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PREFACIO 

 

Llevar a cabo mi trabajo de graduación tras haber pasado por 6 años de carrera ha sido 
una experiencia retadora, apasionante y enriquecedora. Analizar técnica y económicamente un 
proceso de producción con tanto potencial como la fabricación de biometanol me ha dejado mucha 
motivación al respecto, pues pude aplicar los aprendizajes obtenidos en muchos de los cursos que 
pasé a lo largo de la carrera de Ingeniería Química Industrial. Asimismo, me permitió dimensionar 
el extenso campo profesional que tiene la carrera, y como a través de ella podemos aportar 
soluciones innovadoras para generar impactos positivos en la sociedad. El tema elegido para la 
elaboración de este trabajo de graduación surge a partir de conversaciones que tuve con mi padre 
en la empresa donde laboro. Recuerdo muy bien cómo mi padre me explicaba la gran cantidad de 
aplicaciones que tiene el metanol, con una analogía: “el metanol es como el agua de los procesos 
químicos industriales”.  

La empresa tiene una demanda considerable de metanol (el cual proviene principalmente 
del gas natural, un combustible fósil) por lo que es de gran utilidad aportar herramientas que 
permitan encontrar formas para minimizar los impactos ambientales negativos mientras que se 
aumenta su rentabilidad. Por esta razón, surge la motivación de analizar la producción de un 
biocombustible en lugar de analizar la producción del metanol por la ruta sintética convencional. 
Encontrar una fuente de biomasa en Guatemala que pudiera ser aprovechable para la producción 
del alcohol fue un reto, pues muchas fuentes de biomasa que tienen una producción constante ya 
se aprovechan para otros usos mientras que algunas otras (como los desechos municipales) tienen 
mucha disponibilidad, pero poca homogeneidad.  

Agradezco a mi padre todo el apoyo brindado a lo largo de la carrera y, en especial, el 
que me brindó durante la realización de este trabajo de graduación. También agradezco a mi madre 
por siempre estar al pendiente de mis avances e impulsarme a dar lo mejor de mí en todas las 
oportunidades. Agradezco a mi asesor, el Ing. Luis Ernesto Núñez González, M. Sc., por 
acompañarme a lo largo de todo el proceso de realización y por dedicarme el tiempo necesario 
para poder pulir este trabajo y llevarlo a la excelencia. Agradezco a todos los catedráticos de la 
Universidad, y en especial del Departamento De Ingeniería Química por velar por que nuestra 
preparación académica nos permita ser excelentes profesionales. Asimismo, le doy gracias a Dios, 
por la oportunidad de graduarme de una excelente Universidad en donde pude crecer mucho como 
persona y profesional. También agradezco a mi familia y a mis amigos, quienes siempre 
estuvieron a mi lado dándome apoyo en las buenas y en las malas. Por último, agradezco el apoyo 
que me brindó la Gremial de Palmicultores de Guatemala (GREPALMA) al orientarme sobre una 
fuente adecuada de biomasa para el proyecto, y ponerme en contacto con una empresa procesadora 
de palma africana quien puede llegar a ser un potencial proveedor. 

Espero que este trabajo de graduación pueda servir de motivación para seguir 
investigando procesos químicos industriales que generen soluciones creativas para Guatemala y 
la región. 
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RESUMEN 

 

En este trabajo se realizó un análisis técnico y económico para determinar la rentabilidad 
de montar una planta de fabricación de biometanol. Este compuesto es la principal materia prima 
para producir combustible en gel enlatado de una empresa guatemalteca. Esta empresa adquiere 
actualmente este alcohol de proveedores locales, por esta razón surgió el interés de analizar si el 
producir su propio solvente podría llegar a generar un ahorro significativo. Se optó por utilizar 
raquis de palma africana local para la producción del compuesto en lugar de gas natural por 
razones de disminución de impacto ambiental, disponibilidad de materia prima y costo menor de 
la misma. En el presente trabajo se dimensionaron los principales equipos necesarios para una 
planta de este tipo, dando como resultado los siguientes equipos principales: una trituradora de 
martillos 6.1392 kW, un gasificador de lecho fluidizado burbujeante de 0.2479 m3, un ciclón de 
alta eficiencia con un diámetro de entrada de 0.05898 m, una torre de absorción empacada  de 
5.5700 m de altura y 0.2379 m de diámetro, un compresor isotérmico de doble etapa con una 
potencia de salida de 6.1392 kW, un reactor tubular isotérmico de lecho fijo de catalizador de 
0.2229 m3 y tres intercambiadores de calor de tubos concéntricos. Con este dimensionamiento se 
desarrolló un modelo de simulación en SuperPro Desginer, que, junto a cotizaciones realizadas, 
permitió determinar la inversión inicial involucrada, la cual resultó ser de $2,198,885.93. 
Asimismo, se calculó el costo de producción del solvente el cual tuvo un valor de $0.3252/kg 
biometanol producido, para compararlo con el costo que tiene actualmente la empresa al comprar 
el compuesto a proveedores locales. De esta forma, fue posible determinar si el proyecto podría 
llegar a tener suficiente rentabilidad utilizando indicadores financieros como tasa interna de 
retorno, valor presente neto y periodo simple de recuperación de capital. Los indicadores de 
rentabilidad dieron como resultado una TIR de -0.77%, un VPN de -$1,780,862.99 (con una 
TMAR de 9.32%) y un periodo simple de recuperación de capital de 23.73 años.  
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I. INTRODUCCIÓN  

 

El metanol es uno de los compuestos químicos más importantes de la industria en general. 
A partir del mismo, se pueden fabricar los plásticos PET, fibras de poliéster, formaldehído, ácido 
acético, entre otros. Este alcohol también es utilizado a diferentes concentraciones: como 
combustible, para vehículos terrestres y marítimos; como agente de desnitrificación, para el 
tratamiento de aguas residuales, como fuente de calor en estufas fijas y/o portátiles, y como 
solvente de varios compuestos orgánicos. Su proceso de producción ha evolucionado mucho en 
las últimas décadas. Inicialmente se utilizaban catalizadores que requerían altas temperaturas y 
altas presiones; no obstante, actualmente se ha desarrollado un nuevo proceso productivo que 
permite obtener este alcohol con presiones y temperaturas bastante más bajas.  

El proceso productivo actual involucra varias operaciones unitarias. Entre ellas están la 
absorción, reacciones químicas y operaciones de purificación y separación. Existen diversos tipos 
de gasificadores y de reactores para la fabricación de este alcohol. En su mayoría son reactores 
tubulares continuos los utilizados. A grandes rasgos, la ruta sintética del metanol más utilizada es 
la de llevar a cabo una gasificación a presión atmosférica en un reactor de lecho fluidizado a 
presión atmosférica y una temperatura de entre 600 y 900° C de la fuente de carbono, con vapor 
de agua y menos oxígeno que el necesario para una combustión completa. A partir de esta 
reacción, se obtiene gas de síntesis; el cual se hace reaccionar en el reactor tubular a una presión 
de alrededor de 50 atm y una temperatura de alrededor de 225°C con un catalizador adecuado de 
cobre y zinc. 

La gran mayoría del alcohol metílico producido actualmente a nivel mundial proviene del 
gas natural; sin embargo, en diversos estudios se ha investigado y confirmado la viabilidad del 
uso de otras fuentes de carbono renovables (biomasa) que permitan romper la dependencia de 
combustibles fósiles y que tengan emisiones globales de carbono neutral. Es decir, el reto actual 
es suplir la demanda energética con fuentes renovables que coadyuven a contrarrestar el cambio 
climático. Por eso se buscó en Guatemala una fuente de biomasa que estuviera disponible, 
subutilizada y que presentara rendimientos aceptables para la fabricación del alcohol de interés. 
El enfoque del presente trabajo es en el uso de raquis de la palma africana para la producción de 
biometanol, ya que se confirmó con la Gremial de Palmicultores de Guatemala, que existe una 
planta de procesamiento de palma africana que no le está sacando provecho al raquis (un 
subproducto de la palma africana). Asimismo, hay diversos estudios que confirman la viabilidad 
del aprovechamiento de esta producto para la fabricación de alcohol metílico a nivel industrial. 
Sin embargo, el uso de esta materia prima conlleva añadir operaciones unitarias de tratamiento 
previo como la trituración. 

Vale la pena tomar en cuenta que este alcohol tiene la relación hidrógeno/carbono más 
alta de todos los alcoholes; esto le permite tener la combustión más limpia posible (pocos o nulos 
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compuestos sulfurados o nitrados son emitidos en la misma). Por esta razón, el metanol goza de 
mucha 

aceptación como combustible de diversos usos. Uno de ellos es el calentamiento de 
comida a través de quemadores portátiles (latas de combustible en gel).  

Para el análisis técnico de este trabajo se utilizaron diversos criterios de selección y 
dimensionamiento de los equipos involucrados en el proceso de producción. Para poder realizarlo 
fue necesario hacer el balance de masa y energía del proceso, fijando como base de cálculo la 
demanda de la empresa. A partir de este fue posible dimensionar los equipos con la exactitud y 
profundidad suficiente para poder estimar el costo de estos adecuadamente. Asimismo, permitió 
determinar la demanda de materiales y servicios auxiliares. 

El análisis técnico permitió obtener la base técnica del proceso que se simuló utilizando 
el programa SuperPro Designer. El programa permite desarrollar modelos de simulación que 
representan procesos químicos industriales dentro de su interfaz; este permite dimensionar los 
equipos con ecuaciones y algoritmos del mismo o ingresar los parámetros técnicos obtenidos a 
través de un dimensionamiento propio. Para los principales equipos, se llevó a cabo un proceso 
de dimensionamiento propio y se ingresaron los valores obtenidos al sistema para obtener el 
modelo de simulación. Este software lleva a cabo un análisis económico preliminar, que incluye 
una estimación de costos de equipo (de igual forma permite ingresar el costo de los equipos a 
partir de cotizaciones propias), e indicadores de rentabilidad como el valor presente neto, la tasa 
interna de retorno y el periodo simple de recuperación de capital. 

Se optó por llevar a cabo un análisis económico más extenso utilizando como base el 
análisis técnico realizado, y algunos parámetros técnicos y económicos brindados por el programa 
de simulación. Esto permitió tener más perspectiva para el mismo pues a través de análisis de 
sensibilidad se pudo determinar el efecto de la variación de variables relevantes en la rentabilidad 
del proyecto. Se investigó sobre los tipos de análisis económicos utilizados para determinar si un 
proyecto es rentable; de acuerdo a la clasificación de diversas entidades como la ASME (American 
Society of Mechanical Engineers, por sus siglas en inglés) y/o la AACE (American Association 
of Cost Engineering) se optó por un análisis de factibilidad tipo 4. Este tipo de análisis ha 
reportado estimar con errores de entre -20 y 15% respecto al costo total del proyecto cuando se 
ejecuta, llevando a cabo un máximo del 15% de la documentación necesaria para ejecutar el 
mismo si llegara a ser rentable. Entre esta documentación necesaria están los diagramas de 
entradas y salidas y los dimensionamientos de los equipos, pero aún no se contempla diagramas 
de flujo e instrumentación ni planos de equipos y/o la planta. Esto último debido a que solamente 
si llegar a ser rentable se justificaría proseguir con toda esta documentación. Los análisis 
realizados permitieron concluir si el proyecto analizado es financieramente viable para la empresa. 
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II. OBJETIVOS 

A. Objetivo general 

 

Analizar técnica y económicamente el diseño y montaje de una planta de producción de 
biometanol utilizando indicadores de rentabilidad que permitan determinar si la inversión cumple 
con la rentabilidad requerida por la empresa. 

B. Objetivos específicos 

 

1. Dimensionar y esquematizar una planta de producción de biometanol utilizando 
balances de masa y energía y criterios de selección de equipo para obtener la base técnica del 
proceso a simular. 

 

2. Llevar a cabo una simulación del proceso de producción de biometanol a partir de 
biomasa, por medio de software computacional, para obtener los parámetros que permitan evaluar 
económicamente el proceso. 

 

3. Evaluar económicamente el proceso de fabricación de biometanol por medio de 
indicadores financieros que permitan determinar la rentabilidad del proyecto. 
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III. JUSTIFICACIÓN 

El metanol es uno de los compuestos más utilizados en la industria, para el 2021 se estima 
que tendrá una demanda global de 110,213 toneladas métricas. El mismo se usa para fabricar una 
gran cantidad de compuestos como se mencionó con anterioridad. No obstante, la oferta del 
metanol está íntimamente ligada a la volatilidad de los precios del gas natural, ya que la gran 
mayoría del metanol se obtiene a partir de gas de síntesis proveniente del gas natural (un 
combustible fósil). En este sentido, los precios promedio de los combustibles fósiles han ido 
constantemente a la alza desde los años setenta. En el año 2008 hubo un repunte histórico en el 
precio del metanol pues fue utilizado para producir biodiésel, ya que los precios del diésel tuvieron 
máximos históricos también. Por su parte, en el 2020 se reportó un mínimo en su precio porque 
la capacidad instalada de producción mundial sobrepasaba en gran medida la demanda que existió 
en ese año (a causa de las restricciones de movilidad derivadas de la COVID-19). 

Actualmente, existe una empresa en Guatemala fabricante de latas de metanol en gel, que 
se usan como estufas portátiles para casas, hoteles y restaurantes. La demanda mensual del 
solvente de la empresa es de 30 metros cúbicos. Esta empresa se ha consolidado por más de 20 
años como el principal fabricante de este producto a nivel centroamericano. El uso de este alcohol 
para la fabricación del gel combustible se ha preferido por sobre el uso de otros alcoholes ya que 
tiene el costo más bajo y permite fabricar un gel con las características de viscosidad y poder 
calorífico necesarias. Vale la pena resaltar, que el metanol tiene la relación hidrógeno-carbono 
más alta de todos los alcoholes por lo que su combustión también es la más limpia. Asimismo, el 
porcentaje que representa este material del costo de producción es uno de los más relevantes. 

La ubicación geográfica de la empresa hace que deba ser comprado por medio de 
distribuidores locales intermediarios que importan el metanol desde las plantas de los fabricantes, 
ubicadas en Norteamérica. Esto hace que el costo del mismo para la empresa sea mayor que el 
costo que tienen sus principales competidores (fábricas de Estados Unidos y México). Además, 
la empresa ha reportado en su historial de compras costos de adquisición del metanol muy 
variables, con valores máximos de hasta $1.02/kg (en 2008) y mínimos de $0.37/kg (en 2020), y 
un valor actual de $0.62/kg. Esta variabilidad dificulta a la empresa poder tener una estrategia de 
precios competitiva y una rentabilidad predecible y constante. Previamente, la fábrica de 
producción de combustible en gel ha analizado importar directamente el metanol desde México y 
China; sin embargo, para conseguir costos realmente competitivos se deben comprar volúmenes 
muy altos de este compuesto. Esto traería consigo un alto riesgo por almacenaje y costos de 
transporte muy altos. En ocasiones previas, la empresa ha llevado a cabo costeos de la importación 
del solvente desde los países mencionados tomando en cuenta el transporte, los seguros y el 
almacenaje involucrado; el costo total es prácticamente el mismo que comprar localmente 
(además de que la calidad del producto tiene un mayor respaldo al comprarle a proveedores locales 
que extranjeros).
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Por estas razones, la misma está interesada en analizar la inversión en proyectos de capital 
que permitan llevar a cabo una integración vertical. En este trabajo de graduación se analizó 
técnica y económicamente la fabricación su propio alcohol metílico para poder disminuir sus 
costos y ser más competitivos. La empresa no cuenta con criterios claros para poder determinar la 
rentabilidad de sus proyectos. Por esta razón, fue necesario realizar un estudio económico de 
factibilidad que permitiera definir una tasa mínima aceptable de retorno para los proyectos de esta, 
y analizar la rentabilidad de este proyecto de capital con diversos indicadores.  

El enfoque buscado es el de fabricar el metanol a partir de biomasa, pues el costo de la 
misma es menor que el gas natural y trae consigo beneficios para el medio ambiente (la 
combustión de la biomasa y sus derivados tiene un balance global de emisiones de carbono igual 
a cero). Esto también mejoraría la percepción de los clientes respecto a la política ambiental de la 
empresa mientras que se obtiene un ahorro significativo. 

Se optó por el análisis del uso de un subproducto de la palma africana como fuente de 
carbono para la producción del compuesto de interés, pues existen antecedentes que afirman que 
existe disponibilidad de abastecimiento en Guatemala para suplir la demanda de metanol de la 
empresa, y a que la literatura afirma que la fabricación de gas de síntesis a partir de sus 
subproductos es factible. Para la realización de este trabajo, se contactó a la Gremial de 
Palmicultores de Guatemala, la cual brindó el contacto de una empresa procesadora de palma 
africana ubicada en Escuintla que actualmente no está sacándole provecho al máximo a un 
subproducto de la palma africana en especial: el raquis. La empresa procesadora de palma explicó 
que este subproducto de la palma suele dejarse en el suelo donde se siembra la palma para 
reintegrar algunos nutrientes. El aprovechamiento del raquis para generación de vapor sí ha sido 
intentado por esta misma empresa, pero ha reportado baja efectividad ya que su poder calorífico 
es bajo. En este sentido, esta empresa tiene un excedente de este subproducto y desea buscar 
formas de sacarle un mayor provecho.  

Es por las razones anteriormente expuestas, que surgió la idea de analizar técnica y 
económicamente el diseño y el montaje de una planta de producción de biometanol; por medio 
del análisis de la inversión inicial involucrada y los ahorros proyectados. De esta forma, se 
determinó si la inversión es rentable como un proyecto de capital de la empresa a largo plazo. 
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IV. MARCO TEÓRICO  

 

A. La biomasa como fuente de energía 

La biomasa es cualquier tipo de materia orgánica, proveniente de recursos renovables. A 
partir de la misma se pueden fabricar biocombustibles gaseosos o líquidos. Se cataloga como un 
proceso neutral en sus emisiones de carbono, pues cuando la biomasa hace combustión en 
cualquiera de sus formas emite el dióxido de carbono, que por medio de fotosíntesis se había 
convertido en otros compuestos de carbono, de vuelta a la atmósfera. Es decir, no hay adición neta 
de este gas al ambiente, sino que el mismo que se emite fue absorbido con anterioridad. Incluso, 
se ha estudiado que a largo plazo se puede fijar carbono en las tierras donde se cultiva la biomasa 
logrando una leve disminución de los niveles de dióxido de carbono en la atmósfera. (Ghosh & 
Prelas, 2011) 

Antes de la revolución industrial, el dióxido de carbono tenía un ciclo natural estable pues 
todo el que se emitía por la descomposición de materia orgánica o por incendios naturales era 
posteriormente secuestrado por las plantas que llevan a cabo fotosíntesis. No obstante, en los 
últimos 160 años la cantidad de este gas se ha duplicado (de 150 a 330 partes por millón). Este 
considerable aumento se debe a las actividades antropogénicas que involucran la combustión de 
combustibles no renovables: petróleo, carbón y/o gas natural. 

A nivel global, con datos del año 2,006, la biomasa es el cuarto recurso utilizado como 
energía primaria por detrás del petróleo, el carbón y el gas natural. Esto representa el 9.09% del 
consumo total de fuentes de energía para calentamiento, cocina y transporte. Asimismo, la 
producción de energía eléctrica a partir de biomasa representa menos que el 2% del total (este 
pequeño porcentaje se traduce a 1,067 toneladas equivalentes de petróleo). Vale la pena mencionar 
que a nivel mundial los países que más utilizan la biomasa como fuente de energía son los que 
están en vías de desarrollo. Por esta razón, África es el continente que más consume este tipo de 
energía; en ese continente más del 65% de la energía proviene de distintos tipos de biomasa. 
(Ghosh & Prelas, 2011) 

Los contenidos energéticos de la biomasa disponible en el mundo se aproximan a 2,740 
Quads (lo que equivale a 2890.7 x 10 18 julios). Actualmente solo se aprovecha el 7% de la 
biomasa disponible. No es recomendable la explotación a gran escala de los recursos forestales 
para la producción de energía; en contraparte, se recomiendan las siguientes dos fuentes para 
producir energía a gran escala a partir de biomasa:  

- Residuos provenientes de la agricultura.  
- Cosechas de biomasa sembrada cultivada para la producción de energía específicamente.
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Cuadro 1. Potencial global de producción de energía a partir de diversas fuentes de biomasa para el 2,050. 

Categoría de biomasa Suposiciones y comentarios 
principales 

Potencial de producción 
de energía para el año 
2,050 (ExaJulios) 

Cultivos para bioenergía en 
tierras actualmente destinadas 
para agricultura. 

Se estima un exceso de 0 a 4 
gigahéctareas de tierra. En 
promedio se tienen de 1 a 2  

0-700  

Biomasa producida en tierras 
no utilizadas actualmente 

Puede haber competencia con 
las tierras que potencialmente 
podrán ser utilizadas para 
cultivo de alimentos. 

<60-110  
 

Residuos de agricultura  La producción de energía a 
partir de estos residuos depende 
del tipo de siembra y de las 
eficiencias correspondientes. 

15-70 

Residuos forestales Hay mucha incertidumbre de la 
producción a partir de estos 
residuos ya que muchos bosques 
son áreas protegidas, y presentan 
difícil accesibilidad. 

30-150 

Excremento Se presenta un estimado 
mínimo, en base a la utilización 
actual de este excremento; y un 
escenario máximo, en base al 
potencial técnico. 

5-55 

Desechos orgánicos Depende en gran medida del 
crecimiento económico y de la 
forma en que el mismo se lleve a 
cabo (con o sin desacople). 

5-50 

Potencial total combinado Se presenta un valor mínimo, 
que corresponde a la suposición 
de que no habrá tierra disponible 
para siembras de biomasa para 
energía; y uno máximo, 
agricultura intensiva con mejora 
continua de la calidad de las 
tierras. 

40-1,100 

Fuente: (Ghosh & Prelas, 2011). 

B. Biocombustibles en comparación a otras fuentes de energía renovable 

Se han llevado a cabo varios estudios de la potencial producción de energía eléctrica a 
partir fuentes renovables. Esto permite compararlos desde el punto de vista técnico y económico.  
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Cuadro 2.  Consumo actual, y los potenciales técnicamente viables y máximos teóricos de diferentes tipos de energía 
renovable. 

Fuente Consumo actual 
(Exa julios) 

Potencial de 
producción 
técnicamente viable 
(Exa julios) 

Potencial de 
producción máximo 
teórico (Exa julios) 

Biomasa Alrededor de 50 200-400 2,900 
Hidráulica 9 50 147 
Solar 0.1 Más que 1,500 3,900,000 
Eólica 0.12 640 6,000 
Geotérmica 0.6 5,000 140,000,000 
Mareomotriz N/A N/A Más que 140,000,000 

Fuente: (Ghosh & Prelas, 2011). 

Cuadro 3. Costos aproximados de la producción de diferentes fuentes de energía renovable. 

Tecnología Costo de energía 
2011 (centavos de 
dólar por unidad de 
medida) 

Costo de energía 
potencial para el año 
2,050 (centavos de 
dólar por unidad de 
medida) 

Unidad de medida 

Energía eléctrica a 
partir de biomasa 

7-21 5.6-14 kWh 

Calentamiento a partir 
de biomasa 

1.4-7 1.4-7 kWh 

Biocombustibles 11.22-35 8.4-14 GJ de combustible 
Eólica 7-18.2 4.2-14 kWh 
Energía solar 
fotovoltaica 

35-175 7-35 kWh 

Energía solar térmica 17-25 5.3-14 kWh 
Calor solar de baja 
temperatura 

4.2-28 2.8-28 kWh 

Hidráulica 2.4-14 2.8-14 kWh 
Energía eléctrica por 
medio de geotermia 

2.8-14 1.4-14 kWh 

Calentamiento por 
medio de geotermia 

0.7-7 0.7-7 kWh 

Fuente: (Ghosh & Prelas, 2011). 

 

Como se puede observar en el Cuadro 3, los potenciales de disminución en costos para el 
2,050, para la biomasa son bastante pequeños. Esto se debe en gran medida, a que el potencial de 
optimización de los equipos industriales que utilizan combustibles han alcanzado los niveles de 
eficiencia más cercanos a la eficiencia máxima. 
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C. Usos del metanol en la industria en general 

El metanol es comúnmente usado como solvente y combustible en la industria en general. 
Asimismo, es un intermediario para muchos otros químicos. A continuación, se presentan los usos 
más comunes del metanol: 

1.  Usos para el transporte terrestre: 

El metanol se utliza como combustible para el transporte debido a su eficiente combustión 
y su alta disponibilidad. En este sentido, se puede utilizar para motores de combustión interna que 
utilizan el ciclo de Otto o el Ciclo Diesel. Para motores de gasolina, se usan combinaciones 
variadas que van desde un 3% a un 100%. En China se lidera el uso de este alcohol como 
combustible pues se usa al 100% en algunos casos para motores de gasolina. Asimismo, se puede 
utilizar también como sustituto de diesel para vehículos de usos demandantes; y se usa como 
reactivo en la transesterificación de ácidos grasos involucrada en la fabricación de biodiesel. 

2. Usos para celdas de combustible de hidrógeno: 

El metanol contiene más hidrógeno como una molécula simple de alcohol que el 
contenido en hidrógeno que ha sido comprimido a presiones de entre 350 y 700 bar ó licuado a -
253°C. Este alcohol puede ser reformado in-situ en las estaciones que ofrecen hidrógeno para 
repostar automóviles. 

3. Usos para el transporte marítimo: 

Este alcohol está empezando a ser utilizado como combustible para barcos. El mismo está 
disponible en alrededor de 100 puertos a nivel mundial. Los motores que actualmente utilizan 
búnker solamente requieren unas leves modificaciones para poder consumir metanol. Este 
combustible tiene una combustión mucho más limpia que el búnker; por esta razón, está siendo 
considerado por la  Organización Internacional Marítima como la alternativa más viable y efectiva 
para poder conseguir su meta respecto a las emisiones de carbono para el año 2050: reducir en por 
lo menos un 50% estas emisiones. 

4. Usos del metanol en el hogar: 

En lugares donde la disponibilidad de combustibles gaseosos es limitada (en zonas rurales 
de países subdesarrollados, principalmente), el metanol es una excelente alternativa para el gas 
licuado de petróleo. El metanol tiene un potencial probado para ser usado como combustible para 
estufas fijas y/o portátiles pues cuenta con suficiente capacidad calorífica y tiene un precio 
competitivo. La ventaja de utilizar metanol en lugar de biomasa para cocinar en zonas rurales es 
que la combustión del alcohol en mención es mucho más limpia y reduce así las enfermedades 
crónicas pulmonares ocasionadas por cocinar con leña y respirar los productos de combustión de 
la misma.  

5.  Derivados del metanol: 

A partir de este compuesto se pueden producir muchísimos productos químicos de alta 
demanda para la vida diaria. Las principales aplicaciones del mismo son la síntesis de 
formaldehído, y de ácido acético. El primero es utilizado para la posterior síntesis de resinas, 
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gomas y una gran variedad de plásticos; mientras que el segundo se usa para la fabricación de 
plásticos PET y fibras de poliéster. 

6. Tratamiento de aguas residuales: 

El metanol es usado actualmente para convertir los nitratos disueltos en las aguas 
residuales que se están tratando a nitrógeno gaseoso. Esto se lleva a cabo por medio de un proceso 
llamado desnitrificación. En Estados Unidos, alrededor de 200 plantas de tratamiento utilizan este 
alcohol para disminuir los niveles de nitratos disueltos en las aguas tratadas. 

(Methanol Institute, 2021) 

En las figuras a continuación se pueden analizar los precios mensuales del metanol desde 
febrero de 2018 a febrero de 2021. Asimismo, se puede observar la demanda y oferta global 
desglosada total del 2016 a la fecha. 
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Figura 1. Variación del precio del metanol de mayo 2018 a mayo 2021. 

 

Fuente: elaboración propia con datos de la MMSA. 

Figura 2. Balance de oferta y demanda para el metanol del 2016 al 2021 (estimada). 

 

 

Fuente: elaboración propia con datos de la MMSA. 
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D. Fabricación de gas de síntesis 

Los gasificadores producen gas de síntesis (una mezcla de hidrógeno, monóxido de 
carbono, dióxido de carbono y nitrógeno, en caso se use aire para la reacción de combustión 
parcial), a partir de cualquier combustible orgánico. Para producir este gas de forma renovable, es 
necesario alimentar el equipo con biomasa. En ese caso, se suelen utilizar los árboles de eucalipto 
y los arbustos de sauce ya que crecen rápidamente incluso en condiciones de tierras secas y con 
pocos nutrientes. 

(Da Rossa, 2009) 

La fabricación de gas de síntesis incluye los siguientes pasos: 

1. Secado:  

Primero se lleva a cabo el secado de la biomasa, para eliminar la mayor cantidad de 
humedad de la misma posible. Vale la pena resaltar que a medida que la misma contenga más 
humedad, se requerirá mayor cantidad de calor para secarla. Esta operación es mucho más 
importante cuando se opera el gasificador con biomasa en lugar de carbón, ya que este último 
solamente tiene un 30% de humedad en comparación al rango de entre 70 y 86% de humedad de 
la biomasa. 

2. Pirólisis:  

Se evaporan los compuestos volátiles de la alimentación para lograr una descomposición 
térmica a 600°C (se puede operar entre 250 y 700 °C con algunas variaciones), en ausencia de 
oxígeno.  

 

3. Oxidación:  

En este paso, se suele alimentar aire u oxígeno; no obstante, el primero produce gas de 
síntesis con a penas un 20% de poder calorífico comparado al del gas natural, mientras que el 
segundo produce gas de síntesis con hasta un 50% de poder calorífico respecto al gas en mención. 
Esta fase es exotérmica, y provee el calor para las otras fases que son endotérmicas. Se obtiene 
dióxido de carbono, monóxido de carbono y agua en este paso. Vale la pena mencionar, que a 
medida que se añade más oxígeno la reacción se llevará a cabo a una temperatura mayor.  

4. Reducción:  

Se mezclan los productos de la oxidación y la pirólisis y se hacen reaccionar para formar 
el gas de síntesis. Hay cuatro reacciones involucradas, entre ellas las siguientes: 

a. Reacción de Boudouard (endotérmica): C+CO2↔2CO 
b. Reformado de agua y gas (endotérmica): C+H2O↔ CO+H2 
c. Reacción de cambio de agua y gas (exotérmica): CO+H2O↔ CO2+H2 
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d. Reacción de formación de metano (exotérmica): C+2H2↔CH4 

(Lücking, 2017) 

Existen tres tipos de gasificadores: lecho fluidizado, lecho fijo y de flujo inducido. Cada 
uno puede variar la forma en que se da el calentamiento: directa o indirectamente. El indirecto 
separa el reactor de la cámara de combustión, mientras que el directo no.  

 

1. Tipos de gasificadores más comunes: 

a. Gasificador por flujo de arrastre:  

Opera a presiones de hasta 35 bar y a temperaturas mayores que la de los demás reactores. 
Su principal aplicación es para combustibles fósiles como el carbón ya que requiere tamaños de 
partícula muy finos (de 80 a 100 micrómetros). Funciona alimentando paralelamente la fuente de 
carbono pulverizada con vapor y oxidante. Tiene como ventaja que las concentraciones de metano 
y de hidrocarburos pesados en el gas de síntesis producido son bajas. 

(Cujía, et al, 2010) 

b. Gasificador de lecho fluidizado:  

 

Se gasifica la biomasa en un lecho fluidizado por medio del oxidante (conformado por 
oxígeno, aire y/o vapor). No se pueden distinguir las zonas de secado, pirólisis, oxidación y 
reducción. Como ventaja tiene que tiene mejor transferencia de calor y de masa, lo que trae como 
resultado mayor rendimiento que los gasificadores de lecho fijo y alto contenido energético en el 
gas de síntesis producido.  

(Cujía, et al, 2010) 

A continuación, se describen los dos tipos de gasificadores de lecho fluidizado: 

 Burbujeante: 

En este tipo de reactor la velocidad generada por el agente oxidante es baja por lo que no 
se genera una suspensión de sólidos relevante. La velocidad del agente oxidante es de entre 1 y 
1.5 m/s y opera a temperaturas de entre 700 y 900° C. 

 Circulante: 

La velocidad del agente oxidante es más elevada por lo que puede que algunos sólidos se 
suspendan y que sea necesario recircularlos para que terminen de reaccionar. Para la separación 
se sólidos del gas de síntesis producido se utilizan ciclones (de alta eficiencia con regularidad). 
La velocidad del agente oxidante es de entre 4 y 7 m/s y opera a temperaturas de entre 800 y 1,000 
°C. 
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(Alegría, 2017) 

c. Gasificador de lecho fijo:  

En este gasificador, el medio de gasificación fluye a través de un lecho fijo de partículas 
de combustible. El gas producido tiene alto poder calorífico pero también altas concentraciones 
de alquitranes. Dependiendo de la forma en que se alimente el oxidante y el combustible, puede 
funcionar en paralelo, en contracorriente y de forma transversal.  

(Cujía, et al, 2010) 

Figura 3. Ilustraciones de los tipos de gasificadores enlistados con anterioridad. 

 

Fuente: (Cujía, et al, 2010) 

 

Algunas de las ventajas de la gasificación se enlistan a continuación: 

a) Reducción de emisiones: emisiones bajas de gases de efecto invernadero respecto a plantas de 
generación convencionales. 

b) Aumento de eficiencias: aumento hasta en un 50% de la eficiencia de generación de energía 
eléctrica. 

c) Versatilidad en torno a la alimentación: permite la alimentación de biomasa con bastante 
porcentaje de compuestos inorgánicos (los cuales se incrustan en las paredes de las cámaras de 
combustión convencionales, causando ineficiencias en la transferencia de calor). 

(Ghosh & Prelas, 2011) 
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Cuadro 4. Composiciones del gas de síntesis producido a partir de diferentes fuentes de biomasa. 

 

 

Fuente: (Hitoshi Nakagawa et al., 2011) 

 

5. Balance de masa de un gasificador 

 

Para el balance de masa de un gasificador, es necesario determinar los flujos de oxidante, 
combustible y moderador necesarios. En este sentido, el procedimiento a seguir es balancear la 
ecuación como si fuera una combustión completa y determinar, a través de la razón de 
equivalencia, cuáles son los flujos requeridos para alcanzar la operación deseada. A continuación, 
se presenta la forma en la que se puede balancear la reacción de combustión: 

 

(Ec. 1) 𝐶𝑋𝐻𝑌𝑂𝑍𝑆𝑊 + ቀ
4𝑋+𝑌−2𝑍+4𝑊

4
ቁ 𝑂2 → 𝑋𝐶𝑂2 + ቀ

𝑌

2
ቁ 𝐻2𝑂 + 𝑊𝑆𝑂2  

En donde: 

X=átomos de carbono en la fórmula molecular (exacta o aproximada) del combustible a gasificar. 

Componente Aserrín Corteza Bambú Sauce Desechos Salvado 
de arroz 

Paja 
de 
arroz 

Sorgo 

Agua (% v/v) 4.2 4.2 4.2 4.2 4.2 4.2 4.2 4.2 

Dióxido de 
carbono (% 
v/v) 

29.3 30.5 30.5 30.6 28.9 28.3 33.7 32.9 

Monóxido de 
carbono (% 
v/v) 

18.7 18.3 18.0 17.9 18.2 18.2 17.1 17.5 

Hidrógeno 
(% v/v) 

47.7 46.8 47.2 47.3 47.9 48.3 44.7 45.3 

TOTAL (% 
v/v) 

100 100 100 100 100 100 100 100 



16 
 

Y= átomos de hidrógeno en la fórmula molecular (exacta o aproximada) del combustible a 
gasificar. 

Z= átomos de oxígeno en la fórmula molecular (exacta o aproximada) del combustible a gasificar. 

W= átomos de azúfre en la fórmula molecular (exacta o aproximada) del combustible a gasificar. 

La razón de equivalencia se define como la razón entre la cantidad de oxígeno alimentado y la 
demanda estequiométrica del mismo. Para la operación de gasificadores de lecho fluidizado se 
define entre 0.1 y 0.3. 

(Cujía, et al, 2010) 

6. Moderadores utilizados para la gasificación 

Por su parte, las reacciones de gasificación pueden llevarse a cabo con un moderador. La 
mayoría de las reacciones de este tipo son llevadas a cabo con aire o con oxígeno; no obstante, 
dependiendo del producto deseado se pueden utilizar también dióxido de carbono, vapor de agua 
o agua supercrítica. Como regla general, cuando se utiliza aire se obtiene gas de síntesis con menor 
poder calorífico superior; sin embargo, es una reacción mucho más simple y el costo del aire es 
mucho menor que de los otros moderadores. Por estas razones, la mayoría de gasificadores están 
diseñados para utilizar aire u oxígeno. Asimismo, cuando se gasifica biomasa solamente con 
dióxido de carbono, vapor o agua supercrítica la reacción global es endotérmica, mientras que 
cuando se utiliza aire, oxígeno y/o una combinación de los dos anteriores con vapor de agua la 
reacción es exotérmica. Para la producción de biometanol, se recomienda llevar a cabo la 
gasificación con una relación de moderador/biomasa base seca de 0.1 kg.  

 

(Taherzadeh, et al, 2019) 

a. Proceso para la conversión de gas de síntesis en biometanol 

 

La fabricación del metanol a partir de gas de síntesis involucra tres reacciones químicas 
simultáneas: 

CO+H2O↔ CO2+H2  ΔH (a 298 K y 5 MPa)= -49.8 kJ/mol  

 

CO(g)+2H2(g) ↔ CH3OH(g)  ΔH (a 298 K y 5 MPa)= -90.7 kJ/mol 

 

CO2(g)+3H2(g) ↔ CH3OH(g)+H2O(g) ΔH (a 298 K y 5 MPa)= -40.9 kJ/mol 
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La primera de estas tres reacciones fue descubierta en 1,902 y es la base del proceso 
Fischer-Tropsch. Tiene una gran semejanza este proceso con el utilizado para producir amoniaco; 
no obstante, la diferencia principal radica en el tipo de gas de síntesis y los catalizadores utilizados 
en el reactor. Vale la pena mencionar que el metanol es el único químico que puede ser sintetizado 
a partir de gas de síntesis con eficiencias altas y sin subproductos relevantes.  

(Da Rossa, 2009) 

Existen diversas opiniones sobre si la formación de metanol se da a partir del monóxido 
de carbono, del dióxido de carbono o de ambos; no obstante, la opinión más generalizada es que 
el monóxido de carbono por sí solo mezclado con hidrógeno no produce metanol. En este sentido, 
se cree que primero el monóxido de carbono se transforma en dióxido para posteriormente 
producir metanol. Por las razones anteriormente expuestas, es necesario solo considerar dos de las 
tres reacciones  para calcular la velocidad global de reacción pues la reacción de cambio de agua 
a gas conecta las otras dos reacciones. 

(Lücking, 2017) 

7. Tipos principales de reactores disponibles para la síntesis de metanol 

Para el reactor que lleva a cabo la síntesis de metanol, se puede optar por un sistema 
adiabático o isotérmico. En ambos sistemas, es necesario recircular el gas de síntesis no 
reaccionado para alcanzar mayores conversiones pues la conversión es baja si no se lleva a cabo. 
Para la síntesis de metano, ambos presentan ventajas y desventajas, las cuales se presentan a 
continuación: 

Cuadro 5. Comparación de las características de los reactores tubulares adiabáticos e isotérmicos. 

Tipo de reactor Ventajas  Desventajas 

Adiabático: reactor aislado 
térmicamente, para mantener el 
flujo de calor a cero. 

-No necesita 
enfriamiento. 

-Tiene un menor rendimiento. 

-Es más difícil controlar la 
temperatura de operación, 
haciendo que su operación sea 
más peligrosa. 

Isotérmico: reactor enfriado 
continuamente, para mantener 
temperatura constante. 

 

Se utilizan fluidos de servicios 
para su enfriamiento como el agua 
líquida a condiciones normales. 

-Tiene un mayor 
rendimiento. 

-Se tiene que instalar un 
sistema de enfriamiento 
continuo. Este sistema de 
enfriamiento es a través de 
intercambiadores de calor de 
tubos concéntricos. 

Fuente: (Levenspiel, 1999). 
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8. El reactor PFR (Plug Flow Reactor Model) 

 

El reactor PFR es un reactor tubular que funciona de forma continua. En este tipo de 
reactor la composición del fluido varía con un cambio infinitesimal de punto a punto. El balance 
de masa de este reactor es el siguiente: 

 

(Ec. 2) 𝐸𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎𝑠 + 𝐺𝑒𝑛𝑒𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛 =  𝑆𝑎𝑙𝑖𝑑𝑎𝑠 +  𝐶𝑜𝑛𝑠𝑢𝑚𝑜 𝑑𝑒 𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑖𝑣𝑜𝑠 

Para determinar el tamaño de un reactor PFR se puede utilizar la siguiente ecuación: 

(Ec. 3) 𝜏´ =
௏

௩௢
=

௏஼௔௢

ி௔௢
= 𝐶𝑎𝑜 ∫

ௗ௑௔

ି௥

௑௔௙

଴
 

 

En donde la variable τ´ hace referencia al peso tiempo; ra al ritmo de reacción; y, xa a la 
concentración de reactivo limitante. Para obtener este valor, se lleva a cabo una integración gráfica 
utilizando valores de la concentración respecto al tiempo. El peso tiempo se define como la masa 
de catalizador necesaria para procesar un flujo definido de alimentación. Habiendo encontrado el 
peso tiempo, se procede a calcular la masa de catalizador necesaria de la siguiente forma: 

 

(Ec. 4) 𝑀𝑎𝑠𝑎 𝑑𝑒 𝑐𝑎𝑡𝑎𝑙𝑖𝑧𝑎𝑑𝑜𝑟 𝑛𝑒𝑐𝑒𝑠𝑎𝑟𝑖𝑎 = 𝜏´ ∗ 𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑣𝑜𝑙𝑢𝑚é𝑡𝑟𝑖𝑐𝑜 𝑑𝑒 𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 𝑎𝑙 𝑃𝐹𝑅 

 

Luego, se utiliza la densidad, para calcular el volumen del reactor: 

(Ec. 5) 𝑉𝑜𝑙𝑢𝑚𝑒𝑛 𝑑𝑒𝑙 𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 =
ெ௔௦௔ ௗ௘ ௖௔௧௔௟௜௭௔ௗ௢௥ ௡௘௖௘௦௔௥௜௔

஽௘௡௦௜ௗ௔ௗ ௗ௘௟ ௖௔௧௔௟௜௭௔ௗ௢௥
 

 

(Levenspiel, 1999) 

 

Por último, se lleva a cabo el cálculo del largo y diámetro del reactor utilizando la relación 
largo/diámetro óptima según la literatura. Para la síntesis de metanol se recomienda una relación 
largo/diámetro de entre 1 y 4, comúnmente se utiliza una relación de 1.4. (Lücking, 2017) 
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E. Otras operaciones unitarias involucradas en la fabricación de metanol 

 

1. Secado:  

El secado es una operación unitaria que se refiere a la eliminación de humedad, utilizando 
una corriente gaseosa para llevar a cabo la evaporación de la misma. Usualmente, la humedad es 
agua y la corriente gaseosa es aire.  

Para determinar el equilibrio entre la humedad del sólido húmedo y la corriente gaseosa, 
es necesario analizar la humedad, la temperatura y las características del sólido. El sólido ganará 
o perderá humedad hasta que su presión de vapor generada por el contenido de humedad iguale la 
presión de vapor del aire empleado para el secado. En la Figura a continuación, se puede observar 
las curvas de equilibrio características para diferentes compuestos (como se puede observar, los 
compuestos orgánicos presentan mayor humedad ligada que los inorgánicos). 

Figura 4. Curvas de equilibrio entre la humedad de diferentes sólidos húmedos y la corriente gaseosa (aire). 

 

 

Fuente: (Treybal, 2000) 

La humedad de los sólidos puede ser ligada o no ligada. La humedad ligada, en el caso 
de los materiales orgánicos, es aquella ubicada dentro del material celulósico o adsorbida por el 
mismo, como por ejemplo: dentro de pequeños capilares y agujeros a lo largo del sólido. Este tipo 



20 
 

de humedad tiene una presión de vapor en el equilibrio menor que la del líquido puro a la misma 
temperatura. 

La humedad que excede al punto máximo de humedad para el sólido de interés en el 
equilibrio es la no ligada (punto B, para la madera); esta tiene una presión de vapor en el equilibrio 
igual a la del líquido puro a la misma temperatura. 

a. Secado continuo: 

Este tipo de secado conlleva un menor costo de operación y permite una operación sin 
necesidad de almacenamiento intermedio, respecto al secado por lotes. Por estas razones, se 
prefiere para operaciones a escala industrial. Asimismo, el producto secado tiene un contenido 
más uniforme de humedad. El secado puede ser directo o indirecto, o los dos. La operación directa 
pone en contacto el sólido a secar con la corriente gaseosa, mientras que la indirecta, no. Para 
sólidos que no tienen problema con ser expuestos con la corriente gaseosa, es preferible operar de 
forma directa el secado. 

Asimismo, la operación puede ser a contracorriente o paralela. La operación a 
contracorriente, permite retirar más rápidamente la humedad ligada, pues el sólido alcanza 
temperaturas casi iguales a las del gas de secado. No obstante, este tipo de secado puede llegar a 
descomponer el sólido si se calienta demasiado. Por su parte, el secado en paralelo el sólido 
alcanzará la temperatura de bulbo húmedo del gas, la cual nunca puede llegar a ser mayor a que 
el punto de ebullición del líquido a la presión de operación. Este tipo de secado es apto para sólidos 
que son sensibles a descomposición térmica. 

Algunos de los secadores continuos más utilizados en la industria para secar sólidos 
granulares son los siguientes: 

 

b. Secadores rotatorios: 

 

Son adecuados para secar sólidos granulares que no son quebradizos (o que no importa si 
se llegan a quebrar). El sólido ingresa por la parte superior del secador, que tiene un pequeño 
ángulo que, con ayuda de algunos elevadores ubicados dentro del equipo, hacen que el sólido 
fluya para abajo para salir seco por la parte inferior. Por lo general, se utiliza un ventilador de 
extracción para introducir el gas dentro de la parte inferior del secador.  

Si el material a secar no es sensible a la descomposición térmica, entonces se pueden 
utilizar gases de combustión para el secado; no obstante, si sí hay sensibilidad se debe utilizar aire 
caliente. 
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c. Secadores de lecho fluidizado: 

 

Para aquellos sólidos granulares que pueden ser fluidizados con una corriente de aire 
caliente con facilidad, se recomienda el uso de secadores de lecho fluidizado. El flujo de la 
corriente gaseosa es tangencial al sólido. El tamaño de los sólidos debe estar entre 0.1 y 36 
milímetros. Se puede operar a una velocidad menor a la de fluidización por lo que su costo de 
operación es menor al requerido para llegar a fluidizar por completo las partículas. 

(Treybal, 2000) 

2. Trituración: 

 

Para la trituración, se debe dimensionar el equipo por medio de la determinación de la 
potencia que debe poder transmitir el equipo al sólido que se desea disminuir de tamaño. Para 
lograrlo se utiliza la Ley de Bond, que se define a continuación: 

 

(Ec. 6) 𝑊 = 10 ∗ Í𝑛𝑑𝑖𝑐𝑒 𝑑𝑒 𝐵𝑜𝑛𝑑 ∗ ൬ቀ
ଵ

√௉଼
ቁ − ቀ

ଵ

√ி଼଴
ቁ൰ 

En donde: 

W= energía necesaria por tonelada corta por hora en kWh/ton. 

Índice de Bond: índice de resistencia a la trituración específico para cada material. 

P80= tamaño de partícula del 80% del sólido triturado en micrómetros. 

F80= tamaño de partícula del 80% del sólido alimentado para trituración en micrómetros. 

 

Posteriormente, se procede a calcular la potencia efectiva de trituración multiplicando por 
el flujo másico a triturar en toneladas cortas por hora. 

 

(Ec. 7) 𝑃𝑜𝑡𝑒𝑛𝑐𝑖𝑎 𝑛𝑒𝑐𝑒𝑠𝑎𝑟𝑖𝑎 = 𝑊 ∗ 𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑚á𝑠𝑖𝑐𝑜 

(Wallas, SF) 
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Tomando en cuenta el tamaño de alimentación, el tamaño del producto, la razón de 
reducción, y el flujo másico a procesar se puede elegir el tipo adecuado de trituradora. 

 

Cuadro 6. Criterios de selección de trituradoras y/o molinos para procesamiento de sólidos. 

Equipo Tamaño de 
alimentación 
(mm) 

Tamaño de 
producto (mm) 

Razón de 
reducción 

Capacidad 
(toneladas/hora) 

Trituradoras 
giratorias 

200-2000 25-250 8 100-150 

Trituradora de 
mandíbula 

100-1000 25-100 8 10-1000 

Trituradora de 
conos 

50-300 5-50 8 10-1000 

Trituradora de 
martillos 

50-300 1-10 40 10-1000 

Molino de 
rodillos 

5-20 0.5-2 10 20-500 

Molino de bolas 1-10 0.01-0.1 100 10-300 
Molino de 
martillo 

5-30 0.01-0.1 400 0.1-5 

Molino de 
chorro 

1-10 0.003-0.05 300 0.1-2 

Fuente: (Wallas, 2012) 

 

3. Ciclón: 

 

El ciclón es el equipo de recolección de polvos utilizado más frecuentemente. Remueven 
los sólidos de una corriente gaseosa a través del principio de impactación inercial. Se puede 
comparar con una cámara de precipitación en donde se sustituye la gravedad por la aceleración 
centrífuga. Es la forma más económica de separar polvos pues no cuenta con partes móviles y no 
requiere de reemplazos constantes (como los filtros). Pueden llegar a operar a temperaturas de 
1000 °C y presión altas, siempre y cuando sean construidos con los materiales adecuados. Pueden 
separar partículas mayores a 5 micrómetros. 

El gas dentro del ciclón forma dos vértices, uno externo descendente, y otro interno 
ascendente. El fluido entra tangencialmente en la parte de arriba del equipo; es importante, diseñar 
adecuadamente la sección cónica inferior del mismo pues esto permite el cambio de dirección del 
vórtice descendente. Asimismo, es en el cono que se presenta la mayor recolección de partículas 
por la reducción en el radio de giro del gas con polvo suspendido. 

Vale la pena resaltar que el dimensionamiento de un ciclón suele estar determinado por 
la caía de presión requerida más que por la eficiencia de separación deseada. Asimismo, para 
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poder llevar a cabo su diseño solo es necesario definir el diámetro de la entrada de gas tangencial, 
pues a partir de proporciones se definen todas las demás medidas (las proporciones son diferentes 
dependiendo de la familia y tipo de ciclón). Para el dimensionamiento de los ciclones de entrada 
tangencial, se deben considerar los siguientes requerimientos. 

Cuadro 7. Requerimientos a tomar en cuenta en el diseño de un ciclón de entrada tangencial. 

Parámetro Valor 
Diámetro del ciclón (Dc) Menor que 1 metro 
Caída de presión Menor que 2,488.16 Pascales 
Relación de velocidades (Vi/Vs) Menor que 1.35 
Velocidad de entrada Debe estar entre 12.2 y 27.4 m/s 

Fuente: (Echeverri, 2005) 

 

Existen tres familias principales de ciclones de entrada superior tangencial, los cuales se 
describen a continuación.  

a. Convencionales 

 

Los ciclones de este tipo tienen menor remoción de partículas pequeñas que los ciclones 
convencionales. 

b. Alta eficiencia 

 

Los ciclones de alta eficiencia pueden llegar a remover hasta el 90% de partículas de 5 
micrómetros. Presentan las mayores caídas de presión, y conllevan mayores costos de operación 
para poder transportar el gas a limpiar a través del ciclón. 

c. Alta capacidad 

 

Este tipo de ciclones funcionan para separar partículas superiores a los 20 micrómetros. 
No obstante, si se arreglan varios ciclones de este tipo en serie (los llamados multiciclones) se 
pueden llevar a separar partículas de 5 micrómetros con eficiencias de entre 80 y 95%. 

 

(Echeverri, 2005) 
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4. Absorción:  
a. La absorción de gases 

 

Consiste en la transferencia de materia de un soluto gaseoso, originalmente contenido en 
otro gas inerte, a un líquido el que en el soluto gaseoso tiene diferente solubilidad respecto a la 
que tiene en el gas inerte. En ocasiones, se lleva a cabo el proceso inverso, separando un soluto 
gaseoso de una mezcla líquida a un gas inerte; este proceso es llamado desorción. (McCabe & 
Smith, 1978) 

b. Sistemas de multicomponentes 

 

La solubilidad de los componentes de una mezcla de gases cuando se pone en contacto 
con un líquido será independiente de la de los demás (si se describe en función de las presiones 
parciales de la mezcla gaseosa). Si solo uno de los componentes de la mezcla gaseosa es soluble, 
solamente la concentración de este será representativa en el líquido. Por su parte, si más de uno 
de los componentes es considerablemente soluble, se puede aplicar la misma generalización si la 
solución es ideal. No obstante, si el líquido utilizado es una solución acuosa de algún electrolito 
se catalogan como soluciones no ideales, y no se puede utilizar la afirmación generalizada. 

 

(Treybal, 2000) 

 

c. Diseño de columnas de relleno 

 

El equipo más comúnmente usado para la operación de absorción es la torre (o columna) 
de relleno. Esta está conformada por las siguientes partes como mínimo: columna cilíndrica (con 
entrada y salida del líquido y del gas en las partes superior e inferior), y un lecho de partículas 
sólidas inertes que son el relleno de la columna.  

Idealmente, se el líquido que entra por la parte superior de la columna (como una sustancia 
pura o como una mezcla) descenderá por los intersticios del relleno de la columna, mojando todas 
las superficies de las partículas sólidas uniformemente. Asimismo, el gas que generalmente 
contiene el soluto, entra por la parte inferior de la misma subirá a contracorriente. El relleno sirve 
para aumentar el área superficial donde ambas fases pueden entrar en contacto; favoreciendo así 
la transferencia de masa. A medida que el líquido fresco desciende absorbe el soluto gaseoso en 
mayor medida, hasta que sale por la parte inferior de la torre como una solución concentrada. En 
contraparte, el gas abandona la torre por la parte superior de la misma con una concentración 
menor del soluto gaseoso que la tenía al ingreso de la misma. (McCabe & Smith, 1978) 
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d. Características del relleno de una torre empacada 

 

Existen dos grandes clasificaciones de partículas sólidas usadas como relleno para las 
torres de absorción: los que se colocan aleatoriamente, y los que se colocan de forma ordenada. 
Los primeros son comúnmente utilizados en torres pequeñas y tienen una dimensión mayor de 
entre 0.5 y 5 centímetros; por su parte, los que se colocan ordenadamente son usados en torres 
más grandes, y poseen una dimensión mayor de entre 5 a 20 centímetros. Las principales 
características que debe cumplir un material de relleno son las siguientes: 

 

 No ser reactivos con ninguno de los fluidos que atraviesan la torre (ser químicamente inerte con 
el líquido y el gas). 

 Tener un justo balance entre un peso relativamente bajo y suficiente resistencia mecánica. 
 Permitir el flujo de ambos fluídos sin ocasionar una caída de presión desmedida. 
 Brindar suficiente área superficial para el contacto entre ambas fases (líquida y gaseosa). 
 Ser económicos. 

 

También vale la pena resaltar que aquellos rellenos que se colocan aleatoriamente proveen 
porosidades de alrededor de un 60%, dando lugar a una mayor área superficial y consiguiente 
mayor contacto entre ambas fases. Estas tienen una mayor caída de presión que los rellenos 
colocados ordenadamente. Asimismo, los rellenos colocados de forma ordenada no tienen 
arreglos aleatorios entre el material que forma el empaque, por lo que los fluídos pueden 
atravesarlos con mayor facilidad. Esto tiene como ventaja una menor caída de presión, pero 
presentan también una mejor transferencia de masa. (McCabe & Smith, 1978) 

e. La canalización 

 

Como se mencionó con anterioridad, idealmente se espera que el líquido descienda por 
los intersticios del relleno de forma equitativa. No obstante, en la práctica es común observar que 
ser formen pequeños riachuelos de líquido en donde la masa desciende en mayor medida en 
relación a otras partes más secas de la columna. Este fenómeno es llamado canalización y se da 
principalmente en las torres de absorción grandes. Asimismo, también se ha observado que es más 
común que se dé el fenómeno de canalización en torres empacadas con partículas dispuestas 
ordenadamente que de forma aleatoria. En este sentido, también se ha encontrado que en torres 
empacadas con rellenos dispuestos aleatoriamente se da menor canalización al usar rellenos de 
forma regular (como anillos o roscas) en lugar de sólidos triturados. 

Vale la pena mencionar que en columnas de dimensiones moderadas, se obtiene la menor 
canalización posible al tener una relación entre el diámetro de la torre y la dimensión más grande 
del relleno igual o mayor a 8. En contraposición, si la relación mencionada es menor que 8 ocurre 
que el líquido circula el exterior del relleno y termina descendiendo por las paredes de la columna. 
Se han construido curvas de coeficiente local de transferencia de masa vs. la distancia desde la 
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parte superior del lecho de relleno. En estas curvas se han encontrado coeficientes de masa 
máximos 2.5 veces mayores al coeficiente medio, lo que denota el gran efecto que la canalización 
puede llegar a tener. Por estas razones, en torres muy altas es común el uso de redistribuidores de 
líquido cada 4 o 5 metros. Existe el concepto de velocidad crítica, que es aquella velocidad lo 
suficientemente alta para que todos los intersticios están igualmente mojados. Por encima de esta 
velocidad, la canalización deja de tener importancia ya que es prácticamente nula. (McCabe & 
Smith, 1978) 

 

f. Velocidades de flujo límite 

 

Existen diversas formas de terminar la velocidad de inundación del gas. Más allá de un 
valor constante, se determinan rangos de velocidades de inundación. Esta velocidad se alcanza 
cuando el flujo del gas es tan alto que impide el descenso del líquido, ocasionando así burbujeo 
en la parte superior de la columna. Si se sigue aumentando el flujo del gas, llegará un punto en 
que el mismo inundará la torre expulsando el líquido por la parte superior de la misma. 

 

En general, es requerido operar las columnas con velocidades del gas menores a la de 
inundación. Económicamente se pueden determinar las mejores velocidades del gas; obteniendo 
los costos fijos de instalación y de bombeo. En general, a modo de regla gruesa, es común utilizar 
una velocidad del gas de 0.5 veces la de inundación. (McCabe & Smith, 1978) 

 

 

g. Caída de presión en una torre de absorción 

 

Para determinar la caída de presión de una torre de absorción es necesario hallar la del 
lecho seco, y usar algún factor de corrección empírico comúnmente hallado en literatura para 
corregir a un lecho mojado. En general, los lechos mojados presentan mayores caídas de presión 
que los secos; y estos factores de corrección empíricos se pueden utilizar en líquidos con 
viscosidades similares a las del agua. También se ha determinado que la presión en una columna 
de absorción es casi constante (hay variación causada por la fricción). En general, las caídas de 
presión rondan los 2 a 4 centímetros de agua por cada metro de columna. (McCabe & Smith, 
1978) 
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h. Absorción de ácido sulfhídrico en corrientes gaseosas 

 

Cuando se busca definir el equilibrio entre la fase gaseosa en contacto con una solución 
ideal, se utiliza la Ley de Raoult: 

(Ec. 8) 𝑝 ∗= 𝑝𝑥 

*En donde p* es la presión parcial de un soluto gaseosa en la fase gaseosa, p es la presión 
de vapor del líquido a la temperatura del sistema y x es la fracción mol del soluto en la solución 
líquida. 

Para poder describir el equilibrio en una torre de absorción entre la fase gaseosa y la 
líquida no ideal, se puede utilizar la Ley de Henry; esta da valores más exactos en este tipo de 
sistemas. La misma se describe a continuación. 

 

(Ec. 9) 𝑦 ∗=
௣∗

௣௧
= 𝑚𝑥 

*En donde m es una constante, llamada constante de Henry, específica para cada sistema. 

(Treybal, 2000) 

1) Solubilidades del ácido sulfhídrico y del dióxido de carbono en agua a condiciones 
normales 

 

Para poder purificar muchos gases producidos industrialmente y/o extraídos de 
yacimientos, se utiliza la absorción. Usualmente es deseable remover el dióxido de carbono y el 
ácido sulfhídrico de los mismos para optimizar la operación. La constante de Henry en agua a 
20°C y una atmósfera para el ácido sulfhídrico tiene un valor de 0.001 mol/(m3*Pa) (también 
reportado en la literatura como 545 atm/(Fracción molar) mientras que para el dióxido de carbono 
tiene un valor de 0.00033 mol/(m3*Pa). Estos valores se deben a que el ácido sulfhídrico tiene 
mayor solubilidad en agua a condiciones normales. Por su parte, para que el dióxido de carbono 
sea más soluble en el mismo solvente es necesario que el sistema tenga altas presiones y bajas 
temperaturas.  

(Sander, 2015) 
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i. Cálculo de caída de presión para lechos fijos: 

 

Para calcular la caída de presión en lechos fijos, se puede utilizar la Ecuación de Ergun. 
La misma se describe a continuación: 

 

(Ec. 10) 𝛥𝑃 ∗
௚௖

௅
= 150 ∗ ቀ

(ଵିఢ)మ

(ఢ)య ቁ ∗
ఓ∗௨

஽௣మ∗ఃమ + 1.75 ∗ ቀ
ଵିఢ

ఢయ ቁ ∗
ఘ௨మ

஽௣∗ః∗(ఢ)య 

 

*En donde: 

ϵ= porosidad del catalizador. 

μ=viscosidad del fluido. 

u=velocidad lineal del fluido. 

Dp= diámetro del catalizador. 

Φ=factor de forma del catalizador. 

 

A partir del valor del lado izquierdo de la ecuación, se puede despejar la caída de presión 
total. Para eso es necesario conocer el largo del lecho fijo y utilizar el valor de gc correspondiente 
al sistema de medidas utilizado (1 para el sistema internacional). 

 

5. Intercambiadores de calor: 

 

a. Intercambiadores de tubos concéntricos 

 

Estos intercambiadores de calor son apropiados cuando el área de transferencia de calor 
no supera los 150 pies cuadrados. Si la capacidad necesaria es mayor, se suelen emplear 
intercambiadores de concha y tubos o de placas. Estos intercambiadores consisten en dos tubos 
concéntricos; el líquido caliente suele fluir en el tubo interior y el frío en el tubo externo. 
Usualmente, se construyen con tubería estándar IPS. 
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El flujo relativo entre ambos fluidos puede ser a contracorriente o en paralelo. En el 
primer caso los fluidos entran por lados opuestos, mientras que en el segundo, entran por la misma 
parte. La transferencia de calor lograda es superior al llevar a cabo un arreglo en contracorriente 
que al hacerlo de forma paralela. El arreglo en paralelo solo se utiliza cuando  

1) Balance de energía y cálculo de variables correspondientes a los intercambiadores de 
calor: 

 

Ya que en los intercambiadores de calor no hay trabajo mecánico, y a que los valores de 
energía mecánica cinética y potencial son muy pequeños, la primera ley de la termodinámica 
queda de la siguiente forma: 

 

(Ec. 11) 𝑞 = 𝑚 ∗ (𝐻𝑏 − 𝐻𝑎) 

 

En donde q= Q/t= velocidad de transferencia de calor hacia la corriente 

m= flujo másico de la corriente 

Ha y Hb= entalpías específicas de la corriente de entrada y de salida 

 

*Se suele despreciar la transferencia de calor que existe entre el fluido que fluye de manera más 
cercana a la superficie (y consecuentemente al aire del ambiente) ya que es muy pequeña y además 
se suelen aislar térmicamente las partes externas de los intercambiadores para disminuirla al 
máximo. Es por esta razón que la forma de operación de los intercambiadores se supone 
adiabática. 

 

Esta ecuación se escribe tanto para el fluido caliente como para el frío, de la siguiente manera: 

 

(Ec. 12) 𝑞𝑐 = 𝑚𝑐 ∗ (𝐻𝑐𝑏 − 𝐻𝑐𝑎) 

 

(Ec. 13) 𝑞ℎ = 𝑚ℎ ∗ (𝐻ℎ𝑏 − 𝐻ℎ𝑎) 
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En este sentido, el balance de energía se establece de la siguiente forma: 

(Ec. 14) 𝑞𝑐 = −𝑞ℎ 

 

*El valor de qh lleva un signo negativo ya que desde el punto de vista del fluido caliente, el calor 
sale del sistema. 

Para determinar estos valores, se utilizan las siguientes ecuaciones: 

 Para intercambiadores de calor sensible: 

(Ec. 15) 𝑞 = 𝑚௛𝐶𝑝௛(𝑇ℎ𝑎 − 𝑇ℎ𝑏) = 𝑚௖𝐶𝑝௖(𝑇𝑐𝑎 − 𝑇𝑐𝑏) 

 Para condensadores: 

(Ec. 16) 𝑞 = 𝑚௛ ∗ 𝜆 = 𝑚௖𝐶𝑝௖(𝑇𝑐𝑎 − 𝑇𝑐𝑏) 

*En la ecuación número 12, se asume que el vapor a condensar es saturado y no sobrecalentado. 
En caso el vapor sea sobrecalentado y/o que se desee enfriar por debajo de la temperatura de 
ebullición, es necesario tomar en cuenta los calores sensibles. 

La velocidad de transferencia de calor por unidad de área se describe como flux de calor. 
Vale la pena resaltar que el mismo puede estar definido respecto al área interna o externa de los 
tubos del intercambiador de calor (el área tomada como referencia debe ser definida 
expresamente). Al llevar a cabo un diseño térmico de los intercambiadores de calor, se busca 
determinar el área necesaria para lograr transferir el calor a la velocidad especificada por el 
proceso (a ciertas temperaturas y flujo másicos). Para llevar a cabo este cálculo con mayor 
facilidad, se utiliza el coeficiente global de transferencia de calor (U), en la siguiente expresión: 

(Ec. 17) 𝑞 = 𝑈𝐴𝑇 

Algunos de los rangos valores de coeficiente global de transferencia de calor U se presentan a 
continuación: 

Cuadro 8. Valores de U para calentamiento y enfriamiento con agua a diversos compuestos, para sistemas comunes en 
una planta de fabricación de metanol. 

Fluido de servicio Fluido de operación Coeficiente global de 
transferencia de calor U 
(W/m^2*K) 

Calentamiento por medio de 
vapor 

Gases 28-280 

Enfriamiento por medio de agua Aire comprimido 60-170 
Alcoholes que condensan 255-680 

Fuente: (Köng, 2019). 
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El cual nuevamente puede definirse de dos formas: 

 

(Ec. 18) 𝑞 = 𝑈𝑜𝐴𝑜𝑇 = 𝑈𝑖𝐴𝑖𝑇 

 

*El subíndice “o” hace referencia al análisis de flux de calor realizado por medio del área externa 
de la tubería, mientras que el “i”, desde el área interna. 

 

La variable Tse define como la diferencia de temperatura promedio efectiva. Una 
simplificación ampliamente utilizada para el cálculo de Tes la media logarítmica de la diferencia 
de temperaturas (LMTD): 

 

(Ec. 19) 𝑇𝐿 = 𝐿𝑀𝑇𝐷 =
்ଶି்ଵ

௟௡ቀ
೅మ

೅భ
ቁ
 

 

La LMTD puede ser aplicada para una gran cantidad de sistemas siempre y cuando los 
mismos no tengan las siguientes características: variación considerable del coeficiente global de 
transferencia de calor U respecto al tiempo, y posesión de una gran cantidad de pasos. En este 
último caso, sí se puede utilizar LMTD pero haciendo una corrección correspondiente. 

(Köng, 2019) 

6. Compresor: 

 

Ya que la operación de estos equipos es adiabática, la temperatura de los fluidos 
compresibles aumenta proporcionalmente al aumento en la presión. Esto implica que el trabajo 
requerido es mayor al requerido si la operación fuera isotérmica pues el volumen específico de un 
fluido compresible aumenta respecto a la temperatura. Se define la relación de compresión de la 
siguiente manera: 

(Ec. 20) 𝑅𝑒𝑙𝑎𝑐𝑖ó𝑛 𝑑𝑒 𝑐𝑜𝑚𝑝𝑟𝑒𝑠𝑖ó𝑛 =
௉௕

௉௔
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*En donde Pb es la presión de descarga del compresor, mientras que Pa es la presión de entrada 
al mismo. 

Si esta relación es inferior a 3, entonces se puede despreciar el aumento de temperatura y 
no es necesario tomarlo en cuenta en el diseño del equipo.  En las unidades pequeñas, se pueden 
utilizar aletas de intercambio de calor por medio de convección natural. Sin embargo, si este es 
superior a 10, se utilizan sistemas de enfriamiento con fluidos refrigerantes para la operación del 
equipo. 

Para presiones de compresión mayores a las tres atmósferas, se utilizan máquinas 
alternativas de desplazamiento positivo. Si con una sola unidad es imposible alcanzar las presiones 
requeridas, entonces se recomienda el uso de varias unidades en serie, con sistemas de 
enfriamiento entre cada etapa (utilizando intercambiadores de calor tubulares).  

Para obtener la potencia de compresión necesaria, se utilizan las siguientes ecuaciones: 

 Compresión adiabática: 

 

(Ec. 21) Pb =
଴.ଷ଻ଵ∗ஓ∗୯୭

(ஓିଵ)∗஗
∗ ቆቀ

௉௕

௉௔
ቁ

ଵି
భ

ം
− 1ቇ 

 

 Compresión isotérmica: 

 

(Ec. 22) Pb =
଴.ଷ଻ଵ∗୘ୟ∗୯୭

஗
∗ 𝑙𝑛 ቀ

௉௕

௉௔
ቁ  

 

*En donde: 

Pb= Potencia al Freno en kW. 

Qo= Volumen del gas comprimido en m^3/s a 0°C y 1 atm. 

Ta=Temperatura de entrada en K. 

γ=relación Cp/Cv. 

η=eficiencia del compresor. 

(Köng, 2018) 
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F. Pasos generales para el diseño de procesos químicos industriales 

 

Para poder llevar a cabo el diseño de procesos químicos industriales existen pasos a 
seguir, los mismos se enlistan y describen a continuación: 

 

1. Definir el objetivo del diseño: 

 

En esta etapa se tiene una comunicación directa con el cliente (interno o externo) que 
requiere el diseño del proceso. En este paso, es necesario saber con claridad cuáles son las 
necesidades del cliente; también se requiere conocer cuáles son las restricciones internas y 
externas que tiene el proceso de diseño. Es importante clasificar los requerimientos especificados 
como indispensables y deseables.  

Las restricciones pueden ser internas o externas. Las externas son aquellas cuya 
modificación no está al alcance del equipo de diseño. Algunos ejemplos de este tipo de 
restricciones son leyes físicas, regulaciones gubernamentales y estándares de ingeniería a cumplir. 
Las internas son aquellas cuyo control sí está al alcance del equipo de diseño (por lo menos en 
alguna medida). Algunos ejemplos de estas son la elección del proceso y sus condiciones de 
operación, materiales y equipo. Las restricciones económicas y temporales son de gran relevancia, 
y deben ser consideradas para obtener diseños plausibles.  

Usualmente, los requerimientos indispensables hacen referencia a restricciones externas 
o internas que deben ser tomadas en cuenta sin excepciones. Por su parte, los deseables son 
aquellos que le darían un valor agregado al producto final pero cuya consecución puede llegar a 
ser muy costosa o impráctica. Estos últimos pueden tener más flexibilidad en el proceso de diseño 
sin afectar que este sea exitoso. Un ejemplo común, es un requerimiento deseado por el equipo de 
ventas para que el producto final pueda diferenciarse y consolidarse como líder; no obstante, 
puede que este sea poco rentable o simplemente imposible de obtener por otras restricciones 
externas. (Sinnott y Towler, 2008) 

 

2. Establecer las bases de diseño: 

 

Las bases de diseño es una descripción detallada del problema que necesita ser resuelto. 
Incluye el ritmo de producción y las concentraciones necesarias de los productos. La información 
adicional que estas incluyen es: el sistema de unidades a utilizar, los códigos de diseño a seguir, 
detalle de la materia prima disponible, información de las posibles ubicaciones en donde estará 
ubicada la planta (detallando condiciones ambientales, de infraestructura y sísmicas), y la 
disponibilidad de servicios auxiliares en estas ubicaciones potenciales. (Sinnott y Towler, 2008) 
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3. Generación de posibles conceptos de diseño: 

 

Esta es la parte más creativa del proceso de diseño. Es necesario consultar procesos de 
producción similares para usarlos de referencia. Es poco deseable optar por conceptos de diseño 
que utilicen procesos de productivos no probados con anterioridad y/o poco confiables, ya que las 
inversiones de recursos en general suelen ser bastante fuertes. Los proyectos de ingeniería química 
se pueden dividir de la siguiente forma (de acuerdo a qué tan novedosos sean): 

 

 Modificaciones o adiciones a plantas ya existentes. 
 Repetición de diseños ya existentes en las plantas (con posibles pequeñas modificaciones) para 

ampliar la capacidad de producción del mismo producto. 
 Procesos nuevos desarrollados desde investigaciones previas del equipo de investigación y 

desarrollo, escaladas a producción comercial (utilizando frecuentemente plantas piloto). 

 

A partir de criterios técnicos de selección de equipo, se pueden plantear las operaciones unitarias 
necesarias para cumplir ciertas funciones que requiera el proceso productivo. 

 

(Sinnott y Towler, 2008) 

 

4. Pruebas de conveniencia de los conceptos de diseño: 

 

Cuando varias alternativas conceptuales del diseño pueden llevarse a cabo, es necesario 
llevar a cabo un proceso de selección de la más adecuada. Debido a que en la Ingeniería Química 
es muy complicado (técnica y económicamente) prototipar con modelos físicos para elegir el 
concepto más adecuado, se utilizan simuladores para poder definir qué diseño puedo producir el 
producto deseada bajo las restricciones fijadas en las bases de diseño. A través de los modelos de 
simulación es factible determinar si el concepto de diseño es factible técnica y económicamente.  

(Sinnott y Towler, 2008) 
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5. Evaluación económica preliminar, optimización y selección: 

 

El criterio principal para elegir la ruta sintética más adecuada es el económico; no 
obstante, no hay que dejar a un lado factores de medio ambiente y de salud y seguridad 
ocupacional. En esta fase se lleva a cabo un análisis económico, determinando la inversión inicial 
y los costos de operación de lo/s concepto/s de diseño que sean factibles técnicamente y que 
cumplan con las restricciones establecidas con anterioridad. De esta forma, es factible calcular los 
indicadores de rentabilidad correspondientes que permitan elegir el proceso más rentable. 

 

6. Diseño detallado y selección de equipo: 

 

Después de la selección del concepto de diseño más apropiado, es necesario llevar a cabo 
el diseño y la selección de equipos detalladamente. En esta fase se especifican equipos como 
tanques, intercambiadores, bombas e instrumentos. Usualmente, esta etapa requiere el trabajo de 
ingenieros civiles, mecánicos y eléctricos, en conjunto con ingenieros químicos. En esta fase, es 
posible contactar a empresas que se dedican a diseñar, comprar y construir plantas 
exclusivamente, y que ya cuentan con profesionales con experiencia en la rama (también tienen 
contacto con proveedores de equipo necesario para el montaje de la planta, y precios más 
accesibles del mismo). En esta etapa, los cambios que se hacen al diseño del proceso giran en 
torno a detalles de las operaciones unitarias pero ya no en el diagrama de flujo establecido con 
anterioridad.  (Sinnott y Towler, 2008) 

 

7. Compra, construcción y operación de la planta: 

 

Cuando la fase de diseño detallado se ha llevado a cabo, se puede comprar el equipo y la 
planta puede ser construida. Usualmente, se prefiere que esta fase sea llevada a cabo por una 
empresa tercera dedicada al diseño compra y construcción de plantas. Esto se debe a que estas 
empresas tienen acceso a precios más competitivos de los materiales necesarios ya que suelen 
comprar por mayor para abastecerse periódicamente de los mismos. Además, tienen mucha 
experiencia en el tema de construcción y montaje de plantas. No obstante, siempre es necesario 
que la empresa que necesita la instalación de la planta trabaje en conjunto con la contratista. 
(Sinnott y Towler, 2008) 

G. Modelado y simulación de procesos 
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A continuación, se definen una serie de conceptos básicos para la comprensión del 
modelado y simulación de procesos. 

1. Sistema:  

 

El Consejo Internacional de Ingeniería de Sistemas (INCOSE, por sus siglas en inglés) 
define un sistema de forma unificada para la aplicación de modelado y simulación de la siguiente 
forma: “Construcción o colección de diferentes elementos que juntos consiguen resultados no 
alcanzables por los elementos por sí solos”. El valor del sistema radica en la relación que se da 
entre sus partes, más que en las partes separadas. Las formas en que se puede estudiar un sistema 
se enlistan a continuación: 

 

 El sistema actual con respecto al modelo del mismo. 
 Una representación física del sistema respecto a una representación matemática del mismo. 
 Una solución analítica respecto a una solución obtenida por medio de simulación. 

 

Los sistemas pueden ser discretos o continuos. Los sistemas discretos son aquellos cuyas 
variables de estado cambian instantáneamente en puntos separados en el tiempo. Por su parte, los 
sistemas continuos son aquellos cuyas variables de estado cambian continuamente en el espacio 
temporal. (Sokolowski y Banks, 2010) 

2. Modelo: 

 

Un modelo se define como una representación física, matemática o lógica de un sistema, 
entidad, fenómeno o proceso. Un modelo puede representar sistemas existentes o no existentes 
físicamente. En algunos casos, es muy caro o peligroso estudiar directamente sistemas ya 
existentes cambiando las variables de estos. Por su parte, también puede llegar a ser impráctico 
construir un sistema referente a un proceso de producción inexistente físicamente para poder 
modelarlo si la rentabilidad del mismo no ha sido probada. Es importante resaltar que la finalidad 
de los modelos no es representar todos los aspectos del sistema estudiado, pues puede resultar 
muy caro o simplemente imposible. El fin último de los modelos es de representar únicamente 
aquellas variables del sistema que afecten directamente su funcionamiento para la hipótesis 
planteada. (Sokolowski y Banks, 2010) 

3. Simulación 

La simulación es una metodología aplicada que puede describir el comportamiento de un 
sistema utilizando un modelo matemático o un modelo simbólico. Para simular se utiliza el 
modelo para representar el sistema estudiado, y así obtener datos que se deben analizar e 
interpretar posteriormente para poder tomar decisiones. En la simulación se define una corrida 
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como una ejecución de la simulación; el término ejercicio se refiere a una serie de corridas como 
parte de un programa de entrenamiento. (Sokolowski y Banks, 2010) 

 

4. Modelado y simulación aplicados: 

 

El modelado y la simulación de procesos es el proceso integrado de desarrollar un modelo 
para simularlo y así obtener los resultados que permitan llevar a cabo el análisis de datos 
correspondiente. Los pasos generales para poder llevar a cabo este proceso son los siguientes: 1) 
Desarrollar un modelo computacional para simularlo. 2) Ejecutar el modelo en una computadora. 
3) Analizar los resultados obtenidos.  La verificación consiste en revisar que este proceso se lleve 
a cabo adecuadamente, y la validación se refiere a revisar que el modelo sea representativo del 
sistema. (Sokolowski y Banks, 2010) 

 

H. Indicadores financieros comúnmente usados para determinar la 
rentabilidad de un proyecto 

 

 Costo promedio ponderado de capital (CPPC): es un indicador que proyecta el costo promedio 
esperado para los fondos a largo plazo de una empresa. Ya que las empresas obtienen 
financiamiento de diversas fuentes para poder llevar a cabo sus proyectos de capital, es necesario 
llevar a cabo un cálculo que refleje todas las fuentes de capital de la misma. Usualmente, las 
empresas manejan estructuras de capital de entre 40 y 50% correspondiente a deuda y el restante 
a financiamiento propio. En este sentido, el costo promedio ponderado de capital (CPPC) pondera 
las fuentes de financiamiento según su tasa de interés y su proporción en la estructura de capital 
meta del negocio. (Gitman, L; Zutter, C, 2012) 

 

 Tasa mínima aceptable de retorno (TMAR): la tasa mínima atractiva de rendimiento es una 
tasa de retorno razonable que se usa de referencia para evaluar proyectos de inversión financiera. 
Esta se utiliza como un criterio para aceptar o rechazar proyectos. Esta tasa de retorno debe ser 
superior a la de realizar una inversión segura pero poco riesgosa (como por ejemplo una inversión 
a plazo fijo en una entidad bancaria). Para el cálculo de la misma se utiliza la siguiente ecuación: 

 

(Ec. 23) 𝑇𝑀𝐴𝑅 = 𝐶𝑃𝐶𝐶 + 𝐹𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 𝑑𝑒 𝑟𝑖𝑒𝑠𝑔𝑜 + 𝑅𝑒𝑛𝑡𝑎𝑏𝑖𝑙𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑎𝑑𝑖𝑐𝑖𝑜𝑛𝑎𝑙 𝑑𝑒𝑠𝑒𝑎𝑑𝑎 

 

 Tasa interna de retorno (TIR): la tasa interna de retorno representa el porcentaje de retorno que 
una inversión tiene sobre la inversión inicial realizada. Se define como la tasa pagada sobre el 



38 
 

saldo no recuperado de una inversión, de forma que el saldo sea cero con respecto al interés del 
préstamo considerado. La TIR es la tasa que hace que el valor presente de una serie de flujo de 
efectivo sea igual a cero. Para que un proyecto sea catalogado como económicamente viable, la 
TIR debe ser igual o mayor que la TMAR. 

 

En general, se debe satisfacer la siguiente desigualdad para que un proyecto sea catalogado 
como económicamente viable: 

 

(Ec. 24) 𝑇𝐼𝑅 ≥ 𝑇𝑀𝐴𝑅 > 𝐶𝑃𝑃𝐶 

 

Para evaluar la rentabilidad de un proyecto, se puede calcular la TIR a partir de flujos netos de 
efectivo que ya tomen en cuenta la inflación, los pagos de capital y los intereses bancarios del 
préstamo. De esta forma, para que un proyecto sea catalogado como rentable utilizando el criterio 
de TIR, este indicador tiene que seguir la siguiente desigualdad: 

 

(Ec. 25) 𝑇𝐼𝑅 ≥ 𝑇𝑀𝐴𝑅 − 𝐶𝑃𝐶𝐶 

 

 Valor presente neto (VPN): el valor presente neto permite calcular el equivalente de dinero 
ajustado al valor actual que representan todos los flujos netos de efectivo de un proyecto. Todos 
los flujos de efectivo futuros se descuentan a unidades del presente, utilizando una tasa de 
rendimiento específica (se utiliza la TMAR). Si solo existe una alternativa, se justifica la inversión 
si el VPN es mayor o igual que cero. (Gitman, L; Zutter, C, 2012) 

 

 Costos indirectos de fabricación: los costos indirectos de fabricación son todos aquellos que 
involucran servicios auxiliares como el aire comprimido, la energía eléctrica y el suministro de 
agua. (Blank & Tarquin, 2012) 

 

 Periodo simple de recuperación de capital: el periodo simple de recuperación de capital permite 
determinar en cuánto tiempo se recupera la inversión inicial. Se define de la siguiente forma: 

 

(Ec. 26) 𝑃𝑒𝑟𝑖𝑜𝑑𝑜 𝑠𝑖𝑚𝑝𝑙𝑒 𝑑𝑒 𝑟𝑒𝑐𝑢𝑝𝑒𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛 𝑑𝑒 𝑐𝑎𝑝𝑖𝑡𝑎𝑙  (𝑎ñ𝑜𝑠) =
ூ௡௩௘௥௦௜ó௡ ூ௡௜௖௜௔௟

ோ௘௧௢௥௡௢ ௔௡௨௔௟
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I. Clasificación de los estudios económicos para la estimación de costos 
y rentabilidad de proyectos 

 

Para la estimación de la inversión inicial completa de una planta de producción de 
productos químicos, en la que hay involucrado procesamiento de sólidos y fluidos, se pueden 
utilizar los siguientes factores. Estos se multiplican por el monto total de equipos comprados ya 
entregados en planta, para obtener una estimación de diversos rubros necesarios en la instalación 
de una planta. 

 

Cuadro 9. Factores a considerar para estimar distintos rubros en la instalación de una planta de producción donde se 
procesan sólidos y fluidos. 

Detalles Factor 1 
(Mínimo) 

Factor 2 
(Máximo) 

Factor 
promedio 

Costo de los equipos 1 1 1 

Instalación de los equipos 0.39 0.43 0.41 
Tubería 0.3 0.39 0.345 
Instalación eléctrica 0.08 0.17 0.125 
Instrumentación 0.13 0.13 0.13 
Servicios de elaboración de planos de 
construcción y cálculos estructurales 

0.26 0.35 0.305 

Preparación del terreno 0.08 0.22 0.15 
Servicios auxiliares varios 0.48 0.55 0.515 
Total planta física 2.98 
Costos de campo 0.35 0.43 0.39 
Ingeniería 0.35 0.43 0.39 
Costos directos de planta 3.76 
Utilidad del contratista 0.09 0.17 0.13 
Contingencia 0.39 0.39 0.39 
Costo de capital fijo 4.28 

Fuente: (Leib, Et al, 2008). 

 

*Se le debe sumar el costo del terreno y de la construcción al costo de capital fijo para 
obtener la inversión inicial total. Estos factores son válidos para plantas que se construyen desde 
cero (no para extensiones de plantas ya existentes). Se debe tomar en consideración un factor de 
corrección para la instalación eléctrica y la instrumentación para considerar que todos los equipos 
estén aterrizados y sean adecuados para el procesamiento de sólidos y/o fluidos inflamables y/o 
explosivos (este valor es de 1.4 aproximadamente). 



40 
 

Según la guía internacional 18R-97 de la Asociación para el Avance de la Ingeniería de 
Costos (AACE, por sus siglas en inglés), la cual aplica para la estimación de costos de ingeniería, 
diseño y construcción de proyectos, se pueden catalogar las estimaciones de costos para la 
industria química industrial de cinco formas diferentes. En el Cuadro a continuación, se describen 
estos cinco tipos de estimaciones, incluyendo su aplicación, porcentaje de documentación 
desarrollada, rango de exactitud, términos equivalentes y clasificación según la norma ANSI 
correspondiente (la norma ANSI es menos detallada en su clasificación). 

 

 

 

Cuadro 10. Clasificación de las estimaciones de costos según la AACE, con variables descriptivas complementarias 
del tipo de estimación. 

Clasificación 
AACE 

Clasificación 
ANSI 

Aplicación Porcentaje de 
documentación 
desarrollada 

Mínimo de 
exactitud 
en la 
estimación 

Máximo de 
exactitud 
en la 
estimación 

Otros 
términos 
(algunos 
traducidos del 
inglés al 
español) 

5 Orden de 
magnitud 

Planeación 
estratégica 

0 a 2% -50 a -20% 30 a 100% Estimación 
gruesa 

4 Estudio de 
factibilidad 

1 a 15% -30 a -15% 20 a 50% Factibilidad, 
Prefactibilidad 

3 Presupuestario Elaboración 
de 
presupuesto 

10 a 40% -20 a 10% 10 a 30% Semi 
detallado, 
Presupuestado 

2 Definitivo Planeación 
general del 
proyecto  

30 a 75% -15 a -5% 5 a 20% Fase de 
ingeniería, 
Control 
detallado 

1 65 a 100% -10 a 3% 3 a 15% Detalle 
completo 

Fuente: (Gallerani, 2019). 
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V. ANTECEDENTES 

 

A. Estimación de la inversión inicial preliminar 

 

En la literatura existen ecuaciones que nos permiten hacer un cálculo preliminar a grandes 
rasgos el costo de capital de instalar una planta de producción de productos químicos. Se utiliza 
la siguiente ecuación: 

 

(Ec. 27) 𝐶2 = 𝐶1 ∗ ቀ
ொଶ

ொଵ
ቁ

௡
 

En donde: 

C2= costo de la planta de producción a dimensionar. 

C1= costo de la referencia de la planta de producción de la literatura. 

Q2=Capacidad de producción de la planta a dimensionar. 

Q1= Capacidad de producción de referencia de la planta de producción de la literatura. 

N= exponente utilizado para relación exponencial entre ambos costos de capital. 

 

En el caso del metanol, se presentan los siguientes parámetros. 

Cuadro 11. Parámetros de estimación de costo de capital para una planta de producción de metanol. 

Capacidad de 
producción de la planta  

(1000 tm/año) 

Costo aproximado 
(millones de dólares) 

Rango de aplicación 
comprobado 

(miles de toneladas 
métricas al año) 

Exponente n 

60 14.4 20-200 0.6 

Fuente: (Leib, et al, 2008). Estimación para un índice de Marshal y Swift de 1000.
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Sustituyendo valores en la anterior ecuación, se obtiene lo siguiente: 

𝐶2 = 14.4 ∗ ൬
285.12

60
൰

଴.଺

= 0.5814 𝑚𝑖𝑙𝑙𝑜𝑛𝑒𝑠 𝑑𝑒 𝑑ó𝑙𝑎𝑟𝑒𝑠 ∗ 

*Se utilizó la demanda anual de la empresa para la cual se lleva a cabo el presente análisis, para 
obtener un estimado inicial del costo de capital requerido para diseñar y montar una planta de 
producción de biometanol. 

Por su parte, es necesario ajustar los valores de la estimación obtenidos de la ecuación 23 
por la inflación y la ubicación geográfica de la planta. Para esto, se pueden utilizar los índices de 
Marshall y Swift, que permiten ajustar las estimaciones por la inflación. En este sentido, también 
es necesario tomar en cuenta que este ajuste por inflación corresponde a la de Estados Unidos, por 
lo que es necesario ajustar a la inflación de Guatemala. Se procede de la siguiente forma: 

 

(Ec. 28) 𝐶2𝑓 = 𝐶2 ∗
ூெௌ஺

ூெௌோ
∗ 𝐹𝑈 ∗

ூீ்

ூ௎ௌ஺
 

En donde: 

IMSA= índice de Marshall y Swift para el año actual. 

IMSR= índice de Marshall y Swift para el año de referencia. 

FU= factor de ubicación geográfica de la planta a instalar. 

IUSA= inflación promedio de Estados Unidos entre el año de referencia y el actual. 

IGT= inflación promedio de Guatemala entre el año de referencia y el actual. 

 

Sustituyendo valores en la anterior ecuación, se obtiene lo siguiente: 

 

𝐶2𝑓 = 0.5814 𝑚𝑖𝑙𝑙𝑜𝑛𝑒𝑠 𝑑𝑒 𝑑ó𝑙𝑎𝑟𝑒𝑠 ∗
2,171.6

1000
∗ 1.2 ∗

5.49

2.37
= 3.5035 𝑚𝑖𝑙𝑙𝑜𝑛𝑒𝑠 𝑑𝑒 𝑑ó𝑙𝑎𝑟𝑒𝑠 

 

Cuadro 12. Variables de interés para la estimación preliminar de inversión inicial.. 

IMSA IMSR FU para 
Centroamérica 

IUSA (año base 
1990 al 2020) 

IGT (año base 
1990 al 2020) 

1000 2171.6 1.2 2.37% 5.49% 
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Fuente: (Leib, et al, 2008). Estimación para un índice de Marshal y Swift de 1000. Las inflaciones fueron tomadas de 
las páginas de los bancos centrales de ambos países.  

 

B. Los residuos de palma africana como fuente de biomasa aprovechable 
en Guatemala 

 

La palma africana para la extracción de su aceite vegetal ha ganado popularidad en 
plantaciones de Guatemala, desde la década de los años ochenta. La motivación inicial para 
plantar palma africana en el país se dio debido a que existió una crisis en el mercado del café en 
el año 1965; no obstante, fue hasta la década mencionada que se formalizaron las primeras 
plantaciones en el municipio de La Gomera, Escuintla. Posteriormente, en la década de los años 
noventa su cultivo se extendió a los departamentos de Petén y San Marcos. Actualmente, su 
cultivo se encuentra mucho más extendido en el país, pero se concentra en los departamentos de 
San Marcos, Retalhuleu, Suchitepéquez, Escuintla, Izabal, Alta Verapaz, Quiché y Petén.  

La principal ventaja que presenta la palma africana por sobre otros cultivos aprovechables 
para la fabricación de aceite vegetal es que tiene los mejores rendimientos por hectárea. A nivel 
mundial, tiene la cuarta mayor área de cultivo para plantaciones de extracción de aceite vegetal; 
sin embargo, representa la mayor fuente de aceite vegetal. Numéricamente, se puede establecer 
que el cultivo de palma africana abarca a nivel mundial solamente el 10% de la tierra cultivada 
para aceites vegetales, pero produce el 35% de los mismos. A continuación, se presenta un Cuadro 
que compara el área de tierras cultivadas para la producción de aceite vegetal, con respecto a su 
producción. 

Cuadro 13. Superficie de tierra cultivada de diferentes fuentes de aceite vegetal con sus respectivas producciones y 
rendimientos. 

Cultivo Superficie cultivada 
(millones de 
hectáreas) 

Producción 
(toneladas métricas 
de aceite vegetal 
producidas) 

Rendimiento 
promedio  

Palma africana 19.00 65.00 0.26 

Girasol 26.00 18.00 1.25 

Canola 38.00 28.00 1.43 

Soya 121.00 54.00 2.00 

Fuente: (Grepalma, 2021). 

Actualmente, la palma africana tiene un cultivo de alrededor de 182,958 hectáreas en Guatemala. 
El mismo ha crecido aceleradamente ya que para el año 2013, solamente se contaba con 115,001 
hectáreas. (INE, 2020) 
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C. El raquis de palma africana como fuente de carbono para la 
producción de biometanol 

 

En estudios anteriores se ha investigado la factibilidad de utilizar residuos de palma 
africana para fabricar gas de síntesis. En comparación a la producción de gas de síntesis respecto 
a otras fuentes de biomasa como el maíz y el sorgo, la palma africana tuvo los mejores 
rendimientos y condiciones de proceso más similares a las utilizadas en las plantas de producción 
de metanol que actualmente operan con materias primas convencionales. Para la gasificación de 
compuestos de biomasa, se recomienda una presión de operación de 1 atm y temperaturas de entre 
750 y 1,000 °C. 

(Karittha, et al, 2020) 

La composición elemental de los distintos subproductos del procesamiento de palma 
africana para la obtención de aceite vegetal se presenta a continuación. 

Cuadro 14. Análisis próximo y elemental en base seca correspondiente de los diferentes subproductos del 
procesamiento de palma africana. 

Subproducto Carbono (% 
m/m) 

Hidrógeno 
(% m/m) 

Nitrógeno 
(% m/m) 

Azufre (% 
m/m) 

Oxígeno (% 
m/m) 

Fibra 50.3 7.07 0.42 0.63 36.3 
Cuesco 53.8 7.2 0 0.51 36.3 
Raquis 48.8 7.33 0 0.68 36.3 

Fuente: (Bula y Cujía, 2010). 

La literatura consultada también afirma que la obtención de combustibles de segunda 
generación a partir de los subproductos de biomasa es una estrategia de producción prometedora. 
En específico, la producción de gas de síntesis con las condiciones adecuadas para la fabricación 
de metanol empleando gasificadores de lecho fluidizado y oxígeno y vapor de agua como 
oxidantes es una tecnología adecuada. Se recomienda el uso de gasificadores de lecho fluidizado 
ya que presentan mucho mejor transferencia de masa y de calor, y mejores rendimientos que los 
otros dos tipos de gasificadores. Asimismo, vale la pena mencionar que los gasificadores por flujo 
de arrastre son utilizados principalmente para la gasificación de carbón; su uso para la biomasa es 
poco común ya que requieren tamaños de partícula muy finos (de entre 80 y 100 micrómetros). 
En este sentido, los reactores de lecho fluidizado para gasificación gozan de mucha aplicación 
para producción a gran escala por parámetros de costos de operación y facilidad en el 
escalamiento.  

(Bula y Cujía, 2010) 

D. Economía de escala en la producción de metanol 

A diferencia del alcohol etílico, el metanol presenta altos montos de inversión inicial para 
el montaje de una planta de producción. La literatura consultada establece una producción anual 
de alrededor 300,000 toneladas métricas de metanol a partir de biomasa para que el proyecto tenga 
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rentabilidad. Esta referencia, es de la década de los años ochenta y hace referencia a países 
industrializados con poco acceso a fuente de biomasa desaprovechadas y de bajo costo. Desde esa 
década, la tecnología para la fabricación ha evolucionado y requiere condiciones de reacción 
menos severas.  

(Kristoferson y Bokalders, 1986) 

E. Rendimiento de empresas productoras de metanol con estados 
financieros públicos 

Se consultaron dos empresas que actualmente cotizan en bolsa de valores, y que tienen 
sus estados financieros publicados en la web. A continuación, se presentan sus ingresos, costos 
operativos y ganancia bruta del 2017 al 2020. 

Cuadro 15. Rendimiento financiero de dos grandes productores de metanol que actualmente cotizan en la bolsa. 

Empresa 2017 2018 2019 2020 
Methanex 
Corp.  

Ingresos= 
$3,060,642 

Costo 
operativo=$2,011,
802 

Ganancia bruta= 
$1,048,840 

Margen bruto 
sobre precio de 
venta=34.27% 

Ingresos= 
$3,931,847 

Costo 
operativo=$2,590,
808 

Ganancia bruta= 
$1,341,039 

Margen bruto 
sobre precio de 
venta=34.11% 

Ingresos= 
$3,283,514 

Costo 
operativo=$2,503,
677 

Ganancia bruta= 
$779,837 

Margen bruto 
sobre precio de 
venta=23.75% 

Ingresos= 
$2,649,963 

Costo 
operativo=$2,034,
022 

Ganancia bruta= 
$615,941 

Margen bruto 
sobre precio de 
venta=23.24% 

Methanol 
Chemical 
Company 

Ingresos= 
$683,215 

Costo 
operativo=$550,15
5 

Ganancia bruta= 
$133,060 

Margen bruto 
sobre precio de 
venta=19.48% 

Ingresos= 
$701,613 

Costo 
operativo=$506,04
1 

Ganancia bruta= 
$195,571 

Margen bruto 
sobre precio de 
venta=27.87% 

Ingresos= 
$527,240 

Costo 
operativo=$467,78
1 

Ganancia bruta= 
$59,459 

Margen bruto 
sobre precio de 
venta=11.28% 

Ingresos= 
$495,706 

 Costo 
operativo=$477,78
3 

Ganancia bruta= 
$17,926 

Margen bruto 
sobre precio de 
venta=3.62% 

Fuente: (Yahoo Finanzas, 2021). 

 

 



46 
 

Cuadro 16. Promedio de margen bruto sobre precio de venta del 2017 al 2020 para dos grandes productores que 
actualmente cotizan en la bolsa. 

Empresa Promedio margen bruto sobre precio de venta (2017 al 2020) 

Methanex Corporation  28.83% 

Methanol Chemical 
Company 

15.56% 

Fuente: (Yahoo Finanzas, 2021). 

F. Metodología teórica y experimental para el dimensionamiento de 
gasificadores de lecho fluidizado 

En la siguiente Figura, se presenta un algoritmo utilizado en trabajos previos para el 
dimensionamiento de gasificadores de lecho fluidizado en Colombia y Brasil.  

Figura 5. Metodología validada experimentalmente para el diseño de gasificadores de lecho fluidizado. 

Fuente: obtenido del trabajo de graduación del Ing. Mecánico Industrial Estremadoyro de Perú. 
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En donde: 

 

Qvbmax=capacidad volumétrica máxima del gasificador  

Tml=temperatura media del lecho  

Vsg= velocidad superficial del gas de fluidización  

Ed = demanda de energía del proceso  

PCIg = poder calorífico inferior del gas  

Emg = eficiencia media del gasificador  

FA = factor de aire 

PCS𝑠c = poder calorífico superior del combustible en base seca 

 

(Estremadoyro, 2015) 

Esta metodología ha sido validada experimentalmente para el dimensionamiento de estos 
reactores con anterioridad y requiere del cálculo previo de la velocidad mínima de fluidización 
del lecho de biomasa. El cálculo de la velocidad mínima de fluidización será llevado a cabo 
utilizando la siguiente ecuación: 

 

(Ec. 29) 𝑈௠௙
ଶ =

ௗ௣൫ఘ೛ିఘ೒൯∗௚

ଶସ.ହఘ೒
 

 

Se tomará para el dimensionamiento de este reactor, la densidad del raquis de la palma 
africana como el valor de 1.1 g/mL, de acuerdo con un estudio realizado en Ecuador. 

(Mejía, 2012) 
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G. Cinéticas de reacción involucradas en la síntesis de metanol: 

Se van a utilizar para el presente trabajo de graduación las cinéticas de reacción 
propuestas por Buscche y Froment, pues las mismas demostraron ser confiables para presiones de 
hasta 51 bar y para temperaturas de entre 180 y 280°C. Asimismo, estas cinéticas toman en 
consideración las tres reacciones que se dan dentro del PFR a mayor detalle y a través de varias 
constantes: de equilibrio y varias de adsorción. A continuación, se detallan las ecuaciones que 
describen el ritmo de reacción para la formación de metanol y de agua: 

 

(Ec. 30) 𝑟𝑀𝑒𝑡𝑂𝐻 =
௞ெ௘௧ைு[(௉஼ைଶ௉ுଶ)ି(ଵ/௄௣ெ௘௧ைு)(௉ெ௘௧ைு௉ுଶை/௉ு మ )]

(ଵା௄௔(௉ுଶை/௉ுଶ)ା௄௕√௉ு ା௄௖௉ு )య  

 

(Ec. 31) 𝑟𝑅𝑊𝐺𝑆 =
௞ோீௐௌ[(௉஼ைଶ)ି(ଵ/௄௣ோௐீௌ)(௉஼ை௉ுଶை/௉ுଶ )]

(ଵା௄௔(௉ுଶை/௉ுଶ)ା௄௕√௉ுଶା௄௖௉ுଶை)
 

 

En las ecuaciones anteriores, las variables hacen referencia a los siguiente: 

 

rN= ritmo de reacción en mol/(kg cat*s) 

Kn=factor cinético en kmol/(kg cat*s*bar) 

Pn=presión parcial (bar) 

Kpn=constantes de equilibrio  

Ka,Kb y Kc=constantes de adsorción (bar^n) 

(Lücking, 2017) 

 

La forma de cálculo de cada una de las constantes de las ecuaciones 25 y 26 se presenta a 
continuación: 

(Ec. 32) ka = 3453.38 

 

(Ec. 33) 𝑘𝑏 = 0.499 ∗ 𝐸𝑋𝑃 ቀ
ଵ଻ଵଽ଻

்∗ோ
ቁ 
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(Ec. 34) 𝑘𝑐 = 6.62𝐸 − 11 ∗ 𝐸𝑋𝑃 ቀ
ଵଶସଵଵଽ

்∗ோ
ቁ 

 

(Ec. 35) 𝑘𝑀𝑒𝑂𝐻 = 1.07 ∗ 𝐸𝑋𝑃 ቀ
ଷ଺଺ଽ଺

்∗ோ
ቁ 

 

(Ec. 36) 𝑘𝑅𝑊𝐺𝑆 = 1.22 ∗ 𝐸𝑋𝑃 ቀ−
ଽସ଻଺ହ

்∗ோ
ቁ 

 

(Ec. 37) 𝐾𝑝𝑀𝑒𝑂𝐻 = 10
యబలల

೅
ିଵ଴.ହଽଶ 

 

(Ec. 38) 𝐾𝑝𝑅𝑊𝐺𝑆 = 10ି
మబళయ

೅
ାଶ.଴ଶଽ 

 

*En donde para todas las anteriores ecuaciones, T es la temperatura de operación del reactor en 
Kelvin y R la constante cinética de los gases (8.134 J/mol*K). 

 

Figura 6. Concentración molar respecto a la distancia axial reducida de la cinética utilizada. 

 

 

Fuente: (Lücking, 2017) 
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H. Reactor isotérmico para metanol diseñado con anterioridad 

Se consultó un artículo científico que diseña un reactor isotérmico PFR para la síntesis de 
metanol. A continuación, se pueden encontrar las características principales del mismo: 

Cuadro 17. Características del reactor PFR isotérmico para producción de metanol consultado en la literatura. 

Característica Valor 
Volumen  14.2503 m3 
Flujo volumétrico de entrada (gas de síntesis) 3,835.4 m3/h 
Temperatura de operación 225 °C 
Presión de operación 69.7 Bar 
Flujo de agua para enfriamiento continuo 16.57 m3/h 

(Chen, et al, 2011) 

I. Catalizadores usualmente usados en la reacción 

Inicialmente se utilizaban catalizadores para la síntesis de metanol de Óxido de Cromo 
(III) y Óxido de Zinc. No obstante, los mismos están en desuso desde la década del 1980 pues se 
descubrió que utilizando catalizadores de Cobre, Óxido de Zinc y Óxido de Aluminio se alcanzan 
iguales o mayores rendimientos, pero operando a presiones bastante más bajas. Esto trae consigo 
menos costos operativos y mayor seguridad en la operación del reactor.  (Bussche, K., & Froment, 
1996)  

Este catalizador tiene una vida útil de alrededor de 3 años de operación continua. Existen 
bastantes proveedores, entre ellos: IFP, Süd Chemie, Shell, ICI, Du Pont, United Catalysts y 
Haldor Topsøe.  

Cuadro 18. Características de los catalizadores ofrecidos por las empresas mencionadas previamente. 

Empresa fabricante Componente Fracción molar (%) 
 

IFP 

Cobre 25-80 
Zinc 10-50 
Aluminio 4-25 

 

Süd Chemie 

Cobre 65-75 
Zinc 18-23 
Aluminio 8-12 

 

Shell 

Cobre 71 
Zinc 24 
Óxido de tierras raras 5 

 

ICI 

Cobre 61 
Zinc 30 
Aluminio 9 

 

Du Pont 

Cobre 20 
Zinc 19 
Aluminio 31 
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Empresa fabricante Componente Fracción molar (%) 
 

United Catalysts 

Cobre 62 
Zinc 21 
Aluminio 17 

 

Haldor Topsøe 

Cobre 37 
Zinc 15 
Aluminio 48 

Fuente: (Ullman, 2012). 

Para la síntesis de metanol, se obtiene el mejor rendimiento utilizando concentraciones de entrada 
cuyo número estequiométrico sea igual que 2.1. A continuación, se define esta variable. 

(Ec. 39) 𝑁ú𝑚𝑒𝑟𝑜 𝑒𝑠𝑡𝑒𝑞𝑢𝑖𝑜𝑚é𝑡𝑟𝑖𝑐𝑜 =
[ுమ]ି[஼ைమ]

[஼ை]ା[஼ைమ]
 

 

*Las concentraciones de la anterior ecuación se deben ingresar en fracción volumétrica. 

J. Rutas sintéticas alternativas: 
1. Destilación destructiva de la madera: 

Del año 1830 al año 1923 el metanol era comúnmente conocido como alcohol de madera. 
El mismo se producía por medio de una destilación destructiva de la madera triturada en ausencia 
de aire, y a temperaturas de hasta 400°C. No obstante, desde el año 1913, importantes empresas 
como BASF produjeron metanol a partir de monóxido de carbono utilizando diversos 
catalizadores. Inicialmente, se utilizó un catalizador de hierro como parte del proceso productivo 
de amonio. Posteriormente (en el año 1923), se usó un catalizador de óxido de zinc y óxido de 
cromo que permitió trabajar con mayor productividad. 

2. Dióxido de carbono a metanol: 

Esta metodología consiste en convertir el dióxido de carbono proveniente de diversos 
procesos industriales (como las fermentaciones alcohólicas y las combustiones) en metanol, al 
hacerlo reaccionar con hidrógeno proveniente de otro proceso productivo en presencia de un 
catalizador adecuado. Esta metodología ha sido investigada desde el 1990; no obstante, no se ha 
logrado escalar el proceso de manera rentable.  

Vale la pena tomar en cuenta que se está buscando encontrar un sistema de producción 
que permita disminuir costos, para así disminuir el impacto ambiental negativo que están teniendo 
actualmente los procesos que emiten dióxido de carbono en grandes cantidades a la atmósfera. 
Para que este proceso pueda representar un impacto ambiental positivo realmente, es necesario 
que el hidrógeno sea producido de fuentes renovables. 

3. Síntesis de metanol de fase líquida: 

En este proceso se produce metanol al hacer reaccionar monóxido de carbono en un medio 
líquido (en la mayoría de los casos metanol). Al utilizar las condiciones de reacción  y los 
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catalizadores adecuados (con componentes alcalinos) se pueden obtener productividades de hasta 
1.3 kg/(kgcat*h). En este proceso, se lleva a cabo un mecanismo de reacción en el que se oxida el 
metanol para formar un éster metílico. Posteriormente, el mismo se hidrogena para formar el 
metanol y otro alcohol más grande. Sin embargo, el problema principal que presenta esta ruta de 
síntesis es que el catalizador se desactiva demasiado rápido en comparación de la ruta sintética a 
partir de gas de síntesis. 

4. Oxidación directa del metano: 

La reacción que a simple vista parece ser la más sencilla, es la oxidación directa del 
metano para la formación de metanol. Aunque la reacción tenga está apariencia, su cinética no se 
ve favorecida termodinámicamente. Los catalizadores disponibles para su aplicación, que son 
fabricados con hierro, molibdeno o rodio, no proveen rendimientos ni selectividades llamativos. 
Existe investigación sobre el uso de un catalizador covalente basado en triazinas, que al ser 
utilizado con ácido sulfúrico como medio, ha brindado a nivel de laboratorio mejores 
rendimientos. 

 

(Ullman, 2012) 
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VI. METODOLOGÍA 

 

A. Elaboración de la revisión bibliográfica 

 

Se investigaron las operaciones unitarias que involucra la fabricación de gas de síntesis: 
molienda, trituración, pirólisis, combustión parcial, separación por medio de un ciclón y su 
posterior conversión a biometanol. Se consultaron diversas fuentes de consulta (artículos 
científicos, libros y sitios web de confianza) de las diferentes formas de obtener gas de síntesis y 
convertirlo a biometanol. También, se investigaron las fuentes de biomasa probadas para este fin.  

 

i. Investigar los principales usos del metanol tanto como solvente como biocombustible a nivel 
regional. Se utilizaron una serie de cotizaciones también disponibles en el departamento de 
compras de la empresa fabricante de combustible en gel, para determinar el precio promedio por 
mayor del metanol en Guatemala. 

 

ii. En este paso, se definió la forma de operación de la planta (continua o por lotes), y los tipos de 
reactores para llevar a cabo las reacciones involucradas (de las cuales es necesario saber sus 
constantes de reacción). 

 

iii. Asimismo, se encontró la cinética utilizada para el diseño del reactor PFR de síntesis del alcohol 
metílico. Esta se puede consultar en la sección F del capítulo de Antecedentes. 

 

iv. Por su parte, se investigaron las reacciones involucradas en el gasficador. Estas se pueden 
consultar en la sección E del Marco Teórico. Para obtener las condiciones de reacción apropiadas 
para la síntesis del alcohol, se consultaron varios artículos científicos. 

 

v. Se consultaron otras fuentes bibliográficas para comprender los criterios de selección de equipo 
de todas las demás operaciones unitarias en el proceso. Estas se pueden consultar en la sección 
del Marco Teórico. 
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B. Dimensionamiento de los equipos principales del proceso de producción de 
biometanol 

 

Se dimensionaron y/o diseñaron los equipos involucrados en el proceso de producción de 
biometanol. Aquellos equipos que solamente requieran definir las variables y/o parámetros de 
operación principales fueron dimensionados; este tipo de equipo suele tener un diseño de catálogo 
por parte del fabricante por lo que no se puede llevar a cabo un diseño a profundidad como tal. 
Por su parte, algunos equipos sí requieren de la definición de los parámetros principales de 
operación y del cálculo de las medidas apropiadas para los requerimientos del proceso de 
producción. Para todos los cálculos se utilizaron hojas de cálculo del programa Excel 2016. 

 

En primer lugar, se fijó la base de cálculo de producción para poder llevar a cabo los 
balances de masa y energía correspondientes al proceso. Esta se calculó empleando la ecuación 
(40), de los cálculos de muestra. Para definir el volumen mensual, se consultó a la empresa cuál 
era su demanda mensual promedio del solvente. 

 

 Dimensionamiento del reactor PFR de síntesis de metanol: 

 

El diseño del reactor PFR fue llevado a cabo de primero, para poder obtener la base de 
cálculo de gas de síntesis necesario en la entrada del mismo, para poder producir la cantidad de 
metanol requerida por la empresa. Para el diseño del reactor PFR se siguieron los siguientes pasos 
generales:  

 

i. Utilizar la cinética de reacción de síntesis de metanol, para obtener las concentraciones con 
respecto al tiempo. Para lograrlo se utilizó el software Berkeley Madonna, versión 10.2.1. El 
primer paso en la utilización del programa, es definir el método de aproximación; para esta 
aplicación se definió (en la esquina superior izquierda) el método RK4. Posteriormente, se ingresó 
el código que se puede consultar en el Cuadro 36 de la sección de datos originales. Como se puede 
notar, para tener mayor trazabilidad de los posibles errores que el código pudiera llegar a tener, 
se ingresaron las ecuaciones 30 y 31 al código, separando su numerador y su denominador. 
Asimismo, se fijaron las condiciones de operación (temperatura y presión) de acuerdo a las 
condiciones de operación utilizadas para el diseño de este equipo (las cuales se pueden consultar 
en el Cuadro 17 de la sección de Antecedentes. 

 

ii. La interfaz del programa requiere que se ingresen los siguientes parámetros de operación: 
cinéticas de operación, condiciones de operación, definición de las constantes que se encuentran 
dentro de las cinéticas ingresadas, definición de las concentraciones iniciales de cada compuesto; 
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y la definición de la variación de las concentraciones de cada compuesto (de acuerdo a las 
cinéticas utilizadas). Además, se definió el valor de la constante R de los gases (involucrada en el 
cálculo de las constantes); para definirla adecuadamente se llevó a cabo un análisis dimensional 
respecto a las unidades de temperatura ingresadas. Ya que se definió la temperatura en Kelvin, se 
ingresó esta constante con el valor de 8.314 J/mol*K). 

 

iii. Para definir la forma en que varían las concentraciones, es necesario consultar las reacciones a) y 
c) involucradas en la síntesis de metanol (se pueden consultar en la sección A del Marco teórico). 
Se fijaron las variaciones de cada compuesto, de acuerdo a los coeficientes estequiométricos de 
cada uno, y si en la reacción el componente analizado era un reactivo o un producto. Si el 
componente es un reactivo, su concentración disminuye de acuerdo con la cinética (caso contrario 
para los productos). Todos los compuestos fueron multiplicados por 1 o -1, a excepción del 
hidrógeno (que tuvo que ser multiplicado por 3, pues en la reacción 3 se consumen 3 moles de 
hidrógeno por mol de metanol formado. Si algún compuesto estaba involucrado en las dos 
reacciones de forma simultánea, se define el número por el que se multiplica dependiendo de si 
es un reactivo o un producto en cada reacción, y se suman. Por ejemplo, el hidrógeno se definió 
como -3RXN1-RXN2 ya que en ambas reacciones es un reactivo, pero en la reacción a) se 
consumen 3 moles de hidrógeno por mol de producto producido, y en la reacción b) solo se 
consume un mol de hidrógeno por mol de producto producido. 

 

iv. Se corrió el programa, con el botón Run de la parte superior de la interfaz del Software. Se dio 
doble click en la gráfica para colocar todas las concentraciones de los compuestos involucrados 
en la reacciones paralelas, en el eje izquierdo de la gráfica. Lo anterior se hizo desmarcando todas 
las casillas de Right Axis. Además, se añadieron los valores de RXN1 y RXN2 para poder obtener 
la velocidad de cada reacción instantánea. No se tomó en cuenta la concentración de hidrógeno 
para la gráfica ya que en la Figura 6, no se colocó. Posteriormente, se verificó que la tendencia 
observable en la gráfica desplegada por el programa tuviera la misma forma que la gráfica de la 
misma Figura, de la sección de Antecedentes. Se llevaron a cabo varias iteraciones, ya que al 
comienzo las curvas no tenían la misma tendencia. Para poder corregir, se revisaron por separado 
los valores que tenían los numeradores y los denominadores de ambas cinéticas dándole doble 
click a la gráfica y eligiendo las variables a revisar para que el programa desplegara sus valores. 
Tras haberlas elegido, se volvió a presionar el botón Run y se pinchó el botón table. De esta forma, 
se pudo determinar qué valores tendían a cero o a infinito para proceder a hacer las correcciones 
necesarias. 

 

v. Al hacer las correcciones anteriores y poder verificar que la gráfica tuviera la misma tendencia, 
se presionó el botón table para poder obtener los datos instantáneos de concentración de diferentes 
compuestos respecto al tiempo. Luego, se presionó el botón File de la esquina superior izquierda. 
En el menú desplegado, se pinchó el botón Save table. De este modo, se pudo guardar el archivo 
CSV de las concentraciones respecto al tiempo. 
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vi. Después, se procedió a abrir el archivo CSV en el programa Microsoft Excel versión 2016. 
Utilizando los valores instantáneos de la presión parcial de cada uno de los compuestos, se calculó 
la fracción molar de los mismos. Para este cálculo se asumió idealidad en el comportamiento de 
los compuestos gaseosos. Posteriormente, se configuró una columna para el cálculo de la 
velocidad global de reacción. Esto se llevó a cabo dividiendo la resta de las concentraciones 
instantáneas de metanol dentro del diferencial de tiempo dentro de ambas mediciones.  

 

vii. Con el valor de la velocidad de reacción, se llevaron a cabo cálculos posteriores para obtener el 
valor del eje Y (1 dividido dentro de la velocidad de reacción global). Para obtener el valor del 
peso-tiempo, se realizó una integración gráfica de la Figura 35, de la sección de datos intermedios. 
Para obtener este valor se utilizó la ecuación (46) de los Cálculos de Muestra. 

 

viii. Tras haber obtenido el peso-tiempo, se procedió a calcular la masa de catalizador necesaria 
multiplicándolo por el flujo volumétrico de entrada al reactor. Este flujo volumétrico de entrada 
se obtuvo utilizando la ecuación número (45) de la sección de Cálculos de muestra. 

 

ix. Por último, se calculó el volumen del reactor necesario utilizando la ecuación número (50) de la 
sección de Cálculos de muestra. Se utilizó la densidad de catalizador, brindada por el proveedor 
consultado. Esta densidad sí toma en cuenta los intersticios; es decir, es una densidad aireada. Se 
determinaron las medidas de largo y diámetro del reactor empleando las ecuaciones (51) y (52) 
de la sección de Cálculos de muestra.  

 

x. Para obtener el requerimiento de enfriamiento para la operación isotérmica del reactor, se 
utilizaron los valores instantáneos de las velocidades de cada una de las reacciones. Luego, se 
usaron las ecuaciones (57) y (58) para obtener el calor promedio generado por cada reacción. 
Empleando la ecuación (59) se obtuvo el calor total a retirar por medio de un fluido de servicio 
para enfriamiento continuo. 

 

xi. Utilizando las ecuaciones (61), (62) y (63), se calculó el flujo másico de agua requerido entrando 
a 25°C y saliendo a 80°C para poder operar de forma isotérmica. 
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 Dimensionamiento del compresor: 

 

i. Para poder dimensionar el compresor adecuadamente, fue necesario determinar la razón de 
compresión requerida para el proceso. Se tomaron en consideración tres fuentes distintas de 
cambio de presión: caída de presión por el lecho fijo de catalizador, caída de presión por el cambio 
en el número de moles y la presión de operación requerida por el reactor PFR respecto a la presión 
de entrada. Estos cálculos se llevaron a cabo utilizando las ecuaciones (65) y (66).  

 

ii. Por último, se utilizó la ecuación (67) para poder determinar la potencia de salida necesaria para 
la operación del compresor, en esta se calcula la razón de compresión como el cociente de la 
presión de salida y la de entrada al compresor. Se eligió un compresor isotérmico, ya que por la 
elevada razón de compresión se necesita operar con enfriamiento continuo. Se optó por un 
compresor de diafragma de acuerdo a las conversaciones preliminares que se sostuvieron con 
posibles proveedores. 

 

 Dimensionamiento del ciclón para la eliminación de polvos: 

i. Se utilizó la ecuación (68) de los cálculos de muestra para poder obtener el diámetro tangencial 
de entrada al ciclón. Posteriormente, de acuerdo al criterio de diámetro de los polvos a separar de 
la corriente de salida de gas de síntesis proveniente del gasificador, se eligió un ciclón de alta 
eficiencia para poder separar partículas con un diámetro de alrededor de 5 micrómetros. Se 
dimensionó el equipo de acuerdo al flujo volumétrico máximo producido por el gasificador, según 
las propiedades del equipo cotizado. 

 

ii. Utilizando las proporciones de las medidas correspondientes al tipo de ciclón elegido (las cuales 
se pueden consultar en el Marco Teórico), se calcularon todas las demás medidas 
correspondientes. 

 

 Dimensionamiento del gasificador: 

 

i. A partir de la base de cálculo de flujo total molar de entrada de gas de síntesis al PFR, se procedió 
a calcular el flujo molar de cada uno de los compuestos de entrada al reactor PFR. Esto se realizó 
por medio de la ecuación (69). 
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ii. Posteriormente, se calculó el flujo másico de cada uno de los compuestos utilizando su peso 
molecular (por medio de la ecuación 70). De esta forma, se pudo obtener el flujo másico total de 
entrada al PFR (se utilizó la ecuación (71)).  

 

iii. Se procedió a calcular la formula molecular aproximada de la biomasa utilizada, y el peso 
molecular aproximado correspondiente. Para esto, se utilizaron las composiciones elementales 
disponibles en el Cuadro 14 de la sección de Antecedentes, y las ecuaciones (70), (72), (73) y 
(74).  

 

iv. Posteriormente, se empleó la ecuación (77) para obtener la demanda estequiométrica de oxígeno, 
y la (78) para poder calcular la demandad de oxígeno al arranque del proceso de producción. Se 
utilizó una razón de equivalencia de 0.2, de acuerdo a la información disponible en la sección de 
Fabricación de gas de síntesis del Marco Teórico. 

 

v. Se determinaron los flujos de entrada al gasificador restantes, por medio de balances de masa 
estipulados en la sección de Cálculos de muestra (ecuaciones (80) y (81)). En la ecuación (81) se 
ejemplifica cómo se calculó el flujo de ceniza; como se puede observar, se fue necesario 
determinar la relación másica de cenizas y biomasa base seca, ya que la base de cálculo obtenida 
en el paso viii. es del gas de síntesis en la entrada del PFR. Este valor corresponde al gas de síntesis 
después de haberle retirado polvos, cenizas y ácido sulfhídrico.  

 

vi. En este sentido, el flujo de vapor de agua requerido se llevó a cabo utilizando el flujo de biomasa 
total y la razón másica de moderador apropiada para el proceso de producción. Esto se realizó 
utilizando la ecuación (82). 

 

vii. Se eligieron condiciones de operación de que operando en gasificador a 1 atm y 800°C (acorde a 
la investigación realizada), se obtendrían las concentraciones hidrógeno, monóxido de carbono, 
dióxido de carbono y metano, óptimas para la generación de metanol en el reactor PFR. 
Empleando las ecuaciones (83) y (84) se pudo calcular el número estequiométrico, ecuación (39). 
Los valores ingresados a las ecuaciones (83) y (84) fueron obtenidos de las corridas de simulación, 
del modelo desarrollado posteriormente. 

 

viii. Para el dimensionamiento del equipo (diámetro, altura y volumen) se utilizó la Figura 5 de la 
sección de Antecedentes, y el Cálculo 18 de la sección de Cálculos de Muestra.  
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 Dimensionamiento de la trituradora de biomasa: 

 

i. Utilizando la ecuación (6) del Marco Teórico, se obtuvo la potencia de salida necesaria por 
tonelada corta de alimentación alimenta, para la trituradora. Se utilizó un índice de bond 
correspondiente a un compuesto con dureza similar a la biomasa a triturar (ya que no se encontró 
un valor correspondiente al raquis de palma africana).  

 

ii. Luego, se empleó la ecuación (86) para obtener la potencia de salida del triturador total, 
considerando el flujo másico de biomasa alimentada.  

 

iii. Utilizando los criterios de selección de trituradoras (disponibles en la sección de Trituración, del 
Marco Teórico), se optó por una trituradora de impacto. Esto se eligió tomando en cuenta los 
diámetros de entrada y de salida requeridos para alimentar apropiadamente el gasificador. 

 

iv. Tomando como referencia la suavidad de la biomasa elegida (acorde a las muestras recibidas) se 
procedió a determinar que el uso de una chipeadora sería adecuado para esta aplicación. 

 

 

 Diseño de la torre de absorción: 

 

 

i. El primer paso, fue graficar la curva de equilibrio del sistema de ácido sulfhídrico y agua. Se 
graficó utilizando las fracciones libres de soluto en la fase líquida y en la gaseosa utilizando las 
ecuaciones (87) a (91). 

 

ii. Utilizando el método gráfico de la curva de equilibrio y la ecuación (92), se procedió a determinar 
la curva con menor pendiente que interceptara la curva de equilibrio, teniendo fijas las 
concentraciones de entrada de ambas fases y la de salida de la fase gaseosa. 

 

iii. Posteriormente, se obtuvieron los flujos mínimos y de operación de agua necesario (utilizando las 
ecuaciones (92) y (93)). 
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iv. Se llevó a cabo la determinación del área de sección transversal y el diámetro del lecho empacado 
de la torre de absorción, utilizando el cálculo 12 de la sección de Cálculos de Muestra. Se consultó 
el gráfico de Eckert, con una caída de presión de 400 Pa/m, para obtener el flux de gas requerido 
para tener esta caída. 

 

v. Para obtener los coeficientes globales de transferencia de masa de la torre de absorción, se 
procedió acorde a los pasos estipulados en el cálculo 13 de la sección de Cálculos de muestra. Se 
optó por anillos de Rasching de cerámica con un diámetro de ¾ de pulgada. Todas las propiedades 
del empaque utilizado, fueron consultadas en las tablas 6.4 y 6.5 del libro Operaciones de 
Transferencia de Masa de Treybal, y pueden ser consultados en los Cuadros 45 y 46  de la sección 
de Datos Originales. En caso de que alguna variable solo tuviera registros para anillos de 0.5 y 
1.0 pulgadas (pero no para ¾) se procedió a llevar a cabo promedios (interpolaciones lineales) de 
los datos. 

 

vi. Posteriormente, se llevó a cabo la determinación de la altura de las unidades de transferencia de 
masa utilizando las ecuaciones (113), (114) y (115), del cálculo 14 de la sección de Cálculos de 
Muestra. Se calculó utilizando el software Excel 2016 la pendiente de la curva de equilibrio 
utilizando la fórmula PENDIENTE. 

 

vii. Por último, se calculó el número de unidades de transferencia de masa y la altura de la torre acorde 
a la estipulado en el cálculo 15 de la sección de Cálculos de Muestra. Se utilizó la ecuación (116) 
para el cálculo de las unidades de transferencia de masa ya que es una concentración baja de ácido 
sulfhídrico en el gas de síntesis a lavar. 

 

 Dimensionamiento de los intercambiadores de calor involucrados en el proceso: 

 

i. Por medio de las ecuaciones estipuladas en el cálculo 16 de la sección de Cálculos de muestra, se 
llevó a cabo el dimensionamiento de los tres intercambiadores involucrados en el proceso. Se 
utilizaron los coeficientes para el cálculo de calores específicos y calores latentes de los diferentes 
compuestos que se pueden consultar en los Cuadros 37, 54 y 55 de la sección de Datos originales. 

 

ii. Como se puede observar en la ecuación (123), se llevó a cabo el cálculo de la media logarítmica 
sin corrección ya que los intercambiadores diseñados son de tubos concéntricos, y no tienen pasos. 
Además, no se consideró para estos cálculos que el coeficiente de transferencia de calor variara. 
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iii. Se investigaron en la literatura los rangos promedios de los coeficientes globales de transferencia 
de calor para intercambiadores de calor con las aplicaciones requeridas en el proceso. Para 
asegurar que el área de transferencia de calor fuera suficiente, se optó por tomar los valores 
mínimos de los rangos investigados. 

 

iv. Por último, para calcular el diámetro externo de la tubería interna requerido para, se utilizó la 
función BUSCAR OBJETIVO de Excel, variando la celda de la relación L/D y poniendo como 
objetivo los diámetros de tubería externa dimensionados en el cálculo de los diámetros y chapas 
adecuados para el proceso. 

 

 

 Dimensionamiento de los diámetros y chapas a elegir para la tubería empleada en el proceso: 

 

i. Para llevar a cabo este dimensionamiento fue necesario determinar los flujos volumétricos y las 
densidades promedio de las corrientes involucradas en el proceso. Esto se realizó utilizando las 
ecuaciones (136) y (137) de la sección de Cálculos de muestra. Las densidades fueron corregidas 
a las presiones y temperaturas de cada corriente, utilizando la ley de los gases ideales (para 
corrientes gaseosas), y las propiedades a condiciones normales (para las corrientes líquidas).  

 

ii. Tras haber llevado a cabo el paso anterior, se calcularon las áreas internas necesarias para obtener 
una velocidad lineal de flujo de las corrientes apropiada. Se definió una velocidad lineal de 10 m/s 
para las corrientes gaseosas, y una de 1 m/s para las corrientes líquidas. 

 

iii. Luego de utilizar la ecuación (139) para el cálculo de los diámetros internos de tubería requeridos, 
se procedió a consultar la publicación ANSI B36.19-1976 de la ASME para verificar qué 
diámetros nominales de tubería tenían los diámetros internos y externos adecuados para el 
proceso. 

 

 Dimensionamiento de los servicios auxiliares requeridos: 

 

i. Acorde los balances de masa realizados para dimensionar el gasificador, se llevó a cabo la 
determinación de vapor de agua y oxígeno requeridos. 
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ii. Se solicitó al equipo de ventas del Parque Industrial donde posiblemente se ubicaría la planta el 
análisis fisicoquímico del agua disponible. De esta forma, se pudo obtener la base técnica 
necesaria para poder cotizar los equipos posteriormente. 

C. Elección de la fuente de biomasa adecuada para el proceso de producción 
de biometanol y selección de la posible ubicación de la planta 

 

i. Investigar la disponibilidad de distintas fuentes probadas de biomasa para fabricar biometanol. Se 
hallaron algunos antecedentes que exponían la viabilidad de utilizar diversas fuentes de biomasa. 
Las composiciones del gas de síntesis producido a partir de diversas fuentes de biomasa se pueden 
consultar en la sección de Fabricación de gas de síntesis del Marco Teórico. 

 

ii. Se optó por el uso de raquis de palma africana, acorde a la información ubicada en la sección de 
Antecedentes. Según estimaciones varias realizadas, esta fuente de carbono tiene como ventaja 
que no es aprovechada al máximo en la industria de producción de aceite de palma. 

 

iii. Se contactó a GREPALMA (Gremial de Palmicultores de Guatemala), a través del correo 
institucional: info@grepalma.org. A su vez, la gremial me puso en contacto con una empresa 
fabricante de aceite de palma que actualmente no aprovecha el raquis de palma africana y tiene la 
disponibilidad, ubicado en La Gomera, Escuintla. 

 

 

iv. La empresa posible proveedora del raquis, explicó que este era el producto que podrían brindarnos 
con un abastecimiento constante ya que el estípite (tronco) no siempre tenía disponibilidad (las 
plantaciones eran cortadas cada 25 años aproximadamente). Se solicitó una cotización a la 
empresa contactada, de acuerdo a la proyección de consumo calculada por medio de los balance 
de masa y energía realizados con anterioridad.  

 

v. Asimismo, se determinó una ubicación apropiada de la planta de producción de biometanol para 
proceder a cotizar el costo de los terrenos y la posible construcción. Se optó por un parque 
industrial llamado Parque Sur, ubicado en el km. 67 de la Carretera a Puerto Quetzal, Escuintla. 
Este terreno se eligió debido a que se encuentra en el mismo departamento que la planta 
productora de aceite de palma africana; asimismo, presente accesibilidad por medio de carreteras 
y disponibilidad de servicios auxiliares para instalaciones industriales. Es necesario que el terreno 
se encuentre cercano a la fuente de biomasa pues la misma es poco densa y es mejor transportar 
el producto terminado. No obstante, en este caso no hay tanta diferencia entre transportar la 
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biomasa o el biometanol pues la forma de transporte del solvente sería con toneles (los cuales no 
se pueden estibar). 

 

vi. Posteriormente, se solicitaron muestras del raquis de palma africana para poder analizar el tamaño 
de partícula y la dureza de la misma cualitativamente. Con este muestra, se puede llevar a cabo el 
análisis de composición elemental, humedad y cenizas mencionado en las recomendaciones, 
posteriormente. 

D. Desarrollo del modelo de simulación del proceso de producción de 
biometanol 

 

i. Se llevó a cabo un modelo de simulación para el proceso de producción, empleando la versión 10 
del programa SuperPro Designer. Para la utilización del mismo, primero se presionó el botón 
Start a New Process File. 

 

 

Figura 7. Ventana de inicio desplegada al abrir el Software. 

 

Fuente: captura de pantalla propia realizada en el modelo desarrollado. 

ii. Posteriormente, se seleccionó la forma de operación como continua. 
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Figura 8. Selección de la forma de operación del proceso a simula.

 

Fuente: captura de pantalla propia realizada en el modelo desarrollado. 

 

iii. Posteriormente, se ingresaron los parámetros de funcionamiento que el programa requiere. Entre 
ellos los compuestos puros y mezclas de compuestos involucradas en la simulación. El programa 
ya cuenta con una base de datos de las propiedades fisicoquímicas de los compuestos. Además, 
se parametrizaron todas las operaciones de acuerdo a los dimensionamientos realizados con 
anterioridad. A continuación, se presentan los parámetros ingresados en la interfaz del programa 
para conFigurar el proceso y las operaciones unitarias involucradas (se muestra la parametrización 
del gasificador y del reactor PFR).  
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Figura 9. Compuestos puros ingresados al programa SuperPro Designer para el desarrollo del modelo de simulación 

 

 

Fuente: captura de pantalla propia realizada en el modelo desarrollado. 

Figura 10. Mezclas ingresadas al programa SuperPro Designer para el desarrollo del modelo de simulación. 

 

Fuente: captura de pantalla propia realizada en el modelo desarrollado. 
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Figura 11. Costo de energía eléctrica estándar ingresado al programa SuperPro Designer para el desarrollo del 
modelo de simulación. 

  

Fuente: captura de pantalla propia realizada en el modelo desarrollado. 

Figura 12. Costo de la mano de obra ingresado al programa SuperPro Designer para el desarrollo del modelo de 
simulación.

 

Fuente: captura de pantalla propia realizada en el modelo desarrollado. 
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Figura 13. Materiales entrando al sistema con su respectivo costo ingresado al SuperPro Designer para el desarrollo 
del modelo de simulación. 

 

Fuente: captura de pantalla propia realizada en el modelo desarrollado. 

Figura 14. Condiciones de operación para el gasificador ingresadas al programa SuperPro Designer para el desarrollo 
del modelo de simulación. 

 

Fuente: captura de pantalla propia realizada en el modelo desarrollado. 
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Figura 15. Composiciones del combustible alimentado al gasificador ingresadas al programa SuperPro Designer para 
el desarrollo del modelo de simulación. 

 

Fuente: captura de pantalla propia realizada en el modelo desarrollado. 

 

Figura 16. Variables varias necesarias para la simulación del gasificador en SuperPro Designer para el desarrollo del 
modelo de simulación. 

 

Fuente: captura de pantalla propia realizada en el modelo desarrollado. 
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Figura 17. Condiciones de operación ingresadas para el PFR en el SuperPro Designer para el desarrollo del modelo 
de simulación 

.  

Fuente: captura de pantalla propia realizada en el modelo desarrollado. 

Figura 18.Tiempo de residencia ingresado para el reactor PFR en SuperPro Designer para el desarrollo del modelo de 
simulación 

.  

Fuente: captura de pantalla propia realizada en el modelo desarrollado. 
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Figura 19. Reacción 1 de síntesis de metanol ingresada al reactor PFR simulado en SuperPro Designer..

 

Fuente: captura de pantalla propia realizada en el modelo desarrollado. 

Figura 20. Reacción 2 ingresada al reactor PFR simulado en SuperPro Designer.

 

Fuente: captura de pantalla propia realizada en el modelo desarrollado. 
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iv. Se llevaron a cabo 14 versiones diferentes del simulador. Se guardaron las versiones por aparte, 
para tener una mejor trazabilidad de los avances y de los errores que se podían cometer al 
parametrizar el modelo. De esta forma, se pudieron detectar errores con mayor facilidad y regresar 
a versiones anteriores de ser necesario, para poder concluir la elaboración del modelo de 
simulación. 

 

v. Para ingresar las operaciones unitarias en la interfaz del programa, se debe elegir la opción Unit 
Procedures, y posteriormente arrastrar la operación a simular en el área de edición (de fondo 
blanco) del programa. Para conectar las operaciones unitarias entre sí, se presiona el botón 
Connect mode, y se unen las operaciones seleccionando la entrada y la salida de las operaciones 
a enlazar.  

 

vi. Cada operación unitaria fue parametrizada acorde a los dimensionamientos realizados. Para 
realizarlo, se presionó doble click izquierdo sobre la operación a simular, y se ingresaron los 
valores de las variables que cada operación requiere para su modelación. Cuando había una 
consulta específica de la operación a simular, se presionaba el botón F1, estando dentro de la 
ventana de parametrización de la operación. 

 

vii. Para comprobar el funcionamiento de cada una de las versiones, se presiona el ícono de la parte 
superior del programa Run mass and energy balances. De esta forma, el programa desplegó en la 
parte inferior de su interfaz los errores que se tendrían que subsanar.  

 

viii. Tras comprobar que todas las operaciones estuvieran bien parametrizadas, se obtuvieron las 
Figuras 26 y 27 de la sección de Resultados. En la misma se puede revisar cómo quedó 
parametrizado el modelo de simulación de la planta de producción de biometanol en su última 
versión (14).  

 

ix. Tras correr la función de resolución de balances de masa y energía satisfactoriamente, se procedió 
a parametrizar los criterios para el análisis económico preliminar llevado a cabo por el simulador. 
Los costos de cada equipo pueden ser añadidos dándole click derecho a una operación unitaria y 
seleccionando Equipment Data. La ventana desplegada tiene la opción de ingresar el costo del 
equipo, la cantidad de operarios necesaria y la potencia consumida. Los parámetros ingresados 
por equipo se pueden consultar en el Cuadro 69 de la sección de Datos Intermedios en Anexos. 
La parametrización de las variables económicas se presenta a continuación. 
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Figura 21. Parámetros de temporalidad ingresados para el análisis económico preliminar llevado a cabo por SuperPro 
Designer. 

 

Fuente: captura de pantalla propia realizada en el modelo desarrollado. 

Figura 22. Parámetros de forma de financiamiento para el análisis económico preliminar llevado a cabo por SuperPro 
Designer. 

  

Fuente: captura de pantalla propia realizada en el modelo desarrollado. 
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Figura 23. Parámetros de deducción de impuestos tomados en cuenta para el análisis económico preliminar llevado a 
cabo por SuperPro Designer. 

 

Fuente: captura de pantalla propia realizada en el modelo desarrollado. 

 

x. Posteriormente, se presionó el botón de Perform Economic Calculations ubicado a la derecha del 
botón de Run mass and energy balances. De esta forma, el programa corrió los análisis 
económicos correspondientes, los cuales se puede visualizar por medio de los reportes que se 
pueden generar a partir del mismo. 

 

xi. Para obtener los reportes, se presióno la opción Reports del menú principal del programa. Al 
presionarlo, se desplegaron varios reportes que se pueden descargar. Se presionaron los botones 
de Materials and Streams y de Economic Evaluation, para obtener los reportes que se pueden 
consultar en las secciones F. y G. de la sección de Anexos. 
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E. Proceso de estimación de costo de los equipos dimensionados  

 

i. Se realizaron una serie de cotizaciones de la mayoría de los equipos seleccionados anteriormente. 
Se cotizó con fabricantes disponibles a nivel nacional e internacional. Algunos proveedores fueron 
consultados por medio de www.alibaba.com y otros por medio de www.google.com.   

 

ii. Se contactaron por lo menos dos posibles empresas por cada equipo. Los criterios de búsqueda y 
selección de proveedores fueron meramente cualitativos (se consultaron los rankings de 
confiabilidad y respaldo, para las empresas contactadas por medio de www.alibaba.com). Para el 
caso específico del PFR se contactaron algunas empresas que son especialistas en la fabricación 
de reactores y del catalizadores, consultadas en la literatura; estas se pueden consultar en la 
sección H de los Antecedentes. 

 

iii. Para los equipos diseñados, se envió la ficha técnica de diseño requerido por correo electrónico, 
y para los dimensionados, se especificó el requerimiento por medio de la misma plataforma. Se 
utilizó mi correo electrónico institucional de la UVG y mi correo laboral, para tener un adecuado 
seguimiento y trazabilidad. 

 

iv. Además, se contactó a una empresa que brinda el servicio de importación de carga. De esta forma, 
se pudo obtener el costo de importación desglosado para los equipos contactados en el exterior. 

 

v. Las cotizaciones obtenidas pueden consultarse en la sección D de los Anexos.   

 

vi. El resumen de las cotizaciones obtenidas y el nombre del posible proveedor consultado se puede 
consultar en el Cuadro 56 de la sección de Datos Originales en Anexos. Para los equipos que no 
fueron cotizados directamente, se utilizaron otras formas de estimación de costo. En el caso de las 
bombas, válvulas y sopladores, se consultó el estimador de costo de SuperPro Desinger. En el 
caso específico de la torre de absorción se utilizó el Chemical Engineering Index del 2018 y la 
siguiente página web para poder obtener el precio: 
www.mhhe.com/engcs/chemical/peters/data/ce.html 

F. Elaboración del análisis económico 

 

i. Se calculó el costo de producción tomando en consideración 4 fuentes de costo: mano de obra, 
costos indirectos de fabricación, costo de materiales y costo de transporte. Se puede consultar el 
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cálculo 21 para revisar a detalle la elaboración de los mismos. Para el costo de energía eléctrica 
se consultó al equipo de ventas del Parque Sur, sobre el costo de la energía eléctrica y el agua. Se 
indicó que se tenía un costo menor de energía pues tenían una tasa preferencial y que el agua no 
tenía costo siempre y cuando no se sobrepasara el límite de 30 metros cúbicos mensuales.  

 

ii. Se determinó el costo total de capital fijo, consultando los requerimientos de documentación para 
un proyecto de estimación de inversión inicial que sirva para determinar la rentabilidad de este, 
según la clasificación de la AACE (las cuales se pueden revisar en la sección H del Marco teórico). 
Se optó por un proyecto tipo 4 según esta clasificación ya que este provee suficiente 
documentación para determinar con certeza si un proyecto es financieramente viable. 

 

iii. Se utilizaron también los factores para estimación de los montos necesarios involucrados en el 
montaje de una planta de producción. Estos factores se pueden consultar en la misma sección del 
Marco Teórico y corresponden a una planta de procesamiento de sólidos y fluidos montada desde 
cero. El costo total de capital fijo se puede consultar en el Cuadro 32 de la sección de Cálculos de 
Muestra. 

 

iv. Se calculó el CPPC (costo promedio ponderado de capital) de la empresa fabricante de 
combustible en gel. Para obtener la tasa de interés se consultó el portal web de la Superintendencia 
de Bancos de Guatemala, en donde se resumen las tasas de interés nominales (anuales 
capitalizadas mensualmente) para diferentes industrias y rangos de monto de préstamo. Se utilizó 
la tasa de interés nominal para la industria manufacturera en préstamos en dólares para un rango 
de entre 1 y 5 millones de dólares. Además, el cálculo del CPPC se llevó a cabo tomando en 
consideración un 100% de financiamiento por medio de préstamo.  La tasa de interés efectiva fue 
calculada utilizando la ecuación (153) de la sección de Cálculos de Muestra. 

 

v. Este CPPC sirvió para calcular la TMAR (tasa mínima aceptable de retorno), añadiéndole un 
factor de riesgo y del rendimiento adicional esperado por la empresa. Se utilizaron las ecuaciones 
(154) y (155) de la sección de cálculos de muestra para obtener ambos valores.  

 

vi. Posteriormente se utilizó el programa Microsoft Excel 2016 para poder elaborar los flujos netos 
de efectivo. Se añadió una columna correspondiente al periodo (año), otra columna 
correspondiente a los ingresos (se definieron los mismos como el consumo actual de la empresa 
multiplicado por el precio de compra actual de la empresa) y otras columnas correspondientes a 
los costos proyectados para la producción del alcohol. La elaboración de estos cálculos puede ser 
consultado en el cálculo de muestra 23, y el resultado final se puede visualizar en la sección de 
Resultados.  
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vii. Es importante tomar en cuenta que debe existir un ahorro entre el precio de adquisición actual del 
metanol y los costos de fabricación del mismo para que pueda existir un retorno de inversión. Esto 
es muy probable ya que el enfoque del proyecto es producir el biometanol para una empresa que 
actualmente lo compra a otros proveedores, para que esta pueda tener una integración vertical y 
ser autosuficiente (la empresa tendría el biometanol a costo, y se evitaría el margen del proveedor). 

 

viii. Luego, se utilizó la función TIR y la función VPN del programa Microsoft Excel 2016, para 
obtener los valores de la tasa interna de retorno y el valor presente neto. Se utilizaron las 26 celdas 
correspondientes a los flujos netos de efectivo de los años 0 al 25, como argumentos de ambas 
funciones. Para la función VPN se utilizó como tasa de descuento solamente el factor de riesgo y 
la rentabilidad adicional deseada ya que el CPPC ya fue tomado en cuenta en la sección de costos 
financieros de los flujos netos de efectivo. 

 

ix. El periodo simple de recuperación se calculó dividiendo el costo total de capital dentro del ahorro 
anual por la fabricación de biometanol. En este análisis solamente se consideraron costos de 
producción, pero no el pago de capital del préstamos ni el pago de intereses.  

 

x. Se determinó si el proyecto era rentable, verificando si la tasa interna de retorno era mayor que la 
TMAR menos el CPPC, y verificando que el valor presente neto fuera positivo. Estos resultados 
se pueden consultar en la sección C de la sección Resultados.  

 

xi. Se procedió a hacer un análisis de sensibilidad (cuyos flujos netos de efectivo se pueden consultar 
en la sección H de los Anexos), para determinar el efecto en los tres indicadores de rentabilidad 
al cambiar los valores de siete variables (costo de transporte, costo de mano de obra, periodo del 
préstamo, costo total de capital fijo, costo del metanol adquirido, costos indirectos de fabricación 
y costo de los materiales). 
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VII. RESULTADOS 

Figura 24. Diagrama de bloques del proceso de producción de biometanol analizado (de la trituradora al ciclón).

 

 Las corrientes que tienen 1 hacen referencia a los flujos al arranque necesarios para llegar a equilibrio, y las que tienen 2, a los flujos ya en operación de la planta tras haber llegado a equilibrio. Los porcentajes son m/m. 
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Figura 25. Diagrama de bloques del proceso de producción de biometanol analizado (del intercambiador de enfriamiento 1 al condensador).  

 

Las corrientes que tienen 1 hacen referencia a los flujos al arranque necesarios para llegar a equilibrio, y las que tienen 2, a los flujos ya en operación de la planta tras haber llegado a equilibrio. Los porcentajes son m/m. 
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Cuadro 19. Comprobación de balance de masa para las entradas y salidas del proceso al arranque. 

Componente Corriente Entradas (kg/h) Salidas (kg/h) 
Biomasa seca y sin cenizas 1.0 94.0465   

Cenizas 1.0 3.5121   
Azufre 1.0 0.6439   

Agua (humedad biomasa) 1.0 23.5116   
Oxígeno 1.11 30.8213   

Moderador (Vapor de agua 
generado por la caldera para 
llevar a cabo la gasificación 

a mayores temperaturas) 

1.11 

9.4046   

Agua absorción 1.31 50254.5775 50254.5775 
Agua salida 5   6.2507 

Cenizas 1.1a   2.3168 
Polvo ciclón 1.2a   1.1953 

H2S 1.32   0.5843 
Metanol 5   32.5460 

Acumulación (recirculación) 2.5   119.1161 
TOTAL 50416.5176 50416.5869 

Los componentes y las corrientes tienen los mismos nombres que los especificados en el anterior diagrama de bloques. El 
balance de masa fue realizado de acuerdo con el Cálculo 9 de la sección de Cálculos de Muestra. Las composiciones del 
metanol y del raquis (Biomasa) pueden ser consultadas en los Cuadros 34 y 40 respectivamente. Se considera una 
concentración de Oxígeno del 100% pero esto depende de la capacidad de separación del concentrador de oxígeno (en la 
práctica es importante considerar gases inertes como el nitrógeno). 

Cuadro 20. Comprobación de balance de masa para las entradas y salidas del proceso operando en equilibrio. 

Componente Corriente Entradas (kg/h) Salidas (kg/h) 
Biomasa seca y sin cenizas 2.0 23.1058   

Cenizas 2.0 0.8629   
Azufre 2.0 0.1582   

Agua (humedad biomasa) 2.0 5.7764   
Oxígeno 2.11 7.5723   

Moderador (Vapor de agua 
generado por la caldera para 

llevar a cabo la gasificación a 
mayores temperaturas) 

2.11 

2.3106   

Agua absorción 2.31 12318.0931 12318.0931 
Agua salida 5   6.2507 

Cenizas 2.1a   0.5653 
Polvo ciclón 2.2a   0.2976 

H2S 2.32   0.1436 
Metanol 5   32.5460 

TOTAL 12357.8793 12357.8963 
Los componentes y las corrientes tienen los mismos nombres que los especificados en el anterior diagrama de bloques. El 
balance de masa fue realizado de acuerdo con el Cálculo 9 y con el 17 de la sección de Cálculos de Muestra. Las 
composiciones del metanol y del raquis (Biomasa) pueden ser consultadas en los Cuadros 34 y 40 respectivamente. Se 
considera una concentración de Oxígeno del 100% pero esto depende de la capacidad de separación del concentrador de 
oxígeno (en la práctica es importante considerar gases inertes como el nitrógeno). 
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Cuadro 21. Rendimiento y velocidad de producción de la planta de producción de biometanol. 

Variable  Valor 
Velocidad de producción de la planta 32.5460 kg biometanol/h 
Rendimiento de producción al arranque 0.2674 kg metanol/kg biomasa  
Rendimiento de producción en operación 1.0884 kg metanol/kg biomasa 

La planta opera continuamente. La cantidad de metanol producido corresponde a la base de cálculo especificada por la 
empresa fabricante de combustible en gel con base en su demanda. Consultar el Cálculo 9 y el 17 de la sección de 
Cálculos de Muestra. 

 

Cuadro 22. Entradas y salidas de calor en los intercambiadores del proceso. 

Intercambiador de calor Entradas 
(kW) 

Salidas (kW) Flujo másico 
del fluido de 
servicio (kg/h) 

Corriente 
(entrada/salida) 

Intercambiador de 
enfriamiento 1 

 -281.9891 4,404.9141  SAFS1/SAFS1S 

Intercambiador de 
calentamiento 1  

67.5372  

 

1,161.0212 SAFS2/SAFS2S 

Intercambiador de 
enfriamiento del reactor 
PFR 

 -3.8271 61.4000 SAFS3/SAFS3S 

Condensador  -226.1863 2,029.8145 SAFS4/SAFS4S 
TOTAL 65.5372 -415.7587 7,657.1498 - 
TOTAL (sistema, se 
asumen los demás 
equipos y líneas con 
operación adiabática) 

-348.2215 

El fluido de servicio utilizado es agua para todos los casos. Todas las temperaturas de entrada del fluido de servicio 
para los intercambiadores de enfriamiento son de 25°C; mientras que las de salida, de 80°C. Para el intercambiador de 
calentamiento la temperatura de entrada del fluido de servicio es de 80°C, y la de salida de 30°C. Consultar el Cálculo 
16 de la Sección de Cálculos de Muestra.  
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Cuadro 23. Listado de los equipos dimensionados como base técnica del proceso a simular. 

Equipo Clasificación de la 
operación 

Parámetros dimensionados 

Reactor PFR Diseño de reactores Masa de catalizador necesaria: 265.2132 kg 

Volumen efectivo del reactor: 0.2229 m3 

Radio reactor: 0.2937 m 

Largo reactor: 0.8224 m 

Flujo de fluido de servicio: 0.1372 kg/s de agua a 
25°C y 1 atm 

Temperatura de operación: 225 °C 

Presión de operación: 69.7 Bar 
Compresores Flujo de fluidos Potencia de salida necesaria total (del arreglo de 

compresores): 6.1392 kW 

Potencia del motor: 10 HP 

2 compresores de desplazamiento positivo (o de 
diafragma hidráulicos) isotérmicos, enfriados con 
agua, arreglo en serie. 

Razón de compresión=67.7721 
Gasificador Diseño de reactores Tipo: Gasificador de lecho fluidizado burbujeante 

Capacidad máxima: 120 m3/h de producción de 
gas de síntesis. 

Volumen efectivo: 0.2479 m3 

Altura mínima: 5.8277 m 

Diámetro mínimo: 0.2327 m 

Temperatura de operación: 800 °C 

Presión de operación: 1 atm 

Oxidante: oxígeno o aire (relación de equivalencia 
de 0.1 a 0.25) 

Moderador: vapor de agua a 2 atm y 130 °C  
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Equipo Clasificación de la 
operación 

Parámetros dimensionados 

Ciclón Manejo de sólidos Tipo: alta eficiencia Swift 

Diámetro de entrada: 0.05898 m 

Tamaño de partícula a remover: 5 micrómetros 
Trituradora Manejo de sólidos Tipo: picadora de martillos 

Potencia de salida necesaria mínima: 5.5915 kW 

Diámetro de entrada aproximado: 50 mm 

Diámetro de salida requerido: 3 mm 
Torre de absorción Transferencia de 

masa 
Tipo: empacada 

Empaque utilizado: Anillos de Rasching de 3/4 de 
pulgada, cerámicos 

Diámetro: 0.2379 m, Altura: 5.5700 m 
Intercambiador de 
calor ubicado entre 
el gasificador y la 
torre de absorción 

(Intercambiador de 
enfriamiento 1) 

Transferencia de 
calor 

Calor total por transferir: -281.9891 kJ/s  

Área de transferencia de calor necesaria: 0.01818 
m2 (diámetro externo del tubo interno: 0.1414 m, 
largo: 0.4038 m), Tipo de intercambiador:  tubos 
concéntricos 

Flujo de agua de servicio necesaria:1.2236 kg/s 
Intercambiador de 
calor ubicado entre 
la torre de 
absorción y el PFR 

(Intercambiador de 
calentamiento 1) 

Transferencia de 
calor 

Calor total por transferir: 67.5372 kJ/s 

Área de transferencia de calor necesaria: 0.007660 
m2 (diámetro externo del tubo interno: 0.0731 m, 
largo: 0.3294 m), Tipo de intercambiador:  tubos 
concéntricos 

Flujo de agua de servicio necesaria: 0.3225 kg/s 
Condensador de 
flujo de salida del 
PFR 

Transferencia de 
calor 

Calor total por transferir: -129.9425 kJ/s 

Área de transferencia de calor necesaria:0.009554 
m2 (diámetro externo del tubo interno: 0.0415 m, 
largo: 0.4153 m), Tipo de intercambiador:  tubos 
concéntricos  

Flujo de agua de servicio necesaria: 0.5638 kg/s 

Los parámetros dimensionados permiten cotizar los equipos adecuadamente. Los valores de este Cuadro fueron 
obtenidos con los cálculos del 1 al 18 de la sección de Cálculos de Muestra. 
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Cuadro 24. Listado de equipos auxiliares requeridos para el proceso. 

Equipo Demanda dimensionada 
(máximo requerimiento) 

Capacidad cotizada (para 
suplir demanda calculada) 

Concentrador de oxígeno 12.27 m3/h=13.19 m3/h de 
oxígeno al 93% molar 

Flujo de producción: 15 m3/h a 
una concentración de por lo 
menos 93% molar de oxígeno a 
partir del aire de la atmósfera.  

Caldera eléctrica 9.4046 kg/h de vapor 
sobrecalentado a 2 atm y 130°C 

Potencia: 1.5 BHP 

Producción de vapor: 23.52 
kg/h a 1 atm 

Presión de diseño: 150 PSI 
Suavizador de agua 9.4046 kg/h de suavizado de 

agua 
Flujo normal de operación 4 
galones por minuto. 

Caída de presión: 8 psi 

La capacidad de estos equipos fue dimensionada de acuerdo al balance de masa especificado en la Figura 24. 

Cuadro 25. Listado de instrumentos necesarios para la operación de la planta. 

Equipo Instrumentos requeridos Manómetros Termocuplas Rotámetros 
Reactor PFR Presión: manómetro a la 

entrada y la salida. 

Temperatura: termocuplas a lo 
largo del reactor para 
monitorear su reacción 
isotérmica. 

Flujo volumétrico: rotámetro a 
la entrada. 

2 3 1 

Compresor  Presión: manómetro a la 
entrada y la salida. 

Temperatura: termocuplas a la 
entrada y la salida del equipo. 

Flujo volumétrico: rotámetro a 
la entrada. 

2 2 1 

Gasificador Presión: manómetro a la 
entrada y la salida. 

Temperatura: termocuplas a lo 
largo del reactor.             
Flujo volumétrico: rotámetro a 
la entrada. 

2 3 1 
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Equipo Instrumentos requeridos Manómetros Termocuplas Rotámetros 
Ciclón N/A 0 0 0 
Trituradora N/A 0 0 0 
Torre de 
absorción 

Presión: manómetro a la 
entrada y la salida, de las 
corrientes gaseosa y líquida. 

Temperatura: termocuplas a la 
entrada y salida de la torre de 
absorción. 

Flujo volumétrico: rotámetro a 
la entrada de la corriente 
gaseosa y a la entrada de la 
corriente líquida. 

4 2 2 

Intercambiador 
de calor 
ubicado entre 
el gasificador y 
la torre de 
absorción 

Temperatura: termocuplas a la 
entrada y salida del fluido de 
servicio y del de operación. 

Flujo volumétrico: rotámetros 
a la entrada y salida del fluido 
de servicio y del de operación. 

0 4 4 

Intercambiador 
de calor 
ubicado entre 
la torre de 
absorción y el 
PFR 

Temperatura: termocuplas a la 
entrada y salida del fluido de 
servicio y del de operación. 

Flujo volumétrico: rotámetros 
a la entrada y salida del fluido 
de servicio y del de operación. 

0 4 4 

Condensador 
de flujo de 
salida del PFR 

Temperatura: termocuplas a la 
entrada y salida del fluido de 
servicio y del de operación. 

Flujo volumétrico: rotámetros 
a la entrada y salida del fluido 
de servicio y del de operación. 

0 4 4 

Total manómetros: 10   

Total termocuplas:  22  

Total rotámetros:    17 

Esta instrumentación corresponde a los equipos principales, para consultar una definición de los diferentes tipos de 
instrumentos ir a la sección de Glosario.  
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Cuadro 26. Diámetros y cédulas para las tuberías de cada corriente dimensionada. 

Número 
de 
corriente 

Diámetro 
nominal 
tubería 
(in.) 

 

Tipo 
de 
unión 

 

Material Diámetro 
interno 
real (in.) 

 

Diámetro 
externo 
real (in.) 

 

Cédula 

Presión 
máxima 
recomendada 
(psi) 

1.1 y 2.1 2.5 

Bridas Acero al 
carbono 

2.3230 2.8750 80s 

4,159 

1.11 y 
2.11 1.25 

Rosca Acero al 
carbono 

1.2780 1.6600 

80s 

5,069 

1.2 y 2.2 5 

Bridas Acero al 
carbono 

4.8130 5.5630 80s 

2,850 

1.3 y 2.3 5 

Bridas Acero al 
carbono 

4.8130 5.5630 80s 

2,850 

1.4 y 2.4 2.5 

Bridas Acero al 
carbono 

2.3230 2.8750 80s 

4,159 

3 0.375 

Rosca Acero al 
carbono 

0.4230 0.6750 80s 

8,140 

4 0.5 

Rosca Acero al 
carbono 

0.5460 0.8400 80s 

8,140 

5 0.125 

Rosca Acero al 
carbono 

0.2150 0.4050 80s 

8,140 

Los tamaños de las tuberías fueron dimensionados fijando una velocidad lineal de flujo de 10 m/s para gases y 1 m/s 
para líquidos. Consultar el Cálculo 19 de la Sección de Cálculos de Muestra. Se consultó el estándar ANSI/ASME 
B31.1. La mayor presión dentro del sistema es de 69.7 Bar (equivalentes a 1,010.91 PSI); esto asegura que la tubería 
seleccionada es apropiada para todo el sistema. 
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Figura 26. Diagrama de las operaciones simuladas en el programa SuperPro Designer (desde la trituración hasta el 
soplador de entrada a la torre de absorción).  

Fuente: captura de pantalla propia realizada en el modelo desarrollado. Para consultar las composiciones y variables de 
estado de las corrientes especificadas en el diagrama ir al reporte de composiciones de la sección de Anexos.  

GASIFICADOR / GSF-101

Gasif ication

CENIZAS

25.0 °C 
1.013 bar 
15.66 kg/h 

P-7 / GR-101

TRITURACION

CICLON / CY-101

Gas Cyclone

ELEVADOR / BE-101

Bucket Elevation

BIOMASA A GASIFICADOR

25.0 °C 
1.013 bar 

121.69 kg/h 
Biomass (BG) 100.00 %

P-10 / SG-101

Steam Generation

GASES CALDERA

CENIZAS CALDERA

AIRE PARA CALDERA

ENTRADA AGUA

25.0 °C 
1.013 bar 
12.59 kg/h 

VAPOR PARA GAS

179.9 °C 
10.000 bar 
12.59 kg/h 

S-107

659.2 °C 
1.013 bar 
0.02 kg/h 

INT 0 / EH-101

Electric Heating

S-111

659.2 °C 
1.013 bar 

154.00 kg/h 
Hydr. Sulf ide 0.02 %S-123

25.0 °C 
1.013 bar 

121.69 kg/h 
Biomass (BG) 100.00 %

P-1 / BFV-101

Butterf ly Valve

S-110

S-126

25.0 °C 
1.013 bar 

154.00 kg/h 

S-117

COMBUSTIBLE CALDERA

S-116

25.0 °C 
1.013 bar 
35.38 kg/h 

P-8 / M-101

Gas Flow

S-112
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Figura 27. Diagrama de las operaciones simuladas en el programa SuperPro Designer (desde la trituración hasta la 
torre de absorción hasta a el despacho de metanol). 

 

Fuente: captura de pantalla propia realizada en el modelo desarrollado. Para consultar las composiciones y variables de 
estado de las corrientes especificadas en el diagrama ir al reporte de composiciones de la sección de Anexos.  

ABSORCION / C-102

Absorption

AGUA CON H2S (L1)

25.0 °C 
1.012 bar 

51215.27 kg/h 

CONDENSADOR / HX-101

Condensation

PFR 1 / PFR-101

PF Stoich Rxn S-103

225.0 °C 
50.000 bar 
153.98 kg/h PFR 2 / PFR-102

PF Stoich Rxn

S-105
225.0 °C 

50.000 bar 
123.81 kg/h 

Methanol 21.77 %

ALMACENAJE INT / V-103

Storage
S-102

35.0 °C 
1.013 bar 

123.81 kg/h 

COMPRESOR / G-101

Gas Compression

P-14

Truck (Bulk)

S-109

INT 2.1 / HX-102

Cooling

S-113

INT 3.1 / HX-103

Heating

INT 3.12 / HX-104

Heating

S-104

S-115

P-20 / PM-101

Fluid Flow

S-122

35.1 °C 
7.013 bar 
30.16 kg/h 

Methanol 52.07 %

ALMACENAJE MEOH / V-102

Storage

S-124

P-2 / GLV-101

Globe Valve

S-127

25.0 °C 
1.013 bar 

51215.26 kg/h 

S-128

P-3 / GTV-101

Gate Valve

P-4 / GTV-102

Gate Valve

S-121

S-129

P-5 / BFV-102

Butterf ly Valve

P-6 / PM-102

Fluid Flow

S-119
S-120

S-108

S-125

40.0 °C 
1.033 bar 

153.98 kg/h 

S-101

S-106

S-114

150.0 °C 
26.032 bar 
153.98 kg/h 

S-118

225.0 °C 
26.032 bar 
153.98 kg/h 
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Cuadro 27. Listado de válvulas para la operación de la planta, ingresadas al modelo de SuperPro Designer. 

Estas válvulas corresponden al sistema de tuberías del proceso mas no al de los servicios auxiliares. Para consultar una 
definición más amplia de las válvulas elegidas, consultar la sección de Glosario.  

 

Cuadro 28. Tipos de equipos de flujo de fluidos ingresadas al modelo de simulación de SuperPro Designer. 

Código dentro 
del programa 

Tipo de equipo Justificación 

P-8 Soplador centrífugo 
apropiado para 
bombeo de 
inflamables 

El soplador es utilizado cuando se desea transportar un 
gas a presiones no mayores de 2 atmósferas (es decir, 
no es necesario comprimirlo). 

P-6 Bomba centrífuga 
apropiada para 
bombeo de líquidos 
inflamables o bomba 
neumática de doble 
diafragma 

La bomba se utilizará para alimentar un tanque de 
almacenamiento, por lo que no se necesita una bomba 
que opere a presiones elevadas. Se debe tomar en 
consideración que la bomba no produzca chispa para 
evitar igniciones (antiexplosiva) y así considerar la 
seguridad industrial. 

P-20 Bomba centrífuga 
apropiada para 
bombeo de líquidos 
inflamables o bomba 
neumática de doble 
diafragma 

La bomba se utilizará para llenar toneles donde se 
transportará el solvente, por lo que no se necesita una 
bomba que opere a presiones elevadas. Se debe tomar 
en consideración que la bomba no produzca chispa 
para evitar igniciones (antiexplosiva) y así considerar 
la seguridad industrial. 

Debido a que en esta etapa del diseño del proceso no se cuenta con el plano de tubería e instrumentación ni planos aún, 
no es posible determinar la cabeza total requerida para las máquinas de transporte de fluidos (no se cuenta con los 
accesorios ni las diferencias de altura de los diferentes operaciones unitarias). Sin embargo, utilizando criterios de 
selección de equipo se optó por las máquinas más apropiadas para el sistema. Para consultar una definición más amplia 
de los equipos elegidos, consultar la sección de Glosario. 

Corrientes entre 
las que la válvula 
está ubicada 

Tipo de válvula 
Válvula de 
mariposa (Para 
control de gases) 

Válvula de globo 
(Para control de 
líquidos) 

Válvula de compuerta 
(Para cerrar o abrir el 
paso absolutamente) 

S110-S126 1   
S-127-S128  1  
S106-S114 1   
S108-S119   1 
S129-S121   1 
Total 2 1 2 



89 
 

 

Cuadro 29. Montos correspondientes a distintos rubros de inversión para el montaje de la planta de biometanol, 
calculados por SuperPro Designer. 

 

Estos valores fueron obtenidos del reporte de análisis económico preliminar desplegado por el sistema SuperPro 
Desginer este se puede consultar con mayor profundidad en la sección de Anexos. 

 

Cuadro 30. Indicadores de rentabilidad calculados para el proyecto, calculados por SuperPro Designer. 

Estos valores fueron obtenidos del reporte de análisis económico preliminar desplegado por el sistema SuperPro 
Desginer este se puede consultar con mayor profundidad en la sección de Anexos. 

 

 

Rubro Costo ($) Costo acumulado ($) 

Costo de los equipos 384,000.00 384,000.00 

Instalación de los equipos 328,000.00 712,000.00 
Tubería 134,000.00 462,000.00 

Instalación eléctrica 153,000.00 287,000.00 

Instrumentación 12,000.00 165,000.00 

Planos de construcción y servicios 38,000.00 50,000.00 

Preparación del terreno 173,000.00 211,000.00 

Servicios auxiliares varios 58,000.00 231,000.00 
Total planta física 1,586,000.00 

Costos de campo 358,000.00 358,000.00 
Ingeniería 860,000.00 860,000.00 

Costos directos de planta 2,293,000.00 
Utilidad del contratista 115,000.00 115,000.00 
Contingencia 344,000.00 344,000.00 

Costo de capital fijo 2,637,000.00 
Costo de terreno No especificado 

Costo de construcción No especificado 
Costo total de capital fijo (Inversión inicial total) No especificado 

Indicador de rentabilidad Valor 
Producción de metanol 28,158.25 kg/mes 
Costo de producción $0.4824/kg biometanol producido 
Utilidad marginal $0.1376/kg (22.19% es el margen bruto sobre 

sobre precio de venta) 
Periodo simple de recuperación de capital 57.33 años 
Tasa interna de retorno -13.86% 
Valor presente neto -$5,563,690.00 



90 
 

Cuadro 31. Montos correspondientes a distintos rubros de inversión para el montaje de la planta de biometanol, 
calculados de forma propia. 

Estos valores fueron calculados con el análisis económico propio, del Cálculo 20 de la sección de Cálculos de Muestra. 
Para la inversión inicial en instalación eléctrica e instrumentación se tomó en cuenta que las mismas estuvieran 
aterrizadas para que sean adecuadas para el procesamiento de sólidos y fluidos inflamables, volátiles y/o explosivos 
multiplicando el factor por 1.4 (también se tomó en consideración lo mismo para obtener un costo de bombas más 
exacto). 

Cuadro 32. Indicadores de rentabilidad calculados para el proyecto, calculados de forma propia. 

Indicador de rentabilidad Valor 

Costo de producción $0.3252/kg biometanol producido 

Utilidad marginal $0.2948/kg (47.55% es el margen bruto sobre 
precio de adquisición actual del metanol) 

Tasa mínima aceptable de retorno 9.32% =CPCC (6.32%)+Rentabilidad 
adicional deseada (2%)+Factor de riesgo (1%) 

Periodo simple de recuperación de capital 23.73 años 

Tasa interna de retorno -0.77% 

Valor presente neto -$1,780,862.99 

Estos valores fueron calculados con el análisis económico propio, empleando los Cálculos 21, 22 y 23 de la sección de 
Cálculos de Muestra. 

Rubro Costo ($) Costo acumulado ($) 

Costo de los equipos 370,901.01 370,901.01 

Instalación de los equipos 152,069.41 522,970.43 
Tubería 127,960.85 650,931.27 

Instalación eléctrica 64,907.68 715,838.95 

Instrumentación 
67,503.98 783,342.94 

Planos de construcción y servicios 113,124.81 896,467.74 

Preparación del terreno 55,635.15 952,102.90 

Servicios auxiliares varios 191,014.02 1,143,116.92 
Total planta física 1,143,116.92 

Costos de campo 144,651.39 1,287,768.31 
Ingeniería 144,651.39 1,432,419.71 

Costos directos de planta 1,432,419.71 
Utilidad del contratista 48,217.13 1,480,636.84 
Contingencia 144,651.39 1,625,288.23 

Costo de capital fijo 1,625,288.23 
Costo de terreno 139,398.68 

Costo de construcción 434,199.01 
Costo total de capital fijo (Inversión inicial total) 2,198,885.93 
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Figura 28. Desglose del costo del metanol a producir, calculado de forma propia.

 

Fuente: elaboración propia. Consultar el Cálculo 21 de la sección de Cálculos de Muestra.  
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Cuadro 33. Flujos netos de efectivo proyectados para la planta de producción de biometanol, a partir de los cálculos 
propios.1 

 

Periodo 
(año) 

Ingresos 
por venta 
interna 

del 
metanol 

($) 

Egresos 

Flujo Neto 
de Efectivo 

($) 
Inversión 
inicial ($) 

Costos de 
producción 
($) 

Gastos de 
mantenimiento 
($) 

Pago de 
capital del 
préstamo 
($) 

Pago de 
intereses 
bancarios 
del 
préstamo 
($) 

0 0.00 2,198,885.93 0.00 0.00 0.00 0.00 -2,198,885.93 
1 195,058.86   102,411.79 12,350.92 164,367.07 138,876.60 -222,947.52 
2 216,052.95   113,434.31 12,350.92 174,748.12 128,495.55 -212,975.96 
3 239,306.61   125,643.19 50,477.95 185,784.81 117,458.86 -240,058.20 
4 265,063.05   139,166.10 12,350.92 197,518.55 105,725.12 -189,697.64 
5 285,372.54   149,829.19 12,350.92 209,993.37 93,250.30 -180,051.25 
6 301,035.26   158,052.59 50,477.95 223,256.07 79,987.60 -210,738.95 
7 317,557.65   166,727.34 12,350.92 237,356.41 65,887.26 -164,764.29 
8 334,986.86   175,878.21 12,350.92 252,347.30 50,896.37 -156,485.94 
9 353,372.68   185,531.32 50,477.95 268,284.98 34,958.69 -185,880.26 
10 372,767.61   195,714.24 79,854.91 285,229.24 18,014.43 -206,045.20 
11 393,227.04   206,456.06 12,350.92 0.00 0.00 174,420.06 
12 414,809.39   217,787.44 50,477.95 0.00 0.00 146,543.99 
13 437,576.28   229,740.75 12,350.92 0.00 0.00 195,484.61 
14 461,592.75   242,350.11 12,350.92 0.00 0.00 206,891.71 
15 486,927.36   255,651.55 50,477.95 0.00 0.00 180,797.85 
16 513,652.46   269,683.04 12,350.92 0.00 0.00 231,618.50 
17 541,844.38   284,484.64 12,350.92 0.00 0.00 245,008.82 
18 571,583.62   300,098.64 50,477.95 0.00 0.00 221,007.03 
19 602,955.11   316,569.62 12,350.92 0.00 0.00 274,034.57 
20 636,048.42   333,944.60 79,854.91 0.00 0.00 222,248.91 
21 670,958.06   352,273.22 117,981.94 0.00 0.00 200,702.91 
22 707,783.73   371,607.81 12,350.92 0.00 0.00 323,825.00 
23 746,630.59   392,003.58 12,350.92 0.00 0.00 342,276.09 
24 787,609.56   413,518.77 50,477.95 0.00 0.00 323,612.83 
25 830,837.67   436,214.84 12,350.92 0.00 0.00 382,271.91 

 

 

 

 
1 Como se puede revisar en los cálculos de muestra, se optó por un periodo para el préstamo cotizado de 10 
años, consultar el Cálculo 23 de la sección de Cálculos de Muestra. La fuente de financiamiento se estableció 
como un 100% proveniente de préstamo bancario, pues la empresa no cuenta con capital propio asignado 
para este proyecto aún. Para conseguir un préstamo tendría que acudir a una entidad bancaria y establecer las 
garantías hipotecarias correspondientes. Esta evaluación financiera, corresponde al rendimiento del proyecto 
como tal, a partir de la inversión inicial involucrada en su totalidad. 
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Figura 29. Análisis de sensibilidad para el periodo simple de recuperación de capital (PSRC), a partir de los datos 
Cuadros 24 y 25. 

 

 

Fuente: elaboración propia. Los indicadores se calcularon de acuerdo con el Cálculo 23 de la sección de Cálculos de 
Muestra, variando solamente una variable y manteniendo las demás constantes.  
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Figura 30. Análisis de sensibilidad para la tasa interna de retorno (TIR), a partir de los datos Cuadros 24 y 25. 

 

 

 

Fuente: elaboración propia. Los indicadores se calcularon de acuerdo con el Cálculo 23 de la sección de Cálculos de 
Muestra, variando solamente una variable y manteniendo las demás constantes.  
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Figura 31. Análisis de sensibilidad para el valor presente neto (VPN), a partir de los datos Cuadros 24 y 25. 

 

 

 

Fuente: elaboración propia. Los indicadores se calcularon de acuerdo con el Cálculo 23 de la sección de Cálculos de 
Muestra, variando solamente una variable y manteniendo las demás constantes. 
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VIII. DISCUSIÓN 

 

El primer objetivo del trabajo de graduación fue obtener la base técnica del proceso a 
simular utilizando balances de masa y energía y criterios de selección de equipos. Como se puede 
observar en los Cuadros 23 y 24, se llevaron a cabo los dimensionamientos de los principales 
equipos para poder desarrollar el modelo de simulación posteriormente. Para todos los equipos se 
calcularon los parámetros de operación con la profundidad suficiente para cumplir con los 
requerimientos técnicos y para poder estimar sus costos adecuadamente. Hay equipos que los 
proveedores pueden fabricar de forma personalizada a partir de medidas y parámetros de 
operación específicos, como la torres de absorción y los reactores, y otros equipos que son de 
catálogo, como los compresores, bombas, trituradoras e intercambiadores de calor. Para los 
equipos de catálogo, el proceso de dimensionamiento consiste en especificar las propiedades de 
los flujos de entrada y salida requeridos y/o a especificar una o varias variables de 
dimensionamiento de los mismos. Además, se llevó a cabo una extensa revisión bibliográfica que 
también permitió establecer los equipos más apropiados a través de los criterios de selección de 
equipo correspondientes. A continuación, se analizará la concordancia de los valores calculados 
y/o especificados para ambos tipos de equipos con respecto a los estándares de la industria. El 
orden en que se lleva a cabo el análisis corresponde al orden en que se dimensionaron. Todos los 
diseños y dimensionamientos se realizaron tomando en cuenta el flujo, presión y/o temperaturas 
máximas requeridos según el balance de masa realizado por el sistema; de esta forma, se aseguró 
que los equipos funcionaran para la operación del sistema al arranque (mayor demanda y flujos) 
y ya en equilibrio.  

En primer lugar, se llevó a cabo el diseño del reactor PFR de síntesis de metanol. El 
reactor para la síntesis del biometanol fue elegido de tipo PFR (no CSTR ni STR) por tres razones 
principales. La primera de ellas fue que para que el proceso de producción sea más rentable se 
debe trabajar en continuo (descartando al reactor de tipo STR), de esta forma se ahorra en costos 
de arranque y se disminuyen tiempos muertos en la operación; la segunda razón es que el CSTR 
presenta mayor dificultad en control de parámetros clave (como la operación isotérmica) y su 
volumen puede llegar a ser muy grande (lo cual constituye un riesgo por las altas presiones y 
temperaturas requeridas). La tercera y más importante razón, es que la reacción es de gases por lo 
que no se puede llevar a cabo en tanques agitados. Este dimensionamiento se realizó de primero 
para comprender adecuadamente la química detrás del proceso, y para poder determinar la base 
de cálculo de los equipos que lo anteceden (ya que la base de cálculo con la que se contaba es la 
demanda de metanol a satisfacer). Se pudo comprobar que el tamaño del reactor PFR era adecuado 
y concordante con la información disponible en los antecedentes. El volumen efectivo calculado 
para este equipo fue de 0.2229 m3 con un flujo volumétrico de entrada de 0.007245 m3/s. En la 
literatura en mención se presenta el diseño de un reactor PFR de 14.25 m3 para un flujo 
volumétrico de entrada de 1.07 m3/s, esto equivale a un volumen del reactor 64 veces más grande, 
y un flujo volumétrico 147 veces más grande que los dimensionados para la planta de biometanol 
analizada en este trabajo de graduación. Si bien, la razón entre 64 y 167 no es exactamente uno 
(esto implicaría que el peso tiempo calculado para esta trabajo de graduación y el consultado en 
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la literatura fue el mismo), sí es cercano y bajo el mismo orden de magnitud. Esta 
variación se puede deber a varios factores. La variación en la densidad del catalizador utilizado, 
puede causar que al determinar el volumen efectivo para contener la masa de catalizador necesaria 
exista una diferencia notable pero que no afecta el funcionamiento pues lo que en realidad importa 
en las reacciones con catalizadores sólidos es que la masa de catalizador sea la calculada para el 
paso del gas de síntesis a través de los intersticios del mismo. Asimismo, se obtuvo un tiempo de 
residencia de 31.5372 s, el cual es superior a los 30.7635 s de diseño del reactor. Esto asegura que 
la velocidad lineal a la que está diseñado el sistema es suficiente para que la reacción se complete. 
Por su parte, son bastante altos los tiempos de residencia ya que el flujo volumétrico es 
relativamente bajo y el volumen del reactor es bastante alto. Un aspecto de importancia a tomar 
en cuenta es que el diseño del reactor PFR se llevó a cabo a partir de la cinética más ampliamente 
aceptada para modelar la síntesis del metanol (ecuaciones 25 y 26 de la sección de Antecedentes). 
Como se puede observar en la Figura 6 de la sección de Antecedentes y en la Figura 34 de la 
sección de datos intermedios, existe concordancia entre la concentración molar de cada sustancia 
respecto al eje X. En el caso de la Figura 6, el eje X es la distancia axial reducida mientras que en 
el de la 34, el tiempo; no obstante, ambos valores son directamente proporcionales por lo que el 
modelo ingresado al software Berkeley Madonna, que se puede consultar en el Cuadro 36 de la 
sección de Datos originales, corrió exitosamente y permitió obtener los datos necesarios para el 
diseño del equipo. Además, en la Figura 35 se puede notar que la forma de la curva corresponde 
a una reacción de este tipo (al no ser una reacción autocatalítica, el inverso de la velocidad de 
reacción debe ser menor a medida que la concentración es más alta). 

Posteriormente, se llevó a cabo un balance de masa para dimensionar el gasificador a 
partir de la base de cálculo de gas de síntesis necesaria (calculada con anterioridad). Se optó por 
uno de lecho fluidizado tipo burbujeante, pues según la literatura este es el que mejores 
rendimientos y mejor relación hidrógeno/monóxido de carbono presenta para la producción de 
metanol. Asimismo, este reactor permite alimentaciones con tamaño de partícula más grandes y 
permite una mejor transferencia de calor y de masa. Se utilizó una relación de equivalencia de 0.2, 
y una relación moderador (vapor de agua)/biomasa base seca de 0.1 kg/kg. Estos dos últimos 
criterios también corresponden a los parámetros óptimos para la producción de gas de síntesis 
para la posterior síntesis de metanol. Para el balance mencionado se utilizaron las concentraciones 
de ceniza, humedad y composición elemental hallados en la literatura. Estos correspondían a 
raquis de palma africana proveniente de Colombia; en este sentido, se recomienda ahondar en 
experimentaciones con raquis de palma africana local. Al medir la esfericidad, diámetro de 
partícula, porosidad y densidades experimentales del raquis triturado disponible localmente se 
podría tener un dimensionamiento más adecuado para este gasificador. Es importante considerar 
que el raquis triturado sea lo más homogéneo posible para que se pueda mantener el lecho 
fluidizado con los mismos parámetros de operación (flujo másico y velocidad mínima de 
fluidización del vapor de agua y el oxígeno usados para la operación del equipo). 

 Vale la pena aclarar que si bien la referencia utilizada para el cálculo es adecuada, puede 
que principalmente existan variaciones entre respecto a la humedad de la biomasa disponible en 
Guatemala y la de Colombia. Al tener un análisis de humedad correspondiente se podría decidir 
optar por una operación de secado posterior a la trituración; no obstante, el proveedor del 
gasificador establece un máximo de 35% de humedad para una operación óptima. Por esta razón, 
no se considera en este análisis técnico esta operación aún. Sin embargo, según la información del 
marco teórico, se podría llegar a utilizar un secador rotatorio continuo o uno continuo de lecho 
fluidizado (estos son de contacto directo, apropiados para sólidos no quebradizos y no susceptibles 
a descomposición térmica, como el raquis de la palma africana).  
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Este equipo fue dimensionado utilizando la metodología validada experimentalmente en 
Brasil y Perú (la cual se puede consultar en la sección de antecedentes). El diámetro mínimo del 
lecho resultante fue de 0.2327 m y la altura mínima de este fue de 5.8277 m.  Por su parte, el 
volumen de reacción obtenido fue de 0.2479 m3. Se utilizó una metodología de cinética 
experimental pues los datos de cinética de reacción analíticos son escasos, poco exactos y 
requieren de programas de simulación muy elaborados. Además, al tener 3 flujos de entrada, en 
diferentes fases (biomasa sólida, vapor gaseoso y oxígeno gaseoso), se presenta mayor dificultad 
en el cálculo del flujo volumétrico total entrada. Vale la pena resaltar que para llevar a cabo estos 
cálculos se utilizaron las mismas variables obtenidas en el balance de masa realizado para este 
reactor. De esta forma, el dimensionamiento dio como resultado un reactor con dimensiones y 
condiciones de operación muy similares para los equipos del mismo tipo y capacidad disponibles 
en el mercado; como se puede observar en el equipo cotizado (en la sección correspondiente en el 
capítulo de Anexos). El equipo dimensionado y el cotizado tienen un altura similar (5.625 metros 
para el equipo cotizado), y un diámetro interno parecido. Por su parte, el equipo cotizado requiere 
un flujo másico de alimentación de biomasa de alrededor de 40 kg/h, mientras que el balance de 
masa realizado dio como resultado un flujo de biomasa total de 29.75 kg/h. Tanto el equipo 
cotizado como el dimensionado, están calculados para producir 120 metros cúbicos de gas de 
síntesis por hora. 

Globalmente, su operación es exotérmica, por lo que solamente se requiere aportar calor 
inicial para superar la energía de activación global (por medio de una cámara de combustión 
incluida en el equipo); esto implica que los costos indirectos de fabricación para calentar 
continuamente el equipo son inaplicables. Se utilizó en el modelo de simulación desarrollado 
posteriormente el método de minimización de energía de Gibbs para la estimación de las 
concentraciones del gas de síntesis resultante. Como se menciona en la sección de Antecedentes, 
el número estequiométrico de entrada óptimo para obtener mejores rendimientos para la 
fabricación de metanol es 2.1; en este sentido, el número estequiométrico obtenido por medio de 
la corriente de salida del gasificador del modelo de simulación elaborado fue de 0.3308. Como se 
puede consultar en el Cuadro número 62, las densidades a 225°C y 69.7 Bar (condiciones de 
operación del reactor PFR) fueron obtenidas corrigiendo por temperatura y presión asumiendo 
que los gases se comportan con ideales. Esto pudo haber causado que el número estequiométrico 
calculado fuera bastante menor al óptimo; pero se necesitaría una comprobación experimental 
para verificar si el gas de síntesis tiene realmente el número estequiométrico adecuado. 

Si experimentalmente se llegara a determinar que el número estequiométrico no es 
cercano a 2.1, se recomendaría analizar la introducción de un reactor intermedio entre el 
gasificador y la torre de absorción que permita convertir el metano generado en la gasificación en 
monóxido de carbono e hidrógeno. De esta forma, se podría llegar a aumentar el número 
estequiométrico para acercarse más al óptimo. Por su parte, otra forma en la que se podrían 
controlar mejor las concentraciones de entrada al reactor PFR (si llegara a ser necesario según la 
comprobación experimental) sería experimentar cambiar la razón entre el gas de síntesis fresco y 
el recirculado del PFR. De esta forma, se podría alimentar más gas de síntesis “fresco” y disminuir 
la recirculación (o viceversa), esto para cambiar las concentraciones de dióxido de carbono, 
monóxido de carbono e hidrógeno para operar el reactor PFR con mejores rendimientos. Esta 
última recomendación se podría llegar a implementar tomando en cuenta que las concentraciones 
del gas de síntesis “fresco” y el recirculado no son exactamente las mismas, esto debido a que los 
consumos de estos compuestos reactivos para la síntesis de metanol dentro del reactor no son 
linealmente proporcionales.   
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Luego, se llevó a cabo el diseño del ciclón. A partir de información hallada en la literatura, 
se optó por un ciclón de alta eficiencia tipo Swift. Esto debido a que el fabricante del gasificador 
dimensionado y cotizado indicó que el tamaño máximo de partícula del polvo producido y 
suspendido en el gas de síntesis del equipo era menor que 5 micrómetros. Asimismo, a partir de 
la capacidad máxima de producción del gasificador se utilizó un flujo volumétrico de gas de 
síntesis máximo de 120 m3/h. El tamaño de partícula y el anterior flujo indican que la selección 
de equipo fue la más adecuada pues los ciclones de alta eficiencia son más adecuados que los de 
alta capacidad cuando se requiere separación de partículas muy pequeñas a altas eficiencias con 
flujos volumétricos bajos.  

Posteriormente, se dimensionó la torre de absorción buscando remover un 95% de la 
concentración de ácido sulfhídrico. Se eligió agua como solvente ya que, a temperatura y presión 
normal (25 °C y 1 atm), el ácido tiene mejor solubilidad en esta que el dióxido de carbono (como 
se puede comprobar en los coeficientes de Henry especificados en el Marco Teórico), y a su 
amplia disponibilidad, bajo costo y baja toxicidad. En este sentido, se puede tomar el sistema 
como de dos componentes pues los demás componentes del gas son muy poco solubles en agua a 
esas condiciones (para la absorción de dióxido de carbono se necesitan presiones mayores y 
temperaturas menores que las de operación utilizadas para el diseño de la torre). La altura de la 
torre obtenida fue de 5.5700 m y el diámetro de 0.2379 m. Estas medidas sí son manejadas por 
los proveedores de equipo y entran dentro de los rangos usualmente utilizados para la industria. 
Se optó por una columna empacada con Anillos de Rasching ya que los mismos permiten mayor 
transferencia de masa que una columna de platos.  Se recomienda analizar si es necesario añadir 
un sistema de recuperación de solventes (usualmente variando la temperatura para disminuir la 
solubilidad del soluto), para disminuir la huella hídrica de la planta de fabricación. Esta última 
sugerencia permitiría reutilizar en esta operación de absorción. Asimismo, si llegara a ser 
necesario se podría analizar si algún otro solvente puede aumentar la fuerza motriz para la 
transferencia de masa del gas de síntesis al solvente; como se puede ver en la Figura 37, la curva 
de equilibrio y la de operación se encuentran muy cerca (aumentando así la cantidad de solvente 
mínimo requerido para la separación necesaria). Si bien para el proceso de síntesis de biometanol 
a partir de la biomasa elegida, se obtiene una concentración a nivel de trazas de ácido sulfhídrico, 
es adecuado dimensionar una torre de absorción que pueda remover adecuadamente hasta flujo de 
ácido sulfhídrico del 5% m/m en las corrientes de gas síntesis entrantes. Esto permite tener 
versatilidad en la operación de la planta y poder optar por otras fuentes de biomasa en caso 
llegaran a surgir alternativas rentables o con mayor disponibilidad ante una eventual escasez del 
raquis de palma. 

Para el dimensionamiento del compresor se puede consultar el Cuadro 65. En el mismo 
se observa que la caída de presión total fue obtenida a partir del cálculo preliminar de la caída de 
presión causada por el lecho fijo de catalizador (ubicado dentro del PFR), la caída de presión 
causada por el cambio de moles (obtenida de los datos de la cinética del software Berkeley 
Madonna), la presión inicial (atmosférica) y la presión de operación del reactor PFR (máximo de 
69.7 Bar). La caída de presión resultante fue de 6,868,700.0000 Pa. El cambio de presión más 
considerable (aparte del aumento de presión requerido por el proceso) fue la caída de presión por 
la disminución en el número de moles causado por las reacciones que se llevan a cabo dentro del 
reactor PFR. Esto concuerda con lo esperado, ya que estequiométricamente se tienen dos moles 
más en los productos que en los reactivos. Por su parte, la caída de presión correspondiente al 
lecho fijo de catalizador fue bastante baja (438.5847 Pa) esto indica que es adecuada la relación 
largo/diámetro utilizada para el cálculo de dimensiones del PFR. Se utilizó la ecuación 22 para su 
dimensionamiento ya que la compresión se podrá llevar a cabo de forma isotérmica, tomando en 
cuenta que la relación de compresión es elevada. Se optó por un arreglo en serie de dos 
compresores de desplazamiento positivo o de diafragma hidráulicos, con operación isotérmica 
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enfriada con agua. La potencia de salida total de salida del arreglo de compresores debe ser de 
6.1392 kW, lo cual implica que el motor debe ser de por lo menos 10 HP. Esto implica que el 
proveedor debería brindar un equipo con un sistema de refrigeración. 

Para el dimensionamiento de la trituradora necesaria se utilizó la Ley de Bond. Vale la 
pena resaltar que la fuente de biomasa elegida (raquis de palma africana) para el presente análisis 
fue bastante apropiada pues existe producción de la misma a lo largo del año y no tiene tanta 
dureza como otras fuentes. Asimismo, se logró garantizar abastecimiento continuo durante todo 
el año con una empresa procesadora de palma consolidada en el mercado guatemalteco. Con 
respecto a la palma africana, la literatura presenta al estípite (tronco de la misma) como la fuente 
que mejor rendimiento para producción de metanol permite alcanzar; sin embargo, en Guatemala 
la oferta de este subproducto es limitada y estrictamente dependiente del cambio de palmas 
general en una plantación completa. El hecho que no tenga tanta dureza disminuye en gran medida 
la potencia de salida necesaria de la trituradora. Utilizando los criterios de selección de equipo 
establecidos en el marco teórico, se concluyó que una trituradora de impacto presentaba los 
diámetros de entrada y salida requeridos. Por su parte, para dimensionar la potencia se utilizó la 
Ley de Bond (como índice se utilizó el de biomasa fibrosa, que es el recurso que más se asemeja 
a las propiedades físicas del raquis de la palma). La potencia requerida resultó ser de 5.9515 kW, 
y se logró cotizar un equipo que entrega 15 hp; en este sentido, se cubre la demanda necesaria con 
un equipo que tiene una baja inversión inicial en comparación a otros tipos de trituradoras para 
disminuir el tamaño de objetos más duros. Esto permite que no sea necesario operar de forma 
continua el equipo sino por lotes. 

 

El diagrama de bloques realizado se observa en las Figuras 24 y 25. Cada una de las líneas 
está claramente identificada y se puede consultar el flujo másico total y las composiciones másicas 
de cada compuesto. Asimismo, se sintetizan los parámetros de diseño más relevantes de cada 
equipo en los bloques correspondientes. En los Cuadros 19 y 20, se resumen las entradas y salidas 
del sistema (con un límite de frontera global) y se comprueba que la suma de ambas es igual tanto 
para la operación al arranque de la planta como en la operación de la misma tras haber llegado a 
equilibrio. Es de interés analizar los flujos que se requieren para arrancar la planta, respecto a los 
flujos ya en operación; se demuestra la importancia en los procesos químicos industriales de 
recircular los reactivos que no reaccionaron para economizar costos. En este caso, se requiere que 
el reactor PFR se estabilice para poder llegar a recircular el gas de síntesis que no reacciona. Ya 
que la conversión máxima posible es de alrededor de 40% (consultar Figura 36), se torna 
económico aprovechar la corriente de reactivos a la entrada del reactor PFR. Esto justifica por qué 
la operación de la planta se estableció continua. Asimismo, se puede notar que al llegar a 
operación en equilibrio el rendimiento aumenta de 0.2674 a 1.0884 kg de metanol/kg biomasa. 
Este último es mayor que uno ya que más allá de la entrada de biomasa, también hay entrada de 
oxígeno y vapor de agua en la gasificación. Se asume que todo el gas de síntesis se puede llegar a 
aprovechar para su conversión a metanol; no obstante, se recomienda analizar la implementación 
de tanques intermedio de almacenamiento de gas de síntesis con diferentes concentraciones y/o la 
implementación de un sistema que permita versatilidad tanto en las alimentaciones al gasificador 
como en la relación de recirculación del reactor PFR. Este último sistema permitiría mantener las 
concentraciones de entrada en el PFR bastante constantes.  

Por su parte, se dimensionaron los tres intercambiadores de calor necesarios para el 
sistema de producción utilizando la estimación de media logarítmica ya que no son 
intercambiadores de calor con varios pasos sino de tubos concéntricos. Esto simplificó el 
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dimensionamiento ya que no se necesitó hacerle una corrección a esta media. Las áreas de 
transferencia de calor requeridas dieron como resultados diámetros externos de tubería interna y 
largos de intercambiador que permiten su instalación con facilidad en conjunto con el sistema de 
tuberías. En el Cuadro 22, se puede revisar el balance de energía del sistema completo (asumiendo 
que todos los demás equipos operan de forma adiabática, exceptuando al PFR que también tiene 
un sistema de enfriamiento para su operación isotérmica dimensionado previamente). Al sumar 
las entradas y salidas globales de calor, se obtiene un flujo de calor saliendo del sistema de -
348.2215 kW. En este sentido, es recomendable analizar el aprovechamiento de este calor para el 
precalentamiento de los fluidos de servicio utilizados para calentamiento. Por su parte, se podría 
utilizar el calor generado en la reacción exotérmica del gasificador para precalentar el agua que 
se utiliza para calentar el gas de síntesis en el intercambiador de calentamiento 1. De esta forma, 
se podrían llegar disminuir los costos indirectos de fabricación (principalmente del vapor 
generador por la caldera eléctrica). 

Los equipos auxiliares requeridos en el proceso, se describen en el Cuadro 24. Estos 
equipos solamente fueron dimensionados a partir de los balances de masa realizados para el 
gasificador y de los análisis fisicoquímicos del agua disponible en el parque industrial en donde 
se analiza ubicar la planta de producción. Se optó por un concentrador de oxígeno ya que, si bien 
el costo del equipo es elevado, es más económico que comprar oxígeno a un proveedor local. Esto 
se da por dos razones principales: la inversión en un tanque de oxígeno licuado de gran tamaño es 
bastante elevada y a que el costo del oxígeno en el mercado no hace viable la fabricación rentable 
de biometanol. El equipo elegido concentra hasta 15 m3/h de oxígeno al 93% molar, lo cual 
satisface la demanda máxima de oxígeno del sistema. Asimismo, se eligió una caldera eléctrica 
ya que la demanda de vapor del gasificador es muy baja para optar por una caldera pirotubular de 
combustión interna. Su producción máxima de vapor es de hasta 23.52 kg/h a las condiciones 
requeridas en el gasificador, lo cual supera en holgadamente la demanda al arranque del proceso 
de 9.4046 kg/h.  El suavizador de agua también satisface los requerimientos, pues puede suavizar 
el agua a las concentraciones requeridas por la caldera con los flujos volumétricos necesarios. Por 
las cantidades de agua caliente que sale del sistema, podría llegar a ser necesario introducir una 
torre de enfriamiento para poder enfriar y reutilizar la misma. Esta no se consideró para el presente 
análisis técnico ya que es probable que el agua caliente que sale del sistema pueda llegar a 
enfriarse casi en su totalidad por medio de intercambio de precalentamiento de otros servicios 
auxiliares, la necesidad de la implementación de la misma se podría determinar por medio de un 
análisis termodinámico exergético más profundo del proceso.  

No fue necesario el dimensionamiento de una torre de destilación ya que tras condensar 
los productos gaseosos del PFR en el condensador dimensionado, la concentración del metanol es 
de 83.89 % m/m (el otro 16.11% es agua). Esto excede la concentración que actualmente la 
empresa fabricante combustible en gel requiere del alcohol (70%); en todo caso se pueden adecuar 
las formulaciones, aumentando la cantidad de agua requerida para el proceso de fabricación del 
combustible.  

El segundo objetivo específico de este trabajo de graduación fue el desarrollar un modelo 
de simulación del proceso de producción de biometanol a partir de biomasa, por medio de software 
computacional, para la obtención de los parámetros necesarios para un posterior análisis 
económico. Se cumplió este objetivo a través de la elaboración de un modelo de simulación en 
SuperPro Designer. Como se puede observar en la sección de anexos, se ingresaron los parámetros 
de operación y dimensionamientos de los equipos, a partir de los resultados que anteceden a los 
de este objetivo. Algunas de las dificultades que surgieron en el modelado para poder representar 
la operación de la planta de manera realista fueron la ausencia de calderas de generación eléctricas, 
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una discrepancia teórica en la temperatura de salida del gasificador, la imposibilidad de ingresar 
la cinética utilizada para el dimensionamiento del reactor PFR para la reacción a simular y la 
imposibilidad de añadir la recirculación del gas de síntesis que no reaccionó a la entrada del PFR. 

En primer punto, para representar la operación de la caldera eléctrica, se insertó una 
caldera de combustión de biodiesel con la capacidad de generación de vapor en las condiciones 
necesarias para el gasificador.  El costo del biodiesel consumido se estableció de forma que no 
alterara los costos indirectos de fabricación no correspondiendo a la verdadera operación de la 
planta a simular. Por su parte, a la salida del gasificador modelado se colocó un intercambiador 
no dimensionado previamente (BH-101) para elevar la temperatura del gas de síntesis de salida a 
800 °C (la temperatura de operación aproximada del reactor). Para evitar variaciones 
incongruentes de la inversión inicial se parametrizó este equipo con un costo cero. 

Por su parte, para el modelado del PFR diseñado con anterioridad, se procedió a insertar 
una operación de reactor PFR con reacciones estequiométricas irreversibles. Si bien se ingresaron 
las dos ecuaciones que intervienen en la producción de metanol a partir de gas de síntesis, con sus 
respectivas entalpías de reacción, no se pudo modelar la cinética de forma adecuada. Al modelar 
las reacciones como irreversibles, se agotaron los reactivos limitantes con demasiada rapidez; esto 
ocasionó que fuera inviable para el simulador utilizado insertar una recirculación a la salida del 
condensador HK-101 en dirección a la entrada del reactor PFR 101. Por estas razones, se procedió 
a ingresar un tanque de almacenamiento intermedio (V-103), otro intercambiador de calor (HK-
104) y reactor PFR con los mismos parámetros de reacción (PFR 102) para procesar el gas de 
síntesis no reaccionado. Esto permitió incrementar y asemejar la producción de la planta a la 
dimensionada previamente.  

Otras variaciones en los parámetros de operación que originó el no poder modelar la 
recirculación a cabalidad, fue que se tuvieron que mantener las corrientes de ingreso al sistema 
(biomasa, oxígeno y vapor de agua) correspondientes a los valores de la planta operando al 
arranque. Esto aumentó considerable el costo de los materiales. Sin embargo, se ingresaron los 
parámetros económicos al programa de simulación acorde a los costos de mano de obra y costos 
de energía eléctrica, cotizados en el parque industrial en donde se analiza instalar la planta de este 
alcohol. Para obtener los parámetros económicos que permitieran llevar a cabo un análisis 
económico del proyecto también se procedió a añadir el costo de compra de cada equipo (para los 
equipos cotizados), la potencia de consumo de cada equipo (para los equipos cotizados) y los 
operarios necesarios por equipo (para los equipos en general). El haber llevado a cabo el 
dimensionamiento y cotización de los equipos principales permitió elevar el nivel de confiabilidad 
de los parámetros económicos que pudiera llegar a desplegar el software utilizado para la 
simulación. También se introdujo el costo de compra de la materia prima y el precio de venta. Se 
fijó el precio de venta como el precio al que la empresa que analiza este proyecto compra el 
alcohol de interés a sus proveedores actualmente. De esta forma, se pudo modelar el ahorro 
marginal proyectado respecto a la situación actual de la empresa si el proyecto se llegara a 
implementar. 

Como se puede consultar en los Cuadros 29 y 30, al correr la simulación se obtuvo una 
producción anual de metanol de 337,899 kg (equivalente a 28,158.25 kg mensuales) con un costo 
de producción de $0.4617/kg. Una de las principales razones por las que el costo de producción 
desplegado por el modelo es mayor que el calculado posteriormente es la sobreestimación que 
tiene el modelo en los costos indirectos de fabricación (específicamente la potencia eléctrica 
consumida por unidad de tiempo). La variación entre la cantidad de metanol establecida como 
base de cálculo de los equipos dimensionados con anterioridad (23,758.59 kg mensuales) se debe 
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a los ajustes explicados para poder modelar el reactor PFR de la forma más realista posible. 
Asimismo, el costo total de los equipos según SuperPro Designer fue de $384,000, y el costo total 
de capital fijo estimado fue de $2,637,000.00. Preliminarmente, el simulador pudo calcular el 
valor presente neto y la tasa interna de retorno del proyecto; los valores obtenidos fueron de -
$5,563,690.00 y de -13.86% respectivamente. Esto puede ser analizado ya como indicadores de 
rentabilidad que nos permiten concluir respecto al objetivo específico número 3; sin embargo, se 
optó por llevar a cabo un análisis económico adicional con métodos convencionales para obtener 
resultados más concluyentes y representativos. Algunas de las razones por las que se decidió llevar 
a cabo análisis económicos posteriores a los ya obtenidos son las siguientes: generalización de los 
factores a utilizar para la estimación del costo los diversos detalles involucrados en el montaje de 
una planta de producción e la imposibilidad de ingresar un costo del terreno y del metro cuadrado 
de construcción (con los valores correspondientes a la industria inmobiliaria de Guatemala).  

El tercer objetivo consistió en llevar a cabo un análisis económico con tres indicadores de 
rentabilidad: periodo simple de recuperación de capital, tasa interna de retorno y valor presente 
neto. Del cumplimiento del objetivo 1 y 2, se obtuvieron los parámetros económicos necesarios 
para llevar a cabo el análisis a profundidad. Los equipos principales fueron dimensionados 
cotizados con posibles proveedores. Por su parte, se obtuvo el costo estimado de los equipos 
secundarios por medio de otras fuentes de estimación (por ejemplo, las bombas, el soplador, los 
intercambiadores de calor y las válvulas fueron cotizadas con el estimador del modelo de 
simulación desarrollado). En el Marco Teórico se describen los tipos de análisis económicos para 
estimación de costo. Además, en la sección de antecedentes se hace referencia a una estimación 
inicial preliminar realizada con estimadores del Manual del Ingeniero Químico de Perry.  

La estimación preliminar de los Antecedentes se puede clasificar como tipo 5, ya que solo 
permite conocer los órdenes de magnitud en los que se encuentra la inversión inicial para un 
proyecto, mas no se puede usar como referencia para concluir sobre la factibilidad económica del 
mismo. Vale la pena tomar en cuenta que esta estimación tiene un rango de aplicación para plantas 
de fabricación de metanol mucho más grandes y que utilizan gas natural como materia prima (no 
biomasa). En este sentido, se puede usar como una referencia, pero no como un indicador 
concluyente. El tipo de estudio elegido para la estimación de costos y rentabilidad según la 
clasificación de la AACE adecuado para cumplir este objetivo es el tipo 4. El mismo también es 
llamado como estudio de factibilidad (o prefactibilidad económica), y requiere un 15% de 
documentación desarrollada para estimar con un rango de exactitud de entre -30 y 50% la 
inversión inicial y los costos involucrados. Este es el tipo más adecuado ya que permite tener 
certeza en la rentabilidad de un proyecto. Si este estudio económico tipo 4 llegara a tener 
resultados de rentabilidad satisfactorios, se recomendaría seguir con los estudios tipo 3, 2 y 1 para 
tener una mejor planificación del proyecto; no obstante, si no se considerara rentable no se 
recomienda proseguir (por lo que los diagramas de tubería e instrumentación, planos y 
cotizaciones mucho más detalladas no se desarrollan en este tipo de estudio para no trabajarlos 
sin que lleguen a utilizarse).  

Un aspecto importante a considerar en el análisis económico realizado es que los 
antecedentes indican que las plantas de biometanol son afectas al fenómeno de economía de 
escala. Según la fuente consultada en la sección de Antecedentes, para la década de los ochenta 
se consideraba que el mínimo para que una planta de biometanol opere con una rentabilidad 
aceptable es produciendo 300,000 toneladas métricas anualmente. No obstante, esta estimación 
corresponde a una década en la que la tecnología de los equipos estaba menos desarrollada y a 
países desarrollados con diferentes costos indirectos de fabricación (y menor disponibilidad de 
biomasa a bajo costo por su desaprovechamiento).  
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En este sentido, se llevaron a cabo los cálculos correspondientes para obtener el costo de 
producción del biometanol y así determinar la rentabilidad del proyecto, dando como resultado 
$0.3252 por kg producido. Esto representa un margen bruto sobre el precio de venta de 47.55%. 
Al comparar este margen con el margen promedio de los últimos cuatro años de dos empresas 
líderes en la producción de metanol (el cual se puede consultar en la sección de Antecedentes), se 
puede concluir que los costos de producción sí son competitivos pues se obtuvo un margen mayor 
que el 28.83% y el 15.56% de las empresas en mención. En este sentido, a nivel de costos de 
producción que el proyecto sí puede llegar a tener una operación rentable. Vale la pena tomar en 
cuenta que para los cálculos de los indicadores de rentabilidad se utilizó el margen bruto de 
operación (y no el neto) pues los gastos operativos de esta planta son mínimos, considerando que 
es una planta que físicamente se encontraría en otra ubicación pero que formaría parte legal y 
contablemente de la empresa de fabricación de combustible en gel. Asimismo, no se consideraron 
deducciones fiscales pues la empresa incluiría esta fabricación de biometanol en sus costos de 
producción y no tiene proyectado llegar a venderlo a clientes externos. 

Con este costo de producción se calcularon los flujos netos de efectivo a 25 años. La 
inversión inicial para la compra de los equipos fue de $358,901.01, mientras que el costo total de 
capital fijo (incluyendo costo del terreno y la construcción cotizados) fue de $2,198,885.93. El 
costo de los equipos fue bastante similar a lo proyectado por SuperPro Designer ya que la mayoría 
de los equipos en el modelo de simulación pudieron parametrizarse acorde a cotizaciones 
realizadas. Por su parte el costo total de capital fijo, fue $500,000 mayor en los resultados del 
modelo de simulación que en el calculado de forma propia. Esta variación se debe principalmente 
a que (como se puede observar en la sección de Antecedentes) para los cálculos propios, se 
utilizaron factores específicos para el cálculo de los rubros involucrados en la inversión inicial 
total (Cuadro 31 de la sección de Resultados); estos factores corresponden a una planta de 
procesamiento montadas desde cero de sólidos (biomasa) y fluidos (gases y líquidos). Se puede 
afirmar que se genera mayor exactitud en el cálculo propio de costo de capital fijo total pues se 
hicieron los cálculos acordes al tipo de industria específica y se tomaron en cuenta los costos de 
terreno y construcción con datos cotizados reales del parque industrial en donde se analiza montar 
la operación de la planta.  

Se proyectó un crecimiento en la producción anual del 5% por 4 años, ya que se determinó 
que el reactor PFR es el cuello de botella. Esto debido a que su dimensionamiento se llevó a cabo 
tomando en cuenta el flujo volumétrico de entrada (el cual es el mismo estando o no la operación 
en arranque); en el caso de los equipos que lo anteceden el dimensionamiento se llevó a cabo 
tomando en cuenta flujos de operación máximos del sistema al arranque (incluso algunos equipos 
como el gasificador y la torre de absorción tienen mayor capacidad de producción que la requerida 
en el arranque). Aún así se cotizó un PFR más grande con las mismas proporciones de diámetro 
y largo para aprovechar la inversión inicial; este volumen permitió el crecimiento anual 
especificado anteriormente. Los indicadores de rentabilidad obtenidos son un periodo simple de 
recuperación de capital de 23.73 años, una tasa interna de retorno de -0.77% y un valor presente 
neto de -$1,780,862.99. Al analizar estos resultados, se puede concluir que el proyecto no cumple 
con los parámetros de rentabilidad cuantitativos para ser catalogado como rentable y viable (la 
tasa interna de retorno es inferior al 3% de TMAR-CPCC y el VPN es negativo). Además, al 
analizar el Cuadro 33 de los flujos netos de efectivo se puede notar que en los primeros 10 años 
se tiene un FNE negativo. Eso es un indicador de nula rentabilidad pues, más allá de tener un 
rendimiento financiero pobre, se cae en el riesgo de incumplir el pago del préstamo (lo cual puede 
traer consigo sanciones financieras por parte de las entidades bancarias).  
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Es relevante considerar también factores cualitativos de planeación estratégica, para 
determinar si un proyecto vale la pena. La empresa ha reportado mínimos y máximos históricos 
del precio de adquisición del metanol que oscilan entre $0.37 y $1.02 por kg. Esto debido a la 
volatilidad del precio de este, la cual es causada directamente por su dependencia del precio del 
gas natural y la demanda ocasional que puede llegar a suceder por encarecimientos del diésel (en 
2008 se dio el máximo histórico de $1.02 por la subida del precio del petróleo que aumentó la 
demanda de metanol para producir biodiésel; y en 2020 un decremento notable al mínimo 
histórico por la baja mundial en la demanda originada por la COVID-19). Por esta razón, se 
procedió a analizar el desglose de costos de la Figura 28, para así determinar cuáles variables eran 
las indicadas para elaborar un análisis de sensibilidad de los tres indicadores de rentabilidad 
usados para la evaluación del proyecto. De esta forma, se pudo determinar en qué escenarios 
pudiera llegar a ser rentable el proyecto. Dos objetivos que se buscaron lograr por medio de la 
elección adecuada de las variables a variar para realizar los análisis mencionados son determinar 
si esta planta pudiera llegar a ser rentable si la inversión inicial baja lo suficiente, y analizar si a 
medida que algunos factores contribuyentes al costo de producción bajan la rentabilidad del 
proyecto incrementa. Vale la pena tomar en cuenta que la rentabilidad adicional al CPPC del 2% 
y el factor de riesgo del 1%, para obtener la TMAR calculada, fueron fijadas conscientemente a 
valores bajos pues se pondera bastante la integración vertical que la empresa podría llegar a tener 
al ser autosuficiente y no tanto la rentabilidad a corto plazo del proyecto. Un factor cualitativo que 
no se puede monetizar con facilidad pero debe ser considerado para el análisis de los resultados, 
es el riesgo de salida que representa tener que cerrar operaciones de una planta de este tipo (por 
la alta especificidad de los equipos). 

Los últimos dos puntos mencionados se establecieron como criterios que permitan 
concluir si en efecto la producción de biometanol para este caso en particular es susceptible a la 
economía de escala (como mencionan los Antecedentes, para planta de producción similares). Las 
variables elegidas para los análisis de sensibilidad son el costo del metanol adquirido por la 
empresa, costo de la mano de obra, costo de transporte, costo de la inversión inicial, periodo del 
préstamo y los costos indirectos de fabricación. Estos análisis se pueden consultar en las Figuras 
29, 30 y 31. A continuación, se discuten los análisis para las 7 variables, si la TIR es menor que 
3% y el VPN es negativo, no se considera rentable el proyecto. Asimismo, el periodo de 
recuperación pasa a tener una relevancia secundaria, tomando en cuenta que es más importante 
analizar si con las variaciones realizadas puede llegar a cumplirse con el pago de las obligaciones 
financieras referentes al préstamo bancario. Por su parte, este último indicador de rentabilidad 
brinda una idea de la recuperación del capital solamente sin tomar en cuenta los intereses 
bancarios.  

Ya que la mano de obra contribuye un 72% de los costos de producción, se llevaron a 
cabo análisis de sensibilidad respecto a la variación del costo de esta. Al disminuir en un 50% el 
costo de mano de obra por hora se obtuvieron una TIR de 2.30% y un VPN negativo. Por su parte, 
al aumentarla en un 50%, una TIR de -5.06% y un VPN negativo. Esto indica que la disminución 
en el costo de la mano de obra en un 50% es un escenario que podría llegar a generar rentabilidad 
al combinarse con otra variación que aumente la misma (como una disminución de la inversión 
inicial o un aumento en el costo del metanol adquirido). Asimismo, combinando una disminución 
en un 25% del costo de la mano de obra con algún otro escenario en donde se concluya rentabilidad 
sí podría llegar a ser recomendable echar a andar el proyecto. Esto permite concluir que esta planta 
es afecta a las economías de escala (el crecimiento en la producción de la planta no es lineal 
directamente proporcional respecto a los costos de mano de obra ya que muchos equipos están 
automatizados y su operación requiere un número fijo de empleados sin importar su capacidad). 
Un factor importante a tomar en consideración es que el costo de la mano de obra se encarece al 
operar continuamente, pues el sueldo mínimo es más alto en jornadas mixtas y nocturnas que en 
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la diurna. No obstante, es importante considerar que es inviable operar por lotes por las 
características técnicas del proceso. 

Por su parte, se llevó a cabo el análisis de sensibilidad cambiando el CIF (ya que el mismo 
es la segunda fuente más alta de costo con un 24%). Disminuyendo este costo en un 50% o 
aumentándolo en un 50% se obtuvieron tasas internas de retorno menores que el 3% y valores 
presentes netos negativos. En este sentido, también se puede concluir que la variación del CIF por 
sí sola tampoco puede generar rentabilidad mínima. Los equipos que más energía eléctrica 
consumen son el compresor, el concentrador de oxígeno y la trituradora, por lo que es conveniente 
operarlos de una forma eficiente por medio de la minimización de tiempos muertos. Además, es 
importante considerar una estrategia de arranque de equipos que disminuya los picos de voltaje 
que puedan aumentar el costo de la energía eléctrica.  

Se puede concluir que el costo de la biomasa permite generar rentabilidad marginal, pues 
a penas representa un 3%. En este sentido, se puede concluir también que la fuente de biomasa sí 
permite economizar los costos de producción para tener competitividad respecto a estrategias de 
producción de metanol convencionales. Tomando en cuenta el acelerado aumento de las 
plantaciones de palma africana en el país y su disponibilidad a lo largo de todo el año, se puede 
asegurar con bastante certeza que se contará con un abastecimiento del raquis por lo que este 
factor no es causante principal de los problemas de rentabilidad del proyecto a nivel de PSRC, 
TIR y VPN. Esto se puede verificar con el análisis de sensibilidad llevado a cabo para el costo de 
los materiales, en los que también se obtienen tasas internas de retorno menores que 3% y valores 
presentes netos negativos en todos los casos. 

El análisis de sensibilidad llevado a cabo para los costos de transporte se realizó aún 
tomando en cuenta que a penas este rubro contribuye un 1% al costo de producción. Esto debido 
a que se desea concluir que la ubicación de la planta fue óptima, considerando la ubicación de la 
planta de procesamiento de palma en La Gomera, Escuintla y la planta de fabricación de 
combustible en gel en Mixco, Guatemala. La variación de este parámetro en un incremento o 
decremento del 50% casi no causa variación alguna en los tres indicadores financieros; en este 
sentido, se concluye que la estrategia de colocar la planta lo más cercano posible a la fuente de 
biomasa es adecuada. En los indicadores de rentabilidad obtenidos por este análisis de sensibilidad 
se obtienen tasas internas de retorno menores que 3% y valores presentes netos negativos en todos 
los casos. Si bien la distancia entre el parque industrial donde se analiza poner la planta de 
biometanol y la planta de producción de combustible en gel es de 32.7 km; y la distancia entre el 
parque industrial y la planta de procesamiento de palma en La Gomera es de alrededor de 85.1 
km, se obtuvo un costo bajo de transporte. Aunque usualmente se recomienda colocar la planta 
más cerca de la fuente de biomasa que del lugar donde se usará el metanol, no es aplicable para 
este caso particular pues la forma de movilizar el metanol producido es con toneles (los cuales no 
permiten estiba, y dejan espacio muerto en el furgón, mientras que el raquis de palma aprovecha 
todo el espacio al ser estibado en costales).  

A continuación, se analizaron los efectos de la variación de otros factores financieros que 
no estaban ligados directamente a los costos de fabricación. Estos fueron el periodo del préstamo, 
la inversión inicial y el precio adquirido del metanol por la empresa. Al variar la duración del 
préstamo a 5 y 15 años no se obtuvieron en ninguno de los dos casos tasas internas de retornos 
mayores que 3% ni valores presentes netos positivos. Es indiscutible, que además si llegara a 
haber un aumento de rentabilidad aumentando el periodo del préstamo a más que 15 años 
(haciendo que se diluya más el pago de capital), sería cuestionable concluir como rentable tal 
eventual escenario pues el pago de intereses crecería desmedidamente haciendo que el valor 
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presente también baje. Esto permite concluir que la variación del periodo del préstamo tampoco 
genera escenarios de rentabilidad por sí sola.   

Al variar la inversión disminuir y aumentar la inversión inicial en un 50%, se genera un 
escenario de que casi alcanza la rentabilidad requerida por la empresa. Este se da cuando baja la 
inversión inicial, pues se obtiene una TIR del 1.17% y un valor presente neto de $-677,672.52. En 
este caso específico, se puede concluir dos cosas. En primer lugar, la disminución de la inversión 
inicial en un 50% no genera rentabilidad por sí sola, pero podría hacerlo al combinarla con otro 
escenario que sí la genere. Además, se puede demostrar nuevamente que esta planta de biometanol 
analizada también es afecta a economías de escala. En muchos casos, el aumento en la capacidad 
cotizada de los equipos crece en mayor proporción que el costo de estos (no siguen una tendencia 
lineal). 

Por último, se generó un escenario de rentabilidad más al llevar a cabo el análisis de 
sensibilidad cambiando los valores del precio del metanol adquirido por la empresa al mínimo y 
máximo histórico de los registros de compras de la empresa. Este se dio al aumentar el precio del 
metanol en un 33% y en un 65%. Por su parte, se obtuvieron una TIR del 4.16% y un valor presente 
neto de $653.776.81, para el aumento de 33%.  Asimismo, se obtuvieron una TIR del 7.88% y un 
valor presente neto de $3,068.178.52, para el aumento de 65%. Se concluye que este proyecto se 
tornaría mucho más rentable si los precios de los combustibles fósiles (y del metanol 
convencional) suben aceleradamente y se mantienen en un rango de variación cuyo límite inferior 
sea superior a $0.82 por kilogramo.  

En conclusión, son solo dos los escenarios que generan rentabilidad por sí solos (aumento 
del precio del metanol adquirido en un 33% y/o 65%). Además, en ningún escenario se tienen 
flujos netos de efectivo positivos en todos los primeros diez años para asegurar que se podrán 
pagar las cuotas del préstamo. Para lograr cumplir con el pago de la deuda se tendrían que 
combinar varios escenarios que generen rentabilidad, lo cual es poco probable y genera mucho 
riesgo de incumplimiento para la empresa. En conclusión, no se recomienda llevar a cabo este 
proyecto bajo las condiciones actuales. 
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IX. CONCLUSIONES 

 

1. Se obtuvo la base técnica de las operaciones unitarias involucradas en el proceso de 
fabricación de biometanol, utilizando los balances de masa y energía del diagrama de bloques de 
la Figura 24 y la Figura 25 de la sección de Resultados, y los criterios de selección de equipo 
especificados en el Marco Teórico y en los Antecedentes. Las entradas y salidas totales del sistema 
al arranque son de 50,416.6 kg/h, mientras que operando en equilibrio son de 12,357.9 .kg/h. La 
capacidad de producción de la planta es de 32.5460 kg de biometanol por hora, con rendimientos 
de 0.2674 kg biometanol/kg biomasa, al arranque; y de 1.0884 kg biometanol/kg biomasa, 
operando en equilibrio. Todos los equipos fueron dimensionados con la profundidad suficiente 
para cumplir los requerimiento técnicos y poder estimar sus costos adecuadamente.   

 

2. Se dimensionó un reactor PFR de lecho fijo de catalizador con un volumen de 0.2229 m3. 
Las condiciones de operación de este son 225°C y una presión de entre 50 y 69.7 Bar. Además, 
se dimensionó un gasificador de lecho fluidizado burbujeante con un volumen mínimo de 0.2479 
m3, con una operación a presión atmosférica y a una temperatura de 800°C. 

 

3. Se eligió un arreglo de dos compresores de desplazamiento positivo o de diafragma 
hidráulicos en serie por la elevador razón de compresión requerida (67.7721). Su potencia de 
salida necesaria es de 6.1392 kW. Los intercambiadores de calor dimensionados fueron de tipo de 
tubos concéntricos.  El intercambiador de tubo concéntrico de enfriamiento 1 requiere un área de 
0.01818 m2; el intercambiador de calor de calentamiento 1 requiere un área de transferencia de 
calor de 0.007660 m2; y el condensador necesita un área de transferencia de 0.009554 m2. Los 
calores de cada intercambiador, los flujos másicos del agua de servicio y las temperaturas de 
entrada y salida de esta se especifican en el Cuadro 22. La torre de absorción diseñada fue 
empacada con Anillos de Rasching de ¾ de pulgada y el solvente elegido fue agua. La altura 
requerida para el empaque de 5.5700 m y un diámetro del mismo es de 0.2379 m. 

 

4. El ciclón elegido para la separación de polvos fue de Alta Eficiencia de Swift con un 
diámetro de entrada es de 0.05898 m. La trituradora seleccionada fue una picadora de martillos 
con la capacidad de disminuir el tamaño de partícula de entrada de 50 mm a uno de 3 mm en la 
salida. La potencia de salida requerida para la misma es de 5.5915 kW 
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5. Se desarrolló un modelo de simulación del proceso de producción de biometanol acorde a 
los equipos dimensionados, y los balances de masa y energía correspondientes, utilizando el 
software  SuperPro Designer.  La parametrización del modelo se puede consultar en la sección de 
Metodología y su interfaz se puede consultar en las Figuras 26 y 27. A partir del mismo, se 
obtuvieron diversos parámetros económicos que permitieron evaluar económicamente el proceso. 
Se obtuvieron un análisis económico preliminar, y un balance de masa y energía, que se pueden 
consultar en la sección de Resultados y Anexos. Los indicadores de rentabilidad preliminares 
tuvieron valores de 57.33 años para el periodo simple de recuperación de capital, de -13.86% para 
la tasa interna de retorno, y de -$5,563,690.00 para el valor presente neto.  

5.  Se realizó un análisis económico posterior que permitió tener una visión más amplia por 
medio de análisis de sensibilidad y la consideración de factores de estimación de costos más 
apropiados para el proceso de producción analizado. Este análisis es tipo 4 según clasificación de 
estudios de la AACE. Para obtener la inversión inicial de este se utilizaron cotizaciones directas 
con posibles proveedores y algunas estimaciones de costo brindadas por SuperPro Designer. El 
costo total de capital fijo fue de $2,198,885.93, incluyendo el costo de construcción y del terreno 
cotizado en el parque industrial donde se analiza instalar la planta.  

6. El costo de producción del biometanol calculado fue de $0.3252 por kg producido. Esto 
arroja un margen bruto sobre precio de venta de 47.55%. Esto permite concluir que a nivel 
marginal, el costo de producción es competitivo pues este margen es superior a los márgenes 
brutos que presentan algunas empresas que fabrican metanol y cotizan en la bolsa (consultar 
sección de Antecedentes). La principal fuente de costo fue la mano de obra con un 72%, para 
consultar las demás fuentes de costo consultar la Figura 28. El periodo simple de recuperación de 
capital fue de 23.73 años tomando en cuenta el costo total de capital fijo, el precio de adquisición 
actual del metanol y el costo de producción. 

 

7. Se calcularon los flujos netos de efectivo del proyecto, con una vida de operación de 25 
años, un periodo del préstamo de 10 años y el costo total de capital fijo mencionado con 
anterioridad. Además, se fijó una TMAR del 9.32%. La tasa interna de retorno obtenida fue de -
0.77% y el valor presente neto de -$1,780,862.99. Para los años del 1 al 10 los flujos netos fueron 
negativos, indicando un alto riesgo de incumplimiento del pago del préstamo. Se concluye que no 
es rentable el proyecto bajo los parámetros establecidos ya que la TIR es menor que la TMAR, y 
el VPN es negativo.  

 

8. Se realizaron siete análisis de sensibilidad para el periodo simple de recuperación de 
capital, tasa interna de retorno y valor presente neto (Figuras 29, 30 y 31). Solamente bajo dos 
escenarios se obtuvieron resultados de rentabilidad para la TIR y el VPN. Estos escenarios son el 
aumento del precio del metanol adquirido actualmente en un 33% y en un 65%. Para la 
disminución del costo de la mano de obra en un 25% y en un 50%, y para la disminución de la 
inversión inicial en un 25% y en un 50% se obtuvieron indicadores de rentabilidad muy cercanos 
a los requeridos por la empresa (la TIR fue positiva pero no mayor que la TMAR y los VPN´s 
fueron negativos para estos 4 casos). En ninguno de todos los flujos netos de efectivo 
correspondientes a estos análisis se obtuvieron valores positivos durante todos los primeros 10 
años, indicando riesgo de incumplimiento de deuda.   
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X. RECOMENDACIONES 

 

1. Llevar a cabo un análisis de composición elemental y de humedad para el raquis de palma 
africana disponible localmente para comparar principalmente el porcentaje de humedad de la 
biomasa que se puede comprar al posible proveedor contactado (si el porcentaje de humedad 
supera el 35% se sugiere añadir una operación adicional de secado posterior a la trituración). 
Asimismo, es recomendable analizar experimentalmente las composiciones del gas de síntesis 
producido utilizando raquis de palma africana local como biomasa combustible. 

 

2. Durante la eventual producción, analizar periódicamente la composición elemental y el 
contenido de humedad del raquis que se pueda llegar a consumir para la producción de 
biometanol, para observar si existe variabilidad relevante al respecto que pueda llegar a ocasionar 
desviaciones en la calidad del alcohol obtenido. En este sentido, es recomendable añadir tanques 
buffer (entre la torre de absorción y el compresor) de gas de síntesis con las concentraciones más 
adecuadas para la producción de biometanol (número estequiométrico cercano a 2.1) para poder 
garantizar que el reactor PFR opere con gas de síntesis adecuado para la producción del solvente. 

 

3. Estudiar experimentalmente la esfericidad, densidad, diámetro de partícula (por medio de 
trituración y tamizado) y porosidad del raquis triturado para poder determinar a qué velocidades 
debe ser soplado el vapor de agua y el oxígeno para poder fluidizar el raquis triturado de la forma 
más homogénea y apropiada posible, dentro del gasificador de lecho fluidizado. 

 

4. Evaluar la implementación de un sistema que permita versatilidad tanto en la producción 
del gasificador como en la relación de recirculación del reactor PFR. Esto permitiría modificar las 
concentraciones de entrada a la conveniencia del sistema, ya que los consumos de los reactivos 
en el reactor PFR no son proporcionales linealmente.  

 

5. Analizar la viabilidad de introducir un sistema de tratamiento para el agua utilizada en la 
columna de absorción de ácido sulfhídrico. De esta forma se podría analizar si al reutilizar la 
misma, disminuye la huella hídrica de la planta y los costos de operación de esta.  

 

6. Realizar un análisis termodinámico y exergético2 del proceso para evaluar el 
aprovechamiento del calor producido en el gasificador y en el reactor PFR. Este calor se podría 
aprovechar para precalentar fluidos de servicio que se requieren para calentar el gas en el 
intercambiador de calor de calor de calentamiento 1. De esta forma, se podrían disminuir los 

 
2 Consultar sección de Glosario para una definición de Análisis Exergético. 
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costos indirectos de fabricación. Además, se sugiere analizar la necesidad de implementar una 
torre de enfriamiento para poder reutilizar el agua que fluye a través de los intercambiadores de 
enfriamiento. 

 

7. Actualizar las cotizaciones de equipos directamente con proveedores tomando en 
consideración los siguientes aspectos: que los equipos sean apropiados para la producción de 
alcohol metílico (un líquido altamente combustible, que debe ser producido considerando la salud 
y seguridad ocupacional minimizando el riesgo de incendio y explosión), y que haya transcurrido 
tiempo suficiente para que los altos niveles de inflación causados por la COVID-19 (que han 
afectado tanto al costo de equipos como al costo del flete y el seguro) hayan bajado nuevamente. 

 

8. Estudiar la elevación de la producción de la planta de biometanol a escalas superiores para 
venderle a clientes externos. De esta forma, se podría disminuir la inversión inicial de la planta 
(respecto a su capacidad de producción) y disminuir los costos de mano de obra, haciendo que el 
proyecto aumente su rentabilidad, de acuerdo con los análisis de sensibilidad presentados en la 
sección de Resultados y Anexos. 
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XII. ANEXOS 
A. Datos originales 

 

Cuadro 34. Base de cálculo del proceso de producción de biometanol a dimensionar. 

Base de cálculo 
mensual 
(metros cúbicos 
de metanol) 

Concentración 
mínima del 
metanol (% 
m/m) 

Restricciones internas del 
producto requerido 

Densidad 
del metanol 
puro 

Peso 
molecular 
del 
metanol 

30  70 El metanol producido no 
debe tener trazas de 
compuestos orgánicos y/o 
inorgánicos ácidos ni sólidos 
suspendidos. 

0.792 g/mL 32.0419 
kg/kmol 

Base de cálculo brindada por la empresa, de acuerdo con los requerimientos de su proceso de producción actual. 

Cuadro 35. Condiciones de operación del reactor PFR de síntesis de metanol. 

Temperatura (°C) Presión (Bar) Conversión del reactivo 
limitante (Monóxido de 
carbono) 

225 69.70 30% 

Fuente: (Chen, et al, 2011). Consultar sección de Antecedentes.  
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Cuadro 36. Código utilizado en Berkeley Madonna para la obtención de las concentraciones respecto al tiempo de los 
compuestos involucrados en la reacción de síntesis de metanol. 

Código ingresado al sistema Berkeley Madonna 
METHOD  RK4 
STARTTIME=0 
STOPTIME=600 
DT=0.1 
{Type Equations Here.} 
 
RXN1C=(kMeOH*CO2*H2)*(1-
(1/KpMeOH)*(CH3OH*H2O/(CO2*H2^3))/((1+kb*H2^0.5+kc*H2O+ka*(H2O/H2))^3)) 
RXN2C=(kRWGS*CO2)*(1-
(1/KpRWGS)*(CO*H2O/(CO2*H2))/((1+ka*(H2O/H2)+kb*H2^0.5+kc*H2O))) 
 
NUM1=(kMeOH*CO2*H2)*(1-(1/KpMeOH)*(CH3OH*H2O/(CO2*H2^3))) 
DEM1=((1+kb*H2^0.5+kc*H2O+ka*(H2O/H2))^3) 
NUM2=(1*CO2)*(1-(1/KpRWGS)*(CO*H2O/(CO2*H2))) 
DEM2=(1+ka*(H2O/H2)+kb*H2^0.5+kc*H2O) 
RXN1=NUM1/DEM1 
RXN2=NUM2/DEM2 
 
T=498.15 
P=69.7 
R=8.314 
ka=3453.38 
kb=0.499*EXP(17197/(T*R)) 
kc=6.62E-11*EXP(124119/(T*R)) 
kMeOH =1.07*EXP(36696/(T*R)) 
kRWGS=1.22*EXP(-94765/(T*R)) 
KpMeOH=10^(3066/T-10.592) 
KpRWGS=10^(-2073/T+2.029) 
 
INIT CO2=0.03*P 
INIT H2=0.82*P 
INIT H2O=0.00*P 
INIT CO=0.04*P 
INIT CH3OH=0.00*P 
INIT INERT=0.11*P 
 
d/dt(CO2)=(-RXN1)-RXN2 
d/dt(H2)=-3*RXN1-RXN2 
d/dt(H2O)=(RXN1)+RXN2 
d/dt(CO)=+RXN2 
d/dt(CH3OH)=(RXN1) 
d/dt(INERT)=0 

Fuente: elaboración propia utilizando el manual de usuario disponible en el programa Berkeley Madonna. 
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Cuadro 37. Coeficientes para el cálculo del calor específico para los compuestos en estado líquido analizados en el 
sistema. 

Coeficiente Agua (líquida) Metanol (líquido) 
C1 276,370 105,580 

C2 -2,090.1 -362.23 
C3 8.125 0.9379 

C4 -0.014116 0 
C5 0.0000093701 0 

Fuente: (Leib, Et al, 2008). Consultar sección correspondiente del Manual del Ingeniero Químico de Perry. 

 

Cuadro 38. Coeficientes para el cálculo de la densidad para el agua. 

Coeficiente Valor 
C1 5.459 
C2 0.30542 
C3 647.13 
C4 0.081 

Fuente: (Leib, et al, 2008). Consultar sección correspondiente del Manual del Ingeniero Químico de Perry. 

 

Cuadro 39. Características de los polvos en el gas de síntesis del gasificador cotizado. 

Característica Valor 
Concentración de polvos 50-100 mg/m^3 de gas de síntesis producido 
Tamaño máximo de partícula 5 ±0.5 micrómetros 

Fuente: consulta directa al proveedor del gasificador de lecho fluidizado dimensionado. 

 

Cuadro 40. Composición elemental base seca del raquis de palma africana. 

Elemento Composición (±0.005 % m/m) Peso molecular 
(kg/kmol) 

Carbono 48.80 12.01 
Hidrógeno 7.33 1.0079 
Oxígeno 36.30 15.999 
Azufre 0.68 32.065 
Cenizas 3.60 - 

Fuente: (Bula y Cujía, 2010). Consultar sección correspondiente en Antecedentes. 

 



120 
 

 

Cuadro 41. Parámetros de funcionamiento del gasificador de lecho fluidizado utilizados. 

Parámetro de funcionamiento Valor 
Relación de equivalencia 0.20 
Relación moderador/biomasa 0.1 kg biomasa seca con cenizas y azufre/kg 
Contenido de humedad 20±0.5 kg biomasa seca con cenizas y 

azufre/kg 

Fuente de la relación moderador/biomasa y razón de equivalencia: (Bula y Cujía, 2010). Consultar sección de Marco 
Teórico y Antecedentes correspondiente a gasificación. El contenido de humedad se fijó como un valor aproximado 
según conversaciones con el posible proveedor. 

 

Cuadro 42. Parámetros de operación de la trituradora de biomasa dimensionada. 

 

Parámetro de funcionamiento Valor 
Índice de Bond utilizado 12.00 
Tamaño de partícula alimentación 50 ± 0.5  mm 
Tamaño de partícula necesario para la 
alimentación del gasificador cotizado 

3± 0.5   mm 

Masa a triturar 2.778 ton/h 

Fuente del Índice de Bond: (Wallas, SF). El mismo fue elegido de esta fuente ya que hace referencia a sólidos con poca 
dureza y similares a biomasa fibrosa. El tamaño de partícula de alimentación fue medido experimentalmente, el de 
alimentación fue consultado directamente con el proveedor del equipo. La masa para triturar fue calculada a partir del 
balance de masa realizado, considerando una operación por lotes. 

Cuadro 43. Parámetros de operación del ciclón dimensionado. 

 

Parámetro de funcionamiento Valor 
Velocidad lineal de flujo del fluido en la 
entrada 

12.2 m/s 

Densidad de bulto de las partículas (no 
aireadas) 

900 kg/m^3  

Fuente velocidad de dimensionamiento del ciclón: (Echeverri, 2005). Densidad de las partículas obtenida de 
conversaciones directas con el proveedor del gasificador dimensionado. 
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Cuadro 44. Parámetros necesarios para dimensionar el compresor. 

Parámetro de dimensionamiento Valor 
Diámetro del catalizador 0.0054±0.00005 m 
Altura del catalizador 0.0052±0.00005  m 
Densidad del catalizador 1,190±0.5   kg/m^3 
Porosidad del catalizador 0.285±0.0005   
Viscosidad del fluido 0.000042 Pa/s 
Largo del lecho (Se obtiene del cálculo del largo del reactor) 
Factor de forma 1 
Densidad del fluido 1.3907 kg/m^3  
Presión a alcanzar 69.7 Bar 
Presión de entrada 1.0135 Bar 

Fuentes: las medidas y otras variables del catalizador fueron consultadas con proveedores y se pueden consultar en la 
sección de Antecedentes. El largo del lecho proviene del largo del PFR dimensionado. Se calculó la densidad del fluido 
modelándolo como gas ideal. El factor de forma se asume 1 por la similitud del ancho y el largo del catalizador. La 
viscosidad del fluido utilizada fue la del aire a esas condiciones por la poca disponibilidad del gas de síntesis. 

 

 

 

Cuadro 45. Parámetros de operación de la torre de absorción dimensionada. 

Parámetro de funcionamiento Valor 
Porcentaje de remoción del H2S deseado 95% 
Cantidad de veces que se usa el mínimo de 
solvente 

1.2 

Coeficiente de Henry para el sistema de H2S y 
agua 

545 atm/(fracción molar) 

Presión de operación 1 atm 
Fracción molar de agua en la fase gaseosa (se 
asume saturación) 

0.02171 

Empaque a utilizar Anillos de Rasching de ¾ de pulgada, 
cerámicos 

Caída de presión definida para el empaque 400 Pa/m 

Fuente del mínimo de solvente, presión de operación y empaque a utilizar: (Treybal, 2000). La fracción molar de agua 
en el aire fue obtenida asumiendo saturación del sistema de la curva psicrométrica correspondiente. La caída de presión 
fue elegida pues es una de las más usuales según la fuente consultada (Treybal, 2000). 
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Cuadro 46. Propiedades del empaque a utilizar para la torre de absorción, y propiedades de los compuestos del 
sistema de interés. 

Característica Valor 
Cf 255 
J 1 
Gc 1 
Difusividad del H2S en el aire 0.0000139 m^2/s 
Difusividad del CO2 en agua 1.77E-09 m^2/s 
Tensión superficial del agua 0.07275 N/m 
ϵ 0.73 
m 31.215 
n 0 
p -0.244 

Fuente: (Treybal, 2000).  

 

Cuadro 47. Parámetros de operación utilizados para el dimensionamiento del intercambiador de enfriamiento ubicado 
entre la salida del gasificador y la entrada a la torre de absorción. 

Parámetro de funcionamiento Valor 
Tipo de intercambiador Tubos concéntricos 
Presión de operación 1.0135 bar 
Flujo molar fluido de proceso 0.01064 kmol/s 
Temperatura de entrada fluido de proceso 1073.15 K 
Temperatura de salida fluido de proceso 298.15 K 
Temperatura de entrada fluido de servicio 298.15 K 
Temperatura de salida fluido de servicio 353.15 K 
Coeficiente global de transferencia de calor 
(máximo del intervalo hallado en temperatura 
para la aplicación) 

60±0.5 W/(m^2*K) 

Fuente del coeficiente global de transferencia de calor: (Köng, 2019). 
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Cuadro 48. Parámetros de operación utilizados para el dimensionamiento del intercambiador de enfriamiento ubicado 
entre la torre de absorción y el PFR. 

Parámetro de funcionamiento Valor 
Tipo de intercambiador Tubos concéntricos 
Presión de operación 1.0135 bar 
Flujo molar fluido de proceso 0.01064 kmol/s 
Temperatura de entrada fluido de proceso 298.15 K 
Temperatura de salida fluido de proceso 498.15 K 
Temperatura de entrada fluido de servicio 353.15 K 
Temperatura de salida fluido de servicio 303.15 K 
Coeficiente global de transferencia de calor 
(máximo del intervalo hallado en temperatura 
para la aplicación) 

170±0.5 W/(m^2*K) 

Fuente del coeficiente global de transferencia de calor: (Köng, 2019). 

 

 

Cuadro 49. Parámetros de operación utilizados para el dimensionamiento del condensador ubicado después del PFR. 

Parámetro de funcionamiento Valor 
Tipo de intercambiador Tubos concéntricos 
Presión de operación 1.0135 bar 
Flujo molar fluido de proceso 0.01064 kmol/s 
Temperatura de entrada fluido de proceso 498.15 K 
Temperatura de salida fluido de proceso 298.15 K 
Temperatura de entrada fluido de servicio 298.15 K 
Temperatura de salida fluido de servicio 353.15 K 
Coeficiente global de transferencia de calor 
(máximo del intervalo hallado en temperatura 
para la aplicación) 

255±0.5 W/(m^2*K) 

Fuente del coeficiente global de transferencia de calor: (Köng, 2019). 
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Cuadro 50. Parámetros necesarios para el dimensionamiento del gasificador. 

Parámetro Valor 
Viscosidad aproximada del gas de síntesis 0.0000174 kg/(m*s) 
Factor de seguridad (Fseg) 1 
Eficiencia media del gasificador (emg) 0.5580 
Poder calorífico inferior agua (HLV) 2441.7±0.5 
Poder calorífico superior biomasa (HHVd) 19,130±0.5 kJ/kg 
Temperatura media del lecho 800 °C 
Capacidad volumétrica máxima (Qvbmax) 120 m3/h 
Potencia térmica (Ed) 80 kW 
LHVg 4.2±0.5 MJ/m^3  

Fuente: (Estremadoyro, 2015). Obtenido del trabajo de graduación del Ing. Mecánico Industrial Estremadoyro de Perú. 

Cuadro 51. Velocidades lineales de flujo definidas para las diferentes corrientes del proceso. 

Tipo de fluido Velocidad lineal deseada (m/s) 
Gas 10.00 
Líquido 1.00 

Estas velocidades fueron definidas de acuerdo a los estándares industriales para el dimensionamiento de tuberías 
establecidos en la sección de Metodología.  

Cuadro 52. Temperaturas y presiones de las diferentes corrientes dimensionadas en el proceso. 

Corriente Temperatura (K) Presión (Bar) 
1.1 y 2.1 298.1500 1.0135 
1.2 y 2.2 1073.1500 1.0135 
1.3 y 2.3 1073.1500 1.0135 
1.4 y 2.4 298.1500 1.0135 
3 498.1500 69.7000 
4 498.1500 69.7000 
5 298.1500 1.0135 

Fuente: elaboración propia, se utilizaron estos valores para dimensionar la tubería. 

Cuadro 53. Densidades de los gases que componen el gas de síntesis asumiendo idealidad a condiciones normales 
(20° y 1 atm). 

Compuesto Densidad a condiciones normales (kg/m3)  

Monóxido de carbono 1.1650 

Dióxido de carbono 1.8420 

Hidrógeno 0.08990 

Metano 0.6680 

Agua 0.8040 

Fuente: (The Engineering Toolbox, 2021). 
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Cuadro 54. Coeficientes para el cálculo de los calores específicos de los compuestos gaseosos analizados en el 
proceso. 

Compuesto C1 C2 C3 C4 C5 
Monóxido de 
carbono 29110.00 8770.00 3085.10 8460.00 1538.20 
Dióxido de 
carbono 29370.00 34540.00 1428.00 26400.00 588.00 
Hidrógeno 27620.00 9560.00 2466.00 3760.00 567.60 
Agua 33360.00 26790.00 2610.50 8900.00 1169.00 
Metanol 39250.00 87900.00 1916.50 53650.00 896.70 

Fuente: (Leib, et al, 2008). 

 

Cuadro 55. Coeficientes para el cálculo de los calores latentes de vaporización de los compuestos que condensan en el 
condensador dimensionado. 

Compuesto C1 C2 C4 C4 Temperatura 
normal de 
ebullición 
(Kelvin) 

Temperatura 
crítica 
(Kelvin) 

Agua 0.6591 52390000.0000 0.3682 0.0000 337.8500 512.6000 
Metanol 

0.5766 52053000.0000 0.3199 
-
0.2120 

373.1500 647.1000 

Fuente: (Leib, et al, 2008). 

 

 

Cuadro 56. Cotizaciones de los equipos dimensionados para la operación de la planta. 

   

Equipo 
Costo aproximado 
DDP ($) 

Empresa que cotiza y/o fuente de 
estimación de costo 

Gasificador (Incluye elevador 
de cangilones) 82,481.61 HaiQi International, China 

Reactor PFR 13,718.80 Borui, China 
Catalizador PFR (Aluminio, 
Cobre y Zinc) 27,000.00 Kapsom, China 

Compresor 8,258.06 
MHEE ÍNDICE CHEMICAL 
ENGEERING 

Caldera 17,897.60 SIDASA, Guatemala (marca Fulton) 

Suavizador agua de la caldera 1,251.61 SIDASA, Guatemala (marca Culligan) 
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Equipo 
Costo aproximado 
DDP ($) 

Empresa que cotiza y/o fuente de 
estimación de costo 

Intercambiadores de calor 24,000.00 
SUPERPPRO DESIGNER COST 
ESTIMATOR 

Torre de absorción 16,526.55 
PERRY ÍNDICE DE MARSHAL Y 
SWIFT 

Concentrador de oxígeno 50,921.61 
Suzhou Nate Cloud Purification 
Equipment, China 

Condensador 36,000.00 
SUPERPPRO DESIGNER COST 
ESTIMATOR 

Trituradora 1,845.16 PROINAGRO 

Ciclón 3,000.00 
SUPERPPRO DESIGNER COST 
ESTIMATOR 

Válvulas de compuerta (3) 2,000.00 
SUPERPPRO DESIGNER COST 
ESTIMATOR 

Válvulas de mariposa (2) 5,000.00 
SUPERPPRO DESIGNER COST 
ESTIMATOR 

Válvula de globo (1) 10,000.00 
SUPERPPRO DESIGNER COST 
ESTIMATOR 

Bombas centrífugas (3) 30,000.00 
SUPERPPRO DESIGNER COST 
ESTIMATOR 

Tanque horizontal 25,000.00 
SUPERPRO DESIGNER COST 
ESTIMATOR 

Ventilador para torre de 
absorción 4,000.00 

SUPERPPRO DESIGNER COST 
ESTIMATOR 

TOTAL= 358,901.01 

 

 

 

 

Los métodos de estimación del costo de cada equipo fueron elegidos según la importancia del equipo. Los principales 
equipos fueron cotizados directamente con los posibles proveedores, mientras que los de equipos secundarios fueron 

cotizados con metodologías de estimación de costo confiables. 
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Cuadro 57. Variables de interés para el análisis económico. 

Variable de interés Valor 
Tipo de cambio utilizado para el análisis Q7.75/$1.00  
Inflación anual promedio de Guatemala utilizada 5.49% 
Sueldo mínimo no agrícola por hora para el 2021 
(ponderación de las 3 jornadas, 8 horas cada jornada) 
para Guatemala 

Diurna: Q11.67/h; Mixta: Q13.27/h; 
Nocturna: Q15.48/h; Ponderación: 
Q13.47/ hora; Bonificación Incentivo: 
Q250.00 mensuales. 

Días de trabajo por año 365 días continuos 
Factor para tomar en cuenta las prestaciones de la mano 
de obra 

1.4322 

Tasa de interés nominal anual según SIB para industrial 
no agrícolas, tasa de interés activa para préstamos en 
dólares de entre 1 y 5 millones, para plazos comunes. 

6.14% 

(SIB, 2021) 
Periodo del préstamo 10 años 
Precio cotizado por Las Palmas para el raquis de palma 
africana 

$12.00/tm 

Costo de energía eléctrica $0.1118/ kWh  
Cuota mensual de mantenimiento del parque industrial $0.10/m2 de terreno 
Área del terreno cotizado 1,019.91 m2 
Precio del terreno $136.68/m2 
Precio de construcción $425.72/m2 
Precio del metanol adquirido actualmente por la 
empresa que analiza este proyecto 

$0.62/kg 

Distancia de planta Las Palmas, La Gomera, Escuintla 
a parque industrial Parque Sur, Escuintla, Guatemala 

82 km 

Distancia de parque industrial Parque Sur, Escuintla, 
Guatemala a planta de fabricación de combustible en 
gel en Mixco, Guatemala 

33 km 

Rendimiento combustible flotilla  30 km/galón 

Precio del galón de combustible diésel  Q23.10/galón 

(MEM, 2021) 
Factor de corrección del costo para instalación de 
energía eléctrica e instrumentación, y para el costo de 
las bombas 

1.40 

Factor para el cálculo del gasto anual en mantenimiento 
para todas las máquinas 

3% de la inversión inicial en 
maquinaria 

Todos las variables de distancias referentes al costo de transporte fueron fijadas consultando la ruta intermedia en 
cuestión de distancia en Google Maps. Las medidas del lote, costos de energía eléctrica y costos de mantenimiento del 
parque industrial fueron consultadas directamente con la empresa de bienes raíces. En las demás celdas, se coloca la 
fuente de consulta si aplica. La tasa de cambio fue fijada según observación de la misma en la tasa del Banco de 
Guatemala a lo largo del año 2021.  
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Figura 32. Mapa de los recorridos posibles entre la planta de Las Palmas en la Gomera, Escuintla y el parque 
industrial Parque Sur en Escuintla, Guatemala. 

 

  

Fuente: Google Maps. 

Figura 33. Mapa de los recorridos posibles entre el parque industrial Parque Sur en Escuintla, Guatemala y la planta 
de fabricación de combustible en gel en Mixco, Guatemala. 

 

 

Fuente: Google Maps. 
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Cuadro 58. Potencia de consumo, porcentaje de utilización continua y operarios asignados para cada equipo. 

 

Equipo 
Potencia de 
consumo (kW) 

Porcentaje de 
operación por 
hora Operario/s 

Gasificador (Incluye elevador de 
cangilones) 1.9 100.00% 0.75 

Reactor PFR 1.9 100.00% 1.00 

Catalizador PFR (Aluminio, Cobre y 
Zinc) 0 100.00% 0.00 

Compresor 7.457 100.00% 0.25 

Caldera 15 33.33% 0.25 

Suavizador agua de la caldera 0.03 33.33% 0.00 

Intercambiadores de calor 0 100.00% 0.00 
Torre de absorción 0 100.00% 0.50 
Concentrador de oxígeno 27.56 33.33% 0.00 
Condensador 0 100.00% 0.00 
Trituradora 11.1855 25.00% 0.25 

Ciclón 0 100% 0.00 

Válvulas de compuerta (3) 0 100% 0.00 

Válvulas de mariposa (2) 0 100% 0.00 

Válvula de globo (1) 0 100% 0.00 

Bombas centrífugas (3) 0.7457 100% 0.00 

Tanque horizontal 0 100% 0.00 

Ventilador para torre de absorción 0.7457 100% 0.00 

TOTAL= 

22.9932 kW (considerando 
porcentaje de operación de cada 

equipo) 3 operarios 
La potencia de consumo fue conseguida a partir de consultar con los posibles proveedores contactados, y referencias 
de las otras fuentes de estimación de costo usadas. La cantidad de operarios fue fijada a partir de estimaciones 
cualitativas de la cantidad de personal necesario; la empresa indica que llegaría a reubicar a un Ingeniero Químico ya 
contratado en esta planta en caso de que se llegar a montar la planta. 
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B. Cálculos de muestra 

Cálculo 1. Determinación de la cantidad de gas de síntesis a producir para satisfacer la demanda 
del PFR. 

 Primero, se procedió a determinar el flujo volumétrico en metros cúbicos por segundo de metanol 
requeridos para satisfacer la demanda. 

(Ec. 40) 𝑄 =
௡ ௠య

ଵ ௠௘௦
∗

ଵଶ ௠௘௦௘௦

ଵ ௔ñ௢
∗

ଵ ௔ñ௢

ଷ଺ହ ௗí௔௦
∗

ଵ ௗí௔

ଶସ ௛௢௥௔
∗

ଵ ௛௢௥௔

ଷ଺଴଴ ௦௘௚௨௡ௗ௢௦
 

 

Sustituyendo valores del Cuadro 34 en la anterior ecuación: 

 

30𝑚ଷ

1 𝑚𝑒𝑠
∗

12 𝑚𝑒𝑠𝑒𝑠

1 𝑎ñ𝑜
∗

1 𝑎ñ𝑜

365 𝑑í𝑎𝑠
∗

1 𝑑í𝑎

24 ℎ𝑜𝑟𝑎𝑠
∗

1 ℎ𝑜𝑟𝑎

3600 𝑠𝑒𝑔𝑢𝑛𝑑𝑜𝑠
= 0.00001142

𝑚ଷ

𝑠
 

 Luego, se calculó el flujo molar de metanol a la salida necesario. 

 

(Ec. 41) 𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑚𝑜𝑙𝑎𝑟 𝑎 𝑙𝑎 𝑠𝑎𝑙𝑖𝑑𝑎 𝑑𝑒 𝑚𝑒𝑡𝑎𝑛𝑜𝑙 = 𝑄 ∗
ఘ

௉ெ
 

 

En donde 𝜌 y PM son la densidad a condiciones normales y el peso molecular respectivamente 
del alcohol metílico. Sustituyendo valores del Cuadro 34 en la anterior ecuación: 

𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑚𝑜𝑙𝑎𝑟 𝑎 𝑙𝑎 𝑠𝑎𝑙𝑖𝑑𝑎 𝑑𝑒 𝑚𝑒𝑡𝑎𝑛𝑜𝑙 = 0.00001142
𝑚ଷ

𝑠
∗

792
𝑘𝑔
𝑚ଷ

32.0419
𝑘𝑔

𝑘𝑚𝑜𝑙

= 0.0002822
𝑘𝑚𝑜𝑙

𝑠
 

 Luego, se calculó el flujo molar total a la salida necesario (utilizando la fracción molar de salida 
obtenida de la cinética de reacción). 

 

(Ec. 42) 𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑚𝑜𝑙𝑎𝑟 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 𝑑𝑒 𝑠𝑎𝑙𝑖𝑑𝑎 𝑑𝑒𝑙 𝑃𝐹𝑅 =
ி௟௨௝௢ ௠௢௟௔௥ ௗ௘ ௦௔௟௜ௗ௔ ௗ௘௟ ௠௘௧௔௡௢௟

ி௥௔௖௖௜ó௡ ௠௢௟௔௥ ௗ௘௟ ௠௘௧௔௡௢௟ ௘௡ ௟௔ ௦௔௟௜ௗ௔
  

Sustituyendo valores obtenidos de la en la anterior ecuación, la cinética de reacción se puede 
consultar en la Figura 34: 
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𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑚𝑜𝑙𝑎𝑟 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 𝑑𝑒 𝑠𝑎𝑙𝑖𝑑𝑎 𝑑𝑒𝑙 𝑃𝐹𝑅 =
0.00028288 𝑘𝑚𝑜𝑙 𝑚𝑒𝑡𝑎𝑛𝑜𝑙

𝑠
0.02580

= 0.01094 
𝑘𝑚𝑜𝑙 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙𝑒𝑠

𝑆
  

 

 A continuación, se procedió a calcular el flujo volumétrico de gas de síntesis a la entrada del 
reactor, utilizando el cambio de moles y utilizando la ley de los gases ideales. 

 

(Ec. 43) 𝐶𝑎𝑚𝑏𝑖𝑜 𝑑𝑒 𝑚𝑜𝑙𝑒𝑠 = 𝑀𝑜𝑙𝑒𝑠 𝑑𝑒 𝑠𝑎𝑙𝑖𝑑𝑎 𝑚𝑒𝑡𝑎𝑛𝑜𝑙 ∗
𝐶𝑎𝑚𝑏𝑖𝑜 𝑑𝑒 𝑚𝑜𝑙𝑒𝑠 𝑠𝑒𝑔ú𝑛 𝑙𝑎𝑠 𝑟𝑒𝑎𝑐𝑐𝑖𝑜𝑛𝑒𝑠 𝑑𝑒𝑙 𝑃𝐹𝑅 

Sustituyendo valores en la anterior ecuación, estos valores fueron obtenidos utilizando la cinética 
de la Figura 34: 

𝐶𝑎𝑚𝑏𝑖𝑜 𝑑𝑒 𝑚𝑜𝑙𝑒𝑠 = 0.0002822
𝑘𝑚𝑜𝑙

𝑠
∗ 2 = 0.0005643

𝑘𝑚𝑜𝑙

𝑠
 

 

 

(Ec. 44) 𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑚𝑜𝑙𝑎𝑟 𝑑𝑒 𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 𝑑𝑒𝑙 𝑃𝐹𝑅 (𝐹𝑀𝐸𝑇) =
𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑚𝑜𝑙𝑎𝑟 𝑑𝑒 𝑠𝑎𝑙𝑖𝑑𝑎 𝑑𝑒𝑙 𝑃𝐹𝑅 + 𝑐𝑎𝑚𝑏𝑖𝑜 𝑑𝑒 𝑚𝑜𝑙𝑒𝑠 

Sustituyendo valores en la anterior ecuación, estos valores fueron obtenidos utilizando la cinética 
de la Figura 34: 

𝐹𝑀𝐸𝑇 = (0.01094 + 0.0005643)
𝑘𝑚𝑜𝑙 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙𝑒𝑠

𝑠
= 0.01150 

𝑘𝑚𝑜𝑙 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙𝑒𝑠

𝑠
 

(Ec. 45) 𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑣𝑜𝑙𝑢𝑚é𝑡𝑟𝑖𝑐𝑜 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 𝑎 𝑙𝑎 𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 (𝐹𝑉𝑇𝐸) =
ிொ்∗ோ∗்

௉
 

En donde:  

R= constante de los gases ideales (m^3*Pa/(kmol*K). 

R= temperatura de operación del reactor (K). 

P=presión de operación del reactor (Pa). 
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Sustituyendo valores del Cuadro 35 y el FVTE obtenido con anterioridad en la anterior ecuación: 

𝐹𝑉𝑇𝐸 =
0.01150 

𝑘𝑚𝑜𝑙 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙𝑒𝑠
𝑠

∗ 8,314 
𝑚ଷ ∗ 𝑃𝑎

𝑘𝑚𝑜𝑙 ∗ 𝐾
∗ (225 + 273.15) 𝐾

69.7 ∗ 100,000 𝑃𝑎
= 0.007245

𝑚ଷ

𝑠
 

 

Cálculo 2: determinación del volumen del reactor PFR. 

 

Se utilizaron las ecuaciones (2), (3) y (4) para la obtención del volumen. 

 

(Ec. 46) 𝜏´ =
௏

௩௢
=

௏஼௔௢

ி௔௢
= 𝐶𝑎𝑜 ∫

ௗ௑௔

ି௥௔

௑௔௙

଴
 

Esta última integral se resolvió de forma gráfica utilizando Microsoft Excel. Para lograrlo 
se hizo la sumatoria de las multiplicaciones de la diferencia instantáneas de concentración del 
monóxido de carbono y el promedio de dos puntos del valor de -1/ra. A continuación se presenta, 
un ejemplo del cálculo instantáneo (del intervalo de 0 a 0.1 s): 

 

𝑟𝑎 =
𝐶𝑜𝑛𝑐𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛 𝑀𝑒𝑡𝑎𝑛𝑜𝑙 𝑎 0.1 𝑠 − 𝑐𝑜𝑛𝑐𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛 𝑀𝑒𝑡𝑎𝑛𝑜𝑙 𝑎 0 𝑠

𝑇𝑖𝑒𝑚𝑝𝑜 𝑓𝑖𝑛𝑎𝑙 − 𝑡𝑖𝑒𝑚𝑝𝑜 𝑖𝑛𝑖𝑐𝑖𝑎𝑙
 

Sustituyendo valores en la anterior ecuación, los valores de concentración fueron obtenidos de la 
cinética de la Figura 34: 

𝑟𝑎 =
0.002140 − 0

(0.1 − 0) 𝑠
= 0.0001083

𝑚𝑜𝑙

𝑠 ∗ 𝑘𝑔 𝑐𝑎𝑡
 

 

1

−𝑟𝑎
=

1

0.0001083
𝑚𝑜𝑙

𝑠 ∗ 𝑘𝑔 𝑐𝑎𝑡

= 9,234.84
𝑠 ∗ 𝑘𝑔 𝑐𝑎𝑡

𝑚𝑜𝑙
 

(Ec. 47) 
௱௫

ି௥௔
=

భ

షೝೌభ
ା

భ

షೝೌమ

ଶ
∗ (𝐶𝑜𝑛𝑐𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛 𝐶𝑂 𝑎 0.1 𝑠 − 𝑐𝑜𝑛𝑐𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛 𝐶𝑂 𝑎 0 𝑠) 

Sustituyendo los anteriores valores en la anterior ecuación: 

𝛥𝑥

−𝑟𝑎
= (9,234.84 + 9302.67)

𝑠 ∗ 𝑘𝑔𝑐𝑎𝑡

𝑚𝑜𝑙
∗ (0.034369 − 0.034367) 

𝑚𝑜𝑙𝑒𝑠 𝐶𝑂

𝑚𝑜𝑙𝑒𝑠 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙𝑒𝑠
= 0.01790 
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*Se procedió a calcular el valor de dx/-ra para todos los demás instantes de la misma forma, y se 
hizo la sumatoria para obtener el valor de peso tiempo a la conversión deseada. 

 

(Ec. 48)   ∑ 𝛥𝑥

−𝑟𝑎

𝑥𝑓
𝑖=𝑥𝑖 = 𝜏´ 

 

Sustituyendo los anteriores valores en la anterior ecuación: 

෍
𝛥𝑥

−𝑟𝑎

0.02488

𝑖=0.03437

= 36.608.52 
 𝑘𝑔 ∗ 𝑠

𝑚3
= 𝜏´ 

 

(Ec. 49) 𝑀𝑎𝑠𝑎 𝑑𝑒 𝑐𝑎𝑡𝑎𝑙𝑖𝑧𝑎𝑑𝑜𝑟 𝑛𝑒𝑐𝑒𝑠𝑎𝑟𝑖𝑎 = 𝜏´ ∗ 𝐹𝑉𝑇𝐸 

Sustituyendo el valor del peso tiempo y del FVTE calculados anteriormente en la anterior 
ecuación: 

  

𝑀𝑎𝑠𝑎 𝑑𝑒 𝑐𝑎𝑡𝑎𝑙𝑖𝑧𝑎𝑑𝑜𝑟 𝑛𝑒𝑐𝑒𝑠𝑎𝑟𝑖𝑎 = 36,608.52
 𝑘𝑔 ∗ 𝑠

𝑚ଷ
∗ 0.007245

𝑚ଷ

𝑠
= 265.21 𝑘𝑔 

 

(Ec. 50) 𝑉𝑜𝑙𝑢𝑚𝑒𝑛 𝑑𝑒𝑙 𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 =
ெ௔௦௔ ௗ௘ ௖௔௧௔௟௜௭௔ௗ௢௥ ௡௘௖௘௦௔௥௜௔

஽௘௡௦௜ௗ௔ௗ ௗ௘௟ ௖௔௧௔௟௜௭௔ௗ௢௥
 

 

Sustituyendo valores de la masa calculada anteriormente y la densidad del catalizador (disponible 
en el Cuadro 18) en la anterior ecuación: 

 

𝑉𝑜𝑙𝑢𝑚𝑒𝑛 𝑑𝑒𝑙 𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 = 265.21 𝑘𝑔 ∗
1 𝑚ଷ

1,190 𝑘𝑔
= 0.2230 𝑚ଷ 

Cálculo 3: determinación de las dimensiones del reactor PFR, tiempos de residencia y velocidad 
lineal de flujo esperada. 

 Primero, se determinó el radio del reactor PFR: 
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(Ec. 51) 𝑅𝑎𝑑𝑖𝑜 𝑃𝐹𝑅 = ቆ
௏௢௟௨௠௘௡ ௗ௘௟ ௥௘௔௖௧௢௥

ோ௘௟௔௖௜ó௡
೗ೌೝ೒೚

ೝೌ೏೔೚
∗௽

ቇ

భ

య

 

 

Sustituyendo el volumen calculado y la relación largo/radio disponible en la sección 
correspondiente del Marco Teórico en la anterior ecuación: 

 

𝑅𝑎𝑑𝑖𝑜 𝑃𝐹𝑅 = ቆ
0.2230 𝑚ଷ

2.8 ∗ 𝛱
ቇ

ଵ
ଷ

= 0.2937 𝑚 

 

 Posteriormente, se procedió a calcular el largo del PFR: 

 

(Ec. 52) 𝐿𝑎𝑟𝑔𝑜 𝑃𝐹𝑅 = 𝑅𝑎𝑑𝑖𝑜 𝑃𝐹𝑅 ∗ 𝑅𝑒𝑙𝑎𝑐𝑖ó𝑛
௟௔௥௚௢

௥௔ௗ௜௢
 

 

 

Sustituyendo valores en la anterior ecuación: 

𝐿𝑎𝑟𝑔𝑜 𝑃𝐹𝑅 = 0.2937 𝑚 ∗ 2.8 = 0.8224  

 

 Por último, se procedió a calcular el área, tiempo de residencia y la velocidad lineal de flujo 
esperada. 

 

(Ec. 53) Á𝑟𝑒𝑎 = 𝛱 ∗ (𝑅𝑎𝑑𝑖𝑜 𝑃𝐹𝑅)ଶ  

 

Sustituyendo el radio calculado anteriormente en la anterior ecuación: 

 

Á𝑟𝑒𝑎 = 𝛱 ∗ (0.2937 𝑚)ଶ = 0.2710 𝑚ଶ  
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(Ec. 54) 𝑉𝑒𝑙𝑜𝑐𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑙𝑖𝑛𝑒𝑎𝑙 𝑑𝑒 𝑓𝑙𝑢𝑗𝑜 =
ಷೇ೅ಶశಷೇ೅ೄ

మ

Á௥௘௔
 

 

*En donde FVTS es el flujo volumétrico total de salida que se calcula de la misma forma que en 
el cálculo 1. 

Sustituyendo los valores calculados anteriormente en la anterior ecuación: 

𝑉𝑒𝑙𝑜𝑐𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑙𝑖𝑛𝑒𝑎𝑙 𝑑𝑒 𝑓𝑙𝑢𝑗𝑜 =
ቀ

0.007245 + 0.006889
2

ቁ 𝑚ଷ

0.2710 𝑚ଶ
= 0.02608

𝑚

𝑠
 

(Ec. 55) 𝑇𝑖𝑒𝑚𝑝𝑜 𝑑𝑒 𝑟𝑒𝑠𝑖𝑑𝑒𝑛𝑐𝑖𝑎 𝑑𝑒 𝑜𝑝𝑒𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛 =
௅௔௥௚௢ ௗ௘௟ ௥௘௔௖௧௢௥

௏௘௟௢௖௜ௗ௔ௗ ௟௜௡௘௔௟ ௗ௘ ௙௟௨௝௢
 

Sustituyendo los valores calculados anteriormente en la anterior ecuación: 

 

𝑇𝑖𝑒𝑚𝑝𝑜 𝑑𝑒 𝑟𝑒𝑠𝑖𝑑𝑒𝑛𝑐𝑖𝑎 𝑑𝑒 𝑜𝑝𝑒𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛 =
0.8224 𝑚

0.02608
𝑚
𝑠

= 31.5372 𝑠 

 

(Ec. 56) 𝑇𝑖𝑒𝑚𝑝𝑜 𝑑𝑒 𝑟𝑒𝑠𝑖𝑑𝑒𝑛𝑐𝑖𝑎 𝑛𝑒𝑐𝑒𝑠𝑎𝑟𝑖𝑜 =
ఛ´∗௏௢௟௨௠௘௡ ௗ௘௟ ௥௘௔௖௧௢௥

ெ௔௦௔ ௗ௘ ௖௔௧௔௟௜௭௔ௗ௢௥ ௡௘௖௘௦௔௥௜௔
 

 

 

Sustituyendo los valores en la anterior ecuación: 

 

𝑇𝑖𝑒𝑚𝑝𝑜 𝑑𝑒 𝑟𝑒𝑠𝑖𝑑𝑒𝑛𝑐𝑖𝑎 𝑛𝑒𝑐𝑒𝑠𝑎𝑟𝑖𝑜 =
36,608.52

𝑘𝑔 ∗ 𝑠
𝑚ଷ ∗ 0.2230 𝑚ଷ

261.21 𝑘𝑔 𝑐𝑎𝑡𝑎𝑙𝑖𝑧𝑎𝑑𝑜𝑟
= 30.7635 𝑠 

 

Cálculo 4: determinación del flujo volumétrico de agua de enfriamiento necesaria para la 
operación isotérmica del reactor PFR. 
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 Primero, se calculó el promedio de velocidad de reacción para las dos reacciones que se llevan a 
cabo paralelamente en el reactor PFR. Para lograrlo se utilizó Microsoft Excel, y los datos de la 
cinética obtenidos con Berkley Madonna. 

 

(Ec. 57) 𝑉𝑒𝑙𝑜𝑐𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑑𝑒 𝑟𝑒𝑎𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑝𝑟𝑜𝑚𝑒𝑑𝑖𝑜 𝑝𝑎𝑟𝑎 𝑙𝑎 𝑟𝑒𝑎𝑐𝑐𝑖ó𝑛 1 =
(∑ ோ௑ேଵ೙

𝑖=0 )

௡
 

 

*En donde n es el número de velocidad de reacción sumadas. 

Sustituyendo valores en la anterior ecuación, estos valores se obtuvieron usando la cinética de la 
Figura 34: 

𝑉𝑒𝑙𝑜𝑐𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑑𝑒 𝑟𝑒𝑎𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑝𝑟𝑜𝑚𝑒𝑑𝑖𝑜 𝑝𝑎𝑟𝑎 𝑙𝑎 𝑟𝑒𝑎𝑐𝑐𝑖ó𝑛 1 = 0.6853
𝑚𝑜𝑙

𝑠
 

*Se calculó de la misma forma la velocidad de reacción promedio para la reacción 2. 

 

 Posteriormente, se multiplicó la velocidad de reacción promedio por la entalpía de reacción 
correspondiente. 

 

(Ec. 58) 𝐶𝑎𝑙𝑜𝑟 𝑔𝑒𝑛𝑒𝑟𝑎𝑑𝑜𝑟 𝑝𝑜𝑟 𝑙𝑎 𝑟𝑒𝑎𝑐𝑐𝑖ó𝑛 1 (𝑄1) =
𝑉𝑒𝑙𝑜𝑐𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑑𝑒 𝑟𝑒𝑎𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑝𝑟𝑜𝑚𝑒𝑑𝑖𝑜 𝑝𝑎𝑟𝑎 𝑙𝑎 𝑟𝑒𝑎𝑐𝑐𝑖ó𝑛 1 ∗ 𝐸𝑛𝑡𝑎𝑙𝑝í𝑎 𝑑𝑒 𝑟𝑒𝑎𝑐𝑐𝑖ó𝑛 1 

Sustituyendo la velocidad de reacción promedio calculada y el calor de la reacción disponible en 
el Marco Teórico en la anterior ecuación: 

𝑄1 = 0.6853
𝑚𝑜𝑙

𝑠
∗

−40.9𝑘𝐽

𝑘𝑚𝑜𝑙
= −28.03 𝑘𝐽 

*Se calculó el calor generador por la reacción 2 (Q2) de la misma forma. 

 

 A continuación, se sumaron ambos calores de reacción pues las reacciones se dan paralelamente. 

 

(Ec. 59) 𝑄𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 = 𝑄1 + 𝑄2 

Sustituyendo los calores obtenidos con anterioridad en la anterior ecuación: 



137 
 

𝑄𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 = −28.03𝑘𝐽 − 3.58 𝑘𝐽 = −31.61 𝑘𝐽 

 

 Posteriormente, se calculó el calor específico y la densidad promedio del agua, a sus temperaturas 
de entrada y salida establecida del intercambiador. 

 

(Ec. 60) 𝐶𝑎𝑙𝑜𝑟 𝑒𝑠𝑝𝑒𝑐í𝑓𝑖𝑐𝑜 𝑑𝑒𝑙 𝑎𝑔𝑢𝑎 𝑎 𝑙𝑎 𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 = 𝐶1 + 𝐶2 ∗ 𝑇 + 𝐶3 ∗ 𝑇ଶ + 𝐶4 ∗ 𝑇ଷ + 𝐶5 ∗
𝑇ସ 

Sustituyendo valores en la anterior ecuación (para todos los intercambiadores de calor de 
enfriamiento se fijó una temperatura de entrada del fluido de servicio de 25°C y de salida de 80°C, 
para el de calentamiento viceversa). Los coeficientes se obtienen del Cuadro 54: 

𝐶𝑎𝑙𝑜𝑟 𝑒𝑠𝑝𝑒𝑐í𝑓𝑖𝑐𝑜 𝑑𝑒𝑙 𝑎𝑔𝑢𝑎 𝑎 𝑙𝑎 𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎
= 276,370 − 2,090.1 ∗ 298.15𝐾 + 8.125 ∗ (298.15𝐾)ଶ − 0.014116

∗ (298.15 𝐾)ଷ + 0.0000093701 ∗ (298.15 𝐾)ହ = 75,384.20
𝐽

𝑘𝑚𝑜𝑙 ∗ 𝑘
 

 Convertimos el anterior valor a unidades de masa: 

 

(Ec. 61) 𝐶𝑎𝑙𝑜𝑟 𝑒𝑠𝑝𝑒𝑐í𝑓𝑖𝑐𝑜 𝑑𝑒𝑙 𝑎𝑔𝑢𝑎 𝑒𝑛 𝑢𝑛𝑖𝑑𝑎𝑑𝑒𝑠 𝑑𝑒 𝑚𝑎𝑠𝑎 =
஼௔௟௢௥ ௘௦௣௘௖í௙௜௖௢ ௗ௘௟ ௔௚௨௔

௉௘௦௢ ௠௢௟௘௖௨௟௔௥
 

Sustituyendo valores en la anterior ecuación: 

𝐶𝑎𝑙𝑜𝑟 𝑒𝑠𝑝𝑒𝑐í𝑓𝑖𝑐𝑜 𝑑𝑒𝑙 𝑎𝑔𝑢𝑎 𝑒𝑛 𝑢𝑛𝑖𝑑𝑎𝑑𝑒𝑠 𝑑𝑒 𝑚𝑎𝑠𝑎 =
ቀ75,384.20

𝐽
𝑘𝑚𝑜𝑙 ∗ 𝐾

ቁ

18.015
𝑘𝑚𝑜𝑙

𝑘𝑔

= 4,184.52
𝐽

𝑘𝑔 ∗ 𝐾
  

*El calor específico a la temperatura de salida de 80°C se calculó de la misma forma. 

 

 Luego, se calculó la densidad del agua: 

(Ec. 62) 𝐷𝑒𝑛𝑠𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑑𝑒𝑙 𝑎𝑔𝑢𝑎 = ቀ
஼ଵ

஼ଶ
ቁ

ଵାቀଵି
೅

಴య
ቁ

಴ర
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Sustituyendo valores del Cuadro 38 en la anterior ecuación: 

 

𝐷𝑒𝑛𝑠𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑑𝑒𝑙 𝑎𝑔𝑢𝑎 = ൬
5.459

0.30542
൰

ଵାቀଵି
ଶଽ଼.ଵହ
଺ସ଻.ଵଷ

ቁ
బ.బఴభ

= 0.9950
𝑔

𝑚𝐿
 

 

*Se calculó de la misma forma la densidad del agua a la temperatura de salida de 80°C. 

 

 A continuación, se calculó el promedio del calor específico y la densidad del agua a las 
temperaturas de entrada y de salida, y se procedió a hacer el balance de energía correspondiente 
que permite despejar el flujo másico de agua requerido para la operación isotérmica del PFR. 

(Ec. 63) 𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑚á𝑠𝑖𝑐𝑜 𝑑𝑒 𝑎𝑔𝑢𝑎 𝑟𝑒𝑞𝑢𝑒𝑟𝑖𝑑𝑜 =
ொ௧௢௧௔௟

஼௣ ௣௥௢௠∗௱்
 

 

Sustituyendo los valores calculados en la anterior ecuación: 

 

𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑚á𝑠𝑖𝑐𝑜 𝑑𝑒 𝑎𝑔𝑢𝑎 𝑟𝑒𝑞𝑢𝑒𝑟𝑖𝑑𝑜 =
31.6084

𝑘𝐽
𝑠

4.1902
𝑘𝐽

𝑘𝑔 ∗ 𝐾
∗ (80 − 25)°𝐶

= 0.1372 𝑘𝑔/𝑠 

 

 Por último, se calculó el flujo volumétrico con la densidad promedio calculada anteriormente. 

(Ec. 64) 𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑣𝑜𝑙𝑢𝑚é𝑡𝑟𝑖𝑐𝑜 𝑑𝑒 𝑎𝑔𝑢𝑎 𝑟𝑒𝑞𝑢𝑒𝑟𝑖𝑑𝑜 =
ி௟௨௝௢ ௠á௦௜௖௢ ௗ௘ ௔௚௨௔ ௥௘௤௨௘௥௜ௗ௢

஽௘௡௦௜ௗ௔ௗ ௣௥௢௠௘ௗ௜௢
 

 

Sustituyendo los valores obtenidos previamente en la anterior ecuación: 

 

𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑣𝑜𝑙𝑢𝑚é𝑡𝑟𝑖𝑐𝑜 𝑑𝑒 𝑎𝑔𝑢𝑎 𝑟𝑒𝑞𝑢𝑒𝑟𝑖𝑑𝑜 =
0.1372

𝑘𝑔
𝑠

0.9873
𝑘𝑔
𝐿

= 0.1389
𝐿

𝑠
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Cálculo 5: determinación de la caída de presión generada por el lecho fijo de catalizador del PFR. 

 

 

Sustituyendo los valores del Cuadro 18 en la ecuación (10), y despejando para la caída de presión: 

𝛥𝑃 𝑙𝑒𝑐ℎ𝑜 𝑓𝑖𝑗𝑜 = ቌ150 ∗ ቆ
(1 − 0.285)ଶ

(0.285)ଷ ቇ ∗
4.20𝑒 − 05

𝑃𝑎
𝑠

∗ 0.02608
𝑚
𝑠

0.0054 𝑚 ∗ 1ଶ
+ 1.75 ∗ ൬

1 − 0.285

0.285ଷ
൰

∗
1.39

𝑘𝑔
𝑚ଷ ∗ 0.02608

𝑚
𝑠

ଶ

0.0054 𝑚 ∗ 1 ∗ (0.285)ଷ
ቍ ∗

0.8224 𝑚

1
= 438.5749 𝑃𝑎 

 

Cálculo 6: Obtención de la caída de presión total, necesaria para el dimensionamiento del 
compresor previo a la entrada del PFR. 

 Para este cálculo, se tomaron en cuenta las siguientes fuentes de variación en esta parte del 
sistema: cambio de número de moles, caída de presión por el lecho fijo y el aumento de presión 
requerido por el sistema.  

 

(Ec. 65) 𝛥𝑃 𝑐𝑎𝑚𝑏𝑖𝑜 𝑛𝑜. 𝑑𝑒 𝑚𝑜𝑙𝑒𝑠 = (𝑃𝑟𝑒𝑠𝑖ó𝑛 𝑖𝑛𝑖𝑐𝑖𝑎𝑙 𝑑𝑒𝑙 𝑠𝑖𝑠𝑡𝑒𝑚𝑎) −
(𝑃𝑟𝑒𝑠𝑖ó𝑛 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 𝑑𝑒𝑙 𝑠𝑖𝑠𝑡𝑒𝑚𝑎 𝑎 𝑙𝑎 𝑐𝑜𝑛𝑣𝑒𝑟𝑠𝑖ó𝑛 𝑟𝑒𝑞𝑢𝑒𝑟𝑖𝑑𝑎) 

Sustituyendo los valores en la anterior ecuación (obtenidos de la cinética de la Figura 34): 

 

𝛥𝑃 𝑐𝑎𝑚𝑏𝑖𝑜 𝑛𝑜. 𝑑𝑒 𝑚𝑜𝑙𝑒𝑠 = 6,875,208 𝑃𝑎 − 6,574,737 𝑃𝑎 = 236,797.014 𝑃𝑎 

*Se utilizaron los datos de presión respecto al tiempo que desplegó el programa Berkley Madonna.  

 

 A continuación, se calculó el cambio de presión total requerido para el dimensionamiento del 
compresor de la siguiente forma: 

 

(Ec. 66) 𝛥𝑃 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 = 𝛥𝑃 𝑝𝑟𝑒𝑠𝑖ó𝑛 𝑟𝑒𝑞𝑢𝑒𝑟𝑖𝑑𝑜 − 𝛥𝑃 𝑐𝑎𝑚𝑏𝑖𝑜 𝑛𝑜. 𝑑𝑒 𝑚𝑜𝑙𝑒𝑠 − 𝛥𝑃 𝑙𝑒𝑐ℎ𝑜 𝑓𝑖𝑗𝑜 
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*En donde ΔP lecho fijo es la caída de presión requerida por el sistema que inicialmente se 
encuentra a 1.0135 bar y debe alcanzar 69.7 bar dentro del PFR. 

Sustituyendo los valores calculados en la anterior ecuación, y las condiciones de operación del 
Cuadro 35: 

𝛥𝑃 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 = (6,970,000 − 101,350 )𝑃𝑎 − 236,797.014 𝑃𝑎 − 438.5749 𝑃𝑎
= 6,632,341.56 𝑃𝑎 

 Por último, se calculó la potencia requerida del compresor de la siguiente forma (usando la 
ecuación número 20): 

 

(Ec. 67) 𝑃𝑏 =
଴.ଷ଻ଵ∗୘ୟ∗୯୭

஗
∗ 𝑙𝑛 ቀ

௉௕

௉௔
ቁ  

 

Sustituyendo valores del Cuadro 52 en la anterior ecuación: 

 

𝑃𝑏 =
൬0.371 ∗ 298.15 𝐾 ∗ 0.007245

𝑚ଷ

𝑠
∗

273.15 𝐾
298.15 𝐾

൰

0.5
∗ ln ൬

6,632,341.56 𝑃𝑎

101,350 𝑃𝑎
൰ = 6.1392 𝑘𝑊 

 

*Se corrige por temperatura el flujo volumétrico de entrada para que sea a 0°C.  

 

Cálculo 7: dimensionamiento del ciclón para la eliminación de polvos. 

 Primero, se calculó el diámetro tangencial de entrada al ciclón, tomando en cuenta el flujo 
volumétrico de gas de síntesis máximo a tratar y estableciendo una velocidad de 12.2 m/s. 

 

(Ec. 68) 𝐷𝑐 = ቌ
ቆ

ಷ೗ೠೕ೚ ೡ೚೗ೠ೘é೟ೝ೔೎೚ ೘áೣ೔೘೚ ೏೐ ೐೙೟ೝೌ೏ೌ

భమ.మ
೘
ೞ

ቇ

௽∗ସ
ቍ

଴.ହ
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Sustituyendo el flujo máximo de 120 m/h (del reactor cotizado) en la anterior ecuación: 

 

𝐷𝑐 =

⎝

⎜
⎜
⎜
⎛ቌ

120
𝑚ଷ

ℎ
∗

1 ℎ
3600 𝑠

12.2
𝑚
𝑠

ቍ

𝛱 ∗ 4

⎠

⎟
⎟
⎟
⎞

଴.ହ

= 0.05898 𝑚 

 

Posteriormente, se eligió un ciclón de alta eficiencia ya que el tamaño de partícula del polvo 
producido es de alrededor de 5 micrómetros según el proveedor. Se dimensionaron todas las 
demás medidas del ciclón utilizando las proporciones presentadas en la sección de ciclones del 
Marco Teórico de este documento. 

 

Cálculo 8: determinación de la base de cálculo del gasificador operando al arranque de la planta 
(sin recirculación de gas de síntesis de la salida del condensador al PFR). 

*Debido a que los datos de cinética de las reacciones involucradas en este reactor son muy escasos 
y específicos para ciertas materias primas, se procedió a utilizar el programa de SuperPro 
Designer con la función de cálculo de concentraciones de salida de los productos a través de 
minimización de energía libre de Gibbs.  

 

 Se partió de la base de cálculo de flujo molar de gas de síntesis de entrada al reactor de PFR 
necesario para satisfacer la producción necesaria de metanol. A continuación, se utilizaron las 
fracciones molares de cada uno de los compuestos para obtener los moles de cada compuesto.  

 

(Ec. 69) 𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑚𝑜𝑙𝑎𝑟  𝐶𝑂 = 𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑀𝑜𝑙𝑎𝑟 𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙 𝑎 𝑙𝑎 𝐸𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 ∗ 𝐹𝑟𝑎𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑚𝑜𝑙𝑎𝑟 𝑑𝑒 𝐶𝑂 

 

Sustituyendo valores de la concentración (los cuales se pueden consultar en el Reporte de 
Composiciones de la sección de Anexos) en la anterior ecuación: 

𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑚𝑜𝑙𝑎𝑟 𝐶𝑂 = 0.007245
𝑘𝑚𝑜𝑙

ℎ
∗ 0.0354 = 1.3897 𝑘𝑚𝑜𝑙/ℎ 

*Se calcularon los flujos molares de los demás compuestos de la misma forma.  
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 Luego, se obtuvieron los flujos másicos de cada compuesto, multiplicando el flujo molar de cada 
compuesto por su peso molecular. 

(Ec. 70) 𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑚á𝑠𝑖𝑐𝑜 𝐶𝑂 = 𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑚𝑜𝑙𝑎𝑟 𝐶𝑂 ∗ 𝑃𝑒𝑠𝑜 𝑀𝑜𝑙𝑒𝑐𝑢𝑙𝑎𝑟 𝐶𝑂 

Sustituyendo valores en la anterior ecuación: 

 

𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑚á𝑠𝑖𝑐𝑜 𝐶𝑂 = 1.3897
𝑘𝑚𝑜𝑙

ℎ
∗ 28.01

𝑘𝑔

𝑘𝑚𝑜𝑙
= 38.93

𝑘𝑔

ℎ
 

 

 

*Se procedió a repetir el anterior cálculo con todos los demás compuestos, y se sumaron para 
obtener el flujo másico total de entrada al PFR requerido. 

 

(Ec. 71) 𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑚á𝑠𝑖𝑐𝑜 𝑑𝑒 𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 𝑎𝑙 𝑃𝐹𝑅 = ∑ 𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑚𝑜𝑙𝑎𝑟 𝑐𝑜𝑚𝑝𝑢𝑒𝑠𝑡𝑜 𝑛 ∗௡
௜ୀ଴

𝑃𝑒𝑠𝑜 𝑚𝑜𝑙𝑒𝑐𝑢𝑙𝑎𝑟 𝑐𝑜𝑚𝑝𝑢𝑒𝑠𝑡𝑜 𝑛 

 

𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑚á𝑠𝑖𝑐𝑜 𝑑𝑒 𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 𝑎𝑙 𝑃𝐹𝑅 = 157.91 𝑘𝑔/ℎ 

 

*Se realizó el mismo procedimiento con el flujo de salida del PFR para verificar que hubiera 
conservación de la masa. Se tomó el valor más grande de flujo másico. 

 

Cálculo 9: balance de masa y energía para establecer el funcionamiento del reactor de gasificación. 

 

 Primero, se procedió a calcular la fórmula molecular y el peso molecular promedio de la biomasa 
(raquis de palma africana) a alimentar al gasificador, a partir de su composición elemental de 
carbono, hidrógeno, oxígeno y azufre. 

 

(Ec. 72) 𝐾𝑖𝑙𝑜𝑚𝑜𝑙𝑒𝑠 𝑝𝑜𝑟 𝑘𝑔 𝑑𝑒 𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑎 = ∑ %𝑚á𝑠𝑖𝑐𝑜 𝑐𝑜𝑚𝑝𝑢𝑒𝑠𝑡𝑜 𝑛 ∗ 𝑃𝑀 𝑐𝑜𝑚𝑝𝑢𝑒𝑠𝑡𝑜 𝑛௡
௜ୀ଴  

 



143 
 

Sustituyendo los valores del Cuadro 14 se obtiene: 

𝐾𝑖𝑙𝑜𝑚𝑜𝑙𝑒𝑠 𝑝𝑜𝑟 𝑘𝑔 𝑑𝑒 𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑎 = 13.6259 

 

 Posteriormente, se calculó la fracción molar de cada uno de los elementos. 

(Ec. 73) 𝐹𝑟𝑎𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑚𝑜𝑙𝑎𝑟 𝐶𝑎𝑟𝑏𝑜𝑛𝑜 =
௄௜௟௢௠௢௟௘௦ ௖௔௥௕௢௡௢ ௣௢௥ ௞௚ ௗ௘ ௕௜௢௠௔௦௔

௄௜௟௢௠௢௟௘௦ ௣௢௥ ௞௚ ௗ௘ ௕௜௢௠௔௦௔
  

Sustituyendo los valores calculados previamente en la anterior ecuación: 

𝐹𝑟𝑎𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑚𝑜𝑙𝑎𝑟 𝐶𝑎𝑟𝑏𝑜𝑛𝑜 =
4.06328 𝑘𝑖𝑙𝑜𝑚𝑜𝑙𝑒𝑠

13.6259 𝑘𝑖𝑙𝑜𝑚𝑜𝑙𝑒𝑠 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙𝑒𝑠
= 0.2982 

 

*Se calculó la fracción molar del hidrógeno, el oxígeno y el azufre de la misma manera. Todos se 
multiplicaron por 100 para obtener el porcentaje molar. 

 

 A continuación, se estableció un mínimo común denominador para todas las fracciones molares, 
con el cual el número de moles del hidrógeno fuera 2. 

(Ec. 74) 2 =
௉௢௥௖௘௡௧௔௝௘ ௠௢௟௔௥ ௗ௘௟ ௛௜ௗ௥ó௚௘௡௢

ெí௡௜௠௢ ௖௢௠ú௡ ௗ௘௡௢௠௜௡ௗ௔ௗ௢௥
 

 

Sustituyendo los valores calculados en la anterior ecuación, y despejando para el mínimo común 
denominador: 

 

𝑀í𝑛𝑖𝑚𝑜 𝑐𝑜𝑚ú𝑛 𝑑𝑒𝑛𝑜𝑚𝑖𝑛𝑎𝑑𝑜𝑟 =
53.37

2
= 26.68 

 

*Se dividieron todos los demás porcentajes molares, dentro de 26.68 para obtener la fórmula 
molecular aproximada del raquis de palma africana: 

𝐶29.82
26.68

𝐻53.37
26.68

𝑂16.65
26.68

𝑆 0.16
26.68

=
𝐶1.12𝐻2.00𝑂0.6241𝑆0.005834  

 

 Se calculó el peso molecular promedio de la biomasa, utilizando la fórmula molecular anterior. 
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(Ec. 75) 𝐶௑𝐻௒𝑂௓𝑆ௐ + ቀ
ସ௑ା௒ିଶ௓ାସௐ

ସ
ቁ 𝑂ଶ → 𝑋𝐶𝑂ଶ + ቀ

௒

ଶ
ቁ 𝐻ଶ𝑂 + 𝑊𝑆𝑂ଶ  

(Ec. 76) 𝑃𝑀 𝑝𝑟𝑜𝑚𝑒𝑑𝑖𝑜 𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑎 = 𝑋 ∗ 𝑃𝑀𝐶 + 𝑌 ∗ 𝑃𝑀𝐻 + 𝑍 ∗ 𝑃𝑀 𝑂 + 𝑊 ∗ 𝑃𝑀 𝑆 

 

 

Sustituyendo los valores calculados previamente en la anterior ecuación: 

𝑃𝑀 𝑝𝑟𝑜𝑚𝑒𝑑𝑖𝑜 𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑎
= 12.01 ∗ 1.12 + 1.0079 ∗ 2 + 15.999 ∗ 0.6241 + 32.065 ∗ 0.005834

= 25.6132
𝑘𝑔

𝑘𝑚𝑜𝑙
  

 

 Después, se calculó la razón estequiométrica de oxígeno para una combustión completa de la 
biomasa utilizada. 

 

 

(Ec. 77) 𝐷𝑒𝑚𝑎𝑛𝑑𝑎 𝑒𝑠𝑡𝑒𝑞𝑢𝑖𝑜𝑚é𝑡𝑟𝑖𝑐𝑎 𝑑𝑒 𝑜𝑥í𝑔𝑒𝑛𝑜 = ቀ
ସ௑ା௒ିଶ௓ାସௐ

ସ
ቁ 

 

Sustituyendo los valores calculados previamente en la anterior ecuación: 

 

𝐷𝑒𝑚𝑎𝑛𝑑𝑎 𝑒𝑠𝑡𝑒𝑞𝑢𝑖𝑜𝑚é𝑡𝑟𝑖𝑐𝑎 𝑑𝑒 𝑜𝑥í𝑔𝑒𝑛𝑜 (𝐷𝐸𝑂)

= ൬
4 ∗ 1.12 + 2.00 − 2 ∗ 0.6241 + 4 ∗ 0.005834

4
൰

= 1.3112 𝑘𝑚𝑜𝑙 𝑂𝑥í𝑔𝑒𝑛𝑜 𝐵𝑖𝑚𝑜𝑙𝑒𝑐𝑢𝑙𝑎𝑟 𝑝𝑜𝑟 𝑘𝑚𝑜𝑙 𝑑𝑒 𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑎 

 

 Utilizando, la demanda estequiométrica de oxígeno se procedió a calcular la demanda real de 
oxígeno: 

 

(Ec. 78) 𝐷𝑒𝑚𝑎𝑛𝑑𝑎 𝑑𝑒 𝑜𝑥í𝑔𝑒𝑛𝑜 𝑎𝑙 𝑎𝑟𝑟𝑎𝑛𝑞𝑢𝑒 (𝐷𝑂𝐴) = 𝐷𝐸𝑂 ∗ 𝑅𝑎𝑧ó𝑛 𝑑𝑒 𝑒𝑞𝑢𝑖𝑣𝑎𝑙𝑒𝑛𝑐𝑖𝑎 ∗
𝑘𝑚𝑜𝑙 𝑑𝑒 𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑎 𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑛𝑡𝑒 
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Sustituyendo DEO y la razón de equivalencia que se puede consultar en la sección correspondiente 
a Gasificación en el Marco Teórico en la anterior ecuación: 

 

𝐷𝑒𝑚𝑎𝑛𝑑𝑎 𝑑𝑒 𝑜𝑥í𝑔𝑒𝑛𝑜 𝑎𝑙 𝑎𝑟𝑟𝑎𝑛𝑞𝑢𝑒
= 1.3112 𝑘𝑚𝑜𝑙 𝑂𝑥í𝑔𝑒𝑛𝑜 𝐵𝑖𝑚𝑜𝑙𝑒𝑐𝑢𝑙𝑎𝑟 𝑝𝑜𝑟 𝑘𝑚𝑜𝑙 𝑑𝑒 𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑎 ∗ 0.2

∗ 31.998
𝑘𝑔

𝑘𝑚𝑜𝑙
∗ 94.0465 𝑘𝑔 𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑎 𝑠𝑒𝑐𝑎 ∗ ቌ

1

25.6132
𝑘𝑔

𝑘𝑚𝑜𝑙

ቍ

= 30.8213
𝑘𝑔

ℎ
 

*Se calculó de la misma forma la demanda de oxígeno ya operando en equilibrio (DOE). 

Luego, se utilizó la densidad del oxígeno a condiciones normales (20°C y 1 atm) para dimensionar 
la demanda del concentrador de oxígeno: 

 

(Ec. 79) 𝐷𝑒𝑚𝑎𝑛𝑑𝑎 𝑣𝑜𝑙𝑢𝑚é𝑡𝑟𝑖𝑐𝑎 𝑑𝑒 𝑜𝑥í𝑔𝑒𝑛𝑜 = 𝐷𝑂𝐸 ∗ (
ଵ

ௗ௘௡௦௜ௗ௔ௗ ௗ௘௟ ௢௫í௚௘௡௢
) 

 

Sustituyendo valores en la anterior ecuación: 

 

𝐷𝑒𝑚𝑎𝑛𝑑𝑎 𝑣𝑜𝑙𝑢𝑚é𝑡𝑟𝑖𝑐𝑎 𝑑𝑒 𝑜𝑥í𝑔𝑒𝑛𝑜 = 7.5723
𝑘𝑔

ℎ
∗ ቌ

1

0.754
𝑘𝑔
𝑚ଷ

ቍ = 10.0428 
𝑚ଷ

ℎ
 

 

 Luego, se prosiguió a calcular la biomasa de entrada en base seca, sin azufre y sin cenizas 
necesaria para poder producir el gas de síntesis.  

 

(Ec. 80) 𝑀𝑎𝑠𝑎 𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑎 𝑝𝑢𝑟𝑎 =
(ி௟௨௝௢ ௠á௦௜௖௢ ௗ௘ ௘௡௧௥௔ௗ௔ ௔௟ ௉ிோ)

ቆଵା
ವಶೀ∗ುಾ ೀమ∗ೃಶ

ುಾ ್೔೚೘ೌೞೌ
ା

ೃ೐೗ೌ೎೔ó೙ ೘೚೏೐ೝೌ೏೚ೝ

್೔೚೘ೌೞೌ
ା

%
ೢ
ೢ

 ೌ೥ೠ೑ೝ೐

భబబ%ష%
ೢ
ೢ

 ೌ೥ೠ೑ೝ೐
∗ோா

%
ೢ
ೢ

 ೓ೠ೘೐೏ೌ೏

భబబ%ష%
ೢ
ೢ

 ೓ೠ೘೐೏ೌ೏
ቇ

 

 

*En donde: 
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RE= razón de equivalencia (porcentaje respecto a la cantidad estequiométrica de oxígeno 
alimentada. 

Sustituyendo los valores calculados y los del Cuadro 40 en la anterior ecuación: 

𝑀𝑎𝑠𝑎 𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑎 𝑝𝑢𝑟𝑎

=
157.91 𝑘𝑔/ℎ

ቌ1 +
1.3112 ∗ 31.998

𝑘𝑔
𝑘𝑚𝑜𝑙

∗ 0.2

25.6132 𝑘𝑔/𝑘𝑚𝑜𝑙
+ 0.1 +

0.68
100 − 0.68

∗ 0.2 +
20

100 − 20
ቍ

= 94.0465 𝑘𝑔 

 Se procedió a determinar la masa de entrada de cenizas, azufre y agua utilizando la masa biomasa 
pura, y la relación másica entre la misma y los compuestos de interés.  

(Ec. 81) 𝑀𝑎𝑠𝑎 𝑐𝑒𝑛𝑖𝑧𝑎𝑠 = 𝑀𝑎𝑠𝑎 𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑎 𝑝𝑢𝑟𝑎 ∗
%

ೢ

ೢ
 ௖௘௡௜௭௔௦

ଵ଴଴%ି%
ೢ

ೢ
 ௖௘௡௜௭௔௦

 

 

Sustituyendo los valores obtenidos previamente en la anterior ecuación: 

𝑀𝑎𝑠𝑎 𝑐𝑒𝑛𝑖𝑧𝑎𝑠 = 94.0465 ∗
3.6%

100% − 3.6%
= 3.5121 𝑘𝑔 𝑐𝑒𝑛𝑖𝑧𝑎𝑠 

*Para calcular la masa de entrada de azufre se repitió este procedimiento. 

 

 Se llevó a cabo el cálculo de flujo de entrada de vapor de agua, utilizando la razón de 0.1 kg de 
moderador por kg de biomasa alimentados. 

 

(Ec. 82) 𝑀𝑎𝑠𝑎 𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 𝑑𝑒 𝑎𝑔𝑢𝑎 = 𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑑𝑒 𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑎 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 ∗ 𝑅𝑒𝑙𝑎𝑐𝑖ó𝑛 𝑚á𝑠𝑖𝑐𝑎
௠௢ௗ௘௥௔ௗ௢௥

௕௜௢௠௔௦௔ ௧௢௧௔௟
 

Sustituyendo valores en la anterior ecuación: 

 

𝑀𝑎𝑠𝑎 𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 𝑑𝑒 𝑎𝑔𝑢𝑎 = 94.0465
𝑘𝑔

ℎ
∗ 0.1 = 9.4046

𝑘𝑔

ℎ
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 Tras haber corrido el modelo de simulación de SuperPro Designer con los valores calculados, se 
calcularon las fracciones volumétricas de compuestos que conforman el gas de síntesis, a partir 
de las fracciones másicas estimadas por el simulador. A partir de las densidades de los 
componentes del gas en condiciones normales, se calcularon las fracciones volumétricas 
corrigiendo por temperatura y presión. 

 

(Ec. 83)  𝐷𝑒𝑛𝑠𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑎 𝑇 𝑦 𝑃 𝑑𝑒 𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟é𝑠 𝑐𝑜𝑚𝑝𝑢𝑒𝑠𝑡𝑜 𝑛 = 𝐷𝑒𝑛𝑠𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑎 𝑐𝑜𝑛𝑑𝑖𝑐𝑖𝑜𝑛𝑒𝑠 𝑛𝑜𝑟𝑚𝑎𝑙𝑒𝑠 ∗
௉ ௢௣௘௥௔௖௜ó௡

௉ ௔௧௠௢௦௙é௥௜௖௔
∗

ଶଽଷ.ଵହ ௄

் ௢௣௘௥௔௖௜ó௡ ௗ௘௟ ௥௘௔௖௧௢௥ (௄)
 

 

 

Sustituyendo los valores del Cuadro 53 en la anterior ecuación: 

𝐷𝑒𝑛𝑠𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑎 𝑇 𝑦 𝑃 𝑑𝑒 𝑜𝑝𝑒𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛 𝑑𝑒𝑙 𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 𝐶𝑂 = 1.165
𝑘𝑔

𝑚ଷ
∗

69.7 𝐵𝑎𝑟

1.0135 𝐵𝑎𝑟
∗

293.15 𝐾

498.15 𝐾

= 47.1714
𝑘𝑔

𝑚ଷ
 

 

*La densidad de los demás gases (dióxido de carbono, hidrógeno y metano) fue calculada de la 
misma forma. 

 

(Ec. 84) %𝐹𝑟𝑎𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑣𝑜𝑙𝑢𝑚é𝑡𝑟𝑖𝑐𝑎 𝑑𝑒𝑙 𝑔𝑎𝑠 𝑛 =
ி௟௨௝௢ ௠á௦௜௖௢ ௡∗஽௘௡௦௜ௗ௔ௗ ௡

∑ ி௟௨௝௢ ௠á௦௜௖௢ ௡∗ ௗ௘௡௦௜ௗ௔ௗ೙
೔సబ ௡

 

 

Sustituyendo valores en la anterior ecuación (obtenidos del balance de masa y de la densidad 
obtenida en el cálculo previo): 

 

%𝐹𝑟𝑎𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑣𝑜𝑙𝑢𝑚é𝑡𝑟𝑖𝑐𝑎 𝑑𝑒𝑙 𝑔𝑎𝑠 𝐶𝑂 =
൬63.9000

𝑘𝑔
ℎ

൰ ∗ 47.1717
𝑘𝑔
𝑚ଷ

3.8954 𝑚ଷ

ℎ

= 34.7754% 𝑣/𝑣 

 

*Se calcularon las fracciones volumétricas de los demás gases (dióxido de carbono, hidrógeno y 
metano) de la misma forma. 
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 Por último, se determinó el número estequiométrico obtenido en la corriente de salida, tras 
ingresar los parámetros necesarios al simulador de la operación de gasificador del programa 
SuperPro Designer (a continuación, se sustituyen valores en la ecuación 39): 

 

𝑁ú𝑚𝑒𝑟𝑜 𝑒𝑠𝑡𝑒𝑞𝑢𝑖𝑜𝑚é𝑡𝑟𝑖𝑐𝑜 =
(40.34 − 21.67)% 𝑣/𝑣)

(34.78 + 21.67)% 𝑣/𝑣)
= 0.33 

Cálculo 10: dimensionamiento de la trituradora necesaria para la disminución del tamaño de 
partícula del raquis a alimentar. 

 

 Para determinar la potencia necesaria para la trituración del raquis de palma africana se utilizó la 
ecuación (5). 

(Ec. 85) 𝑊 = 10 ∗ Í𝑛𝑑𝑖𝑐𝑒 𝑑𝑒 𝐵𝑜𝑛𝑑 ∗ ൬ቀ
ଵ

√௉଼଴
ቁ − ቀ

ଵ

√ி଼଴
ቁ൰ 

Sustituyendo valores del Cuadro 39 y el 42 en la anterior ecuación: 

 

 

𝑊 = 10 ∗ 12.00 ∗ ൭൬
1

√3 𝑚𝑚 
൰ − ൬

1

√50 𝑚𝑚
൰൱ = 2.0678

𝑘𝑊ℎ

𝑡𝑜𝑛 𝑚𝑜𝑙𝑖𝑑𝑎
 

 

 A continuación, se multiplicó W por el flujo másico a triturar en toneladas cortas por hora. 

 

(Ec. 86) 𝑃𝑜𝑡𝑒𝑛𝑐𝑖𝑎 𝑑𝑒 𝑠𝑎𝑙𝑖𝑑𝑎 𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑡𝑟𝑖𝑡𝑢𝑟𝑎𝑑𝑜𝑟𝑎 = 𝑊 ∗ 𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑚á𝑠𝑖𝑐𝑜 𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑎 ቀ
௧௢௡

௛
ቁ 

𝑃𝑜𝑡𝑒𝑛𝑐𝑖𝑎 𝑑𝑒 𝑠𝑎𝑙𝑖𝑑𝑎 𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑡𝑟𝑖𝑡𝑢𝑟𝑎𝑑𝑜𝑟𝑎

= 2.0678
𝑘𝑊ℎ

𝑡𝑜𝑛 𝑚𝑜𝑙𝑖𝑑𝑎
∗ 29.7451

𝑘𝑔

ℎ
∗

1 𝑡𝑚

1000 𝑘𝑔
∗

1.1 𝑡𝑜𝑛

1 𝑡𝑚 ∗ 100
= 5.5915 𝑘𝑊 
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Cálculo 11: determinación de la cantidad de agua a utilizar en la torre de absorción para remoción 
de ácido sulfhídrico del gas de síntesis producido. 

Primero, se determinó la curva de equilibrio para el sistema de H2S y agua. 

 

Se supone que la corriente de gas de síntesis a lavar entrará saturada de vapor de agua. Por lo 
tanto: 

(Ec. 87) 𝑦𝐻2𝑂 =
𝑃𝑟𝑒𝑠𝑖ó𝑛 𝑑𝑒 𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 𝑑𝑒𝑙 𝑎𝑔𝑢𝑎 𝑎 𝑡𝑒𝑚𝑝𝑒𝑟𝑎𝑡𝑢𝑟𝑎 𝑑𝑒 𝑜𝑝𝑒𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛

𝑃𝑟𝑒𝑠𝑖ó𝑛 𝑑𝑒 𝑜𝑝𝑒𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛
  

 

Sustituyendo los valores del Cuadro 45 en la anterior ecuación: 

𝑦𝐻2𝑂 =
16.5 𝑚𝑚𝐻𝑔

760 𝑚𝑚𝐻𝑔
= 0.022 

 

Se procedió a definir las concentraciones como relaciones molares en lugar de fracciones molares: 

 

(Ec. 88) 𝑋 =
௫ಹమೄ

ଵି௫ಹమೄ
 

 

(Ec. 89) 𝑌 =
௬ಹమೄ

ଵି௬ಹమೄି௬ಹమೀ
 

Asimismo, se define la curva de equilibrio como: 

(Ec. 90) 𝑦𝐻2𝑆 = ቀ𝐶𝑜𝑒𝑓𝑖𝑐𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 𝑑𝑒 𝐻𝑒𝑛𝑟𝑦 𝑒𝑛
𝑚𝑜𝑙

𝑎𝑡𝑚∗𝐿
ቁ ∗ 𝑥𝐻2𝑆 

 

Sustituyendo los valores del Cuadro 45 en la anterior ecuación: 

𝑦𝐻2𝑆 = 542𝑥𝐻2𝑆 

 Se despejaron los valores de xH2S y yH2S de las ecuaciones definidas para la obtención de la relación 
molar, para sustituirlos en la anterior ecuación de la curva de equilibrio. 

(Ec. 91) 𝑌 =
ହସଶ

଴.ଽ଻଼ି(ହସଵା଴.଴ଶଶ)∗௑
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 Tras haber obtenido la curva de equilibrio, se procedió a llevar a cabo el método gráfico de 
obtención de la relación de L2/G1 mínimo. 

 

 

 Se procedió a calcular la pendiente de la curva de operación al mínimo: 

 

(Ec. 92) ቀ
௅ଶ

ீଵ
ቁ 𝑚𝑖𝑛 =

௒ଵି௒ଶ

௑ଶି௑ଵ
 

*En donde X y Y son las relaciones molares de ácido sulfhídrico, en el agua y el gas de síntesis 
respectivamente.  

Sustituyendo valores en la anterior ecuación: 

 

൬
𝐿2

𝐺1
൰ 𝑚𝑖𝑛 =

0.05263 − 0.002632

0.0001 − 0
= 500 

𝑘𝑚𝑜𝑙 𝑑𝑒 𝑎𝑔𝑢𝑎

𝑘𝑚𝑜𝑙 𝑑𝑒 𝑔𝑎𝑠 𝑑𝑒 𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑡𝑒
 

 

 Se multiplicó la anterior relación mínima por el factor al que se desea operar la torre (1.2 veces el 
mínimo): 
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(Ec. 93) ቀ
௅ଶ

ீଵ
ቁ = ቀ

௅ଶ

ீଵ
ቁ 𝑚𝑖𝑛 ∗ 𝐹𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 𝑑𝑒 𝑜𝑝𝑒𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛 𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑡𝑜𝑟𝑟𝑒 

 

Sustituyendo los valores obtenidos y el del Cuadro 45 en la anterior ecuación: 

 

൬
𝐿2

𝐺1
൰ = 500 

𝑘𝑚𝑜𝑙 𝑑𝑒 𝑎𝑔𝑢𝑎

𝑘𝑚𝑜𝑙 𝑑𝑒 𝑔𝑎𝑠 𝑑𝑒 𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑡𝑒
∗ 1.2

= 600 
𝑘𝑚𝑜𝑙 𝑑𝑒 𝑎𝑔𝑢𝑎

𝑘𝑚𝑜𝑙 𝑑𝑒 𝑔𝑎𝑠 𝑑𝑒 𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑡𝑒
 

 

 

 

Cálculo 12: determinación del área de sección transversal de la torre de absorción. 

 Primero, se determinó el valor de la siguiente expresión: 

(Ec. 94) 
௅௦

ீ௦
∗ ൬

ఘ೒

ఘ೗ିఘ೒
൰

଴.ହ

 = 𝑎𝑏𝑠𝑐𝑖𝑠𝑎 𝑔𝑟á𝑓𝑖𝑐𝑜 𝑑𝑒 𝐸𝑐𝑘𝑒𝑟𝑡 

Sustituyendo los valores del Cuadro 45 en la anterior ecuación: 

600 
𝑘𝑚𝑜𝑙 𝑑𝑒 𝑎𝑔𝑢𝑎

𝑘𝑚𝑜𝑙 𝑑𝑒 𝑔𝑎𝑠 𝑑𝑒 𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑡𝑒
∗ ቌ

1.3907
𝑘𝑔
𝑚ଷ

994.9945
𝑘𝑔
𝑚ଷ − 1.3907

𝑘𝑔
𝑚ଷ

ቍ

଴.ହ

 

= 𝑎𝑏𝑠𝑐𝑖𝑠𝑎 𝑔𝑟á𝑓𝑖𝑐𝑜 𝑑𝑒 𝐸𝑐𝑘𝑒𝑟𝑡 = 31.5049 

 

*Se definió el valor de caída de presión a utilizar 400 Pa/m y se leyó en la ordenada del gráfico 
de Eckert para determinación de flux de operación. 

 

𝑂𝑟𝑑𝑒𝑛𝑎𝑑𝑎 𝑔𝑟á𝑓𝑖𝑐𝑜 𝑑𝑒 𝐸𝑐𝑘𝑒𝑟𝑡 (𝑂𝐸) = 0.09 

 

*Ya que se trabajó con unidades del sistema internacional, se procedió a trabajar con los valores 
de cf, J y gc correspondientes y se despejó para el flux de gas de la ordenada anteriormente 
encontrada. 
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(Ec. 95) 𝐺´ = ቆ(𝑂𝐸) ∗
ఘ௚∗(ఘ௟ିఘ )∗௚௖

஼௙∗ఓ௟బ.భ∗௃
ቇ

଴.ହ

 

 

Sustituyendo el valor de OE obtenido previamente y los valores del Cuadro 45 en la anterior 
ecuación: 

 

𝐺´ =

⎝

⎜
⎛

(0.09) ∗
1.3907

𝑘𝑔
𝑚ଷ ∗ ൬994.9945

𝑘𝑔
𝑚ଷ − 1.3907

𝑘𝑔
𝑚ଷ൰ ∗ 1

255 ∗ 0.001
𝑘𝑔

𝑚 ∗ 𝑠

଴.ଵ

∗ 1
⎠

⎟
⎞

଴.ହ

= 0.9864
𝑘𝑔

𝑚ଶ ∗ 𝑠
 

 

 Por último, se procedió con el cálculo del área y el diámetro de la torre. 

 

(Ec. 96) Á𝑟𝑒𝑎 =
ி௟௨௝௢ ௠á௦௜௖௢ ௗ௘ ௚௔௦ ௗ௘ ௦í௡௧௘௦௜௦

ீ´
 

 

Sustituyendo valores en la anterior ecuación (ambos valores obtenidos del balance de masa 
realizado para el proceso): 

 

Á𝑟𝑒𝑎 𝑑𝑒 𝑠𝑒𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑡𝑟𝑎𝑛𝑣𝑒𝑟𝑠𝑎𝑙 =
൬158.4280

𝑘𝑔
ℎ

∗
1 ℎ

3600 𝑠
൰

0.9864
𝑘𝑔

𝑚ଶ ∗ 𝑠

= 0.04445 𝑚ଶ 

(Ec. 97) 𝐷𝑖á𝑚𝑒𝑡𝑟𝑜 = ቀ
Á௥௘௔ ௗ௘ ௦௘௖௖௜ó௡ ௧௥௔௡௩௘௥௦௔௟∗ସ

௽
ቁ

଴.ହ

 

 

Sustituyendo el área obtenida en la anterior ecuación: 

𝐷𝑖á𝑚𝑒𝑡𝑟𝑜 = ቆ
0.04445 𝑚ଶ ∗ 4

𝛱
ቇ

଴.ହ

= 0.2379 𝑚 
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Cálculo 13: cálculo de los coeficientes globales de transferencia de masa de la torre de absorción. 

 

 Primero, se calculó el Número de Schimdt para la fase gaseosa y la líquida. 

 

(Ec. 98) 𝑆𝑐𝐺 =
ఓ௚

ఘ௚∗஽௔௕
 

 

*En donde Dab es la difusividad del soluto en la fase gaseosa. 

 

Sustituyendo los valores del Cuadro 45 en la anterior ecuación: 

𝑆𝑐𝐺 =
൬0.0000174

𝑘𝑔
𝑚 ∗ 𝑠

൰

1.3907
𝑘𝑔
𝑚ଷ ∗ 0.0000139

𝑚ଶ

𝑆

= 0.9001 

 

*Se llevó el cálculo de la ScL de la misma forma. 

 

 Posteriormente, se llevan los cálculos detallados en la tabla 6.5 del libro de Operaciones de 
Transferencia de Masa de Treybal. 

*Se definió el uso de anillos Rasching de cerámica de ¾ in. Estos tienen un valor de ds= 0.001905 
m. 

 

(Ec. 99) 𝛽 = 1.508 ∗ 𝑑𝑠଴ଷ଻଺ 

Sustituyendo los valores del Cuadro 46 en la anterior ecuación: 

 

𝛽 = 1.508 ∗ 0.0725𝑚଴.ଷ଻଺ = 0.3860 
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(Ec. 100) 𝜑௟௦௪ =
଴.଴଴଴ଶସ଻

ௗ௦భ.మభ  

 

Sustituyendo los valores del Cuadro 46 en la anterior ecuación: 

 

𝜑௟௦௪ =
0.000247

0.02667 𝑚ଵ.ଶଵ
= 0.01982 

 

(Ec. 101) 𝜑௟௧௪ =
(ଶ.଴ଽ௘ି଺)∗(଻ଷ଻.ହ∗௅´)ഁ

ௗ௦మ   

 

Sustituyendo los valores del Cuadro 46 en la anterior ecuación: 

 

𝜑௟௧௪ =

(2.09𝑒 − 6) ∗ ൬737.5 ∗ 375.8486
𝑘𝑔

(𝑚ଶ ∗ 𝑠)
൰

଴.ଷ଼଺଴

0.02667ଶ
= 0.3711 

 

 

(Ec. 102) 𝜑௟௢௪ = 𝜑௟௧௪ − 𝜑௟௦௪ 

 

Sustituyendo los valores calculados previamente en la anterior ecuación: 

 

𝜑௟௢௪ = 0.3711 − 0.01982 = 0.3513 

 

(Ec. 103) 𝐻 =
ଽ଻ହ.଻∗௅´బ.ఱళ∗ఓ௟బ.భయ

ఘ೗
బ.ఴర∗(ଶ.଴ଶସ∗௅´బ.రయିଵ)

∗ ቀ
ఙ

଴.଴଻ଷ
ቁ

଴.ଵ଻ହ଻ି .ଶ଺ଶ ୪୭୥(௅´)

 

 

*Se utilizó el anterior valor de H ya que la viscosidad del agua es menor que 0.012 kg(/m*s). 
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*En donde σ es la tensión superficial del agua. 

Sustituyendo los valores obtenidos en los cálculos previos en la anterior ecuación: 

 

𝐻 =
975.7 ∗ 375.8486

𝑘𝑔
𝑚ଶ ∗ 𝑠

଴.ହ଻

∗ 0.001
𝑘𝑔

𝑚 ∗ 𝑠

଴.ଵଷ

0.9950
𝑘𝑔
𝑚ଷ ∗ ቆ2.024 ∗ 375.8486 

𝑘𝑔
𝑚ଶ ∗ 𝑠

଴.ସଷ

− 1ቇ

∗ ቌ
0.07275

𝑁
𝑚

0.073
ቍ

଴.ଵ଻ହ଻ି଴.ଶ଺ଶ ୪୭୥ቀଷ଻ହ.଼ସ଼଺ 
௞௚

௠మ∗௦
ቁ

= 1.4237  

 

 Ahora se procede a calcular φls, φlt, φlo, ϵ y ϵlo. 

 

(Ec. 104) φ୪ୱ =
଴.଴ସ଼଺∗ஜ೗

బ.బమ∗ఙబ.వవ

ௗ௦భ.మభ∗ఘ೗
బ.యళ  

Sustituyendo valores en la anterior ecuación: 

φ୪ୱ =
0.0486 ∗ ൬0.01

𝑘𝑔
𝑚 ∗ 𝑠

൰
଴.଴ଶ

∗ 0.07275
𝑁
𝑚

଴.ଽଽ

0.02667ଵ.ଶଵ ∗ 0.9950
𝑘𝑔
𝑚ଷ

଴.ଷ଻ = 0.01973 

 

(Ec. 105) 𝜑௟௢ = 𝐻 ∗ 𝜑௟௢௪ 

Sustituyendo los valores del Cuadro 46 en la anterior ecuación: 

 

𝜑௟௢ = 1.4232 ∗ 0.3509 = 0.5001 

 

(Ec. 106) 𝜑௟௧ = φ୪ୱ + 𝜑௟௢ 

Sustituyendo valores calculados previamente en la anterior ecuación: 
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𝜑௟௧ = 0.01973 + 0.5001 = 0.5198 

 

(Ec. 107) 𝜖௟௢ = 𝜖 − 𝜑௟௧ 

 

*En donde ϵ es la retención estática del empaque (0.73 para el elegido). 

 

Sustituyendo valores en la anterior ecuación (la retención se obtiene del Cuadro 46): 

𝜖௟௢ = 0.73 − 0.5198 = 0.2102 

 

 Ahora se procedió a calcular aaw y aa : 

 

(Ec. 108) 𝑎௔௪ = 𝑚 ∗ ൬
଼଴଼∗ீ´

ఘ೒
బ.ఱ ൰

௡

∗ 𝐿´௣ 

 

*En donde m, n y p son valores específicos del empaque obtenidos de la tabla 6.4 de Operaciones 
de Transferencia de Masa de Treybal. 

 

 

Sustituyendo los valores del Cuadro 46 en la anterior ecuación: 

𝑎௔௪ = 31.215 ∗ ൮
808 ∗ 0.9635

𝑘𝑔
𝑚ଶ ∗ 𝑠

1.3907
𝑘𝑔
𝑚ଷ

଴.ହ ൲

଴

∗ 375.8969
𝑘𝑔

𝑚ଶ ∗ 𝑠

ି଴.ଶସସ

= 7.3462
𝑚ଶ

𝑚ଷ
 

 

(Ec. 109) 𝑎௔ = 𝑎௔௪ ∗
ఝ೗೚

ఝ೗೚ೢ
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Sustituyendo valores calculados previamente en la anterior ecuación: 

 

𝑎௔ = 7.3462
𝑚ଶ

𝑚ଷ
∗

0.5001

0.3513
= 10.4518

𝑚ଶ

𝑚ଷ
 

 

 Luego, se procedió a calcular el valor de Fg, kl, Cprom y Fl. 

 

(Ec. 110) 𝐹௚ =
ଵ.ଵଽଷ∗ீ

ௌ௖೒

మ
య

∗ ቀ
ௗ௦∗ீ´

ఓ೚∗(ଵିఢ೗೚)
ቁ

ି଴.ଷ଺
 

 

Sustituyendo valores calculados previamente en la anterior ecuación: 

 

𝐹௚ =
1.193 ∗ 0.02831

𝑘𝑚𝑜𝑙
𝑚ଶ ∗ 𝑠

 

0.9001
ଶ
ଷ

∗ ቌ
0.02667 𝑚 ∗ 0.9865

𝑘𝑔
𝑚ଶ ∗ 𝑠

0.0000174
𝑘𝑔

𝑚 ∗ 𝑠
∗ (1 − 0.2102)

ቍ

ି଴.ଷ଺

= 0.002405
𝑘𝑚𝑜𝑙

𝑚ଶ ∗ 𝑠
 

 

 

(Ec. 111) 𝑘𝑙 = 25.1 ∗
஽௟

ௗ௦
∗ ቀ

ௗ௦∗௅´

ఓ೗
ቁ

଴.ସହ
∗ 𝑆𝑐௟

଴.ହ 

 

 

Sustituyendo valores calculados previamente en la anterior ecuación: 
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𝑘𝑙 = 25.1 ∗
1.77 𝐸 − 09

0.02667 𝑚
∗ ൮

0.02667 𝑚 ∗ 376.8969
𝑘𝑔

𝑚ଶ ∗ 𝑠
´

0.001
𝑘𝑔

𝑚 ∗ 𝑠௟

൲

଴.ସହ

∗ 567.8139଴.ହ

= 0.002510
𝑘𝑚𝑜𝑙

𝑚ଶ ∗ 𝑠
∗ 𝐷𝑒𝑙𝑡𝑎 𝐶𝑝𝑟𝑜𝑚 

 

(Ec. 112) 𝐶௣௥௢௠ = ቀ𝜌௟ ∗
௅

௅´
ቁ 

 

Sustituyendo valores calculados previamente en la anterior ecuación: 

𝐶௣௥௢௠ = ൬994.99
𝑘𝑔

𝑚ଷ
൰ ∗

20.9210
𝑘𝑚𝑜𝑙

𝑚ଶ ∗ 𝑠

0.9865
𝑘𝑔

𝑚ଶ ∗ 𝑆

= 55.2306
𝑘𝑚𝑜𝑙

𝑚ଷ
 

 

 

Cálculo 14: obtención de Htg, Htl y Htog. 

 

(Ec. 113) 𝐻௧௚ =
ீ

൫ி೒∗௔ೌ൯
 

 

 

Sustituyendo valores calculados previamente en la anterior ecuación: 

 

𝐻௧௚ =
0.02831

𝑘𝑚𝑜𝑙
𝑚ଶ ∗ 𝑠

0.002405
𝑘𝑚𝑜𝑙

𝑚ଶ ∗ 𝑠
∗ 10.4518

𝑚ଶ

𝑚ଷ

= 1.1266 𝑚 
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(Ec. 114) 𝐻௧௟ =
௅

(ிಽ∗௔ೌ)
 

 

𝐻௧௟ =
20.9210

𝑘𝑚𝑜𝑙
𝑚ଶ ∗ 𝑠

0.1385
 𝑘𝑚𝑜𝑙
𝑚ଶ ∗ 𝑠

∗ 10.4518
𝑚ଶ

𝑚ଷ

= 0.7219 𝑚 

 

(Ec. 115) 𝐻௧௢௚ = 𝐻௧௚ + 𝑚 ∗
ீ

௅
∗ 𝐻௧௟ 

 

*En donde, m es la pendiente de la curva de equilibrio. 

 

Sustituyendo valores calculados previamente en la anterior ecuación: 

𝐻௧௢௚ = 1.1266 𝑚 + 607.6653 ∗
0.02831

20.9210
∗ 0.7219 𝑚 = 1.7202 𝑚 

 

Cálculo 15: determinación de Ntog y de la altura de la torre. 

 

 Para la determinación de Ntog, se integró gráficamente la curva de 1/(Y-Y*) vs Y. Este cálculo 
se puede hacer así ya que la solución de H2S es diluida. 

 

(Ec. 116) 𝑁௧௢௚ =  ∫
ଵ

௒ି௒∗
𝑑𝑌 = 3.2381 

 

 

 

 Por último, se procedió a calcular la altura de la torre de la siguiente forma. 
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(Ec. 117) 𝐴𝑙𝑡𝑢𝑟𝑎 = 𝑁௧௢௚ ∗ 𝐻௧௢௚ 

 

Sustituyendo valores calculados previamente en la anterior ecuación: 

 

𝐴𝑙𝑡𝑢𝑟𝑎 = 3.2381 ∗ 1.7194 𝑚 = 5.5700 𝑚 

 

Cálculo 16: dimensionamiento de los intercambiadores de calor involucrados en el proceso. 

 

 Primero, se procedió con el cálculo del calor específico para cada uno de los componentes a la 
entrada y la salida de cada una de las corrientes que estaban conectadas a un intercambiador de 
calor. 

 

(Ec. 118) 𝐶𝑎𝑙𝑜𝑟 𝑒𝑠𝑝𝑒𝑐í𝑓𝑖𝑐𝑜 𝑝𝑟𝑜𝑚𝑒𝑑𝑖𝑜 𝑑𝑒𝑙 𝑐𝑜𝑚𝑝𝑢𝑒𝑠𝑡𝑜 𝑛 (𝐶𝐸𝑛) = (𝐶1 + 𝐶2 ∗ 𝑇𝑒 + 𝐶3 ∗ 𝑇𝑒ଶ +
𝐶4 ∗ 𝑇𝑒ଷ + 𝐶5 ∗ 𝑇𝑒ସ) + (𝐶1 + 𝐶2 ∗ 𝑇𝑠 + 𝐶3 ∗ 𝑇𝑠ଶ + 𝐶4 ∗ 𝑇𝑠ଷ + 𝐶5 ∗ 𝑇𝑠ସ) ∗ 0.5  

 

Sustituyendo valores del Cuadro 37 en la anterior ecuación: 

 

 

𝐶𝐸஼ை = ((29,110 + 8,770 ∗ 498.15 𝐾 + 3,085.1 ∗ (498.15 𝐾)ଶ + 8,460 ∗ (498.15 𝐾)ଷ

+ 1,538.2 ∗ (498.15 𝐾)ସ)
+ (29,110 + 8,770 ∗ 298.15 𝐾 + 3,085.1 ∗ (298.15 𝐾)ଶ + 8,460
∗ (298.15 𝐾)ଷ + 1,538.2 ∗ (298.15 𝐾)ସ)) ∗ 0.5 

= 29,461.7626
𝐽

𝑘𝑚𝑜𝑙 ∗ 𝑘
 

 

*Se calculó el calor específico de todos los demás compuestos de la misma forma. 

 

 Posteriormente, se procedió a calcular el calor específico promedio de la corriente. 
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(Ec. 119) 𝐶𝑎𝑙𝑜𝑟 𝑒𝑠𝑝𝑒𝑐í𝑓𝑖𝑐𝑜 𝑝𝑟𝑜𝑚𝑒𝑑𝑖𝑜 𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑐𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 (𝐶𝐸𝑃𝐶𝑛) = ∑ 𝐶𝐸𝑛 ∗௡
଴

𝐹𝑟𝑎𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑚𝑜𝑙𝑎𝑟 𝑛 

Sustituyendo valores calculados previamente en la anterior ecuación: 

: 

𝐶𝑎𝑙𝑜𝑟 𝑒𝑠𝑝𝑒𝑐í𝑓𝑖𝑐𝑜 𝑝𝑟𝑜𝑚𝑒𝑑𝑖𝑜 𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑐𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 𝑑𝑒𝑙 𝑐𝑜𝑛𝑑𝑒𝑛𝑠𝑎𝑑𝑜𝑟 

= 0.0248 ∗ 29,461.8 ൬
𝐽

(𝑘𝑚𝑜𝑙 ∗ 𝑘)
൰ + 0.0226 ∗ 40,951.6 ൬

𝐽

(𝑘𝑚𝑜𝑙 ∗ 𝑘)
൰

+ 0.8016 ∗ 29,045.4 ൬
𝐽

(𝑘𝑚𝑜𝑙 ∗ 𝑘)
൰ + 0.009 ∗ 34,390.1 ൬

𝐽

(𝑘𝑚𝑜𝑙 ∗ 𝑘)
൰

+ 0.0263 ∗ 51,8213.2 ൬
𝐽

(𝑘𝑚𝑜𝑙 ∗ 𝑘)
൰ + 0.1158 ∗ 35,696.4 ൬

𝐽

(𝑘𝑚𝑜𝑙 ∗ 𝑘)
൰

= 30,741.5 ൬
𝐽

(𝑘𝑚𝑜𝑙 ∗ 𝑘)
൰  

 

 Se llevó a cabo el cálculo del calor latente, de la corriente del condensador. 

 

(Ec. 120) 𝐶𝑎𝑙𝑜𝑟 𝑙𝑎𝑡𝑒𝑛𝑡𝑒 = 𝐶1 ∗ (1 − 𝑇ோ)஼ଶା஼ଷ∗்ೃା஼ସ∗ ೃ்
మ
 

 

*En donde Tr es la temperatura reducida del fluido, definida como el cociente entre la temperatura 
de operación y la temperatura crítica del mismo. 

 

Sustituyendo valores del Cuadro 55 en la anterior ecuación: 

 

𝐶𝑎𝑙𝑜𝑟 𝑙𝑎𝑡𝑒𝑛𝑡𝑒ெ௘௧ைு = 52,390,000 ∗ (1 − 0.6591)଴.ଷ଺଼ଶ = 35,250,552.2
𝐽

𝑘𝑚𝑜𝑙
 

*Para el metanol C3 y C4 valen cero. 

 

(Ec. 121) 𝐶𝑎𝑙𝑜𝑟 𝑙𝑎𝑡𝑒𝑛𝑡𝑒 𝑎 𝑡𝑟𝑎𝑛𝑠𝑓𝑒𝑟𝑖𝑟ெ௘௧ைு =  𝐶𝑎𝑙𝑜𝑟 𝑙𝑎𝑡𝑒𝑛𝑡𝑒ெ௘௧ைு ∗
𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑚𝑜𝑙𝑎𝑟 𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑐𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 ∗ 𝐹𝑟𝑎𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑚𝑜𝑙𝑎𝑟 𝑀𝑒𝑡𝑂𝐻 
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Sustituyendo valores calculados previamente en la anterior ecuación: 

𝐶𝑎𝑙𝑜𝑟 𝑙𝑎𝑡𝑒𝑛𝑡𝑒 𝑎 𝑡𝑟𝑎𝑛𝑠𝑓𝑒𝑟𝑖𝑟ெ௘௧ைு = 35,250,552.2
𝐽

𝑘𝑚𝑜𝑙
∗ 0.01073

𝑘𝑚𝑜𝑙

𝑠
∗ 0.0263

= 9,946.4646
𝐽

𝑠
 

*Se calculó de la misma forma el calor latente a transferir del agua. 

(Ec. 122) 𝐶𝑎𝑙𝑜𝑟 𝑙𝑎𝑡𝑒𝑛𝑡𝑒 𝑎 𝑡𝑟𝑎𝑛𝑠𝑓𝑒𝑟𝑖𝑟 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 𝑝𝑎𝑟𝑎 𝑒𝑙 𝑐𝑜𝑛𝑑𝑒𝑛𝑠𝑎𝑑𝑜𝑟 =
𝐶𝑎𝑙𝑜𝑟 𝑙𝑎𝑡𝑒𝑛𝑡𝑒 𝑎 𝑡𝑟𝑎𝑛𝑠𝑓𝑒𝑟𝑖𝑟ெ௘௧ைு + 𝐶𝑎𝑙𝑜𝑟 𝑙𝑎𝑡𝑒𝑛𝑡𝑒 𝑎 𝑡𝑟𝑎𝑛𝑠𝑓𝑒𝑟𝑖𝑟ுଶை 

Sustituyendo valores calculados previamente en la anterior ecuación: 

 

𝐶𝑎𝑙𝑜𝑟 𝑙𝑎𝑡𝑒𝑛𝑡𝑒 𝑎 𝑡𝑟𝑎𝑛𝑠𝑓𝑒𝑟𝑖𝑟 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 𝑝𝑎𝑟𝑎 𝑒𝑙 𝑐𝑜𝑛𝑑𝑒𝑛𝑠𝑎𝑑𝑜𝑟 = 9,946.4646
𝐽

𝑠
+ 50,694.5832

𝐽

𝑠

= 60,641.0478
𝐽

𝑠
 

 

 Se procedió con el cálculo de LMTD (media logarítmica de la temperatura). 

 

(Ec. 123) 𝐿𝑀𝑇𝐷 =
௱ మ்ି௱ భ்

୪୬ቀ
೩೅మ
೩೅భ

ቁ
 

 

*En donde: 

ΔT=acercamientos en la entrada y salida del intercambiador. 

 

Sustituyendo del Cuadro 49 valores en la anterior ecuación: 

𝐿𝑀𝑇𝐷௖௢௡ௗ௘௡௦௔ௗ௢௥ =
(353.15 − 498.15)𝐾 − (353.15 − 298.15)𝐾

ln ቆ𝑎𝑏𝑠 ൬
(353.15 − 498.15)𝐾
(353.15 − 298.15)𝐾

൰ቇ

= 92.8409 𝐾 
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 Posteriormente, se llevó a cabo el balance de energía, para la obtención del área necesaria de 
transferencia de calor. 

 

(Ec. 124) 𝐴 =
௡೓஼௣೓(்௛௔ି்௛௕)ା௡೓∗ఒ

௎∗௅ெ்஽
 

 

Sustituyendo valores calculados previamente en la anterior ecuación y los del Cuadro 49: 

 

𝐴 =

ቆቀ0.01073
𝑘𝑚𝑜𝑙

𝑠
ቁ ∗ 30,741.5 ൬

𝐽
(𝑘𝑚𝑜𝑙 ∗ 𝑘)

൰ ∗ (498.15 − 298.15)𝐾 + 60,641.05
𝐽
𝑠ቇ

255
𝑊

𝑚ଶ ∗ 𝐾
∗ 92.8409 𝐾

= 0.005489 𝑚ଶ 

*Se calcularon todos los intercambiadores de la misma forma (si no hay cambio de fase, solo se 
contempló el calor sensible para el dimensionamiento). 

 

 Por último, se determinó el largo y diámetro de los intercambiadores de tubos concéntricos 
fijando una relación largo y radio y despejando el área. 

(Ec. 125) 𝐷𝑖á𝑚𝑒𝑡𝑟𝑜 𝑒𝑥𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜 𝑡𝑢𝑏𝑒𝑟í𝑎 𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑛𝑎 = ቆ
஺

ಽ

ವ
∗௽

ቇ

଴.ହ

 

 

*La definición de la relación L/D del intercambiador de enfriamiento 1 y del de calentamiento 1, 
se fijó para que el diámetro externo de la tubería interna de los tubos concéntricos fuera igual que 
el diámetro externo dimensionado para la tubería correspondiente (consultar cálculo 18). 

Sustituyendo valores calculados previamente en la anterior ecuación: 

 

𝐷𝑖á𝑚𝑒𝑡𝑟𝑜 𝑒𝑥𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜 𝑡𝑢𝑏𝑒𝑟í𝑎 𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑛𝑎 𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑐𝑎𝑚𝑏𝑖𝑎𝑑𝑜𝑟 𝑑𝑒 𝑒𝑛𝑓𝑟𝑖𝑎𝑚𝑖𝑒𝑛𝑡𝑜 1

= ቆ
0.01815 𝑚ଶ

2.86 ∗ 𝛱
ቇ

଴.ହ

∗
100 𝑐𝑚

1 𝑚
∗

(1 𝑖𝑛. )

2.54 𝑐𝑚
= 5.563 𝑖𝑛. 
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Cálculo 17: determinación de la base de cálculo del gasificador operando en equilibrio (con 
recirculación de gas de síntesis sin reaccionar de la salida del condensador al PFR). 

 

(Ec. 126) 𝐵𝑎𝑠𝑒 𝑑𝑒 𝑐á𝑙𝑐𝑢𝑙𝑜 𝑑𝑒 𝑔𝑎𝑠 𝑑𝑒 𝑠í𝑛𝑡𝑒𝑠𝑖𝑠 𝑒𝑛 𝑒𝑞𝑢𝑖𝑙𝑖𝑏𝑟𝑖𝑜 = 𝐶𝑜𝑛𝑑𝑒𝑛𝑠𝑎𝑑𝑜𝑠 𝑝𝑜𝑠𝑡𝑒𝑟𝑖𝑜𝑟𝑒𝑠 

 

Sustituyendo valores en la anterior ecuación (se obtuvo del balance de masa del proceso 
disponible en la sección de Resultados): 

 

𝐵𝑎𝑠𝑒 𝑑𝑒 𝑐á𝑙𝑐𝑢𝑙𝑜 𝑑𝑒 𝑔𝑎𝑠 𝑑𝑒 𝑠í𝑛𝑡𝑒𝑠𝑖𝑠 𝑒𝑛 𝑒𝑞𝑢𝑖𝑙𝑖𝑏𝑟𝑖𝑜 = 38.80
𝑘𝑔

ℎ
 

 

*Para obtener los flujos de cenizas, azufre, humedad y oxígeno se llevó a cabo nuevamente el 
cálculo 9 pero con esta base de cálculo. 

 

Cálculo 18. Dimensionamiento del gasificador de lecho fluidizado. 

 

Para este dimensionamiento fue necesario calcular la velocidad mínima de fluidización de la 
biomasa.  

 

Sustituyendo valores del Cuadro 50 en la ecuación (29): 

 

𝑉𝑒𝑙𝑜𝑐𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑚í𝑛𝑖𝑚𝑎 𝑑𝑒 𝑓𝑙𝑢𝑖𝑑𝑖𝑧𝑎𝑐𝑖ó𝑛 (𝑢𝑚𝑖𝑛)

= ൮
(0.003 𝑚) ∗ (1,100 − 1.3907) ൬

𝑘𝑔
𝑚ଷ൰ ∗ 9.81

𝑚
𝑠ଶ

24.5 ∗ 1.3907
𝑘𝑔
𝑚ଷ

 ൲

଴.ହ

= 0.9741
𝑚

𝑠
 

 

 Se procedió a calcular la potencia térmica del gasificador: 
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(Ec. 127) 𝐸𝑡 = 𝐸𝑑 ∗ 𝐹𝑠𝑒𝑔 

 

En donde:  

 

Ed=Potencia térmica de operación del gasificador 

Fseg= factor de seguridad (de entre 0.6 y 1) 

 

Sustituyendo valores del Cuadro 50 en la anterior ecuación: 

𝐸𝑡 = 80 𝑘𝑊 ∗ 1 = 80 𝑘𝑊 

 

 Posteriormente, se calcularon una serie de variables intermedias requeridas para el 
dimensionamiento. 

 

(Ec. 128) 𝑉𝑔1 =
ா௧

ଵ଴଴଴∗௅ு௏௚
∗ 3600 

 

Sustituyendo valores del Cuadro 50 en la anterior ecuación: 

𝑉𝑔1 =
80 𝑘𝑊

1000 ∗ 4.2
𝑀𝐽
𝑚ଷ

∗ 3600 = 68.5714
𝑛𝑚ଷ

ℎ
 

 

(Ec. 129) 𝑚𝑐ℎ = ൫𝐻𝐻𝑉𝑑 − ℎ𝑙𝑣 ∗ (𝑚 + 0.09 ∗ 𝐻𝑑)൯ ∗ 𝑚 

En donde:  

 

m= relación másica de agua respecto a la biomasa 

Sustituyendo valores del Cuadro 50 en la anterior ecuación: 
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𝑚𝑐ℎ = ൭19,130
𝑘𝐽

𝑘𝑔
− 2,441.7 ∗ (0.5580 + 0.09 ∗ 5.74)൱ ∗ 0.2 ∗ 3600 = 29.7451

𝑘𝑔

ℎ
 

 Se llevó a cabo la determinación del flujo volumétrico esperado: 
 

(Ec. 130) 𝑉𝑎 = 0.0889 ∗ (𝐹𝑟𝑎𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑚á𝑠𝑖𝑐𝑎 𝐶 + 0.375 ∗ 𝐹𝑟𝑎𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑚á𝑠𝑖𝑐𝑎 𝑆) + 0.265 ∗
𝐹𝑟𝑎𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑚á𝑠𝑖𝑐𝑎 𝐻 − 0.033 ∗ 𝐹𝑟𝑎𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑚á𝑠𝑖𝑐𝑎 𝑂ଶ  

Sustituyendo valores del Cuadro 40 en la anterior ecuación: 

𝑉𝑎 = 0.0889 ∗ (0.488 + 0.375 ∗ 0.0068) + 0.265 ∗ 0.0574 − 0.033 ∗ 0.363

=
5.1055 𝑚ଷ 𝑛𝑜𝑟𝑚𝑎𝑙𝑒𝑠

𝑘𝑔
 

 

(Ec. 131) 𝑉𝑎𝑟 = 𝑉𝑎 ∗ 𝑚𝑐ℎ ∗ 𝐹𝑎 

 

Sustituyendo valores del Cuadro 50 y calculados previamente en la anterior ecuación: 

 

𝑉𝑎𝑟 =
5.1055 𝑚ଷ 𝑛𝑜𝑟𝑚𝑎𝑙𝑒𝑠

𝑘𝑔
∗ 29.7451

𝑘𝑔

ℎ
∗ 0.25 = 0.01055 

𝑚ଷ 𝑛𝑜𝑟𝑚𝑎𝑙𝑒𝑠

𝑠
 

 

 Luego se corrigió el anterior flujo volumétrico por temperatura. 

 

(Ec. 132) 𝑉𝑎𝑟𝑐 = 𝑉𝑎𝑟 ∗
்ାଶ଻ .ଵହ

ଶ଻ଷ.ଵହ
 

 

Sustituyendo el valor de Var calculado previamente y la T de Cuadro 50 en la anterior ecuación: 

 

𝑉𝑎𝑟𝑐 = 0.01055 
𝑚ଷ 𝑛𝑜𝑟𝑚𝑎𝑙𝑒𝑠

𝑠
∗

800 + 273.15

273.15
= 0.04143 

𝑚ଷ 𝑛𝑜𝑟𝑚𝑎𝑙𝑒𝑠

𝑠
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 Después, se pudo determinar el área de sección transversal mínima del lecho fluidizado. 

 

(Ec. 133) 𝐴௟௠௜௡ =
௏௔௥௖

௎௠௜௡
 

 

Sustituyendo valores calculados previamente en la anterior ecuación: 

𝐴௟௠௜௡ = 0.04143 
(𝑚ଷ𝑛𝑜𝑟𝑚𝑎𝑙𝑒𝑠)

𝑠
∗ 0.9741

𝑚

𝑠
= 0.04253 𝑚ଶ 

 

 Por último, se realizaron los cálculos del diámetro (Dmin) y altura (Hmin) mínimos del gasificador 
de lecho fluidizado. 
 

(Ec. 134) 𝐷௠௜௡ = ቀ4 ∗
஺೗೘೔೙

௽
ቁ

଴.ହ
 

 

Sustituyendo valores calculados previamente en la anterior ecuación: 

 

𝐷௠௜௡ = ቆ4 ∗
0.04253 𝑚ଶ

𝛱
ቇ

଴.ହ

= 0.2327 𝑚 

 

(Ec. 135) 𝐻௠௜௡ = 3600 ∗
௠௖

஺೗೘೔೙∗ொ௠௔௫
 

 

Sustituyendo valores calculados previamente en la anterior ecuación: 

 

𝐻௠௜௡ = 3600 ∗
0.02305

𝑘𝑔
𝑠

0.1187 𝑚ଶ ∗ 120
𝑚ଷ

ℎ
 

= 5.8277 𝑚 

 

 De esta forma, fue posible el cálculo del volumen mínimo del gasificador. 
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𝑉௚௔௦ = 𝐴௟௠௜௡ ∗ 𝐻௠௜௡ 

 

Sustituyendo valores calculados previamente en la anterior ecuación: 

 

𝑉௚௔௦ = 0.2327 𝑚ଶ ∗ 5.8277 𝑚 = 0.2479 𝑚ଷ 

 

Cálculo 19: determinación de los diámetros y chapas de las tuberías a utilizar en el proceso de 
producción de biometanol. 

 

 Primero, se calculó el flujo volumétrico de cada tubería, utilizando la densidad y el flujo másico. 

 

(Ec. 136) 𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑣𝑜𝑙𝑢𝑚é𝑡𝑟𝑖𝑐𝑜 𝑐𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 =
ி௟௨௝௢ ௠á௦௜௖௢

஽௘௡௦௜ௗ௔ௗ
 

 

(Ec. 137) 𝐷𝑒𝑛𝑠𝑖𝑑𝑎𝑑 =
∑ (𝐷𝑒𝑛𝑠𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑑𝑒𝑙 𝑓𝑙𝑢𝑖𝑑𝑜 𝑛 𝑐𝑜𝑟𝑟𝑒𝑔𝑖𝑑𝑎 𝑝𝑜𝑟 𝑡𝑒𝑚𝑝𝑒𝑟𝑎𝑡𝑢𝑟𝑎 𝑦 𝑑𝑒𝑛𝑠𝑖𝑑𝑎𝑑) ∗௡

௜ୀ଴

𝐹𝑟𝑎𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑚á𝑠𝑖𝑐𝑎 𝑓𝑙𝑢𝑖𝑑𝑜 𝑛) 

 

Sustituyendo valores en las anterior ecuación: 

 

𝐷𝑒𝑛𝑠𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑝𝑟𝑜𝑚𝑒𝑑𝑖𝑜 𝑑𝑒𝑙 𝑔𝑎𝑠 𝑑𝑒 𝑠í𝑛𝑡𝑒𝑠𝑖𝑠
= (0.4916 ∗ 1.165 + 0.4204 ∗ 1.842 + 0.0310 ∗ 0.0899 + 0.0533

∗ 0.668) ൬
𝑘𝑔

𝑚ଷ
൰ = 1.3909

𝑘𝑔

𝑚ଷ
 

 

Sustituyendo valores del Cuadro 52 en la ecuación 136: 
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𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑣𝑜𝑙𝑢𝑚é𝑡𝑟𝑖𝑐𝑜 𝑐𝑜𝑟𝑟𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 1.2 =
159.6233

𝑘𝑔
ℎ

1.3909 
𝑘𝑔
𝑚ଷ

= 114.7655
mଷ

h
 

 Posteriormente, se calculó el diámetro interno necesario para la tubería fijando una velocidad 
lineal de flujo apropiada. 

 

(Ec. 138) Á𝑟𝑒𝑎 𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑛𝑎 𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑡𝑢𝑏𝑒𝑟í𝑎 =
ி௟௨௝௢ ௩௢௟௨௠é௧௥௜௖௢

௏௘௟௢௖௜ௗ௔ௗ ௟௜௡௘௔௟ ௗ௘ ௙௟௨௝௢
  

 

Sustituyendo valores calculados previamente en la anterior ecuación: 

Á𝑟𝑒𝑎 𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑛𝑎 𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑡𝑢𝑏𝑒𝑟í𝑎 1.1 =
116.4721

mଷ

h

10
𝑚
𝑠

∗
3,600 𝑠

1 ℎ

= 0.003235 𝑚ଶ 

 Por último, se llevó a cabo la determinación del diámetro interno necesario para la tubería. 

(Ec. 139)  𝐷𝑖á𝑚𝑒𝑡𝑟𝑜 𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜 𝑡𝑢𝑏𝑒𝑟í𝑎 = ቀ
ସ∗Á௥௘௔ ௜௡௧௘௥௡௔ ௧௨௕௘௥í௔

п
ቁ

଴.ହ

 

Sustituyendo valores calculados previamente en la anterior ecuación: 

𝐷𝑖á𝑚𝑒𝑡𝑟𝑜 𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜 𝑡𝑢𝑏𝑒𝑟í𝑎 1.1 = ቆ
4 ∗ 0.003235 𝑚ଶ

п
ቇ

଴.ହ

∗
100 𝑐𝑚

1 𝑚
∗

1 𝑖𝑛.

2.54 𝑐𝑚
= 2.5269 𝑖𝑛. 

 

*Se calcularon todos los diámetros internos de tubería de la misma forma. 

Cálculo 20: estimación de la inversión inicial para montar la planta de biometanol. 

 Primero, se procedió a calcular del costo del equipo n ya importado a Guatemala. 

(Ec. 140) 𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜 𝑑𝑒𝑙 𝑒𝑞𝑢𝑖𝑝𝑜 𝑛 𝑦𝑎 𝑐𝑜𝑙𝑜𝑐𝑎𝑑𝑜 𝑒𝑛 𝐺𝑢𝑎𝑡𝑒𝑚𝑎𝑙𝑎 = 𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜 𝑑𝑒𝑙 𝑒𝑞𝑢𝑖𝑝𝑜 𝐸𝑋𝑊 +
𝑔𝑎𝑠𝑡𝑜𝑠 𝑑𝑒 𝑖𝑚𝑝𝑜𝑟𝑡𝑎𝑐𝑖ó𝑛 + 𝑡𝑎𝑟𝑖𝑓𝑎 𝑑𝑒 𝑒𝑛𝑣í𝑜 + 𝑠𝑒𝑔𝑢𝑟𝑜 

 

Sustituyendo valores del Cuadro 56 (y de las cotizaciones disponibles en la sección de Anexos) 
en la anterior ecuación: 
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𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜 𝑑𝑒𝑙 𝑔𝑎𝑠𝑖𝑓𝑖𝑐𝑎𝑑𝑜𝑟 𝑦𝑎 𝑐𝑜𝑙𝑜𝑐𝑎𝑑𝑜 𝑒𝑛 𝐺𝑢𝑎𝑡𝑒𝑚𝑎𝑙𝑎

= $63,492 + $1428 + $16,880 + $90 + $65 + $75 +
𝑄3,250 + 𝑄250

𝑄7.75
$1

= $82,481.61 

 

*Se calculó este costo de la misma forma, para los equipos cotizados en el extranjero. Si el equipo 
se cotizó localmente no es necesario hacer este cálculo. Se cotizó con una empresa de transporte 
internacional la importación de los diversos equipos a partir de cotizaciones de los equipos 
dimensionados en las que los proveedores especificaban los incoterms correspondientes. 

 

 Luego, se determinó de la inversión inicial correspondiente a los equipos ya colocados en 
Guatemala. 

(Ec. 141) 𝐼𝑛𝑣𝑒𝑟𝑠𝑖ó𝑛 𝑖𝑛𝑖𝑐𝑖𝑎𝑙 𝑑𝑒 𝑒𝑞𝑢𝑖𝑝𝑜𝑠 =
∑ 𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜 𝑑𝑒𝑙 𝑒𝑞𝑢𝑖𝑝𝑜 𝑛 𝑦𝑎 𝑐𝑜𝑙𝑜𝑐𝑎𝑑𝑜 𝑒𝑛 𝐺𝑢𝑎𝑡𝑒𝑚𝑎𝑙𝑎.௡

௜ୀ଴  

Sustituyendo valores calculados previamente en la anterior ecuación: 

𝐼𝑛𝑣𝑒𝑟𝑠𝑖ó𝑛 𝑖𝑛𝑖𝑐𝑖𝑎𝑙 𝑑𝑒 𝑒𝑞𝑢𝑖𝑝𝑜𝑠
= $(82,481.61 + 13,718.80 + 27,000.00 + 8,258.06 + 17,897.60
+ 1,251.61 + 24,000.00 + 16,526.55 + 50,921.61 + 36,000 + 1,845.16
+ 3,000.00 + 2,000.00 + 5,000.00 + 10,000.00 + 42,000.00 + 25,000.00
+ 4,000.00) = $370,901.01 

 

 A continuación, se llevó a cabo la estimación de la inversión inicial correspondiente a diferentes 
detalles a contemplar para la instalación de una planta. 

 

𝐼𝑛𝑣𝑒𝑟𝑠𝑖ó𝑛 𝑖𝑛𝑖𝑐𝑖𝑎𝑙 𝑝𝑎𝑟𝑎 𝑑𝑒𝑡𝑎𝑙𝑙𝑒 𝑛 = 𝐼𝑛𝑣𝑒𝑟𝑠𝑖ó𝑛 𝑖𝑛𝑖𝑐𝑖𝑎𝑙 𝑑𝑒 𝑒𝑞𝑢𝑖𝑝𝑜𝑠 ∗
𝐹𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 𝑑𝑒 𝑒𝑠𝑡𝑖𝑚𝑎𝑐𝑖ó𝑛 𝑑𝑒𝑡𝑎𝑙𝑙𝑒 𝑛  

Sustituyendo valores del Cuadro 9 en la anterior ecuación y la inversión inicial de equipos 
calculada con anterioridad: 

𝐼𝑛𝑣𝑒𝑟𝑠𝑖ó𝑛 𝑖𝑛𝑖𝑐𝑖𝑎𝑙 𝑝𝑎𝑟𝑎 𝑖𝑛𝑠𝑡𝑎𝑙𝑎𝑐𝑖ó𝑛 𝑑𝑒 𝑒𝑞𝑢𝑖𝑝𝑜𝑠 = $370,901.01 ∗ 0.41 = $152,069.41 
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 Después, se determinó la inversión inicial total de detalles a contemplar para la instalación de la 
planta de biometanol. 

 

(Ec. 142) 𝐼𝑛𝑣𝑒𝑟𝑠𝑖ó𝑛 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 𝑑𝑒 𝑑𝑒𝑡𝑎𝑙𝑙𝑒𝑠 = ∑ 𝐼𝑛𝑣𝑒𝑟𝑠𝑖ó𝑛 𝑖𝑛𝑖𝑐𝑖𝑎𝑙 𝑑𝑒𝑡𝑎𝑙𝑙𝑒 𝑛 =௡
௜ୀ଴

𝐼𝑛𝑣𝑒𝑟𝑠𝑖ó𝑛 𝑖𝑛𝑖𝑐𝑖𝑎𝑙 𝑑𝑒 𝑒𝑞𝑢𝑖𝑝𝑜𝑠 ∗ 𝐹𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 𝑑𝑒 𝑒𝑠𝑡𝑖𝑚𝑎𝑐𝑖ó𝑛 𝑑𝑒 𝑑𝑒𝑡𝑎𝑙𝑙𝑒𝑠 𝑔𝑙𝑜𝑏𝑎𝑙 

 

Sustituyendo valores calculados previamente en la anterior ecuación y el factor del Cuadro 9: 

𝐼𝑛𝑣𝑒𝑟𝑠𝑖ó𝑛 𝑖𝑛𝑖𝑐𝑖𝑎𝑙 𝑑𝑒𝑡𝑎𝑙𝑙𝑎𝑑𝑎 = $370,901.01 ∗ 4.382 = $1,625,288.23 

 

 Acto seguido, se calculó el costo de construcción a partir del terreno cotizado. 

 

(Ec. 143) 𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜 𝑑𝑒 𝑐𝑜𝑛𝑠𝑡𝑟𝑢𝑐𝑐𝑖ó𝑛 = Á𝑟𝑒𝑎 𝑑𝑒𝑙 𝑡𝑒𝑟𝑟𝑒𝑛𝑜 (𝑚ଶ) ∗

𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜 𝑑𝑒 𝑐𝑜𝑛𝑠𝑡𝑟𝑢𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑝𝑜𝑟 ቀ
ொ

௠మቁ 

Sustituyendo valores del Cuadro 57 en la anterior ecuación: 

𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜 𝑑𝑒 𝑐𝑜𝑛𝑡𝑟𝑢𝑐𝑐𝑖ó𝑛 = 1,019.91 𝑚ଶ ∗
$425.72

𝑚ଶ
= $434,199.01 

 

 Por último, se procedió a estimar el costo de capital total involucrado en la instalación de la planta 
de biometanol. 

 

(Ec. 144) 𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜 𝑑𝑒 𝑐𝑎𝑝𝑖𝑡𝑎𝑙 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 = 𝐼𝑛𝑣𝑒𝑟𝑠𝑖ó𝑛 𝑖𝑛𝑖𝑐𝑖𝑎𝑙 𝑑𝑒𝑡𝑎𝑙𝑙𝑎𝑑𝑎 + 𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 𝑑𝑒𝑙 𝑡𝑒𝑟𝑟𝑒𝑛𝑜 +
𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 𝑑𝑒 𝑐𝑜𝑛𝑠𝑡𝑟𝑢𝑐𝑐𝑖ó𝑛 

Sustituyendo valores calculados previamente en la anterior ecuación y del Cuadro 57: 

 

𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜 𝑑𝑒 𝑐𝑎𝑝𝑖𝑡𝑎𝑙 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 = $1,625,288.23 + $139,398.68 + $434,199.01 = $2,198,885.93 
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Cálculo 21: determinación del costo de fabricación para el biometanol. 

 

 Primero, se procedió con el cálculo de los costos de los materiales. 

 

(Ec. 145) 𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜 𝑑𝑒 𝑙𝑜𝑠 𝑚𝑎𝑡𝑒𝑟𝑖𝑎𝑙𝑒𝑠 = ∑ 𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜 𝑑𝑒 𝑚𝑎𝑡𝑒𝑟𝑖𝑎𝑙 𝑛 ∗௡
௜ୀ଴

𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑚á𝑠𝑖𝑐𝑜 𝑑𝑒 𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 𝑚𝑎𝑡𝑒𝑟𝑖𝑎𝑙 𝑝𝑜𝑟 ℎ𝑜𝑟𝑎 𝑛 

 

Sustituyendo valores del Cuadro 57 y 58 en la anterior ecuación: 

 

𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜 𝑑𝑒 𝑙𝑜𝑠 𝑚𝑎𝑡𝑒𝑟𝑖𝑎𝑙𝑒𝑠 =
$0.012

𝑘𝑔 𝑟𝑎𝑞𝑢𝑖𝑠
∗ 23.11

𝑘𝑔

ℎ
=

$0.2848

ℎ
 

 

*La materia prima solo consiste en raquis, el agua se tomó como un servicio auxiliar ya incluido 
en el pago de mantenimiento del parque industrial. 

 

 

 Luego, se llevó a cabo el cálculo de los costos indirectos de fabricación. 

 

(Ec. 146) 𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜𝑠 𝑖𝑛𝑑𝑖𝑟𝑒𝑐𝑡𝑜𝑠 𝑑𝑒 𝑓𝑎𝑏𝑟𝑖𝑐𝑎𝑐𝑖ó𝑛 (𝐶𝐼𝐹) 𝑒𝑞𝑢𝑖𝑝𝑜 𝑛 =
𝑃𝑜𝑡𝑒𝑛𝑐𝑖𝑎 𝑐𝑜𝑛𝑠𝑢𝑚𝑖𝑑𝑎 𝑒𝑞𝑢𝑖𝑝𝑜 𝑛 (𝑘𝑊) ∗ % 𝑑𝑒 𝑢𝑡𝑖𝑙𝑖𝑧𝑎𝑐𝑖ó𝑛 𝑑𝑒𝑙 𝑒𝑞𝑢𝑖𝑝𝑜 𝑑𝑒 𝑓𝑜𝑟𝑚𝑎 𝑐𝑜𝑛𝑡𝑖𝑛𝑢𝑎 ∗

𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜 𝑑𝑒 𝑒𝑛𝑒𝑟𝑔í𝑎 𝑒𝑙é𝑐𝑡𝑟𝑖𝑐𝑎 ቀ
$

௞ௐ
ቁ 

Sustituyendo valores del Cuadro 57 y 58 en la anterior ecuación: 

 

𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜𝑠 𝑖𝑛𝑑𝑖𝑟𝑒𝑐𝑡𝑜𝑠 𝑑𝑒 𝑓𝑎𝑏𝑟𝑖𝑐𝑎𝑐𝑖ó𝑛 (𝐶𝐼𝐹) 𝑔𝑎𝑠𝑖𝑓𝑖𝑐𝑎𝑑𝑜𝑟 = 1.9 𝑘𝑊 ∗ 100% ∗
$0.1118

𝑘𝑊ℎ

=
$0.2124

ℎ
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*Se calculó el CIF para cada equipo de la misma forma. 

 

 Con los datos de CIF por cada equipo, se procedió a calcular el CIF total. 

 

(Ec. 147) 𝐶𝐼𝐹 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 = ∑ 𝐶𝐼𝐹 𝑒𝑞𝑢𝑖𝑝𝑜 𝑛௡
௜ୀ଴  

Sustituyendo valores calculados previamente en la anterior ecuación: 

𝐶𝐼𝐹 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 =
$2.5726

ℎ
 

 Posteriormente, se calculó el costo de mano de obra para el equipo n. 

 

(Ec. 148) 𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜 𝑑𝑒 𝑚𝑎𝑛𝑜 𝑑𝑒 𝑜𝑏𝑟𝑎 𝑒𝑞𝑢𝑖𝑝𝑜 𝑛 = (𝑂𝑝𝑒𝑟𝑎𝑟𝑖𝑜𝑠 𝑝𝑜𝑟 𝑒𝑞𝑢𝑖𝑝𝑜 𝑛 ∗
%𝑢𝑡𝑖𝑙𝑖𝑧𝑎𝑐𝑖ó𝑛 𝑑𝑒𝑙 𝑒𝑞𝑢𝑖𝑝𝑜 𝑛 𝑑𝑒 𝑓𝑜𝑟𝑚𝑎 𝑐𝑜𝑛𝑡𝑖𝑛𝑢𝑎 ∗
𝑠𝑢𝑒𝑙𝑑𝑜 𝑜𝑟𝑑𝑖𝑛𝑎𝑟𝑖𝑜 𝑝𝑜𝑟 ℎ𝑜𝑟𝑎 𝑛𝑜 𝑎𝑔𝑟í𝑐𝑜𝑙𝑎 ∗ 𝑓𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 𝑑𝑒 𝑝𝑟𝑒𝑠𝑡𝑎𝑐𝑖𝑜𝑛𝑒𝑠) 

Sustituyendo valores del Cuadro 57 y 58 en la anterior ecuación: 

𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜 𝑑𝑒 𝑚𝑎𝑛𝑜 𝑑𝑒 𝑜𝑏𝑟𝑎 𝑑𝑒𝑙 𝑃𝐹𝑅 = 1 ∗ 100% ∗ ൮
𝑄13.47

𝑄7.75
$1

∗ 1.4322 +
𝑄250

𝑄7.75
$1

∗
12

365 ∗ 24
൲

=
$2.53

ℎ
 

*Se calculó el costo de mano de obra de la misma forma para todos los demás equipos. 

 Con los datos obtenidos en el anterior cálculo, se procedió con la determinación del costo de mano 
de obra total. 

 

(Ec. 149) 𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜 𝑑𝑒 𝑚𝑎𝑛𝑜 𝑑𝑒 𝑜𝑏𝑟𝑎 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 = ∑ (𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜 𝑑𝑒 𝑚𝑎𝑛𝑜 𝑑𝑒 𝑜𝑏𝑟𝑎 𝑒𝑞𝑢𝑖𝑝𝑜 𝑛)௡
௜ୀ଴  

 

Sustituyendo valores obtenidos previamente en la anterior ecuación: 

 

𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜 𝑑𝑒 𝑚𝑎𝑛𝑜 𝑑𝑒 𝑜𝑏𝑟𝑎 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 =
$7.6022

ℎ
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 Después, se llevó a cabo el cálculo de costos de transporte. 

(Ec. 150) 𝐷𝑖𝑠𝑡𝑎𝑛𝑐𝑖𝑎 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 𝑟𝑒𝑐𝑜𝑟𝑟𝑖𝑑𝑎 𝑠𝑒𝑚𝑎𝑛𝑎𝑙𝑚𝑒𝑛𝑡𝑒 = 𝐷𝑖𝑠𝑡𝑎𝑛𝑐𝑖𝑎 𝐿𝑎𝑠 𝑃𝑎𝑙𝑚𝑎𝑠 −
𝑃𝑎𝑟𝑞𝑢𝑒 𝑆𝑢𝑟 + 𝐷𝑖𝑠𝑡𝑎𝑛𝑐𝑖𝑎 𝑃𝑎𝑟𝑞𝑢𝑒 𝑆𝑢𝑟 − 𝑝𝑙𝑎𝑛𝑡𝑎 𝑑𝑒 𝑓𝑎𝑏𝑟𝑖𝑐𝑎𝑐𝑖ó𝑛 𝑐𝑜𝑚𝑏𝑢𝑠𝑡𝑖𝑏𝑙𝑒 𝑒𝑛 𝑔𝑒𝑙 

 

Sustituyendo valores del Cuadro 57 en la anterior ecuación: 

 

𝐷𝑖𝑠𝑡𝑎𝑛𝑐𝑖𝑎 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 𝑟𝑒𝑐𝑜𝑟𝑟𝑖𝑑𝑎 𝑠𝑒𝑚𝑎𝑛𝑎𝑙𝑚𝑒𝑛𝑡𝑒 (𝐷𝑇𝑅𝑆) = 82 𝑘𝑚 ∗ 2 + 33𝑘𝑚 ∗ 2 = 230 𝑘𝑚 

 

(Ec. 151) 𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜 𝑑𝑒 𝑡𝑟𝑎𝑛𝑠𝑝𝑜𝑟𝑡𝑒 =
ቀ

ವ೅ೃೄ

ೃ೐೙೏೔೘೔೐೙೟೚ ೎೚೘್ೠೞ೟೔್೗೐
∗௏௜௔௝௘௦ ௣௢௥ ௦௘௠௔௡௔∗஼௢௦௧௢ ௗ௘ ௖௢௠௕௨௦௧௜௕௟௘ቁ

ு௢௥௔௦ ௘௡ ௨௡௔ ௦௘௠௔௡௔
 

 

Sustituyendo valores del Cuadro 57 en la anterior ecuación: 

𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜 𝑑𝑒 𝑡𝑟𝑎𝑛𝑠𝑝𝑜𝑟𝑡𝑒 =

൮
230 𝑘𝑚

30
𝑘𝑚

𝑔𝑎𝑙ó𝑛

∗ 1 ∗
$2.9806
𝑔𝑎𝑙ó𝑛

൲

168 ℎ𝑜𝑟𝑎𝑠
=

$0.1360

ℎ
 

 

 Por último, se llevó a cabo la determinación del costo de fabricación del biometanol. 

 

(Ec. 152) 𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜 𝑑𝑒 𝑓𝑎𝑏𝑟𝑖𝑐𝑎𝑐𝑖ó𝑛 𝑏𝑖𝑜𝑚𝑒𝑡𝑎𝑛𝑜𝑙 =
(஼௢௦௧௢ ௗ௘ ௟௢௦ ௠௔௧௘௥௜௔௟௘௦ା஼௢௦௧  ௜௡ௗ௜௥௘௖௧௢௦ ௗ௘ ௙௔௕௥௜௖௔௖௜ó௡ା஼௢௦௧௢௦ ௗ௘ ௠௔௡௢ ௗ௘ ௢௕௥௔ା஼௢௦௧௢ ௗ௘ ௧௥௔௡௦௣௢௥௧௘) ቀ

$

೓
ቁ 

஼௔௡௧௜ௗ௔ௗ ௗ௘ ௠௘௧௔௡௢௟ ௣௥௢ௗ௨௖௜ௗ௔ ௣௢௥ ௛௢௥௔ ቀ
ೖ೒

೓
ቁ

 

 

Sustituyendo valores obtenidos previamente en la anterior ecuación: 
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𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜 𝑑𝑒 𝑓𝑎𝑏𝑟𝑖𝑐𝑎𝑐𝑖ó𝑛 𝑏𝑖𝑜𝑚𝑒𝑡𝑎𝑛𝑜𝑙 =
(0.2848 + 2.5726 + 7.60 + 0.1360) ൬

$
ℎ

൰

32.5460
𝑘𝑔
ℎ

=
$0.3252

𝑘𝑔 𝑏𝑖𝑜𝑚𝑒𝑡𝑎𝑛𝑜𝑙
 

 

 Adicionalmente, se calculó el porcentaje de utilidad respecto al precio de venta. 

% 𝑑𝑒 𝑢𝑡𝑖𝑙𝑖𝑑𝑎𝑑 =
𝑃𝑟𝑒𝑐𝑖𝑜 𝑑𝑒 𝑣𝑒𝑛𝑡𝑎 − 𝑐𝑜𝑠𝑡𝑜

𝑃𝑟𝑒𝑐𝑖𝑜 𝑑𝑒 𝑣𝑒𝑛𝑡𝑎
 

 

Sustituyendo valores obtenidos previamente en la anterior ecuación: 

 

% 𝑑𝑒 𝑢𝑡𝑖𝑙𝑖𝑑𝑎𝑑 =
$0.6200 − $0.3252

$0.62
= 47.5484% 

 

Cálculo 22: determinación de la TMAR para el proyecto. 

 Primero, se calculó la tasa de interés anual efectiva a partir de la tasa de interés anual nominal 
capitalizada mensualmente. 

 

(Ec. 153) 𝑇𝐼 𝑒𝑓𝑒𝑐𝑡𝑖𝑣𝑎 = ቀ1 +
்ூ ௡௢௠௜௡௔௟

ଵଶ
ቁ

ଵଶ
− 1 

 

 

Sustituyendo valores del Cuadro 57 en la anterior ecuación: 

 

 

𝑇𝐼 𝑒𝑓𝑒𝑐𝑡𝑖𝑣𝑎 = ൬1 +
0.0614

12
൰

ଵଶ

− 1 = 0.0632 = 6.32% 
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 Luego, se procedió con el cálculo del costo promedio ponderado de capital. 

 

(Ec. 154) 𝐶𝑃𝑃𝐶 = 𝑃𝑜𝑟𝑐𝑒𝑛𝑡𝑎𝑗𝑒 𝑑𝑒 𝑐𝑎𝑝𝑖𝑡𝑎𝑙 𝑝𝑟𝑜𝑝𝑖𝑜 ∗ 𝑇𝑎𝑠𝑎 𝑑𝑒 𝑟𝑒𝑛𝑑𝑖𝑚𝑖𝑒𝑛𝑡𝑜 +
𝑃𝑜𝑟𝑐𝑒𝑛𝑡𝑎𝑗𝑒 𝑑𝑒 𝑑𝑒𝑢𝑑𝑎 𝑏𝑎𝑛𝑐𝑎𝑟𝑖𝑎 ∗ 𝑇𝑎𝑠𝑎 𝑑𝑒 𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟é𝑠 𝑒𝑓𝑒𝑐𝑡𝑖𝑣𝑎 𝑎𝑛𝑢𝑎𝑙 

Sustituyendo valores del Cuadro 57 en la anterior ecuación: 

 

𝐶𝑃𝑃𝐶 = 0% ∗ 7% + 100% ∗ 6.32% = 6.32% 𝑎𝑛𝑢𝑎𝑙 𝑒𝑓𝑒𝑐𝑡𝑖𝑣𝑜 

 

 A continuación, se prosiguió con el establecimiento y cálculo de una tasa mínima aceptable de 
retorno (TMAR). 

 

(Ec. 155) 𝑇𝑀𝐴𝑅 = 𝐶𝑃𝑃𝐶 + 𝑅𝑒𝑛𝑡𝑎𝑏𝑖𝑙𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑎𝑑𝑖𝑐𝑖𝑜𝑛𝑎𝑙 𝑑𝑒𝑠𝑒𝑎𝑑𝑎 + 𝑅𝑖𝑒𝑠𝑔𝑜 

 

Sustituyendo valores obtenidos previamente en la anterior ecuación: 

 

𝑇𝑀𝐴𝑅 = 6.32% + 2% + 1% = 9.32% 

 

*Se estableció un 2% adicional de rentabilidad requerida, pues ese proyecto genera mucho valor 
a nivel estratégico y cualitativo para la empresa. 

 

 

Cálculo 23: cálculo de los flujos netos de efectivo para el periodo cero y los posteriores. 

 

 Después, se llevó a cabo el cálculo de los flujos netos de efectivo por periodo. 

 

(Ec. 156) 𝐹𝑁𝐸 𝑝𝑒𝑟𝑖𝑜𝑑𝑜 0 = 𝐼𝑛𝑔𝑟𝑒𝑠𝑜𝑠 − 𝐸𝑔𝑟𝑒𝑠𝑜𝑠 (𝐼𝑛𝑣𝑒𝑟𝑠𝑖ó𝑛 𝑖𝑛𝑖𝑐𝑖𝑎𝑙) 
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Sustituyendo valores obtenidos previamente en la anterior ecuación: 

 

𝐹𝑁𝐸 𝑝𝑒𝑟𝑖𝑜𝑑𝑜 0 = $0.00 − $2,198,885.93 = −$2,198,885.93 

 

(Ec. 157) 𝐼𝑛𝑔𝑟𝑒𝑠𝑜𝑠 𝑝𝑒𝑟𝑖𝑜𝑑𝑜 𝑛 = 𝐷𝑒𝑚𝑎𝑛𝑑𝑎 𝑒𝑠𝑡𝑖𝑚𝑎𝑑𝑎 𝑎ñ𝑜 𝑛 ∗
𝑝𝑟𝑒𝑐𝑖𝑜 𝑑𝑒 𝑎𝑑𝑞𝑢𝑖𝑠𝑖𝑐𝑖ó𝑛 𝑎𝑐𝑡𝑢𝑎𝑙 𝑑𝑒𝑙 𝑚𝑒𝑡𝑎𝑛𝑜𝑙 ∗ (1 + 𝑖𝑛𝑓𝑙𝑎𝑐𝑖ó𝑛 𝑎𝑛𝑢𝑎𝑙)௡ ∗ (1 +
𝑐𝑟𝑒𝑐𝑖𝑚𝑖𝑒𝑛𝑡𝑜 𝑒𝑛 𝑙𝑎 𝑑𝑒𝑚𝑎𝑛𝑑𝑎  𝑎𝑛𝑢𝑎𝑙)௡ 

 

*El factor de crecimiento en la demanda, solo se toma en consideración si n es menor que n max 
(el número de años en que la planta puede crecer al mismo ritmo que el crecimiento anual 
esperado, según la capacidad de producción de la misma). Se fijó el PFR como el cuello de botella 
de la planta de producción de metanol pues este tiene la menor capacidad de producción.    

 Para el cálculo de n max se resolvió se despejó la variable de interés de la siguiente ecuación. 

 

(Ec. 158) (1 + 0.05)௡ ௠௔௫  =
௏௢௟௨௠௘௡ ௗ௘௟ ௥௘௔௖௧௢௥ ௉ிோ ௗ௘ ௟௔ ௣௟௔௡௧௔

௏௢௟௨௠௘௡ ௥௘௤௨௘௥௜ௗ௢ ௣௔௥௔ ௦௔௧௜௦௙௔௖௘௥ ௟௔ ௗ௘௠௔௡ௗ௔ ௔௖௧௨௔௟
− 100% 

 

 

(1 + 0.05)௡ ௠௔௫  =
0.5000 𝑚ଷ

0.2229 m3
− 100% 

 

𝑛 𝑚𝑎𝑥 = 4.42 

Sustituyendo valores obtenidos previamente en la anterior ecuación: 

𝐼𝑛𝑔𝑟𝑒𝑠𝑜𝑠 𝑝𝑒𝑟𝑖𝑜𝑑𝑜 1 = 284,040 𝑘𝑔 ∗
$0.62

𝑘𝑔
∗ (1 + 0.0549)ଵ ∗ (1 + 0.05)ଵ = $195,058.86 

 El cálculo de los egresos consideró cuatro rubros: costos de producción, costos de mantenimiento, 
pago de capital del préstamo y pago de intereses bancarios correspondientes al préstamo. No se 
tomó en cuenta pago de impuestos, pues no se proyecta venta externa del biometanol sino su uso 
como materia prima para procesos internos ya establecidos. 
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(Ec. 159) 𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜𝑠 𝑑𝑒 𝑝𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑐𝑖ó𝑛 = 𝑃𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑎𝑛𝑢𝑎𝑙 (𝑘𝑔) ∗ 𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜 𝑏𝑖𝑜𝑚𝑒𝑡𝑎𝑛𝑜𝑙 ቀ
$

௞௚
ቁ ∗ (1 +

𝑖𝑛𝑓𝑙𝑎𝑐𝑖ó𝑛 𝑎𝑛𝑢𝑎𝑙)௡ ∗ (1 + 𝑐𝑟𝑒𝑐𝑖𝑚𝑖𝑒𝑛𝑡𝑜 𝑒𝑛 𝑙𝑎 𝑑𝑒𝑚𝑎𝑛𝑑𝑎  𝑎𝑛𝑢𝑎𝑙)௡ 

 

*Se aplicó el mismo criterio para la aplicación del factor de crecimiento en la demanda anual 
(n<nmax).  

 

Sustituyendo valores obtenidos previamente en la anterior ecuación: 

 

𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜𝑠 𝑑𝑒 𝑝𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑐𝑖ó𝑛 𝑝𝑒𝑟𝑖𝑜𝑑𝑜 1 = 284,040 𝑘𝑔 ∗
$0.3252

𝑘𝑔
∗ (1 + 0.0549)ଵ ∗ (1 + 0.05)ଵ

= $102,411.79 

 

*Se calcularon los costos de producción de los siguientes periodos de la misma forma. 

(123) 𝐺𝑎𝑠𝑡𝑜𝑠 𝑑𝑒 𝑚𝑎𝑛𝑡𝑒𝑛𝑖𝑚𝑖𝑒𝑛𝑡𝑜 = 𝐺𝑎𝑠𝑡𝑜 𝑑𝑒 𝑚𝑎𝑛𝑡𝑒𝑛𝑖𝑚𝑖𝑒𝑛𝑡𝑜 𝑚𝑒𝑛𝑠𝑢𝑎𝑙 ቀ
$

௠మቁ ∗

Á𝑟𝑒𝑎 𝑡𝑒𝑟𝑟𝑒𝑛𝑜 (𝑚ଶ) ∗ 12 + 𝐼𝑛𝑣𝑒𝑟𝑠𝑖ó𝑛 𝑖𝑛𝑖𝑐𝑖𝑎𝑙 𝑒𝑛 𝑒𝑞𝑢𝑖𝑝𝑜𝑠 ∗
𝐹𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 𝑑𝑒 𝑚𝑎𝑛𝑡𝑒𝑛𝑖𝑚𝑖𝑒𝑛𝑡𝑜 𝑎𝑛𝑢𝑎𝑙 

Sustituyendo valores del Cuadro 57 en la anterior ecuación: 

 

𝐺𝑎𝑠𝑡𝑜 𝑑𝑒 𝑚𝑎𝑛𝑡𝑒𝑛𝑖𝑚𝑖𝑒𝑛𝑡𝑜 𝑝𝑒𝑟𝑖𝑜𝑑𝑜 1

= 0.10 ቆ
$

𝑚ଶቇ ∗ 1,019.91 (𝑚ଶ) ∗ 12 + $370,901.01 ∗ 0.03 = $12,350.92 

 

*Si el periodo es un múltiplo de 3, sumar $27,000 por renovación de catalizador del PFR y si es 
múltiplo de 10, $46,657.13 referentes a reemplazo de instrumentación de equipos. 

 

𝑃𝑎𝑔𝑜 𝑑𝑒 𝑐𝑎𝑝𝑖𝑡𝑎𝑙 𝑑𝑒𝑙 𝑝𝑟é𝑠𝑡𝑎𝑚𝑜 = 𝐴𝑛𝑢𝑎𝑙𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑑𝑒𝑙 𝑝𝑟é𝑠𝑡𝑎𝑚𝑜 (𝑜𝑏𝑡𝑒𝑛𝑖𝑑𝑎 𝑒𝑛 𝐸𝑥𝑐𝑒𝑙, 

 𝑖𝑛𝑔𝑟𝑒𝑠𝑎𝑛𝑑𝑜 𝑎 𝑙𝑎 𝑓𝑢𝑛𝑐𝑖ó𝑛 𝑎𝑛𝑢𝑎𝑙𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑙𝑎 𝑡𝑎𝑠𝑎 𝑑𝑒 𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟é𝑠 𝑑𝑒𝑙 6.32%, 𝑒𝑙 𝑝𝑒𝑟𝑖𝑜𝑑𝑜 𝑑𝑒 10 𝑎ñ𝑜𝑠 𝑦 
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 𝑙𝑎 𝑖𝑛𝑣𝑒𝑟𝑠𝑖ó𝑛 𝑖𝑛𝑖𝑐𝑖𝑎𝑙 𝑎 𝑝𝑟𝑒𝑠𝑡𝑎𝑟) − 𝐼𝑛𝑡𝑒𝑟𝑒𝑠𝑒𝑠 𝑑𝑒𝑙 𝑎ñ𝑜 

Sustituyendo valores obtenidos previamente en la anterior ecuación y el periodo del préstamo del 
Cuadro 57: 

𝑃𝑎𝑔𝑜 𝑑𝑒 𝑐𝑎𝑝𝑖𝑡𝑎𝑙 𝑑𝑒𝑙 𝑝𝑟é𝑠𝑡𝑎𝑚𝑜 𝑎ñ𝑜 1 = −$303,243.67 + $138,876.60 = −$164,367.07 

*Se siguió la misma metodología del año 0 al 10, tomando el saldo final de cada año como el 
inicial del siguiente. 

 

(Ec. 160) 𝑃𝑎𝑔𝑜 𝑑𝑒 𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑒𝑠𝑒𝑠 𝑏𝑎𝑛𝑐𝑎𝑟𝑖𝑜𝑠 𝑑𝑒𝑙 𝑝𝑟é𝑠𝑡𝑎𝑚𝑜 = 𝑆𝑎𝑙𝑑𝑜 𝑓𝑖𝑛𝑎𝑙 𝑝𝑒𝑛𝑑𝑖𝑒𝑛𝑡𝑒 𝑑𝑒 𝑝𝑎𝑔𝑜 ∗
𝑇𝑎𝑠𝑎 𝑑𝑒 𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟é𝑠 𝑒𝑓𝑒𝑐𝑡𝑖𝑣𝑎 

 

Sustituyendo valores obtenidos previamente en la anterior ecuación: 

 

𝑃𝑎𝑔𝑜 𝑑𝑒 𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑒𝑠𝑒𝑠 𝑏𝑎𝑛𝑐𝑎𝑟𝑖𝑜𝑠 𝑑𝑒𝑙 𝑝𝑟é𝑠𝑡𝑎𝑚𝑜 = $2,198,885.93 ∗ 0.062 = $138,876.60 

*Se siguió la misma metodología del año 0 al 10, tomando el saldo final de cada año como el 
inicial del siguiente. 

(Ec. 161) 𝐸𝑔𝑟𝑒𝑠𝑜𝑠 𝑝𝑒𝑟𝑖𝑜𝑑𝑜 𝑛 = 𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜 𝑑𝑒 𝑝𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑐𝑖ó𝑛 +  𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜 𝑑𝑒 𝑚𝑎𝑛𝑡𝑒𝑛𝑖𝑚𝑖𝑒𝑛𝑡𝑜 +
𝑃𝑎𝑔𝑜 𝑑𝑒 𝑐𝑎𝑝𝑖𝑡𝑎𝑙 𝑑𝑒𝑙 𝑝𝑟é𝑠𝑡𝑎𝑚𝑜 + 𝑃𝑎𝑔𝑜 𝑑𝑒 𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑒𝑠𝑒𝑠 𝑏𝑎𝑛𝑐𝑎𝑟𝑖𝑜𝑠 𝑑𝑒𝑙 𝑝𝑟é𝑠𝑡𝑎𝑚𝑜 

Sustituyendo valores obtenidos previamente en la anterior ecuación: 

𝐸𝑔𝑟𝑒𝑠𝑜𝑠 𝑝𝑒𝑟𝑖𝑜𝑑𝑜 1 = $102,411.79 + $12,350.92 + $164,367.07 + $138,876.60
= $418,006.38 

 Posteriormente, se calculó el flujo neto de efectivo. 

 

(Ec. 162) 𝐹𝑁𝐸 𝑝𝑒𝑟𝑖𝑜𝑑𝑜 𝑛 = 𝐼𝑛𝑔𝑟𝑒𝑠𝑜𝑠 𝑝𝑒𝑟𝑖𝑜𝑑𝑜 𝑛 − 𝐸𝑔𝑟𝑒𝑠𝑜𝑠 𝑝𝑒𝑟𝑖𝑜𝑑𝑜 𝑛 

 

Sustituyendo valores obtenidos previamente en la anterior ecuación: 

𝐹𝑁𝐸 𝑝𝑒𝑟𝑖𝑜𝑑𝑜 1 = $102,411.79 − $418,006.38 = −$222,947.52 

*Se calcularon los flujos netos de efectivo posteriores de la misma forma. 
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 Posteriormente, se utilizó Microsoft Excel para la determinación de la tasa interna de retorno 
(usando los FNE¨s del 0 al 25) y el valor presente neto del proyecto (usando los FNE¨s del 1 al 
25, y sumando el FNE del año 0).  

𝑇𝐼𝑅 = −0.77% 

𝑉𝑃𝑁 = −$1,780,862.99 

 El periodo simple de recuperación de capital se calculó de la siguiente forma. 

(Ec. 163) 𝑃𝑒𝑟𝑖𝑜𝑑𝑜 𝑠𝑖𝑚𝑝𝑙𝑒 𝑑𝑒 𝑟𝑒𝑐𝑢𝑝𝑒𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛 𝑑𝑒 𝑐𝑎𝑝𝑖𝑡𝑎𝑙 =
஼௢௦௧௢ ௧௢௧௔௟ ௗ௘ ௖௔௣௜௧௔௟

ூ௡௚௥௘௦௢௦ ௣௢௥ ௩௘௡௧௔ ௜௡௧௘௥௡௔ ௠௘௧௔௡௢௟ ௔ñ௢ ଵି஼௢௦  ௗ௘ ௣௥௢ௗ௨௖௖௜ó௡ ௔ñ௢ ଵ
 

Sustituyendo valores en la anterior ecuación: 

𝑃𝑒𝑟𝑖𝑜𝑑𝑜 𝑠𝑖𝑚𝑝𝑙𝑒 𝑑𝑒 𝑟𝑒𝑐𝑢𝑝𝑒𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛 𝑑𝑒 𝑐𝑎𝑝𝑖𝑡𝑎𝑙 =
$2,198,885.93

$195,058.86 − $102,411.79
= 23.73 𝑎ñ𝑜𝑠 

C. Datos intermedios 

Figura 34. Fracciones molares respecto al tiempo para la formación de metanol obtenidas de la corrida del Berkeley 
Madonna y la cinética para la síntesis de metanol utilizada.

Fuente: elaboración propia con los datos obtenidos al ingresar el código en Berkeley Madonna, correrlo y exportarlo. 
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Figura 35. Gráfico del inverso de la velocidad de reacción del metanol negativo vs. la concentración molar de 
monóxido de carbono.

Fuente: elaboración propia con los datos obtenidos al ingresar el código en Berkeley Madonna, correrlo y exportarlo. 
Datos obtenidos utilizando el cálculo 2. 

 

Figura 36. Conversión del monóxido de carbono respecto al tiempo en el PFR. 

 

Fuente: elaboración propia con los datos obtenidos al ingresar el código en Berkeley Madonna, correrlo y exportarlo. 
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Cuadro 59. Parámetros de operación calculados para el reactor PFR de síntesis de metanol. 

Parámetro Valor 
Flujo molar de metanol a 25°C a producir 
según demanda especificada 

0.0002822 kmol/s 

Flujo molar a 25°C de salida total del PFR 0.1094 kmol/s 
Cambio de moles entre la entrada y la salida 
del PFR 

0.0005643 kmol/s 

Flujo molar de entrada total al PFR  0.0115 kmol/s 
Flujo volumétrico de gas de síntesis en la 
entrada del PFR  

0.007245 m^3/s 

Peso tiempo obtenido 36,608 kg*s/m^3 
Masa de catalizador necesaria 265.21 kg 
Tiempo de residencia necesario 30.7635 s 
Tiempo de residencia de operación 31.5372 s 
Caída de presión según Berkeley Madonna 236,797.014 Pa 

Datos obtenidos con el Cálculo 2 de la sección de Cálculos de Muestra. 

Cuadro 60. Componentes de entrada al gasificador al arranque y con el sistema en equilibrio. 

Componente Flujo necesario al arranque 
(kg/h) 

Flujo necesario con el 
sistema en equilibrio (kg/h) 

Biomasa base seca sin cenizas 94.0465 23.1058 
Cenizas 3.5121 0.8629 
Humedad biomasa 23.5116 5.7764 
Oxígeno 30.8213 7.5723 
Moderador (vapor de agua) 9.4046 2.3106 

Datos obtenidos con el Cálculo 8 y el 9 de la sección de Cálculos de Muestra. 

Cuadro 61. Variables de composición de la biomasa alimentada (raquis de palma africana). 

Variable Valor 
Fórmula molecular aproximada C1.12 H2.00O0.6241S0.005834  
Peso molecular promedio 25.6132 kg/kmol 

Datos obtenidos con el Cálculo 8 y el 9 de la sección de Cálculos de Muestra. 

Cuadro 62. Densidades de los gases que componen el gas de síntesis corregidas por temperatura y presión a la entrada 
del PFR. 

Compuesto Densidad corregida (kg/m3) 
Monóxido de carbono 47.1714 
Dióxido de carbono 74.5835 
Hidrógeno 3.6401 
Metano 27.0477 

Datos obtenidos con el Cálculo 9 de la sección de Cálculos de Muestra. 
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Cuadro 63. Bases de cálculos, fracciones volumétricas y número estequiométrico del gas de síntesis modelado en 
SuperPro Designer. 

Compuesto Flujo volumétrico (m3/h) Fracción volumétrica (%) 
Monóxido de carbono 1.3546 34.7754% 
Dióxido de carbono 0.8440 21.6672% 
Hidrógeno 1.5714 40.3398% 
Metano 0.1253 3.2175% 
TOTAL 3.8954 100.0000% 
Número estequiométrico 0.3308 

Datos obtenidos con el Cálculo 9 de la sección de Cálculos de Muestra. 

 

 

Cuadro 64. Dimensiones del ciclón de Alta Eficiencia tipo Swift. 

Parte del ciclón Medida (m) 
Dc 0.05898 
a 0.02595 
b 0.01239 
S 0.02949 
Ds 0.02359 
h 0.08257 
z 0.14745 
H 0.23003 
B 0.02359 
Dc 0.05898 

Datos obtenidos con el Cálculo 7 de la sección de Cálculos de Muestra. 

 

Cuadro 65. Parámetros de operación intermedios para el dimensionamiento del compresor. 

 

Parámetro Valor 
Cambio de presión según la Ecuación de Ergun 533.3128 Pa/m 
Cambio de presión por el lecho fijo 438.5847 Pa 
Cambio de presión por cambio de moles -236,797.0140 Pa 
Cambio de presión total 6,868,700.0000 Pa 
Flujo volumétrico 0.007245 m^3/s 

Datos obtenidos con el Cálculo 6 de la sección de Cálculos de Muestra. 
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Cuadro 66. Parámetros de operación intermedios para el dimensionamiento de la torre de absorción. 

Parámetro Valor 
L2/G1 mínimo 500 kmol de agua/ kmol de gas de entrada 

inerte 
L2/G1 de operación 600 kmol de agua/ kmol de gas de entrada 

inerte 
G´ 0.9865 kg/(m^2*s) 
G´promedio 0.9647 kg/(m^2*s) 
L´ promedio 376.8969 kg/(m^2*s) 
G promedio 0.02831 kg/(m^2*s) 
L promedio 20.9210 kg/(m^2*s) 
Número de Schimdt para el gas 0.9001 
Número de Schimdt para el líquido 567.8139 
ds 0.02667 
B 0.38600 

φlsw 0.01982 

φltw 0.37108 

φlow 0.35126 
H 1.4237 

φlo 0.5001 
φls 0.0197 
φlt 0.5198 
ϵlo 0.2102 
aAW 7.3412 m^2/m^3 
aA 10.4518 m^2/m^3 
Fg 0.002405 kmol/(m^2*s) 
kl 0.002510 kmol/(m^2*s)*DeltaC 
Cprom 55.2306 kmol/m^3 
Fl 0.1387 kmol/(m^2*s) 
Htg 1.1266 m 
Htl 0.7219 m 
Pendiente de la curva de equilibrio 607.6653 
Htog 1.7202 m 
Ntog 3.2381 

Datos obtenidos con el Cálculo 11, 12 13, 14 y el 15 de la sección de Cálculos de Muestra. 
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Figura 37. Curva de equilibrio con las curvas utilizadas para la determinación del flujo de solvente mínimo. 

 

Fuente: elaboración propia con los datos de equilibrio del ácido sulfhídrico en agua, y el método gráfico especificado 
en Operaciones de Transferencia de Masa de Treybal. 

 

Figura 38. Determinación gráfica del Ntog de la columna de aborción. 

 

Fuente: elaboración propia utilizando el cálculo 15 de la sección de Cálculos de Muestra. 
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Cuadro 67. Parámetros de dimensionamiento intermedios para los intercambiadores de calor. 

Intercambiador 
de calor 

Cp promedio 
(J/(kmol*k) 

Calor total 
por 
transferir 
(kJ/s) 

LMTD (k) Flujo 
requerido 
de agua de 
servicio 
(kg/s) 

Relación 
Largo/diámetro 

Intercambiador 
de enfriamiento 1 

(Ubicado entre el 
gasificador y la 
torre de 
absorción) 

34,151.0567  -281.9891 258.5619 1.2236 2.8559 

Intercambiador 
de calentamiento 
1 

(Ubicado entre la 
torre de 
absorción y el 
PFR) 

31,694.0507 67.5372 51.8621 0.3225 4.5089 

Condensador 1 

(Ubicado a la 
salida del PFR) 

30,741.4590 

 

-129.9425 92.8409 0.5951 10.0000 

Datos obtenidos con el Cálculo 16 de la sección de Cálculos de Muestra. 

Cuadro 68. Datos intermedios calculados para el dimensionamiento del gasificador. 

Datos obtenidos con el Cálculo 17 y el 18 de la sección de Cálculos de Muestra. 

 

 

Parámetro Valor obtenido 
Potencia térmica de operación (Et) 80 kW 
Flujo volumétrico de operación (Vg1) 68.5714 m3 normales/h 
Poder calorífico del gas tomando en cuenta la 
humedad (LHVt) 

17,351.3107 kJ/kg 

Flujo másico estimado 29.7451 kg/h 
Densidad aproximada (Va) 5.1055 m3/kg 
Var 0.01055 m3 normales/s 
Var corregido por temperatura 0.04143 m3 normales/s 
Área transversal del lecho 0.04253 m2  
Diámetro mínimo de lecho 0.2327 m 
Altura mínima de lecho 5.8277 m 
Volumen gasificador 0.2479 m3 



187 
 

Cuadro 69. Densidades promedio de fluido, flujos volumétricos y dimensiones de las tuberías dimensionadas en el 
proceso. 

Corriente/s Densidad 
promedio 
(kg/m3) 

Flujo 
volumétrico 
máximo 
(m3/h) 

Área de 
sección 
transversal 
(m2) 

Diámetro 
interno 
requerido 
(m) 

Diámetro 
interno 
requerido 
(in.) 

1.1 y 2.1 1.4208 113.9757 0.0032 0.0635 2.4996 
1.2 y 2.2 0.3947 404.3706 0.0112 0.1196 4.7083 
1.3 y 2.3 0.3947 401.3426 0.0111 0.1191 4.6906 
1.4 y 2.4 1.4208 111.1412 0.0031 0.0627 2.4684 
3 58.4825 2.7002 0.0001 0.0098 0.3847 
4 34.8780 4.5276 0.0001 0.0127 0.4982 
5 822.9953 0.0471 0.000001 0.0041 0.1608 

Datos obtenidos con el Cálculo 19 de la sección de Cálculos de Muestra. 

Cuadro 70. Costos de energía eléctrica y de mano de obra por hora para cada equipo. 

Equipo 
Costo de energía 
eléctrica ($/hora) 

Costo de mano de 
obra ($/h) 

Gasificador (Incluye elevador de cangilones) 0.2124 1.9005 

Reactor PFR 0.2124 2.5341 

Catalizador PFR (Aluminio, Cobre y Zinc) 0.0000 0.0000 
Compresor 0.6862 0.6335 

Caldera 0.5589 0.6335 

Suavizador agua de la caldera 0.0011 0.0000 

Intercambiadores de calor 0.0000 0.0000 
Torre de absorción 0.0000 1.2670 
Concentrador de oxígeno 1.0268 0.0000 
Condensador 0.0000 0.0000 
Trituradora 0.3126 0.6335 
Ciclón 0.0000 0.0000 

Válvulas de compuerta (3) 0.0000 0.0000 

Válvulas de mariposa (2) 0.0000 0.0000 

Válvula de globo (1) 0.0000 0.0000 

Bombas centrífugas (3) 0.0833 0.0000 

Tanque horizontal 0.0000 0.0000 

Ventilador para torre de absorción 0.0833 0.0000 

TOTAL= 2.4908 7.6022 

Datos obtenidos con el Cálculo 21 de la sección de Cálculos de Muestra. Se asumió una potencia de 0.5 HP para las 2 
bombas centrífugas y una potencia de 1 HP para el ventilador de la torre de absorción. 
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Cuadro 71. Desglose de los detalles necesarios para obtener la inversión inicial total. 

Datos obtenidos con el Cálculo 20 de la sección de Cálculos de Muestra.  

 

 

 

 

Detalles 
Factor 1 
(Mínimo) 

Factor 2 
(Máximo) 

Factor 
promedio Costo ($) 

Costo 
acumulado 
($) 

Costo de los equipos 1 1 1 
370,901.01 370,901.01 

Instalación de los equipos 0.39 0.43 0.41 152,069.41 522,970.43 

Tubería 0.3 0.39 0.345 
127,960.85 650,931.27 

Instalación eléctrica 0.112 0.238 0.245 

64,907.68 715,838.95 

Instrumentación 0.182 0.182 0.2548 

67,503.98 783,342.94 

Planos de construcción y servicios 0.26 0.35 0.305 113,124.81 896,467.74 

Preparación del terreno 0.08 0.22 0.15 

55,635.15 952,102.90 

Servicios auxiliares varios 0.48 0.55 0.515 191,014.02 1,143,116.92 

Total planta física 3.082 

1,143,116.92 

Costos de campo 0.35 0.43 0.39 144,651.39 1,287,768.31 

Ingeniería 0.35 0.43 0.39 

144,651.39 1,432,419.71 

Costos directos de planta 3.862 

1,432,419.71 

Utilidad del contratista 0.09 0.17 0.13 48,217.13 1,480,636.84 
Contingencia 0.39 0.39 0.39 144,651.39 1,625,288.23 
Costo de capital fijo 4.382 1,625,288.23 
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Cuadro 72. Composición del costo de fabricación de biometanol proyectado. 

Rubro Costo por hora Costo por año 
Materia prima  $                     0.28   $                        2,495.11  
Mano de obra  $                     7.59   $                      66,495.15  
Costos indirectos 
de fabricación  $                     2.57   $                      22,536.02  
Costos de 
transporte de 
planta Escuintla a 
Mixco  $                 0.1360   $                        1,191.55  
Costo total  $                   10.58   $                      92,717.82  
Kilogramos de 
metanol producido 
por hora 32.5460 

  

284040 
Costo del kg de 
metanol producido 

$                 0.3252 

 

Datos obtenidos con el Cálculo 21 de la sección de Cálculos de Muestra. 

Cuadro 73. Estructura del costo promedio ponderado de capital y de la tasa mínima aceptable de retorno. 

Fuente de 
financiamiento % Monto 

Tasa de interés anual 
simple 

Tasa de interés anual 
compuesta 

Capital propio 0 
                                
$-    7.00% 7.00% 

Préstamo bancario 
10
0 $2,109,694.03  6.14% 6.32% 

Periodo del préstamo (años) 10 
CPPC 6.32% 

Rentabilidad adicional deseada 2.00% 
Riesgo 1.00% 
TMAR 9.32% 

Datos obtenidos con el Cálculo 22 de la sección de Cálculos de Muestra. 

Cuadro 74. Análisis de sensibilidad del costo de metanol adquirido en la tasa interna de retorno y el valor presente 
neto. 

Variación Costo del metanol adquirido ($) PSRC TIR VPN ($) 

-40% 0.3746 141.51 N/A -4,737,631.05 

-20% 0.4960 40.92 -5.41% -3,273,049.14 

0% 0.6200 23.73 -0.77% -1,780,862.99 

33% 0.8215 14.08 4.16% 653,776.81 

65% 1.0216 10.04 7.88% 3,068,178.52 

Los 3 valores de los indicadores de rentabilidad, cuya variación se analiza al cambiar estructuradamente una variable, 
se calcularon de la misma forma en que se especifica en los Cálculo 21 y 23, utilizando el programa Microsoft Excel. 
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Cuadro 75. Análisis de sensibilidad de la inversión inicial en el periodo simple de recuperación de capital, TIR y 
VPN. 

Variación Inversión inicial ($) PSRC TIR VPN ($) 

-50% 1,054,847.01 11.85 1.17% -677,672.52 

-25% 1,582,270.52 17.78 0.10% -1,227,393.98 

0% 2,109,694.03 23.73 -0.77% -1,780,862.99 

25% 2,637,117.53 29.64 -1.47% -2,326,836.95 

50% 3,164,541.04 35.56 -2.08% -2,876,558.45 

Los 3 valores de los indicadores de rentabilidad, cuya variación se analiza al cambiar estructuradamente una variable, 
se calcularon de la misma forma en que se especifica en los Cálculo 21 y 23, utilizando el programa Microsoft Excel. 

 

Cuadro 76. Análisis de sensibilidad de la mano de obra en el periodo simple de recuperación de capital, TIR y VPN. 

Variación Costo de mano de obra por hora ($) PSRC TIR VPN ($) 

-50% 3.7954 16.99 2.30% -370,262.58 

-25% 5.6931 19.79 0.87% -1,073,299.36 

0% 7.5908 23.73 -0.77% -1,780,862.99 

25% 9.4885 29.55 -2.67% -2,480,152.25 

50% 11.3862 39.23 -5.06% -3,183,968.37 

Los 3 valores de los indicadores de rentabilidad, cuya variación se analiza al cambiar estructuradamente una variable, 
se calcularon de la misma forma en que se especifica en los Cálculo 21 y 23, utilizando el programa Microsoft Excel. 

 

Cuadro 77. Análisis de sensibilidad del costo de transporte en el periodo simple de recuperación de capital, TIR y 
VPN. 

Variación Costo de transporte ($) PSRC TIR VPN ($) 

-50% 0.0680 23.54 -0.69% -1,751,905.61 

-25% 0.1020 23.62 -0.72% -1,764,120.90 

0% 0.1360 23.73 -0.77% -1,780,862.99 

25% 0.1700 23.79 -0.79% -1,789,330.75 

50% 0.2040 23.88 -0.82% -1,802,325.33 

Los 3 valores de los indicadores de rentabilidad, cuya variación se analiza al cambiar estructuradamente una variable, 
se calcularon de la misma forma en que se especifica en los Cálculo 21 y 23, utilizando el programa Microsoft Excel. 
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Cuadro 78. Análisis de sensibilidad de la duración del préstamo en el periodo simple de recuperación de capital, TIR 
y VPN. 

Variación Periodo del préstamo PSRC TIR VPN ($) 

-50% 5.0000 23.73 -0.76% -1,777,115.49 

-20% 8.0000 23.73 -0.13% -1,601,210.45 

0% 10.0000 23.73 -0.77% -1,780,862.99 

20% 12.0000 23.73 -0.49% -1,706,821.28 

50% 15.0000 23.73 -1.05% -1,846,471.58 

Los 3 valores de los indicadores de rentabilidad, cuya variación se analiza al cambiar estructuradamente una variable, 
se calcularon de la misma forma en que se especifica en los Cálculo 21 y 23, utilizando el programa Microsoft Excel. 

 

Cuadro 79. Análisis de sensibilidad del CIF el periodo simple de recuperación de capital, TIR y VPN. 
Variación CIF ($) PSRC TIR VPN ($) 

-50% 1.2863 20.91 -0.29% -1,472,414.83 

-25% 1.9295 22.22 -0.18% -1,538,325.95 

0% 2.5726 23.73 -0.77% -1,780,862.99 

25% 3.2158 25.41 -1.36% -2,015,125.67 

50% 3.8589 27.38 -2.01% -2,253,915.16 

Los 3 valores de los indicadores de rentabilidad, cuya variación se analiza al cambiar estructuradamente una variable, 
se calcularon de la misma forma en que se especifica en los Cálculo 21 y 23, utilizando el programa Microsoft Excel. 

 

Cuadro 80. Análisis de sensibilidad del costo de los materiales el periodo simple de recuperación de capital, TIR y 
VPN. 

Variación Costo de materiales ($) PSRC TIR VPN ($) 

-50% 0.1386 23.30 -0.60% -1,714,356.68 

-25% 0.2080 23.51 -0.68% -1,747,609.84 

0% 0.2773 23.73 -0.77% -1,780,862.99 

25% 0.3466 23.96 -0.85% -1,814,116.15 

50% 0.4159 24.19 -0.93% -1,847,369.31 

Los 3 valores de los indicadores de rentabilidad, cuya variación se analiza al cambiar estructuradamente una variable, 
se calcularon de la misma forma en que se especifica en los Cálculo 21 y 23, utilizando el programa Microsoft Excel. 
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D. Cotizaciones, planos y documentos varios brindados por los posibles 
proveedores contactados 

Figura 39. Cotización del PFR de 0.5 metros cúbicos.

 

Fuente: cotización obtenida tras contactar a posibles proveedores y especificar los requerimientos técnicos del equipo. 
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Figura 40. Plano del reactor según la ficha técnica enviada al posible proveedor. 

 

Fuente: plano obtenido tras contactar a posibles proveedores y especificar los requerimientos técnicos del equipo. 
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Figura 41. Cotización del gasificador de lecho fluidizado cotizado según dimensionamiento del mismo. 

 

 

 

Fuente: especificaciones técnicas obtenidas tras contactar a posibles proveedores y especificar los requerimientos 
técnicos del equipo. 
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Fuente: cotización obtenida tras contactar a posibles proveedores y especificar los requerimientos técnicos del equipo. 
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Figura 42. Plano del gasificador de lecho fluidizado enviado por el posible proveedor. 

 

 

Fuente: plano obtenido tras contactar a posibles proveedores y especificar los requerimientos técnicos del equipo. 
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Figura 43. Cotización de la caldera eléctrica dimensionada para el proceso. 

 

 

Fuente: cotización obtenida tras contactar a posibles proveedores y especificar los requerimientos técnicos del equipo. 
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Fuente: cotización obtenida tras contactar a posibles proveedores y especificar los requerimientos técnicos del equipo. 
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Fuente: cotización obtenida tras contactar a posibles proveedores y especificar los requerimientos técnicos del equipo. 
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Figura 44. Cotización de suavizador de agua para la caldera, según los análisis fisicoquímicos del agua del parque 
industrial. 

 

 

Fuente: cotización obtenida tras contactar a posibles proveedores y especificar los requerimientos técnicos del equipo. 
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Fuente: cotización obtenida tras contactar a posibles proveedores y especificar los requerimientos técnicos del equipo. 
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Fuente: cotización obtenida tras contactar a posibles proveedores y especificar los requerimientos técnicos del equipo. 
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Figura 45. Cotización del concentrador de oxígeno dimensionado. 

 

 

Fuente: cotización obtenida tras contactar a posibles proveedores y especificar los requerimientos técnicos del equipo. 
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Figura 46. Cotización del raquis de palma africana brindada por el posible proveedor. 

 

 

Fuente: cotización obtenida tras contactar a posibles proveedores y especificar los requerimientos técnicos del equipo. 
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Figura 47. Cotización de la chipeadora para triturar el raquis de palma africana según el dimensionamiento realizado. 

 

 

 

Fuente: cotización obtenida tras contactar a posibles proveedores y especificar los requerimientos técnicos del equipo. 
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Figura 48. Cotización de la torre de absorción de ácido sulfhídrico del gas de síntesis.3

 

 
3 Este costo de equipo no fue utilizado para las estimaciones económicas ya que el posible proveedor estaba 
en proceso de envío de una nueva propuesta con las medidas de la torre dimensionadas. 
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Figura 49. Cotización del terreno cotizado en el parque industrial Parque Sur. 

 

Fuente: cotización obtenida tras contactar a una empresa de bienes raíces que a su vez presentó la propuesta económica 
del parque industrial. 
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Figura 50. Plano del lote cotizado en el parque industrial Parque Sur.

 

Fuente: plano del lote del parque industrial brindado por la empresa de bienes raíces. 
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Figura 51. Análisis fisicoquímico del agua disponible en el parque industrial Parque Sur. 

 

 

Fuente: análisis fisicoquímico brindado por la empresa de bienes raíces. 
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Fuente: análisis fisicoquímico brindado por la empresa de bienes raíces. 
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Figura 52. Cotización de los costos de importación del gasificador desde China a Guatemala. 

 

 

Fuente: cotización de los gastos de importación de un equipo traído desde Asia. 
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Figura 53. Cotización de los costos de importación del concentrador de oxígeno desde China hasta Guatemala. 

 

Fuente: cotización de los gastos de importación de un equipo traído desde Asia. 
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Figura 54. Cotización de los costos de importación del PFR desde China hasta Guatemala. 

 

Fuente: cotización de los gastos de importación de un equipo traído desde Asia. 
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E. Layout preliminar propuesto para la planta (tomando en cuenta las 
dimensiones del terreno cotizado). 
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F. Fichas técnicas elaboradas 

 

 

Fuente: elaboración propia utilizando las medidas del lote cotizado en el parque industrial de interés. 
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Fuente: elaboración propia utilizando las medidas del lote cotizado en el parque industrial de interés. 
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Fuente: elaboración propia utilizando las medidas del lote cotizado en el parque industrial de interés. 
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 Fuente: elaboración propia utilizando las medidas del lote cotizado en el parque industrial de interés. 
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G. Reporte de análisis económico preliminar desplegado por el simulador 
SuperPro Designer a partir de los parámetros ingresados.4 

 

 

 
4 Tomar en consideración que IRR hace referencia a TIR y NPV a VPN. El return on investment es un valor 
que considera el retorno de la inversión durante los 25 años completos, no año con año como lo hace la TIR. 
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Taxable 
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Cash Flow Analysis Report

for SIMULADOR METANOL JPRG V14

1. CASH FLOW ANALYSIS (thousand $)

Year
Capital 

Investment
Debt 

Finance
Sales 

Revenues
Operating 

Cost
Gross 
Profit
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IRR (After Taxes) -13.86%

NPV (at 3.0% Interest) -5,563,690.00  $

MP = Flow of Component 'Methanol' in Stream 'S-109'

Return On Investment 1.67  %

Payback Time 57.33  years

Unit Production Revenue 1.68  $/kg MP

Gross Margin 22.17  %

Unit Production Cost 1.31  $/kg MP

Net Unit Production Cost 1.31  $/kg MP

Total Revenues 209,000  $/yr

Cost Basis Annual Rate 124,385  kg MP/yr

Main Revenue 77,000  $/yr

Other Revenues 132,379  $/yr

Capital Investment Charged to This Project 2,783,000  $

Operating Cost 163,000  $/yr

Economic Evaluation Report

for SIMULADOR METANOL JPRG V14

1. EXECUTIVE SUMMARY (2021 prices)

Total Capital Investment 2,783,000  $
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Name

GSF-101

HX-101

GR-101

PFR-101

CY-101

SG-101

G-101

HX-102

HX-103

HX-104

PM-101

V-102

BFV-101

GLV-101

GTV-101

GTV-102

BFV-102

PM-102

M-101

Rated Throughput = 593707.40 L/h

Unlisted Equipment 77,000

TOTAL 384,000

1 / 0 / 0 Centrifugal Pump 10,000 10,000

Pump Power = 0.00 kW

1 / 0 / 0 Centrifugal Fan 4,000 4,000

Valve Diameter = 5.00 cm

1 / 0 / 0 Butterfly Valve 2,000 2,000

Valve Diameter = 2.05 cm

1 / 0 / 0 Gate Valve 1,000 1,000

Valve Diameter = 5.00 cm

1 / 0 / 0 Gate Valve 1,000 1,000

Valve Diameter = 4.50 cm

1 / 0 / 0 Globe Valve 10,000 10,000

Valve Diameter = 32.96 cm

1 / 0 / 0 Horizontal Tank 25,000 25,000

Vessel Volume = 38.58 L

1 / 0 / 0 Butterfly Valve 3,000 3,000

Heat Exchange Area = 0.53 m2

1 / 0 / 0 Centrifugal Pump 10,000 10,000

Pump Power = 0.01 kW

1 / 0 / 0 Heat Exchanger 8,000 8,000

Heat Exchange Area = 0.71 m2

1 / 0 / 0 Heat Exchanger 8,000 8,000

Compressor Power = 33.25 kW

1 / 0 / 0 Heat Exchanger 8,000 8,000

Heat Exchange Area = 0.80 m2

1 / 0 / 0 Steam Generator 18,000 18,000

Throughput = 12.59 kg/h

1 / 0 / 0 Centrifugal Compressor 8,000 8,000

Vessel Volume = 79.82 L

1 / 0 / 0 Cyclone 3,000 3,000

Rated Throughput = 593752.41 L/h

1 / 0 / 0 Grinder 77,000 77,000

Rated Throughput = 121.69 kg/h

1 / 0 / 0 Plug Flow Reactor 12,000 12,000

Fuel Throughput = 121.69 kg/h

1 / 0 / 0 Condenser 36,000 36,000

Condensation Area = 1.71 m2

2. MAJOR EQUIPMENT SPECIFICATION AND FOB COST (2021 prices)

Quantity/
Standby/
Staggered

Description Unit Cost ($) Cost ($)

1 / 0 / 0 Gasifier 65,000 65,000
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Operator 2.11 42,994 90,890 100.00

TOTAL 42,994 90,890 100.00

3E. Direct Fixed Capital Cost (DFC = TPC+CFC)

DFC 2,637,000

4. LABOR COST - PROCESS SUMMARY

Labor Type
Unit Cost

($/h)
Annual Amount

(h)
Annual Cost

($)
%

12. Contractor's Fee 115,000

13. Contingency 229,000

CFC = 12+13 344,000

TPIC 860,000

3C. Total Plant Cost (TPC = TPDC+TPIC)

TPC 2,293,000

3D. Contractor's Fee & Contingency (CFC)

TPDC 1,433,000

3B. Total Plant Indirect Cost (TPIC)

10. Engineering 358,000

11. Construction 502,000

7. Buildings 173,000

8. Yard Improvement 58,000

9. Auxiliary Facilities 153,000

4. Instrumentation 153,000

5. Insulation 12,000

6. Electrical 38,000

3A. Total Plant Direct Cost (TPDC) (physical cost)

1. Equipment Purchase Cost 384,000

2. Installation 328,000

3. Process Piping 134,000

3. FIXED CAPITAL ESTIMATE SUMMARY (2021 prices in $)
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Failed Product Disposal 0 0.00

TOTAL 163,000 100.00

Advertising/Selling 0 0.00

Running Royalties 0 0.00

Utilities 50,000 30.82

Transportation 10,000 6.35

Facility-Dependent 0 0.00

Consumables 0 0.00

Raw Materials 12,000 7.09

Labor-Dependent 91,000 55.74

TOTAL 50,249 100.00

9. ANNUAL OPERATING COST (2021 prices) - PROCESS SUMMARY

Cost Item $ %

Chilled Water 0.00 2,015 MT 0 0.00

Cooling Water 0.00 130,252 MT 0 0.00

Steam (High P) 0.00 228 MT 0 0.00

High Voltage 0.00 737,146 kW-h 0 0.00

Std Power 0.12 418,745 kW-h 50,249 100.00

7. WASTE TREATMENT/DISPOSAL COST (2021 prices) - PROCESS SUMMARY

THE WASTE TREATMENT/DISPOSAL COST HAS BEEN EXCLUDED FROM THE OPERATING COST ESTIMATION. PLEASE CHECK Preferences->Operating 
Cost Options.

8. UTILITIES COST (2021 prices) - PROCESS SUMMARY

Utility
Unit Cost

($)
Annual

Amount
Ref.

Units
Annual Cost

($)
%

TOTAL 11,565 100.00

NOTE: Bulk material consumption amount includes material used as:
- Raw Material
- Cleaning Agent
- Heat Transfer Agent (if utilities are included in the operating cost)

6. VARIOUS CONSUMABLES COST (2021 prices) - PROCESS SUMMARY

THE CONSUMABLES COST IS ZERO.

Water 0.00 404,182 m3(STP) 0 0.00

Oxygen 0.00 280,210 kg 0 0.00

Biomass (BG) 12.00 964 MT 11,565 100.00

BioDiesel 0.00 6,201 kg 0 0.00

Air 0.00 93,914 kg 0 0.00

5. MATERIALS COST - PROCESS SUMMARY

Bulk Material
Unit Cost

($)
Annual

Amount
Annual Cost

($)
%
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N. Taxes (0%) 0  $/yr

O. Net Profit (M-N + Depreciation) 46,000  $/yr

Unit Production Revenue 1.68  $/kg MP

M. Gross Profit (J-K) 46,000  $/yr

Unit Production Cost 1.31  $/kg MP

Net Unit Production Cost 1.31  $/kg MP

2 Net AOC (K1-J2) 163,000  $/yr

L. Unit Production Cost /Revenue

K. Annual Operating Cost (AOC)

1 Actual AOC 163,000  $/yr

1 Total Revenues 209,497  $/yr

2 Total Savings 0  $/yr

J. Revenues/Savings

Methanol in 'S-105' (Revenue) 132,379  $/yr

Methanol in 'S-109' (Main Revenue) 77,119  $/yr

I. Revenue/Savings Price

Methanol in 'S-105' (Revenue) 0.62  $/kg Methanol

Methanol in 'S-109' (Main Revenue) 0.62  $/kg Methanol

Methanol in 'S-105' (Revenue) 213,514  kg Methanol/yr

Methanol in 'S-109' (Main Revenue) 124,385  kg Methanol/yr

G. Investment Charged to This Project 2,783,000  $

H. Revenue/Savings Rates

E. Up-Front Royalties 0  $

F. Total Investment (A+B+C+D+E) 2,783,000  $

C. Startup Cost 132,000  $

D. Up-Front R&D 0  $

10. PROFITABILITY ANALYSIS (2021 prices)

A. Direct Fixed Capital 2,637,000  $

B. Working Capital 14,000  $
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H. Reporte de composiciones por flujo desplegado por el modelo de 
simulación SuperPro Desginer5 

 

 

 

 
5 El programa de simulación es capaz de llevar a cabo el balance de masa y energía, tras haber establecido la 
producción de metanol como base de cálculo y tras parametrizar cada uno de los equipos según los 
dimensionamientos realizados previamente. No es exactamente igual al balance de masa realizado de forma 
propia (consultar cálculo de muestra número 9) por las variaciones que hubo que introducir al modelo (no 
recirculación al PFR sino adición de un PFR adicional, entre otras). Consultar sección D de Metodología. Se 
puede verificar en la sección 4 de este reporte que las entradas globales son prácticamente iguales a las salidas 
globales. 

Molar
Yield

(%)

Gross
Mass
Yield

(%)

Unknown Unknown

Materials & Streams Report

for SIMULADOR METANOL JPRG V14

1. OVERALL PROCESS DATA

Annual Operating Time 7,920.00  h

Unit Production Ref. Rate 124,385.22  kg MP/yr

Operating Days per Year 330.00

MP = Flow of Component 'Methanol' in Stream 'S-109'

2.1 STARTING MATERIAL REQUIREMENTS (per Section)

Section Starting Material Active Product

Amount
Needed

(kg Sin/kg 
MP)

Mass
Yield

(%)

Main Section (none) (none) 0.00 Unknown

 

Sin = Section Starting Material, Aout = Section Active Product

2.2 BULK MATERIALS (Entire Process)

Material kg/yr kg/h kg/kg MP

Air 93,914 11.86 0.76

BioDiesel 6,201 0.78 0.05

Biomass (BG) 963,785 121.69 7.75

Oxygen 280,210 35.38 2.25

Water 405,724,572 51,227.85 3,261.84

TOTAL 407,068,681 51,397.56 3,272.65
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2.3 BULK MATERIALS (per Section)

SECTIONS IN: Main Branch
 

Main Section

Material kg/yr kg/h kg/kg MP

Air 93,914 11.86 0.76

BioDiesel 6,201 0.78 0.05

Biomass (BG) 963,785 121.69 7.75

Oxygen 280,210 35.38 2.25

Water 405,724,572 51,227.85 3,261.84

TOTAL 407,068,681 51,397.56 3,272.65

 

2.4 BULK MATERIALS (per Material)

Air

Air % Total kg/yr kg/h kg/kg MP

Main Section (Main Branch)

P-10 100.00 93,914 11.86 0.76

TOTAL 100.00 93,914 11.86 0.76

 

BioDiesel

BioDiesel % Total kg/yr kg/h kg/kg MP

Main Section (Main Branch)

P-10 100.00 6,201 0.78 0.05

TOTAL 100.00 6,201 0.78 0.05

 

Biomass (BG)

Biomass (BG) % Total kg/yr kg/h kg/kg MP

Main Section (Main Branch)

P-7 100.00 963,785 121.69 7.75

TOTAL 100.00 963,785 121.69 7.75

 

Oxygen

Oxygen % Total kg/yr kg/h kg/kg MP

Main Section (Main Branch)

GASIFICADOR 100.00 280,210 35.38 2.25

TOTAL 100.00 280,210 35.38 2.25

 

Water

Water % Total kg/yr kg/h kg/kg MP

Main Section (Main Branch)

P-10 0.02 99,713 12.59 0.80

P-2 99.98 405,624,859 51,215.26 3,261.04

TOTAL 100.00 405,724,572 51,227.85 3,261.84

 

2.5 BULK MATERIALS: SECTION TOTALS (kg/kg MP)

Raw Material Main Section

Air 0.76

BioDiesel 0.05

Biomass (BG) 7.75

Oxygen 2.25

Water 3,261.84

TOTAL 3,272.65
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2.6 BULK MATERIALS: SECTION TOTALS (kg/h)

Raw Material Main Section

Air 11.86

BioDiesel 0.78

Biomass (BG) 121.69

Oxygen 35.38

Water 51,227.85

TOTAL 51,397.56

2.7 BULK MATERIALS: SECTION TOTALS (kg/yr)

Raw Material Main Section

Air 93,914

BioDiesel 6,201

Biomass (BG) 963,785

Oxygen 280,210

Water 405,724,572

TOTAL 407,068,681

3. STREAM DETAILS

Stream Name ENTRADA AGUA
COMBUSTIBLE 

CALDERA
AIRE PARA CALDERA GASES CALDERA

Source INPUT INPUT INPUT P-10

Destination P-10 P-10 P-10 OUTPUT

Stream Properties

Activity (U/ml) 0.00 0.00 0.00 0.00

Temperature (°C) 25.00 25.00 25.00 20.00

Pressure (bar) 1.01 1.01 1.01 1.01

Density (g/L) 994.70 873.90 1.18 1.36

Total Enthalpy (kW-h) 0.37 0.01 0.08 0.23

Specific Enthalpy (kcal/kg) 25.11 10.07 6.05 15.95

Heat Capacity (kcal/kg-°C) 1.00 0.40 0.24 0.29

Component Flowrates (kg/h)

BioDiesel 0.00 0.78 0.00 0.00

Carb. Dioxide 0.00 0.00 0.00 2.33

Nitrogen 0.00 0.00 9.10 9.10

Oxygen 0.00 0.00 2.76 0.25

Sulfur Dioxide 0.00 0.00 0.00 0.00

Water 12.59 0.00 0.00 0.92

TOTAL (kg/h) 12.59 0.78 11.86 12.60

TOTAL (L/h) 12.66 0.90 10,055.68 9,275.56
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Stream Name VAPOR PARA GAS CENIZAS CALDERA S-123 S-117

Source P-10 P-10 INPUT P-7

Destination GASIFICADOR OUTPUT P-7 ELEVADOR

Stream Properties

Activity (U/ml) 0.00 0.00 0.00 0.00

Temperature (°C) 179.89 302.32 25.00 25.00

Pressure (bar) 10.00 1.01 1.01 1.01

Density (g/L) 4.78 4.24 1,050.00 1,050.00

Total Enthalpy (kW-h) 9.71 0.01 3.53 3.53

Specific Enthalpy (kcal/kg) 663.75 151.57 24.99 24.99

Heat Capacity (kcal/kg-°C) 0.46 0.00 1.00 1.00

Component Flowrates (kg/h)

Ash 0.00 0.04 0.00 0.00

Biomass (BG) 0.00 0.00 121.69 121.69

Water 12.59 0.00 0.00 0.00

TOTAL (kg/h) 12.59 0.04 121.69 121.69

TOTAL (L/h) 2,632.42 10.04 115.90 115.90

 

Stream Name
BIOMASA A 

GASIFICADOR
S-116 S-110 CENIZAS

Source ELEVADOR INPUT GASIFICADOR GASIFICADOR

Destination GASIFICADOR GASIFICADOR P-1 OUTPUT

Stream Properties

Activity (U/ml) 0.00 0.00 0.00 0.00

Temperature (°C) 25.00 25.00 25.00 25.00

Pressure (bar) 1.01 1.01 1.01 1.01

Density (g/L) 1,050.00 1.31 0.93 2,302.11

Total Enthalpy (kW-h) 3.53 0.22 5.95 0.08

Specific Enthalpy (kcal/kg) 24.99 5.47 33.24 4.16

Heat Capacity (kcal/kg-°C) 1.00 0.22 0.44 0.17

Component Flowrates (kg/h)

Ash 0.00 0.00 0.00 0.58

Biomass (BG) 121.69 0.00 0.00 0.00

Carb. Dioxide 0.00 0.00 62.95 0.00

Carbon 0.00 0.00 0.00 15.07

Carbon Monoxide 0.00 0.00 63.90 0.00

Hydr. Sulfide 0.00 0.00 0.03 0.00

Hydrogen 0.00 0.00 5.72 0.00

Methane 0.00 0.00 3.39 0.00

Oxygen 0.00 35.38 0.00 0.00

Water 0.00 0.00 18.03 0.00

TOTAL (kg/h) 121.69 35.38 154.00 15.66

TOTAL (L/h) 115.90 27,050.20 165,401.89 6.80
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Stream Name S-126 S-111 S-112 S-107

Source P-1 INT 0 CICLON CICLON

Destination INT 0 CICLON P-8 OUTPUT

Stream Properties

Activity (U/ml) 0.00 0.00 0.00 0.00

Temperature (°C) 25.00 659.20 659.20 659.20

Pressure (bar) 1.01 1.01 1.01 1.01

Density (g/L) 0.93 0.26 0.26 0.45

Total Enthalpy (kW-h) 5.95 65.77 65.77 0.01

Specific Enthalpy (kcal/kg) 33.24 367.48 367.49 290.78

Heat Capacity (kcal/kg-°C) 0.44 0.45 0.45 0.31

Component Flowrates (kg/h)

Carb. Dioxide 62.95 62.95 62.95 0.00

Carbon Monoxide 63.90 63.90 63.90 0.00

Hydr. Sulfide 0.03 0.03 0.01 0.02

Hydrogen 5.72 5.72 5.72 0.00

Methane 3.39 3.39 3.39 0.00

Water 18.03 18.03 18.03 0.00

TOTAL (kg/h) 154.00 154.00 153.98 0.02

TOTAL (L/h) 165,401.89 593,752.41 593,707.40 45.00

 

Stream Name S-125 S-113 S-127 S-128

Source P-8 INT 2.1 INPUT P-2

Destination INT 2.1 ABSORCION P-2 ABSORCION

Stream Properties

Activity (U/ml) 0.00 0.00 0.00 0.00

Temperature (°C) 40.00 25.00 25.00 25.00

Pressure (bar) 1.03 1.03 1.01 1.01

Density (g/L) 0.90 0.95 994.70 994.70

Total Enthalpy (kW-h) 7.14 5.95 1,494.57 1,494.57

Specific Enthalpy (kcal/kg) 39.87 33.23 25.11 25.11

Heat Capacity (kcal/kg-°C) 0.44 0.44 1.00 1.00

Component Flowrates (kg/h)

Carb. Dioxide 62.95 62.95 0.00 0.00

Carbon Monoxide 63.90 63.90 0.00 0.00

Hydr. Sulfide 0.01 0.01 0.00 0.00

Hydrogen 5.72 5.72 0.00 0.00

Methane 3.39 3.39 0.00 0.00

Water 18.03 18.03 51,215.26 51,215.26

TOTAL (kg/h) 153.98 153.98 51,215.26 51,215.26

TOTAL (L/h) 170,345.38 162,186.54 51,487.92 51,487.92
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Stream Name S-101 AGUA CON H2S (L1) S-106 S-114

Source ABSORCION ABSORCION COMPRESOR P-5

Destination COMPRESOR OUTPUT P-5 INT 3.1

Stream Properties

Activity (U/ml) 0.00 0.00 0.00 0.00

Temperature (°C) 25.00 25.00 150.00 150.00

Pressure (bar) 1.03 1.01 26.03 26.03

Density (g/L) 0.95 994.63 14.68 14.68

Total Enthalpy (kW-h) 5.95 1,494.57 27.09 27.09

Specific Enthalpy (kcal/kg) 33.23 25.11 151.35 151.35

Heat Capacity (kcal/kg-°C) 0.44 1.00 0.39 0.39

Component Flowrates (kg/h)

Carb. Dioxide 62.95 0.00 62.95 62.95

Carbon Monoxide 63.90 0.00 63.90 63.90

Hydr. Sulfide 0.00 0.01 0.00 0.00

Hydrogen 5.72 0.00 5.72 5.72

Methane 3.39 0.00 3.39 3.39

Water 18.03 51,215.26 18.03 18.03

TOTAL (kg/h) 153.98 51,215.27 153.98 153.98

TOTAL (L/h) 162,182.53 51,492.02 10,487.37 10,487.78

 

Stream Name S-118 S-103 S-102 S-108

Source INT 3.1 PFR 1 CONDENSADOR CONDENSADOR

Destination PFR 1 CONDENSADOR ALMACENAJE INT P-3

Stream Properties

Activity (U/ml) 0.00 0.00 0.00 0.00

Temperature (°C) 225.00 225.00 35.00 35.00

Pressure (bar) 26.03 50.00 1.01 1.01

Density (g/L) 12.47 31.82 1.08 868.69

Total Enthalpy (kW-h) 32.44 41.23 13.15 0.98

Specific Enthalpy (kcal/kg) 181.27 230.39 91.40 27.92

Heat Capacity (kcal/kg-°C) 0.40 0.36 0.30 0.80

Component Flowrates (kg/h)

Carb. Dioxide 62.95 64.77 64.77 0.00

Carbon Monoxide 63.90 35.86 35.86 0.00

Hydr. Sulfide 0.00 0.00 0.00 0.00

Hydrogen 5.72 1.93 1.93 0.00

Methane 3.39 3.39 3.39 0.00

Methanol 0.00 30.74 15.04 15.71

Water 18.03 17.28 2.83 14.46

TOTAL (kg/h) 153.98 153.98 123.81 30.16

TOTAL (L/h) 12,346.65 4,838.72 115,014.01 34.72
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Stream Name S-119 S-120 S-129 S-121

Source P-3 P-6 ALMACENAJE MEOH P-4

Destination P-6 ALMACENAJE MEOH P-4 P-20

Stream Properties

Activity (U/ml) 0.00 0.00 0.00 0.00

Temperature (°C) 35.00 35.02 35.02 35.02

Pressure (bar) 1.01 2.01 2.01 2.01

Density (g/L) 868.67 868.67 868.67 868.67

Total Enthalpy (kW-h) 0.98 0.98 0.98 0.98

Specific Enthalpy (kcal/kg) 27.92 27.93 27.93 27.93

Heat Capacity (kcal/kg-°C) 0.80 0.80 0.80 0.80

Component Flowrates (kg/h)

Hydr. Sulfide 0.00 0.00 0.00 0.00

Methanol 15.71 15.71 15.71 15.71

Water 14.46 14.46 14.46 14.46

TOTAL (kg/h) 30.16 30.16 30.16 30.16

TOTAL (L/h) 34.72 34.72 34.72 34.72

 

Stream Name S-122 S-109 S-104 S-115

Source P-20 P-14 ALMACENAJE INT INT 3.12

Destination P-14 OUTPUT INT 3.12 PFR 2

Stream Properties

Activity (U/ml) 0.00 0.00 0.00 0.00

Temperature (°C) 35.09 35.09 77.79 225.00

Pressure (bar) 7.01 7.01 1.01 1.01

Density (g/L) 868.62 868.62 0.98 0.67

Total Enthalpy (kW-h) 0.98 0.98 13.15 21.86

Specific Enthalpy (kcal/kg) 27.99 27.99 91.40 151.92

Heat Capacity (kcal/kg-°C) 0.80 0.80 0.32 0.34

Component Flowrates (kg/h)

Carb. Dioxide 0.00 0.00 64.77 64.77

Carbon Monoxide 0.00 0.00 35.86 35.86

Hydr. Sulfide 0.00 0.00 0.00 0.00

Hydrogen 0.00 0.00 1.93 1.93

Methane 0.00 0.00 3.39 3.39

Methanol 15.71 15.71 15.04 15.04

Water 14.46 14.46 2.83 2.83

TOTAL (kg/h) 30.16 30.16 123.81 123.81

TOTAL (L/h) 34.73 34.73 126,472.52 185,929.67
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IN

0

6,201

963,785

0

0

0

0

0

0

72,043

302,081

0

405,724,572

407,068,681

Stream Name S-105

Source PFR 2

Destination OUTPUT

Stream Properties

Activity (U/ml) 0.00

Temperature (°C) 225.00

Pressure (bar) 50.00

Density (g/L) 39.29

Total Enthalpy (kW-h) 27.50

Specific Enthalpy (kcal/kg) 191.11

Heat Capacity (kcal/kg-°C) 0.31

Component Flowrates (kg/h)

Carb. Dioxide 55.30

Carbon Monoxide 31.47

Hydr. Sulfide 0.00

Methane 3.39

Methanol 26.96

Water 6.70

TOTAL (kg/h) 123.81

TOTAL (L/h) 3,151.43

 

4. OVERALL COMPONENT BALANCE (kg/yr)

COMPONENT OUT IN-OUT

Ash 4,963 - 4,963

BioDiesel 0 6,201

Biomass (BG) 0 963,785

Carb. Dioxide 456,435 - 456,435

Carbon 119,374 - 119,374

Carbon Monoxide 249,214 - 249,214

Hydr. Sulfide 205 - 205

Methane 26,810 - 26,810

Methanol 337,899 - 337,899

- 75,158

Nitrogen 72,047 - 4

Oxygen 1,988 300,092

TOTAL 407,068,688 6

Sulfur Dioxide 22 - 22

Water 405,799,730
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I. Análisis de sensibilidad6 

Cuadro 81. Flujos netos de efectivo correspondientes al escenario de un costo de adquisición del metanol 40% menor al 
actual (mínimo histórico). 

Periodo 
(año) 

Ingresos 
por venta 

interna del 
metanol 

($) 

Egresos 

Flujo Neto 
de Efectivo 

($) 
Inversión 
inicial ($) 

Costos de 
producción 
($) 

Gastos de 
mantenimiento 
($) 

Pago de 
capital del 
préstamo 
($) 

Pago de 
intereses 
bancarios 
del 
préstamo 
($) 

0 0.00 2,198,885.93 0.00 0.00 0.00 0.00 -2,198,885.93 

1 117,852.93   102,314.06 12,350.92 164,367.07 138,876.60 -300,055.72 

2 130,537.38   113,326.06 12,350.92 174,748.12 128,495.55 -298,383.27 

3 144,587.04   125,523.29 50,477.95 185,784.81 117,458.86 -334,657.87 

4 160,148.87   139,033.29 12,350.92 197,518.55 105,725.12 -294,479.01 

5 172,419.69   149,686.21 12,350.92 209,993.37 93,250.30 -292,861.11 

6 181,882.98   157,901.77 50,477.95 223,256.07 79,987.60 -329,740.41 

7 191,865.66   166,568.24 12,350.92 237,356.41 65,887.26 -290,297.17 

8 202,396.25   175,710.37 12,350.92 252,347.30 50,896.37 -288,908.71 

9 213,504.81   185,354.27 50,477.95 268,284.98 34,958.69 -325,571.08 

10 225,223.06   195,527.47 79,854.91 285,229.24 18,014.43 -353,402.99 

11 237,584.48   206,259.04 12,350.92 0.00 0.00 18,974.52 

12 250,624.35   217,579.61 50,477.95 0.00 0.00 -17,433.21 

13 264,379.92   229,521.51 12,350.92 0.00 0.00 22,507.49 

14 278,890.46   242,118.84 12,350.92 0.00 0.00 24,420.70 

15 294,197.42   255,407.59 50,477.95 0.00 0.00 -11,688.12 

16 310,344.51   269,425.68 12,350.92 0.00 0.00 28,567.91 

17 327,377.83   284,213.17 12,350.92 0.00 0.00 30,813.74 

18 345,346.03   299,812.26 50,477.95 0.00 0.00 -4,944.18 

19 364,300.41   316,267.52 12,350.92 0.00 0.00 35,681.97 

20 384,295.12   333,625.93 79,854.91 0.00 0.00 -29,185.72 

21 405,387.23   351,937.05 117,981.94 0.00 0.00 -64,531.76 

22 427,636.99   371,253.19 12,350.92 0.00 0.00 44,032.88 

23 451,107.93   391,629.50 12,350.92 0.00 0.00 47,127.51 

24 475,867.08   413,124.16 50,477.95 0.00 0.00 12,264.97 

25 501,985.15   435,798.56 12,350.92 0.00 0.00 53,835.67 

Fuente: elaboración propia siguiendo la misma metodología del Cálculo 23 de la sección de Cálculos de Muestra 
(variando solo la variable especificada y manteniendo las demás constantes). 

 

 
6 Para los costos de mantenimiento se consideró lo siguiente: ccompra de catalizador cada tres años, renovación estimada de 
instrumentación cada 10 años y mantenimiento mensual parque industrial (incluyendo gastos fijos de área administrativa). No 
se consideró pago de impuestos pues no hay clientes externos en la empresa. Estas consideraciones aplican a todos los Cuadros 
de esta sección. Al variar la variable especificada en cada caso las demás se mantuvieron constantes bajo las condiciones base 
actuales analizadas (es decir, Ceteris Paribus). 
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Cuadro 82. Flujos netos de efectivo correspondientes al escenario de un costo de adquisición del metanol 20% menor al 
actual. 

Periodo 
(año) 

Ingresos 
por venta 
interna 

del 
metanol 

($) 

Egresos 

Flujo Neto 
de Efectivo 

($) 
Inversión 
inicial ($) 

Costos de 
producción 
($) 

Gastos de 
mantenimiento 
($) 

Pago de 
capital del 
préstamo 
($) 

Pago de 
intereses 
bancarios 
del 
préstamo 
($) 

0 0.00 2,198,885.93 0.00 0.00 0.00 0.00 -2,198,885.93 

1 156,047.09   102,314.06 12,350.92 164,367.07 138,876.60 -261,861.56 

2 172,842.36   113,326.06 12,350.92 174,748.12 128,495.55 -256,078.29 

3 191,445.29   125,523.29 50,477.95 185,784.81 117,458.86 -287,799.62 

4 212,050.44   139,033.29 12,350.92 197,518.55 105,725.12 -242,577.44 

5 228,298.03   149,686.21 12,350.92 209,993.37 93,250.30 -236,982.77 

6 240,828.21   157,901.77 50,477.95 223,256.07 79,987.60 -270,795.18 

7 254,046.12   166,568.24 12,350.92 237,356.41 65,887.26 -228,116.71 

8 267,989.49   175,710.37 12,350.92 252,347.30 50,896.37 -223,315.47 

9 282,698.15   185,354.27 50,477.95 268,284.98 34,958.69 -256,377.74 

10 298,214.09   195,527.47 79,854.91 285,229.24 18,014.43 -280,411.96 

11 314,581.63   206,259.04 12,350.92 0.00 0.00 95,971.67 

12 331,847.51   217,579.61 50,477.95 0.00 0.00 63,789.95 

13 350,061.03   229,521.51 12,350.92 0.00 0.00 108,188.60 

14 369,274.20   242,118.84 12,350.92 0.00 0.00 114,804.44 

15 389,541.89   255,407.58 50,477.95 0.00 0.00 83,656.36 

16 410,921.97   269,425.68 12,350.92 0.00 0.00 129,145.37 

17 433,475.51   284,213.16 12,350.92 0.00 0.00 136,911.43 

18 457,266.90   299,812.26 50,477.95 0.00 0.00 106,976.69 

19 482,364.08   316,267.52 12,350.92 0.00 0.00 153,745.64 

20 508,838.73   333,625.92 79,854.91 0.00 0.00 95,357.90 

21 536,766.45   351,937.05 117,981.94 0.00 0.00 66,847.46 

22 566,226.99   371,253.19 12,350.92 0.00 0.00 182,622.88 

23 597,304.47   391,629.49 12,350.92 0.00 0.00 193,324.06 

24 630,087.65   413,124.16 50,477.95 0.00 0.00 166,485.54 

25 664,670.13   435,798.56 12,350.92 0.00 0.00 216,520.65 

Fuente: elaboración propia siguiendo la misma metodología del Cálculo 23 de la sección de Cálculos de Muestra 
(variando solo la variable especificada y manteniendo las demás constantes). 
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Cuadro 83. Flujos netos de efectivo correspondientes al escenario de un costo de adquisición del metanol 32.5% mayor 
al actual (máximo histórico). 

Periodo 
(año) 

Ingresos 
por venta 

interna del 
metanol ($) 

Egresos 

Flujo Neto 
de Efectivo 

($) 
Inversión 
inicial ($) 

Costos de 
producción 
($) 

Gastos de 
mantenimiento 
($) 

Pago de 
capital del 
préstamo 
($) 

Pago de 
intereses 
bancarios 
del 
préstamo 
($) 

0 0.00 2,198,885.93 0.00 0.00 0.00 0.00 -2,198,885.93 

1 258,453.00   102,314.06 12,350.92 164,367.07 138,876.60 -159,455.65 

2 286,270.15   113,326.06 12,350.92 174,748.12 128,495.55 -142,650.50 

3 317,081.26   125,523.29 50,477.95 185,784.81 117,458.86 -162,163.65 

4 351,208.54   139,033.29 12,350.92 197,518.55 105,725.12 -103,419.34 

5 378,118.61   149,686.21 12,350.92 209,993.37 93,250.30 -87,162.19 

6 398,871.73   157,901.77 50,477.95 223,256.07 79,987.60 -112,751.66 

7 420,763.88   166,568.24 12,350.92 237,356.41 65,887.26 -61,398.95 

8 443,857.59   175,710.37 12,350.92 252,347.30 50,896.37 -47,447.37 

9 468,218.81   185,354.27 50,477.95 268,284.98 34,958.69 -70,857.08 

10 493,917.09   195,527.47 79,854.91 285,229.24 18,014.43 -84,708.96 

11 521,025.83   206,259.04 12,350.92 0.00 0.00 302,415.87 

12 549,622.44   217,579.61 50,477.95 0.00 0.00 281,564.88 

13 579,788.58   229,521.51 12,350.92 0.00 0.00 337,916.15 

14 611,610.39   242,118.84 12,350.92 0.00 0.00 357,140.63 

15 645,178.75   255,407.58 50,477.95 0.00 0.00 339,293.22 

16 680,589.52   269,425.68 12,350.92 0.00 0.00 398,812.92 

17 717,943.81   284,213.16 12,350.92 0.00 0.00 421,379.73 

18 757,348.30   299,812.26 50,477.95 0.00 0.00 407,058.09 

19 798,915.51   316,267.52 12,350.92 0.00 0.00 470,297.07 

20 842,764.15   333,625.92 79,854.91 0.00 0.00 429,283.32 

21 889,019.44   351,937.05 117,981.94 0.00 0.00 419,100.45 

22 937,813.45   371,253.19 12,350.92 0.00 0.00 554,209.34 

23 989,285.53   391,629.49 12,350.92 0.00 0.00 585,305.12 

24 1,043,582.66   413,124.16 50,477.95 0.00 0.00 579,980.55 

25 1,100,859.91   435,798.56 12,350.92 0.00 0.00 652,710.43 

 

Fuente: elaboración propia siguiendo la misma metodología del Cálculo 23 de la sección de Cálculos de Muestra 
(variando solo la variable especificada y manteniendo las demás constantes). 
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Cuadro 84. Flujos netos de efectivo correspondientes al escenario de un costo de adquisición del metanol 65% mayor al 
actual (máximo histórico). 

Periodo 
(año) 

Ingresos 
por venta 

interna del 
metanol ($) 

Egresos 

Flujo Neto 
de Efectivo 

($) 
Inversión 
inicial ($) 

Costos de 
producción 
($) 

Gastos de 
mantenimiento 
($) 

Pago de 
capital del 
préstamo 
($) 

Pago de 
intereses 
bancarios 
del 
préstamo 
($) 

0 0.00 2,198,885.93   0.00 0.00 0.00 -2,198,885.93 

1 321,417.08   102,314.06 12,350.92 164,367.07 138,876.60 -96,491.57 

2 356,011.03   113,326.06 12,350.92 174,748.12 128,495.55 -72,909.62 

3 394,328.30   125,523.29 50,477.95 185,784.81 117,458.86 -84,916.61 

4 436,769.65   139,033.29 12,350.92 197,518.55 105,725.12 -17,858.23 

5 470,235.52   149,686.21 12,350.92 209,993.37 93,250.30 4,954.72 

6 496,044.49   157,901.77 50,477.95 223,256.07 79,987.60 -15,578.90 

7 523,269.99   166,568.24 12,350.92 237,356.41 65,887.26 41,107.16 

8 551,989.77   175,710.37 12,350.92 252,347.30 50,896.37 60,684.81 

9 582,285.84   185,354.27 50,477.95 268,284.98 34,958.69 43,209.95 

10 614,244.72   195,527.47 79,854.91 285,229.24 18,014.43 35,618.67 

11 647,957.67   206,259.04 12,350.92 0.00 0.00 429,347.71 

12 683,520.95   217,579.61 50,477.95 0.00 0.00 415,463.39 

13 721,036.14   229,521.51 12,350.92 0.00 0.00 479,163.71 

14 760,610.35   242,118.84 12,350.92 0.00 0.00 506,140.59 

15 802,356.61   255,407.59 50,477.95 0.00 0.00 496,471.07 

16 846,394.11   269,425.68 12,350.92 0.00 0.00 564,617.51 

17 892,848.62   284,213.17 12,350.92 0.00 0.00 596,284.53 

18 941,852.80   299,812.26 50,477.95 0.00 0.00 591,562.59 

19 993,546.58   316,267.52 12,350.92 0.00 0.00 664,928.14 

20 1,048,077.59   333,625.93 79,854.91 0.00 0.00 634,596.75 

21 1,105,601.54   351,937.05 117,981.94 0.00 0.00 635,682.55 

22 1,166,282.70   371,253.19 12,350.92 0.00 0.00 782,678.59 

23 1,230,294.37   391,629.50 12,350.92 0.00 0.00 826,313.95 

24 1,297,819.32   413,124.16 50,477.95 0.00 0.00 834,217.21 

25 1,369,050.40   435,798.56 12,350.92 0.00 0.00 920,900.92 

 

Fuente: elaboración propia siguiendo la misma metodología del Cálculo 23 de la sección de Cálculos de Muestra 
(variando solo la variable especificada y manteniendo las demás constantes). 
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Cuadro 85. Flujos netos de efectivo correspondientes al escenario de un costo de capital total 50% menor al actual. 

 

Periodo 
(año) 

Ingresos 
por venta 
interna 

del 
metanol 

($) 

Egresos 

Flujo Neto 
de Efectivo 

($) 
Inversión 
inicial ($) 

Costos de 
producción 
($) 

Gastos de 
mantenimiento 
($) 

Pago de 
capital del 
préstamo 
($) 

Pago de 
intereses 
bancarios 
del 
préstamo 
($) 

0 0.00 1,099,442.96   0.00 0.00 0.00 -1,099,442.96 

1 195,058.86   102,314.06 12,350.92 164,367.07 138,876.60 -222,849.79 

2 216,052.95   113,326.06 12,350.92 174,748.12 128,495.55 -212,867.70 

3 239,306.61   125,523.29 50,477.95 185,784.81 117,458.86 -239,938.30 

4 265,063.05   139,033.29 12,350.92 197,518.55 105,725.12 -189,564.83 

5 285,372.54   149,686.21 12,350.92 209,993.37 93,250.30 -179,908.26 

6 301,035.26   157,901.77 50,477.95 223,256.07 79,987.60 -210,588.13 

7 317,557.65   166,568.24 12,350.92 237,356.41 65,887.26 -164,605.18 

8 334,986.86   175,710.37 12,350.92 252,347.30 50,896.37 -156,318.10 

9 353,372.68   185,354.27 50,477.95 268,284.98 34,958.69 -185,703.21 

10 372,767.61   195,527.47 79,854.91 285,229.24 18,014.43 -205,858.44 

11 393,227.04   206,259.04 12,350.92 0.00 0.00 174,617.08 

12 414,809.39   217,579.61 50,477.95 0.00 0.00 146,751.83 

13 437,576.28   229,521.51 12,350.92 0.00 0.00 195,703.85 

14 461,592.75   242,118.84 12,350.92 0.00 0.00 207,122.99 

15 486,927.36   255,407.59 50,477.95 0.00 0.00 181,041.82 

16 513,652.46   269,425.68 12,350.92 0.00 0.00 231,875.86 

17 541,844.38   284,213.17 12,350.92 0.00 0.00 245,280.29 

18 571,583.62   299,812.26 50,477.95 0.00 0.00 221,293.41 

19 602,955.11   316,267.52 12,350.92 0.00 0.00 274,336.67 

20 636,048.42   333,625.93 79,854.91 0.00 0.00 222,567.58 

21 670,958.06   351,937.05 117,981.94 0.00 0.00 201,039.07 

22 707,783.73   371,253.19 12,350.92 0.00 0.00 324,179.62 

23 746,630.59   391,629.50 12,350.92 0.00 0.00 342,650.17 

24 787,609.56   413,124.16 50,477.95 0.00 0.00 324,007.45 

25 830,837.67   435,798.56 12,350.92 0.00 0.00 382,688.19 

 

Fuente: elaboración propia siguiendo la misma metodología del Cálculo 23 de la sección de Cálculos de Muestra 
(variando solo la variable especificada y manteniendo las demás constantes). 



238 
 

Cuadro 86. Flujos netos de efectivo correspondientes al escenario de un costo de capital total 25% menor al actual. 

 

Periodo 
(año) 

Ingresos 
por venta 
interna 

del 
metanol 

($) 

Egresos 

Flujo Neto 
de Efectivo 

($) 
Inversión 
inicial ($) 

Costos de 
producción 
($) 

Gastos de 
mantenimiento 
($) 

Pago de 
capital del 
préstamo 
($) 

Pago de 
intereses 
bancarios 
del 
préstamo 
($) 

0 0.00 1,649,164.45   0.00 0.00 0.00 -1,649,164.45 

1 195,058.86   102,314.06 12,350.92 164,367.07 138,876.60 -222,849.79 

2 216,052.95   113,326.06 12,350.92 174,748.12 128,495.55 -212,867.70 

3 239,306.61   125,523.29 50,477.95 185,784.81 117,458.86 -239,938.30 

4 265,063.05   139,033.29 12,350.92 197,518.55 105,725.12 -189,564.83 

5 285,372.54   149,686.21 12,350.92 209,993.37 93,250.30 -179,908.26 

6 301,035.26   157,901.77 50,477.95 223,256.07 79,987.60 -210,588.13 

7 317,557.65   166,568.24 12,350.92 237,356.41 65,887.26 -164,605.18 

8 334,986.86   175,710.37 12,350.92 252,347.30 50,896.37 -156,318.10 

9 353,372.68   185,354.27 50,477.95 268,284.98 34,958.69 -185,703.21 

10 372,767.61   195,527.47 79,854.91 285,229.24 18,014.43 -205,858.44 

11 393,227.04   206,259.04 12,350.92 0.00 0.00 174,617.08 

12 414,809.39   217,579.61 50,477.95 0.00 0.00 146,751.83 

13 437,576.28   229,521.51 12,350.92 0.00 0.00 195,703.85 

14 461,592.75   242,118.84 12,350.92 0.00 0.00 207,122.99 

15 486,927.36   255,407.58 50,477.95 0.00 0.00 181,041.83 

16 513,652.46   269,425.68 12,350.92 0.00 0.00 231,875.86 

17 541,844.38   284,213.16 12,350.92 0.00 0.00 245,280.30 

18 571,583.62   299,812.26 50,477.95 0.00 0.00 221,293.41 

19 602,955.11   316,267.52 12,350.92 0.00 0.00 274,336.67 

20 636,048.42   333,625.92 79,854.91 0.00 0.00 222,567.59 

21 670,958.06   351,937.05 117,981.94 0.00 0.00 201,039.07 

22 707,783.73   371,253.19 12,350.92 0.00 0.00 324,179.62 

23 746,630.59   391,629.49 12,350.92 0.00 0.00 342,650.18 

24 787,609.56   413,124.16 50,477.95 0.00 0.00 324,007.45 

25 830,837.67   435,798.56 12,350.92 0.00 0.00 382,688.19 

 

Fuente: elaboración propia siguiendo la misma metodología del Cálculo 23 de la sección de Cálculos de Muestra 
(variando solo la variable especificada y manteniendo las demás constantes). 
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Cuadro 87. Flujos netos de efectivo correspondientes al escenario de un costo de capital total 25% mayor al actual. 

  
Ingresos 
por venta 
interna 

del 
metanol 

($) 

Egresos 

Flujo Neto 
de Efectivo 

($) 
Periodo 
(año) 

Inversión 
inicial ($) 

Costos de 
producción 
($) 

Gastos de 
mantenimiento 
($) 

Pago de 
capital del 
préstamo 
($) 

Pago de 
intereses 
bancarios 
del 
préstamo 
($) 

0 0.00 2,748,607.41   0.00 0.00 0.00 -2,748,607.41 

1 195,058.86   102,314.06 12,350.92 164,367.07 138,876.60 -222,849.79 

2 216,052.95   113,326.06 12,350.92 174,748.12 128,495.55 -212,867.70 

3 239,306.61   125,523.29 50,477.95 185,784.81 117,458.86 -239,938.30 

4 265,063.05   139,033.29 12,350.92 197,518.55 105,725.12 -189,564.83 

5 285,372.54   149,686.21 12,350.92 209,993.37 93,250.30 -179,908.26 

6 301,035.26   157,901.77 50,477.95 223,256.07 79,987.60 -210,588.13 

7 317,557.65   166,568.24 12,350.92 237,356.41 65,887.26 -164,605.18 

8 334,986.86   175,710.37 12,350.92 252,347.30 50,896.37 -156,318.10 

9 353,372.68   185,354.27 50,477.95 268,284.98 34,958.69 -185,703.21 

10 372,767.61   195,527.47 79,854.91 285,229.24 18,014.43 -205,858.44 

11 393,227.04   206,259.04 12,350.92 0.00 0.00 174,617.08 

12 414,809.39   217,579.61 50,477.95 0.00 0.00 146,751.83 

13 437,576.28   229,521.51 12,350.92 0.00 0.00 195,703.85 

14 461,592.75   242,118.84 12,350.92 0.00 0.00 207,122.99 

15 486,927.36   255,407.58 50,477.95 0.00 0.00 181,041.83 

16 513,652.46   269,425.68 12,350.92 0.00 0.00 231,875.86 

17 541,844.38   284,213.16 12,350.92 0.00 0.00 245,280.30 

18 571,583.62   299,812.26 50,477.95 0.00 0.00 221,293.41 

19 602,955.11   316,267.52 12,350.92 0.00 0.00 274,336.67 

20 636,048.42   333,625.92 79,854.91 0.00 0.00 222,567.59 

21 670,958.06   351,937.05 117,981.94 0.00 0.00 201,039.07 

22 707,783.73   371,253.19 12,350.92 0.00 0.00 324,179.62 

23 746,630.59   391,629.49 12,350.92 0.00 0.00 342,650.18 

24 787,609.56   413,124.16 50,477.95 0.00 0.00 324,007.45 

25 830,837.67   435,798.56 12,350.92 0.00 0.00 382,688.19 

 

Fuente: elaboración propia siguiendo la misma metodología del Cálculo 23 de la sección de Cálculos de Muestra 
(variando solo la variable especificada y manteniendo las demás constantes). 
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Cuadro 88. Flujos netos de efectivo correspondientes al escenario de un costo de capital total 50% mayor al actual. 

 

  
Ingresos 
por venta 
interna 

del 
metanol 

($) 

Egresos 

Flujo Neto 
de Efectivo 

($) 
Periodo 
(año) 

Inversión 
inicial ($) 

Costos de 
producción 
($) 

Gastos de 
mantenimiento 
($) 

Pago de 
capital del 
préstamo 
($) 

Pago de 
intereses 
bancarios 
del 
préstamo 
($) 

0 0.00 3,298,328.89   0.00 0.00 0.00 -3,298,328.89 

1 195,058.86   102,314.06 12,350.92 164,367.07 138,876.60 -222,849.79 

2 216,052.95   113,326.06 12,350.92 174,748.12 128,495.55 -212,867.70 

3 239,306.61   125,523.29 50,477.95 185,784.81 117,458.86 -239,938.30 

4 265,063.05   139,033.29 12,350.92 197,518.55 105,725.12 -189,564.83 

5 285,372.54   149,686.21 12,350.92 209,993.37 93,250.30 -179,908.26 

6 301,035.26   157,901.77 50,477.95 223,256.07 79,987.60 -210,588.13 

7 317,557.65   166,568.24 12,350.92 237,356.41 65,887.26 -164,605.18 

8 334,986.86   175,710.37 12,350.92 252,347.30 50,896.37 -156,318.10 

9 353,372.68   185,354.27 50,477.95 268,284.98 34,958.69 -185,703.21 

10 372,767.61   195,527.47 79,854.91 285,229.24 18,014.43 -205,858.44 

11 393,227.04   206,259.04 12,350.92 0.00 0.00 174,617.08 

12 414,809.39   217,579.61 50,477.95 0.00 0.00 146,751.83 

13 437,576.28   229,521.51 12,350.92 0.00 0.00 195,703.85 

14 461,592.75   242,118.84 12,350.92 0.00 0.00 207,122.99 

15 486,927.36   255,407.59 50,477.95 0.00 0.00 181,041.82 

16 513,652.46   269,425.68 12,350.92 0.00 0.00 231,875.86 

17 541,844.38   284,213.17 12,350.92 0.00 0.00 245,280.29 

18 571,583.62   299,812.26 50,477.95 0.00 0.00 221,293.41 

19 602,955.11   316,267.52 12,350.92 0.00 0.00 274,336.67 

20 636,048.42   333,625.93 79,854.91 0.00 0.00 222,567.58 

21 670,958.06   351,937.05 117,981.94 0.00 0.00 201,039.07 

22 707,783.73   371,253.19 12,350.92 0.00 0.00 324,179.62 

23 746,630.59   391,629.50 12,350.92 0.00 0.00 342,650.17 

24 787,609.56   413,124.16 50,477.95 0.00 0.00 324,007.45 

25 830,837.67   435,798.56 12,350.92 0.00 0.00 382,688.19 

 

Fuente: elaboración propia siguiendo la misma metodología del Cálculo 23 de la sección de Cálculos de Muestra 
(variando solo la variable especificada y manteniendo las demás constantes). 
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Cuadro 89. Flujos netos de efectivo correspondientes al escenario de un costo de mano de obra 50% menor al actual. 

 

Periodo 
(año) 

Ingresos 
por venta 
interna 

del 
metanol 

($) 

Egresos 

Flujo Neto 
de Efectivo 

($) 
Inversión 
inicial ($) 

Costos de 
producción 
($) 

Gastos de 
mantenimiento 
($) 

Pago de 
capital del 
préstamo 
($) 

Pago de 
intereses 
bancarios 
del 
préstamo 
($) 

0 0.00 2,198,885.93   0.00 0.00 0.00 -2,198,885.93 

1 195,058.86   65,625.38 12,350.92 164,367.07 138,876.60 -186,161.11 

2 216,052.95   72,688.61 12,350.92 174,748.12 128,495.55 -172,230.25 

3 239,306.61   80,512.04 50,477.95 185,784.81 117,458.86 -194,927.05 

4 265,063.05   89,177.51 12,350.92 197,518.55 105,725.12 -139,709.05 

5 285,372.54   96,010.41 12,350.92 209,993.37 93,250.30 -126,232.46 

6 301,035.26   101,279.96 50,477.95 223,256.07 79,987.60 -153,966.32 

7 317,557.65   106,838.73 12,350.92 237,356.41 65,887.26 -104,875.67 

8 334,986.86   112,702.60 12,350.92 252,347.30 50,896.37 -93,310.33 

9 353,372.68   118,888.30 50,477.95 268,284.98 34,958.69 -119,237.24 

10 372,767.61   125,413.51 79,854.91 285,229.24 18,014.43 -135,744.48 

11 393,227.04   132,296.86 12,350.92 0.00 0.00 248,579.26 

12 414,809.39   139,558.00 50,477.95 0.00 0.00 224,773.44 

13 437,576.28   147,217.67 12,350.92 0.00 0.00 278,007.69 

14 461,592.75   155,297.74 12,350.92 0.00 0.00 293,944.09 

15 486,927.36   163,821.28 50,477.95 0.00 0.00 272,628.13 

16 513,652.46   172,812.65 12,350.92 0.00 0.00 328,488.89 

17 541,844.38   182,297.51 12,350.92 0.00 0.00 347,195.95 

18 571,583.62   192,302.94 50,477.95 0.00 0.00 328,802.73 

19 602,955.11   202,857.53 12,350.92 0.00 0.00 387,746.66 

20 636,048.42   213,991.40 79,854.91 0.00 0.00 342,202.11 

21 670,958.06   225,736.37 117,981.94 0.00 0.00 327,239.75 

22 707,783.73   238,125.95 12,350.92 0.00 0.00 457,306.86 

23 746,630.59   251,195.54 12,350.92 0.00 0.00 483,084.13 

24 787,609.56   264,982.46 50,477.95 0.00 0.00 472,149.15 

25 830,837.67   279,526.08 12,350.92 0.00 0.00 538,960.67 

 

Fuente: elaboración propia siguiendo la misma metodología del Cálculo 23 de la sección de Cálculos de Muestra 
(variando solo la variable especificada y manteniendo las demás constantes). 
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Cuadro 90. Flujos netos de efectivo correspondientes al escenario de un costo de mano de obra 25% menor al actual. 

 

Periodo 
(año) 

Ingresos 
por venta 
interna 

del 
metanol 

($) 

Egresos 

Flujo Neto 
de Efectivo 

($) 
Inversión 
inicial ($) 

Costos de 
producción 
($) 

Gastos de 
mantenimiento 
($) 

Pago de 
capital del 
préstamo 
($) 

Pago de 
intereses 
bancarios 
del 
préstamo 
($) 

0 0.00 2,198,885.93   0.00 0.00 0.00 -2,198,885.93 

1 195,058.86   83,959.56 12,350.92 164,367.07 138,876.60 -204,495.29 

2 216,052.95   92,996.08 12,350.92 174,748.12 128,495.55 -192,537.72 

3 239,306.61   103,005.20 50,477.95 185,784.81 117,458.86 -217,420.21 

4 265,063.05   114,091.59 12,350.92 197,518.55 105,725.12 -164,623.13 

5 285,372.54   122,833.44 12,350.92 209,993.37 93,250.30 -153,055.49 

6 301,035.26   129,575.18 50,477.95 223,256.07 79,987.60 -182,261.54 

7 317,557.65   136,686.94 12,350.92 237,356.41 65,887.26 -134,723.88 

8 334,986.86   144,189.03 12,350.92 252,347.30 50,896.37 -124,796.76 

9 353,372.68   152,102.88 50,477.95 268,284.98 34,958.69 -152,451.82 

10 372,767.61   160,451.07 79,854.91 285,229.24 18,014.43 -170,782.04 

11 393,227.04   169,257.46 12,350.92 0.00 0.00 211,618.66 

12 414,809.39   178,547.19 50,477.95 0.00 0.00 185,784.25 

13 437,576.28   188,346.79 12,350.92 0.00 0.00 236,878.57 

14 461,592.75   198,684.24 12,350.92 0.00 0.00 250,557.59 

15 486,927.36   209,589.07 50,477.95 0.00 0.00 226,860.34 

16 513,652.46   221,092.41 12,350.92 0.00 0.00 280,209.13 

17 541,844.38   233,227.11 12,350.92 0.00 0.00 296,266.35 

18 571,583.62   246,027.82 50,477.95 0.00 0.00 275,077.85 

19 602,955.11   259,531.11 12,350.92 0.00 0.00 331,073.08 

20 636,048.42   273,775.53 79,854.91 0.00 0.00 282,417.98 

21 670,958.06   288,801.75 117,981.94 0.00 0.00 264,174.37 

22 707,783.73   304,652.70 12,350.92 0.00 0.00 390,780.11 

23 746,630.59   321,373.62 12,350.92 0.00 0.00 412,906.05 

24 787,609.56   339,012.28 50,477.95 0.00 0.00 398,119.33 

25 830,837.67   357,619.04 12,350.92 0.00 0.00 460,867.71 

 

Fuente: elaboración propia siguiendo la misma metodología del Cálculo 23 de la sección de Cálculos de Muestra 
(variando solo la variable especificada y manteniendo las demás constantes). 
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Cuadro 91. Flujos netos de efectivo correspondientes al escenario de un costo de mano de obra 25% mayor al actual. 

 

Periodo 
(año) 

Ingresos 
por venta 
interna 

del 
metanol 

($) 

Egresos 

Flujo Neto 
de Efectivo 

($) 
Inversión 
inicial ($) 

Costos de 
producción 
($) 

Gastos de 
mantenimiento 
($) 

Pago de 
capital del 
préstamo 
($) 

Pago de 
intereses 
bancarios 
del 
préstamo 
($) 

0 0.00 2,198,885.93   0.00 0.00 0.00 -2,198,885.93 

1 195,058.86   120,648.23 12,350.92 164,367.07 138,876.60 -241,183.96 

2 216,052.95   133,633.54 12,350.92 174,748.12 128,495.55 -233,175.18 

3 239,306.61   148,016.44 50,477.95 185,784.81 117,458.86 -262,431.45 

4 265,063.05   163,947.37 12,350.92 197,518.55 105,725.12 -214,478.91 

5 285,372.54   176,509.24 12,350.92 209,993.37 93,250.30 -206,731.29 

6 301,035.26   186,196.99 50,477.95 223,256.07 79,987.60 -238,883.35 

7 317,557.65   196,416.45 12,350.92 237,356.41 65,887.26 -194,453.39 

8 334,986.86   207,196.80 12,350.92 252,347.30 50,896.37 -187,804.53 

9 353,372.68   218,568.84 50,477.95 268,284.98 34,958.69 -218,917.78 

10 372,767.61   230,565.04 79,854.91 285,229.24 18,014.43 -240,896.01 

11 393,227.04   243,219.64 12,350.92 0.00 0.00 137,656.48 

12 414,809.39   256,568.80 50,477.95 0.00 0.00 107,762.64 

13 437,576.28   270,650.63 12,350.92 0.00 0.00 154,574.73 

14 461,592.75   285,505.35 12,350.92 0.00 0.00 163,736.48 

15 486,927.36   301,175.37 50,477.95 0.00 0.00 135,274.04 

16 513,652.46   317,705.44 12,350.92 0.00 0.00 183,596.10 

17 541,844.38   335,142.77 12,350.92 0.00 0.00 194,350.69 

18 571,583.62   353,537.15 50,477.95 0.00 0.00 167,568.52 

19 602,955.11   372,941.10 12,350.92 0.00 0.00 217,663.09 

20 636,048.42   393,410.05 79,854.91 0.00 0.00 162,783.46 

21 670,958.06   415,002.44 117,981.94 0.00 0.00 137,973.68 

22 707,783.73   437,779.93 12,350.92 0.00 0.00 257,652.88 

23 746,630.59   461,807.58 12,350.92 0.00 0.00 272,472.09 

24 787,609.56   487,153.98 50,477.95 0.00 0.00 249,977.63 

25 830,837.67   513,891.52 12,350.92 0.00 0.00 304,595.23 

 

Fuente: elaboración propia siguiendo la misma metodología del Cálculo 23 de la sección de Cálculos de Muestra 
(variando solo la variable especificada y manteniendo las demás constantes). 
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Cuadro 92. Flujos netos de efectivo correspondientes al escenario de un costo de mano de obra 50% mayor al actual. 

 

Periodo 
(año) 

Ingresos 
por venta 
interna 

del 
metanol 

($) 

Egresos 

Flujo Neto 
de Efectivo 

($) 
Inversión 
inicial ($) 

Costos de 
producción 
($) 

Gastos de 
mantenimiento 
($) 

Pago de 
capital del 
préstamo 
($) 

Pago de 
intereses 
bancarios 
del 
préstamo 
($) 

0 0.00 2,198,885.93   0.00 0.00 0.00 -2,198,885.93 

1 195,058.86   139,002.73 12,350.92 164,367.07 138,876.60 -259,538.46 

2 216,052.95   153,963.52 12,350.92 174,748.12 128,495.55 -253,505.16 

3 239,306.61   170,534.53 50,477.95 185,784.81 117,458.86 -284,949.54 

4 265,063.05   188,889.07 12,350.92 197,518.55 105,725.12 -239,420.61 

5 285,372.54   203,362.01 12,350.92 209,993.37 93,250.30 -233,584.06 

6 301,035.26   214,523.57 50,477.95 223,256.07 79,987.60 -267,209.93 

7 317,557.65   226,297.74 12,350.92 237,356.41 65,887.26 -224,334.68 

8 334,986.86   238,718.14 12,350.92 252,347.30 50,896.37 -219,325.87 

9 353,372.68   251,820.23 50,477.95 268,284.98 34,958.69 -252,169.17 

10 372,767.61   265,641.44 79,854.91 285,229.24 18,014.43 -275,972.41 

11 393,227.04   280,221.22 12,350.92 0.00 0.00 100,654.90 

12 414,809.39   295,601.22 50,477.95 0.00 0.00 68,730.22 

13 437,576.28   311,825.35 12,350.92 0.00 0.00 113,400.01 

14 461,592.75   328,939.95 12,350.92 0.00 0.00 120,301.88 

15 486,927.36   346,993.89 50,477.95 0.00 0.00 89,455.52 

16 513,652.46   366,038.72 12,350.92 0.00 0.00 135,262.82 

17 541,844.38   386,128.82 12,350.92 0.00 0.00 143,364.64 

18 571,583.62   407,321.58 50,477.95 0.00 0.00 113,784.09 

19 602,955.11   429,677.51 12,350.92 0.00 0.00 160,926.68 

20 636,048.42   453,260.45 79,854.91 0.00 0.00 102,933.06 

21 670,958.06   478,137.74 117,981.94 0.00 0.00 74,838.38 

22 707,783.73   504,380.43 12,350.92 0.00 0.00 191,052.38 

23 746,630.59   532,063.45 12,350.92 0.00 0.00 202,216.22 

24 787,609.56   561,265.86 50,477.95 0.00 0.00 175,865.75 

25 830,837.67   592,071.05 12,350.92 0.00 0.00 226,415.70 

 

Fuente: elaboración propia siguiendo la misma metodología del Cálculo 23 de la sección de Cálculos de Muestra 
(variando solo la variable especificada y manteniendo las demás constantes). 
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Cuadro 93. Flujos netos de efectivo correspondientes al escenario de un costo de transporte 50% menor al actual. 

 

Periodo 
(año) 

Ingresos 
por venta 
interna 

del 
metanol 

($) 

Egresos 
Flujo Neto 
de Efectivo 

($) 

Inversión 
inicial ($) 

Costos de 
producción 
($) 

Gastos de 
mantenimiento 
($) 

Pago de 
capital del 
préstamo 
($) 

Pago de 
intereses 
bancarios 
del 
préstamo 
($) 

 

0 0.00 2,198,885.93   0.00 0.00 0.00 -2,198,885.93 

1 195,058.86   101,656.62 12,350.92 164,367.07 138,876.60 -222,192.35 

2 216,052.95   112,597.87 12,350.92 174,748.12 128,495.55 -212,139.51 

3 239,306.61   124,716.72 50,477.95 185,784.81 117,458.86 -239,131.73 

4 265,063.05   138,139.91 12,350.92 197,518.55 105,725.12 -188,671.45 

5 285,372.54   148,724.37 12,350.92 209,993.37 93,250.30 -178,946.42 

6 301,035.26   156,887.14 50,477.95 223,256.07 79,987.60 -209,573.50 

7 317,557.65   165,497.92 12,350.92 237,356.41 65,887.26 -163,534.86 

8 334,986.86   174,581.31 12,350.92 252,347.30 50,896.37 -155,189.04 

9 353,372.68   184,163.24 50,477.95 268,284.98 34,958.69 -184,512.18 

10 372,767.61   194,271.08 79,854.91 285,229.24 18,014.43 -204,602.05 

11 393,227.04   204,933.69 12,350.92 0.00 0.00 175,942.43 

12 414,809.39   216,181.51 50,477.95 0.00 0.00 148,149.93 

13 437,576.28   228,046.68 12,350.92 0.00 0.00 197,178.68 

14 461,592.75   240,563.07 12,350.92 0.00 0.00 208,678.76 

15 486,927.36   253,766.42 50,477.95 0.00 0.00 182,682.99 

16 513,652.46   267,694.44 12,350.92 0.00 0.00 233,607.10 

17 541,844.38   282,386.91 12,350.92 0.00 0.00 247,106.55 

18 571,583.62   297,885.77 50,477.95 0.00 0.00 223,219.90 

19 602,955.11   314,235.29 12,350.92 0.00 0.00 276,368.90 

20 636,048.42   331,482.16 79,854.91 0.00 0.00 224,711.35 

21 670,958.06   349,675.62 117,981.94 0.00 0.00 203,300.50 

22 707,783.73   368,867.64 12,350.92 0.00 0.00 326,565.17 

23 746,630.59   389,113.01 12,350.92 0.00 0.00 345,166.66 

24 787,609.56   410,469.56 50,477.95 0.00 0.00 326,662.05 

25 830,837.67   432,998.26 12,350.92 0.00 0.00 385,488.49 

Fuente: elaboración propia siguiendo la misma metodología del Cálculo 23 de la sección de Cálculos de Muestra 
(variando solo la variable especificada y manteniendo las demás constantes). 
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Cuadro 94. Flujos netos de efectivo correspondientes al escenario de un costo de transporte 25% menor al actual. 

 

Periodo 
(año) 

Ingresos 
por venta 
interna 

del 
metanol 

($) 

Egresos 

Flujo Neto 
de Efectivo 

($) 
Inversión 
inicial ($) 

Costos de 
producción 
($) 

Gastos de 
mantenimiento 
($) 

Pago de 
capital del 
préstamo 
($) 

Pago de 
intereses 
bancarios 
del 
préstamo 
($) 

0 0.00 2,198,885.93   0.00 0.00 0.00 -2,198,885.93 

1 195,058.86   101,975.18 12,350.92 164,367.07 138,876.60 -222,510.91 

2 216,052.95   112,950.71 12,350.92 174,748.12 128,495.55 -212,492.35 

3 239,306.61   125,107.54 50,477.95 185,784.81 117,458.86 -239,522.55 

4 265,063.05   138,572.79 12,350.92 197,518.55 105,725.12 -189,104.33 

5 285,372.54   149,190.42 12,350.92 209,993.37 93,250.30 -179,412.47 

6 301,035.26   157,378.77 50,477.95 223,256.07 79,987.60 -210,065.13 

7 317,557.65   166,016.54 12,350.92 237,356.41 65,887.26 -164,053.48 

8 334,986.86   175,128.39 12,350.92 252,347.30 50,896.37 -155,736.12 

9 353,372.68   184,740.35 50,477.95 268,284.98 34,958.69 -185,089.29 

10 372,767.61   194,879.86 79,854.91 285,229.24 18,014.43 -205,210.83 

11 393,227.04   205,575.88 12,350.92 0.00 0.00 175,300.24 

12 414,809.39   216,858.95 50,477.95 0.00 0.00 147,472.49 

13 437,576.28   228,761.30 12,350.92 0.00 0.00 196,464.06 

14 461,592.75   241,316.91 12,350.92 0.00 0.00 207,924.92 

15 486,927.36   254,561.64 50,477.95 0.00 0.00 181,887.77 

16 513,652.46   268,533.30 12,350.92 0.00 0.00 232,768.24 

17 541,844.38   283,271.81 12,350.92 0.00 0.00 246,221.65 

18 571,583.62   298,819.24 50,477.95 0.00 0.00 222,286.43 

19 602,955.11   315,219.99 12,350.92 0.00 0.00 275,384.20 

20 636,048.42   332,520.91 79,854.91 0.00 0.00 223,672.60 

21 670,958.06   350,771.38 117,981.94 0.00 0.00 202,204.74 

22 707,783.73   370,023.54 12,350.92 0.00 0.00 325,409.27 

23 746,630.59   390,332.36 12,350.92 0.00 0.00 343,947.31 

24 787,609.56   411,755.83 50,477.95 0.00 0.00 325,375.78 

25 830,837.67   434,355.13 12,350.92 0.00 0.00 384,131.62 

 

Fuente: elaboración propia siguiendo la misma metodología del Cálculo 23 de la sección de Cálculos de Muestra 
(variando solo la variable especificada y manteniendo las demás constantes). 
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Cuadro 95. Flujos netos de efectivo correspondientes al escenario de un costo de transporte 25% mayor al actual. 

 

Periodo 
(año) 

Ingresos 
por venta 
interna 

del 
metanol 

($) 

Egresos 

Flujo Neto 
de Efectivo 

($) 
Inversión 
inicial ($) 

Costos de 
producción 
($) 

Gastos de 
mantenimiento 
($) 

Pago de 
capital del 
préstamo 
($) 

Pago de 
intereses 
bancarios 
del 
préstamo 
($) 

0 0.00 2,198,885.93   0.00 0.00 0.00 -2,198,885.93 

1 195,058.86   102,632.61 12,350.92 164,367.07 138,876.60 -223,168.34 

2 216,052.95   113,678.91 12,350.92 174,748.12 128,495.55 -213,220.55 

3 239,306.61   125,914.11 50,477.95 185,784.81 117,458.86 -240,329.12 

4 265,063.05   139,466.17 12,350.92 197,518.55 105,725.12 -189,997.71 

5 285,372.54   150,152.26 12,350.92 209,993.37 93,250.30 -180,374.31 

6 301,035.26   158,393.40 50,477.95 223,256.07 79,987.60 -211,079.76 

7 317,557.65   167,086.85 12,350.92 237,356.41 65,887.26 -165,123.79 

8 334,986.86   176,257.45 12,350.92 252,347.30 50,896.37 -156,865.18 

9 353,372.68   185,931.37 50,477.95 268,284.98 34,958.69 -186,280.31 

10 372,767.61   196,136.25 79,854.91 285,229.24 18,014.43 -206,467.22 

11 393,227.04   206,901.23 12,350.92 0.00 0.00 173,974.89 

12 414,809.39   218,257.05 50,477.95 0.00 0.00 146,074.39 

13 437,576.28   230,236.13 12,350.92 0.00 0.00 194,989.23 

14 461,592.75   242,872.68 12,350.92 0.00 0.00 206,369.15 

15 486,927.36   256,202.80 50,477.95 0.00 0.00 180,246.61 

16 513,652.46   270,264.54 12,350.92 0.00 0.00 231,037.00 

17 541,844.38   285,098.07 12,350.92 0.00 0.00 244,395.39 

18 571,583.62   300,745.73 50,477.95 0.00 0.00 220,359.94 

19 602,955.11   317,252.22 12,350.92 0.00 0.00 273,351.97 

20 636,048.42   334,664.68 79,854.91 0.00 0.00 221,528.83 

21 670,958.06   353,032.81 117,981.94 0.00 0.00 199,943.31 

22 707,783.73   372,409.09 12,350.92 0.00 0.00 323,023.72 

23 746,630.59   392,848.84 12,350.92 0.00 0.00 341,430.83 

24 787,609.56   414,410.43 50,477.95 0.00 0.00 322,721.18 

25 830,837.67   437,155.43 12,350.92 0.00 0.00 381,331.32 

 

Fuente: elaboración propia siguiendo la misma metodología del Cálculo 23 de la sección de Cálculos de Muestra 
(variando solo la variable especificada y manteniendo las demás constantes). 
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Cuadro 96. Flujos netos de efectivo correspondientes al escenario de un costo de transporte 50% mayor al actual. 

 

Periodo 
(año) 

Ingresos 
por venta 
interna 

del 
metanol 

($) 

Egresos 

Flujo Neto 
de Efectivo 

($) 
Inversión 
inicial ($) 

Costos de 
producción 
($) 

Gastos de 
mantenimiento 
($) 

Pago de 
capital del 
préstamo 
($) 

Pago de 
intereses 
bancarios 
del 
préstamo 
($) 

0 0.00 2,198,885.93   0.00 0.00 0.00 -2,198,885.93 

1 195,058.86   102,971.49 12,350.92 164,367.07 138,876.60 -223,507.22 

2 216,052.95   114,054.26 12,350.92 174,748.12 128,495.55 -213,595.90 

3 239,306.61   126,329.86 50,477.95 185,784.81 117,458.86 -240,744.87 

4 265,063.05   139,926.67 12,350.92 197,518.55 105,725.12 -190,458.21 

5 285,372.54   150,648.04 12,350.92 209,993.37 93,250.30 -180,870.09 

6 301,035.26   158,916.39 50,477.95 223,256.07 79,987.60 -211,602.75 

7 317,557.65   167,638.55 12,350.92 237,356.41 65,887.26 -165,675.49 

8 334,986.86   176,839.43 12,350.92 252,347.30 50,896.37 -157,447.16 

9 353,372.68   186,545.29 50,477.95 268,284.98 34,958.69 -186,894.23 

10 372,767.61   196,783.87 79,854.91 285,229.24 18,014.43 -207,114.84 

11 393,227.04   207,584.39 12,350.92 0.00 0.00 173,291.73 

12 414,809.39   218,977.70 50,477.95 0.00 0.00 145,353.74 

13 437,576.28   230,996.34 12,350.92 0.00 0.00 194,229.02 

14 461,592.75   243,674.62 12,350.92 0.00 0.00 205,567.21 

15 486,927.36   257,048.75 50,477.95 0.00 0.00 179,400.66 

16 513,652.46   271,156.92 12,350.92 0.00 0.00 230,144.62 

17 541,844.38   286,039.43 12,350.92 0.00 0.00 243,454.03 

18 571,583.62   301,738.76 50,477.95 0.00 0.00 219,366.91 

19 602,955.11   318,299.75 12,350.92 0.00 0.00 272,304.44 

20 636,048.42   335,769.70 79,854.91 0.00 0.00 220,423.81 

21 670,958.06   354,198.48 117,981.94 0.00 0.00 198,777.64 

22 707,783.73   373,638.74 12,350.92 0.00 0.00 321,794.07 

23 746,630.59   394,145.98 12,350.92 0.00 0.00 340,133.69 

24 787,609.56   415,778.76 50,477.95 0.00 0.00 321,352.85 

25 830,837.67   438,598.86 12,350.92 0.00 0.00 379,887.89 

 

Fuente: elaboración propia siguiendo la misma metodología del Cálculo 23 de la sección de Cálculos de Muestra 
(variando solo la variable especificada y manteniendo las demás constantes). 
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Cuadro 97. Flujos netos de efectivo correspondientes al escenario de un periodo de préstamo 50% menor al actual. 

 

Periodo 
(año) 

Ingresos 
por venta 
interna 

del 
metanol 

($) 

Egresos 

Flujo Neto 
de Efectivo 

($) 
Inversión 
inicial ($) 

Costos de 
producción 
($) 

Gastos de 
mantenimiento 
($) 

Pago de 
capital del 
préstamo 
($) 

Pago de 
intereses 
bancarios 
del 
préstamo 
($) 

0 0.00 2,198,885.93   0.00 0.00 0.00 -2,198,885.93 

1 195,058.86   102,314.06 12,350.92 164,367.07 138,876.60 -222,849.79 

2 216,052.95   113,326.06 12,350.92 174,748.12 128,495.55 -212,867.70 

3 239,306.61   125,523.29 50,477.95 185,784.81 117,458.86 -239,938.30 

4 265,063.05   139,033.29 12,350.92 197,518.55 105,725.12 -189,564.83 

5 285,372.54   149,686.21 12,350.92 209,993.37 93,250.30 -179,908.26 

6 301,035.26   157,901.77 50,477.95 223,256.07 79,987.60 -210,588.13 

7 317,557.65   166,568.24 12,350.92 237,356.41 65,887.26 -164,605.18 

8 334,986.86   175,710.37 12,350.92 252,347.30 50,896.37 -156,318.10 

9 353,372.68   185,354.27 50,477.95 268,284.98 34,958.69 -185,703.21 

10 372,767.61   195,527.47 79,854.91 285,229.24 18,014.43 -205,858.44 

11 393,227.04   206,259.04 12,350.92 0.00 0.00 174,617.08 

12 414,809.39   217,579.61 50,477.95 0.00 0.00 146,751.83 

13 437,576.28   229,521.51 12,350.92 0.00 0.00 195,703.85 

14 461,592.75   242,118.84 12,350.92 0.00 0.00 207,122.99 

15 486,927.36   255,407.59 50,477.95 0.00 0.00 181,041.82 

16 513,652.46   269,425.68 12,350.92 0.00 0.00 231,875.86 

17 541,844.38   284,213.17 12,350.92 0.00 0.00 245,280.29 

18 571,583.62   299,812.26 50,477.95 0.00 0.00 221,293.41 

19 602,955.11   316,267.52 12,350.92 0.00 0.00 274,336.67 

20 636,048.42   333,625.93 79,854.91 0.00 0.00 222,567.58 

21 670,958.06   351,937.05 117,981.94 0.00 0.00 201,039.07 

22 707,783.73   371,253.19 12,350.92 0.00 0.00 324,179.62 

23 746,630.59   391,629.50 12,350.92 0.00 0.00 342,650.17 

24 787,609.56   413,124.16 50,477.95 0.00 0.00 324,007.45 

25 830,837.67   435,798.56 12,350.92 0.00 0.00 382,688.19 

 

Fuente: elaboración propia siguiendo la misma metodología del Cálculo 23 de la sección de Cálculos de Muestra 
(variando solo la variable especificada y manteniendo las demás constantes). 
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Cuadro 98. Flujos netos de efectivo correspondientes al escenario de un periodo de préstamo 25% menor al actual. 

 

Periodo 
(año) 

Ingresos 
por venta 
interna 

del 
metanol 

($) 

Egresos 

Flujo Neto 
de Efectivo 

($) 
Inversión 
inicial ($) 

Costos de 
producción 
($) 

Gastos de 
mantenimiento 
($) 

Pago de 
capital del 
préstamo 
($) 

Pago de 
intereses 
bancarios 
del 
préstamo 
($) 

0 0.00 2,198,885.93   0.00 0.00 0.00 -2,198,885.93 

1 195,058.86   102,303.90 12,350.92 387,623.14 138,876.60 -446,095.71 

2 216,052.95   113,314.81 12,350.92 412,104.53 114,395.21 -436,112.53 

3 239,306.61   125,510.82 50,477.95 438,132.11 88,367.63 -463,181.91 

4 265,063.05   139,019.48 12,350.92 465,803.53 60,696.21 -412,807.10 

5 285,372.54   149,671.34 12,350.92 495,222.62 31,277.13 -403,149.47 

6 301,035.26   157,886.08 50,477.95 0.00 0.00 92,671.23 

7 317,557.65   166,551.69 12,350.92 0.00 0.00 138,655.04 

8 334,986.86   175,692.92 12,350.92 0.00 0.00 146,943.02 

9 353,372.68   185,335.86 50,477.95 0.00 0.00 117,558.87 

10 372,767.61   195,508.05 79,854.91 0.00 0.00 97,404.65 

11 393,227.04   206,238.55 12,350.92 0.00 0.00 174,637.57 

12 414,809.39   217,558.00 50,477.95 0.00 0.00 146,773.44 

13 437,576.28   229,498.71 12,350.92 0.00 0.00 195,726.65 

14 461,592.75   242,094.80 12,350.92 0.00 0.00 207,147.03 

15 486,927.36   255,382.22 50,477.95 0.00 0.00 181,067.19 

16 513,652.46   269,398.92 12,350.92 0.00 0.00 231,902.62 

17 541,844.38   284,184.94 12,350.92 0.00 0.00 245,308.52 

18 571,583.62   299,782.49 50,477.95 0.00 0.00 221,323.18 

19 602,955.11   316,236.11 12,350.92 0.00 0.00 274,368.08 

20 636,048.42   333,592.79 79,854.91 0.00 0.00 222,600.72 

21 670,958.06   351,902.10 117,981.94 0.00 0.00 201,074.02 

22 707,783.73   371,216.32 12,350.92 0.00 0.00 324,216.49 

23 746,630.59   391,590.60 12,350.92 0.00 0.00 342,689.07 

24 787,609.56   413,083.13 50,477.95 0.00 0.00 324,048.48 

25 830,837.67   435,755.28 12,350.92 0.00 0.00 382,731.47 

 

Fuente: elaboración propia siguiendo la misma metodología del Cálculo 23 de la sección de Cálculos de Muestra 
(variando solo la variable especificada y manteniendo las demás constantes). 
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Cuadro 99. Flujos netos de efectivo correspondientes al escenario de un periodo de préstamo 25% mayor al actual. 

 

Periodo 
(año) 

Ingresos 
por venta 
interna 

del 
metanol 

($) 

Egresos 

Flujo Neto 
de Efectivo 

($) 
Inversión 
inicial ($) 

Costos de 
producción 
($) 

Gastos de 
mantenimiento 
($) 

Pago de 
capital del 
préstamo 
($) 

Pago de 
intereses 
bancarios 
del 
préstamo 
($) 

0 0.00 2,198,885.93   0.00 0.00 0.00 -2,198,885.93 

1 195,058.86   102,303.90 12,350.92 219,661.27 138,876.60 -278,133.83 

2 216,052.95   113,314.81 12,350.92 233,534.57 125,003.30 -268,150.65 

3 239,306.61   125,510.82 50,477.95 248,284.08 110,253.79 -295,220.03 

4 265,063.05   139,019.48 12,350.92 263,965.13 94,572.74 -244,845.22 

5 285,372.54   149,671.34 12,350.92 280,636.57 77,901.30 -235,187.59 

6 301,035.26   157,886.08 50,477.95 298,360.93 60,176.94 -265,866.64 

7 317,557.65   166,551.69 12,350.92 317,204.72 41,333.15 -219,882.83 

8 334,986.86   175,692.92 12,350.92 337,238.65 21,299.22 -211,594.85 

9 353,372.68   185,335.86 50,477.95 0.00 0.00 117,558.87 

10 372,767.61   195,508.05 79,854.91 0.00 0.00 97,404.65 

11 393,227.04   206,238.55 12,350.92 0.00 0.00 174,637.57 

12 414,809.39   217,558.00 50,477.95 0.00 0.00 146,773.44 

13 437,576.28   229,498.71 12,350.92 0.00 0.00 195,726.65 

14 461,592.75   242,094.80 12,350.92 0.00 0.00 207,147.03 

15 486,927.36   255,382.22 50,477.95 0.00 0.00 181,067.19 

16 513,652.46   269,398.92 12,350.92 0.00 0.00 231,902.62 

17 541,844.38   284,184.94 12,350.92 0.00 0.00 245,308.52 

18 571,583.62   299,782.49 50,477.95 0.00 0.00 221,323.18 

19 602,955.11   316,236.11 12,350.92 0.00 0.00 274,368.08 

20 636,048.42   333,592.79 79,854.91 0.00 0.00 222,600.72 

21 670,958.06   351,902.10 117,981.94 0.00 0.00 201,074.02 

22 707,783.73   371,216.32 12,350.92 0.00 0.00 324,216.49 

23 746,630.59   391,590.60 12,350.92 0.00 0.00 342,689.07 

24 787,609.56   413,083.13 50,477.95 0.00 0.00 324,048.48 

25 830,837.67   435,755.28 12,350.92 0.00 0.00 382,731.47 

 

Fuente: elaboración propia siguiendo la misma metodología del Cálculo 23 de la sección de Cálculos de Muestra 
(variando solo la variable especificada y manteniendo las demás constantes). 
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Cuadro 100. Flujos netos de efectivo correspondientes al escenario de un periodo de préstamo 50% mayor al actual. 

 

Periodo 
(año) 

Ingresos 
por venta 
interna 

del 
metanol 

($) 

Egresos 

Flujo Neto 
de Efectivo 

($) 
Inversión 
inicial ($) 

Costos de 
producción 
($) 

Gastos de 
mantenimiento 
($) 

Pago de 
capital del 
préstamo 
($) 

Pago de 
intereses 
bancarios 
del 
préstamo 
($) 

0 0.00 2,198,885.93   0.00 0.00 0.00 -2,198,885.93 

1 195,058.86   102,314.06 12,350.92 127,959.35 138,876.60 -186,442.07 

2 216,052.95   113,326.06 12,350.92 136,040.97 130,794.98 -176,459.98 

3 239,306.61   125,523.29 50,477.95 144,633.00 122,202.95 -203,530.58 

4 265,063.05   139,033.29 12,350.92 153,767.69 113,068.26 -153,157.11 

5 285,372.54   149,686.21 12,350.92 163,479.31 103,356.64 -143,500.54 

6 301,035.26   157,901.77 50,477.95 173,804.29 93,031.66 -174,180.41 

7 317,557.65   166,568.24 12,350.92 184,781.37 82,054.58 -128,197.46 

8 334,986.86   175,710.37 12,350.92 196,451.74 70,384.21 -119,910.38 

9 353,372.68   185,354.27 50,477.95 208,859.18 57,976.77 -149,295.49 

10 372,767.61   195,527.47 79,854.91 222,050.25 44,785.70 -169,450.72 

11 393,227.04   206,259.04 12,350.92 236,074.43 30,761.52 -92,218.87 

12 414,809.39   217,579.61 50,477.95 250,984.35 15,851.60 -120,084.12 

13 437,576.28   229,521.51 12,350.92 0.00 0.00 195,703.85 

14 461,592.75   242,118.84 12,350.92 0.00 0.00 207,122.99 

15 486,927.36   255,407.59 50,477.95 0.00 0.00 181,041.82 

16 513,652.46   269,425.68 12,350.92 0.00 0.00 231,875.86 

17 541,844.38   284,213.17 12,350.92 0.00 0.00 245,280.29 

18 571,583.62   299,812.26 50,477.95 0.00 0.00 221,293.41 

19 602,955.11   316,267.52 12,350.92 0.00 0.00 274,336.67 

20 636,048.42   333,625.93 79,854.91 0.00 0.00 222,567.58 

21 670,958.06   351,937.05 117,981.94 0.00 0.00 201,039.07 

22 707,783.73   371,253.19 12,350.92 0.00 0.00 324,179.62 

23 746,630.59   391,629.50 12,350.92 0.00 0.00 342,650.17 

24 787,609.56   413,124.16 50,477.95 0.00 0.00 324,007.45 

25 830,837.67   435,798.56 12,350.92 0.00 0.00 382,688.19 

 

Fuente: elaboración propia siguiendo la misma metodología del Cálculo 23 de la sección de Cálculos de Muestra 
(variando solo la variable especificada y manteniendo las demás constantes). 
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Cuadro 101. Flujos netos de efectivo correspondientes al escenario de un CIF 50% menor al actual. 

 

Periodo 
(año) 

Ingresos 
por venta 
interna 

del 
metanol 

($) 

Egresos 

Flujo Neto 
de Efectivo 

($) 
Inversión 
inicial ($) 

Costos de 
producción 
($) 

Gastos de 
mantenimiento 
($) 

Pago de 
capital del 
préstamo 
($) 

Pago de 
intereses 
bancarios 
del 
préstamo 
($) 

0 0.00 2,198,885.93   0.00 0.00 0.00 -2,198,885.93 

1 195,058.86   89,879.82 12,350.92 92,221.07 138,876.60 -138,269.56 

2 216,052.95   99,553.53 12,350.92 98,045.55 133,052.13 -126,949.18 

3 239,306.61   110,268.43 50,477.95 104,237.88 126,859.80 -152,537.45 

4 265,063.05   122,136.56 12,350.92 110,821.30 120,276.37 -100,522.11 

5 285,372.54   131,494.82 12,350.92 117,820.52 113,277.15 -89,570.88 

6 301,035.26   138,711.94 50,477.95 125,261.80 105,835.88 -119,252.31 

7 317,557.65   146,325.18 12,350.92 133,173.05 97,924.63 -72,216.13 

8 334,986.86   154,356.26 12,350.92 141,583.95 89,513.72 -62,818.00 

9 353,372.68   162,828.14 50,477.95 150,526.07 80,571.61 -91,031.09 

10 372,767.61   171,764.99 79,854.91 160,032.95 71,064.72 -109,949.96 

11 393,227.04   181,192.35 12,350.92 170,140.27 60,957.41 -31,413.91 

12 414,809.39   191,137.13 50,477.95 180,885.94 50,211.74 -57,903.37 

13 437,576.28   201,627.73 12,350.92 192,310.28 38,787.40 -7,500.05 

14 461,592.75   212,694.11 12,350.92 204,456.16 26,641.52 5,450.04 

15 486,927.36   224,367.87 50,477.95 217,369.14 13,728.54 -19,016.14 

16 513,652.46   236,682.34 12,350.92 0.00 0.00 264,619.20 

17 541,844.38   249,672.70 12,350.92 0.00 0.00 279,820.76 

18 571,583.62   263,376.04 50,477.95 0.00 0.00 257,729.63 

19 602,955.11   277,831.48 12,350.92 0.00 0.00 312,772.71 

20 636,048.42   293,080.32 79,854.91 0.00 0.00 263,113.19 

21 670,958.06   309,166.09 117,981.94 0.00 0.00 243,810.03 

22 707,783.73   326,134.74 12,350.92 0.00 0.00 369,298.07 

23 746,630.59   344,034.71 12,350.92 0.00 0.00 390,244.96 

24 787,609.56   362,917.12 50,477.95 0.00 0.00 374,214.49 

25 830,837.67   382,835.90 12,350.92 0.00 0.00 435,650.85 

 

Fuente: elaboración propia siguiendo la misma metodología del Cálculo 23 de la sección de Cálculos de Muestra 
(variando solo la variable especificada y manteniendo las demás constantes). 
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Cuadro 102. Flujos netos de efectivo correspondientes al escenario de un CIF 25% menor al actual. 

 

Periodo 
(año) 

Ingresos 
por venta 
interna 

del 
metanol 

($) 

Egresos 

Flujo Neto 
de Efectivo 

($) 
Inversión 
inicial ($) 

Costos de 
producción 
($) 

Gastos de 
mantenimiento 
($) 

Pago de 
capital del 
préstamo 
($) 

Pago de 
intereses 
bancarios 
del 
préstamo 
($) 

0 0.00 2,198,885.93   0.00 0.00 0.00 -2,198,885.93 

1 195,058.86   96,086.77 12,350.92 164,367.07 138,876.60 -216,622.50 

2 216,052.95   106,428.54 12,350.92 174,748.12 128,495.55 -205,970.18 

3 239,306.61   117,883.39 50,477.95 185,784.81 117,458.86 -232,298.40 

4 265,063.05   130,571.12 12,350.92 197,518.55 105,725.12 -181,102.66 

5 285,372.54   140,575.65 12,350.92 209,993.37 93,250.30 -170,797.70 

6 301,035.26   148,291.17 50,477.95 223,256.07 79,987.60 -200,977.53 

7 317,557.65   156,430.16 12,350.92 237,356.41 65,887.26 -154,467.10 

8 334,986.86   165,015.86 12,350.92 252,347.30 50,896.37 -145,623.59 

9 353,372.68   174,072.79 50,477.95 268,284.98 34,958.69 -174,421.73 

10 372,767.61   183,626.81 79,854.91 285,229.24 18,014.43 -193,957.78 

11 393,227.04   193,705.21 12,350.92 0.00 0.00 187,170.91 

12 414,809.39   204,336.76 50,477.95 0.00 0.00 159,994.68 

13 437,576.28   215,551.82 12,350.92 0.00 0.00 209,673.54 

14 461,592.75   227,382.43 12,350.92 0.00 0.00 221,859.40 

15 486,927.36   239,862.36 50,477.95 0.00 0.00 196,587.05 

16 513,652.46   253,027.25 12,350.92 0.00 0.00 248,274.29 

17 541,844.38   266,914.70 12,350.92 0.00 0.00 262,578.76 

18 571,583.62   281,564.37 50,477.95 0.00 0.00 239,541.30 

19 602,955.11   297,018.09 12,350.92 0.00 0.00 293,586.10 

20 636,048.42   313,319.99 79,854.91 0.00 0.00 242,873.52 

21 670,958.06   330,516.62 117,981.94 0.00 0.00 222,459.50 

22 707,783.73   348,657.09 12,350.92 0.00 0.00 346,775.72 

23 746,630.59   367,793.20 12,350.92 0.00 0.00 366,486.47 

24 787,609.56   387,979.61 50,477.95 0.00 0.00 349,152.00 

25 830,837.67   409,273.95 12,350.92 0.00 0.00 409,212.80 

 

Fuente: elaboración propia siguiendo la misma metodología del Cálculo 23 de la sección de Cálculos de Muestra 
(variando solo la variable especificada y manteniendo las demás constantes). 
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Cuadro 103. Flujos netos de efectivo correspondientes al escenario de un CIF 25% mayor al actual. 

 

Periodo 
(año) 

Ingresos 
por venta 
interna 

del 
metanol 

($) 

Egresos 

Flujo Neto 
de Efectivo 

($) 
Inversión 
inicial ($) 

Costos de 
producción 
($) 

Gastos de 
mantenimiento 
($) 

Pago de 
capital del 
préstamo 
($) 

Pago de 
intereses 
bancarios 
del 
préstamo 
($) 

0 0.00 2,198,885.93   0.00 0.00 0.00 -2,198,885.93 

1 195,058.86   108521.02 12,350.92 164,367.07 138,876.60 -229,056.75 

2 216,052.95   120201.08 12,350.92 174,748.12 128,495.55 -219,742.72 

3 239,306.61   133138.25 50,477.95 185,784.81 117,458.86 -247,553.26 

4 265,063.05   147467.85 12,350.92 197,518.55 105,725.12 -197,999.39 

5 285,372.54   158767.04 12,350.92 209,993.37 93,250.30 -188,989.09 

6 301,035.26   167481 50,477.95 223,256.07 79,987.60 -220,167.36 

7 317,557.65   176673.22 12,350.92 237,356.41 65,887.26 -174,710.16 

8 334,986.86   186369.97 12,350.92 252,347.30 50,896.37 -166,977.70 

9 353,372.68   196598.92 50,477.95 268,284.98 34,958.69 -196,947.86 

10 372,767.61   207389.3 79,854.91 285,229.24 18,014.43 -217,720.27 

11 393,227.04   218771.9 12,350.92 0.00 0.00 162,104.22 

12 414,809.39   230779.24 50,477.95 0.00 0.00 133,552.20 

13 437,576.28   243445.6 12,350.92 0.00 0.00 181,779.76 

14 461,592.75   256807.16 12,350.92 0.00 0.00 192,434.67 

15 486,927.36   270902.08 50,477.95 0.00 0.00 165,547.33 

16 513,652.46   285770.59 12,350.92 0.00 0.00 215,530.95 

17 541,844.38   301455.17 12,350.92 0.00 0.00 228,038.29 

18 571,583.62   318000.6 50,477.95 0.00 0.00 203,105.07 

19 602,955.11   335454.13 12,350.92 0.00 0.00 255,150.06 

20 636,048.42   353865.59 79,854.91 0.00 0.00 202,327.92 

21 670,958.06   373287.58 117,981.94 0.00 0.00 179,688.54 

22 707,783.73   393775.54 12,350.92 0.00 0.00 301,657.27 

23 746,630.59   415387.99 12,350.92 0.00 0.00 318,891.68 

24 787,609.56   438186.65 50,477.95 0.00 0.00 298,944.96 

25 830,837.67   462236.61 12,350.92 0.00 0.00 356,250.14 

 

Fuente: elaboración propia siguiendo la misma metodología del Cálculo 23 de la sección de Cálculos de Muestra 
(variando solo la variable especificada y manteniendo las demás constantes). 
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Cuadro 104. Flujos netos de efectivo correspondientes al escenario de un CIF 50% mayor al actual. 

 

Periodo 
(año) 

Ingresos 
por venta 
interna 

del 
metanol 

($) 

Egresos 

Flujo Neto 
de Efectivo 

($) 
Inversión 
inicial ($) 

Costos de 
producción 
($) 

Gastos de 
mantenimiento 
($) 

Pago de 
capital del 
préstamo 
($) 

Pago de 
intereses 
bancarios 
del 
préstamo 
($) 

0 0.00 2,198,885.93   0.00 0.00 0.00 -2,198,885.93 

1 195,058.86   114,748.30 12,350.92 164,367.07 138,876.60 -235,284.03 

2 216,052.95   127,098.60 12,350.92 174,748.12 128,495.55 -226,640.24 

3 239,306.61   140,778.15 50,477.95 185,784.81 117,458.86 -255,193.16 

4 265,063.05   155,930.03 12,350.92 197,518.55 105,725.12 -206,461.57 

5 285,372.54   167,877.59 12,350.92 209,993.37 93,250.30 -198,099.64 

6 301,035.26   177,091.59 50,477.95 223,256.07 79,987.60 -229,777.95 

7 317,557.65   186,811.30 12,350.92 237,356.41 65,887.26 -184,848.24 

8 334,986.86   197,064.47 12,350.92 252,347.30 50,896.37 -177,672.20 

9 353,372.68   207,880.40 50,477.95 268,284.98 34,958.69 -208,229.34 

10 372,767.61   219,289.96 79,854.91 285,229.24 18,014.43 -229,620.93 

11 393,227.04   231,325.73 12,350.92 0.00 0.00 149,550.39 

12 414,809.39   244,022.09 50,477.95 0.00 0.00 120,309.35 

13 437,576.28   257,415.29 12,350.92 0.00 0.00 167,810.07 

14 461,592.75   271,543.58 12,350.92 0.00 0.00 177,698.25 

15 486,927.36   286,447.30 50,477.95 0.00 0.00 150,002.11 

16 513,652.46   302,169.02 12,350.92 0.00 0.00 199,132.52 

17 541,844.38   318,753.63 12,350.92 0.00 0.00 210,739.83 

18 571,583.62   336,248.49 50,477.95 0.00 0.00 184,857.18 

19 602,955.11   354,703.56 12,350.92 0.00 0.00 235,900.63 

20 636,048.42   374,171.53 79,854.91 0.00 0.00 182,021.98 

21 670,958.06   394,708.01 117,981.94 0.00 0.00 158,268.11 

22 707,783.73   416,371.64 12,350.92 0.00 0.00 279,061.17 

23 746,630.59   439,224.28 12,350.92 0.00 0.00 295,055.39 

24 787,609.56   463,331.20 50,477.95 0.00 0.00 273,800.41 

25 830,837.67   488,761.22 12,350.92 0.00 0.00 329,725.53 

 

Fuente: elaboración propia siguiendo la misma metodología del Cálculo 23 de la sección de Cálculos de Muestra 
(variando solo la variable especificada y manteniendo las demás constantes). 
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Cuadro 105. Flujos netos de efectivo correspondientes al escenario de un costo de materiales 50% menor al actual. 

 

Periodo 
(año) 

Ingresos 
por venta 
interna 

del 
metanol 

($) 

Egresos 

Flujo Neto 
de Efectivo 

($) 
Inversión 
inicial ($) 

Costos de 
producción 
($) 

Gastos de 
mantenimiento 
($) 

Pago de 
capital del 
préstamo 
($) 

Pago de 
intereses 
bancarios 
del 
préstamo 
($) 

0 0.00 2,198,885.93   0.00 0.00 0.00 -2,198,885.93 

1 195,058.86   100,677.40 12,350.92 164,367.07 138,876.60 -221,213.13 

2 216,052.95   111,513.25 12,350.92 174,748.12 128,495.55 -211,054.90 

3 239,306.61   123,515.37 50,477.95 185,784.81 117,458.86 -237,930.38 

4 265,063.05   136,809.26 12,350.92 197,518.55 105,725.12 -187,340.80 

5 285,372.54   147,291.77 12,350.92 209,993.37 93,250.30 -177,513.82 

6 301,035.26   155,375.91 50,477.95 223,256.07 79,987.60 -208,062.26 

7 317,557.65   163,903.74 12,350.92 237,356.41 65,887.26 -161,940.69 

8 334,986.86   172,899.63 12,350.92 252,347.30 50,896.37 -153,507.37 

9 353,372.68   182,389.26 50,477.95 268,284.98 34,958.69 -182,738.21 

10 372,767.61   192,399.74 79,854.91 285,229.24 18,014.43 -202,730.70 

11 393,227.04   202,959.63 12,350.92 0.00 0.00 177,916.48 

12 414,809.39   214,099.12 50,477.95 0.00 0.00 150,232.32 

13 437,576.28   225,849.99 12,350.92 0.00 0.00 199,375.37 

14 461,592.75   238,245.81 12,350.92 0.00 0.00 210,996.01 

15 486,927.36   251,321.98 50,477.95 0.00 0.00 185,127.42 

16 513,652.46   265,115.84 12,350.92 0.00 0.00 236,185.70 

17 541,844.38   279,666.77 12,350.92 0.00 0.00 249,826.69 

18 571,583.62   295,016.34 50,477.95 0.00 0.00 226,089.33 

19 602,955.11   311,208.37 12,350.92 0.00 0.00 279,395.81 

20 636,048.42   328,289.11 79,854.91 0.00 0.00 227,904.40 

21 670,958.06   346,307.32 117,981.94 0.00 0.00 206,668.80 

22 707,783.73   365,314.47 12,350.92 0.00 0.00 330,118.34 

23 746,630.59   385,364.83 12,350.92 0.00 0.00 348,914.84 

24 787,609.56   406,515.66 50,477.95 0.00 0.00 330,615.95 

25 830,837.67   428,827.35 12,350.92 0.00 0.00 389,659.40 

 

Fuente: elaboración propia siguiendo la misma metodología del Cálculo 23 de la sección de Cálculos de Muestra 
(variando solo la variable especificada y manteniendo las demás constantes). 
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Cuadro 106. Flujos netos de efectivo correspondientes al escenario de un costo de materiales 25% menor al actual. 

 

Periodo 
(año) 

Ingresos 
por venta 
interna 

del 
metanol 

($) 

Egresos 

Flujo Neto 
de Efectivo 

($) 
Inversión 
inicial ($) 

Costos de 
producción 
($) 

Gastos de 
mantenimiento 
($) 

Pago de 
capital del 
préstamo 
($) 

Pago de 
intereses 
bancarios 
del 
préstamo 
($) 

0 0.00 2,198,885.93   0.00 0.00 0.00 -2,198,885.93 

1 195,058.86   101,544.59 12,350.92 164,367.07 138,876.60 -222,080.32 

2 216,052.95   112,473.78 12,350.92 174,748.12 128,495.55 -212,015.43 

3 239,306.61   124,579.28 50,477.95 185,784.81 117,458.86 -238,994.29 

4 265,063.05   137,987.68 12,350.92 197,518.55 105,725.12 -188,519.22 

5 285,372.54   148,560.48 12,350.92 209,993.37 93,250.30 -178,782.54 

6 301,035.26   156,714.25 50,477.95 223,256.07 79,987.60 -209,400.61 

7 317,557.65   165,315.54 12,350.92 237,356.41 65,887.26 -163,352.49 

8 334,986.86   174,388.92 12,350.92 252,347.30 50,896.37 -154,996.65 

9 353,372.68   183,960.29 50,477.95 268,284.98 34,958.69 -184,309.23 

10 372,767.61   194,056.99 79,854.91 285,229.24 18,014.43 -204,387.95 

11 393,227.04   204,707.85 12,350.92 0.00 0.00 176,168.27 

12 414,809.39   215,943.28 50,477.95 0.00 0.00 148,388.16 

13 437,576.28   227,795.37 12,350.92 0.00 0.00 197,429.99 

14 461,592.75   240,297.96 12,350.92 0.00 0.00 208,943.86 

15 486,927.36   253,486.76 50,477.95 0.00 0.00 182,962.64 

16 513,652.46   267,399.44 12,350.92 0.00 0.00 233,902.10 

17 541,844.38   282,075.71 12,350.92 0.00 0.00 247,417.75 

18 571,583.62   297,557.49 50,477.95 0.00 0.00 223,548.18 

19 602,955.11   313,889.00 12,350.92 0.00 0.00 276,715.19 

20 636,048.42   331,116.86 79,854.91 0.00 0.00 225,076.66 

21 670,958.06   349,290.27 117,981.94 0.00 0.00 203,685.86 

22 707,783.73   368,461.14 12,350.92 0.00 0.00 326,971.67 

23 746,630.59   388,684.20 12,350.92 0.00 0.00 345,595.46 

24 787,609.56   410,017.21 50,477.95 0.00 0.00 327,114.39 

25 830,837.67   432,521.09 12,350.92 0.00 0.00 385,965.65 

 

Fuente: elaboración propia siguiendo la misma metodología del Cálculo 23 de la sección de Cálculos de Muestra 
(variando solo la variable especificada y manteniendo las demás constantes). 
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Cuadro 107. Flujos netos de efectivo correspondientes al escenario de un costo de materiales 25% mayor al actual. 

 

Periodo 
(año) 

Ingresos 
por venta 
interna 

del 
metanol 

($) 

Egresos 

Flujo Neto 
de Efectivo 

($) 
Inversión 
inicial ($) 

Costos de 
producción 
($) 

Gastos de 
mantenimiento 
($) 

Pago de 
capital del 
préstamo 
($) 

Pago de 
intereses 
bancarios 
del 
préstamo 
($) 

0 0.00 2,198,885.93   0.00 0.00 0.00 -2,198,885.93 

1 195,058.86   103,278.98 12,350.92 164,367.07 138,876.60 -223,814.71 

2 216,052.95   114,394.84 12,350.92 174,748.12 128,495.55 -213,936.49 

3 239,306.61   126,707.10 50,477.95 185,784.81 117,458.86 -241,122.11 

4 265,063.05   140,344.51 12,350.92 197,518.55 105,725.12 -190,876.06 

5 285,372.54   151,097.90 12,350.92 209,993.37 93,250.30 -181,319.96 

6 301,035.26   159,390.94 50,477.95 223,256.07 79,987.60 -212,077.30 

7 317,557.65   168,139.14 12,350.92 237,356.41 65,887.26 -166,176.09 

8 334,986.86   177,367.49 12,350.92 252,347.30 50,896.37 -157,975.22 

9 353,372.68   187,102.34 50,477.95 268,284.98 34,958.69 -187,451.28 

10 372,767.61   197,371.49 79,854.91 285,229.24 18,014.43 -207,702.46 

11 393,227.04   208,204.27 12,350.92 0.00 0.00 172,671.85 

12 414,809.39   219,631.60 50,477.95 0.00 0.00 144,699.83 

13 437,576.28   231,686.13 12,350.92 0.00 0.00 193,539.23 

14 461,592.75   244,402.27 12,350.92 0.00 0.00 204,839.56 

15 486,927.36   257,816.33 50,477.95 0.00 0.00 178,633.07 

16 513,652.46   271,966.64 12,350.92 0.00 0.00 229,334.91 

17 541,844.38   286,893.58 12,350.92 0.00 0.00 242,599.88 

18 571,583.62   302,639.79 50,477.95 0.00 0.00 218,465.88 

19 602,955.11   319,250.24 12,350.92 0.00 0.00 271,353.94 

20 636,048.42   336,772.35 79,854.91 0.00 0.00 219,421.16 

21 670,958.06   355,256.17 117,981.94 0.00 0.00 197,719.96 

22 707,783.73   374,754.48 12,350.92 0.00 0.00 320,678.33 

23 746,630.59   395,322.95 12,350.92 0.00 0.00 338,956.71 

24 787,609.56   417,020.33 50,477.95 0.00 0.00 320,111.27 

25 830,837.67   439,908.58 12,350.92 0.00 0.00 378,578.17 

 

Fuente: elaboración propia siguiendo la misma metodología del Cálculo 23 de la sección de Cálculos de Muestra 
(variando solo la variable especificada y manteniendo las demás constantes). 
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Cuadro 108. Flujos netos de efectivo correspondientes al escenario de un costo de materiales 50% mayor al actual. 

 

Periodo 
(año) 

Ingresos 
por venta 
interna 

del 
metanol 

($) 

Egresos 

Flujo Neto 
de Efectivo 

($) 
Inversión 
inicial ($) 

Costos de 
producción 
($) 

Gastos de 
mantenimiento 
($) 

Pago de 
capital del 
préstamo 
($) 

Pago de 
intereses 
bancarios 
del 
préstamo 
($) 

0 0.00 2,198,885.93   0.00 0.00 0.00 -2,198,885.93 

1 195,058.86   104,146.18 12,350.92 164,367.07 138,876.60 -224,681.90 

2 216,052.95   115,355.37 12,350.92 174,748.12 128,495.55 -214,897.02 

3 239,306.61   127,771.01 50,477.95 185,784.81 117,458.86 -242,186.02 

4 265,063.05   141,522.93 12,350.92 197,518.55 105,725.12 -192,054.48 

5 285,372.54   152,366.61 12,350.92 209,993.37 93,250.30 -182,588.67 

6 301,035.26   160,729.28 50,477.95 223,256.07 79,987.60 -213,415.64 

7 317,557.65   169,550.94 12,350.92 237,356.41 65,887.26 -167,587.89 

8 334,986.86   178,856.78 12,350.92 252,347.30 50,896.37 -159,464.51 

9 353,372.68   188,673.37 50,477.95 268,284.98 34,958.69 -189,022.31 

10 372,767.61   199,028.75 79,854.91 285,229.24 18,014.43 -209,359.71 

11 393,227.04   209,952.48 12,350.92 0.00 0.00 170,923.64 

12 414,809.39   221,475.76 50,477.95 0.00 0.00 142,855.67 

13 437,576.28   233,631.51 12,350.92 0.00 0.00 191,593.85 

14 461,592.75   246,454.42 12,350.92 0.00 0.00 202,787.41 

15 486,927.36   259,981.12 50,477.95 0.00 0.00 176,468.29 

16 513,652.46   274,250.24 12,350.92 0.00 0.00 227,051.31 

17 541,844.38   289,302.51 12,350.92 0.00 0.00 240,190.95 

18 571,583.62   305,180.94 50,477.95 0.00 0.00 215,924.73 

19 602,955.11   321,930.86 12,350.92 0.00 0.00 268,673.32 

20 636,048.42   339,600.10 79,854.91 0.00 0.00 216,593.41 

21 670,958.06   358,239.12 117,981.94 0.00 0.00 194,737.01 

22 707,783.73   377,901.15 12,350.92 0.00 0.00 317,531.66 

23 746,630.59   398,642.33 12,350.92 0.00 0.00 335,637.34 

24 787,609.56   420,521.89 50,477.95 0.00 0.00 316,609.71 

25 830,837.67   443,602.32 12,350.92 0.00 0.00 374,884.42 

 

Fuente: elaboración propia siguiendo la misma metodología del Cálculo 23 de la sección de Cálculos de Muestra 
(variando solo la variable especificada y manteniendo las demás constantes). 
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XIII. GLOSARIO 

 

1. Análisis exergético: análisis termodinámico en que se analiza la exergía de un sistema. Es decir, se 
determina la generación de entropía de las diferentes operaciones unitarias involucradas para 
determinar las oportunidades de mejora en términos de eficiencia energética. (Smith, et al., 2007) 
 

2. Bomba centrífuga: dispositivo utilizado para el transporte de líquidos que opera con fuerza centrífuga. 
Se utiliza cuando se requiere un transporte a caudales relativamente altos y constantes, pero a presiones 
bajas. (Köng, 2018) 
 

3. Catalizador: compuesto utilizado en reacciones químicas para acelerarlas por medio de la disminución 
de su energía de activación. Este compuesto modifica el mecanismo de reacción, acelerándola, y se 
regenera para poder volver a utilizarlo. (Levenspiel, 1999). 
 

4. Cédula: clasificación de las tuberías, a medida que el la cédula tiene un valor numérico mayor, estas 
tendrán un mayor grosor de pared. (Köng, 2018) 

 
 

5. Manómetro: instrumento utilizado para medir la presión manométrica dentro de un sistema. (Leib, T., 
et al., 2008) 
 

6. Moderador: compuesto utilizado en las reacciones de gasificación para modificar las características 
termodinámicas de la operación, y para obtener diferentes productos en esta. (Taherzadeh, et al, 2019) 

 
 

7. Rotámetro: instrumento utilizado para medir el flujo volumétrico de un fluido a través de una tubería. 
(Leib, T., et al., 2008) 
 

8. Soplador centrífugo: máquina rotatorias de alta velocidad, que operan con fuerza centrífuga, utilizada 
para el transporte de fluidos gaseosos a presiones no mayores de 2 atmósferas. (Köng, 2018) 

 
 

9. Termocupla: instrumento utilizado para medir la temperatura dentro de un sistema. (Leib, T., et al., 
2008) 
 

10. Válvula de compuerta: válvulas utilizadas ampliamente en sistemas de tuberías para el transporte de 
líquidos, cuya finalidad es abrir o cerrar completamente el paso del fluido. No son adecuadas para 
regular el flujo de los líquidos. Generan una baja caída de presión en el sistema.  (Köng, 2018)
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11. Válvula de globo: válvulas utilizadas ampliamente en sistemas de tuberías para el transporte de 
líquidos, cuya finalidad es controlar la velocidad del flujo de un fluido. Este tipo de válvulas generan 
una mayor caída de presión que las de compuerta. (Köng, 2018) 
 

12. Válvula de mariposa: válvulas utilizadas ampliamente en sistemas de tuberías para el transporte de 
gases, cuya finalidad es controlar la velocidad del flujo de un fluido. Este tipo de válvulas puede regular 
el flujo a presiones elevadas. (Leib, T., et al., 2008) 
 


