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PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA
El disefio conceptual de procesos quimicos se caracteriza principalmente por

tres etapas: sintesis, analisis y evaluacion. El gas de esquisto es un tipo de gas natural
cuyos componentes (metano, etano o etileno entre otros) hace que tenga un gran
potencial como materia prima en procesos quimicos. Entre los productos comerciales
que se pueden obtener estan los commodities BTX (benceno, tolueno y xileno). Este
trabajo Fin de Grado plantea el disefio preliminar de una planta de produccién de BTX
a partir de este gas, tomando como base el documento de CACHE. En este trabajo se
realiza una adaptacion a la situacidn europea (precios de materia prima y productos) y
se desarrollan algoritmos de célculo para los balances y el dimensionado, asi como una
evaluacién econdmica. Otro de los objetivos, es la adaptacidén a un proyecto de trabajo
en grupo en la asignatura Disefio de Procesos Quimicos (DPQ), asi como la creacidon de
una guia del profesor para que los alumnos puedan realizar este trabajo de una
manera éptima.

RESULTADOS
La sintesis de procesos se inicia con el analisis de las diferentes alternativas de

obtencién de BTX a partir de gas de esquisto. Evaluando el ratio beneficio-coste de
cada una de las rutas, se decide que la alternativa mdas adecuada es la de etano a
aromaticos.

En una segunda etapa de sintesis se realiza un diagrama de flujo teniendo en
cuenta las posibles alternativas de proceso. El diagrama seleccionado contiene 6
etapas principales: pretratamiento y reaccién (compresor, horno, reactor,
intercambiador de calor), separacion de H,/C1-C3 de los aromaticos (destilacion),
separacion de H,/CH, de C2-C3 (destilacion) y separacion de H, y CH4 (Adsorcion-PSA),
separacion del benceno, separacion del tolueno y por ultimo, separacidn del xileno de
los compuestos pesados.

Una vez finalizada la etapa de sintesis, se realiza el balance de materia y energia
a cada unidad. Para ello se desarrollan algoritmos de cédlculo para cada equipo. Usando
una alimentacion de gas de 514 gmol/s, el proceso es capaz de producir 31594.2
Ton/afio de benceno (pureza 99.97%), 10258.75 Ton/afio de tolueno con (pureza
99.62%), 2298.5 Ton/afio de xileno con (pureza 99.38%), 3162.7 Ton/afio de metano
(pureza 88.24%) y 42379.8 Ton/afio de hidrégeno (pureza 99%). Los requerimientos de



calentamiento y enfriamiento del proceso son 19824 kW y 16111 kW respectivamente.
El consumo de energia total tiene un valor de 2259 kW.

La ultima etapa es la determinacién de la viabilidad econdmica general del
proceso por medio del dimensionado y la estimacién de costes utilizando el método
modular de Guthrie. Se calculan los costes de capital y fabricacidon asi como los
ingresos anuales. Se estiman asi mismo una serie de criterios econdmicos como el
valor actual neto (VAN), el tiempo de recuperacion y el retorno de la inversion (ROI).
Por ultimo, se realiza un analisis de sensibilidad de dichos criterios.

CONCLUSIONES
Los balances de masa y energia propuestos sugieren que la producciéon de

compuestos aromaticos a partir de etano gas de esquisto es viable. Sin embargo, al
realizar la evaluacién econdmica, se observa que la planta no es rentable debido a que
se obtiene un valor negativo del VAN. Con el objetivo de conseguir un proyecto viable,
se realiza un analisis de sensibilidad para poder determinar los valores de coste de
materia prima, precio de venta del benceno, coste de electricidad, etc. que hacen que
el VAN sea positivo.

El documento de trabajo fin de grado muestra el disefio de una manera
resumida y simplificada; sin embargo, ha resultado laborioso y en ocasiones el nivel de
dificultad ha sido elevado. Sin embargo, aunque los alumnos de la materia Diseiio de
Procesos Quimicos vayan a encontrar cierto nivel de dificultad, si contemplan el
maximo de alternativas en la sintesis del proceso y son ordenados y rigurosos con el
balance de materia, pueden llegar a obtener buenos resultados.

Como trabajo posterior se sugiere el modelado del proceso en el simulador
Aspen, asi como la realizacién de la integracion de calor, para poder hacer una
comparativa de los resultados obtenidos y analizar las condiciones de viabilidad
econdmica.
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SCOPE
The conceptual design of chemical processes is mainly characterized by three

phases: synthesis, analysis and evaluation. Shale gas is a type of natural gas whose
components (methane, ethane or ethylene etc.) gives it a great potential as feedstock
in chemical processes. Among the commercial products that can be obtained are the
commodities BTX (benzene, toluene and xylene). The final project presents the
preliminary design of a production of BTX from shale gas, based on the document from
CACHE. In this paper an adaptation is performed at the European situation (prices of
raw materials and products) and calculation algorithms for balances and dimensioning
as well as a development of an economic evaluation. Another objective is adapting to a
project working group on the subject Design of Chemical Processes and the creation of
a teacher's guide for students to undertake this work in an optimal way.

RESULTS

The synthesis process starts with the analysis of different alternatives for
obtaining BTX from shale gas. By evaluating the cost-benefit ratio of each of the
routes, it is decided that the best alternative is ethane to aromatics.

In a second synthesis step a flowchart is performed taking into account possible
alternative processes. The selected diagram contain the six main stages: pre-treatment
and reaction (compressor, furnace, reactor, heat exchanger), separation of H,/C1-C3
from aromatics (distillation), separation of H,/CH; from C2-C3 (distillation) and
separation of H, and CH,4 (adsorption-PSA), separation of benzene, toluene and the
separation of xylene of heavy compounds.

Upon completion of the synthesis stage, the mass and energy balance to each
unit is performed. For this stage algorithms of calculation are developed for each
team. With an ethane shale gas feed of 514 gmol/s, the process is able to produce
31594.2 ton/yr of benzene (purity 99.97%), 10258.75 ton/yr of toluene (purity
99.62%), 2298.5 ton/yr of xylene (purity 99.38%), 3162.7 ton/yr of methane (purity
88.24%) and 42379.8 ton/yr of hydrogen (purity 99%). The heating and cooling duties
of the process are 19824 kW and 16111 kW respectively. The total power consumption
has a value of 2259 kW.




The final stage is the determination of the overall economic feasibility of
process through sizing and cost estimation using the modular method Guthrie. The
capital and manufacturing costs as well as annual revenue are been calculated.
Furthermore a range of economic criteria have been considered such as net present
value (NPV), payout time and return on investment (ROI). Ultimately, a sensitivity
analysis of such criteria is performed.

CONCLUSIONS

The mass and energy balances proposed, suggest that the production of BTX
from ethane shale gas is feasible. However, when performing economic evaluation, it
is observed that the plant is not profitable because a negative value of NPV is
obtained. In order to achieve a viable project, a sensitivity analysis is performed to
determine the values of raw material cost, price of benzene and the electricity cost,
that make the VAN to be positive.

The final project showing the design of a condensed and simplified way, proved
to be laborious and sometimes the difficulty level has been elevated. However, the
students of the subject Design of Chemical Processes are going to find a certain level of
difficulty, but contemplating the maximum of alternatives in the synthesis process and
being sorted and rigorous with the mass balance, will can reach good results .

As subsequent work, it is suggested model the process in Aspen simulator, as
well as the realization of heat integration, to make a comparison of the results and
analyze the conditions of economic viability.
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1. INTRODUCCION.

Este trabajo Fin de Grado se desarrolla ante la necesidad de realizar un disefio
preliminar de una planta de produccién de BTX (benceno, tolueno y xileno) a partir de
metano, etano o etileno contenido en el gas de esquisto.

En primer lugar, se realiza una busqueda bibliografica de las materias primas,
de los productos, de la produccién tradicional de BTX y de la situacién de la
explotacién de gas de esquisto a nivel mundial y europeo. Posteriormente, se exponen
las posibles rutas de obtencion de BTX asi como un estudio de la viabilidad econédmica
de cada una de ellas. Una vez analizadas las posibles rutas, se propone un diagrama de
flujo y se lleva a cabo el balance de masa y energia. Conocidas las composiciones
molares de las corrientes, la temperatura y presion de equipos y corrientes, asi como
el calor requerido y la potencia consumida, se realiza una evaluacién econdmica. Se
establece la tasa de retorno de la inversion y el valor actual neto del proyecto. El
propésito de esta fase es establecer el potencial econdmico y poder identificar

alternativas ingenieriles de proceso.

1.1. DISENO CONCEPTUAL.

El disefio en ingenieria es la elaboracién de un dispositivo, sistema, proceso o
producto para responder a un objetivo fijado. Esta basado en las matematicas y en las
ciencias basicas e ingenieriles, pero también en las humanidades, las ciencias sociales y
en la economia.

El disefio en ingenieria implica el desarrollo de las especificaciones fijadas,
justificando de manera razonada los criterios aplicados, asi como el analisis de
sintesis, construccién, prueba y evaluacion de soluciones alternativas para satisfacer
los criterios deseados. Sin olvidar la seguridad del sistema operativo, la fiabilidad, la
viabilidad econdmica, la estética, la ética y las consideraciones sociales.

En la figura 1 se muestran las fases del ciclo de vida de un proceso quimico. El
disefio preliminar o conceptual se encuentra en las primeras fases, entre la

planificacion y el desarrollo.



Fases

Disefo Preliminar

Etapas

Especificaciones
Formulacion
Sintesis

Analisis
Evaluacion
Optimizacion
Decisidn

\ 4

Figura 1. Esquema del ciclo de vida de un proceso quimico

Una vez establecidas las diferentes fases y etapas en el disefio de un proceso
quimico, hay que disefar un sistema o proceso que sea capaz de llevar a cabo las

necesidades establecidas. Las caracteristicas especificas de esta fase son:

Especificacién del problema

Toma de decisiones

Sintesis
Estrategias de sintesis
Generacion de alternativas
A4
Modelos de analisis simplificados
Balance de materia y energia AnaIISIS
A4
Criterios de Evaluacién Evaluacioén

Figura 2. Caracteristicas de la fase de diseiio preliminar 3



1.2. GAS DE ESQUISTO COMO MATERIA PRIMA.

El gas de esquisto es un tipo de gas natural, cuyo nombre se debe a su origen,
el esquisto. Este tipo de roca pertenece al grupo de los silicatos. Se caracterizan por su
variacion de la estructura foliada y la composicién quimica, con una estructura
molecular de un atomo de silicio y cuatro de oxigeno. El esquisto proviene de arcillas o
lodos, que han sido sometidos a procesos metamoérficos (Wang et al., 2013).

El esquisto negro que contiene materia orgdnica se rompe a altas temperaturas
y presiones, formando gas natural. Debido a la baja densidad de este gas, a menudo se
desliza a través de la pizarra formando depdsitos convencionales de gas natural. Sin
embargo, el sellado de la roca bloquea el paso de gas natural, que es absorbido por el
esquisto de arcilla, dando lugar al llamado gas de esquisto. La impermeabilidad del
esquisto impide la facil extraccion del gas.

El gas de esquisto se encuentra a mas profundidad que otras fuentes de gas

natural, como se muestra en la figura 3. Se puede observar, que tiene una disposicidn

horizontal.
é Land s7rface
Coaventional :
non.asgs,agaatec Coalbed methane
/ Conventional
[ . associated

Sandslone

Gas-rich shale

Figura 3.Clasificacion general de las reservas de gas (EIA, 2011).



El gas extraido se somete a tratamiento en una serie de etapas como se ve en la

Gas de
Esquisto

Agua
Residual

Condensados

Figura 4. En primer lugar, el gas se separa del liquido utilizado para la extraccion. A
continuacion, se eliminan los gases dacidos tales como CO, y H,S, se realiza una
deshidratacién y se eliminan el mercurio y el N,. Después de este punto, el gas natural
se separa de las fracciones mas pesadas. Se realiza un fraccionamiento hiumedo para

que el gas de esquisto se pueda utilizar como fuente de productos quimicos.

l Sulfuros I Gas
Residual

T T

Tratamiento
Residual

ulfuracion

Eliminacién
Gases

[ Mercurio ] [ Nitrégeno ]

Etano
Propano
Butano

Figura 4.Diagrama de procesado de gas después de ser extraido (Plant Process Equipment, 2013)

De acuerdo a las reservas de gas natural localizados en la figura 5 (EIA, 2011),

se puede hacer un andlisis de los diez paises con mayores reservas de este tipo de gas.

Legend
I Assessed basins with resource estimate
Assessed basins without resource estimate

= Advanced Resources |

€ia) Knumlb L e |

N

Figura 5.Mapa de las reservas de gas de esquisto (EIA, 2011).



China posee la mayor reserva recuperable de gas de esquisto, estimada en 31.6
trillones de metros cubicos (tmc). En la tabla 1 se muestran los paises y la cantidad de

gas de esquisto recuperable (Melikoglu, 2013):

Tabla 1.Recursos de gas de esquisto técnicamente recuperables

Pais Reserva de gas de esquisto (tmc)
China 31.6
Argentina 22.7
Argelia 20
EE.UU. 18.8
Canada 16.2
México 15.4
Australia 12.4
Sudafrica 11
Rusia 8.1
Brasil 6.9
Otros paises 43.5
Total 206.7

Las reservas estimadas en Europa se muestran en la figura 6. Actualmente no
hay produccién comercial de gas de esquisto en la UE, debido a que no hay una politica

unificada sobre la utilizacion de este recurso.
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Figura 6. Reservas de gas de esquisto en Europa. (EAI, 2011)



1.3. BENCENO, TOLUENO Y XILENO (BTX) COMO COMMODITIES QUIMICOS.

El benceno, el tolueno y el xileno son conocidos como compuestos aromaticos
basicos, llamados asi por su olor perfumado distintivo, siendo hidrocarburos
compuestos exclusivamente por carbono e hidrégeno. En la industria quimica, los
compuestos aromadticos BTX en gran medida producidos a partir de petréleo
constituyen bloques de construccién quimica, cuyos productos finales ayudan a
satisfacer las necesidades humanas en muchas areas, como la salud, la higiene, la
vivienda y la alimentacidn. Ejemplos de ello son los productos farmacéuticos (aspirina,
penicilina), materiales de embalaje, ropa y neumadticos entre otros.

El benceno, el tolueno y los xilenos tienen el peso molecular mas bajo que sus
homoélogos hidrocarburos. Puesto que se producen a gran escala y a menudo juntos en
el mismo proceso, pueden ser considerados como un grupo, es decir, BTX. Sin
embargo, BTX, como tal, no es un producto comercial. O bien es un componente
importante de una mezcla bruta, como el reformado de gasolina, o se separa y purifica

en sus componentes individuales.

1.4. OBJETIVOS DEL TRABAJO FIN DE GRADO.

El objetivo de este trabajo es realizar un disefio conceptual de una planta de
obtencidon de commodities quimicos BTX a partir de gas de esquisto como materia
prima. Se parte de un documento de CACHE sobre el que se realiza una adaptacién a la
situacion europea de los precios de materia prima y productos y disponibilidad del gas
de esquisto. Se dedica especial énfasis a los aspectos metodoldgicos del disefio
conceptual, como los algoritmos de calculo para los balances y el dimensionado.
También se lleva a cabo la aplicacion de herramientas short-cut para la realizacién de
los cdlculos manuales.

Otro de los objetivos, es la adaptacion del documento de CACHE a un proyecto
de trabajo en grupo en la asignatura Disefio de Procesos Quimicos, asi como la
creacién de una guia del profesor para la realizacién del trabajo en grupo por parte de

los alumnos.



2. SINTESIS DE ALTERNATIVAS DE PROCESO.
2.1. PROCESO DE PRODUCCION DE BTX.

Originalmente BTX se obtiene para su uso comercial mediante la pirdlisis de
carbdn. A partir de la Segunda Guerra Mundial, su produccién ha estado relacionada
con el petrdleo, en la gasolina de pirdlisis o reformado. Mas tarde los aromaticos se

obtienen a partir de gas natural y gas de esquisto.
2.1.1. INDUSTRIA PETROQUIMICA

BTX constituye una parte de un componente de la gasolina importante llamado
reformado. Mientras el reformado es la principal fuente de compuestos aromaticos en
la mayoria del mundo, la gasolina de pirdlisis es también una fuente importante.
Ambos son mezclas de hidrocarburos aromaticos y alifaticos, en diferentes
proporciones (Matar et al., 2008). La composicidon de la parte aromatica varia de
acuerdo con las condiciones de procesamiento durante su produccion. La figura 7 (PBF
Energy Industry, 2012) representa un diagrama de flujo de la obtencién de productos a

partir de crudo de petréleo, entre los que se encuentra el BTX.
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Figura 7.Diagrama de flujo de la obtenciéon de diferentes productos a partir de crudo de petréleo.




2.1.2. GAS DE ESQUISTO.

Se ha realizado un diagrama de flujo (Figura 8), en el que se muestran los

productos obtenidos, a partir de metano y etano del gas de esquisto por diferentes

Vvias.
JOULE-THOMPSON
———> NATURAL GAS LIQUID
GASOLINE
GAS-OIL
KEROSENE
LUBRICANT
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SYNGAS TROPSCH
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> ETHANE TO XYLENE
AROMATICS
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Figura 8.Diagrama de flujo para obtener diferentes productos a partir de metano y etano de gas de esquisto.

Se ha hecho un estudio de la relacién ingresos (€) de productos BTX y coste (€)

de materia prima. La ruta mds rentable es la produccion de BTX a partir de etano de

esquisto, via etano a aromaticos, con un beneficio de 7.24 €/€ de materia prima. En la

tabla 2 se muestran los resultados para todas las rutas:

Tabla 2.Relaciéon de beneficio/coste para cada una de las rutas de obtencion de BTX.

Ruta Fuente Coste Beneficio €Beneficio

(€/s) (€/s) £Coste
Via Fischer-Tropsch 0.0866 0.2844
Via Metanol a Gasolina 0.3971 1.3041

) ] Metano 0.3045

Via Metanol a Olefinas 0.1462 0.4801
Via Metanol a Aromaticos 0.6965 2.2874
Etileno a Aromaticos Etileno 3.3172 1.3456 0.4056
Etano a Aromaticos Etano 0.3147 2.2772 7.2361




2.2. ESTUDIO DE LAS ALTERNATIVAS DE PROCESO.

Se van a estudiar las alternativas de las cinco etapas del proceso que se

muestran en la figura 9:

Primera Etapa: pre-tratamiento previo al reactor. Al tratarse de una corriente
gaseosa la alternativa para aumentar la presidon es uno o varios compresores. Sin
embargo, para aumentar la temperatura se puede utilizar un intercambiador de
calor, un horno o aprovechar el aumento de temperatura que produce la
compresion. Esta decisiéon viene definida por la temperatura que se necesita

alcanzar en el reactor: 973K, es por ello, que se propone el uso de un horno.

Segunda Etapa: reaccién. Hay que decidir el tipo de contacto en el reactor catalitico:
lecho fluidizado o lecho fijo. El uso de un regenerador junto a un reactor de lecho
de fluidizado permite que las particulas de catalizador parcialmente desactivado se
retiren a una zona de regeneracion. El catalizador es asi capaz de mantener una alta
tasa de actividad durante el funcionamiento del reactor. Los costes de operacién y
de capital de esta alternativa son altos (Lauritzen et al., 2009), por lo que se

descarta esta configuracidn y se opta con un reactor de lecho fijo.

Tercera Etapa: separacion de H,/C1-C3 de los productos aromaticos/C9. Mediante
un equipo flash se separa la corriente de vapor que contiene H, e hidrocarburos C1-
C3, de la corriente de producto liquido y que contiene los compuestos aromaticos
(C6-C8) y aromaticos pesados (C9) como residuo. En esta etapa también se estudian
las diferentes alternativas para la corriente de alcanos: recircular C2+C3 al reactor o
realizar una destilacién para separar los C2 de los C3 y asi recircular Unicamente los
C2. En esta ultima opcidn, se podria realizar una destilacién en la corriente de C3
para obtener propano y propileno como productos. La recirculacién de C3 al reactor
produciria una acumulacidn de estos componentes en el reactor y debido a que ni
el propano ni el propileno nos interesan como productos, se opta por la opcion de

recircular Unicamente los C2.
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- Cuarta Etapa: separacion de H, y CH, de alcanos. Las alternativas que se estudian
son la utilizacién de destilacion criogénica, membrana o adsorcion por cambio de

presion (PSA), optando finalmente por esta ultima.

- Quinta Etapa: separacién de BTX. La corriente de fondo del equipo de flash de la
tercera etapa, entra en un tren de destilaciones sucesivas donde el benceno,
tolueno y xileno se separan secuencialmente considerando sus puntos de
ebullicién. Una alternativa es el uso de una destilacion extractiva. Este proceso

supone un mayor coste y rendimiento, por lo que se descarta.

Las diferentes alternativas posibles se muestran en la figura 9:
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2.3. SELECCION DEL DIAGRAMA DE FLUJO PRELIMINAR.

Una vez estudiadas las principales etapas y alternativas de la figura 9, se
exponen las condiciones de operacidn de los equipos principales: reactor, columnas de

destilacion y PSA.
2.2.1. REACTOR.

El reactor de lecho fijo se mantiene en unas condiciones de temperatura y
presion de 973 K y 101.3 kPa respectivamente. El catalizador seleccionado es ZSM-5,
una zeolita de aluminosilicatos, incorporada con 0.04% en peso de platino y 0.08% en
peso de hierro. Esta configuracién especifica fue elegida porque conlleva una mayor
conversion a aromaticos. La aromatizacion de etano se ve favorecida
termodindmicamente por altas temperaturas y bajas presiones. Sin embargo, esto
también causa la degeneracidn del catalizador, lo que conduce al bloqueo de los sitios

activos (Anunziata et al., 1999).
2.2.2. COLUMNAS DE DESTILACION.

La corriente que contiene los alcanos inferiores y el H, se comprime de 101.3
kPa a 6400 kPa antes de ser alimentada a una columna de destilacién que funciona a
6400 kPa y 298 K. Esta alta presién permite que la columna funcione a temperatura
ambiente puesto que los puntos de ebullicion de los alcanos inferiores a presién
atmosférica son todos extremadamente bajos. Los principales productos de Ia
corriente de destilado son H, y CH4 mientras que los productos de fondo son
compuestos C2-C3 que son recirculados al reactor.

La corriente de fondo de la primera columna de destilacion consiste en
benceno, tolueno, xilenos y compuestos aromaticos C9. La corriente liquida entra en la
primera columna de destilacién a 368 Ky 101.3 KPa donde el benceno, (P.E. menor de
353 K) se separa por cabeza. Los aromaticos restantes entran en la segunda columna
de destilacion a 397 Ky 101.3 kPa. El tolueno, con un punto de ebulliciéon de 384 K se
separa por la parte superior de la columna. La corriente final entra en la tercera

columna 425 K y 101.3 kPa y los xilenos, con un punto de ebullicién de 411-418 K, se
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separan por cabeza, mientras que los compuestos aromdticos C9 salen por la parte

inferior de la columna como un residuo.
2.2.3. ADSORCION POR CAMBIO DE PRESION (PSA).

La separacion de hidrégeno a partir de metano se consigue mediante un
proceso PSA a 298 Ky 1172 kPa. La corriente de CH4 y H, se hace pasar a través del
lecho, que contiene una capa de carbdn activo para la adsorcién de CH,. La alta
presién se utiliza para aumentar las fuerzas de adsorcidn entre el carbdn activo y CH,.
Por otro lado, la molécula de H,, una molécula altamente volatil sin polaridad, es

practicamente no adsorbible y serd capaz de fluir fuera del lecho de adsorcion.

En la figura 10 se muestra una propuesta de diagrama de flujo preliminar.
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3. ANALISIS DEL PROCESO: BALANCES DE MATERIA Y ENERGIA.

El objetivo de los balances de materia y energia es determinar cinco propiedades

caracteristicas para cada flujo: temperatura, presién, composicién, caudal total y la

fraccion de vapor.

3.1. PRINCIPALES CONSIDERACIONES.

Lo primero a tener en cuenta son los supuestos a utilizar para hacer los balances

de materia y energia, los cuales se enumeran a continuacion:

1.

10.

11.

Se toman 100 gmol/s de materia prima como base. Posteriormente se calcula el
factor de aumento de escala.

Se considera estado estacionario por lo que las propiedades termofisicas
permanecen constantes.

Las mezclas son ideales.

Los gases tienen un comportamiento ideal.

La presion se fija en un valor deseable y la temperatura se calcula con el punto de
rocio y el punto de burbuja.

Se supone una caida de presidn en cada equipo de 50 kPa.

La caida de presidon en los intercambiadores de calor y en las tuberias es
despreciable.

En columnas de destilacién se supone que ningln componente mas ligero que el
componente clave ligero aparece en el producto de fondo. Asimismo, ningun
componente mas pesado que el componente clave pesado aparecerd en el
destilado.

La relacion de reflujo en la parte superior y en la parte inferior de la columna se
suponen iguales.

Los mezcladores, turbinas y compresores tienen un comportamiento adiabatico.
Las bombas se suponen isotérmicas.

Para calcular las propiedades termofisicas de los compuestos pesados C9 se asume
gque son una mezcla de los isémeros trimetilbenceno, metiletilbenceno vy

propilbenceno.
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3.2. BALANCE DE MATERIA EN CADA UNIDAD.
Los siguientes apartados muestran los balances de masa realizados en las
diferentes unidades, las suposiciones realizadas y los algoritmos de calculo utilizados

(Biegler et al., 1997).

3.2.1 REACTOR

El reactor opera a 973K y 303.9 kPa, con un tiempo de contacto de W/F=20
g-h/gmol. Como catalizador se usa la zeolita Mo-ZSM-11 (Anunziata et al., 1999). La
transformacion directa de etano a compuestos aromaticos es un proceso quimico
complejo. La aromatizacidon de etano (Hagen et al.,, 2000) requiere un catalizador con
sitios acidos fuertes y alta estabilidad térmica. Estudios cinéticos (Keipert et al., 1995) han
indicado que la deshidrogenacion del etano para producir etileno es el primer paso en la
produccién de compuestos aromaticos. Las reacciones subsiguientes de etileno producen

benceno, tolueno, xilenos, entre otros hidrocarburos.

Las principales reacciones que tienen lugar son:

Deshidrogenacion de etano: C,Hg 2 CyHs + Hy [Rxn.1]
Formacion de metano: C,Hs + 2H, = 2CH4 [Rxn.2]
Formacion de propano: 3C;H4 + 2H; 2 2C3Hg [Rxn.3]
Formacion de propileno: 3C,Hs =2 2C5Hg [Rxn.4]
Formacion de benceno: 3C;Hs =2 CgHg + 3H, [Rxn.5]
Formacidn de tolueno: 7/2 CoHs 2 CgHs(CHs) + 3H, [Rxn.6]
Formacion de xileno: 4C,H4 =2 CgHa(CHs), + 3H, [Rxn.7]
Formacién de compuestos C9: 9/2 C,H4 = CgH3(CH3)s + 3H, [Rxn.8]

Se ha realizado un algoritmo de calculo para obtener el flujo de salida a partir de

los rendimientos de las reacciones, el cual se muestra en la figura 11:
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Figura 11.Algoritmo de calculo para el reactor.

3.2.2 ADSORCION POR CAMBIO DE PRESION (PSA)

En el proceso seleccionado, el flujo de CH4/H; pasa a través de un lecho relleno de
adsorbente poroso, que es una estructura metalorganica Mg, a 313 Ky 16 atm (Zoey et
al.,, 2012). Como el CH4 es adsorbido en el lecho empaquetado, el H, purificado se
recupera en la fase gas. El caudal del lecho empaquetado se detiene a continuacién y la
presion se reduce a 1 atm. Los gases adsorbidos se desorben desde el lecho de relleno y
se eliminan, regenerando el adsorbente del lecho.

Dado que el proceso se asemeja a uno por lotes, en lugar de a uno en continuo, se
utilizan dos lechos de relleno en paralelo. Esto permite que un lecho esté adsorbiendo
CH; mientras que el otro se regenera. La representacién de un PSA en un diagrama de
flujo es compleja debido a que hay muchas valvulas y tuberias, por lo que se simplifica

con un diagrama de caja.
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PSA trabaja con una relacidn de adsorcion absoluta CHs/H, de 7.5 y una pureza
de la corriente de hidrégeno de 99%. Con esta informacién se realiza un balance de

materia sobre el PSA. El algoritmo de cdlculo a seguir se muestra en la figura 12:

P _
Moy = PH, * PcH,

Xy, = 0.99
xCH4 = 001
4 =gy +
uk, Hour =40, 7 qcH,
‘ PSA > qf—'ﬂ:?.s
QHZ

H
Uil =Py, t qu,

CH
Hin * = Pcr, + AcH,

qcH, —75
Aqn, '
per,  0.01
Pu, 0.99

Figura 12. Algoritmo de calculo para el PSA.

3.2.3. COLUMNAS DE DESTILACION

Las operaciones de destilacion son descritas como una cascada de platos de
equilibrio cada una de las cuales se resuelve como una unidad flash. El calculo detallado
del comportamiento de la columna de destilacién, plato por plato, no es considerado en
esta etapa de disefio. En su lugar, se realiza una serie de aproximaciones utilizando el
reflujo total con el fin de obtener modelos de distribucidon de masas lineales y pardmetros
de los equipos.

Para especificar una columna de destilacion y obtener las tasas de separacién de
los componentes, en las ecuaciones lineales del balance de masa, se clasifican cinco tipos
de componentes:

1. Componentes mas ligeros que el clave ligero 2 &, = 1.

2. Componente clave ligero 2 &, fijado.

3. Componentes distribuidos =2 &,

4. Componente clave pesado =2 & fijado.

5. Componentes mas pesados que el componente clave pesado 2 &, =0
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Con el fin de resolver el balance de materia, debemos conocer las tasas de
separacion de los componentes distribuidos asi como el nimero de platos y las
temperaturas en la columna. Una vez elegidos los componentes clave ligero y pesado, se
calcula el nimero minimo de etapas (N,) con la ecuacién de Fenske. Una vez que
conocido N, se pueden obtener las tasas de separacidn de los componentes distribuidos
sustituyendo |k por k en dicha ecuacidn. El andlisis realizado se simplifcard utilizando esta
ecuacioén sélo con los componentes distribuidos. Posteriormente, se calcula la relaciéon de
reflujo. Ademas de especificar la recuperacion de los componentes, es necesario
establecer una presién adecuada (o una temperatura) para la parte superior de la
columna. Para ello, se analiza las limitaciones de la columna, en este caso, la temperatura
del agua de refrigeracion (T.y) en el condensador y la temperatura de suministro de vapor
(Tst) en el calderin.

En la figura 13 se muestra una columna con un condensador y un rehervidor

totales, con las temperaturas relevantes de la columna:

T cw
T dew, C
T bub, C
B ———
T dew, R
|
T bub, R

-

Figura 13.Temperaturas en una columna de destilacion.

>
14

La presion de la columna es menor en la parte superior que en la inferior, y la
concentracion de los mas volatiles es mas alta en la parte superior, por lo tanto, se tiene

la siguiente relacion de temperaturas:

Tcw < Tbub,C < Tdew,C < Tbub,R < Tdew,R < Tsteam
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El agua de refrigeracién sera utilizada en las columnas de destilacién 4, 5y 6

donde Tuuc 2 Tew. Sin embargo, para las tres primeras destilaciones, donde los

componentes (metano e hidrégeno) son no condensables se utilizara un condensador

parcial.

El algoritmo de cdlculo a seguir se muestra en la figura 14:

&y Eare Specified
T (or P) specified
P (orT) guessed

Antoine’s equation

Fenske’s equation

Dew Point equation

]

P

= f(T)

!

Tk/n = po
n

P

J

S+ (A =&y
N = fn ('fhr«: (11— flk))
m lnai
hk
£ = a;fm"fhk
1+ (@™ —1) - &

J

1.38

i

(cu, ~1) (- p03

R = yg -max;(R;) + (1 —yg) -min;(R;)

P‘,r? =p .Zayk
= k/n

Bk
A, —InPd
K k

Tdew - C}c

Figura 14.Algoritmo de calculo de una columna de destilacion.

v ’ Bubble Point equation
dr =& Jx be=(01-¢) fr
#dzzdk ,szzbk po — p
ke ke " Ekxdk'ak/n
= ¥, = &
e g "
By
Topup = ————5—C
bub = 4. — mpY K

21



3.3. BALANCE DE ENERGIA EN CADA UNIDAD

Los siguientes apartados muestran los balances de energia realizadas en las

diferentes unidades asi como las suposiciones aplicadas para los calculos.

3.3.1. EQUIPOS DE INTERCAMBIO DE CALOR.

En el proceso seleccionado se ha asumido que todos los intercambiadores de calor
serdn ideales, de un solo paso y que trabajaran a contracorriente. El calor requerido por
los intercambiadores de calor se determinard sin tener en cuenta la integracion de calor.
En el calculo de la carga térmica, tiene que ser considerada la fase de la mezcla, la cual
podria ser vapor puro, liquido puro o una mezcla de las dos fases.

Es necesario determinar el calor requerido y las entalpias de los distintos
componentes en la corriente de vapor. Para ello se utilizan las constantes de capacidad
calorifica de los diferentes componentes. Se aplican las ecuaciones eq.1 y eq.2 para

determinar la carga de calor y las entalpias de cada componente en la corriente de vapor.

Tout
AHK = L (Acy +Beyy T+ Ceyp - T2+ Dg, - T%) - dT leq. 1]
Q = ttin- ) i~ AH} [eq.2]
k

Para determinar el calor y las entalpias de cada componente en las corrientes
liguidas se aplican las ecuaciones eq.3-eq.5. La correlacion de Watson (eq.4) se ha
utilizado para determinar el calor de vaporizacién de un liquido a una temperatura dada

(Biegler et al., 1996):

Tout
AH[ (T, x) = Z Xy - [AH}’,k(Tin) + f Cpi + dT — AHL‘apml [eq. 3]
k Tin
TE — 7T, 0.38
AHIIJCap (T) = AHJJcap (TI;C) ’ (ﬁ) [eCI- 4]
c b

AHK(TF) - tabulado(Reid et al., 1985)

Q= Uin- [HZ (Tout’x) - Hl(Tin'x)] = HUin Z X AHf [eQ' 5]

k
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donde T,;‘ es la temperatura de ebullicién de cada componente k a 101.3 kPa, TF
es la temperatura critica de cada componente ky AH,’,‘ap (T,;‘) es el calor de vaporizacién a

la temperatura normal de ebullicién.

En el caso de un intercambiador con cambio de fase (enfriador), el calculo se
realiza en dos etapas. La temperatura de la corriente de entrada es de 973 K, lo que
corresponde a un vapor de agua sobrecalentado. La primera etapa a determinar es enfriar
el vapor sobrecalentado desde 973 K hasta la temperatura de rocio, en este caso
Trocio=329.78 K. La segunda etapa consiste en condensar parcialmente la corriente de
vapor a una fraccién de vapor ¢= 0.95538. Este ultimo paso debe ser modelado como un
calculo a un equipo flash. Para resolver este equipo, se propone seguir el algoritmo que

se muestra en la figura 15:

STAGE 1 STAGE 2
> vapor AH}
AH} ) AH?
973K Q 329.78K @ 300K Terasy = 300K |AHpmixeure= [@ - AHZ + (1 — @) - AH}]
superheated vapor saturated vapor @ =0.95538 AHppasu= BHpmixture = AHZ
vapor Qrrast = Hin"AHpmixture
Coia AHL
0 =Z”k'AH11:,k liquid L
k
COOLER 1
| QcooLer1 = Min * [AHy + AHppsy)

Figura 15. Algoritmo de calculo del calor en un enfriador de una mezcla de dos fases.

3.3.2. HORNO Y REACTOR.

La temperatura requerida en el reactor es de 973 K. El vapor suministrado tiene
una temperatura maxima de 523K, por lo que es necesaria la utilizacién de un horno para
poder alcanzar dicha temperatura. Del mismo modo, hay que calcular el calor necesario
en el reactor para mantener la temperatura de operacién constante en 973 K, ya que las
reacciones son endotérmicas. Se obtiene un valor del calor requerido para el horno y el

reactor de 38.965 MW y 28.931 MW respectivamente.
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3.3.3 COMPRESORES, BOMBAS Y VALVULAS.

Los compresores se utilizan en la entrada del proceso para conducir la corriente
de gas a través de la planta y aumentar la presion de las corrientes de gas que entran a la
segunda destilacion. La compresion se ha supuesto ideal, isoentrépica y adiabatica. Hay
gue tener en cuenta que la compresidn isotérmica requiere la eliminacién constante de
calor para mantener el sistema en Ty. Si bien es fisicamente poco realista, la compresién
isotérmica es un caso limite de compresidn por etapas, cuando el nimero de etapas
tiende a infinito. En la compresién por etapas son necesarios enfriamientos intermedios,

y por tanto se requiere la configuracion mostrada en la figura 16.

Py ]Pl SZ P ]PZE P, ] by gz Pyn_q ]PN
Ty Tq Ty T, To T, To T

a

Figura 16. Secuencia de compresion con enfriamiento intermedio.

De acuerdo a las hipétesis aplicadas, el trabajo realizado por el compresor puede
ser determinado por la siguiente ecuacion (Biegler et al., 1997)
p y-1
CUN-R-Ta (=X |V
Hin - N - R To (y+1) (PO) 1

W: 6.6
e —— [eq. 6]

donde p;;, y Tg son el caudal y la temperatura de la corriente gaseosa de entrada
respectivamente, N es el numero de etapas, R es la constante de los gases (8.314
J/mol-K), y se supone 1.4 para una sistema ideal, (Py/P,) es la relacién de compresion,
Nm €s la eficiencia del motor y toma un valor de 0.9 y n. es la eficiencia del compresor
que se supone 0.8.

Asumiendo un sistema ideal, isoentrépico y con expansién adiabdtica, se puede

calcular la temperatura y la presiéon de cada compresor usando las siguientes relaciones:

y-1
Pv\NY
Tour =To - (P_I:)Ny leq.7]
1
Py\N
Pout = Py - (P_) [eq. 8]
0
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Utilizando la metodologia anteriormente explicada, se obtiene un trabajo total
para los compresores de 11.62 MW.

En el proceso seleccionado, se utiliza una bomba para aumentar la presién de la
corriente liquida que sale de la columna de destilacion 1. Se asume que tiene un
comportamiento ideal y que la temperatura y el volumen especifico de la corriente
permanecen constantes. El trabajo realizado por la bomba puede ser calculado usando la

siguiente ecuacion:
Pout - Pi

W =y - M -2ME T
b = Hn e

[eq.9]

donde 71, y n,, son las eficiencias de la bomba y del motor, con un valor de 0.5 y
0.9 respectivamente. u;,, M and p son el flujo, el peso molecular y la densidad de la
corriente de entrada (Biegler et al., 1997). Usando la ecuacién 9 se obtiene que el trabajo
necesario en la bomba es de 1.06 kW.

En el proceso, se utiliza asi mismo una valvula para disminuir la presién de la
corriente de reciclo antes de entrar al horno. Se supone que la valvula opera ideal y
adiabaticamente. El cambio de entalpia de la corriente tras pasar por la vélvula se
determina utilizando el diagrama de presién-entalpia siguiendo el modelo de la ecuacién
de estado de Peng-Robinson.

Por simplicidad a la hora de hacer los calculos el diagrama de flujo se divide en 6
secciones correspondientes a las 5 etapas previamente descritas. Donde la seccidon |
corresponde a las etapas 1 y 2, la seccidn Il a la etapa 3, la etapa 4 se divide en dos
secciones: la lll y la IV, al igual que la etapa 5 que se divide en la seccion Vy VI.

Los resultados de la aplicacidn de los algoritmos de calculo para el balance de materia y

energia aplicados al diagrama de flujo final (Anexo 8.1) se muestran en los diagramas de flujo

cuantitativos por secciones (Anexo 8.2)
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4. DIMENSIONADO Y ESTIMACION DE COSTES.

La ultima etapa en el disefio conceptual es determinar la viabilidad econémica
general del proceso. Para ello se estiman los costes de capital y fabricacion asi como los
ingresos anuales de fabricacién (Peters and Timmerhaus, 2002). Teniendo en cuenta los
gastos en impuestos sobre las ventas, las tasas de interés e impuestos, se determinara el
valor actual neto (VAN) del proceso. También se han calculado otros indicadores
econdmicos como el tiempo de recuperacién y el retorno de la inversién (ROI). Por
ultimo, se ha llevado a cabo un analisis de sensibilidad del VAN, variando pardmetros

clave, como el coste de materia prima y el precio de producto entre otros.

4.1. DIMENSIONADO Y COSTES DE EQUIPOS.

El tamano y el coste de los equipos se ha estimado con los resultados de los
balances de materia y energia. Para realizar el calculo se han utilizado las metodologias
proporcionadas por Biegler et al., 1997 y Guthrie (1969). Se muestra un ejemplo de
calculo de una columna de destilacidn en el Anexo 8.3. Los resultados del dimensionado y

coste de todos los equipos se ha tabulado en el Anexo 8.4.

4.2. CAPITAL FJO Y CAPITAL DE TRABAIJO.

El capital fijo es la cantidad de dinero necesaria para construir totalmente una
planta de proceso, con servicios auxiliares y ubicarla en situacion de poder comenzar a
producir. Una parte importante de este tipo de capital, es el coste total de los equipos,

gue se muestra en la tabla 3 y en la figura 17.

Tabla 3. Determinacién del Capital de Proceso.

Coste (€)
SISTEMA DE REFRIGERACION 8.586E+07
COMPRESORES 1.854E+07
INTERCAMBIADORES DE CALOR 5.014E+06
COLUMNAS DE DESTILACION 4.106E+06
TANQUES DE ALMACENAMIENTO 1.046E+06
REACTOR 7.126E+05
HORNO 3.911E+05
BOMBA+PSA+FLASH DRUMS 4.493E+05
CAPITAL TOTAL DE PROCESO 1.161E+08
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COSTE TOTAL DE LOS EQUIPOS

COMPRESOORES INTERCAMBIADO
15.96% RES DE CALOR
4.32% HORNO

BOMBA+PSA+FLA
SH DRUMS
0.39%

)
COLUMNAS DE 0.34%

DESTILACION
3.549%,

REACTOR
0.61%

TANQUES DE
SISTEMA DE ALMACENAMIENT
REFRIGERACION 0
73.94% Figura 17. Distribucion del coste total de los equipos.  ().9(%,

Los costes fijos y de trabajo se detallan en la tabla 4:

Tabla 4. Capital Fijo y Capital de Trabajo.

COSTE DE EQUIPOS E INSTALACION (€) 4.645E+08
CONTINGENCIA (£) 9.289E+07
CAPITAL DE FABRICACION (€) 5.573E+08
CAPITAL DE NO FABRICACION (€) 1.858E+08
CAPITAL FUO (€) 7.431E+08
COSTE DE INVENTARIO ( €/afio) 8.217E+05
Capital de fabricacién anualizado (€/afio) 3.716E+07
CAPITAL DE TRABAJO (€/afio) 4.727E+07

4.3. COSTES DE FABRICACION.

Los costes de fabricacion son los gastos directamente relacionados con la
operacion de fabricacidn. Estos gastos se dividen en:
- Costes de produccion directa: materias primas, mano de obra, electricidad, agua de
refrigeracion...
- Gastos fijos: son gastos que se mantienen practicamente constantes de un afo a

otro, y no varian con los cambios en la tasa de produccién. Depreciacién, seguros...
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Tabla 5. Costes de Fabricacion.

Coste Total de Fabricacion (€/afio) |
Materias Primas 5.357E+07
Servicios: electricidad y agua de refrigeracion 2.159E+07
Mano de Obra 5.078E+07
Coste de Mantenimiento 5.078E+07
Coste de Suministro 1.693E+07
Impuestos, seguros 2.539E+07
Coste Total de Fabricacion 1.784E+08

La distribucion detallada de los costes de fabricacién se muestra en la Figura 18:

COSTES DE FABRICACION
Coste de Coste de
Mantenimiento Suministro
29% 10%
Mano de Obra Impuestos,
20/0 SegurOS
15%

Servivios: /

electricidad y

agua de
refrigeracion Materias Primas
13% 31%

Figura 18. Distribucion detallada de los Costes de Fabricacion.

Se observa que la principal contribucién a los costes de fabricacion es el coste de
materias primas (31%) y de mantenimiento (29%); el segundo bloque de costes esta
formado por los costes de impuestos, seguros, servicios y suministros, con valores entre
el 10 y el 15%. Finalmente se observa, que la mano de obra solo supone un 2% de los

costes.
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4.4. ESTIMACION DE BENEFICIOS.

En el proceso de produccion de BTX, también se generan otros productos utiles
tales como el metano y el hidrégeno. Dado que estos productos tienen una pureza
elevada se pueden vender en el mercado libre. La tabla 6 resume las diversas fuentes de
ingresos, mientras que la figura 19 muestra la contribucion a los beneficios de la venta de

cada producto.

Tabla 6. Determinacion del Beneficio Bruto
PRODUCTOS Cantidad (Ton/afio) Precio(€/Ton) Beneficio (€/afio)

BENCENO 1.627E+05 1.037E+03 1.688E+08
TOLUENO 5.284E+04 8.702E+02 4 .598E+07
XILENO 1.184E+04 9.334E+02 1.105E+07
HIDROGENO 2.749E+04 3.951E+03 1.086E+08

PRODUCTO (MJ/afio) Precio (€/)) Beneficio (€/afio)
METANO 7.30E+09 2.45E-09 1.641E+07
Beneficio Bruto (€/afio) 3.508E+08 |

BENEFICIO BRUTO

HIDROGENO
31%

BENCENO
48%

XILENO METANO
3% 5%

Figura 19. Distribucion de los ingresos por ventas de cada producto.

La Tabla 7 recoge los resultados del calculo de los beneficios netos:

Tabla 7. Resumen de la determinacion de los Beneficios.

BENEFICIOS (€/afio) |
Ingresos 3.508E+08
Royalties = 0.015:Ingresos - 5.263E+06
Costes de Fabricacidn - 1.566E+08
Beneficio Bruto 1.889E+08
Impuestos =0.1-Ingresos - 3.508E+07
Beneficio Neto antes de las Tasas 1.538E+08
Tasas = 0.35- Beneficio Neto Antes de las Tasas - 5.385E+07
BENEFICIO NETO DESPUES DE LAS TASAS 1.000E+08
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4.5. INDICADORES ECONOMICOS.

También se realiza una estimacion de los beneficios después de tener en cuenta los
impuestos, para poder asi calcular el retorno de la inversiéon y el tiempo de recuperacién.

En la tabla 8 se muestran los principales indicadores econémicos.

Tabla 8. Principales Indicadores Econémicos.

INDICADOR ECONOMICO VALOR
Retorno de la Inversiéon: ROI (%) 12.5
Tiempo de Recuperacion de la Inversion(afios) 3.886
Valor Actual Neto: VAN ( €) -4.88E+09
Tasa Interna de Retorno: TIR (%) 0.485

Se observa que el ROI tiene un valor positivo y que la inversidn se recuperaria en
un periodo de 4 afios, por lo que en un primer andlisis el proceso resulta rentable. Sin
embargo, debemos tener en cuenta que estos indicadores no tienen en cuenta el valor
del dinero, por lo que se calcula el Valor Actual Neto y la Tasa Interna de Retorno. El VAN

tiene un valor negativo, lo que indica que el proceso no es rentable.

4.6. ANALISIS DE SENSIBILIDAD.

Al realizar los calculos de los indicadores econdmicos, se observa que el VAN da un
valor negativo. Esto quiere decir que no se va a poder recuperar la inversién y por tanto el
proyecto no es rentable. Con el objetivo de conseguir un proyecto viable, se realiza un
analisis de sensibilidad para poder determinar los valores de coste de materia prima,
precio de venta del benceno, coste de electricidad, etc. que hacen que el VAN=0. Los

valores éptimos de las variables a estudio se muestran en la tabla 9:

Tabla 9. Resultados del Analisis de Sensibilidad.

Variable Valor utilizado Valor que hace VAN=0
Coste de Etano (€/m°) 55.46 50
Precio de Benceno (€/Ton) 1181 1250
Precio de Electricidad (€/kwh) 0.05 0.02
Impuestos (t) (%) 35 28.6
Tasa de descuento (i) (%) 13.5 48.5
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5. GUIAS DEL PROFESOR.

Este trabajo es una guia para que este proceso sea desarrollado en la asignatura
de Disefio de Procesos Quimicos; por ello es importante realizar una serie de lineas
maestras para que el responsable de impartir dicha asignatura, sea capaz de transmitir a
los alumnos de forma eficiente y ordenada los objetivos, el alcance y la metodologia del
proyecto.

En primer lugar hay que realizar una busqueda bibliografica sobre la técnica de
fractura hidrdulica, para ponerse en antecedentes de la posibilidad y viabilidad de diseiar
un proceso que depende directamente de esta técnica de extraccion de gas. Uno de los
mas utiles es la pagina de Administracién de Informacion de Energia (EIA) del Gobierno de
Estados Unidos.

La busqueda de precios de las materias primas y los productos ha sido uno de los
principales problemas respecto a la busqueda de informacidén. Los precios del benceno,

tolueno y xileno se han encontrado en la siguiente pagina web: http://www.platts.com.

Otro de los problemas encontrados, ha sido la sintesis de procesos para hacer el estudio
de las diferentes alternativas de proceso.

Para resolver el balance de masa y calor se recomienda seguir el libro Biegler et
al., 1997, disponible para los alumnos en la biblioteca de la Universidad de Cantabria.

Por otro lado, es necesaria la busqueda de las propiedades fisicas de los
compuestos, las cuales se pueden encontrar en Reid et al., 1988. La resolucién del
balance de masa es engorroso y laborioso, pero sin gran dificultad. Para resolver estos
calculos, es necesario conocer las ecuaciones para cada equipo. El principal problema en
la resolucidn del balance de materia aparece en la corriente de recirculacidon. Lo mas
sencillo es establecer la corriente de recirculacion como si fuese otra corriente de
alimentacién al mezclador.

Para la realizacién del dimensionado de equipos y la estimacion de los costes se
recomienda la utilizacién del libro Biegler et al., 1997, citado anteriormente. En dicho
texto se explica el método de Guthrie, y se muestran las tablas necesarias para su

resolucién. Asi como las ecuaciones para la estimacién de costes.
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6. CONCLUSIONES.

e La sintesis de procesos de obtencién de BTX a partir de etano de esquisto muestra
multiples alternativas de proceso, que contemplan diversas operaciones y reacciones.
El mayor numero de alternativas esta relacionado con la recirculacién de alcanos al

reactor. La seleccién del diagrama de flujo se basa en datos previos bibliograficos.

e Usando una base de 100 gmol/s de alimentacién de gas etano de esquisto, se
obtienen los resultados de pureza y flujo mostrados en la Tabla 10. Asi mismo se
muestra en la tabla las necesidades energéticas requeridas por el proceso. Los
balances de masa y energia de nuestro proceso propuesto sugieren que la

produccién de compuestos aromaticos a partir de etano gas de esquisto es viable.

Tabla 10. Resumen de los resultados finales.

% PUREZA % PUREZA Cantidad Producida
OBTENIDA REQUERIDA (Ton/afio)
BENCENO 99.97 99.8 31594.14
TOLUENO 99.62 99.5 10258.75
XILENO 99.38 98 2298.5
METANO 88.24 80 42379.8
HIDROGENO 99 99 3162.7
Gas etano de partida (gmol/s) 100
Factor de escala de la planta 5.14
Calor necesario (kW) 19824
Enfriamiento necesario (kW) 16111.25
Consumo de energia (kW) 2259
Calor total requerido (kW) 3712.75

e La evaluacion econdmica del proceso da lugar a un valor del Valor Actual Neto
negativo. Una posible alternativa para disminuir los costes y conseguir que el VAN de

un valor positivo, puede ser realizar una integracién de calor.

e Se ha realizado un andlisis de sensibilidad (del indicador econémico VAN) con el
objetivo de mostrar los valores que diferentes parametros deben tener con el

objetivo de hacer que nuestra planta sea rentable.
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Uno de los objetivos de este Trabajo Fin de Grado, es que sirva para que los
alumnos de tercero de Grado de Ingenieria Quimica realicen el disefio conceptual
en la asignatura de Disefio de Procesos Quimicos. Aunque en este informe se
muestra el disefio de una manera resumida y simplificada, ha resultado laborioso y
en ocasiones el nivel de dificultad ha sido elevado. Por lo tanto, creo que aunque los
alumnos vayan a encontrar cierto nivel de dificultad, si realizan la sintesis del
proceso de manera correcta, son ordenados y rigurosos con el balance de materia,

pueden llegar a obtener buenos resultados.

Como trabajo posterior se sugiere el modelado del proceso en el simulador Aspen.
Asi como la integraciéon de calor, para poder hacer una comparativa de los

resultados obtenidos y analizar la rentabilidad del proceso.
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8. ANEXOS

8.1. DIAGRAMA DE FLUJO FINAL.
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8.2. TABLAS DE CORRIENTES POR SECCIONES.

Tabla 11. Requerimientos de energia I.

I. Proceso de Aromatizacion. UNIDADES | ENERGIA (kW)
COMPRESOR 1 2583.38
Compressor 1 Miser 1 Fiitiaca Raseisi Cooler 1 HORNO 38965.57
ENFRIADOR 1 -53497.48
Pidish] REACTOR 28931.44
= p.a.8.0 .
Tabla 12. Tabla de corrientes del proceso de aromatizacion.
Corrientes Ko V51 M14,1-4 W2 VE! Ha s
T (K) 289.00 413.36 413.40 413.38 973.00 973.00 300.00
P (kPa) 101.3 354.5 354.5 354.50 303.85 253.2 202.6
Flujo Total (gmol/s) 514 514 224.772 738.77 738.77 1149.08 1149.08
Fraccién de Vapor 1 1 1 1 1 1 0.95538
Componentes
Metano 0 0 0.0012 0.0004 0.0004 0.2386 0.2386
Etano 0.99 0.99 0.6061 0.8732 0.8732 0.1179 0.1179
Etileno 0.006 0.006 0.3926 0.1236 0.1236 0.0894 0.0894
Propano 0.004 0.004 1.29E-05 0.0028 0.0028 0.0194 0.0194
Propileno 0 0 4.52E-05 1.37E-05 1.37E-05 0.0088 0.0088
Benceno 0 0 0 0 0 0.0618 0.0618
Tolueno 0 0 0 0 0 0.0170 0.0170
p-Xileno 0 0 0 0 0 0.0033 0.0033
c9 0 0 0 0 0 0.0037 0.0037
Hidrégeno 0 0 4.32E-08 1.31E-08 1.31E-08 0.4401 0.4401
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Il. Separacion de C1-C3 y H2 de los compuestos aromaticos.

He,1-1 Compressor 2 Cooler 2 Compressor 3 Cooler3 Tabla 13. Requerimientos de energia Il.
He,1-2 UNIDADES Ii ENERGIA (kW
E He,1-4 D H7 @ Hs D Ho Qﬁ COMPRESOR 2 4377.4(3 )
us g COMPRESOR 3 4651.48
.§ ENFRIADOR 2 -3219.06
z ENFRIADOR 3 -2953.70
BOMBA 1 1.06
Ue2-1 O M7 CONDENSADOR PARCIAL 1 -5635.98
#6'2_4>g REHERVIDOR 1 4803.82
Tabla 14. Tabla de corrientes de la separacion de H2/C1-C3 de los compuestos aromaticos.
Corrientes He,1-1 He,1-2 He,1-3 He,1-4 He,2-1 He,2-2 He,2-3 He,2-4 H7 Hs M9 H1o H17
T (K) 297.50 | 191.96 |191.96 | 191.96 385.42 385.42 401.28 385.42 295.07 204.10 313.66 233.20 385.42
P (kPa) 151.9 1519 | 101.3 101.3 202.6 202.6 202.6 202.6 455.9 405.25 1823.4 | 1772.75 | 253.20
Flujo Total (gmol/s) | 1260.59 | 1260.59 | 210.10 | 1050.49 | 261.37 162.78 162.78 98.59 1050.49 | 1050.49 | 1050.49 | 1050.49 98.59
Fraccién de Vapor 1 0.833 0 1 0 0 1 0 1 1 1 1 0
Componentes
Metano 0.2187 | 0.2187 | 0.0094 | 0.2610 0 0 0 10 0.2610 0.2610 0.2610 0.2610 0
Etano 0.1292 | 0.1292 |0.1317| 0.1290 0 0 0 0 0.1290 0.1290 0.1290 0.1290 0
Etileno 0.0890 | 0.0890 |0.0462 | 0.0978 0 0 0 0 0.0978 0.0978 0.0978 0.0978 0
Propano 0.0625 | 0.0625 |0.2691| 0.0213 | 2.27E-05 | 2.27E-05 | 2.27E-05 | 2.27E-05 | 0.0213 0.0213 0.0213 0.0213 | 2.27E-05
Propileno 0.0231 | 0.0231 | 0.0905| 0.0097 | 4.28E-06 | 4.28E-06 | 4.28E-06 | 4.28E-06 | 0.0097 0.0097 0.0097 0.0097 | 4.28E-06
Benceno 0.0753 | 0.0753 |0.4527 | 6.76E-06 | 0.7201 0.7201 0.7201 0.7201 | 6.76E-06 | 6.76E-06 | 6.76E-06 | 6.76E-06 | 0.7201
Tolueno 0.0015 | 0.0015 |0.0088 0 0.1984 0.1984 0.1984 0.1984 0 0 0 0 0.1984
p-Xileno 0 0 0 0 0.0386 0.0386 0.0386 0.0386 0 0 0 0 0.0386
c9 0 0 0 0 0.0429 0.0429 0.0429 0.0429 0 0 0 0 0.0429
Hidrégeno 0.4007 | 0.4007 |0.0015| 0.4814 0 0 0 0 0.4814 0.4814 0.4814 0.4814 0
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lll. Separacion de CH, y H, de C,-Cs. Separacion de CH, y H; via PSA

H11,1-1 H13,1
Heater 1 T Tabla 15. Requerimientos de energia Ill.
' PSA UNIDADES I ENERGIA (kW)
o @Mz %‘ H13,2 CALENTADOR 1 3983.57
5 CONDENSADOR PARCIAL2 |  -3479.88
g REHERVIDOR 2 5625.69
=
_‘g
H11.2-4 Tabla 16.Separacién de CH, y H, de C2-C3.
Corrientes M11,11 H11,1-2 M11,1-3 H11,1-4 M11,211 M11,2-2 M11,2-3 M11,2-4 M11,2-4 M2 Mi131 Mi3,2
T (K) 152.90 | 139.80 | 139.80 | 139.80 | 255.96 | 255.96 272.81 | 255.96 | 255.96 | 313.00 | 313.00 | 313.00
P (kPa) 1722.1 | 1722.1 | 16715 | 1671.45 | 1772.75 | 1772.75 | 1772.75 | 1772.75 | 1772.75 | 1620.8 | 1570.15| 101.3
Flujo Total (gmol/s) | 1300.3 | 1300.3 | 520.48 | 779.81 | 940.97 | 670.29 670.29 | 270.68 | 270.68 | 779.81 | 467.95 | 311.12
Fraccion de Vapor 1.0 0.600 0 1 0 0 1 0 0 1 1 1
Componentes 0
Metano 0.5975 | 0.5975 | 0.9660 | 0.3515 |1.01E-04 | 1.01E-04 | 1.01E-04 | 1.01E-04 | 1.01E-04 | 0.3515 | 0.01 | 0.8824
Etano 1.14E-05 | 1.14E-05 | 2.84E-05 0 0.5005 | 0.5005 0.5005 | 0.5041 | 0.5005 0 0 0
Etileno 7.92E-04 | 7.92E-04 | 0.0020 |1.32E-05| 0.3794 | 0.3794 | 0.3794 | 0.3719 | 0.3794 |[1.32E-05 0 0
Propano 0 0 0 0 0.0825 | 0.0825 0.0825 | 0.0846 | 0.0825 0 0 0
Propileno 0 0 0 0 0.0375 | 0.0375 0.0375 | 0.0383 | 0.0375 0 0 0
Benceno 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Tolueno 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
p-Xileno 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
c9 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Hidrogeno 0.4017 | 0.4017 | 0.0318 | 0.6485 0 0 0 0 0 0.6485 | 0.99 | 0.1176
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IV. Separaciéon de C2 y C3.

k
Hia,1-1

Qk
Hi41-2

- >q >_® . Tabla 17. Requerimientos de Energia IV.
£ Hia1-3 oy Uss L6 UNIDADES IV ENERGIA (kW)
‘_3 ' CONDENSADOR PARCIAL 3 -4928.56
g REHERVIDOR 3 4588.29
§ CALENTADOR 2 4962.88
Mﬁ,z—l
Hia2-4
Tabla 18. Tabla de corrientes de la separacion de C2 y C3.
Corrientes Hia,1-1 Hia,1-2 Hia,1-3 His,1-4 Hia,2-1 Hia,2-2 Hi4,2-3 Hi4,2-4 Mis M6
T (K) 254.69 253.42 253.42 253.42 322.87 322.87 323.71 322.87 205.00 413.40
P (kPa) 17221 17221 1672.1 1672.10 | 1772.75 1772.75 1772.75 1772.75 405.10 354.45
Flujo Total (gmol/s) 507.16 507.16 268.99 238.17 412.56 380.05 380.05 32.51 238.17 238.17
Fraccion de Vapor 1 0.470 0 0 0 0 1 0 0.2667 1
Componentes
Metano 6.14E-05 6.14E-05 | 1.39E-05 | 1.15E-04 0 0 0 0 1.15E-04 1.15E-04
Etano 0.6355 0.6355 0.6932 0.5687 0.0004 0.0004 0.0004 0.0004 0.5687 0.5687
Etileno 0.3644 0.3644 0.3047 0.4311 0 0 0 0 0.4311 0.4311
Propano 2.48E-06 2.48E-06 | 4.14E-06 0 0.6871 0.6871 0.6871 0.6871 0 0
Propileno 1.46E-05 1.46E-05 | 2.37E-05 | 4.26E-06 0.3122 0.3122 0.3122 0.3122 4.26E-06 4.26E-06
Benceno 0 0 0 0 2.18E-04 | 2.18E-04 | 2.18E-04 | 2.18E-04 0 0
Tolueno 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
p-Xileno 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Cc9 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Hidrégeno 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
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V. Separacion de benceno de C;-Co,

Tabla 19. Requerimientos de energia V.

18,1-2 -
E - H18,1- 4 UNIDADES V ENERGIA (kW)
% CONDENSADOR 1 -6472.18
. = REHERVIDOR 4 7138.42
=
2 H18,2-3
Has2-2 ., H182-4
Tabla 20. Separacion de benceno.
Corrientes His,1-1 Hisg,1-2 Hisg,1-3 Hisg,1-4 H1s,2-1 His,2-2 H1s,2-3 Haisg,2-4
T(K) 377.57 377.53 377.53 377.53 428.23 428.23 438.55 428.23
P (kPa) 202.6 202.6 202.6 202.55 253.20 253.20 253.20 253.20
Flujo Total (gmol/s) 221.42 | 221.42 | 150.47 70.94 249.06 | 221.42 | 221.42 27.64
Fraccion de Vapor 1 0 0 0 0 0 1 0
Componentes
Metano 0 0 0 0 0 0 0 0
Etano 0 0 0 0 0 0 0 0
Etileno 0 0 0 0 0 0 0 0
Propano 0 0 0 0 0 0 0 0
Propileno 0 0 0 0 0 0 0 0
Benceno 0.9997 0.9997 0.9997 0.9997 0.0026 0.0026 0.0026 0.0026
Tolueno 0.0003 0.0003 0.0003 0.0003 0.7069 0.7069 0.7069 0.7069
p-Xileno 0 0 0 0 0.1376 0.1376 0.1376 0.1376
c9 0 0 0 0 0.1529 0.1529 0.1529 0.1529
Hidrégeno 0 0 0 0 0 0 0 0
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VI. Separacion de tolueno y xileno

H19,1-1 - .
H20,1-1 Tabla 21. Requerimientos de energia Vi y VII.
q19,1—2 UNIDADES ENERGIA (kW)
o0 Hio,1- 4 ) e T CONDENSER 2 -2331.09
Hig2-4 | 3 o E REBOILER 5 2584.95
- F & '*J 5 CONDENSER 3 -293.89
= = REBOILER 6 311.83
a H19,2-3 2 H20,2-3
H19,2—-1 H20,2-1
H19,2—4 > H20.2-4
Tabla 22. Tabla de corrientes de separacion de tolueno y xileno.
V1. SEPARACION DE TOLUENO VII. SEPARACION DE XILENO
Corrientes Hag,1-1 Hag,1-2 Hig13 | Mig14 | M1 | Higo2 | Higa3 | Higaa | Haoa-1 | Ha01-2 | Hao1-3 | Hao14 | H2o21 | H222 | H23 | K224
T (K) 410.02 409.92 | 409.92 | 409.92 | 462.01 | 462.01 | 466.14 | 462.01 | 439.24 | 439.36 | 439.36 | 439.36 | 477.05 | 477.05 | 477.06 | 477.05
P (kPa) 202.6 202.6 202.6 | 202.55|253.20| 253.20 | 253.20 | 253.20 | 202.6 | 202.6 | 202.6 | 202.55 | 253.20 | 253.20 | 253.20 | 253.20
Flujo Total (gmol/s) 74.28 74.28 54.68 | 19.60 | 82.32 | 74.28 | 74.28 | 8.05 8.68 8.68 4.86 3.82 12.90 | 8.68 8.68 4.23
Fraccion de Vapor 1 0 0 0 0 0 1 0 1.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 1.00 0.00
Componentes
Metano 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Etano 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Etileno 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Propano 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Propileno 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Benceno 0.0036 0.0036 | 0.0036 | 0.0036 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Tolueno 0.9962 0.9962 | 0.9962 | 0.9962 | 0.0024 | 0.0024 | 0.0024 | 0.0024 | 0.0051 | 0.0051 | 0.0051 | 0.0051 0.0 0.0 0.0 0.0
p-Xileno 0.0002 0.0002 | 0.0002 | 0.0002|0.4723 |0.4723 | 0.4723 | 0.4723 | 0.9938 | 0.9938 | 0.9938 | 0.9938 | 0.0009 | 0.0009 | 0.0009 | 0.0009
c9 0 0 0 0 0.5253 | 0.5253 | 0.5253 | 0.5253 [ 0.0011 | 0.0011 | 0.0011 | 0.0011 | 0.9991 | 0.9991 | 0.9991 | 0.9991
Hidrégeno 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0

42




8.3. ALGORITMO DE CALCULO DE DIMENSIONADO Y COSTE DE UNA COLUMNA
DE DESTILACION

STEP 1: TRAY NUMBER AND REFLUX RATIO
12.3

N = 7 T
(@pesme —1)3- (1 —B,)°

B 1.38
(e — 1)0'9 (1- ﬁi)o'l
Nr =y, -max;(N;) + (1 — ]/N) -min; (N;)

i

R=vyg" max;(R;) + (1 —yR) -min; (R;)

alk/hk,ﬁi — memo []
Y ¥y Set to 0.8

J

STEP 2: AVERAGE MOLECULAR WEIGHT

Average molecular weight = Z(xk -MWy)
k

X, — memo I

MW, — tabulated Reid et al.

J

STEP 3: VAPOR DENSITY OF STREAM
Molar Flowrate - MW - Vapor Fraction(g)
density .

(Volumetric flowrate of vapor), = (

@ — memo 1]
(Volumetric flowrate of vapor),
Yi(Volumetric flowrate of vapor),

(Volumetric Fraction); =

Stream Vapor density = Z weighted gas density = Z(Volumetric flowrate of vapor)y, - density,
k k

J

STEP 4: LIQUID DENSITY OF STREAM
Molar Flowrate - MW - (1 — Vapor Fraction)
density B

(Volumetric flowrale of liquid); = (

@ — memo I
(Volumetric flowrate of liquid),
Yi(Volumetric flowrate of liquid)

(Volumetric Fraction); =

Stream liquid density = Z weighted liquid density = Z(Volumetric flowrate of liquid); - density,
k k
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STEP 5: DIAMETER OF THE TOP HALF COLUMN
Vrop = Vapor molar flowrate = p - (1 + Reflux Ratio)
Lrop = Liquid molar flowrate = u, - Reflux Ratio
Up — memo 11
v rop = Vapor mass flowrate = Vygp - Average Molecular weight

L'TOP = Liquid mass flowrate = Lrpp - Average Molecular Weight
; 05
_ Liop (F’g)
t Vftop Pi
Cep — figurel
P, 05
Unf = Cop- (p—) (F1/5) > Ups (/)
g
V'rop
Areargp = 0.8 Uyp-z- o, (m?)

4. Areamp
Drop = ’f (m) = Dygp (M)

STEP 7: HEIGHT OF THE COLUMN
N = Number of stages in tray stack = Number total of stages — 2

ft
Tray Stack (N-1)*2ft (N-1)-2
Extra feed space (ft) 5
Disengagement Space(top&bottom) 10
Skirt Height 5
Total (L) Height of the column

STEP 6: DIAMETER OF THE BOTTOM HALF COLUMN
Veorrom = Vrop — Vapor Fraction - Feed Flowrate - scale — up factor
Leorrom = (,uD -Reflux Ratio + ,um) -scale — up factor
Up,® — memo 1]
ViBOTTOM = Vapor mass flowrate = Vgorron - Average Molecular weight

L'BOTTOM = Liquid mass flowrate = Lgorroy - Average Molecular Weight
; 0.5
F. = Lbottom . (p_g)
, = —lottom
v Vfbattam P
Csp — figure 1
p 05
Uns = Cop- (p_f) (Ft/5) > Uy (m/s)
g
Virop
Arelpotcom = 5T e Uns 2P, (m?)

4. A?’ea'rop
Dpottom = ’f (m) — Dygp (M)

STEP 8: COSTING CALCULATIONS: Guthrie’s Method

L L) d
BCyesser = Co ( CO;’,:MN) ( COSEMN) — table 5

L “ /D g
BCrray = Co ( T;,JR;Y) ( CC;’EMN) — table 5

MPF, yessets MFy qy — table 6
select material — table 7
MPF, ¢55e1 = Fy, - F, — table 8
MPF, oy, = F; + F; + F,, - table 9

present cost index
UF = , = 4935
base cost index

BMCvesseI:UF'BC'(MPF+MF_1)
BMCWay =UF -BC - (MPF+ MF —1)

BM Ccolumn = BM Cvessei! + BM Ct‘ray
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8.4. RESUMEN DE LOS RESULTADOS DEL DIMENSIONADO Y COSTE DE LOS EQUIPOS.

INTERCAMBIADORES DE CALOR AREA (m?) CANTIDAD BMC (€)
Calentador 1 53.73 x1 161814.27
Calentador 2 95.88 x1 242358.20
Rehervidor 1 1131.47 x1 1280481.21
Rehervidor 2 89.37 x1 225242.52
Rehervidor 3 81.16 x1 199828.65
Rehervidor 4 1117.63 x1 1196024.25
Rehervidor 5 117.35 x1 276385.43
Rehervidor 6 19.62 x1 86402.97
Enfriador 1 775.41 x1 943064.81
Condensador 1 183.63 x1 369753.55
Condensador 2 46.61 x1 5694.35
Condensador 3 4.64 x1 26841.33
SISTEMA DE REFRIGERACION Whb(W) Qc(W) CANTIDAD BMC (€)
Condensador Parcial 1 11282.96 13759.71 x1 21953015.82
Condensador Parcial 2 13603.90 13274.69 x1 37349750.36
Condensador Parcial 3 3850.44 7700.87 x1 6642606.08
Enfriador 2 6444.41 7859.04 x1 12812232.76
Enfriador 3 3910.06 5768.95 x1 7098370.30
COLUMNAS DE DESTILACION D(m) H(m) CANTIDAD BMC (€)
Columna 1 4.79 7.92 x1 640800.82
Columna 2 4.60 15.85 x1 1305062.71
Columna 3 3.39 20.73 x1 822981.40
Columna 4 2.62 25.60 x1 690259.97
Columna 5 1.60 29.87 x1 462176.87
Columna 6 0.63 32.92 x1 185187.47
EQUIPOS D(m) L(m) CANTIDAD BMC (€)
REACTOR 3.11 12.46 X2 712598.71
Flash Drum 1 10.83 0.92 x1 41432.20
Flash Drum 2 10.43 1.14 x1 71051.71
Flash Drum 3 14.17 0.89 x1 10870.47
TANQUES DE

ALMACENAMIENTO D(m) L(m) CANTIDAD BMC (€)
Benceno 28.82 23.63 x1 389138.29
Tolueno 20.10 16.49 x1 203563.60
Xileno 12.32 10.10 x1 84264.81
Pesados C9 13.77 11.29 x1 102976.39
Propano&Propileno 22.13 18.15 x1 241904.67
Catalizador 1.894332 1.554 x1 24598.69
COMPRESORES Whb(hp) CANTIDAD BMC (€)
Compresor 1 3461.74 x1 4596625.79
Compresor 2 5865.75 x1 6807412.92
Compresor 3 6232.99 x1 7133273.97
OTROS EQUIPOS Parametros CANTIDAD BMC (€)
Bomba AP=50.65 kPa F=0.041 m?/s x1 10516.54
Horno Q=39E6 W x1 391075.18
PSA V=49.56 m* x2 315455.97
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8.5. CALCULO DE LOS COSTES DEL PROCESO.

Costes de Capital = Capital Fijo + Costes de Puesta en Marcha + Capital de Trabajo
= 94’ . BMCTOTAL

BMCrora, = Z BMCEQUIPOS

Costes Onsite = 4 - BMC
Capital Fijo = 1.8 - Costes Onsite = 7.2 - BMC
Working capital = 0.15 - Costes de Capital = 1.41 - Costes de Capital
Costes de Fabricacion = Cmateria prima 1 Cservicios + Cmano obra + Cmantenimiento +
Csuministro T Cimpuestos y seguros
Cnantenimiento = 0.6 - Capital Fijo
Csuministro = 0.2 - Capital Fijo
Cimpuestos y seguros = 0.3 - Capital Fijo
Costes de Fabricacion = Cpgteria prima + Cservicios T Cmano obra + 1.1 - Capital Fijo
Salario Anual Operario ($) = 41600 - (1.03)%10~2003

Costes Totales de Mano de Obra = Directa + Indirecta + Beneficios + Mantenimiento

person - h ) 1day
- 5 processing step - 8h

C ; = Salario Anual Operario - x -
mano de obra Directa p day-processmg step

person - h

x - — graph in Peters and Timmerhaus, 2002
day - processing step

8.6. CALCULO DE LOS INDICADORES ECONOMICOS

Beneficio Neto Después de las Tasas

Retorno de la Inversiéon (ROI) = Coste de Capital

Coste de Capital

Tiempo de Recuperaciéon de la Inversiom = -
P p Beneficio Neto Antes de las Tasas + Depreciacion

NPV=—(Cl+CW)+[(R—X)+D,t]_[1—(1+i)—n] Cs + Cw

i (1+ 0"

donde:
C; = Capital Fijo, C,, = Capital de Trabajo

R = Beneficio Bruto, X = Costes de Fabricacién + Royalties + Impuestos
D = Depreciation per year
t = impuestos = 0.35
i = Tasa de retorno = 0.135
n = Vida util de la planta = 15
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8.7. REPRESENTACION GRAFICA DEL ANALISIS DE SENSIBILIDAD.

Para realizar el andlisis de sensibilidad, se dejan fijas todas las variables menos
una, que es la que se va a estudiar. En primer lugar, se analiza la variacién del VAN con
el coste de la materia prima. El coste de etano influye en el capital de trabajo, en los
costes de fabricacién y en la X del VAN. Representando el valor del coste frente al valor
del VAN obtenemos la grafica mostrada en la figura 21, donde se observa que el VAN

se hace positivo un coste de etano menor a 50 €/m3.

Coste de Etano Vs. VAN

2E+08
2E+08
1E+08
5E+07
0E+00
-5E+07
-1E+08

Coste de Etano (€/m?3)

-2E+08
-2E+08

VAN (€)
Figura 20. Variacion del VAN en funcion del coste de Etano.

Si realizamos un estudio de la variacién del VAN con el precio del benceno, en
la grafica representada en la figura 22 se observa que se obtienen valores positivos del VAN

para un precio de venta del benceno superior a 1250 €/ton.

Precio de Benceno Vs.VAN
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0E+00
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Figura 21. Variacién del VAN con el precio del Benceno.
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