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Resumen

En el contexto actual de transicién energética, el hidrégeno verde se posiciona
como vector clave para la descarbonizacion, siendo el reformado de
metanol una tecnologia prometedora para su produccion y transporte. Este
Trabajo de Fin de Grado presenta el diseno tecnoeconémico de una planta de
produccion de 8000 toneladas/ano de hidrogeno mediante reformado con
vapor de metanol. Se simul6 el proceso en estado estacionario, incluyendo
reformado, purificacion de hidrogeno y captura de CO, mediante absorcion con
MEA. La planta consume anualmente 46.948 toneladas de metanol y 29.217
de agua, generando 64.400 toneladas de CO, capturado. La intensidad
energética es de 8,79 MJ/kg de H,, con emisiones de 0,54 kgCO,e/kg. El
analisis econdémico estima una inversion de 31,5 millones de euros y costes
operativos de 92 millones anuales, condicionando la viabilidad al precio del
hidrogeno, obteniéndose un VAN de O y una TIR del 2 % para un valor de 12
€/kgHo.

Palabras claves

Hidrégeno verde, Transicion energética, Diseno 6ptimo de proceso, Integracion
de procesos, Captura de CO,.

Abstract

In the current context of the energy transition, green hydrogen is emerging as a
key vector for decarbonization, with methanol steam reforming being a
promising technology for its production and transport. This Final Degree Project
presents the techno-economic design of a plant capable of producing 8,000
tons of hydrogen per year through methanol steam reforming. The process was
simulated under steady-state conditions, including reforming, hydrogen
purification, and CO, capture using MEA absorption. The plant consumes
46,948 tons of methanol and 29,217 tons of water annually, generating
64,400 tons of captured CO,. The energy intensity of the process is 8.79 MJ/kg
of H,, with associated emissions of 0.54 kgCO,e/kg. The economic analysis
estimates a capital investment of €31.5 million and annual operating costs of
€92 million. The project's viability is dependent on the hydrogen sale price,
resulting in NPV of zero and IRR of 2% for a hydrogen price of €12/kg.

Keywords

Green hydrogen, Energy transition, Optimal process design, Process integration,
Carbon capture.
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1. Introduccion y objetivos

El capitulo ofrece una revision bibliografica que contextualiza el papel del
hidrogeno en el sistema energético, expone sus limitaciones logisticas y
justifica la eleccion del metanol como vector energético, sentando asi las bases
para el diseno de la planta en los capitulos siguientes.

1.1. Contexto energético actual y relevancia del hidrégeno

En las ultimas cinco décadas, el consumo global de energia se ha triplicado,
impulsado en gran medida por los combustibles fésiles, que siguen dominando
la matriz energética con mas del 80 % del consumo total. Asi lo senala Our
World in Data [1], una publicacion de la Universidad de Oxford, basada en los
datos de la Statistical Review of World Energy [2], publicada por el Energy
Institute desde 1952.

Segln la Statistical Review of World Energy 2024 [3], en 2023 el consumo de
energia primaria super6 los 620 exajulios (EJ), alcanzando un nuevo récord,
mientras que las emisiones de gases de efecto invernadero (GEI) relacionadas
con el sector energético superaron por primera vez las 40 gigatoneladas de CO,
equivalente (GtCO,e).

A pesar del avance de las energias renovables, su crecimiento adn no
compensa el aumento del consumo total de energia. La generacion mundial de
electricidad, que crecidé un 2,5 % en 2023, sigue dominada por fuentes fésiles
(60 % del total), con el carb6n como principal contribuyente [3]. Este contexto
ha intensificado la urgencia de transformar el sistema energético hacia uno
mas limpio, resiliente y sostenible.

En respuesta a este desafio energético y ambiental, los esfuerzos se orientan
cada vez mas hacia el desarrollo de tecnologias renovables como la solar
fotovoltaica y la energia edlica, como recoge el World Energy Investment 2024
[4]de la International Energy Agency (IEA). Sin embargo, estas fuentes generan
electricidad de forma intermitente, lo que plantea importantes desafios para su
integracion estable en la red eléctrica.

Si bien las baterias [5] y los sistemas hidroeléctricos de bombeo [6] pueden
cubrir necesidades de almacenamiento a corto plazo, resultan insuficientes
para resolver el problema del almacenamiento estacional o a larga distancia.
En este contexto, el hidrégeno verde se presenta como una solucion
prometedora para un futuro sostenible, debido a su capacidad como portador
de energia versatil.



1.2. El hidrogeno verde como vector energético versatil

El hidrégeno, primer elemento de la tabla periddica, en condiciones normales
es un gas ligero, incoloro e inodoro, cuya forma mas estable es la molécula
diatébmica H,. Destaca por su alta densidad energética gravimétrica (143
MJ/kg), muy superior a la de los combustibles fosiles. En la Tierra, es uno de
los elementos mas abundantes, representando aproximadamente el 75 % de
la materia del Universo, sin embargo, no se encuentra libre en la naturaleza y
debe producirse a partir de otras sustancias, lo que lo clasifica como un vector
energético. En la siguiente tabla se presentan sus principales propiedades:

Tabla 1: Propiedades del hidrégeno. [7]

Propiedad Valor (Hj)
Nombre / Simbolo / N° atdmico Hidrégeno, H, 1
Categoria No metalico
Masa atomica 1,008
Electrones / Protones / Neutrones 1,1,0
Color / Olor Incoloro, inodoro
Toxicidad Ninguno, asfixiante simple
Estado fisico (25 °C, 1 atm) Gas
Densidad (gas/liquido) 0,089 g/L /0,07 g/cm3
Energia de ionizacion (eV) 13,5989
Expansion liquido-gas 1:848
Punto de fusion / ebullicion (°C) -259,14 / -252,87
PCI (MJ/kg) 118,8
T. llama adiabatica (°C) 2107
Inflamabilidad (aire) 4%-75% vol.
Velocidad de llama (m/s) 3,06
Punto de inflamacién (°C) -253
Autoignicion (°C) 585
Octonaje RON >130

Tradicionalmente, el hidrogeno ha tenido un mercado industrial consolidado,
su uso ha estado ligado a la industria quimica, especialmente en la produccion
de fertilizantes (mediante el proceso Haber-Bosch), en procesos de
hidrogenacion de hidrocarburos y en la fabricacion de productos electronicos.
No obstante, su papel esta evolucionando hacia un componente clave en la
transicion energética, con aplicaciones en sectores como el transporte, la
generacion eléctrica, la industria y la climatizacion.

Entre sus ventajas mas relevantes se encuentra el hecho de que su uso en
pilas de combustible o su combustion controlada no genera emisiones de
gases de efecto invernadero (GEI) ni contaminantes nocivos, lo que lo convierte
en un recurso esencial para alcanzar una descarbonizacion profunda.[8]
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En este contexto surge el concepto de hidrogeno verde, producido mediante
electroélisis del agua utilizando electricidad procedente de fuentes renovables
como la solar o la edlica. Este proceso permite una produccion libre de
emisiones de carbono y representa una alternativa limpia frente a métodos
convencionales basados en combustibles fésiles. Ademas, el hidrogeno verde
permite aprovechar excedentes de generacion renovable, facilitando el
almacenamiento energético estacional y contribuyendo a la estabilidad de la
red. [9]

Su adopcion es especialmente relevante en sectores dificiles de electrificar,
como el transporte pesado, la siderurgia o la industria quimica, donde otras
alternativas sostenibles resultan menos viables. En el transporte, por ejemplo,
los vehiculos impulsados por hidrogeno podrian reducir la dependencia de
derivados del petréleo, mejorar la calidad del aire urbano y reforzar la seguridad
energética. [10]

1.3. Produccion y perspectivas de demanda del hidrégeno

La produccion mundial de hidrégeno sigue dominada por tecnologias
convencionales como el reformado con vapor de metano (SMR) y la oxidacion
parcial de hidrocarburos, debido a su bajo coste y a la infraestructura existente.
No obstante, estos procesos generan elevadas emisiones de CO,,
incompatibles con los objetivos de descarbonizacion.

Como alternativa, la electrélisis alimentada por energias renovables representa
una opcion limpia y prometedora, aunque adn no esta plenamente consolidada
a escala industrial por sus costes y limitaciones técnicas.

En 2023, la demanda mundial de hidrégeno alcanzé los 97 millones de
toneladas, un 2,5 % mas que en 2022, concentrada mayoritariamente en el
refinoy la industria quimica, y cubierta casi en su totalidad por hidrogeno foésil.
El hidrégeno de bajas emisiones apenas superd 1 millén de toneladas.[10]

Pese a ello, el despliegue de nuevos proyectos avanza: varios han alcanzado
decisiones finales de inversion, con previsiones de superar los 4 millones de
toneladas anuales en 2030. Ademas, la capacidad global de electrolizadores
con inversion confirmada se ha multiplicado por veinte, pasando de poco mas
de 1 GW a 20 GW, reflejando un impulso creciente hacia el hidrégeno limpio,
aunque aun condicionado por barreras regulatorias y de mercado.[10]
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1.4. Almacenamiento y transporte de hidrogeno

Aunque el hidrégeno destaca por su alta densidad energética por unidad de
masa, presenta importantes limitaciones fisicas y logisticas para su
almacenamiento y transporte. Su baja densidad volumétrica en estado gaseoso
(incluso en forma liquida) dificulta su manipulacién eficiente. Ademas, su
licuefaccion requiere temperaturas extremadamente bajas (-253 °C) vy
consume una gran cantidad de energia, o que penaliza su competitividad como
vector energético a gran escala. [9]

Mas alla de estas barreras técnico-fisicas, la infraestructura existente para
transportar hidrogeno es limitada y esta enfocada principalmente en
aplicaciones industriales localizadas. Seglin la Agencia Internacional de la
Energia (IEA), actualmente existen tan solo 5.000 km de gasoductos de
hidrogeno en operacion a nivel mundial, muy por debajo de los 45.000 km
necesarios para 2035 en un escenario de cero emisiones netas. [10]

En este contexto, surgen propuestas para emplear portadores liquidos capaces
de almacenar y transportar hidrégeno de forma mas eficiente. Entre los mas
estudiados se encuentran el amoniaco (NH3), el metilciclohexano (MCH) y el
metanol (MeOH). Estas sustancias pueden almacenarse y transportarse bajo
condiciones mas manejables, aprovechando infraestructuras logisticas ya
existentes y permitiendo la distribucion internacional de energia renovable.

Cada portador presenta ventajas y desafios. El amoniaco es libre de carbono y
tiene alta densidad de hidroégeno, pero su elevada toxicidad y el coste
energético de su sintesis (requiere separacion de aire y proceso Haber-Bosch)
dificultan su implementacion [11]. EI metilciclohexano (MCH), por su parte, es
un LOHC (portador organico liquido de hidrégeno), es decir, un compuesto
capaz de almacenar hidrégeno de forma reversible mediante reacciones
guimicas [12]. Es estable y facil de manejar, aunque presenta una baja
densidad de hidrégeno por masa transportada. Su uso genera tolueno como
subproducto, el cual es téxico e inflamable y requiere precauciones en su
manipulacion.

1.5. Metanol como vector de hidrogeno

Entre los portadores propuestos, el metanol (MeOH) se perfila como una opcion
especialmente atractiva por su alta compatibilidad con la infraestructura
existente, su facilidad de almacenamiento y transporte a temperatura y presion
ambiente (20 °C, 1,1 bar), y la madurez tecnolégica tanto de su sintesis como
de su reformado.
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Tabla 2: Propiedades del metanol [13]

Propiedad Valor
Nombre / Simbolo Metanol / CH;0H
Masa molar (g/mol) 32,04
Color / Olor Incoloro / OIor’aI.cohélico
caracteristico
Toxicidad Alta; puede causar cgguera o]
muerte si se ingiere.
Estado fisico (20 °C, 1 atm) Liquido
Densidad (g/cms3) 0,7918
Punto de fusién / ebullicién (°C) -97,6 / 64,7
PCI (MJ/kg) 19,9
Presion de vapor (20 °C, KPa) 13,02
Viscosidad (25 °C, mPas) 0,544
Indice de refraccién (20 °C) 1,3288
Calor especifico (25 °C, J/mol-K) 81,1
Entalpia de vaporizacién (KJ/mol) 37,4
Temperatura de autoignicion (°C) 470
Limite de inflamabilidad (aire) 6-36 % vol.
Punto de inflamacién (°C) 11-12
Solubilidad en agua Totalmente miscible

El reformado con vapor de metanol (MSR) permite obtener hidrogeno a
temperaturas moderadas (150-350 °C), lo que reduce los requerimientos
energéticos respecto a otros procesos como el reformado de metano. Ademas,
genera bajas concentraciones de CO, lo que mejora su integracion con
tecnologias sensibles como las pilas de combustible tipo PEM. Estas
caracteristicas convierten al metanol en un vector eficiente, seguro vy
compatible con los objetivos de sostenibilidad.

Diversos estudios —entre ellos el de Ong et al. [11]— han propuesto una cadena
de suministro internacional basada en metanol. En este modelo, regiones con
abundante energia renovable generan hidrogeno verde mediante electrdlisis,
que luego se combina con CO, capturado para sintetizar metanol [14]. Este se
transporta a regiones consumidoras, donde se reforma para recuperar el
hidrogeno, que puede utilizarse en estaciones de servicio o en sistemas
estacionarios como pilas de combustible.

A continuaciéon, se resumen las principales reacciones quimicas que

intervienen en cada etapa del ciclo de suministro energético basado en
metanol:
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1. Produccion de hidrogeno verde por electrolisis:
H,0 - H, + (1/2)0,
Ecuacidn 1: Reaccion de electrdlisis del agua

Proceso electrolitico impulsado por electricidad renovable.

2. Sintesis de metanol (hidrogenacion de CO,):
C0,(g) +3H,(g) = CH;0H(g) + H,0(g) AHgsk=-49,47 Kj/mol
Ecuacién 2: Reaccion de hidrogenacion de diéxido de carbono
C0,(g) + H,(g) = CO(g) + H,0(g) AHz9sk= 41,17 Kj/mol
Ecuacion 3: Reaccion de water-gas shift inversa
CO(g) + 2H,(g) = CH3;0H(g) AH29sk=-90,60 Kj/mol
Ecuacion 4: Reaccion de sintesis de metanol desde CO
Catalizada, generalmente a 200-300 °Cy 50 bar, rendimiento metanol = 99,83%.

3. Reformado con vapor de metanol (MSR):

CH;0H(g) + H,0(g) = CO,(g) + 3H,(g) AHazosk= 49,47 Kj/mol

Ecuacion 5: Reaccion de reformado con vapor de metanol

CO(g) + H,0(g) = CO,(g) + Hy(g) AH2esk=-41,17 Kj/mol

Ecuacion 6: Reaccion de desplazamiento del gas de agua

CH;0H(g) = CO(g) + 2H,(g9) AHaesk= 90,60 Kj/mol
Ecuacion 7: Reaccion de descomposicion térmica de metanol

Lo innovador de esta propuesta es el ciclo cerrado de carbono: el CO, liberado
durante el reformado puede capturarse y enviarse de vuelta al lugar de sintesis
para fabricar nuevo metanol, creando una cadena energética circular y neutral
en emisiones. Este enfoque resuelve el problema del transporte de hidrégeno,
al tiempo que permite la transferencia de energia renovable a gran escala entre
regiones geograficamente desconectadas.

Gracias a estas ventajas, el metanol se posiciona como una solucién robusta
para la descarbonizacion, capaz de conectar regiones con superavit renovable
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con zonas de alta demanda energética, superando los limites actuales del
hidrégeno puro como vector energético.

1.6. Objetivos del proyecto y justificacion

Este Trabajo de Fin de Grado se centra en el diseno de una planta de
produccion de hidrégeno mediante reformado con vapor de metanol (MSR). La
propuesta nace del analisis del contexto energético actual, caracterizado por el
crecimiento sostenido de la demanda energética, la dependencia de los
combustibles fésiles y el aumento de las emisiones de gases de efecto
invernadero (GEI). Ante este panorama, el hidrogeno se plantea como una
solucion limpia y versatil, mientras que el metanol se consolida como un vector
energético alternativo viable por su facilidad de transporte y almacenamiento.

El trabajo parte de una revision bibliografica exhaustiva que justifica la
seleccion del metanol como portador de hidrégeno y sustenta técnicamente la
eleccion del proceso MSR. La planta propuesta se concibe como una solucion
intermedia entre la produccion de hidrégeno verde y su consumo final, pensada
especialmente para regiones con infraestructuras limitadas para el manejo de
hidrégeno puro.

Objetivo principal

Disenar una planta de produccion de 8000 t/ano de hidrogeno a partir de
metanol mediante el proceso de reformado con vapor, evaluando su viabilidad
técnica, econdmica y ambiental, y su integracion en una cadena logistica
sostenible.

Objetivos especificos

o Establecer la capacidad de disefno, condiciones de operacion vy
especificaciones del producto (Capitulo 2).

e Analizar la ubicaciéon o6ptima de la planta considerando criterios
logisticos y ambientales (Capitulo 3).

o Comparar diferentes tecnologias de produccién de hidrégeno y justificar
la seleccion del MSR (Capitulo 4).

e Desarrollar el diseno del proceso completo, incluyendo balances de
materia y energia, simulacion y analisis de sensibilidad (Capitulo 5).

e Dimensionar los equipos principales e integrar la instrumentacion y
sistemas de control (Capitulos 6y 7).

e Evaluar la seguridad del proceso, el impacto ambiental y la
sostenibilidad del sistema (Capitulos 8 y 9).

e Realizar un analisis econémico de la planta, incluyendo costes de
inversion y operacion (Capitulo 10).
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Justificacion

El reformado de metanol es una tecnologia madura que permite producir
hidrogeno a temperaturas moderadas, con menores requisitos energéticos y
emisiones que otros procesos basados en combustibles fosiles. Ademas, el
metanol puede sintetizarse a partir de hidrégeno verde y CO, capturado, lo que
permite cerrar el ciclo de carbono y avanzar hacia un sistema energético mas
limpio.

Desde el punto de vista econdmico, el metanol ofrece ventajas logisticas y de
almacenamiento, lo que reduce costes y facilita su implementacion a escala
global. Esto convierte al sistema metanol-hidrogeno en una opcion estratégica
para la descarbonizacion y la diversificacion de las rutas de transporte
energético.

Por ultimo, se reconoce que aln existen oportunidades de mejora en la
eficiencia del proceso, tanto en la conversion quimica como en el
aprovechamiento energético global. Estas oportunidades seran discutidas en
el apartado final de conclusiones y trabajo futuro (Capitulo 11), como base para
el desarrollo de lineas de investigacion y optimizacion posteriores.
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2. Bases de diseno
2.1. Capacidad

La planta ha sido disenada para una produccion de 8.000 toneladas anuales
de hidrégeno 99,99 %mol, con un régimen operativo de 8.000 horas al afo.
Para ello, requiere un consumo anual de 46.948 toneladas de metanol y
29.217 toneladas de agua como reactivos principales.

En la etapa de separacion y purificacion del hidrogeno, utilizando una
disolucion acuosa de monoetanolamina (MEA) al 37 % m/m, se requieren
56.360 toneladas anuales de esta disolucion. Como resultado del proceso de
purificacion, se obtiene 64.400 toneladas anuales de CO, capturado,
destinado a recompresion o licuefaccion para su siguiente destino, fuera del
alcance de este proyecto.

2.2. Condiciones de limite de bateria
Las condiciones de limite de bateria de entrada son:

Tabla 3: Condiciones de limite de bateria de entrada. Metanol

Metanol
Temperatura (°C) 35
Presion (bara) 1,5
Pureza (%5m/m) 99,5

Tabla 4: Condiciones de limite de bateria de entrada. Agua

Agua
Temperatura (°C) 35
Presion (bara) 3
Pureza (%m/m) 100

Tabla 5: Condiciones de limite de bateria de entrada. MEA

Disolucién acuosa MEA
Temperatura (°C) 35
Presion (bara) 1,5
Pureza (%om/m) 37
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Las condiciones de limite de bateria de salida son:

Tabla 6: Condiciones de limite de bateria de salida

Producto Destino Temperatura Presién
LB (°C) LB (bara)
Hidrégeno Celdas de 35 20,8
combustible
Diéxido de Recompresion/ 45 2
carbono licuefaccion
2.3. Especificaciones de producto

El hidrégeno producido en la planta debe cumplir con los estandares de calidad
requeridos para aplicaciones industriales y energéticas, especialmente en
celdas de combustible. En Europa, la normativa ISO 14687:2019 / EN 17124
establece los limites maximos de impurezas permitidas para garantizar su
rendimiento y seguridad en usos vehiculares y estacionarios [15], [16], [17]. A
continuacién, se presenta una tabla comparativa entre los requisitos
normativos y las caracteristicas del hidrogeno generado en la planta:

Tabla 7: Especificaciones de producto. Hidrégeno [15]

Parametro Norma Hidrégeno
ISO 14687:2019 producto
Pureza H2 (%mol) >99,7 99,99
Gases totales no hidrégeno (ppmv) < 300 <100
Compuestos de hidrocarburos (ppmy) <2 0
Mondxido de Carbono, CO (ppmv) <0,2 <0,02
Diéxido de Carbono, CO2 (ppmy) <2 <0,01
Formaldehido, HCHO (ppmv) <0,2 0
Acido férmico, HCOOH (ppmy) <0,2 0
Compuestos halogenados (ppmv) < 0,05 0
Metano, CHa4 (ppmy) <100 0
Oxigeno, O2 (ppmy) <5 0
Agua, H20 (ppmv) <5 <1
Amoniaco, NHz (ppmv) <0, 0
Argon, Ar (ppmy) <300 0
Helio, He (ppmy) <300 0
Nitrégeno, N2 (ppmy) <300 0
Sulfuros, H2S (ppmv) < 0,004 0

El CO, producto, se entrega en las siguientes condiciones para su posterior
procesamiento segun los requisitos del destino final:
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Tabla 8: Especificaciones de producto. Diéxido de carbono

Parametro
Pureza CO2 (%mol) 95,03
Contenido en agua (%mol) 4,89
Impurezas
Hidrégeno, Hz (%mol) 0,03
Metanol (%mol) 0,06
2.4. Servicios auxiliares

Los servicios auxiliares son fundamentales para garantizar el funcionamiento
continuo y eficiente de la planta de produccién de hidrogeno a través del
reformado de metanol. Estos incluyen:

Electricidad: Se utilizara para alimentar los equipos esenciales de la
planta, como bombas, compresores y sistemas de control.

Vapor: Se generara para calefaccion y para el proceso de steam out en
diferentes rangos de presion (baja, media y alta).

Fluidos refrigerantes: Se utilizaran agua de refrigeracion y aire para
mantener las temperaturas 6ptimas en los intercambiadores de calor y
asegurar la estabilidad térmica.

Aire comprimido: Se usara principalmente para alimentar las valvulas
de control y otros sistemas neumaticos necesarios en la planta.

Nitrégeno: Se empleara para la inertizacion y blanketing de los tanques
de almacenamiento, garantizando la seguridad durante el proceso

Combustible para Calderas Gas natural para generacion de calor en las
calderas cuya eleccion se justifica en el capitulo 8.1. de ‘Analisis
econdémico de energia térmica’.

Tabla 9: Resumen de servicios auxiliares

Servicio auxiliar Consumo estimado
Vapor de alta presion 12.317 kg/h
(41 barg, 254 °C)
Vapor de media presion 16.800 kg/h
(10 barg, 184°C)
Agua de refrigeracion 1.944 m3/h
(6 barg, 25 °C)
Electricidad 3.609 KW
Gas natural 1.460 kg/h
Nitrégeno 7,51 m3/h
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3. Localizacion de la planta

En linea con lo planteado en la introduccion, se esta configurando un modelo
internacional en el que algunos paises con abundantes recursos renovables
actuaran como exportadores de energia limpia, mientras que otros con alta
demanda y menor capacidad de produccion se convertiran en importadores
netos. Dentro de la Unién Europea, Espana y Alemania ejemplifican bien esta
dinamica.

Alemania se posiciona como uno de los principales demandantes de hidrégeno
verde en Europa, debido tanto a sus objetivos climaticos como a su elevada
demanda energética. En 2024, adoptd la Estrategia de Importacion de
Hidrégeno, con la que prevé cubrir entre el 50 % y el 70 % de su consumo
proyectado para 2030 (entre 95 y 130 TWh) [18] mediante importaciones
sostenibles de hidrégeno y sus derivados, como el metanol y el amoniaco.

Con el objetivo de garantizar una cadena de suministro estable y diversificada,
Alemania ha firmado acuerdos bilaterales con 13 paises estratégicos, entre
ellos Espana, segln recoge el informe Economia del hidrégeno en Alemania del
ICEX [18]. Varias empresas alemanas —como ABO ENERGY, ENERTRAG o
SEFE— estan desarrollando proyectos de produccion de hidrégeno y sus
derivados en Espafa, Latinoamérica y Africa.

Este impulso institucional y empresarial ha favorecido el desarrollo de un
ecosistema industrial innovador en torno al hidrégeno, especialmente en
regiones como el Ruhr, Hamburgo y Alemania Central, donde se concentran
empresas, startups y centros de investigacion especializados. Ademas, puertos
clave como Hamburgo, Wilhelmshaven y Brunsbuttel estan siendo adaptados
para recibir y distribuir productos derivados del hidrogeno, como el metanol.

Paralelamente, Espana esta desarrollando una infraestructura creciente para
convertirse en uno de los principales exportadores de metanol verde de Europa.
Algunos de los proyectos mas destacados son: la planta de MeetGreenPort en
el Puerto de Huelva, con una capacidad de 300.000 toneladas anuales prevista
para 2027 [19]; la planta en La Robla, Ledn, con 140.000 toneladas anuales
prevista para 2025 [20]; y la planta de Cepsa y C2X, también en el Puerto de
Huelva, con 300.000 toneladas anuales prevista para 2026 [21].

La estrecha colaboracion energética entre Espana y Alemania, junto con el
desarrollo paralelo de capacidades complementarias —produccion en el sur,
transformacion y distribuciéon en el norte—, sustenta la eleccion de Alemania
como pais receptor del metanol verde y lugar idoneo para establecer la planta
de produccion de hidrégeno.

20



La colaboracion activa entre Alemania y Espana en el desarrollo de
infraestructuras para la produccion y transporte de metanol verde refuerza la
viabilidad técnica, logistica y estratégica del presente proyecto, proponiendo
Alemania como pais receptor y transformador del metanol, y a Espana como
pais productor y exportador.

3.1. Seleccion de la localizacion

Dentro de Alemania, se ha seleccionado el Puerto de Hamburgo como
emplazamiento para la planta, por su infraestructura industrial avanzada,
acceso a electricidad renovable y agua industrial, y su papel clave en la
importacion y distribucién de productos quimicos [22].

Ademas, cuenta con proyectos como el Hamburg Green Hydrogen Hub [23],
que favorecen su integracion en la cadena de suministro del hidrégeno. Su
conexion ferroviaria, maritima y terrestre permite una distribucion eficiente a
nivel nacional y europeo.

K+S Minerals
and Agriculture

Figura 1: Localizacién de la planta. Mapa del puerto de Hamburgo. [24]

3.2. Descripcion de la localizacion

El Puerto de Hamburgo, conocido como Hamburger Hafen, se localiza en el
norte de Alemania, a orillas del rio Elba, aproximadamente a 110 km de su
desembocadura en el mar del Norte. La ciudad de Hamburgo se encuentra en
la latitud 53,55° Ny longitud 9,99° E, con una altitud media de 8 metros sobre
el nivel del mar.
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Datos climaticos

El Puerto de Hamburgo presenta un clima oceanico templado (clasificacion
Kdppen: Cfb), caracterizado por:

- Temperaturas:

Las temperaturas son moderadas durante todo el ano. En la temporada
templada (de junio a septiembre), las temperaturas maximas medias
superan los 19 °C, alcanzando su punto mas alto en julio, con una media
de 22 °Cy minimas en torno a 13 °C.

En la temporada fria (de noviembre a marzo), las temperaturas maximas
medias estan por debajo de 7 °C. El mes mas frio es enero, con
temperaturas que oscilan entre -1 °Cy 4 °C.

frios calurosos frios

40°C 40°C
35°C 35°C
30°C D 30°C
25°C 2 jun. 23°C 10 sept. 25°C
°C

°C

°C

°C

0°C

-5°C
-10°C -10°C
-15°C -15°C
-20°C -20°C

ene. feb. mar. abr. may. jun. jul. ago. sept. oct. nov. dic.

Figura 2: Temperaturas maximas y minimas promedio en Hamburgo. [25]

- Precipitaciones:

Las precipitaciones en Hamburgo se distribuyen de manera relativamente
uniforme a lo largo del ano, con un promedio anual de aproximadamente
770 a 850 mm, sin una estacion seca claramente definida. EIl mes mas
lluvioso es julio, con un promedio de 53 mm de lluvia, mientras que el mes
mas seco es abril, con un promedio de 31 mm. Esta distribucién pluvial
moderada favorece un régimen climatico equilibrado durante todo el ano,
sin extremos de sequia o lluvias intensas prolongadas.
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Figura 3: Promedio mensual de lluvia en Hamburgo. [25]

- Humedad relativa:

En cuanto a la humedad relativa, el mes que presenta el nivel mas alto es
noviembre con un porcentaje de 87%. Por el contrario, mayo ha registrado
la menor cantidad de humedad relativa con solo 69%. [26]

- Velocidades medias del viento:

En Hamburgo, los vientos son mas fuertes entre octubre y abril, con una
velocidad promedio superior a los 18 km/h, siendo enero el mes mas
ventoso. De abril a octubre, los vientos son mas suaves, destacando agosto
con una velocidad promedio de 15,4 km/h. El viento predominante
proviene del sur en otono y del oeste durante el resto del ano.

ventosos ventosos

35 km/h 35 km/h
30 km/h 30 km/h
25km/h 24 ape. 25 km/h
— 2pckah 3 abr. 26 oct. —
m/ --r-‘\.\’__ m/
18,0 km/h 7lago! 18,0 km/h
15,0 km/h
15 km/h 15 km/h
10 km/h 10 km/h
5 km/h 5 km/h
0 fem/h ene. feb. mar. abr. may. jun. jul. ago. sept. oct. nov. dic. O kmih

Figura 4: Velocidad promedio del viento en Hamburgo. [25]

- Horas de sol:

La cantidad de horas de sol anuales oscila entre 1.500 y 1.600, con mayor
radiacion solar entre mayo y agosto. La duracion del dia varia
significativamente durante el ano, con el dia mas corto el 21 de diciembre,
con 7 horas y 27 minutos de luz, y el dia mas largo el 21 de junio, con 17
horas y 3 minutos de luz natural.
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Figura 5: Horas de luz natural y creptisculo en Hamburgo. [25]

Actividad sismica

Hamburgo se sitla en una zona de muy baja actividad sismica, lejos de los
principales limites de placas tectonicas. Histéricamente, los sismos registrados
en la region han sido esporadicos y de magnitudes bajas, sin impacto
significativo sobre infraestructuras. Segin datos del German Research Centre
for Geosciences (GFZ) [27] y el European-Mediterranean Seismological Centre
(EMSC) [28], no se han reportado eventos sismicos relevantes en las dltimas
décadas.

NUMERO DE SISMOS (23 EN TOTAL COMO 100%)

7 -
no quakes Mag 7 or higher

no quakes Mag 6 or higher

3
)

no quakes Mag 5 or higher

4+ -

no quakes Mag 4 or higher

3+ 4 sismos
betw. Mag 3 - 4 (17.39%)

24 10 sismos
betw. Mag 2 - 3 (43.48%)

abajo M2 9 sismos

(39.13%)

Figura 6: Numero de sismos en los Gltimos 10 afnos cerca
de Hamburgo, Alemania, por magnitud. [29]
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4. Alternativas de proceso

4.1. Alternativas

Dentro de las posibles rutas para la produccion de hidrégeno, se presenta a
continuaciéon un cuadro comparativo entre los principales portadores de
hidrogeno verde analizados en el apartado introductorio. Todos ellos pueden
producirse a partir de hidrogeno verde obtenido por electrolisis, combinandolo
con otras materias primas mediante los siguientes procesos y reacciones
representativas:

Metanol verde
Sintesis con H, verde y CO, capturado:

CO2(g) + 3H2(g) = CH30H(g) + H20 (g9) AH298« = —49.47 kJ/mol
Ecuacidn 8: Reaccion de hidrogenacion de didxido de carbono_2
Reformado con vapor:
CH30H(g) + H;0 (g)= CO,(g)+ 3H2(g) AH29sk =49.47 kJ/mol
Ecuacidn 9: Reaccion de reformado de metanol con vapor_2

Requiere temperaturas moderadas (200-300 °C) y puede generar CO como
subproducto secundario. [11]

Amoniaco verde
Proceso Haber-Bosch:

N, (g) + 3H2(g) = 2NHs(g) AHzosk = —92.4 kJ/mol
Ecuacion 10: Reaccion de Haber-Bosch
Cracking catalitico o térmico:
2NH3 (g) = N, (g) + 3H> (g) AH2esk = 92.4 kJ/mol
Ecuacidn 11: Reaccidn de cracking catalitico o térmico del amoniaco

Requiere temperaturas elevadas (>400 °C) y catalisis adecuada (por ejemplo,
Ru, Ni o Fe). [30], [31]
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Metilciclohexano

Hidrogenacion de tolueno:

CsHg (g) + 3H; (g) = C7H14(9)

AH2gsk = =204 kJ/mol

Ecuacién 12: Reaccion de hidrogenacion de tolueno

Deshidrogenacion catalitica:

C;H14 (g) = C7Hg (g9) + 3H2(9)

AH2ggk = 204 kJ/mol

Ecuacion 13: Reaccion de deshidrogenacion catalitica del MCH

Esta reaccion es endotérmica y ocurre a 300-400 °C sobre catalizadores como

Pt/Al;03. [32], [30]

Tabla 10: Comparativa portadores de hidrégeno verde

Portador Metanol (CH3OH) Amoniaco (NHs) MCH
%H2 grav. ~12,5 ~17,6 ~6,2
Transporte Liquidoa 20 °Cy | Licuadoa -33°C | Liquidoa20°Cy
1atm (o comprimido a 1atm
10 bar)
Consumo Baja-media Media (alta T?, Alta (proceso
energético (eficiente) complejidad) reversible costoso)
Emisiones CO, (capturable, Sin CO, No CO, directo,
reutilizable) origen fosil
habitual
Infraestructura Alta (tanques, Moderada Baja
existente tuberias (industria quimica) (infraestructura
industriales) limitada)
Viabilidad Alta: maduro, Media: libre de Baja: alto coste,
general seguro, facil de carbono pero muy | baja densidad de
manejar toxico H,

A continuacion, se muestra una tabla comparativa de los principales procesos
de reformado de hidrocarburos y alcoholes para la produccion de hidrégeno,
en la que se analizan parametros relevantes como la temperatura de
operacion, el rendimiento en hidrégeno, las emisiones de carbono y las
caracteristicas operativas clave [33]:

CnHm+nH20 = nCO+ (2m+n) H2

Ecuacion 14: Reaccion general de reformado
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Tabla 11: Comparativa procesos de reformado

Combustible | Metano (CH,) Metanol Etanol Gasolina
(CH30H) (C2HsOH) /Diesel
Tipo de Reformado Reformado Reformado Reformado
reformado con vapor con vapor con vapor parcial
u oxidacién
parcial
T(°C) 700-900 230-300 700-900 900-1100
% mol H, ~78 ~72% ~71.5% ~73%
% mol CO ~11 ~0,8 ~14 ~20
Emisiones Elevadas Capturable, Media-alta Muy elevadas
de CO, baja
Viabilidad Alta eficiencia, Baja T?, Mayor Emisiones
general emisiones menos CO, formacion de altas, alto
altasy ideal para CO, requiere contenido de
necesidad de pilas PEM pretratamiento | carbono, dificil
gas natural de agua de escalar
4.2. Proceso seleccionado

Tal como se argument6 en el Capitulo 1, se seleccioné el reformado con vapor
de metanol (MSR) como proceso de produccion de hidrégeno debido a sus
ventajas operativas, como el funcionamiento a temperaturas moderadas
(200-300 °C), la baja generacion de mondxido de carbono en los gases de
salida y su compatibilidad con tecnologias posteriores, como las pilas de
combustible PEM. Asimismo, se destacd que el metanol actia como un
portador liquido eficiente, con facilidad de transporte, manejo y una
infraestructura industrial ya consolidada.

Para la simulacion del reactor se ha empleado el software Aspen PlusV14,
utilizando un reactor tipo RPIug con un modelo cinético heterogéneo basado en
el trabajo de Peppley et al. (1999) [34] .Este modelo describe un mecanismo
de tipo Langmuir-Hinshelwood, desarrollado y validado para catalizadores
comerciales Cu/ZnO/Al,03; (como BASF K3-110), en condiciones tipicas de
reformado de metanol (239,85-259,85K y =~1,1 bar), los cuales son
ampliamente conocidos por su baja concentracion de CO.

Reacciones reversible consideradas:
1. Reformado con vapor de methanol (SMR): Ecuacion 5
2. Descomposicion de metanol (DM): Ecuacion 7

3. Reaccion de desplazamiento de gas de agua (WGS): Ecuacion 6
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Expresiones de velocidad de reaccion:

ko K* . [ PcHso 1= PH23'Pcoz -CT -CT
R CH;0® T T S; " USia

3 KR*DPcH30H PH,0

— PH,?
TsrRM =
" DCH30H N 1 . PH,0 1 1
1+K CH;0® ° | + K" ycoow *Dco, " PH,2 T K*opw + )] 1+ Kzyaa * PH,?
PH,? PH,?

Ecuacion 15: Cinética de reaccion de reformado de metanol con vapor

S kn-
P2 D'PCH30H

kn - K* . [ PcHso 1= pHZZ'pCO X CT X CT
D CH;0® T P S, " USya

oM =

1 1
1+ K cpom - <pCH3ZH> + K op - (pH2?> (14 Kiyeo - pa,?)

PH,? PH,?

Ecuacion 16: Cinética de reaccion de descomposicion de metanol

Pco'PH,0 PH, Pco T2
k%'K*omn'( 12)'(1_ — )'CS1

z KwPco'PH,0

_ PH,?
Twes = 2
PcH30H L PH,0
1+ K*CH30(1) ’ < 31 ) + K" ncoow * Peo, *Pu,2 + K opw - ( 21)
DPH,? DH,2

Ecuacion 17: Cinética de reaccion de desplazamiento de gas de agua

Donde:

ri: velocidad de reaccion (mol s™t m™2)
ki: constante cinética de Arrhenius
Ki: constantes de equilibrio o adsorcion
pi: presion parcial de especie i (bar)
Cs, - Cs. : concentracion total de sitios activos tipo i
Subindices (1), (2): diferentes sitios activos del catalizador

Los parametros de dichas ecuaciones se encuentran en el Anexo |.

Para reducir el impacto ambiental del proceso, se ha modelado la captura de
CO, generada en el reformado mediante una columna de absorcion con
monoetanolamina (MEA). Este sistema se ha simulado en Aspen Plus con base
al modelo proporcionado por Mioli et al. [35], que incluye parametros y
configuraciones estandar de equilibrio y regeneracion. Se implementé una
columna de absorcion-desorcion que permite alcanzar una eficiencia de
captura superior al 90 %, usando soluciones de MEA alrededor de 35 %.
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5. Descripcion del proceso

5.1. Diagrama de bloques

El diagrama de bloques del proceso se encuentra en el Anexo Il.

5.2. Diagrama de flujo

El diagrama de flujo del proceso se encuentra en el Anexo lll.

5.3. Balance de materia y energia

El balance de materia y energia del proceso se ha llevado a cabo mediante la
simulacion de la planta de produccion de hidrégeno utilizando el software
Aspen PlusV14. Los resultados del balance se presentan en el Anexo IV.

5.4. Descripcion detallada

Para la descripcion detallada del proceso se diferencian dos zonas principales:
la zona de reaccion del reformado de metanol con vapor (desde los planos 100-
PFD-101 a 100-PFD-102) y la zona de separacion y purificacion de hidrégeno
(desde 100-PFD-103 a 100-PFD-104), de acuerdo con el diagrama de flujo del
proceso (ver Anexo llI).

Zona de reaccion

El metanol importado entra en el proceso a través de la corriente 02, con un
flujo masico de 5.868 kg/h, a una temperatura de 35 °Cy una presion de 1,5
bar, y se almacena en el depédsito 100-D-101. El agua, procedente del rio Elba
y acondicionada en el area industrial del puerto de Hamburgo, se introduce por
la corriente 01 con un caudal de 409 kg/h, a 35 °Cy 3 bar de presion.

El metanol es extraido del depésito mediante la corriente 03, se presuriza hasta
3 bar mediante la bomba 100-P-101 A/By se mezcla con la corriente 01 (agua)
y la corriente 12B, que contiene reactivos no reaccionados recuperados en un
absorbedor posterior. Esta mezcla da lugar a la corriente 05, con un flujo total
de 10.352 kg/h y una proporcion molar agua/metanol de 1,3.

La corriente 05 se precalienta en el intercambiador 100-E-101, donde aumenta
su temperatura desde 40 °C hasta 102 °C aprovechando el calor de la
corriente de salida del reactor (corriente 08). A continuacion, en el
intercambiador 100-E-102, se calienta hasta los 250 °C requeridos para la
reaccion utilizando vapor de alta presion, generando la corriente 07.

La corriente 07, ya acondicionada (250 °C, 1 bar), entra en el reactor 100-R-

101, un reactor multitubular de lecho empacado compuesto por 2020 tubos
de 12 m de longitud y 2 cm de diametro. El lecho esta cargado con 3200 kg de
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catalizador Cu/Zn0O/Al,03, adecuado para el proceso de reformado de metanol.
La reaccion, endotérmica, requiere un sistema de calefaccion que mantenga
constante la temperatura de operacion a 250 °C.

En el reactor se alcanza una conversion de metanol del 98,35 %, con una
selectividad de formacion de hidrogeno del 74,9 % y una selectividad hacia
monoxido de carbono del 0,58 %. La corriente de salida, 08, compuesta por
agua y metanol no reaccionados, junto con los productos de reaccion (H,, COy
C0,), actia como fluido caliente en el intercambiador 100-E-101, reduciendo
su temperatura desde 250 °C hasta 107 °C (corriente 09).

Para facilitar la posterior separacion de los componentes, la corriente 09 se
enfria adicionalmente mediante un refrigerador de aire (100-AE-101) y un
intercambiador de agua de refrigeracion (100-E-103) hasta alcanzar 30 °C.

La mezcla gaseosa enfriada entra por la parte superior de una columna de
absorcion (100-T-101), que dispone de 12 platos reales y operaa 30 °Cy 1,5
bar. Por el primer plato entra agua a 30 °C y 1,5 bar, que actia como
absorbente. Como resultado, se obtiene por el fondo de la columna una
corriente liquida (corriente 12A) de 4.074 kg/h, compuesta principalmente por
agua (98 % molar) y metanol. Esta corriente es bombeada mediante 100-P-102
A/B para su recirculacion y mezclado con los reactivos frescos, formando
nuevamente la corriente 05.

Por la parte superior de la columna se obtiene una corriente gaseosa (corriente
14) de 9.521 kg/h, con la siguiente composicion molar:

Hidroégeno (H,): 72,65 %

Diéxido de carbono (CO,): 24,01 %

Monoxido de carbono (CO): 0,31 %

Agua: 2,97 %

Metanol: 0,06 %

Esta corriente constituye la alimentacion de la zona de separacion y
purificacion de hidrégeno, descrita en el siguiente apartado.

Zona de separacion

La corriente 14, procedente del absorbedor 100-T-101, entraa 30 °Cy 1,5 bar
por la parte inferior de la columna de absorcion de CO2 100-T-102, de 29 platos
reales. Por el plato 1, se introduce la corriente 17, compuesta por una
disolucion acuosa de monoetanolamina (MEA) a 35 °Cy 1,5 bar, con un caudal
masico total de 164.500 kg/h. Esta corriente resulta de la combinacion de la
corriente 15 (MEA fresca, 7.045 kg/h, al 37 % m/m) y la corriente 18B (MEA
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regenerada), las cuales se mezclan y enfrian en el intercambiador 100-E-104
hasta alcanzar la temperatura de operacion del absorbedor.

En el absorbedor 100-T-102, el diéxido de carbono presente en la corriente 14
es capturado por la disolucion de MEA. Como resultado, se generan dos
corrientes:

Por la parte superior, se obtiene la corriente 19, un gasa 48,1 °Cy 1,5
bar, con un caudal de 1.955 kg/h y una composicion de 92,6 % molar
de hidrégeno, junto con trazas de agua, CO,, CO y metanol. Esta
corriente se enfria hasta 35 °C mediante un intercambiador de agua de
refrigeracion (100-E-107) antes de entrar al compresor multietapa 100-
C-101 A/B/C.

La compresion se realiza en tres etapas, elevando la presion desde 1,5
bar hasta 21,1 bar, con una relacion de compresion de 2,6 por etapa.
Entre las etapas se incluyen dos intercambiadores de refrigeracion
(100-E-108 y 100-E-109) que reducen la temperatura a 35 °C, asi como
dos separadores de liquido (KO Drums 100-D-106 y 100-D-107) que
eliminan el contenido liquido de cada etapa.

La corriente comprimida resultante (corriente 41) alcanza 169 °C vy
21,1 bar, y se enfria nuevamente en el intercambiador 100-E-110 antes
de pasar por el KO Drum 100-D-108, dando lugar a la corriente 44.

La corriente 44, con un caudal de 1.263 kg/h y una pureza de 99,01 %
molar de hidrégeno, se introduce en la unidad de adsorcion por
oscilaciéon de presion (PSA), 100-PSA-101. En dicha unidad se obtiene
la corriente 46, con un caudal de 1.000 kg/h y una pureza de 99,99 %
molar de hidrégeno, que constituye el producto final de la planta de
produccion de hidrogeno objeto de diseno.

- Por la parte inferior del absorbedor 100-T-102, se obtiene la corriente
liquida 20A, que contiene el CO, capturado. Esta corriente es impulsada
por la bomba 100-P-103 A/B, aumentando su presion hasta 2,3 bar, y
se dirige hacia la columna de regeneracion de aminas 100-T-103,
equipada con 29 platos reales.

Antes de su entrada en la columna, la corriente 20A se precalienta
desde 63,2°C hasta 91°C en el intercambiador 100-E-105,
empleando como fluido caliente la corriente de aminas regeneradas
(22A, 22B). La corriente 21 accede a la columna a 2 bar y 91 °C,
introduciéndose por el segundo plato.
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La columna de regeneracion cuenta con un refrigerador de aire (100-
AE-102) como condensador y opera con una relacion de reflujo de 0,41.
Por la cabeza de la columna se obtiene la corriente 25, a 2 bary 45 °C,
compuesta por 95 % molar de CO, y el resto agua, que se dirige a una
unidad externa para su licuefaccion o recompresion.

En el fondo de la columna se encuentra el reboiler de vapor de media
presion (100-E-106), que proporciona el calor necesario para la
regeneracion de la amina. Desde el fondo, se extrae la corriente 22A,
correspondiente a la solucion de MEA regenerada a 122 °C, la cual es
bombeada mediante la bomba 100-P-105 A/B hacia el absorbedor de
CO, 100-T-102. Como se menciond anteriormente, esta corriente pasa
por el intercambiador 100-E-105, donde se enfria a 96 °C, antes de
mezclarse con la corriente de amina fresca (corriente 15) para formar
la corriente 16.

Antes de esta mezcla, se realiza una purga del 3,9 % en masa del caudal
total a través de la corriente 18A, con el objetivo de evitar la
acumulacion de impurezas y garantizar la eficiencia del sistema de
absorcion.

5.5. Simulacion y analisis de sensibilidad

Con el objetivo de optimizar la produccion de hidrégeno, se han realizado
diversos analisis de sensibilidad mediante el software Aspen PlusV14,
centrados en la zona de reaccion del proceso. En concreto, se han evaluado los
efectos de diferentes condiciones operativas en el reactor de reformado de
metanol con vapor (100-R-101) y en el absorbedor de metanol (100-T-101).

En dichos analisis, se ha estudiado la influencia de variables como la
temperatura y presion del reactor, la masa de catalizador, el ratio de reactivos
o el flujo de agua de absorcion, sobre parametros clave como la conversion de
metanol, la selectividad hacia la formacion de hidrégeno y la selectividad hacia
la formaciéon de monéxido de carbono (CO). Este Ultimo es especialmente
relevante, ya que, ademas de disminuir la pureza del hidrégeno, afecta
negativamente a la eficiencia del sistema de purificacion y acelera la
degradacion de catalizadores en posibles usos posteriores del hidrégeno.

Por su parte, las condiciones de operacion de la zona de separacion y
purificacion han sido simuladas siguiendo los datos experimentales propuestos
por Lin et al. [36] por lo que no se han incluido analisis de sensibilidad
especificos en esa seccion.
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Temperatura en el reactor 100-R-101

Se ha evaluado el efecto de la temperatura de operacion del reactor sobre la
conversion de metanol, la selectividad hacia la formacion de hidrégeno y la
selectividad hacia la formacion de CO.

La temperatura se ha variado entre 150 °C y 300 °C, manteniendo constantes
el resto de condiciones.
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80,00 1,20
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0,00 0,00
150,00 170,00 190,00 210,00 230,00 250,00 270,00 290,00

Temperatura de operacion del lecho catalitico(2C)

Figura 7: Analisis de sensibilidad. Variacion de la temperatura de operacion 100-R-101

Resultados: La conversion de metanol aumenta progresivamente con la
temperatura hasta alcanzar un valor maximo a 250 °C, a partir del cual se
estabiliza sin mejoras significativas. La selectividad hacia hidrégeno se
mantiene practicamente constante en todo el rango estudiado, mientras que
la formacion de CO muestra una tendencia creciente con la temperatura.

Condicion seleccionada: Se ha seleccionado una temperatura de 250 °C, ya
que representa un compromiso Optimo entre alta conversion de metanol y
limitacion en la formacion de CO.
Presion en el reactor 100-R-101

En este analisis se ha estudiado la influencia de la presion en los mismos
parametros: la conversion de metanol, la selectividad hacia hidrégeno y la
selectividad hacia CO.

La presion se ha variado entre 1 bary 20 bar.
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Figura 8: Analisis de sensibilidad. Variacion de la presion de operacion 100-R-101

Resultados: Se observa, que al aumentar la presion en el reactor, la conversion
de metanol disminuye de forma considerable. La selectividad hacia hidrogeno
permanece practicamente constante en todo el rango de presiones analizado,
mientras que la formacion de CO disminuye hasta alcanzar un valor minimo en
torno a 4 bar, a partir del cual su variacion no resulta significativa.

Condicion seleccionada: Se ha seleccionado una presion de operacion de 2,4
bar, ya que maximiza la conversion de metanol, mantiene una selectividad de
CO aceptable y permite evitar los costes operativos asociados a operar a mayor
presion.

Masa de catalizador en el reactor 100-R-101

El objetivo de este analisis es determinar la cantidad éptima de catalizador que
permita maximizar la conversion sin incurrir en un sobredimensionamiento
innecesario y minimizar la formacion de CO.

Se ha variado la masa de catalizador entre 500 kg y 4000 kg.
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Figura 9: Analisis de sensibilidad. Variacion de la masa de catalizador 100-R-101
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Resultados: La conversion de metanol aumenta de forma significativa con la
masa de catalizador hasta aproximadamente 2.500 kg, punto a partir del cual
el incremento es mas moderado. La selectividad hacia hidrogeno apenas se ve
afectada por este parametro, mientras que la selectividad de CO aumenta con
la masa de catalizador hasta alcanzar un maximo en torno a 2.300 kg, a partir
del cual comienza a descender.

Condicion seleccionada: Se ha fijado una masa de catalizador de 3.200 kg, ya
que permite alcanzar una conversion superior al 98 %, manteniendo una
selectividad de CO reducida y optimizando el diseno del reactor en términos de
volumen y coste.

Ratio de reactivos en el reactor 100-R-101

Se ha analizado como influye el ratio molar entre agua y metanol en la
alimentacion del reactor sobre la eficiencia de la reaccion y la formacion de
subproductos.

El ratio se ha variado entre 0,6 y 1,7.
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Figura 10: Analisis de sensibilidad. Variacion del ratio molar agua/ metanol 100-R-101

Resultados: El aumento del ratio agua/metanol favorece la conversion de
metanol, con un incremento notable hasta un valor de 0,9, a partir del cual la
mejora es moderada. A medida que se incrementa este ratio, la selectividad
hacia hidrogeno muestra una ligera mejora, mientras que la selectividad hacia
CO disminuye de forma considerable, lo cual resulta favorable para la posterior
etapa de purificacion.

Condicion seleccionada: Se ha establecido un ratio agua/metanol de 1,3 como
valor 6ptimo, ya que permite mantener una conversion elevada de metanol y
minimizar de forma efectiva la formacion de CO.
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Flujo de agua en el absorbedor 100-T-101

Se ha estudiado el efecto del flujo molar de agua (corriente 13) sobre la
recuperacion de agua y metanol como reactivos en la recirculacion (corriente
12B).

El caudal se ha variado entre 10 kmol/h y 190 kmol/h.
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Figura 11: Analisis de sensibilidad. Variacion del flujo molar de agua en 100-T-101

Resultados: El incremento del caudal de agua en el absorbedor mejora la
recuperacion de metanol, observandose una pendiente de recuperacion mas
pronunciada para el metanol que para el agua.

Condicion seleccionada: Se ha seleccionado un caudal de 180 kmol/h, ya que
permite maximizar la recuperacion de reactivos, asegurando que el agua
introducida en el absorbedor pueda ser reaprovechada en el reactor.

Temperatura en el absorbedor 100-T-101

Este analisis evalla como afecta la temperatura del absorbedor a la
recuperacion de agua y metanol.

La temperatura se ha variado entre 10°Cy 100°C.
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Figura 12: Analisis de sensibilidad. Variacion de la temperatura en 100-T-101

Resultados: La absorcion mejora a temperaturas mas bajas, pero se ve limitada
por la temperatura minima alcanzable con el sistema de refrigeracion.

Condicion seleccionada: Se ha fijado una temperatura de 30°C como valor de
compromiso entre eficiencia y viabilidad técnica.

NUmero de etapas en el absorbedor 100-T-101

Se ha evaluado el nimero de platos tedricos necesarios en el absorbedor para
alcanzar una eficiencia adecuada.

Se ha analizado entre 1y 20 platos tedricos.
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Figura 13: Analisis de sensibilidad. Variacion de platos tedricos en 100-T-101

Resultados: A medida que se incrementa el ndmero de etapas en el
absorbedor, la recuperacion de metanol mejora notablemente hasta alrededor
de 5 etapas tedricas. Entre 5y 10 etapas, el incremento de recuperacion sigue
siendo positivo, aunque con una pendiente mucho menor, y a partir de 10
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etapas el aumento es muy leve. La recuperacion de agua, en cambio, no
presenta variaciones significativas con el nimero de etapas.

Condicion seleccionada: Se han considerado 6 etapas teoricas que
corresponden con 12 reales como nimero 6ptimo, ya que aporta un buen
rendimiento sin sobredimensionar el equipo.

5.6. Diagrama de implantacion

El diagrama de implantacion de la planta se encuentra en el Anexo V.
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6. Equipos

6.1. Lista de equipos

La lista de equipos se encuentra en el Anexo VI.

6.2. Hojas de equipos

Las hojas de cada equipo de la planta se encuentran en el Anexo VI.

6.3. Diseno detallado de equipos

Los métodos y calculos empleados para el diseno de cada equipo y los
correspondientes valores numéricos para cada caso se encuentran en el Anexo
VII.

La temperatura de diseno de cada equipo se ha seleccionado como la mas
restrictiva entre los casos:

- Taisero= Top. + entre 20-50°C
- Tdiseﬁo= Tméx,op_ + entre 5-10°C

La presion de diseno se ha seleccionado como la mas alta entre los casos:

- Si Pmaxop. < 2barg — Pdiserio= 3,5 barg

- SiPmaxop.>2barg = Pdiseio= MAX( Pmax.op. +1,8 barg; 1,1: Pmax.op; 3,5 barg)
- Sihay una bomba aguas arriba y una valvula aguas abajo, Paiserio=Pshutoff
Para las valvulas de seguridad, PsetPSV= Puiserio
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7. Instrumentacion y control

7.1. Diagrama de tuberias e instrumentacion (P&ID)

El diagrama de tuberias e instrumentacion se encuentra en el Anexo VIL.

7.2. Estrategia de control

Para la seleccion de la estrategia de control de cada equipo de la planta, se
ha utilizado como referencia el manual "Desarrollo de Diagramas de Tuberias
e Instrumentacion (P&ID) “ [37] .La estrategia de control reflejada en el P&ID
de la planta se detalla a continuacion.

Entrada de reactivos

Para regular la alimentacion de reactivos en el reactor 100-R-101, se ha
implementado una estrategia de control en cascada con control de proporcion
(ratio control), que asegura una proporcion adecuada entre las corrientes de
entrada de metanol y agua, considerando la recirculacion desde el absorbedor
100-T-101.

El nivel de liquido en el absorbedor 100-T-101 es monitoreado mediante el
transmisor de nivel LT-004. La senal de nivel es enviada al controlador de nivel
LIC-004 (ubicado en el P&ID 100-PID-003), el cual opera en cascada con el
controlador de flujo FIC-O3B (ubicado en el P&ID 100-PID-004). Este Gltimo
recibe la senal del transmisor de flujo FT-03B y ajusta la valvula de control FV-
03B en la linea de recirculacion 2"-P-155-150-B4-NI.

La senal de flujo medida por FT-03B también se utiliza como variable primaria
en el controlador de proporcion FCC-001 (representado en el P&ID 100-PID-
001). Este controlador calcula los setpoints necesarios para los controladores
de flujo FIC-001 y FIC-002, correspondientes a las corrientes de metanol y agua
frescos, respectivamente, para mantener la proporcion deseada en la mezcla
de entrada al reactor.

En la linea de metanol fresco (linea 2"-P-100-150-B3-NlI, P&ID 100-PID-001), el
transmisor de flujo FT-001 proporciona la medicion al controlador FIC-001, que
ajusta la valvula de control FV-001 segun el setpoint recibido del FCC-001. De
manera analoga, en la linea de agua fresca (linea 2"-P-114-150-B4-NI, P&ID
100-PID-102), el transmisor de flujo FT-002 transmite la senal al controlador
FIC-002, que regula la valvula de control FV-002 en funcion del setpoint
proporcionado por el FCC-001.

Esta configuracion permite mantener una relacion constante entre las
corrientes de entrada de reactivos, ajustandose automaticamente a las
variaciones en el flujo de recirculacion, y asegurando asi una operacion estable
y eficiente del reactor.
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100-D-101

El tanque de almacenamiento de metanol, identificado como 100-D-101 y
ubicado en el plano 100-PID-101, requiere el control de tres variables
principales: flujo de entrada, nivel de liquido y presion interna. El flujo de
alimentacion de metanol al sistema se gestiona mediante el lazo de control de
reactivos, explicado anteriormente en el apartado de control de entrada de
reactivos.

El nivel dentro del tanque se mide mediante un transmisor de nivel LT-002,
cuya senal es enviada al controlador de nivel LIC-002. Este regula la apertura
de la valvula de control LV-002 situada en la linea 2"-P-113-150-B4-NlI, con el
fin de mantener el nivel deseado de liquido en el tanque. Ademas, se han
dispuesto alarmas de nivel alto y de nivel bajo para garantizar la operacion
segura del equipo.

Respecto a la presion, dado que el metanol se encuentra almacenado en fase
liquida, a medida que se extrae producto la presion interna tiende a disminuir.
Para mantener una presion controlada y evitar la entrada de aire que podria
comprometer la seguridad, se introduce nitrogeno como gas inerte mediante
un lazo de control de presion PIC-001, que regula la inyeccion de nitrégeno al
tanque. Asimismo, se han instalado un transmisor de presion PT-002 y un
indicador PI-002, ambos asociados a alarmas de alta y baja presion para una
supervision continua.

Por ultimo, para proteger el equipo frente a posibles incrementos de presion
que superen los limites de diseno, se han dispuesto las valvulas de seguridad
PSV-001y PSV-002, que actian en caso de sobrepresion para aliviar el exceso
de presion en el interior del tanque.

Todo el esquema de instrumentacion y control descrito para este equipo se
encuentra representado en el diagrama 100-PID-101.

100-R-101

El reactor de reformado de metanol con vapor, se encuentra representado en
el diagrama 100-PID-102. La entrada de reactivos al reactor se controla
mediante la estrategia descrita anteriormente en el apartado de control de
entrada de reactivos. En cuanto a los elementos de control de variables, el
reactor no dispone de lazos de control activos adicionales, pero cuenta con
instrumentacion de medida de temperatura y presion tanto en la entrada como
en la salida.

A la entrada y salida del reactor se han instalado indicadores de temperatura e
indicadores de presion. La medicion de temperatura se realiza mediante
elementos primarios TE, cuyos valores son transmitidos por transmisores TT e
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indicados en Tl, con alarmas de baja temperatura a la entrada y alarmas de
alta y baja temperatura a la salida. Para la presion, se dispone de transmisores
PT y de indicadores PI, correspondientes a los instrumentos 006 y 007, ambos
asociados a alarmas de alta y baja presion para una supervision continua del
reactor.

Adicionalmente, el reactor esta equipado con tres medidores de temperatura
situados a lo largo del lecho catalitico, conectados a tres transmisores y tres
indicadores (instrumentos 008, 009 y 010), todos ellos configurados con
alarmas de alta temperatura. Estos transmisores estan integrados en el
sistema de seguridad a través del interlock 1-002, que, en caso de detectar un
sobrecalentamiento excesivo en el reactor, actuara automaticamente sobre las
valvulas on/off instaladas en la linea de entrada de agua 2"-P-114-150-B4-NI
(en el mismo P&ID 100-PID-102) y en la linea de salida del tanque de metanol
2"-P-110-150-B4-NI (representada en el 100-PID-101), cortando asi la entrada
de reactivos y deteniendo la reaccion de forma segura.

100-T-101

El absorbedor de metanol, se encuentra representado en el diagrama 100-PID-
103. Las variables de operacion principales que se controlan en este equipo
son la entrada de agua fresca, la presion internay el nivel de liquido, ya que la
entrada de la corriente proveniente de la salida de reaccion esta controlada
mediante la estrategia descrita previamente.

La entrada de agua fresca al absorbedor, a través de la linea 2"-P-144-150-B4-
NI, esta regulada mediante un lazo de control de flujo compuesto por el
controlador FIC-003, que actla sobre la valvula de control FV-003 para
mantener el caudal deseado. El control del nivel de liquido en el absorbedor se
realiza mediante un sistema en cascada nivel-flujo, el cual fue descrito en el
apartado de control de entrada de reactivos.

La presion interna del absorbedor se mide directamente mediante un
transmisor de presion instalado en el equipo, que envia la senal al controlador
de presion PIC-011. Este controlador actla sobre la valvula PV-011 situada en
la linea de salida de gases 16"-P-150-150-B4-NlI, regulando asi la evacuacion
de gases para mantener la presion dentro del rango operativo establecido.
Ademas, se dispone de alarmas de alta y baja presion asociadas al sistema de
medicion para garantizar una supervision constante del estado del equipo.

Como sistema de proteccion adicional, se han instalado las valvulas de
seguridad PSV-009 y PSV-010, que actlan en caso de que la presion interna
del absorbedor supere el limite de diseno, garantizando la seguridad del equipo
y del proceso.
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100-T-102

La columna de absorcion de CO,, se encuentra representada en el diagrama
100-PID-105. En esta unidad, las corrientes de entrada no requieren de lazos
de control especificos, ya que son reguladas indirectamente por los lazos de
control de equipos situados aguas arriba en el proceso. Por tanto, las variables
fundamentales a controlar en la columna son la presion interna y el nivel de
liquido.

La presion en el interior de la columna se mide mediante un transmisor de
presion instalado directamente en el equipo, cuya senal se envia al controlador
de presion PIC-015. Este controlador regula la apertura de la valvula de control
PV-015, ubicada en la linea de salida de hidrégeno 14"-P-167-150-B4-NI, para
mantener la presion dentro del rango de operacion establecido. Ademas, el
sistema cuenta con alarmas de alta y baja presion asociadas a este lazo de
control para garantizar una supervision continua de las condiciones de
operacion.

El nivel de liquido en la parte inferior de la columna se controla mediante el
lazo de control de nivel LIC-O07. La senal del transmisor de nivel
correspondiente regula la apertura de la valvula de control LV-007, ubicada en
la linea de salida de amina rica 6"-P-172-150-B4-NI, representada en el
diagrama 100-PID-106, asegurando asi el mantenimiento de un nivel
adecuado de liquido en la columna para un funcionamiento estable.

Como proteccion adicional frente a situaciones de sobrepresion, se han
instalado las valvulas de seguridad PSV-013 y PSV-014, que actuan
automaticamente en caso de que la presion interna del equipo supere los
limites de diseno establecidos, garantizando la seguridad de la instalacion.

Control del sistema de desorcion de CO,

La columna de desorcién de CO,, identificada como 100-T-103, se encuentra
representada en el diagrama 100-PID-107. En este sistema, las variables
fundamentales a controlar son la presion interna de la columna, el nivel de
liguido en la columna, el reflujo desde el acumulador de cabezas, la
temperatura del condensador, la temperatura del reboiler y el nivel en el bote
de condensados del vapor de servicio.

La presion interna de la columna 100-T-103 se controla mediante el lazo PIC-
022, el cual mide la presion directamente en la columna y dispone de alarmas
de alta y baja presion. Este controlador actla sobre la valvula de control PV-
022, ubicada en la linea de salida de gases 8"-P-202-150-B4-PP del
acumulador de cabezas 100-D-103, representada en el diagrama 100-PID-
108. De este modo, se regula la evacuacion de los gases, compuestos
principalmente por CO,, para mantener la presion de operacion de la columna.
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La salida de vapor de la parte superior de la columna se dirige al condensador
de aire 100-AE-102, donde parte del vapor se condensa. La temperatura del
condensador se controla mediante el lazo TIC-026, que actla sobre el motor
del ventilador del intercambiador, ajustando la capacidad de enfriamiento para
alcanzar la temperatura de condensacion deseada.

El vapory el liquido procedentes del condensador se separan en el acumulador
de cabezas 100-D-103. El nivel de liquido en este acumulador se controla
mediante el lazo LIC-011, que regula el flujo de reflujo hacia la columna,
asegurando asi la estabilidad operativa. Ademas, el acumulador cuenta con
una alarma de nivel bajo para proteger frente a situaciones de vaciado
excesivo. La corriente de gases, se trata de la linea que regula la presion en la
columna mencionada.

Respecto a la parte inferior de la columna, el nivel de liquido en el fondo se
regula mediante el lazo LIC-008, que controla la valvula LV-008, situada en la
linea 8"-P-211-150-B4-PP y representada en el diagrama 100-PID-109,
permitiendo la extraccion controlada de amina regenerada.

La temperatura del reboiler 100-E-106, encargado de generar el vapor
necesario para la desorcion, se controla mediante el lazo TIC-025. Este lazo
mide la temperatura a partir del plato sensible de la columna y regula el caudal
de vapor de servicio, actuando sobre la linea de vapor de media presion 8"-
MPS-189-B4-HC, manteniendo la temperatura 6ptima de operacion. Ademas,
el sistema cuenta con alarmas de alta y baja temperatura asociadas al control
de reboiler para garantizar un funcionamiento seguro.

Adicionalmente, el bote de condensado del vapor de servicio, identificado como
100-D-105, dispone de un lazo de control de nivel LIC-010, que actla sobre la
valvula de control LV-010 instalada en la linea de descarga de condensados 2"-
BW-193-150-B4-PP, asegurando asi la gestion adecuada del condensado.

Como proteccion frente a sobrepresiones, se han instalado varias valvulas de
seguridad: la columna 100-T-103 cuenta con las valvulas PSV-015 y PSV-016,
el acumulador de cabezas 100-D-103 dispone de las valvulas PSV-017 y PSV-
018, y la linea de vapor de servicio del reboiler 100-E-106 esta protegida
mediante las valvulas PSV-021 y PSV-022, proporcionando asi la seguridad
requerida para todo el conjunto del sistema de desorcion. El condensador 100-
AE-102 posee un interlock de seguridad 1-003, que se activa en caso de
vibraciones anémalas detectadas por el sensor VSHH-002.

Control de la compresion de hidréogeno y equipos auxiliares

La compresion de hidrogeno se lleva a cabo mediante el compresor 100-C-101,
cuyo sistema de control y equipos auxiliares se encuentran distribuidos entre
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los diagramas 100-PID-110 y 100-PID-111. La regulacion del flujo y de la
presion de salida del compresor se realiza mediante un lazo de control de
presion PIC-031, que mide la presion a través del transmisor PT-031 instalado
en el KO Drum de salida de hidrogeno 100-D-108. El controlador PIC-031 actla
directamente sobre el motor del compresor, ajustando su velocidad para
mantener la presion deseada en el sistema.

En el proceso de compresion estan involucrados cuatro KO Drums, dispuestos
en diferentes puntos del circuito para eliminar los condensados generados: el
KO Drum de entrada de hidrogeno 100-D-105, los KO Drums interetapa 100-
D-106y 100-D-107, y el KO Drum de salida 100-D-108. Cada KO Drum cuenta
con su propio lazo de control de nivel, correspondientes a LIC-013, LIC-014,
LIC-015 y LIC-016, que actlan sobre las valvulas de control LV-013, LV-014,
LV-015y LV-016 respectivamente, instaladas en las lineas de drenaje 2"-P-222-
150-B4-NlI, 2"-P-230-150-B4-NI, 2"-P-249-150-B4-Nl y 2"-P-256-150-B4-NI.

Todos los KO Drums estan equipados con transmisores de presion PT-028, PT-
029, PT-030 y PT-031, asi como indicadores de presion Pl asociados, para
supervisar las condiciones de operacion. Ademas, cada KO Drum dispone de
dos valvulas de seguridad para proteccion contra sobrepresion: PSV-021 y PSV-
022 para el primer KO Drum, PSV-025 y PSV-026 para el primer interetapa,
PSV-029 y PSV-030 para el segundo interetapa, y PSV-033 y PSV-034 para el
KO Drum de salida.

En el sistema también se incluyen cuatro intercambiadores de calor que enfrian
el gas en diferentes etapas de compresion: el intercambiador de entrada 100-
E-107, los intercambiadores interetapa 100-E-108 y 100-E-109, y el
intercambiador de salida 100-E-110. Estos equipos no disponen de lazos
activos de control de temperatura, ya que su objetivo es maximizar la reduccion
térmica del gas. Para su monitorizacion, se han instalado indicadores de
temperatura en las lineas de entrada y salida de cada intercambiador.
Adicionalmente, las lineas de refrigeracion estan protegidas mediante valvulas
de seguridad dispuestas por pares: PSV-019 y PSV-020, PSV-023 y PSV-024,
PSV-027 y PSV-028, y PSV-031 y PSV-032, proporcionando la proteccion
necesaria frente a cualquier situaciéon de sobrepresion en el circuito de
refrigeracion.

100-PSA-101

El sistema de adsorcion por oscilacion de presion (PSA) para purificacion de
hidrogeno, representado en el diagrama 100-PID-111, cuenta con lazos de
control que permiten gestionar adecuadamente las fases de adsorcion y
desorcion del ciclo.
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Durante la fase de adsorcion, la presion de salida se regula mediante el lazo
de control PIC-033, que mide la presion de la corriente de producto y actua
sobre la valvula de control PV-033, asegurando que se mantenga dentro del
rango 6ptimo de operacion para maximizar la captura de impurezas. Durante
la fase de desorcion, la presion se controla mediante el lazo PIC-032, que
regula la apertura de la valvula PV-032 para permitir la liberacion controlada
de los gases adsorbidos y regenerar asi los lechos de adsorcion.

Para garantizar la calidad del hidrégeno purificado, el sistema incorpora
analizadores de concentracion de impurezas. Se han instalado analizadores de
CO,, identificados como Al-004 y AI-002, y analizadores de CO, identificados
como AI-001 y AI-003. Estos analizadores supervisan continuamente las
concentraciones de CO, y CO en la corriente de hidrogeno producto y estan
equipados con alarmas de alta y baja concentracién para detectar cualquier
desviacion respecto a los limites especificados de pureza, permitiendo
acciones correctivas inmediatas.

Cambiadores de calor

Los intercambiadores de calor de carcasa y tubos 100-E-101 y 100-E-105,
representados en los diagramas 100-PID-102 y 100-PID-107 respectivamente,
no disponen de lazos activos de control, ya que su funciéon es maximizar el
intercambio de calor entre las corrientes de proceso de manera pasiva.

El intercambiador 100-E-101 esta equipado con indicadores de presion PI-04,
PI-05, PI-O8 y PI-09, e indicadores de temperatura TI-03, TI-04, TI-12 y TI-13,
ubicados en las lineas de entrada y salida. De manera similar, el
intercambiador 100-E-105 dispone de los indicadores de presion PI-19, PI-20
y PI-21, y de los indicadores de temperatura TI-19, TI-21, TI-23 y TI-24.

Todos los instrumentos cuentan con sus correspondientes transmisores y
estan asociados a alarmas de alta y baja, asegurando la monitorizacion
continua de las condiciones de operacion.

El enfriador de aire 100-AE-101, representado en el diagrama 100-PID-103,
controla la temperatura de la corriente de salida de proceso 16"-P-137-150-B4-
PP. La medicién se realiza mediante el sensor TE-014 y el transmisor TT-014, y
el controlador TIC-014 actia sobre el motor del ventilador para mantener la
temperatura en el valor deseado. El sistema dispone de una alarma de alta
temperatura y de un interlock de seguridad I-003, que se activa en caso de
vibraciones anémalas detectadas por el sensor VSHH-001.

Los intercambiadores de calor de agua de refrigeracion 100-E-103 y 100-E-
104, representados en los diagramas 100-PID-103 y 100-PID-105, controlan
la temperatura de la corriente de salida mediante un sistema de bypass. Parte
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del flujo de entrada se desvia directamente hacia la salida, regulando asi la
cantidad de fluido que atraviesa el intercambiador.

La temperatura de salida se mide mediante los lazos TIC-015 y TIC-017, que
actian sobre dos valvulas de control en cada intercambiador: TV-015B y TV-
017B para el flujo que atraviesa el equipo, y TV-015A y TV-017A para el flujo
desviado. Este sistema permite mantener las condiciones de proceso
optimizando el uso de refrigeracion.

Ademas, las lineas de refrigeracion estan protegidas mediante valvulas de
seguridad, instaladas en pares: PSV-007 y PSV-008 para el intercambiador
100-E-103, y PSV-011 y PSV-012 para el intercambiador 100-E-104.

El intercambiador de calor 100-E-102, representado en el diagrama 100-PID-
102, regula la temperatura de salida mediante el lazo TIC-006, que actla sobre
la valvula TV-006 situada en la linea de vapor de alta presion 4"-HPS-132-B4-
HC, ajustando el caudal de vapor de servicio.

El condensado generado se recoge en el bote de condensados 100-D-102,
donde el control de nivel LIC-003 actia sobre la valvula LV-003 en la linea 2"-
BW-134-B4-PP para asegurar su evacuacion adecuada.

Como proteccion frente a sobrepresiones, el sistema dispone de las valvulas
de seguridad PSV-003 y PSV-004, que protegen tanto el circuito de vapor como
el de condensados.

Bombas

En todos los sistemas de bombeo de la planta se han instalado dos bombas
por servicio, designadas como bombas A y B, con el objetivo de garantizar la
continuidad de operacion en caso de fallo de una de ellas. Para proteger las
bombas frente a situaciones de desabastecimiento de liquido, se ha dispuesto
un transmisor de nivel en el equipo anterior a cada bomba, conectado a un
interlock de seguridad. Este interlock actla sobre una valvula on/off instalada
en la linea de impulsion y sobre el motor de las bombas, deteniendo su
funcionamiento en caso de detectar un nivel insuficiente de liquido. Todas las
valvulas de control estan situadas después de las bombas, garantizando asi la
proteccion de los equipos y evitando condiciones de funcionamiento en vacio.

Adicionalmente, cada conjunto de bombas dispone de estaciones de arranque
manual (HS) para su operacion local en caso de necesidad.

A continuacion, se enumeran las bombas, junto con su referencia en los
diagramas P&ID y los instrumentos de seguridad asociados:

100-P-101 A/B en el 100-PID-101, asociados al transmisor de nivel LT-
001 e interlock I-001.
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100-P-102 A/B en el 100-PID-104, asociados al transmisor de nivel LT-
005 e interlock 1-004.

100-P-103 A/B en el 100-PID-106, asociados al transmisor de nivel LT-
006 e interlock I-005.

100-P-104 A/B en el 100-PID-108, asociados al transmisor de nivel LT-
012 e interlock I-008.

100-P-105 A/B en el 100-PID-109, asociados al transmisor de nivel LT-
008 e interlock I-006.
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8. Seguridad

8.1. Clasificacion de areas peligrosas

La planta de produccion de hidrégeno mediante reformado de vapor de
metanol presenta areas clasificadas como zonas peligrosas debido a la
presencia de liquidos y gases inflamables, principalmente metanol y hidrégeno.
La clasificacion se ha realizado siguiendo el Sistema de Zonas establecido en
la normativa ATEX (Directiva 2014/34/EU) [38] y en la norma IEC 60079-10-
1:2020, considerando la frecuencia y duracion de presencia de atmoésferas
explosivas.

Las principales zonas clasificadas son las siguientes:

- Almacenamiento de metanol:
Interior de los tanques: Zona O (atmoésfera explosiva presente de forma
continua o durante largos periodos).
Areas inmediatas a bocas, venteos y valvulas: Zona 1 (atmosfera
explosiva probable en operacion normal).

- Sistemas de alimentacion de metanol y bombas:
Instalaciones de transferencia y bombeo: Zona 1 (riesgo moderado por
fugas o conexiones).

- Zona del reactor de reformado:
Area inmediata al reactor 100-R-101: Zona 1 (presencia frecuente de
hidrogeno en operacion normal).

- Sistema de purificacion de hidrogeno (PSA):
Area del PSA 100-PSA-101: Zona 2 (atmésfera explosiva solo en
condiciones anémalas).

- Sistema de compresion de hidrégeno:
Equipos de compresion 100-C-101 y alrededores: Zona 2 (presencia
accidental de hidrégeno).

- Tuberias de gases y venteos:
Lineas de conduccion de metanol o hidrégeno: Zona 2 (riesgo bajo,

condicionado a fugas).

La planta contiene areas clasificadas como Zona O, Zona 1 y Zona 2, de
acuerdo con la Directiva ATEX y la norma IEC 60079-10-1. Debido a la
presencia de metanol y, especialmente, de hidrégeno como gas mas exigente,
todos los equipos eléctricos e instrumentales instalados en las areas

49



clasificadas deben ser aptos para trabajar en atmosferas explosivas del Grupo
lIC.

8.2. HAZOP Analisis

En el Anexo IX se encuentra el HAZOP.
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9. Impacto ambiental

9.1. Analisis de efluentes y tratamiento

En el Anexo X se encuentra una tabla resumen de los efluentes de la planta.

Este analisis tiene como objetivo evaluar los principales efluentes, tanto
liquidos, como sélidos y gaseosos, asi como las estrategias para mitigar o,
idealmente, eliminar sus impactos. Los efluentes se clasifican por tipo
(gaseoso, liquido, solido), periodicidad (continuos, intermitentes, puntuales) y
probabilidad (normal, improbable, altamente improbable), lo que facilita su
identificacion y tratamiento segun su naturaleza y frecuencia.

Efluentes liquidos

Entre los efluentes liquidos de la planta, se encuentran los condensados de
vapor generados en los intercambiadores 100-E-102 y 100-E-106. Estos
condensados, no contaminados, son continuos y de ocurrencia normal, y se
reutilizan como aporte al sistema de generacion de vapor.

El agua de refrigeracion de los intercambiadores 100-E-103, 100-E-104, 100-
E-107, 100-E-108, 100-E-109 y 100-E-110 también constituye un efluente
liquido, de caracter continuo y probabilidad normal. Esta agua se mantiene en
circuito cerrado, aunque las purgas del sistema deben ser tratadas antes de su
posible vertido si contienen aditivos.

La corriente 18A, purga del sistema de absorcion con MEA, es una corriente
liquida de tipo intermitente y probabilidad normal. Parte de esta se puede
reutilizar, y el resto, al considerarse contaminante por la presencia de aminas
degradadas, se debe tratar externamente.

Las aguas separadas en los depositos flash 100-D-105 a 100-D-108 contienen
trazas de compuestos del proceso, presentan una periodicidad intermitente y
una probabilidad normal. Estas aguas se someten a tratamientos fisico-
quimicos para permitir su reutilizacion o vertido controlado.

Se genera una pequena corriente de agua de refrigeracion en las unidades PSA,
cuyo caudal es reducido. Dado su bajo volumen y bajo nivel de contaminacion,
esta corriente no se recircula y se descarga directamente al exterior de la
instalacion, bajo condiciones controladas.

Efluentes gaseosos

Las emisiones procedentes de la combustion de gas natural en la generacion
de calor son continuas, de tipo gaseoso y de probabilidad normal. Estas
emisiones, principalmente de CO,, representan la mayor fuente directa de
gases de efecto invernadero en la planta. Aunque no se ha considerado la
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captura de CO, en esta corriente, la planta ya cuenta con un sistema de
absorcion con aminas (MEA) para la captura de CO, procedente del gas de
sintesis reformado, empleado en la etapa de purificacion del hidrogeno. Esta
infraestructura podria servir como base tecnolégica para ampliar el tratamiento
a otras fuentes de emision como la combustion, mediante un sistema de
captura postcombustion.

La corriente 45 del PSA es un efluente gaseoso continuo, con una probabilidad
normal. Contiene un 90 % de hidrégeno y el resto de CO,, CO, agua y metanol.
Actualmente, no se ha determinado su destino final, aunque se plantea su
envio a antorcha, lo que supondria una pérdida de hidrogeno recuperable y una
fuente adicional de emisiones. Como alternativa, se propone la implementacion
de una segunda etapa PSA o un sistema de valorizacion térmica controlada, lo
que permitiria recuperar parte del hidrégeno residual y mejorar la eficiencia
global de la planta.

Los gases provenientes del sistema de blanketing del depdsito 100-D-101y de
las valvulas de seguridad (PSV) se clasifican como gaseosos, intermitentes y de
probabilidad normal. Son dirigidos a la antorcha atmosférica para su
combustion.

Los vapores liberados durante operaciones de limpieza son emisiones
gaseosas de tipo puntual, con una probabilidad baja pero no despreciable
(improbable). Aunque son difusas y ocasionales, pueden contener trazas de
metanol o aminas, y requieren sistemas de control o lavado para su mitigacion.

Efluentes sdlidos

El principal efluente sélido es el catalizador usado en el reactor 100-R-101,
compuesto por Cu/ZnO/Al,O5;. Este residuo se clasifica como sélido, de
aparicion puntual y probabilidad normal, ya que se genera de forma
programada tras la vida util del catalizador.

El catalizador puede ser regenerado si las condiciones lo permiten o enviado a
tratamiento externo como residuo metalico. Su manipulacion debe cumplir con
la normativa de residuos industriales, considerando su posible clasificacion
como residuo peligroso segln su estado tras la operacion.

Otros tipos de contaminacion

Ademas de los efluentes fisicos, la planta puede generar impactos ambientales
adicionales de tipo visual, acustico, por olores o vibraciones. Estos impactos no
se clasifican como efluentes fisicos, pero son relevantes para la evaluacion
ambiental global.
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La contaminacion visual por estructuras industriales se considera continua y
de probabilidad normal, especialmente por la presencia de reactores, tanques
y enfriadores. La contaminacion aclstica y por vibraciones, generada por
compresores, bombas y ventiladores, también es continua y probable en
condiciones normales de operacion.

Las emisiones de compuestos volatiles durante purgas o mantenimientos son
puntuales y de probabilidad improbable, aunque deben contemplarse en los
analisis de riesgo. Para todos estos casos se plantean medidas correctivas
como encapsulamiento de equipos, barreras acusticas, lavado de gases o el
uso de productos quimicos menos volatiles.

9.2. Indicadores de sostenibilidad

La sostenibilidad de un proceso industrial puede analizarse mediante
indicadores cuantitativos que permiten evaluar su eficiencia, consumo de
recursos y el impacto ambiental asociado. A continuacion, se presentan los
principales indicadores calculados para la planta de produccion de hidrégeno
mediante reformado de metanol.

Intensidad de materiales (Material Intensity)

La intensidad de materiales se define como la cantidad de materias primas
consumidas por cada kilogramo de producto Gtil generado (kg materia prima /
kg producto).

En este caso, se ha obtenido un valor de 1,83 kg de materia prima por cada kg
de producto util. Este resultado refleja una conversion bastante eficiente, ya
que se requiere una cantidad moderada de insumos para la obtencion del
producto final. Cuanto mas bajo sea este valor, mayor sera la eficiencia en el
uso de recursos.

Para su calculo, se han considerado como materias primas el metanol, el agua
de proceso y la disolucion acuosa de monoetanolamina (MEA), mientras que
los productos Utiles son el hidrogeno (producto final de la planta) y el diéxido
de carbono, que se valoriza externamente como insumo para la produccién de
metanol u otros procesos industriales.

E-Factor

El E-Factor cuantifica los residuos generados por cada kilogramo de producto
atil (kg residuos / kg producto).

En este proceso se ha calculado un E-Factor de 0,83, lo que significa que por
cada kilogramo de producto generado se produce 0,83 kg de residuos. Esto
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indica una gestion de residuos razonablemente controlada, aunque siempre
susceptible de mejora.

Como residuos se han considerado la corriente de purga 18A del sistema de
aminas, la corriente 45 de purga del PSA, y las corrientes 31, 35, 39y 43 de
agua con trazas de metanol, aminas y CO, de los separadores flash 100-D-105,
100-D-106, 100-D-107 y 100-D-108.

Intensidad energética (Energy Intensity)

La intensidad energética expresa el consumo total de energia, tanto térmica
como eléctrica, por cada kilogramo de producto util (MJ / kg producto).

Para la planta disenada, este valor asciende a 8,79 MJ/kg de producto. Este
consumo energético es relativamente bajo en comparacion con otros procesos
quimicos complejos [39], reflejando una integracion adecuada de los recursos
energéticos.

Para su calculo se ha considerado el consumo eléctrico de las bombas 100-P-
101 a 100-P-105, el compresor 100-C-101 y los enfriadores de aire 100-AE-
101y 100-AE-102. En cuanto a la energia térmica, se ha incluido el aporte de
los intercambiadores de calor 100-E-102 y 100-E-106, que utilizan vapor de
alta y media presion respectivamente, asi como el sistema de calefaccion del
reactor 100-R-101.

Consumo de agua (Water Consumption)

El consumo de agua se define como el volumen de agua dulce consumido por
cada kilogramo de producto util generado (m3 / kg producto).

En esta planta se ha calculado un consumo de 0,016 m3 de agua por cada kg
de producto til, lo que representa un valor moderadamente bajo. Este
resultado indica un uso eficiente de los recursos hidricos, en linea con los
principios de sostenibilidad, especialmente considerando la posibilidad de
recirculacion de corrientes y el uso de sistemas en circuito cerrado.

Para su calculo se ha considerado el agua fresca introducida por la corriente
01 como reactivo, el agua anadida en el absorbedor (corriente 13), el contenido
de agua en la disolucion de MEA (corriente 15), y se ha estimado una pérdida
del 7 % por evaporacion del caudal de agua de refrigeracion en los
intercambiadores 100-E-103, 100-E-104, 100-E-107, 100-E-108, 100-E-109y
100-E-110.
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Emisiones de gases de efecto invernadero (GEI)

Las emisiones de gases de efecto invernadero se expresan como los
kilogramos de didxido de carbono equivalente emitidos por cada kilogramo de
producto Util generado (kg CO, eq / kg producto).

Para este indicador se han considerado tres fuentes principales de emision: la
combustion de gas natural empleada en la generacion de energia térmica, las
emisiones indirectas asociadas al consumo eléctrico de los equipos, y el CO,
contenido en la corriente 46 de salida del sistema PSA que no se captura.

El calculo detallado de las emisiones procedentes de la combustion del gas
natural se encuentra desarrollado en el apartado 10.1, donde se ha estimado
la cantidad de combustible consumido y se ha aplicado el correspondiente
factor de emision. Las emisiones por consumo eléctrico se han calculado
considerando un factor medio de 0,223 kg CO, eq por kWh eléctrico consumido
[40].

El valor final obtenido para este indicador es de 0,54 kg CO, equivalente por kg
de producto util, lo que representa un impacto ambiental moderado y
mejorable, especialmente si se implementan estrategias de captura adicional
o sustitucion de fuentes térmicas por otras mas sostenibles.
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10. Presupuesto y analisis econémico

10.1.

Para cubrir la demanda térmica de la planta, que asciende a 66.540 MJ/h, se
han evaluado tres alternativas de suministro de energia térmica: gas natural,
metanol (materia prima) e hidrégeno (producto). Cada opcion se ha analizado
desde el punto de vista de su viabilidad técnica, impacto ambiental (emisiones
de CO,) y coste econdmico asociado al consumo de combustible.

Analisis econdmico de la energia térmica

Consumo de combustible necesario

Considerando un rendimiento de caldera del 85 %, el consumo masico de cada
combustible necesario para cubrir la demanda térmica se ha calculado como:

Q=m-m-PCI
Ecuacion 18: Formula consumo combustible caldera

(Q: calor necesario ; n: rendimiento térmico; m: flujo masico ; PCI: poder
calorifico inferior)

Tabla 12: PCl y consumo de combustibles [41]

Combustible PCI (MJ/kg) Consumo (kg/h)
Gas natural 53,6 1460
Metanol 23 3404
Hidrégeno 118,8 659

Coste estimado de combustible

Para un funcionamiento de 8.000 h/ano, el coste anual estimado de cada
opcion se ha calculado utilizando precios de mercado medios, teniendo el
precio en €/KWh, el PCl y el consumo de combustible:

Tabla 13: Precios estimados y coste anual combustibles [42], [43]

Combustible Precio estimado Precio estimado Coste anual
(€/KWh) (€/kg) (M€/ano)
Gas natural 0,045 0,67 7,8
Metanol 0,113 0,72 19,6
Hidrégeno 0,148 4,88 25,7

Los precios del metanol e hidrogeno pueden variar significativamente segun la
fuente y si se producen internamente o se compran. En este analisis se han
considerado precios de referencia de mercado para una comparacion sencilla.
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Emisiones estimadas
Para el calculo de las emisiones estimadas en esta planta, se han calculado
estequiométricamente los kg CO2 que se emite por kg de combustible en la
combustion, después teniendo el consumo de combustible anual se hayan las
emisiones anuales estimadas de esta planta:
CH, + 20, - CO, + 2H,0
Ecuacion 19: Reaccion de combustion del metano
2CH;0H + 30, - 2C0, + 4H,0
Ecuacioén 20: Reaccion de combustion del metanol
2H, + 0, - 2H,0

Ecuacion 21: Reaccion de combustion del hidrogeno

Tabla 14: Emisiones de CO2 por combustible anuales

Combustible Emision especifica Emisiones anuales
(kg CO,/Kg) (t CO,/aiio)
Gas natural 2,75 32.130
Metanol 1,37 37.303
Hidrégeno 0 0
Conclusion

Técnicamente, tanto el gas natural como el metanol son opciones viables, con
tecnologias maduras para combustion industrial. EI hidrogeno, aunque limpio
en su uso, no es aun viable como fuente térmica principal en una planta
convencional debido a su alto coste y a la falta de tecnologia consolidada para
Su uso a gran escala.

Econémicamente, el gas natural es la opcion mas competitiva (7,8 ME€/ano),
muy por debajo del metanol (19,6 M€/ano) y del hidrégeno (25,7 M€/ano).

Ambientalmente, el hidrégeno no genera emisiones, pero su coste lo penaliza.
El metanol, aunque genera CO, al quemarse, puede considerarse neutro en
carbono si su produccion parte de CO, capturado, como en este caso. El gas
natural, por el contrario, si contribuye directamente al balance neto de
emisiones.

En conjunto, el gas natural se mantiene como la opcion mas viable a corto
plazo, gracias a su equilibrio entre coste, disponibilidad y fiabilidad técnica. No
obstante, considerando que el metanol importado en la planta procede de un
proceso que implica la captura previa de CO,, su uso como combustible podria
considerarse neutro en carbono desde el punto de vista del balance global de
emisiones, ya que las 46.948 toneladas/ano de metanol necesarias en la
planta, llevan asociadas 64.475 toneladas/ano de CO2 capturado.
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10.2.  Analisis econdmico de la planta

Coste total de inversién

Para llevar a cabo el analisis econdmico de la planta, se ha determinado el
coste total de inversion (TIC) a partir de los costes de los equipos, multiplicados
por un factor de Lang de 5. Este factor permite incorporar al coste directo de
los equipos los gastos indirectos relacionados con ingenieria, instalacion,
puesta en marcha, permisos y otros costes generales asociados. Ademas, se
ha considerado un capital circulante equivalente al 5 % del TIC. Los valores
calculados son los siguientes:

Tabla 15: Costes de inversion

Parametro Costes (MM€)
Costes equipos 6,3
TIC 31,5
Capital circulante 1,6

El coste de los equipos se ha calculado con datos de 2017, actualizados
mediante el indice CEPCI de ese ano (567) a su valor estimado en 2025 (800).

Costes operativos (OPEX)

El OPEX de la planta se compone de los costes variables y fijos. Los costes
variables incluyen materias primas, servicios auxiliares (electricidad, vapor,
nitrogeno, agua de refrigeracion), catalizadores, productos quimicos vy
transporte. Los costes fijos abarcan el personal operativo y los costes
generales, estos ultimos estimados como un 10 % de los costes variables.

A continuacion, se muestran los principales conceptos:

Tabla 16: Costes operativos

Materias primas Costes (MM€/ano)

Metanol verde 33,91
Agua 0,10

MEA (37%) 37

Servicios auxiliares

Electricidad 5,86
Gas natural 7,83
Nitrégeno 0,18
Agua de refrigeracion 2,33
Catalizador 0,02
Transporte y manipulacion 3,62
Personal 0,65
Generales 0,56
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Ingresos (Revenue)

Los beneficios de la planta provienen de la venta de dos productos principales:
CO, e hidrégeno verde. En cuanto al CO,, este se captura y genera ingresos
mediante la venta de créditos de carbono en el EU ETS, con un precio actual
que ronda los 90 €/tonelada. Este precio refleja la alta demanda de permisos
debido a las politicas climaticas implementadas por la Unién Europea. En
cuanto al hidrégeno verde, el precio en Alemania en 2025 varia entre 6 y 12
€/kg, dependiendo de la eficiencia de la planta y la dinamica del mercado. El
precio mayorista se sitla entre 6y 8 €/kg, mientras que para los consumidores
finales puede alcanzar entre 9 y 12 €/kg. Debido a los altos costos de
produccion, el precio del hidrégeno verde sigue siendo significativamente mas
alto que el del hidrégeno gris, cuyo precio generalmente se encuentra por
debajo de los 2 €/kg. Para este analisis, se ha fijado un precio de 12 €/kg para
el hidrégeno verde, un valor elevado que permite alcanzar un VAN =0, lo que a
su vez proporciona una TIR del 2%.

Tabla 17: Beneficios/Revenue

Productos Ingresos (MM€/ano)
Hidrogeno 98,75
CO2 5,80

Flujos de caja, VAN y TIR

Se ha desarrollado un analisis de flujos de caja a 10 anos con un horizonte de
amortizacion de la inversion en el mismo periodo. Como se menciond, el
analisis parte de un punto de equilibrio con VAN = 0.

Cash Flow

1 2 3 4 5 6 7 8

Million Euros.
8

25,00

30,00

35,00

Time, Year

Figura 14: Grafica de flujos de caja en 10 anos
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Analisis de sensibilidad

Se ha realizado un analisis de sensibilidad del VAN y la TIR, variando el CAPEX,
el OPEX y los ingresos de la planta. Para ello se han variado estos tres
escenarios +20%.

El VAN:

VAN

150,00€

™~

1onpoe \

50,00€ \
™

0,00 € —a
0,3 0,85 09 0,95 1 1,05 1.1 115 12

-50,00€ \.

100,00 € \

-150,00 €

Revenue —=-OpEx —=CapEx
Figura 15: Analisis de sensibilidad del VAN

El VAN tiene una baja sensibilidad al CAPEX, lo que indica que los cambios en
la inversion inicial no afectan drasticamente la viabilidad econémica, siempre
que los ingresos y el OPEX se mantengan controlados. En cuanto al OPEX, el
VAN muestra una fuerte relacion negativa; es decir, un aumento en los costos
operativos reduce significativamente el VAN. Por el contrario, el VAN aumenta
considerablemente con los ingresos, especialmente con la venta de hidrogeno
verde o CO,, lo que demuestra que los ingresos son el principal motor de
rentabilidad del proyecto.

La TIR:

TIR
150,0%

100,0%

50,0%

-50,0%

-100,0%

-150,0%
Revenue -+-OpEx -+-CapEx

Figura 16: Analisis de sensibilidad de la TIR
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La TIR también presenta una baja sensibilidad al CAPEX. Sin embargo, es
altamente sensible al OPEX, ya que los incrementos en los costos operativos
disminuyen notablemente la tasa interna de retorno. Por otro lado, la TIR
aumenta significativamente con los ingresos, especialmente si los precios del
hidrogeno o los volimenes de CO, capturados aumentan, lo que mejora la
rentabilidad del proyecto.

Conclusion econdmica y perspectivas

El modelo econdmico construido, sin optimizaciones técnicas ni econdmicas
adicionales, indica que el proyecto alcanza el umbral de rentabilidad con
precios altos del hidrégeno. Sin embargo, el escenario es potencialmente
mejorable.

Por un lado, existen ayudas y subvenciones disponibles a nivel europeo y en
Alemania (por ejemplo, Klimaschutzvertrdage, H2Global, IPCEl) que podrian
mejorar la rentabilidad econémica sin necesidad de aumentar los precios del
producto final.

Por otro lado, seria posible optimizar el CAPEX y el OPEX mediante la reduccion
de servicios auxiliares, una mejor integracion térmica o la adquisicion de
equipos mas eficientes. Ademas, un aspecto critico es el coste del metanol
verde, que representa una parte significativa de los costes operativos. La
reduccion progresiva de su precio, impulsada por el desarrollo de tecnologias
sostenibles y economias de escala, sera clave para mejorar la competitividad
del proceso.

En conjunto, el analisis muestra que la viabilidad econémica del proyecto
depende principalmente de la evolucion futura del mercado del hidrégeno
verde, del coste de materias primas como el metanol, de las politicas de apoyo
a la descarbonizacion y de la capacidad de mejora técnica y operativa de la
planta. La eficiencia energética y la mejora de procesos pueden ser factores
decisivos para reducir los costes operativos y, en consecuencia, incrementar la
rentabilidad del proyecto.
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11. Conclusiones e implicaciones del proyecto

El presente proyecto ha abordado el diseno de una planta de produccion de
8.000 toneladas anuales de hidrogeno con una pureza del 99,99 % mol
mediante reformado con vapor de metanol. La planta opera 8.000 horas al ano
y consume aproximadamente 46.948 toneladas anuales de metanol, 29.217
toneladas de agua y 56.360 toneladas de una disolucion acuosa de
monoetanolamina (MEA al 37 % m/m). Como coproducto valioso, se obtienen
64.400 toneladas anuales de CO, capturado, que puede ser valorizado o
almacenado.

Desde el punto de vista ambiental, la planta presenta una intensidad de
materiales de 1,83 kg de materia prima por cada kg de producto atil, un E-
Factor de 0,83 y un consumo de agua de 0,016 m3/kg de producto. Las
emisiones especificas ascienden a 0,54 kg de CO, equivalente por cada kg de
hidrogeno, lo que refleja un impacto moderado que podria reducirse
implementando mejoras adicionales en captura de carbono o en la fuente
energética.

En cuanto al rendimiento energético, la intensidad energética es de 8,79 MJ/kg
de hidrégeno producido, lo que representa un valor competitivo frente a otros
procesos quimicos industriales complejos. La eficiencia del proceso esta
condicionada por la elevada demanda térmica (66.540 MJ/h), suministrada
principalmente mediante la combustion de gas natural, lo que supone unas
emisiones anuales de 32.130 toneladas de CO,.

Econdmicamente, la inversion total del proyecto asciende a 31,5 millones de
euros (mas 1,6 millones en capital circulante), con unos costes operativos
anuales de aproximadamente 92 millones de euros, de los cuales mas del 70 %
corresponden a materias primas como metanol y MEA.

Los ingresos potenciales provienen de la venta de hidrégeno (entre 6y 12 €/kg
en Alemania) y del CO, capturado, valorizado a 90 €/tonelada en el mercado
europeo de derechos de emision.

En conjunto, el proyecto demuestra viabilidad técnica y ofrece potencial
econdmico a futuro, especialmente bajo escenarios con precios altos del
hidrogeno y politicas de apoyo a la descarbonizacion. No obstante, la
rentabilidad depende en gran medida del coste de los reactivos y servicios y de
la mejora de la eficiencia del sistema, aspectos clave a considerar en futuras
optimizaciones.
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Retos y trabajo por desarrollar

Aunque el proyecto plantea una propuesta técnicamente viable para producir
hidrogeno a partir de metanol, hay que entenderlo mas como una idea de futuro
a medio-largo plazo que como una solucion inmediata. Todavia existen varios
retos técnicos y econdmicos que habria que superar para que se pudiera
aplicar en la industria actual.

Entre los aspectos concretos que requieren desarrollo futuro destacan:

- Eficiencia energética del proceso: La planta presenta un consumo
térmico elevado para alcanzar las temperaturas necesarias en el
reformado y la purificacion. Sera necesario optimizar la recuperacion de
calor, integrar fuentes renovables térmicas y mejorar la eficiencia global
del sistema.

- Viabilidad econémica: Los resultados muestran que la rentabilidad del
proyecto depende fuertemente del precio de venta del hidrégeno y del
coste de materias primas como el metanol verde o la disoluciéon de MEA.
A medida que las tecnologias energéticas renovables se desarrollen y
se abaraten, sera mas factible integrar fuentes de energia limpia que
reduzcan los costes operativos y las emisiones asociadas

- Escalabilidad industrial: Aunque el diseno es para una planta de tamano
medio, llevarlo a escala industrial requerira comprobar que funciona
bien en condiciones reales, especialmente en lo relacionado con el
control del calor y la estabilidad del funcionamiento a largo plazo.

- Captura de CO,: El sistema de absorciéon con MEA propuesto se basa en
una tecnologia madura y ampliamente utilizada en la industria. Sin
embargo, su integracion en el balance energético de la planta puede
optimizarse, especialmente considerando el consumo térmico
necesario para la regeneracion del solvente.

- Condiciones de operacion reales: EI modelo se ha desarrollado en
estado estacionario. Para acercarse mas a la operacion industrial, seria
necesario analizar el comportamiento dinamico de la planta ante
paradas, arranques o variaciones de carga, asi como validar
experimentalmente los datos cinéticos bajo condiciones reales.

En conjunto, este proyecto debe entenderse como una base sélida sobre la que
avanzar con futuras investigaciones y desarrollos tecnolégicos, con el objetivo
de convertir una propuesta alineada con la transicion energética en una
alternativa realmente rentable, eficiente y sostenible.
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Repercusiones del proyecto

El sistema propuesto tiene claras repercusiones que alinean el proyecto con
objetivos estratégicos tanto nacionales como internacionales:

Ambientales: Contribuye a la descarbonizacion industrial, en linea con
el Pacto Verde Europeo y los compromisos climaticos del Acuerdo de
Paris.[44]

Econdmicas: Facilita el desarrollo de cadenas de suministro energéticas
mas resilientes, reduciendo la dependencia de combustibles fosiles
importados.

Sociales: Promueve el empleo en sectores estratégicos y puede
integrarse en planes de reindustrializacion sostenible.

Politicas: Alineado con la Agenda 2030 de la ONU, especialmente los
ODS [45]:

ODS 7: Energia asequible y no contaminante.
ODS 9: Industria, innovacion e infraestructura.
ODS 13: Accién por el clima.

Seguridad: el proyecto implica riesgos inherentes al uso de gases
inflamables (hidrogeno), altas temperaturas y sustancias quimicas
como MEA, lo que exige un diseno con medidas de proteccion activas y
pasivas: control de fugas, ventilacion forzada, sistemas de parada
segura y clasificacion ATEX.
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