat · s · Pa−1) A1 -29.87

B1 4 811.2
k2 - A2 8.147

B2 0.00
k3 Pa−0.5 A3 -6.452

B3 2 068.4
k4 Pa−1 A4 -34.95

B4 14 928.9
k5 kmol/(kgcat · s · Pa−1) A5 4.804

B5 −11 797.5
k6 - A6 17.55

B6 −2 249.8
k7 Pa−1 A7 0.1310

B7 −7 023.5

4.2.2 Cinética de Graaf, 1988

Al igual que la cinética de Bussche and Froment (1996), el modelo cinético propuesto por Graaf

et al. (1988) fue implementado con el objetivo de evaluar su capacidad para describir la śıntesis de

metanol a partir de CO2 capturado e H2 verde en un reactor catalizado.

El conjunto de reacciones consideradas incluye la śıntesis de metanol a partir de CO y CO2, aśı

como la reacción inversa de desplazamiento del gas de agua (RWGS), previamente descritas en el

marco teórico.

Para la implementación del modelo cinético de Graaf et al. (1988) en el Software Aspen Plus

V.14, se utilizó la formulación reorganizada propuesta por Kiss et al. (2016), la cual reescribe

los parámetros de adsorción en una forma algebraica compatible con el módulo RPlug. Esta

reformulación permite incorporar expĺıcitamente los términos de adsorción del mecanismo tipo

Langmuir–Hinshelwood–Hougen–Watson (LHHW), Ecuación (3.10).

Los parámetros cinéticos y constantes de adsorción utilizados en la implementación del modelo

se presentan en las tablas 4.6, 4.8 y 4.10, y son utilizadas en las ecuaciones (3.5), (3.6) y (3.7) (Kiss
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et al., 2016). Para asegurar la reproducibilidad del modelo cinético implementado en el Software

Aspen Plus V.14, se reportan a continuación en las tablas 4.7 y 4.9 los exponentes asociados a la

fuerza impulsora y a los términos de adsorción, respectivamente.

Tabla 4.6: Parámetros cinéticos del modelo de Graaf et al. (1988) utilizados en las ecuaciones de
velocidad (3.5), (3.6) y (3.7), correspondientes a las reacciones estequiométricas descritas en las
ecuaciones (3.1), (3.2) y (3.3).

Reacción k Unidad n Ea (kJ/kmol)
(3.1) 4.0638 · 10−6 kmol/(kgcat · s · Pa) 0 11 695
(3.2) 1.5188 · 10−33 kmol/(kgcat · s · Pa) 0 266 010
(3.3) 9.0421 · 108 kmol/(kgcat · s · Pa1/2) 0 112 860

Tabla 4.7: Exponentes de fugacidad utilizados en los términos de la fuerza impulsora del modelo de
Graaf et al. (1988).

Reacción (3.1) (3.2) (3.3)
Componente Término 1 Término 2 Término 1 Término 2 Término 1 Término 2

CO 1 0 0 0 0 1
CO2 0 0 1 0 1 0
H2 1.5 -0.5 1.5 -1.5 1 0

CH3OH 0 1 0 1 0 0
H2O 0 0 0 1 0 1

Tabla 4.8: Constantes de la fuerza impulsora del modelo de Graaf et al. (1988) para las ecuaciones
de velocidad (3.5), (3.6) y (3.7), correspondientes a las reacciones estequiométricas descritas en las
ecuaciones (3.1), (3.2) y (3.3).

k1 k2
Reacción A B A B
(3.1) −23.20 14 225 28.895 2 385
(3.2) −22.48 9 777 23.974 3 222
(3.3) −22.48 9 777 −28.12 15 062

El Software Aspen Plus V.14 requiere del exponente de la expresión de adsorción y este tiene

un valor igual a 1 para todas las reacciones de Graaf et al. (1988).
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Tabla 4.9: Exponentes de la expresión de adsorción del modelo de Graaf et al. (1988).

Componente Término Término Término Término Término Término
N°1 N°2 N°3 N°4 N°5 N°6

CO 0 0 1 1 0 0
CO2 0 0 0 0 1 1
H2 0.5 0 0.5 0 0.5 0
H2O 0 1 0 1 0 1

Tabla 4.10: Parámetros de adsorción del modelo de Graaf et al. (1988) reorganizados según Kiss
et al. (2016).

Término Expresión Ai=ln(ai) Bi=bi/R
1 1 0 0

2
KH2O√
KH2

-26.1568 13 842

3 KCO -23.2006 14 225

4
KCOKH2O√

KH2

-49.3574 28 067

5 KCO2 -22.4827 9 777

6
KCO2KH2O√

KH2

-48.6395 23 619

La implementación de ambos modelos cinéticos permitió evaluar su capacidad de reproducir

resultados experimentales reportados en la literatura, constituyendo la base para su posterior

extrapolación a condiciones de alta presión y su incorporación en la simulación de planta.

4.3 Extrapolación de la cinética a condiciones de alta

presión

Se desea evaluar el comportamiento del sistema bajo las condiciones operacionales de alta presión

propuestas por Bansode et al. (2014) en un reactor isotérmico catalizado con Cu/ZnO/Al2O3,
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representado por la Figura 4.3 con las caracteŕısticas del catalizador en la Tabla 4.11. Para la

modelación termodinámica Se utilizan la ecuación de estado SRK, mientras que la cáıda de presión

se estima mediante la Ecuación de Ergun.

Los modelos cinéticos de Graaf et al. (1988) y Bussche and Froment (1996) fueron implementados

y validados reproduciendo resultados reportados en la literatura. Sin embargo, la implementación

del modelo de Graaf et al. (1988) resulta más compleja debido a la forma en que se presentan sus

parámetros, por lo que requirió contrastar y complementar información con estudios como por

ejemplo Wang et al. (2023); Kiss et al. (2016); Adil and Rao (2022) lo que dificulta su incorporación

directa en el Software Aspen Plus V.14.

En contraste, el modelo de Bussche and Froment (1996) presenta una formulación con parámetros

completamente especificados en el trabajo de Éverton Simões Van-Dal and Bouallou (2013), lo que

facilita su implementación y permite una validación más directa y reproducible. En consecuencia,

se seleccionó la cinética de Bussche and Froment (1996) para la extrapolación a condiciones de alta

presión.

Figura 4.3: Módulo del reactor catalizado a alta presión (Aspen Technology, Inc.).

Tabla 4.11: Condiciones de operación del catalizador Cu/ZnO/Al2O3 para la validación de la
cinética a alta presión (Bansode et al., 2014).

Parámetro Valor
Masa (gcat) 0.17
Porosidad (-) 0.4
Diámetro de pellet (mm) 5.5
Factor de forma (-) 1

Se trabajó con el flujo de entrada de 27.22 ml/min, y el reactor con un único tubo, cuyas

caracteŕısticas se presentan en la Tabla 4.12.
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Tabla 4.12: Caracteŕısticas del reactor de hidrogenación para la validación de reactor a alta presión
(Bansode et al., 2014).

Parámetro Valor
Diámetro interno (mm) 1.74
Largo (cm) 21

Tabla 4.13: Condiciones operacionales a alta presión (Bansode et al., 2014).

Variable Valores
Presión (bar) 360
Temperatura (°C) 170 - 200 - 230 - 260 - 280 - 300
Razones de composición de alimentación CO2:H2 1:10

4.4 Descripción de la planta simulada

Se realizó la simulación de una planta industrial para la śıntesis de metanol, representada en las

Figuras 4.4 y 4.5. La planta considera como materias primas una mezcla de H2 verde y CO2, las

cuales son acondicionadas previo a su alimentación al reactor. La simulación fue desarrollada en el

Software Aspen Plus V.14, utilizando modelos termodinámicos y cinéticos disponibles en la base de

datos, permitiendo representar adecuadamente los equilibrios de fase y las transformaciones qúımicas

del sistema. En función de la presión de operación del reactor, se modificó la configuración del

sistema de compresión de las corrientes de alimentación, particularmente en el tren de compresión

de H2 y en la necesidad de presurización de la corriente de CO2.

En la Tabla 4.14 se presentan: (a) los componentes considerados y (b) los equipos del proceso,

junto con el rango en el que vaŕıa su cantidad según la simulación. Adicionalmente, la Tabla 4.15

resume los servicios empleados, incluyendo propiedades como temperaturas de entrada y salida,

calor transferido y costos asociados, obtenidos de la base de datos del Software Aspen Plus V.14

(Aspen Technology, Inc.).
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Figura 4.4: Simulación de la planta de metanol con el reactor operando a una presión de 100 bar.

Figura 4.5: Simulación de la planta de metanol con el reactor operando a una presión de 340 bar.

Tabla 4.14: Listado de componentes y equipos.
(a) Componentes del sistema.

Componente
CO
H2O

CH3OH
H2

CO2

(b) Equipos del proceso.

Equipo Rango de equipos
Reactor de equilibrio 1
Separadores flash 2

Bomba 0 - 1
Compresores 2 - 3

Intercambiadores de calor 5 - 6
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Tabla 4.15: Caracteŕısticas de los servicios utilizados (Aspen Technology, Inc.).

Servicio Tentrada °C Tsalida °C Q, kJ/kg Precio
Electricidad 0.0775 $/kWh
LPSteam 125 124 1.9 · 10−6 $/kJ
Hot Oil 280 250 90 3.5 · 10−6 $/kJ
FH1000 1000 400 600 4.25 · 10−6 $/kJ

Refrigerante 4 -103 -102 -1.341 8.53 · 10−6 $/kJ
Agua de enfriamiento 20 25 2.12 · 10−7 $/kJ

La optimización de los equipos de separación tipo flash se abordó mediante el análisis de la

temperatura de operación, debido a que esta variable tiene un impacto directo sobre el equilibrio

ĺıquido–vapor del sistema y, en particular, sobre la recuperación de metanol en la corriente ĺıquida.

Otras variables operacionales, como la presión de operación, se mantuvieron constantes con el

objetivo de acotar el espacio de simulación y reducir la complejidad computacional del modelo.

4.4.1 Acondicionamiento de materias primas

Previo a su ingreso al reactor, las corrientes de H2 verde y CO2 deben ser acondicionadas para

cumplir con las condiciones de operación requeridas, especialmente en términos de presión.

En el caso del H2 verde, se evaluó la razón de compresión asociada a su acondicionamiento

para cada una de las presiones consideradas en el reactor. Se considera que inicialmente está

contenido a 30 bar y 25°C. Para cada caso, se buscó mantener las razones de compresión dentro del

rango recomendado para una operación eficiente (aproximadamente 1.5 - 3 por etapa), para evitar

configuraciones que generen sobrecarga térmica o disminución en el rendimiento del equipo (Towler

and Sinnott, 2021).

Los resultados, resumidos en la Tabla 4.16, muestran que para presiones entre 100 y 280 bar

es posible operar con dos etapas de compresión, con razones entre 1.6 y 3.1 según el caso. Sin

embargo, al evaluar la operación a 340 bar, la razón total necesaria excedió lo permitido para dos

etapas. Por ello, fue necesario incorporar una tercera etapa de compresión, siendo la configuración

30 - 60 - 120 - 340 bar la que presentó un desempeño óptimo, cuyas razones de compresión son 2 -

2 - 2.8. Esta adaptación permitió asegurar una operación estable, termodinámicamente eficiente y

compatible con los criterios de diseño establecidos.
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Tabla 4.16: Etapas de compresión por caso simulado.

Presión Configuración óptima Nº etapas Razones por etapa
100 bar 30 → 60 → 100 2 2.0 ; 1.6
160 bar 30 → 68 → 160 2 2.3 ; 2.3
220 bar 30 → 81 → 220 2 2.7 ; 2.7
280 bar 30 → 90 → 280 2 3.0 ; 3.1
340 bar 30 → 60 → 120 → 340 3 2.0 ; 2.0 ; 2.8

Por otro lado, el acondicionamiento del CO2 capturado presenta desaf́ıos asociados a su transporte

en fase gaseosa. La presión máxima de descarga suele situarse entre 40 y 45 bar, ya que superar

este rango conduce a su condensación, generando un flujo bifásico que puede dañar las tubeŕıas

y sus conexiones. Además, debido a la baja densidad del CO2 gaseoso, este modo de transporte

es ineficiente y requiere un elevado consumo energético, principalmente por las grandes cáıdas de

presión.

Una alternativa ampliamente utilizada y más eficiente consiste en transportar el CO2 en estado

supercŕıtico. Este estado se alcanza cuando la presión y la temperatura superan el punto cŕıtico

de la sustancia, en el cual el fluido presenta viscosidad y compresibilidad similares a las de un

gas, pero con densidades comparables a las de un ĺıquido. Estas propiedades permiten movilizar y

almacenar cantidades significativamente mayores de CO2 que en su fase gaseosa.

En el caso del CO2, el punto cŕıtico corresponde a Tc = 30.978°C y Pc = 73.773 bar. Por esta

razón, el transporte en este régimen requiere comprimir el CO2 a presiones elevadas, siendo 74 bar

el mı́nimo absoluto para superar el punto cŕıtico (Bielka et al., 2023). Sin embargo, en la práctica

se utilizan presiones del orden de 100 bar o superiores, con el fin de proporcionar un margen de

seguridad adecuado frente a las cáıdas de presión a lo largo de los gasoductos (Kearns et al., 2021).

En estas condiciones, el CO2 se comporta como un fluido denso similar a un ĺıquido, lo que permite

su transporte de manera segura, estable y económicamente favorable. En este trabajo se considera

que el CO2 está en un contenedor en estado supercŕıtico con temperatura 30°C y una presión de

100 bar.
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4.5 Estudio paramétrico

Mientras que en las etapas de validación previas se utilizaron condiciones operacionales de la

literatura para asegurar la precisión del modelo, el análisis paramétrico se realizó en base a un

trabajo anterior titulado “Optimización de producción costo - competitiva de metanol a partir de

H2 verde y CO2 capturado” (Holloway, 2025). En este trabajo se evaluó el efecto de la temperatura

y la presión sobre el desempeño del mismo proceso, considerando un rango de temperaturas entre

220 y 300°C y presiones entre 50 y 100 bar.

Se determinó que la temperatura que minimiza el costo nivelado del metanol verde corresponde

a 260°C, mientras que la presión óptima se ubicaba en el ĺımite superior del rango evaluado (100

bar) (Holloway, 2025). Por esta razón, para el trabajo actual se decidió mantener la temperatura

fija de 260°C como condición de referencia para el reactor de śıntesis en las simulaciones de la

planta, con el objetivo de enfocarse en el efecto de la presión sobre el proceso.

Bajo esta consideración, el estudio paramétrico se enfocó exclusivamente en ampliar el rango de

presiones analizadas, extendiéndolo desde 100 hasta 340 bar con incrementos de 60 bar, como se

observa en la Tabla 4.17. Además, se evaluaron dos flujos de alimentación al reactor, de 1 y 10

ton/h con el objetivo de analizar el efecto de la escala de operación sobre el desempeño del sistema

y evaluar la consistencia del modelo frente a un aumento en la capacidad de procesamiento.

En cuanto a la composición de alimentación, se consideraron razones molares CO2:H2 de 1:3 y

1:10. La selección de estos valores se basó en antecedentes reportados por Bansode et al. (2014),

quienes analizaron un amplio rango de relaciones molares 1:3 a 1:14 en condiciones de alta presión,

360 bar. En dicho estudio, la razón estequiométrica convencional de 1:3 mostró conversiones de

CO2 significativamente menores en comparación con condiciones con exceso de H2. Particularmente,

se observó que al incrementar la razón a 1:10 se produce un aumento sustancial en la conversión de

CO2 y en la selectividad a metanol, alcanzando valores cercanos al 95% y 98%, respectivamente,

mientras que la formación de CO se ve fuertemente suprimida. Adicionalmente, para relaciones

superiores a 1:10, las mejoras en conversión se vuelven marginales. En este contexto, la elección

de las razones 1:3 y 1:10 permite comparar directamente un caso base estequiométrico con una

condición optimizada reportada en la literatura, capturando aśı el impacto del exceso de H2 sobre

el proceso. A partir de estas variables se generaron 20 simulaciones, correspondientes a todas las

combinaciones posibles entre presión, flujo de alimentación y razón de alimentación.
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Tabla 4.17: Condiciones evaluadas en el estudio paramétrico del reactor de śıntesis.

Variable Valores
Temperatura (°C) 260
Presión (bar) 100 - 160 - 220 - 280 - 340
Flujo de alimentación (ton/h) 1 - 10
Razón molar CO2:H2 1:3 - 1:10

4.6 Implementación de Design Specs

En las simulaciones realizadas en el Software Aspen Plus V.14 se utilizó la herramienta

Especificaciones de diseño (Design Specs) con el objetivo de asegurar el cumplimiento de las

condiciones de flujo y razón de alimentación definidas en el estudio paramétrico, evitando la

iteración manual de variables y garantizando la consistencia entre los distintos casos simulados.

Por esto se implementó dos especificaciones de diseño. La primera tuvo como finalidad mantener

constante el flujo másico total de alimentación al reactor, independientemente de las variaciones

internas del modelo asociadas a la conversión, separación y recirculación de corrientes. Para

ello, se definió como variable objetivo el flujo másico total que ingresa al reactor, con valores de

referencia de 1 000 y 10 000 kg/h, correspondientes a capacidades de alimentación de 1 y 10 ton/h,

respectivamente, con una tolerancia de convergencia de 0.01.

La variable manipulada corresponde al flujo másico de alimentación de la corriente de CO2

capturado en unidades de kg/h, permitiendo su variación en un rango entre 1 y 10 000 kg/h. De

esta forma, el Software Aspen Plus V.14 ajusta automáticamente el flujo de CO2 hasta cumplir con

el flujo total de alimentación requerido al reactor.

La segunda especificación de diseño se utilizó para mantener constante la razón de alimentación

CO2:H2. En este caso, la variable objetivo fue definida como la razón entre los flujos molares de

entrada de CO2:H2, estableciendo valores objetivo de 0.3333, correspondiente a una razón 1:3, y de

0.1 para el caso 1:10, con una tolerancia de convergencia de 0.001.

La variable manipulada corresponde al flujo molar de la corriente de H2 verde de alimentación,

definido en un rango de variación entre 1 y 1 000 kmol/h. Mediante esta configuración, el Software

Aspen Plus V.14 ajusta automáticamente el flujo de H2 para cumplir con la razón de alimentación

requerida en cada caso analizado. Para definir esta relación, se utilizó la opción de ingreso de

expresiones mediante código FORTRAN disponible en la sección de la herramienta Design Specs.

36



La expresión utilizada se definió en la Ecuación (4.1):

Razón =
INCO2

INH2

(4.1)

Donde INCO2 y INH2 corresponden a los flujos molares de entrada de CO2 y H2, respectivamente.

Cabe destacar que se utilizaron flujos másicos para el control del flujo total de alimentación

al reactor, mientras que para la definición de la razón CO2:H2 se emplearon flujos molares. Esta

decisión se debe a que la capacidad del proceso se define en términos de masa, mientras que la

estequiometŕıa de reacción depende de relaciones molares.

4.7 Costo nivelado

4.7.1 Estimación del CAPEX

La estimación de los costos de capital (CAPEX) se compone de las siguientes categoŕıas: costos de

equipos, infraestructura, costos administrativos, otros costos indirectos y contingencia.

Estimación del costo del reactor

Dado que el reactor de śıntesis de metanol es el equipo de gran complejidad y relevancia económica

del proceso, su costo fue estimado de manera indirecta. En el caso base, correspondiente a una

presión de operación de 100 bar, se asumió que el costo del reactor representa el 30% del costo total

de los equipos, supuesto coherente con estimaciones preliminares reportadas en la literatura para

plantas de śıntesis de metanol (Towler and Sinnott, 2021). Este supuesto se mantuvo constante a

lo largo del estudio.

Asimismo, el servicio de enfriamiento consumido por el reactor no fue calculado directamente

por el modelo de equilibrio implementado en el Software Aspen Plus V.14, por ello, se estimó

el requerimiento térmico a partir de una simulación del reactor cataĺıtico. Se calculó el costo

anual de enfriamiento utilizando el precio de la utilidad correspondiente, en este caso agua, y

luego manteniendo el valor constante en todos los escenarios evaluados para simplificar los costos
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computacionales.

Factor de corrección por presión en el reactor

Para estimar el costo del reactor, modelado inicialmente como reactor de equilibrio sin costo

asociado, se consideró importante considerar la variación de la presión. Para incorporar el efecto

del aumento de la presión de operación sobre el costo del reactor, se aplicó un factor de corrección

para representar el incremento de espesor y requerimientos mecánicos a mayores presiones de

operación. Esta expresión expresada en la Ecuación (4.2) es comúnmente utilizada en estimaciones

preliminares de costos de equipos a presión.

FP =

(
P

Pref

)n

(4.2)

Donde P corresponde a la presión de operación del reactor, Pref es la presión de referencia

del caso base, 100 bar, y n es un exponente emṕırico asociado al incremento de requerimientos

mecánicos del equipo, cuyo valor se adoptó como 0.2, reportado en textos de estimación de costos

de procesos (Towler and Sinnott, 2021). De esta manera, CReactor,P que corresponde al costo del

reactor a una presión P se calculó según la Ecuación (4.3).

CReactor,P = CReactor,100 × FP (4.3)

Donde CReactor,100 corresponde al costo estimado del reactor en el caso base.

El factor de presión se aplicó exclusivamente al reactor, dado que los costos de los demás equipos

fueron obtenidos directamente desde Aspen Plus Economic Analyzer, el cual incorpora el efecto de

la presión de operación en el dimensionamiento y costo de los equipos en función de las condiciones

de operación simuladas.

Costos de equipos

Una vez corregido el costo del reactor por efecto de la presión, el costo total de los equipos para

cada condición de operación se obtuvo mediante la suma de los equipos sin considerar el reactor y
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el costo del reactor ajustado por la presión, como lo describe la Ecuación (4.4).

CTotal Equipos = CEquipos sin reactor + CReactor,P (4.4)

Factor de transporte

El análisis económico fue realizado utilizando la estimación de costos del Software Aspen Plus

V.14 desde la herramienta Aspen Plus Economic Analyzer, el cual entrega costos de equipos en

condiciones de referencia correspondientes a Estados Unidos. Para representar condiciones de

instalación en Chile, se aplicó un factor de localización, con referencia al páıs más cercano según

Towler and Sinnott (2021) que en este caso es Brasil, el cual tiene un valor de factor de 1.14, que

fue aplicado al costo total de los equipos ya corregido por presión.

El costo de equipos instalados en Chile se calculó como la Ecuación (4.5).

Cequipos,Chile,P = CTotal Equipos × 1.14 (4.5)

Cabe destacar que este factor se aplicó únicamente a los costos de equipos, y no a las demás

categoŕıas del CAPEX, tales como infraestructura, costos administrativos, contingencia u otros

costos indirectos. El CAPEX fue utilizado para el cálculo de los indicadores económicos analizados

en este estudio y se obtuvo mediante la suma del costo de equipos en Chile y las categoŕıas de

infraestructura, administrativos, contingencia y costos de diseño e ingenieŕıa.

Por su parte, los costos operacionales (OPEX) consideran los gastos asociados a materias primas,

reposición de catalizador, mano de obra operativa, servicios, mantenimiento, cargos operacionales y

gastos generales y administrativos de la planta.

Con fines de análisis, estos costos se clasificaron en directos e indirectos. Los costos operacionales

directos corresponden a la mano de obra operativa, mantenimiento y reposición de catalizador,

mientras que los costos operacionales indirectos abarcan los gastos generales, administrativos y los

cargos operativos.
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Análisis de escenarios

Con el objetivo de evaluar la robustez del modelo económico frente a la incertidumbre en el costo

de las materias primas, se realizó un análisis de sensibilidad considerando la variabilidad en los

precios del H2 verde y del CO2 capturado. Para ello se definieron tres escenarios: un escenario base,

un escenario optimista con una reducción del 50% en los precios del H2 verde y del CO2 capturado

respecto al caso base, y un escenario pesimista con un aumento del 50% respecto al caso base. En

el escenario base los costos de las materias primas se asumieron con un precio del H2 verde de 3

USD/kg (Diario Motor, 2024) y 200 USD/ton para el CO2 capturado desde fuentes industriales

(Bos et al., 2020). Los valores utilizados en cada escenario se presentan en la Tabla 4.18.

Tabla 4.18: Escenarios considerados para el análisis de sensibilidad de las materias primas.

Escenario Variación Precio H2 verde Precio CO2 capturado
(USD/kg) (USD/ton)

Optimista -50% 1.5 100
Base 0% 3.0 200

Pesimista +50% 4.5 300

Esta evaluación permite analizar cuanto vaŕıa el modelo económico frente a fluctuaciones

significativas en el costo de las materias primas utilizadas.

4.8 Indicadores de desempeño del proceso

A continuación, se presentan las definiciones de los criterios utilizados ampliamente en la literatura

para evaluar el desempeño de la śıntesis de metanol a partir de CO2, los cuales se utilizan en el

actual estudio para permitir analizar de manera integrada el comportamiento técnico del reactor y

la viabilidad económica de la producción de metanol verde (Kanuri et al., 2023).

En las ecuaciones (4.6), (4.8) y (4.9) se presentan de manera visual las definiciones de los

indicadores de desempeño del proceso correspondientes a la conversión, selectividad y rendimiento.

En las ecuaciones (4.7), (4.9) y (4.11) el śımbolo Fi,j corresponde al flujo molar del compuesto i en

la corriente j, con j la corriente de entrada o la salida del reactor, con unidades de kmol/h (Kanuri

et al., 2023).
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• Conversión: Fracción del reactivo alimentado que es consumido durante la reacción qúımica.

Permite evaluar el grado de aprovechamiento de los reactivos y está directamente relacionado

con la eficiencia del proceso y la necesidad de recirculación de corrientes no convertidas

(Towler and Sinnott, 2021).

Conversión % =

(
Cantidad de reactivo consumido

Cantidad de reactivo alimentado

)
× 100 (4.6)

Conversión CO2% =

[
1−

(
FCO2,out

FCO2,in

)]
× 100 (4.7)

• Selectividad: Mide la proporción del producto deseado formado respecto del total de

productos generados en el sistema. En la śıntesis de metanol, una alta selectividad es

fundamental para minimizar la formación de subproductos y reducir las exigencias de

separación posterior (Smith, 2005).

Selectividad % =

(
Cantidad de producto deseado

Cantidad de reactivo consumido

)
× 100 (4.8)

Selectividad de CH3OH% =

[
FCH3OH,out

FCH3OH,out + FCO,out

]
× 100 (4.9)

• Rendimiento: Refleja la cantidad total de producto obtenido a partir de los reactivos

alimentados, integrando los efectos combinados de la conversión y la selectividad. Este

indicador permite comparar globalmente el desempeño del proceso bajo distintas condiciones

de operación (Doble, 1984).

Rendimiento % =

(
Cantidad de producto obtenido

Cantidad teórica de producto

)
× 100 (4.10)

Rendimiento de CH3OH% =

[
FCH3OH,out

FCO2,in

]
× 100 (4.11)

• Costo nivelado: Indicador económico que representa el costo unitario de producción

considerando, de manera integrada, los costos de inversión y los costos operativos a lo largo de

la vida útil del proceso. Este indicador evalúa la viabilidad económica de proyectos, permite

comparar tecnoloǵıas con diferentes estructuras y ayuda a tomar decisiones de inversión

(Towler and Sinnott, 2021).

La Ecuación (4.12) muestra el costo nivelado, donde LCOCH3OH corresponde al costo nivelado

del metanol expresado en USD/kg, CAPEX representa el costo de capital en USD, OPEX los
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costos operacionales anuales en USD/año, Pa(CH3OH) la producción anual de metanol en

kg/año y N el horizonte temporal del análisis, considerado un peŕıodo de análisis de 20 años.

LCOCH3OH =
CAPEX +OPEX ·N

Pa(CH3OH) ·N
(4.12)
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Caṕıtulo 5

Resultados

5.1 Validación del reactor de equilibrio

En las figuras 5.1, 5.2 y 5.3 se presentan con ĺıneas continuas los datos obtenidos del trabajo de

tesis doctoral de Bansode et al. (2014) y con śımbolos discontinuos los resultados de este trabajo.
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Figura 5.1: Resultado de las conversiones de CO2 y de H2 al variar la razón de alimentación en un
reactor de equilibrio a P = 330 bar y T = 260°C.
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En la Figura 5.1 se observan los resultados de conversión de CO2 y H2 en función de la razón

de composición H2:CO2. Los datos obtenidos de la simulación del reactor de equilibrio simulado en

el Software Aspen Plus V.14 se comparan con los resultados teóricos de Bansode et al. (2014) y se

distingue que ambos trabajos se asemejan, con un error relativo menor al 10%. Se destaca que la

mayor diferencia se produce en la conversión de H2 cuando la razón de alimentación H2:CO2 es 5.

A medida que aumenta la razón de alimentación entre H2:CO2, la conversión de CO2 aumenta

hasta casi alcanzar una conversión del 100%, mientras que la conversión de H2 disminuye desde un

94% hasta un 20%. Estos resultados tienen sentido y son coherentes con la teoŕıa del equilibrio

qúımico, debido a que al tener un exceso de H2, se desplaza el equilibrio hacia los productos, según

el principio de Le Châtelier, ya que hay más reactivo disponible, favoreciendo la conversión de CO2,

que pasa a ser el reactivo ĺımite.

En la Figura 5.2 se analiza el resultado de la conversión al variar la temperatura entre 170 y

340°C, considerando presiones de 30, 182 y 330 bar, y las razones de composición CO2:H2 de 1:3

y 1:10. Este análisis se realiza con el objetivo de evaluar la capacidad del Sotfware Aspen Plus

V.14 en reproducir el efecto que tiene la temperatura sobre la conversión según lo reportado en la

literatura.
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Figura 5.2: Resultado de la conversión de CO2 al variar la temperatura en un reactor de equilibrio.
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A partir de la Figura 5.2, se distingue que todos los resultados obtenidos desde la simulación

siguen la misma tendencia del trabajo original, con un error relativo menor al 5%. La conversión más

baja de CO2, cercana al 20%, se obtiene a 30 bar, 260°C y con una relación molar de alimentación

CO2:H2 = 1:3. Al mantener la presión constante en 30 bar y aumentar la relación CO2:H2 = 1:10,

se observa el mismo comportamiento general: la conversión aumenta en los extremos del rango de

temperaturas estudiado y disminuye cercano a los 250°C. Sin embargo, se evidencia un incremento

significativo de los valores de la conversión de CO2, alcanzando un máximo de 65% a 170°C y

disminuyendo a un 38% a 280°C.

Al analizar el comportamiento de la conversión a 182 y 330 bar se observa que bajo los 200°C se

obtiene una conversión de CO2 cercana al 100%, mientras que al incrementar hasta 330°C provoca

una disminución en la conversión. Esto evidencia el efecto de la temperatura, donde condiciones

más bajas favorecen el equilibrio hacia la formación de productos, dado el carácter exotérmico de

la reacción. Al incrementar la presión de operación desde 30 hasta 182 y 330 bar, se observa un

aumento sostenido en la conversión de CO2. Esto se debe a que, a altas presiones, el metanol y el

agua se condensan, disminuyendo su presencia en la fase gaseosa y favoreciendo la formación de

productos. En este contexto, la razón de alimentación CO2:H2 de 1:10 ofrece mejores resultados en

conversión que la razón 1:3 bajo las mismas condiciones de presión y temperatura debido a que el

exceso de H2 aumenta la concentración de reactivos y termodinámicamente logra el desplazamiento

del equilibrio hacia los productos por el principio de Le Châtelier.

De manera análoga a la figura anterior, la Figura 5.3 muestra el efecto de la temperatura, en

el rango de 160 a 340°C, sobre la selectividad a metanol, para presiones de 30, 182 y 330 bar, y

razones de composición CO2:H2 de 1:3 y 1:10.
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Figura 5.3: Resultado de la selectividad de metanol al variar la temperatura en un reactor de
equilibrio.

De la Figura 5.3 se aprecia que los resultados siguen la tendencia del trabajo de Bansode et al.

(2014), con un error relativo menor al 18%. La selectividad de metanol más baja, cercana al 5%, se

obtiene a 30 bar, 330°C y con una relación molar de alimentación CO2:H2 = 1:3. Al mantener la

presión constante y aumentar la relación CO2:H2 = 1:10, se distingue el mismo comportamiento,

aumentando levemente el resultado.

Por otra parte, al aumentar la presión de operación del reactor de equilibrio a 182 o 330

bar se observa un cambio significativo en el comportamiento. A altas presiones la selectividad

alcanza valores cercanos al 100% a temperaturas entre 170 y 200°C, mientras que al incrementa la

temperatura, disminuye hasta alcanzar un valor mı́nimo de 60%.

De estos resultados se puede considerar que al trabajar con un reactor de equilibrio es más

beneficioso en términos de conversión de CO2 y selectividad de metanol trabajar a una presión de

330 bar, a temperaturas cercanas entre los 170 y 200°C y a una razón de alimentación CO2:H2 =

1:10.
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5.2 Validación cinética

5.2.1 Modelo Bussche and Froment, 1996

En la Figura 5.4 se presentan con ĺıneas continuas los datos obtenidos de la publicación original

de Bussche and Froment (1996), y los resultados del reactor con la cinética implementada en el

Software Aspen Plus V.14, representados mediante śımbolos discontinuos.
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Figura 5.4: Validación del modelo cinético (Bussche and Froment, 1996).

Los resultados obtenidos en la simulación poseen un comportamiento similar al observado en

la literatura (Bussche and Froment, 1996). Sin embargo, se distingue que en el caso del producto

CO el resultado está subestimado, mientras que el CH3OH está sobreestimado. Esto afecta a la

sobreestimación del resultado de la selectividad del metanol, que depende de estos dos componentes.

Estas diferencias son más notorias en el inicio del reactor, con errores relativos que vaŕıan entre

el 3 y 10% y luego van disminuyendo hasta estabilizarse. Las discrepancias observadas se pueden

atribuir a la diferencia en las enerǵıas de activación, que fueron reajustadas por Mignard and

Pritchard (2008) para para lograr un mejor ajuste a los datos experimentales y ampliar el rango de

validez del modelo hasta 75 bar. A pesar de estas diferencias, los errores obtenidos son menores

o iguales al 10%, por lo que se consideran los resultados suficientes para los fines de este trabajo

y que reproducen adecuadamente las tendencias reportadas en la literatura, aśı que la cinética

implementada se considera validada.
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5.2.2 Modelo Graaf, 1988

En la Tabla 5.1 se presentan los resultados de la literatura reportados por Adil and Rao (2022) para

la composición de salida del reactor, junto con los valores obtenidos mediante la implementación de

las cinéticas de Bussche and Froment (1996) y de Graaf et al. (1988) en el Software Aspen Plus

V.14.

Tabla 5.1: Comparación de la composición de salida: Datos de literatura y resultados de validación
mediante los modelos cinéticos de Bussche and Froment (1996) y de Graaf et al. (1988).

Comp. final Simulación Simulación
mol % Literatura VBF Error VBF Graaf Error Graaf

CO2 0.0209 0.0207 0.7% 0.0202 3.0%
CO 0.0290 0.0300 3.4% 0.0301 3.7%
H2O 0.0106 0.0106 0.0% 0.0111 4.7%

CH3OH 0.0236 0.0224 5.0% 0.0229 3.1%

De la Tabla 5.1 se observa que los valores de literatura son similares a los resultados obtenidos

a través de la simulación, con errores relativos inferiores al 6%, lo que indica una adecuada

reproducibilidad de los resultados reportados por Adil and Rao (2022). Por lo tanto, se considera

que ambas cinéticas se encuentran validadas para su aplicación en el modelado del proceso de

hidrogenación de CO2 a metanol.

5.3 Cinética de reacción a alta presión

5.3.1 Modelo Bussche and Froment, 1996

A continuación, en las figuras 5.5 y 5.6 se presentan los resultados de conversión de CO2, conversión

de H2, selectividad de metanol y selectividad de CO en función de la variación de la temperatura en

un rango de 170 y 300°C, las ĺıneas continuas corresponden a los valores obtenidos de la literatura,

mientras que los śımbolos discontinuos representados por triángulos son los resultados simulados en

el Software Aspen Plus V.14.
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Figura 5.5: Validación del modelo cinético de Bussche and Froment (1996) a alta presión con
factores cinéticos originales (Bansode et al., 2014).

En la Figura 5.5 se observa que la cinética propuesta por Bussche and Froment (1996) (VBF)

no logra predecir adecuadamente el comportamiento experimental reportado por Bansode and

Urakawa (2014) a alta presión, 360 bar. Incluso, algunos resultados simulados presentan una

tendencia opuesta a la observada experimentalmente. Con los parámetros cinéticos originales, la

simulación no reproduce la tendencia de los datos experimentales, obteniéndose errores relativos

superiores al 50%.

Ante esta diferencia, se procedió a ajustar el factor cinético con el objetivo de disminuir el

error a la temperatura de 170°C. Inicialmente, los factores cinéticos considerados correspond́ıan a

valores unitarios. El ajuste realizado implicó una modificación en su magnitud, distinta para cada

caso, tal como se presenta en las ecuaciones (5.1) y (5.2). Tras diversas iteraciones manuales, se

determinó que estos valores corregidos permiten mejorar significativamente el ajuste del modelo. Al

incorporar estos factores de corrección en la cinética para todo el rango de temperaturas analizado

se obtuvieron los resultados presentes en la Figura 5.6.

kMeOH−CO2 = 900 kmol s−1 kgcat (5.1)
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kRWGS = 100 kmol s−1 kgcat (5.2)
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Figura 5.6: Validación del modelo cinético de Bussche and Froment (1996) a alta presión
considerando factores cinéticos corregidos (Bansode et al., 2014).

Se observa en la Figura 5.6 que la cinética ajustada logra reproducir adecuadamente la tendencia

experimental, con errores relativos menores al 20% para la conversión de CO2, la conversión de

H2 y la selectividad a metanol. Estos resultados demuestran que la cinética original de VBF no

modela correctamente el comportamiento del sistema fuera del rango de presión para el cual fue

desarrollada, siendo necesario modificar sus parámetros al extender el análisis a presiones más

elevadas. En consecuencia, se sugiere que futuras investigaciones experimentales reevalúen los

parámetros cinéticos de VBF para condiciones de alta presión, con el fin de desarrollar modelos

más representativos y predictivos del proceso de hidrogenación de CO2 a metanol.

5.4 Análisis paramétrico

En esta sección se presentan las figuras 5.7, 5.8 y 5.9 que corresponden a los resultados de la

conversión de CO2, la selectividad y el rendimiento del metanol respectivamente en función de la

presión en un rango de 100 y 340 bar. En las figuras los śımbolos circulares corresponden a un
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flujo de entrada al reactor de 1 ton/h, mientras que los śımbolos cuadrados un flujo de 10 ton/h.

Se utilizaron tonalidades para cada indicador de desempeño donde el color claro corresponde a

una razón de composición de CO2:H2 = 1:3 y el color oscuro a una razón de CO2:H2 = 1:10. Se

considera que la temperatura de operación se mantiene constante a 260°C.

5.4.1 Conversión

En la Figura 5.7 se presenta la variación de la conversión de CO2 en función de la presión.
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Figura 5.7: Resultados de conversión de CO2 en función de la presión en reactor de equilibrio.

En todos los casos estudiados se visualiza que, a medida que se incrementa la presión, la

conversión de CO2 aumenta. Se observa que al variar el flujo de entrada al reactor, manteniendo

la misma razón de CO2:H2 no genera cambios apreciables en la conversión de CO2, tanto aśı que

se aprecia un solapamiento de los resultados. Este comportamiento indica que, en el rango de las

condiciones evaluadas, el desempeño del reactor está dominado por el equilibrio qúımico, más que

por efectos asociados al flujo o al tiempo de residencia, lo cual es consistente con el uso de un

reactor de equilibrio.

Por otro lado, al analizar una presión y un flujo fijo, se distingue que aumentar la razón de
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entrada al reactor CO2:H2 desde 1:3 a 1:10, incrementa la conversión. Por ejemplo, a una presión

de 100 bar, la conversión aumenta desde aproximadamente un 35% hasta valores cercanos al 70%.

A lo largo del rango de presión estudiado se mantiene una separación entre las curvas. Sin

embargo, dicha diferencia se reduce a presiones elevadas. En particular, a una presión de 340 bar,

la conversión pasa desde un 90% para una razón CO2:H2 = 1:3 hasta aproximadamente un 97% a

una razón de CO2:H2 = 1:10.

A partir de esto, las mayores conversiones de CO2 se alcanzan a altas presiones y a una razón

de alimentación de CO2:H2 = 1:10, independiente del flujo estudiado.

5.4.2 Selectividad

En la Figura 5.8 se muestra la tendencia de la selectividad de metanol en función de la presión

para las distintas condiciones de alimentación evaluadas.
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Figura 5.8: Resultados de selectividad de metanol en función de la presión en reactor de equilibrio.

En general, se observa que al incrementar la presión aumenta la selectividad hacia metanol,

mientras que la selectividad hacia CO disminuye. Este comportamiento es consistente con el
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desplazamiento del equilibrio qúımico hacia la formación de metanol a altas presiones. En la

siguiente Tabla 5.2 se presentan los valores correspondientes a la selectividad de metanol y CO,

dado que son los únicos productos que contienen carbono, sus selectividades son complementarias.

La formación de CO se asocia principalmente a la reacción RWGS, que compite con la reacción de

śıntesis de metanol a partir de CO2 e H2.

Tabla 5.2: Selectividad de metanol y CO para distintas presiones, razones de alimentación CO2:H2

y flujos de alimentación en el reactor de equilibrio.

Presión Razón Flujo Selectividad Selectividad
MeOH CO

100 1-3 1 ton/h 86.94% 13.06%
100 1-3 10 ton/h 86.94% 13.06%
100 1-10 1 ton/h 92.58% 7.42%
100 1-10 10 ton/h 92.58% 7.42%
160 1-3 1 ton/h 94.73% 5.27%
160 1-3 10 ton/h 94.73% 5.27%
160 1-10 1 ton/h 97.39% 2.61%
160 1-10 10 ton/h 97.39% 2.61%
220 1-3 1 ton/h 97.53% 2.47%
220 1-3 10 ton/h 97.53% 2.47%
220 1-10 1 ton/h 98.82% 1.18%
220 1-10 10 ton/h 98.82% 1.18%
280 1-3 1 ton/h 99.13% 0.87%
280 1-3 10 ton/h 99.13% 0.87%
280 1-10 1 ton/h 99.38% 0.62%
280 1-10 10 ton/h 99.38% 0.62%
340 1-3 1 ton/h 99.65% 0.35%
340 1-3 10 ton/h 99.65% 0.35%
340 1-10 1 ton/h 99.64% 0.36%
340 1-10 10 ton/h 99.64% 0.36%

Al analizar los resultados a una presión de 100 bar, manteniendo constante el flujo de alimentación,

se observa el efecto de la razón de composición CO2:H2. Al aumentar la razón de composición

desde 1:3 hasta 1:10, la selectividad hacia metanol se incrementa desde aproximadamente 87%

hasta cerca de 93%. Este comportamiento indica que un exceso de hidrógeno favorece la reacción

de śıntesis de metanol frente a la formación de CO.

Por otra parte, se distingue que la escala del flujo de alimentación no influye en la selectividad de

metanol cuando se mantiene constante la presión y la razón de alimentación, obteniéndose valores

idénticos, lo que se puede visualizar con la superposición de las curvas de 1 ton/h y 10 ton/h. Este
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comportamiento se explica por el uso de un reactor de equilibrio, en el cual la composición final

depende de las condiciones termodinámicas del sistema y de la composición de la alimentación, por

lo que cambios en el flujo no modifican la selectividad.

Además, se observa que a presiones elevadas las diferencias asociadas a la razón de alimentación

se vuelven menos significativas, alcanzándose selectividades de metanol cercanas al 99% para

las condiciones evaluadas a 280 y 340 bar. Esto refleja que, bajo condiciones de alta presión,

el equilibrio del sistema favorece fuertemente la formación de metanol, independientemente del

flujo de alimentación y de la razón de composición considerada. En consecuencia, el aumento de

la selectividad hacia metanol implica una disminución proporcional en la selectividad hacia CO,

reflejando la competencia entre ambas rutas de reacción.

5.4.3 Rendimiento

A continuación, en la Figura 5.9, se presenta el comportamiento del rendimiento de metanol en

función de la presión.
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Figura 5.9: Resultados del rendimiento del metanol en función de la presión en reactor de equilibrio.

En la Figura 5.9, al igual que en los indicadores anteriores, se observa que el rendimiento
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aumenta de manera sostenida al incrementar la presión, lo cual se asocia al desplazamiento del

equilibrio hacia la formación de metanol bajo condiciones de alta presión.

Al analizar diferentes flujos de entrada manteniendo constante la razón de composición CO2:H2,

se observa un solapamiento de las curvas, lo que indica que el rendimiento no se ve afectado por el

flujo en el rango estudiado. Esto es consistente con un sistema controlado por equilibrio, donde la

conversión y el rendimiento dependen principalmente de las condiciones termodinámicas y no del

caudal de alimentación.

En cambio, al mantener el flujo y variar la razón de composición CO2:H2 se observa que a bajas

presiones existen diferencias significativas en el rendimiento, con valores de 0.35 para una razón de

CO2:H2 = 1:3 y 0.68 para una razón de CO2:H2 = 1:10. A medida que se incrementa la presión,

estas diferencias disminuyen, obteniéndose rendimientos de 0.9 y 0.98 respectivamente, lo que se

evidencia con las curvas, las cuales tienden a valores de rendimiento similares a altas presiones.

Esto se debe por la competencia entre la reacción de śıntesis de metanol desde CO2 y la reacción

inversa de desplazamiento de gas - agua (RWGS), la cual favorece la formación de CO y limita el

rendimiento a metanol, especialmente a bajas presiones.

A una presión de 100 bar, el rendimiento posee valores cercanos al 40% para una razón CO2:H2

= 1:3, mientras que se aproxima a un rendimiento del 70% para una razón CO2:H2 = 1:10. A

presiones más elevadas, esta diferencia se reduce, alcanzándose a 340 bar rendimientos del orden

del 90% y 98% para razones de 1:3 y 1:10, respectivamente.

El mayor rendimiento a metanol se obtiene a altas presiones y a una razón de alimentación

CO2:H2 = 1:10, siendo independiente del flujo de entrada al reactor.

En conjunto, el análisis paramétrico de la conversión de CO2, la selectividad y el rendimiento de

metanol muestra que la presión es la variable de mayor impacto en el desempeño del reactor bajo las

condiciones evaluadas. El aumento de la presión favorece el desplazamiento del equilibrio qúımico

hacia la formación de metanol, incrementando simultáneamente la conversión y la selectividad.

Asimismo, se observa que la razón de alimentación CO2:H2 tiene un efecto relevante principalmente a

bajas y medias presiones, mientras que se atenúa a presiones elevadas. Por otro lado, las variaciones

en el flujo de entrada no generan cambios significativos en ninguno de los indicadores analizados, lo

que confirma que el sistema opera en un régimen dominado por el equilibrio. En consecuencia, las

condiciones que maximizan el desempeño del proceso corresponden a altas presiones y a una razón

de alimentación CO2:H2 = 1:10, independientemente del flujo estudiado.

55



5.5 Requerimiento energético de los servicios

El proceso de producción de metanol requiere enerǵıa para la operación de los distintos equipos

involucrados. A continuación, se evalúan los requerimientos energéticos asociados a los servicios del

proceso, considerando los intercambiadores de calor que operan con calefacción o enfriamiento, aśı

como los compresores que demandan enerǵıa eléctrica.

La Figura 5.10 presenta algunos resultados de potencia en MW para algunos casos representativos,

mientras que la 5.11 muestra la distribución porcentual del consumo energético en términos en

función de la presión. Particularmente, la Figura 5.11 a) corresponde al caso con flujo de alimentación

de 1 ton/h y relación CO2:H2 = 1:3, mientras que la Figura 5.11 b) corresponde al caso con flujo

de 10 ton/h y relación CO2:H2 = 1:10.
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Figura 5.10: Distribución de la enerǵıa eléctrica, consumo de calefacción y enfriamiento en ciertos
casos simulados.

En la Figura 5.10 se observa el efecto de la presión, el flujo y la composición de alimentación

del reactor. Al aumentar la presión desde 100 a 340 bar, la potencia eléctrica se incrementa debido

a la incorporación de una bomba para el CO2 ĺıquido, de un compresor y un intercambiador de

calor adicional en el tren de compresión de H2.

En términos térmicos, el aumento más significativo se observa en el caso correspondiente a 340
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bar, un flujo de alimentación de 10 ton/h y una razón molar CO2:H2 = 1:10. Este incremento

se explica principalmente por el aumento del flujo total que circula por el proceso, lo que eleva

las cargas térmicas requeridas en los intercambiadores de calor. Además, el exceso de H2 implica

que una fracción significativa del gas no reacciona en el reactor y debe ser calentada hasta la

temperatura de operación y posteriormente enfriada. Como consecuencia, el sistema transporta

mayores cantidades de calor sensible, presentando un mayor consumo térmico en comparación con

los casos de CO2:H2 = 1:3.

Adicionalmente, la simulación a 340 bar requiere una etapa adicional de compresión y

enfriamiento en el acondicionamiento del H2 a diferencia de las otras presiones evaluadas, lo

que contribuye a incrementar las cargas térmicas requeridas tanto para calefacción como para

enfriamiento.

Por otra parte, se observa que el consumo de enfriamiento es mayor que el de calefacción. Este

comportamiento se explica principalmente por el carácter exotérmico de la śıntesis de metanol y

por el calor generado durante las etapas de compresión del H2, lo que requiere remover enerǵıa

térmica adicional mediante los intercambiadores de calor.

La implementación de estrategias de integración térmica permitiŕıa recuperar parte de este

calor y reducir los requerimientos de servicios externos de calefacción y enfriamiento. Por lo tanto,

la integración de calor se presenta como una alternativa recomendable para mejorar la eficiencia

energética del proceso.

Los requerimientos térmicos aumentan en términos absolutos al incrementarse la presión, el

flujo y el exceso de H2. Sin embargo, este aumento ocurre de manera relativamente proporcional

entre los distintos servicios, por lo tanto, no se modifica significativamente la distribución relativa.

Esto se debe a que el consumo asociado al enfriamiento continúa siendo el principal contribuyente

a la demanda energética total del proceso, tendencia que se confirma en la distribución porcentual

mostrada a continuación en la Figura 5.11.
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Figura 5.11: Distribución porcentual del consumo energético a) Flujo de 1 ton/h y CO2:H2 = 1:3,
b) Flujo de 10 ton/h y CO2:H2 = 1:10.

Tanto en la Figura 5.11 a) como en la b) se observa que el servicio con mayor demanda energética

corresponde al enfriamiento. En los distintos escenarios evaluados, la distribución de la potencia

requerida se mantiene aproximadamente en un 50 - 53% para el enfriamiento, un 40 - 46% para la

calefacción y entre un 3 - 8% para la enerǵıa eléctrica. Esto indica que la mayor carga energética del

proceso está asociada a la remoción de calor necesaria para la posterior separación de productos.

5.6 Análisis emisiones de CO2

Se debe recordar que el proceso utiliza CO2 capturado como materia prima, el cual, para el análisis

de las emisiones de CO2 es considerado como consumo. No obstante, el proceso también genera

emisiones indirectas de CO2, asociadas principalmente al uso de servicios auxiliares, tales como

compresión y requerimientos energéticos.

A partir del consumo y de las emisiones asociadas al proceso que se presentan en la Figura 5.12,

se calcularon las emisiones netas de CO2 generadas durante la producción de metanol verde, las

cuales se muestran en la Figura 5.13. Para la representación de los balances de CO2 se utilizaron

gráficos de barras horizontales con el eje centrado en cero, lo que permite distinguir claramente entre

el consumo de CO2 (valores negativos) y las emisiones (valores positivos). Las simulaciones fueron

58



divididas y ordenadas con el fin de facilitar la comparación visual entre las distintas condiciones de

operación.
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Figura 5.12: Balance de consumo y emisiones de CO2 a las presiones a) 100 - 160 - 220 bar y b)
280 - 340 bar.
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En la Figura 5.12 a) correspondiente al rango de bajas presiones, 100 - 160 - 220 bar, se observa

que el patrón de consumo y emisiones de CO2 se mantiene consistente entre las distintas condiciones

analizadas, variando principalmente la magnitud del balance. En este rango, al evaluar un flujo de

1 ton/h con una razón de alimentación al reactor de 1:3, se consume y se emite una menor cantidad

de CO2 en comparación con otras simulaciones. Por el contrario, se observa un mayor consumo y

emisión de CO2 cuando se trabaja con un flujo de 10 ton/h y una razón de alimentación al reactor

de 1:10.

Por otro lado, en la Figura 5.12 b), el rango de altas presiones, 280 - 340 bar, se observa un

cambio en el comportamiento. Se tiene un incremento del consumo de CO2 cuando se trabaja con

un flujo de 10 ton/h y una razón de alimentación al reactor de 1:3.

En la Figura 5.13 a) y b), todas las emisiones netas de CO2 son negativas, lo cual es favorable

para el proceso, ya que indica que se consume más CO2 capturado del que se emite por el uso de

servicios.

En el rango de bajas presiones, 100 - 160 - 220 bar, mostrado en la Figura 5.13 a) se observa que,

al aumentar la presión, el flujo y la razón de alimentación, las emisiones netas de CO2 tienden a ser

más negativas. Sin embargo, en el rango de altas presiones 280 - 340 bar, se evidencia un cambio

en la tendencia del balance de emisiones netas de CO2. En este rango, los casos con una razón de

alimentación CO2:H2 de 1:3 y un flujo de alimentación de 10 ton/h presentan las menores emisiones

netas, mientras que el uso de razones más elevadas de H2 no conduce a mejoras adicionales desde el

punto de vista ambiental.

Cabe destacar que a una presión de 340 bar, un flujo de 10 ton/h y una razón de composición

CO2:H2 = 1:10, se obtiene un balance de emisiones netas de CO2 cercano a cero, comportamiento

que no se observa en los demás casos evaluados. Este resultado indica que, bajo estas condiciones

espećıficas, el consumo de CO2 capturado como materia prima compensa casi totalmente las

emisiones indirectas del proceso.

Finalmente del punto de vista ambiental, todos los resultados obtenidos presentan emisiones netas

de CO2 negativas, lo que confirma el potencial del proceso como alternativa de descarbonización.
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Figura 5.13: Emisiones netas de CO2 a las presiones a) 100 - 160 - 220 bar y b) 280 - 340 bar.
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5.7 Análisis económico

5.7.1 Costos de Capital (CAPEX)

En la Figura 5.14 se presenta la tendencia de los costos de capital en función de la presión de

operación del reactor.

0

10

20

30

40

50

60

70

100 160 220 280 340

C
A

P
E

X
, 

M
U

S
D

Presión, bar

1 ton/h, 1:3

1 ton/h, 1:10

10 ton/h, 1:3

10 ton/h, 1:10

Figura 5.14: Costos de capital en función de la presión de operación del reactor.

En términos generales se observa que para todos los casos aumentar la presión de operación del

reactor incrementa el valor de los costos de capital. Al analizar el efecto de la variación del flujo, se

aprecia a 100 bar, una razón de composición de CO2:H2 = 1:3 y 1 ton/h, el CAPEX es 16 MUSD,

mientras que a 10 ton/h manteniendo las otras variables es 21 MUSD. De manera similar, a 220

bar el CAPEX aumenta de 20 MUSD a 29 MUSD para los mismos escenarios. Por esto a bajas

presiones, 100 y 220 bar, pasar de 1 ton/h a 10 ton/h aumenta el CAPEX en un factor cercano a

1.3 o 1.4. Sin embargo, a medida que va aumentando la presión, desde 280 bar en adelante, las

curvas de 10 ton/h se van separando de las de 1 ton/h, por tener un incremento más pronunciado.

A una presión de operación del reactor de 340 bar y una razón de composición de CO2:H2 = 1:3,

para un flujo de 1 ton/h el CAPEX es 33 MUSD, mientras que para un flujo de 10 ton/h el CAPEX

es 55 MUSD, lo que demuestra que el factor aumenta a 1.7.

62



Por otra parte, los casos simulados con la razón de composición de CO2:H2 = 1:10 siempre

tienen un mayor CAPEX que los casos que utilizan una razón de CO2:H2 = 1:3. A una presión de

160 bar, un flujo de 10 ton/h y una razón de CO2:H2 = 1:3, el CAPEX es 25 MUSD, mientras que

si se cambia la razón a CO2:H2 = 1:10 y se mantienen las otras variables, el CAPEX es 26 MUSD,

lo que corresponde a un factor de 1.04. El mismo comportamiento se observa a altas presiones. A

340 bar y un flujo de 10 ton/h, el CAPEX aumenta desde 55 MUSD para la razón CO2:H2 = 1:3

hasta 60 MUSD para la razón CO2:H2 = 1:10, lo que representa un factor del 1.09. Los efectos

observados son coherentes porque el aumento de flujo y el exceso de H2 implican mayores flujos

volumétricos, lo que incrementa el tamaño y el costo de los diversos equipos y su infraestructura.

En la Figura 5.15 se presenta la distribución de las categoŕıas que conforman los costos de

capital para un caso representativo, con la presión de 100 bar, un flujo de 10 ton/h y una razón de

composición CO2:H2 = 1:10.
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Figura 5.15: Distribución de los costos de capital.

Se observa que la mayor fracción, correspondiente al 45% del total corresponde a los costos

de equipos de proceso y le siguen la infraestructura y diseño e ingenieŕıa con un 20% y 18%,

respectivamente. Luego las contingencias y los costos administrativos representan una fracción

menor.
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En la Figura 5.16 se presenta la distribución de los costos de los equipos para un mismo flujo de

10 ton/h y una razón CO2:H2 = 1:10, considerando dos presiones de operación en el reactor: a) 100

bar y b) 340 bar.
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Figura 5.16: Distribución de costos de los equipos cuando la presión de operación del reactor es a)
100 bar y b) 340 bar.
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En la Figura 5.16 es posible analizar la distribución de los costos de los equipos en dos casos

de presión. En ambos casos, correspondiente a los extremos del rango de la presión analizado, los

mayores aportes al costo de capital corresponden a los compresores, el reactor y los intercambiadores

de calor, lo cual es consistente con las altas presiones de operación y los requerimientos de

transferencia de calor del proceso de śıntesis de metanol.

A 100 bar los compresores representan un 38% del costo total de los equipos y los intercambiadores

de calor un 24%. En cambio, se distingue que a 340 bar la distribución cambia, los compresores

disminuyen a un 20% y los intercambiadores de calor aumentan hasta un 35%. Esto se debe porque

a 100 bar se trabaja con dos compresores y cinco intercambiadores de calor, mientras que a 340

bar se trabaja con tres compresores y seis intercambiadores de calor, que además de aumentar en

cantidad de equipos, necesitan materiales espećıficos para poder resistir la alta presión.

Por su parte, el reactor se mantiene entre 24 y 29% del costo total de los equipos tanto a

100 como a 340 bar. Además, a los 340 bar se aprecia que la bomba de CO2 no tiene tanto

impacto, representando solo un 7% del costo total, teniendo el mismo porcentaje que la columna

de destilación.

En ambos casos de presión analizados, los separadores flash corresponden a los equipos que

poseen menos costos en relación a los demás equipos.

5.7.2 Costos Operacionales (OPEX)

En la Figura 5.17 se presenta la variación de los costos operacionales del proceso en función de la

presión de operación.

De manera general, en todos los escenarios simulados se observa que el OPEX aumenta con la

presión de operación del reactor. Este comportamiento está asociado principalmente al incremento

del consumo eléctrico de compresores y a mayores requerimientos térmicos del proceso a altas

presiones.
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Figura 5.17: Costos operacionales en función de la presión de operación del reactor.

El efecto del flujo de alimentación es el factor más relevante en los costos operacionales. Al pasar

de 1 ton/h a 10 ton/h, el OPEX aumenta significativamente debido al mayor consumo de materias

primas y servicios. A 100 bar y con una razón CO2:H2 = 1:3, el OPEX pasa de aproximadamente

3.8 MUSD/año para 1 ton/h a 21.3 MUSD/año para 10 ton/h, lo que corresponde a un factor

cercano a 5.5 veces.

El efecto de la presión se vuelve más notorio a mayores flujos de operación. Para el caso de 10

ton/h y una razón CO2:H2 = 1:3, el OPEX aumenta desde 21.3 MUSD/año a 100 bar hasta 55.1

MUSD/año a 340 bar, lo que corresponde a un factor de 2.5. Este aumento se explica principalmente

por el mayor trabajo de compresión requerido a altas presiones.

Respecto a la razón de alimentación, se observa que los casos con relación CO2:H2 = 1:10

presentan, en general, un mayor OPEX a altas presiones debido al mayor consumo de H2, que

constituye el principal componente del costo operacional. A una razón de composición CO2:H2 =

1:3, un flujo de 10 ton/h y 100 bar, el OPEX es de 21.3 MUSD/año y aumenta a 29.5 MUSD/año

cuando la razón de composición CO2:H2 = 1:10 manentiendo las otras variables, lo que corresponde

a un factor de 1.4.

Sin embargo, al aumentar la presión, los casos con razón CO2:H2 = 1:3 presentan un incremento
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más pronunciado del OPEX en comparación con los casos 1:10. A 340 bar y 10 ton/h, el OPEX

alcanza 55.1 MUSD/año para la razón 1:3, mientras que para la razón 1:10 es de 46.3 MUSD/año.

Esto sugiere que, bajo ciertas condiciones de operación, el efecto del consumo energético puede

volverse comparable o incluso más relevante que el costo adicional de H2.

En conjunto, los resultados indican que el OPEX está dominado por el costo de materias primas

a bajas presiones, mientras que a altas presiones el consumo energético adquiere mayor relevancia,

especialmente en plantas de mayor capacidad.

En la Figura 5.18 se presenta la distribución de los costos operacionales muestra la distribución

de las categoŕıas de OPEX para un caso representativo, con una presión de 100 bar, un flujo de 10

ton/h y una razón CO2:H2 = 1:10.

Costo H2

58%

Costo CO2

28%

Servicio

7%

Costos operacionales  

directos

4%

Costos indirectos

3%

Figura 5.18: Distribución de los costos operacionales.

Se observa que el costo asociado al H2 verde constituye el principal contribuyente al costo

operacional total del proceso, representando la mayor fracción entre todas las categoŕıas evaluadas.

En segundo lugar se encuentra el costo del CO2 capturado, mientras que los servicios y los costos

operacionales directos e indirectos presentan una contribución significativamente menor.

Al comparar el CAPEX y el OPEX, se aprecia que los costos operacionales tienen una mayor

67



incidencia en el costo nivelado del metanol verde. En particular, el CAPEX se encuentra en el

mismo orden de magnitud que el OPEX anual, por lo que el costo nivelado del metanol resulta

fuertemente influenciado por los costos operacionales. Esto se debe a que el OPEX se acumula

a lo largo de toda la vida útil del proyecto, considerada de 20 años, adquiriendo aśı una mayor

relevancia en el costo final del producto.

5.7.3 Costos energéticos

Como se mostró en la sección de requerimiento energético, el enfriamiento representa la mayor

demanda en términos de potencia térmica del proceso. Sin embargo, la distribución de los costos

energéticos no sigue la misma tendencia, lo cual se puede observar en la Figura 5.19.
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Figura 5.19: Distribución porcentual del consumo energético a) Flujo de 1 ton/h y CO2:H2 = 1:3,
b) Flujo de 10 ton/h y CO2:H2 = 1:10.

En la Figura 5.19 los costos energéticos se expresan como porcentaje del costo energético total

del proceso. Se observa que a bajas presiones, entre 100 y 220 bar, la calefacción constituye el

principal costo energético, con una contribución aproximada de 37 - 52% del total. En segundo

lugar se encuentra el enfriamiento, con una participación entre 20 - 30%, mientras que la enerǵıa

eléctrica representa entre un 20 - 38% del costo energético.

A medida que aumenta la presión de operación en el reactor, se incrementa el trabajo de

compresión requerido para las corrientes de alimentación. En particular, a presiones elevadas es
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necesario incorporar equipos adicionales de compresión para el H2 y para el CO2, lo que aumenta

significativamente el consumo eléctrico del proceso.

Este efecto se observa en los resultados energéticos: para el caso base de 1 ton/h con relación

CO2:H2 = 1:3, la potencia eléctrica aumenta desde 41 kW a 100 bar hasta 281 kW a 340 bar, lo

que corresponde a un incremento cercano a 7 veces. En contraste, los requerimientos de calefacción

y enfriamiento aumentan aproximadamente 3.6 y 3.3 veces, respectivamente, en el mismo rango de

presión.

Como consecuencia, a 340 bar el costo asociado a la enerǵıa eléctrica se vuelve comparable

o incluso dominante respecto a los costos térmicos, desplazando a la calefacción como principal

contribuyente al costo energético total. Esto indica que el consumo eléctrico se vuelve un factor

cŕıtico en la economı́a del proceso a altas presiones de operación.

5.7.4 Costo nivelado del metanol

Considerando los resultados obtenidos para los costos de capital y operacionales, a continuación se

presenta el costo nivelado de producción de metanol verde para los distintos escenarios simulados.

En la siguiente Figura 5.20 se presenta el precio del metanol fósil de referencia y los resultados

del costo nivelado de metanol verde en USD/kg en función de la presión, cuando la temperatura

es constante a 260°C. Se dividen en cuatro categoŕıas dependiendo si se simuló con un flujo de

alimentación de 1 ton/h o de 10 ton/h, o si se trabaja con la razón de composición de entrada al

reactor de CO2:H2 igual a 1:3 o 1:10.
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Figura 5.20: Metanol fósil comparado con los resultados del costo del metanol verde.

Con los resultados obtenidos se observa que, al trabajar con un flujo de alimentación de 1

ton/h, el costo nivelado del metanol verde es mayor en comparación con los casos de 10 ton/h, lo

que refleja el efecto de economı́a de escala del proceso. Para el caso de 1 ton/h y una razón de

alimentación CO2:H2 = 1:3, se identifica un mı́nimo del costo nivelado a una presión de 280 bar,

mientras que para una razón CO2:H2 = 1:10 el mı́nimo se presenta a 220 bar. Esto indica que, a

bajas escalas de producción, es posible encontrar un punto óptimo de presión, a partir del cual

seguir incrementando no trae beneficios económicos adicionales.

Al evaluar el flujo de entrada al reactor de 10 ton/h, el costo nivelado del metanol verde

disminuye y se mantiene prácticamente constante frente a variaciones de presión y composición de

alimentación. En este caso, las diferencias observadas entre los distintos escenarios simulados son

menores al 6% y no se identifica una tendencia clara, lo que sugiere que el proceso presenta una

baja sensibilidad económica cuando se trabaja a mayor escala y con las condiciones trabajadas.

De este conjunto de resultados se observa que todos los casos son mayores al precio del metanol

fósil considerado con un valor de 0.32 USD/kg en América del Sur Business Analyt IQ (2026). El

menor costo nivelado de metanol verde simulado corresponde a una presión de 100 bar, una razón

de alimentación CO2:H2 = 1:10 y un flujo de 10 ton/h, con un valor de 1.052 USD/kg. El segundo
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menor valor se obtiene a 220 bar, con CO2:H2 = 1:3 y un flujo de 10 ton/h, alcanzando un costo

nivelado de aproximadamente 1.055 USD/kg.

5.7.5 Análisis de sensibilidad

Se realizó un análisis de escenarios optimista y pesimista en función de la variación en el costo de

las materias primas, manteniendo constantes el resto de las variables del proceso. Los resultados

obtenidos se presentan en la Figura 5.21.
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Figura 5.21: Análisis de escenarios optimista y pesimista del costo nivelado del metanol verde en
función del precio del H2 verde y del CO2 capturado.

La Figura 5.21 muestra el resultado del análisis de sensibilidad del costo nivelado del metanol

verde, donde se evidencia la dependencia significativa del costo del producto final respecto al precio

de las materias primas, observándose un aumento del costo del metanol desde aproximadamente

0.62 USD/kg en el escenario más optimista hasta 1.49 USD/kg en el escenario más pesimista, lo

que representa una variación del orden del 140% solo por el efecto del precio de las materias primas.
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Ahora bien, en el escenario más pesimista el costo del metanol verde supera ampliamente

el valor de referencia del metanol fósil, considerado en 0.32 USD/kg, lo que indica una pérdida

de competitividad económica bajo condiciones desfavorables de precio de materias primas. En

contraste, en el escenario optimista el costo del metanol verde se aproxima significativamente a

dicho valor de referencia, evidenciando el fuerte impacto que tiene el precio del H2 en la viabilidad

económica del proceso.

Al comparar con el escenario base, cuyo resultado del costo nivelado es de 1.052 USD/kg, el costo

del metanol disminuye en torno a un 41% en el escenario optimista y aumenta aproximadamente

un 42% en el escenario pesimista. Adicionalmente, el análisis indica que el costo del metanol es

más sensible a variaciones en el precio del H2 verde que a cambios en el costo del CO2 capturado.

Esto se refleja en los costos del H2 verde en los costos operacionales del proceso.

5.7.6 Comparación con metanol fósil

Con el fin de evaluar la competitividad del proceso propuesto, los resultados obtenidos para el costo

nivelado del metanol verde se comparan con el precio de referencia del metanol fósil, considerado

en este trabajo como 0.32 USD/kg en América del Sur, equivalente a 16.97 USD/MBTU (Business

Analyt IQ, 2026).

Como ya se mencionó, el costo nivelado del metanol verde vaŕıa entre 1.05 y 2.19 USD/kg

dependiendo de las condiciones de operación, la escala de producción y la razón de alimentación

CO2:H2. En el mejor escenario técnico–económico, correspondiente a una presión de 100 bar, una

razón de alimentación CO2:H2 = 1:10 y un flujo de 10 ton/h, se obtiene un costo mı́nimo de

aproximadamente 1.052 USD/kg (aproximadamente 55.78 USD/MBTU).

Al comparar este valor con el precio del metanol fósil, se observa que incluso en el escenario

optimista el metanol verde presenta un costo aproximadamente 130% superior. En el caso pesimista

con un costo de 2.19 USD/kg o 116.11 USD/MBTU, la diferencia supera el 380% respecto al

metanol convencional.

Sin embargo, el análisis de sensibilidad realizado sobre el costo de las materias primas muestra que

el precio del H2 verde es el principal factor que determina la competitividad económica del proceso.

En el escenario optimista, el costo del metanol verde puede disminuir hasta aproximadamente 0.62

USD/kg, 32.87 USD/MBTU, reduciendo significativamente la brecha con el metanol fósil.
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Caṕıtulo 6

Conclusiones y Recomendaciones

6.1 Conclusiones

El modelo del reactor de equilibrio implementado en el Software Aspen Plus V.14 representa

adecuadamente los valores reportados por Bansode et al. (2014). Asimismo, se validaron las

cinéticas propuestas por Bussche and Froment (1996) y Graaf et al. (1988) a bajas presiones. Sin

embargo, dichos modelos no representan correctamente el comportamiento del reactor a altas

presiones, por esto fue necesario modificar la cinética de Bussche and Froment (1996).

En términos de conversión de CO2, selectividad y rendimiento a metanol dentro del rango

analizado en el reactor de equilibrio el caso más favorable corresponde a una presión de 340 bar

y una razón de alimentación CO2:H2 = 1:10. En este análisis, la escala de flujo no presenta una

influencia significativa sobre estas variables de desempeño.

Respecto a los requerimientos energéticos, el consumo asociado al enfriamiento en los

intercambiadores de calor corresponde al principal contribuyente a la demanda energética del

proceso.

El análisis ambiental muestra que el metanol verde simulado presenta emisiones netas negativas

en todos los casos estudiados, lo que confirma el potencial del proceso como alternativa para la

descarbonización de la industria qúımica.

En el análisis económico, tanto el CAPEX como el OPEX aumentan con el incremento de la
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presión de operación. Los equipos constituyen el principal componente del CAPEX. Sin embargo, el

OPEX tiene mayor incidencia en el costo nivelado del metanol verde. Principalmente, el costo de la

materia prima H2 verde es el mayor influyente del OPEX, seguido por el costo del CO2 capturado.

El costo nivelado del metanol verde aumenta con la presión de operación y con del flujo. El

menor costo nivelado obtenido corresponde a una presión de 100 bar, una razón de alimentación

CO2:H2 = 1:10 y un flujo de 10 ton/h, con un valor de 1.052 USD/kg.

El análisis de sensibilidad muestra que el costo del metanol disminuye aproximadamente un

41% en el escenario optimista y aumenta cerca de un 42% en el escenario pesimista. El análisis

confirma que el costo del metanol es más sensible a variaciones en el precio del H2 verde que a

cambios en el costo del CO2 capturado.

Al comparar el costo del metanol verde con el metanol fósil, se observa que incluso en el

escenario optimista el metanol verde presenta un costo aproximadamente un 130% superior. En el

escenario pesimista, con un costo de 2.19 USD/kg, la diferencia supera el 380% respecto al metanol

convencional.

Por último, en relación con la pregunta de investigación, si bien las altas presiones favorecen

el desempeño técnico del reactor, el incremento en los requerimientos energéticos y en los costos

operacionales desplaza el óptimo económico hacia presiones más bajas. De esta forma, el óptimo

técnico del reactor no coincide con el óptimo económico del proceso.

6.2 Recomendaciones

Se sugiere incorporar al estudio de la planta industrial de metanol el análisis económico con un

modelo de reactor con cinética detallada, complementado con estudios experimentales que permitan

validar el comportamiento de las cinéticas a altas presiones.

Se recomienda desarrollar una estrategia de integración térmica del proceso, con el objetivo de

reducir los requerimientos energéticos, especialmente en los sistemas de enfriamiento y calefacción.

Finalmente, se propone realizar una optimización más detallada de los sistemas de separación,

dado su impacto en los costos de capital y en el consumo energético del proceso.
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