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Resumen

En este trabajo se desarrolla la ingenieria basica de una planta de produccion de 140.000 toneladas anuales de
BTX (benceno, tolueno y xileno) empleando etanol como materia prima.

En primer lugar, se realiza una introduccion en la que se expone la situacion actual de los BTX y un breve
andlisis de mercado que servira de ayuda para fijar la produccion de la planta. A continuacion, se exponen los
principales métodos de produccion de BTX en la actualidad, ademas de otros métodos no convencionales. Entre
ellos, se explica con mas detalle la ruta de obtencion de BTX a partir de etanol, concretamente las caracteristicas
del reactor, en el que se emplea un catalizador de zeolita HZSM-5 dopada con galio, que permite obtener una
conversion de etanol del 96% y una selectividad a BTX del 73%.

Posteriormente, se presenta el diagrama de flujo de la instalacion, considerando varios sistemas alternativos de
separacion y justificando la eleccion de los equipos incluidos en el PFD definitivo. En cuanto a los célculos
realizados, cabe descatar que se han usado los softwares “Aspen Plus” y “Excel”. El primero ha permitido
resolver los balances de materia y energia de la planta, ademas de disefiar los equipos involucrados en el proceso.
Tras realizar estos calculos, se obtiene un rendimiento a productos del 70%, es decir, se producen 70 kg de BTX
por cada 100 kg de etanol alimentado a la planta.

Por otro lado, el “Excel” se ha empleado en la elaboracion del estudio economico, donde se estima, mediante
correlaciones, la inversion inicial requerida por la instalacion y se estudia la viabilidad econdmica del proyecto
a través del VAN (Valor Presente Neto). Para ello, se analiza como afecta a este indicador econémico la
variacion del precio de la materia prima y los productos obtenidos en la planta. Asi, se consigue realizar una
primera estimacion de la viabilidad econdmica de la instalacion, obteniendo un VAN de 41 millones de euros
para una vida util de la planta de 30 afios, considerando un precio de medio del etanol y los BTX.



viii



Abstract

This project develops the basic engineering of a BTX (benzene, toluene and xylene) production plant using
ethanol as raw material, with a capacity of 140,000 tons per year.

Firstly, current situation of BT Xs and a brief analysis of the market are presented, which will be helpful to fix
the production of the plant. After that, BTXs main production methods are explained, as well as other non-
conventional methods. Among them, the route which leads to obtain BTX from ethanol is explained in more
detail, these aromatic compounds are produced in a reactor with a gallium-doped HZSM-5 zeolite catalyst.
Thanks to this catalyst, is it possible to achieve a 96% ethanol conversion and a 73% BTX yield.

Then, the flowsheet of the installation is presented, considering several alternative separation systems and
justifying the election of the equipment included in the final PFD. Regarding the calculations, "Aspen Plus" and
"Excel" softwares have been employed. The first one leads to solve mass and energy balances and to design the
equipments involved in the process. A product yield of 70% is obtained, 100 kg of ethanol is required to produce
70 kg of BTX

On the other hand, "Excel” is used to study the process economics, where the initial investment required is
estimated through correlations and the project viability is studied through the NPV (Net Present Value). To this
end, the variation of this economic indicator in the price of the raw material and the products is analysed. Thus,
a first estimate of the project profitability is made, obtaining an NPV of 41 million euros for a useful life fof the
plant of 30 years, considering an average price of ethanol and BTX.
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1 INTRODUCCION

1.1 Objetivos y alcance

El objetivo de este proyecto es analizar la viabilidad técnico-econdémica de producir benceno, tolueno y xileno
(BTX) empleando como materia prima etanol/bioetanol, en lugar de combustibles fosiles como el petroleo.

El alcance del proyecto comprende:

- Un andlisis de los actuales métodos de produccion de aromaticos y el estudio del mercado de los
distintos compuestos que intervienen en la instalacion, ya sean materias primas o productos.

- La elaboracion de un diagrama de flujo (PFD) que represente el proceso descrito, quedando fuera del
alcance la realizacion del P&ID, y los conceptos relacionados con la instrumentacion y el control de la
planta.

- Laresolucion de los balances de materia y energia de las corrientes mencionadas en el PFD mediante
el software “Aspen plus”. No forma parte del alcance del proyecto la simulacion de los equipos
relacionados con la separacion de los isdémeros del xileno.

- El disefio de los equipos de la instalacion.

- El andlisis econdémico del proceso en el que se realiza una primera estimacion de la viabilidad del
proyecto.

1.2 Aplicaciones

Actualmente, los aromaticos son compuestos esenciales en la industria petroquimica, la gran mayoria se utiliza
como materia prima en la produccion de polimeros, por lo que son productos que forman parte de nuestras vidas.
Como ya se ha dicho, los mas demandados son los BTX (benceno, tolueno y xileno).

El benceno se emplea como materia prima en varios procesos petroquimos, se puede utilizar en la produccion
de cumeno, ciclohexano, anilina o lineal alquil benceno (LAB). Aunque se usa, principalmente, para obtener
poliestireno a partir de etilbenceno (Figura 1, Figura 2).

Otros (11%)

LAB (3%)
Etilbenceno (45%)

Anilina (10%)

Ciclohexano (11%)

Cumeno (20%)

Figura 1. Principales aplicaciones del benceno [1].
El poliestireno es un polimero que tiene numerosas aplicaciones en nuestra vida cotidiana [2]:

- Puede emplearse en la fabricacion de objetos como: carcasas de televisores, impresoras, interiores de
frigorificos, cajas de CDs, cajas de huevos...

- También se utiliza en la elaboracion de envases desechables de productos lacteos, aprovechando asi una
propiedad exclusiva de este polimero: su secabilidad.

- Enalgunos casos se utiliza como aislante térmico y actstico

- Ademas, se emplea en la elaboracion de indumentaria deportiva. Por ejemplo, gracias a que este



material es capaz de flotar en el agua se usa en la fabricacion de chalecos salvavidas y otros articulos
de deportes acuaticos. También tiene propiedades ligeras y amortuguadoras, por lo que es idéneo para
la fabricacion de cascos de ciclista 0 motorista.

Ethylene
Catalyst

Dehydrogenate o
. Polymerize Polystyrene

(PS)

-+.
Benzene Ethylbenzene Styrene

Figura 2. Produccion de poliestireno a partir de benceno [3].

En cuanto al xileno, es importante remarcar que este compuesto consta de tres isémeros: p-xileno, m-xileno, o-
xileno, que al igual que el benceno, se suelen emplear como productos intermedios en la industria petroquimica:
textil, pinturas, plasticos, productos farmaceuticos, explosivos. ..

El m-xileno se utiliza como materia prima para obtener acido isoftalico (base de resinas poliésteres insaturadas)
e isoftalonitrilo (fabricacion de fungicidas) [4, 5].

En cuanto al o-xileno, lo mas comtin es oxidarlo cataliticamente para producir anhidrido ftalico, que se emplea
en la fabricacion de PVC, fenolftaleina, resinas alquidicas... [4, 5]

Finalmente, el p-xileno se usa como materia prima para la produccion tereftalato de dimetilo (DMT) [9] y acido
tereftalico (PTA), que a su vez se utilizan para obtener plasticos industriales y poliésteres.

Concretamente, la mayor parte del p-xileno se destina a la produccion de acido tereftalico, que se emplea como
materia prima para obtener tereftalato de polietileno (PET), un material utilizado para la produccion del pléstico
de las botellas (Figura 3, Figura 4) [6]. Esta es, sin duda, la aplicacion mas importante del xileno, por eso la
produccion de p-xileno es bastante mas interesante que la de sus otros isdémeros. Ya que, aunque el precio por
tonelada de los isdbmeros meta y orto es mas elevado, su demanda en el mercado es inferior.

0 OH
7 OH
/ o] 0
//
+
Os [ | HO H,C—0
i - !
n
o7 o
pxylene Terephthalic Polyethylene
Acid terephthalate

(PETE)

Figura 3. Produccion de PET a partir de p-xileno.
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Disolventes y otros (10%)

Acido tereftélico (82%)

Anhidrido ftalico (8%)

Figura 4. Principales aplicaciones del xileno [1].

Por ultimo, el tolueno es el menos demandado en el mercado. Sin embargo, tiene multiples aplicaciones, las
principales son [7]:

- Se emplea como producto intermedio en la industria petroquimica para obtener otros compuestos
organicos, principalmente benceno y p-xileno.

- Se afiade al pool de gasolinas para incrementar el indice de octano (siempre que las restricciones lo
permitan).

- Seutiliza en la elaboracion de disolventes para pinturas, revestimientos, caucho y resinas.

1.3 Localizacion

La localizacion correcta de una planta industrial es tan importante para su buen éxito como la seleccion del
proceso. La elaboracion de un buen estudio para seleccionar la ubicacion de una planta suele ser muy costoso,
ya que hay que analizar cuidadosamente numerosos factores, no obstante realizarlo de forma inadecuada puede
suponer grandes pérdidas en el futuro. A continuacion se discuten algunos factores interesantes a considerar,
aunque la seleccion de una ubicacion exacta queda fuera del alcance de este proyecto.

Un factor fundamental en la seleccion de la localizacion de una planta es el abastecimiento de la materia prima,
en este caso bioetanol. Por tanto, resultaria interesante construir la planta cerca de una fabrica de bioetanol ya
existente (ya sea de primera o de segunda generacion), ya que la necesidad de transportar la materia prima
encarece los costes de operacion. En la Figura 5 se representan las plantas de produccion de bioetanol existentes
en Europa en 2017. Una opcion interesante seria ubicar la planta cerca de alguno de los puntos sefialados en el
mapa, ya sea dentro o fuera de Espafia. Como se puede observar, en la zona del norte de Francia y Bégica existen
numerosas plantas de produccion de bioetanol.



Figura 5. Plantas de produccion de bioetanol en Europa 2017 [8].

Por otro lado, también se puede considerar la facilidad de exportacion de los productos obtenidos (hidrocarburos
aromaticos) en la eleccion de su ubicacion. Como se explica en apartados posteriores de este documento, una
opcion interesante seria exportar los hidrocarburos obtenidos a una refineria, donde se llevaria a cabo el
tratamiento y la separacion de estos productos. En este caso, convendria que la planta estuviera situada cerca de
una refineria para abaratar el transporte. En la Figura 6 se muestran las refinerias existentes en Europa en 2017,

los puntos rojos representan instalaciones que se encuentran en operacion, mientras los grises hacen referencia
a aquellas que estan paradas.
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Figura 6. Mapa de refinerias en Europa 2017 [9].

Otro factor a considerar es la disponibilidad de utilities, especialmente agua, ya que es imprescindible en
cualquier industria de procesos. Es necesario estudiar tanto la cantidad como la calidad de la fuente de
abastecimiento de agua a lo largo de la vida util de la instalacion. Esta fuente puede ser:
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- Pozos (aguas subterraneas), en cuyo caso es importante asegurar el abastecimiento futuro.

- Lagos o rios, teniendo en cuenta que las condiciones de estas aguas se ven muy afectadas por las
variaciones del clima en las estaciones.

- El mar, en este caso no habra problemas de cantidad, pero es imprescindible constar con un equipo de
desalacion.

Por lo tanto, la planta podria ubicarse, por ejemplo, cerca de la costa con el proposito de garantizar el
abastecimiento de agua.

Ademas del agua, también se debe garantizar el suministro de gas natural a la planta, puesto que es necesario
para calentar alguna corriente del proceso que requiera una temperatura muy elevada y en la produccion de vapor
y energia eléctrica. Por tanto, es conveniente seleccionar una ubicacion con disponibilidad de lineas de tuberia
de gas natural.

Otro factor a tener en cuenta es el clima de la localizacion elegida, deben estudiarse los datos climatologicos de
afios anteriores, prestando especial atencion a condiciones severas como huracanes, terremotos o inundaciones.
Ademas, los climas extremadamente frios estorban la operacion de una planta y requiere caracteristicas
especiales en su construccion para proteger los equipos contra la congelacion, por lo que los costes de inversion
se ven encarecidos. De modo que, si es posible, resultaria mas econdmico construir la planta en un lugar de
clima célido (por ejemplo Espafia), y evitar las ubicaciones con temperaturas muy bajas (por ejemplo Noruega).

En resumen, se puede decir que una buena opcion construir la planta en paises del sur de Europa como Espafia,
Francia o Italia, concretamente en lugares lo mas cercanos posibles a plantas de bioetanol y refinerias.

1.4 Mercado y produccion

1.41 Mercado de etanol

Es importante estudiar la situacion en la que se encuentra el mercado de etanol en la actualidad, ya que si no
hubiera disponibilidad de esta materia prima no tendria sentido la construccion de una planta industrial de este
tipo.

La Figura 7 y la Figura 8 muestran como ha evolucionado la produccion mundial de etanol entre los afios 2007
y 2017. Como se puede observar, ambas graficas tienen una tendencia ascendente, ya que en 2017 se produjeron
unas 80 millones de toneladas de etanol en todo el mundo, mas del doble del etanol producido 10 afios antes.
Ademas, se prevee que esta tendencia ascendente se mantenga durante los proximos afios [10].

Tal y como se puede observar en la Figura 7 los mayores productores de etanol a nivel mundial son Estados
Unidos y Brasil, que en 2017 aportaron al mercado el 58% y el 26% del etanol producido en todo el mundo,
mientras que en toda Europa se produjo poco mas 5%.
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Figura 8. Produccion de etanol en Europa 2007 — 2017 [10].

1.4.2 Mercado de BTX

Durante los ultimos afios, la demanda de estos compuestos ha ido creciendo. En 2012 la produccion mundial de
BTX fue de 95 millones de toneladas, mientras que en 2016 la produccion de benceno y p-xileno ascendio a casi
115 millones de toneladas [1, 11].

En la Figura 9 y la Figura 10 se muestra como, a nivel mundial, la produccion de benceno y p-xileno se ha visto
incrementada en un 3-4% anual. Este crecimiento se debe al aumento en la demanda de poliestireno y PET, ya
que la mayor parte del benceno y el p-xileno se emplea en la produccion de estos dos compuestos. En los
proximos afios se espera que las crecientes aplicaciones del p-xileno y el benceno continien impulsando el
crecimiento del mercado [12].
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Figura 9. Produccion global de benceno 2016 —2019 [11].
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Figura 10. Produccion global de p-xileno 2016 — 2019 [11].

Se estima que los beneficios monetarios ofrecidos por los paises asidticos en desarrollo (especialmente China)
tendran un crecimiento positivo en la industria. En la Figura 11 se puede observar como el incremento en la
demanda de benceno en China es muy superior al incremento del 3-4% existente a nivel mundial. Por tanto, se
puede decir que este crecimiento futuro de los BTX se encuentra estrechamente ligado a al crecimiento de los
paises asiaticos, especialmente China [1, 11].
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Figura 11. Demanda de benceno en China 2005 — 2025 [13].

1.4.3 Produccion

Para fijar la produccion de la planta se han tenido en cuenta tres factores:
- Laproduccion de etanol en Europa en 2017 fue de 4,24 millones de toneladas.

- En 2019, la produccién europea de benceno y p-xileno fue de aproximadamente 12 y 2,5 millones de
toneladas, respectivamente.

- La produccion de plantas de benceno y xileno ya existentes: CEPSA cuenta con una planta cuya
capacidad de produccion es de 286.000 toneladas al afio de benceno, mientras que la produccion de su
nueva planta de p-xileno se encuentra en torno a las 95.000 toneladas anuales [14, 15, 16]. Por otro lado,
la planta de REPSOL ubicada en Tarragona tiene una produccion algo menor: 290.000 y 38.000
toneladas anuales de benceno y xileno, respectivamente [17].

Considerando estos datos, se ha decidido establecer una produccion similar a la de la nueva planta de Huelva,
95.000 toneladas anuales de xileno, con lo que se obtienen 3.656 toneladas de benceno y 42.048 toneladas de
tolueno. Para obtener estos resultados, es necesario alimentar a la instalaciéon 200.000 toneladas de etanol
aproximadamente, lo que supone casi un 5% de la produccion europea de etanol.

A pesar de que la resolucion de los balances y el disefio de los equipos se realizara en base a estos datos de
produccion, se llevaran a cabo mas simulaciones alimentando distintas cantidades de etanol a la planta, con el
proposito de estudiar la variacion provocada en la produccion de BTX.
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2 RUTAS DE PRODUCCION DE AROMATICOS

La mayor parte de los BTX producidos a nivel mundial provienen de las refinerias (reformado catalitico y
craqueo con vapor de las naftas), y en menor medida del coquizado del carbon tipo hulla. Es decir, existe una
dependencia global de los combustibles fosiles (ya sea crudo o carbon) como materia prima para la produccion
de BTX. Sin embargo, su continua utilizacion esta asociada a serios problemas medioambientales, y no se puede
garantizar su disponibilidad a corto plazo [18].

Esto ha provocado la busqueda de alternativas renovables para la produccion de BTX, entre ellas destaca la
obtencion de aromaticos a partir de bioetanol. El bioetanol se puede obtener a través de la biomasa, ya sea de
primera o de segunda generacion. Esta seria una fuente de energia renovable, cuya combustion no supone un
aumento de CO; en la atmosfera [19].

A continuacion se explican con detalle distintas alternativas para la produccion de BTX, ya sean métodos
empleados actualmente o alternativas que se encuentran en desarrollo.

2.1 Rutas convencionales

211 BTX por coquizado de carbon tipo hulla [20]

El aceite ligero del gas de hornos de coque era la principal fuente de BTX en Estados Unidos durante los afios
60. Sin embargo, este proceso es considerado una fuente marginal en la industria reciente, ya que actualmente
la mayor parte de los BTX se produce en las refinerias.

El aceite ligero se obtiene del gas de los hornos de coque lavando los gases con un aceite que consiste en la
fraccion de petroleo con puntos de ebullcion entre 285 y 350°C. Este lavado se realiza en contracorriente, en dos
0 mas columnas en serie, con el objetivo de alcanzar la méaxima dilucion del aceite ligero del gas de los hornos
en el aceite pajizo.

El aceite con BTX que sale por la ultima torre se bombea y se calienta hasta llegar a una columna de destilacion.
Por la parte inferior de la columna se introduce vapor, que asciende realizando una destilacion por arrastre que
se lleva el aceite ligero con los aromaticos. Los vapores de aceite ligero se separan del agua, se condensan y se
llevan a un tanque.

En la Figura 12 se muestra el proceso de extraccion de aceite ligero descrito anteriormente.
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Figura 12. Proceso de extraccion del aceite ligero [20].

Una vez se tiene el aceite ligero, es necesario realizar la separacion de sus componentes (Figura 13). Esto se
hace por destilacion y con lavado con acido sulfurico.



El aceite ligero se separa en tres fracciones: cabeza, benceno crudo y benceno-tolueno-xileno. Esta titima se lava
con acido y luego se vuelve a destilar para conseguir productos comerciales.
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Figura 13. Proceso de separacion del aceite ligero [20].

La composicion del aceite ligero depende de la calidad de la hulla y de la temperatura de coquificacion, cuando

esta temperatura es elevada (es lo mas comuin), el aceite ligero contiene poca o ninguna parafina, de lo contrario,
el aceite podria contener hasta un 7% en volumen de parafinas.

Si se usa aceite ligero de hornos de coque, la composicion tipica es la mostrada en la Tabla 1.

Tabla 1. Composicion del aceite ligero de hornos de coque [5]

Fraccion % Volumen
Productos de cabeza 3
Benceno 65
Tolueno 14
Xileno y cumeno 12
Compuestos pesados 6

El principal inconveniente de este proceso es que no tiene un rendimiento muy elevado, ya que se necesitan 80
kg de hulla para obtener un litro de aceite ligero. EI componente principal que se produce es el benceno, y ain
asi, el rendimiento obtenido es de 8,125 litros de benceno por tonelada de hulla.
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21.2 BTX por reformado catalitico [13, 21]

El reformado catalitico es uno de los principales y mas antiguos procesos cataliticos presentes en las refinerias.
Persigue dos objetivos claros: la mejora del niimero de octano en la gasolina y la produccion de hidrégeno para
uso interno en la refineria. Sin embargo, las limitaciones del contenido en aromaticos en las gasolinas para la
automocion y el incremento en la demanda de BTX ha provocado que las unidades de reformado catalitico
operen para maximizar la produccion de BTX e hidrogeno.

En la Figura 14 se muestra un esquema general del proceso de produccion de aromaticos a partir de las naftas
del petréleo mediante el reformado catalitico.
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Figura 14. Proceso de produccion de BTX por reformado catalitico [22].

En primer lugar, las naftas obtenidas tras la destilacion del crudo se se introducen en una unidad de
hidrotatamiento, donde se eliminan los sulfuros y los nitrogenos, la carga alimentada al reformado catalitico
requiere un bajo contenido en azufre (20 — 30 ppm).

En la unidad de reformado los destilados ligeros se tratan en presencia de un catalizador de metal noble soportado
en alimina/zeolita a temperaturas elevadas (500°C) y altas presiones parciales de hidrogeno (4 — 35 bar). En el
reactor se dan un conjunto de reacciones que provocan la transformacion de n-parafinas en compuestos
aromaticos e i-parafinas, asi como a la produccion de hidrogeno. Aunque también se produce cierto craqueo y
una importante produccion de coque (desactivacion del catalizador) que marcan tanto la operacion como el
disefio de la unidad.

A lo largo del tiempo, se han patentado numerosas tecnologias de este proceso, con el objetivo de maximizar la
produccion de aromaticos variando las condiciones de operacion de los reactores e investigando nuevos
catalizadores. A continuacion se mencionan algunos ejemplos de tecnologias licenciadas:

- Platforming (UOP).

- Catalytic reforming (Institut Frangais du Petrole).
- Magnaforming (Engelhard Industries).

- Powerforming (Exxon Research & Engineering).
- Rhenifroming (Chevron Research Co.).

- Ultraforming (Standard Oil of Indiana).

El efluente obtenido en el reformado catalitico suele contener un 80 — 90 % en peso de aromaticos, mientras que
el resto de la fraccion son compuestos no deseados como parafinas, olefinas o naftenos. Por tanto, es necesario
extraer estos aromaticos de la mezcla de hidrocarburos para después llevar a cabo su separacion por
fraccionamiento en secuencia directa y obtener benceno, tolueno y xileno por separado (Figura 14).



Para realizar la extraccion de los compuestos aromaticos se emplean solventes liquidos, existiendo tres tipos
basicos de sistemas de extraccion con solventes:

- Destilacion azeotrdpica. Se utiliza un solvente con bajo punto de ebullicion y afinidad con los
compuestos no aromaticos. El solvente es destilado y extraido por la parte superior de la columna junto
con el refinado (no aromaticos).

- Destilacion extractiva. Se emplea un solvente con alto punto de ebullicion y afinidad con los aromaticos.
De modo que los no aromaticos son destilados por cabeza, mientras que el fondo estara constituido por
el solvente y los aromaticos.

- Extraccion liquido-liquido. Se utiliza un solvente que presente alta solubilidad con los compuestos
aromaticos. De este modo, una columna de lixiviacion permite separar los no aromaticos de los
aromaticos y el solvente.

En general, las extracciones liquido-liquido presentan mayores costes de inversion y operacion, pero producen
un mayor rendimiento en la extraccion de BT X y es el método mas popular en la actualidad. Concretamente, la
tecnologia mas empleada en esta extraccion es el proceso sulfolane, licenciado por la UOP (Figura 15).

Este proceso recibe este nombre debido a que el sulfolano es el disolvente empleado en el extractor, como se ha
dicho anteriormente, en este equipo el sulfolano capta los aromaticos y los no aromaticos mas ligeros.

A continuacion, el efluente del extractor se hace pasar por dos columnas, en la primera (stripper) se eliminan los
no aromaticos ligeros, que se vuelven a introducir en el extractor para evitar que los no aromaricos pesados pasen
al stripper. En la segunda torre (recovery) se recupera el sulfolano con el objetivo de recircularlo y volver a
utilizarlo en el extractor.

Después, los aromaticos se tratan en unas torres de arcilla para eliminar las olefinas mediante un lavado 4cido,
estas reaccionan con la arcilla en fase liquida formando compuestos pesados que se eliminaran en el posterior
fraccionamiento.
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Figura 15. Proceso sulfolane [6].
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Una vez eliminados los hidrocarburos no deseados, el benceno, tolueno y xileno se separan por destilacion en
secuencia directa con facilidad. Sin embargo, el proceso de separacion de los distintos isdmeros del xileno es
mucho mas costoso, debido a su similitud en los puntos de ebullicion.

Nuevamente, existen diversas tecnologias para llevar a cabo esta separacion, aunque debido a la elevada
demanda actual de p-xileno, el proceso Parex-Sorbex licenciado por la UOP (Figura 16) es el método mas
utilizado, ya que permite operar en continuo y logra conseguir una pureza superior al 99,5%p/p. En estos
procesos se emplea un lecho sélido basado en zeolitas. De modo que el adsorbente deja pasar tnicamente el p-
xileno, mientras que el desorbente es un compuesto capaz de lavar el lecho y extraer el p-xileno.
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Figura 16. Unidad Parex-Sorbex [13].

21.3 BTX por craqueo con vapor o steam cracking [23]

El craqueo con vapor o steam cracking es un proceso que consiste en la rotura de cadenas de hidrocarburos y/o
su deshidrogenacion sin presencia de catalizador.

La alimentacion de este tipo de plantas puede ser etano, propano, naftas o incluso petroliferos mas pesados en
funcion de los productos deseados. Si por ejemplo, se quiere obtener una elevada selectividad a etileno o
propileno, es conveniente que la alimentacion a esta unidad sea etano o propano, respectivamente. Si por el
contrario, se desea maximizar la sectividad a aromaticos, como en este caso, €S necesario recurrir a
alimentaciones mas pesadas, como las naftas (corte del crudo de 90 a 180°C). En la Tabla 2 aparecen los
rendimientos tipicos obtenidos en el reactor de estas plantas en funcién de los compuestos empleados como
alimentacion. Como se puede observar, en el mejor de los casos se puede alcanzar un rendimiento a aromaticos
en torno al 15%. Cabe destacar que hay mas parametros que afectan a la conversion y la selectividad como el
tiempo de residencia en el reactor y la temperatura y presion de operacion.



Tabla 2. Distribucion de productos a la salida del reactor en funcion de la alimentacion [23].

Light Light
Property C,Hgy CsHg n-CyH,, naphtha AGO HVGO
boiling range, C 35-150 185-335 360-540
steam/HC, wt/wt 0.30 0.30 0.40 0.50 0.75 0.75
vields, wt%
H. 3.93 1.56 1.17 1.00 0.63 0.65
CH, 3.82 2530 21.70 18.00 11.20 12.60
C,Hs 0.43 0.64 0.78 0.95 0.47 0.33
C,H, 53.00 39.04 39.20 34.30 26.50 29.00
C,Hg 35.00 3.94 3.02 3.80 3.40 3.70
CsH, 0.06 0.53 1.15 1.02 0.80 0.95
CsHg 0.89 11.34 15.34 14.10 13.40 13.10
CsHg 0.17 5.00 0.16 0.35 0.25 0.24
C,Hg 1.19 4.50 4.08 4.45 5.00 5.00
C4Hg 0.18 0.80 1.69 3.70 3.70 3.40
CsHyp 0.22  0.09 4.00 0.20 0.10 0.07
Cs 0.27 1.61 1.38 2.10 2.75 1.90
Ce—Cs 0.39 0.31 1.45 0.80 1.20 1.40
benzene 0.37 2.74 2.48 6.40 6.90 7.30
toluene 0.08 0.67 0.52 2.30 3.20 3.65
xylene + ethylbenzene 0.00 0.09 0.20 0.21 1.30 1.10
styrene 0.00 0.51 0.23 0.75 0.79 0.65
Co—205C 0.00 0.93 0.87 1.40 2.96 2.90
fuel oil 0.00 0.40 0.58 4.17 15.45 12.06
Total 100.00 100.00 100.00 100.00 100.00 100.00

En la Figura 17 se muestra un diagrama de bloques simplificado de una planta tipica de craqueo con vapor,
aunque este diagrama variara en funcion de los objetivos de cada planta.

La alimentacion a la planta se mezcla con vapor de media presion con el proposito de evitar la formacion de
coque en el interior del reactor y durante el precalentamiento previo. Antes de ser introducida en el reactor, es
necesario precalentar esta corriente hasta 500-680°C de forma rapida para evitar su degradacion.

A continuacion, la corriente se alimenta al reactor, un horno tubular especial llamado cracker que opera a altas
temperaturas (750-875°C) con bajos tiempos de residencia (0,1-0,5 s). En el interior de los tubos del horno se
producen las principales reacciones, que son fuertemente endortémicas, por lo que el control de la temperatura
en este equipo es de vital importancia. El aporte de calor se realiza a través de los quemadores del horno.

La corriente de salida del horno se hace pasar por una o dos etapas de intercambio de calor para recuperar su
calor sensible y se alimenta a una columna fraccionadora para separar la corriente mas pesada, ésta contiene,
entre otras cosas, benceno, tolueno y xileno. Sin embargo, aunque estos compuestos pueden separarse para su
posterior venta, en muchos casos no se lleva a cabo su separacion, si no que la corriente se introduce directamente
en el pool de gasolinas. El destino de esta corriente dependera de los obejtivos de produccion de la planta.

Posteriormente, es necesario eliminar los gases acidos como el H»S o el CO, mediante un lavado con sosa u
otras técnicas como absorcion con aminas. Una vez eliminados los contaminantes, se procede a la separacion de
los compuestos mas ligeros mediante varias etapas, comenzando por el componente con menor punto de
ebullicion, el metano. Posteriormente se separan lo hidrocarburos C2, C3 y C4, por ese orden. El destino de
cada uno de estos compuestos depende de los objetivos de produccion de la planta. Habitualmente este tipo de
unidades tiene como propdsito obtener como producto las olefinas ligeras para su posterior comercializacion,
mientras que las parafinas y los hidrocarburos C5+ suelen ser recirculados al reactor.
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Figura 17. Diagrama de bloques craqueo con vapor [23].
2.2 Rutas no convencionales

Ademas de los métodos explicados anteriormente, existen otras rutas no convencionales para obtener BTX. Este
proyecto tiene como objetivo estudiar la viabilidad técnica y economica de una de estas rutas alternativas, que
consiste en producir estos compuestos aromaticos empleando etanol como materia. A continuacion se explican
algunos detalles de este proceso: reacciones que se dan, subproductos obtenidos, catalizadores investigados y
condiciones en las que deben darse estas reacciones. Ademas, se expone una breve descripcion de otras rutas
alternativas.

2.21 BTXa partir de etanol

En la Figura 18 se muestra un esquema con las distintas reacciones que tienen lugar en el interior del reactor
empleando catalizadores compuestos por zeolitas, dopadas con un metal u otro en funcion del producto deseado,
esto se explicara con mas detalle en el siguiente apartado [18].
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Figura 18. Esquema de reaccion [18].

A bajas temperaturas (por debajo de 400 °C) tan solo se da la reaccion de formacion de dietiléter (DEE) por
deshidratacion de etanol. Sin embargo, una temperatura de reaccion mas alta (400°C) favorece la formacion de
etileno, ya sea por medio de la deshidratacion de etanol o DEE. Ademas, el DEE también puede reaccionar para
dar olefinas C4 (butenos).

Posteriormente, el etileno y los butenos reaccionan para dar parafinas, olefinas y BTX mediante reacciones de
oligomerizacion, aromatizacion, transferencia de hidroégeno y craqueo.

Por ultimo, hay que tener en cuenta que, si las condiciones de operacion no son favorables, pueden darse
reacciones de carbonizacion no deseadas. Estas provocan deposicion de coque en el catalizador, lo que favorece
su desactivacion.



2.211 Catalizador

De acuerdo con el estudio realizado por Inaba et al. [18] los catalizadores que mejor conversion y selectividad
presentan son las zeolitas HZSM-5 dopadas con metales. En la Tabla 3 se recogen los catalizadores analizados
por estos autores junto a la conversion y la selectividad a BTX alcanzada por cada uno de ellos.

En esta ocasion se ha decidido emplear como catalizador la zeolita HZSM-5 (29) dopada con galio (siendo el
nimero entre paréntesis la relacion Si/Al,) (Tabla 4). Esto se debe a que el galio es el metal que mejores
resultados presenta en lo referido a selectividad a BTX con diferencia (por encima del 70%), y ademas la
conversion obtenida se encuentra en la media del resto de metales analizados [19, 24].

En el caso de que los productos deseados no sean los BTX, la zeolita se puede dopar con otros metales. Por
ejemplo, si se utiliza cromo, hierro o niquel se puede lograr alta selectividad a olefinas C3+ y parafinas. Si, por
el contrario, se pretende producir etileno, con el magnesio se consiguen buenos resultados [18, 19].

Tabla 3. Conversion y selectividad obtenida empleando zeolitas dopadas con distintos metales [18].

Metal con el que se dopa la zeolita| Conversion (% etanol) Selectividad a BTX (% carbono)
Mg 36,90 0,00
Cr 93,85 41,59
Fe 96,96 51,15
Co 94,82 10,20
Ni 95,56 38,75
Cu 90,06 4,53
Ga 93,39 73,58
Ru 91,48 55,35
Rh 94,04 55,16
Pd 92,89 60,83
Ag 97,09 32,68
Re 98,58 23,30

Ir 91,5 57,36
Pt 98,45 50,74
Au 92,88 56,84
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Tabla 4. Actividad catalitica a 400 °C sobre 0,2 g de catalizador de zeolita H-ZSM-5 dopada con Ga
(SV/AL=29) [18].

Conversion (% etanol)
93,39
Selectividad (% carbono)
DEE 3,86
Etileno 478
Olefinas C3+ 10,79
Parafinas 6,98
Benceno 2,52
Tolueno 24,49
Xileno 46,57
BTX 73,58

Otro parametro de importancia es la acidez del catalizador. Las propiedades 4cidas de la zeolita se modifican
con la ratio Si/Al,, una disminucién de esta relacion supone un aumento de la acidez.

Las zeolitas con mayor acidez son mas selectivas a la formacion de grandes hidrocarburos, mientras que las que
tienen baja acidez favorecen la formacion de etileno. Sin embargo, Guisnet et al demostraron que cuanto mayor
es la acidez del catalizador, mas susceptible es éste a desactivarse por deposicion de coque [25, 26].

Enla Figura 19 se puede observar el efecto que tiene la acidez de la zeolita sobre la distribucion de hidrocarburos
a la salida del reactor. Madeira et al. realizaron un estudio empleando catalizadores con distinta acidez, y
comprobaron que, un aumento en la ratio Si/Al, (menor acidez) provoca un incremento en la selectividad a
hidrocarburos mas ligeros [27].
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Figura 19. Efecto de la acidez de la zeolita HZSM-5 sobre la distribucion de hidrocarburos. Condiciones de
reaccion: 350 °C, 30 bar y 15 h' [27].



Otro aspecto de vital importancia en la eleccion del catalizador es la deposicion de coque y la desactivacion.
Generalmente, una elevada selectividad a BTX provoca que la formacion de coque también sea elevada. Sin
embargo, con la zeolita HZSM-5 (29) se obtienen cantidades moderadas de coque [18].

Existe relacion entre la selectividad a BTX y la cantidad de coque depositado en el catalizador. En la Figura 20
se muestra la disminucion de la selectividad a BTX (diferencia de la selectividad entre 50 y 450 minutos después
de comenzar la reaccion) frente a la pérdida de peso del catalizador tras 450 minutos medida por
termogravimetria.

Cabe destacar que aunque la selectividad cae a medida que pasa el tiempo la conversion de etanol se mantiene
practicamente constante (aumenta la selectividad a etileno) [18].

La pérdida de selectividad con el tiempo depende del metal empleado. En algunos metales, como el rodio y el
platino, la deposicion de coque es bastante significativa, aunque la pérdida de selectividad no es muy elevada.
Por otro lado, la plata muestra una gran pérdida de selectividad, siendo la deposicion de coque pequefia en
comparacion con la zeolita sin dopar. Es importante tener en cuenta que estos metales tienen un elevado coste
(especialmente el platino y el rodio), por lo que su utilizacidén puede afectar de forma considerable a la economia
del proceso.

En cuanto al galio, a pesar de ser el metal que mejor selectividad muestra hacia los BTX, cabe destacar que la
desactivacion es mas severa que usando la zeolita original, ya que la pérdida de selectividad es mayor. Este
factor debera ser estudiado rigurosamente en el futuro, sera de vital importancia en el disefio del reactor, ya que
si la desactivacion del catalizador es severa puede que sea mas rentable emplear un reactor de lecho movil en
lugar de un lecho fijo. También es posible que, tras realizar este estudio, se deduzca que es mas conveniente
dopar la zeolita con otro metal que presente una desactivacion mas lenta, aunque esto suponga obtener peores
resultados en la selectividad a BTX.
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Figura 20. Disminucion de la selectividad a BTX (%) frente a la masa de catalizador perdida (%) tras 450
minutos de reaccion a 400 °C y con 0,2 g de catalizador.
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2.21.2 Condiciones de operacion [19]

Ademaés de seleccionar adecuadamente el catalizador, es necesario fijar correctamente las condiciones de
operacion para obtener la distribucion de productos deseada a la salida del reactor.

Como se puede observar en la Figura 18, la temperatura es un parametro de gran influencia sobre las reacciones,
ya que si la temperatura es inferior a 400 °C la reaccion predominante es la formacion de DEE por deshidratacion
de etanol, mientras que la produccion de BTX es escasa.

La selectividad a BTX se ve incrementada conforme aumenta la temperatura, siendo el rango optimo de
operacion 300-450 °C (aproximadamente 400 °C). Por encima de 400 °C cobran importancia las reacciones de
coquizacion, que favorecen la desactivacion del catalizador.

Otro parametro que merece la pena analizar es la velocidad espacial (SV). Aumentar la velocidad espacial
provoca una disminucion de la conversion, ya que supone procesar mas caudal de alimentacion con el mismo
volumen de reactor. Ademas, las reacciones de formacién de BTX se suprimen, por lo que la produccién de
etileno se ve favorecida.

Es importante tener presente que todos datos mencionados anteriormente consideran que la alimentacion al
reactor es etanol, no bioetanol. El bioetanol proviene de la biomasa, y puede contener compuestos azufrados,
agua, metanol y otros alcoholes de orden superior, cloruros o algunos metales como hierro o cobre [28]. No se
sabe la influencia que pueden tener estas impurezas en el catalizador, y por tanto, en el comportamiento del
reactor.

2.21.3 Termodinamica

Aunque queda fuera del alcance del proyecto la elaboracion de un analisis termodinamico del sistema, cabe
destacar que su investigacion futura podria aportar informacion interesante acerca del comportamiento del
reactor. Parametros como la conversion por paso de etanol o la selectividad a aromaticos en el reactor podrian
verse restringidos por el equilibrio de alguna de las reacciones que se dan en este equipo. Por tanto, seria
conveniente analizar si es posible favorecer el equilibrio de las reacciones variando las condiciones de operacion
del reactor (presion y/o temperatura). A su vez, también se obtendria informacion acerca de la entalpia de las
reacciones, datos de vital importancia para estudiar como refrigerar o calefactar el reactor.

No obstante, para realizer este andlisis se requiere conocer con mas detalle cuales son las reacciones que tienen
lugar en el reactor, ya que en literatura tan solo se han encontrado datos generales (Figura 18). Se sabe que se
dan reacciones de cracking, deshidrogenacion (endotérmicas), oligomerizacion, aromatizacion e hidrogenacion
(exotérmicas), pero no se dispone de mas informacion.

2.2.2 Otros

En este apartado se exponen brevemente otras rutas no convencionales para obtener BTX. Una alternativa es
producir estos compuestos aromaticos empleando gas natural o gas de sintesis como materia prima [29]. El gas
natural se alimenta a un reformado con vapor para obtener gas de sintesis (1), que se transforma en metanol por
un proceso de oxidacion parcial catalitica a través de las reacciones 2 y 3. Posteriormente, el metanol se puede
enviar a un reactor destinado a la produccion de aromaticos llamado MTA (methanol to aromatics), o a un
reactor de metilacion de tolueno para producir p-xileno (4). El reactor MTA emplea un catalizador de ZSM-5
dopado con metales, y consigue una elevada selectividad a aromaticos (mayor del 50%) [30].

CH, + H,0 - 3H, + CO (1)
CO + 2H, - CH;0H (2)
CO + H,0 - CO, + H, 3)

CH;0H + C;Hg — CgHyo + H,0 (4)



Ofra alternativa es la produccion de p-xileno a partir de isobutanol. Este proceso usa la fermentacion para
transformar la biomasa derivada del azicar a isobutanol, que se deshidrata para obtener isobutileno (5) sobre un
catalizador homogéneo o heterogéneo como 4cido sulftrico, fluorhidrico o fosférico. A continuacion, el
isobutileno se dimeriza a diisobutileno (6), que produce p-xileno e hidrogeno mediante una reaccion de
deshidrociclacion (7) sobre un catalizador heterogéneo con base de alumina o silicio [31].

C4H100 — C4Hg + Hy0 )
2C4Hg — CgHy¢ (6)
CgHi6 —» CgHyo + 3H, (7

Otra opcion es obtener el p-xileno via 2,5-dimetilfurano o 2,5-hexanodiona en una configuracion convencional
reactor/separacion de dos pasos. El dimetilfurano se hace reaccionar con agua para producir hexanodiona (8),
que reaaciona con etileno para obtener p-xileno (9) [31].

Ce¢HgO + H,0 — CcH10, (8)
CeH100, + C;Hy — CgHyg + 2H,0 ©)

También existe la posibilidad de producir benceno a partir de metano (o biobenceno a partir de biogas) siguendo
la reaccion 10, el principal inconveniente de esta alternativa es que la conversion por paso de esta reaccion esta
limitada por el equilibrio (11%). Ademas, la separacion del metano no reaccionado del hidrégeno obtenido como
subproducto es un proceso costoso [32].

6CH, — CsHg + 9H, (10)

Por ultimo, cabe destacar la posibilidad de producir p-xileno a partir de etileno por medio de las reacciones
mostradas a continuacion [33]. El etileno se trimeriza para transformarse en hexeno (11), que mediante una
reaccion de transferencia de hidrogeno produce hexadieno y hexano (12). Posteriormente, el hexadieno se hace
reaccionar con etlieno para obtener hidrocarburos ciclicos (1,4-dimetilciclohexeno), que seguidamente se
transforman en p-xileno (13 y 14).

3C,Hy = CgHqy (11)
2C¢H12 = C¢Hyy + CoHyp (12)
CeHyo + CoHy = CgHyy (13)
CgHi4 — CgHqy + 2H, (14)
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3 DESCRIPCION DEL PROCESO

En este apartado se van a estudiar varias opciones posibles para el proceso de obtencion de BTX, explicando las
caracteristicas del reactor y las multiples alternativas consideradas para llevar a cabo la separacion de los
productos obtenidos.

En la Figura 21 se muestra el diagrama de bloques del proceso, en €l se presentan las principales etapas que
conforman la instalacion. Como se puede observar, el etanol se alimenta al reactor, donde se dan las reacciones
descritas en el apartado anterior para obtener a la salida los compuestos aromaticos deseados junto a otros
subproductos como parafinas, olefinas, dietiléter, agua y etanol no reaccionado.

A continuacion, se procede a la separacion de los productos obtenidos. En primer lugar, esta corriente se alimenta
a un separador de 3 fases:

- Fase gaseosa, formada por los compuestos mas ligeros que se recirculan al reactor.
- Fase acuosa, formada por etanol y agua, que se separan en una columna de destilacion.
- Fase organica, compuesta por hidrocarburos y restos de etanol y agua.

Posteriormente, se separa el etanol restante en la fase organica mediante un proceso de extraccion liquido-
liquido. Y finalmente tiene lugar la separacion de los hidrocarburos, consiguiendo obtener benceno, tolueno y

xileno por separado.

SEPARACION DE SEPARACION SEPARACION
REACTOR FASES | ETANOL "| HIDROCARBUROS

Ligeros

SEPARACION Agua
AGUA-ETANOL

% Agua + Etanol >

Reactivosintermedios

Figura 21. Diagrama de bloques del proceso.

A continuacion, se van a explicar de forma detallada cada una de las operaciones que forman parte del proceso,
justificando la eleccion de cada una de ellas. El diagrama de flujo (PFD) de la planta mostrado en el Anexo I
ilustra una descripcion del proceso mas detallada.

La alimentacion a la planta estd compuesta por un solo reactivo, etanol. En lo referido a la simulacion de la
instalacion y la descripcion del proceso, se asume que la materia prima es etanol puro, proporcionado por una
empresa externa a temperatura ambiente (25°C).

El etanol suministrado es alimentado al reactor catalitico en fase vapor para obtener BTX y otros subproductos
por medio de las reacciones explicadas en el apartado anterior. Tal y como se justifica, la temperatura de
operacion del reactor es de 400°C, por tanto, es necesario aumentar la temperatura del etanol haciendo uso de
un intercambiador de calor (o varios) para alcanzar dicha temperatura.

La integracion energética de la planta queda fuera del alcance de este proyecto. Sin embargo, cabe que destacar
que seria interesante utilizar la corriente de salida del reactor para calentar la de entrada.



Posteriormente, es necesario disefar el sistema de separacion de los productos obtenidos a la salida del reactor.
Esto es gran importancia, ya que la separacion de etanol del resto de hidrocarburos no es una tecnologia
desarrollada a nivel industrial. De acuerdo con los datos recogidos en la Tabla 4 la corriente de salida del reactor
estara formada por una mezcla de los siguientes compuestos:

- BTX (compuestos deseados).
- Olefinas C3+.

- Parafinas.

- Etanol.

- DEE.

- Etileno.

- Agua.

Se considera, como base de calculo, que la corriente de alimentacion al reactor contiene 100 kmol/h de etanol.
Asi, se puede estimar la composicion del efluente del reactor (Tabla 5) en base a los datos mostrados en la Tabla
4,

Tabla 5. Productos obtenidos a la salida del reactor con una alimentacion de 100 kmol/h de etanol [18].

Salida reactor Caudal (kmol/h) Fraccion molar (%)
Etanol 6,61 3,3
DEE 3,60 1,8
Etileno 4,46 2,2
Olefinas C3+ 10,08 5,0
Parafinas 6,52 33
Benceno 2,35 1,2
Tolueno 22,87 11,4
Xileno 43,49 21,7
Agua 100 50

El primer paso para establecer el sistema de separacion es definir las corrientes que se desean obtener. En esta
ocasion, los compuestos deseados son tres: benceno, tolueno y xileno. De este modo, se deben obtener tres
corrientes que cumplan las especificaciones mostradas en la Tabla 6.

Tabla 6. Especificaciones de los productos requeridas [34, 35, 36].

Benceno Tolueno Xileno
Pureza (%op/p) min. 99,8 min. 98,5
HC no aromaticos (%op/p) max. 0,15 max. 1,5 max. 1,5
Benceno (ppm) max. 700
Xilenos (ppm) max. 700
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A continuacion, se van a ordenar los compuestos que forman parte de la mezcla por punto de ebullicion (Tabla
7) y se van a localizar los azeotropos presentes (Tabla 8 y Tabla 9).

Cabe destacar que los compuestos que aparecen en la Tabla 7 han sido seleccionados en base a informacion
encontrada en literatura (Tabla 5) [18]. Sin embargo, al tratarse de un proceso que atn no esta desarrollado a
nivel industrial, es de dudoso conocimiento la composicion exacta de la corriente que sale del reactor. Debido a
esta falta de informacion, se han considerado varias simplificaciones a la hora de establecer el sistema de
separacion y resolver los balances de materia y energia:

Parafinas. No se especifica la longitud de la cadena de parafinas, en este caso se ha elegido el hexano
como componente representativo con el objetivo de simplificar la resolucion de los balances (explicado
en el siguiente apartado). Esta elecion se debe a que Aspen Plus (simulador empleado en la resolucion
de los balances) dispone de parametros de interaccion binaria entre el hexano y el resto de compuestos
que intervienen en el proceso. Sin embargo, este programa no contempla en su base de datos pardmetros
de interaccion entre parafinas mas pesadas y otro de los compuestos que intervienen en el proceso. Atin
asi, mas adelante se describe como seria el proceso si se obtuvieran parafinas mas pesadas a la salida
del reactor.

Olefinas C3+. Tampoco se especifica de qué tipo de olefinas se trata, se han seleccionado como
compuestos representativos el 1-buteno, puesto que una de las reacciones intermedias es la formacion
de butenos, y 1-hexeno, por el mismo motivo que el hexano.

Xilenos. El xileno tiene cuatro isdmeros: o-xileno, m-xileno, p-xileno y etilbenceno, en la resolucion de
los balances se ha seleccionado el p-xileno como compuesto representativo. Aun asi, sea cual sea la
distribucion de estos isomeros a la salida del reactor, éstos podrian separarse mediante tecnologias
industriales ya existentes.

Tabla 7. Puntos de ebullicion de los compuestos a separar [37].

Compuesto Punto de ebullicion (°C)
Parafinas C1-C4 <0
Gases
Olefinas C1-C4 <0
DEE 34,43
1-hexeno 63,85
n-hexano 68,73
Etanol 78,29
Benceno 80,09
n-heptano 98,43
Liquidos
Agua 100
Tolueno 110,63
Etilbenceno 136,2
p-xileno 138,36
m-xileno 139,12
o-xileno 144,43




Tabla 8. Azeotropos binarios presentes en la mezcla a presion atmosférica [37].

Azedtropo Fraccion molar etanol Fraccion molar benceno
etanol/n-hexano 0,34 -
etanol/1-hexeno 0,31 -
etanol/benceno 0,45 -
etanol/n-heptano 0,65 -

etanol/tolueno 0,81 -
benceno/n-hexano - 0,06
benceno/1-hexeno - 0,31

Tabla 9. Azeotropos ternarios presentes en la mezcla a presion atmosférica [37].

Etanol Benceno n-heptano Tolueno
0,45 0,50 0,05 -
0,83 - - 0,06

Una vez analizadas las propiedades de los compuestos que se pueden obtener a la salida del reactor es posible
comenzar a plantear el sistema de separacion. A continuacion se explican con detalle los distintos equipos que
forman parte de €l.

Los compuestos que se obtienen a la salida del reactor se pueden agrupar en tres fases:
- Fase gaseosa: etileno y butenos.
- Fase acuosa: agua y etanol disuelto.

- Fase organica: hexano, hexeno, DEE, BTX y resto de etanol y agua.

El primer equipo del sistema de separacion es un tanque flash decantador (V-101) que tiene como objetivo
separar estas tres fases. De este modo, la fase gaseosa (en equilibrio con la fase liquida) abandona este equipo
por cabeza (corriente 6) para ser recirculada y alimentada al reactor. Por otro lado, la fase orgénica (corriente 7)

y la acuosa (corriente 8) se separan por decantacion, lo que permite obtener rendimientos elevados [38] (Figura
22).

Para conseguir la separacion deseada en el flash, se ha decidido que este equipo opere a presion atmosférica (lo
que favorece la decantacion [38]) y 35°C, con el objetivo de enfriar la corriente de entrada a este equipo
empleando agua como fluido refrigerante, en lugar de usar un fluido de mayor coste.

Cabe destacar que la separacion flash no es perfecta, de modo que tanto la fase acuosa como la fase organica
contienen una pequefa cantidad de gases incondensables. Aunque al trabajar a presion atmosférica esta fraccion
no es elevada, las columnas de destilacion T-102 y T-103 (explicadas mas adelante) deben tener un condesador
parcial para separar estos gases incondensables (etileno y buteno) y recircularlos al reactor.
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Figura 22. Etapa de reaccion y separacion de fases.

Seguidamente, la fase acuosa se alimenta a la columna de destilacion T-102 con el objetivo de separar el agua 'y
el etanol, cuyos puntos de ebullicién son 100°C y 78,4°C a presion atmosférica, respectivamente. Sin embargo,
estos compuestos forman un azeotropo de minimo punto de ebullicion a 78,2°C (Figura 23).
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Figura 23. Diagrama Txy agua-etanol [37].

Por lo tanto, en la columna se separa agua practicamente pura por colas (corriente 12), mientras que por cabeza
(corriente 10) se obtiene el azedtropo (95,6% p/p de etanol).

Esta mezcla de etanol y agua no se recircula al reactor porque se desconoce como afecta la presencia de agua al
comportamiento del catalizador y el reactor. Sin embargo, es posible separar esta mezcla azeotropica usando un
sistema de membranas, de este modo el etanol obtenido podria recircularse al reactor. Aun asi, puede que esto
no fuera rentable, puesto que los ingresos proporcionados por la escasa cantidad de etanol recuperado podrian
no compensar los costes de inversion y operacion de un modulo de membranas.

No forma parte del alcance de este proyecto el estudio econdomico de esta posibilidad, por tanto, esta corriente
de agua y etanol se tratara como una corriente de residuos.

Por el contrario, si se le va a dar uso a la corriente 12 (compuesta principalmente por agua). En Figura 24 se
muestra como el agua es utilizada para extraer el etanol que queda mezclado junto a los hidrocarburos obtenidos
en la fase orgénica en una columna de extraccion liquido-liquido (T-101). La fase acuosa separada en el flash
decantador se alimenta a esta columna, introduciendo agua en contracorriente. De este modo se consigue que el
etanol se disuelva en agua y se separe de la corriente de hidrocarburos. Esto es posible gracias a elevada
solubilidad del etanol en agua, y la escasa solubilidad por parte de los hidrocarburos.



Asi, la columna de extraccion consta de dos salidas: la corriente 14, formada por hidrocarburos y la corriente
13, compuesta por agua y etanol (Figura 24). En este caso, la cantidad de etanol es muy inferior a la de agua,
por lo que nuevamente, no se sabe si es rentable separar el etanol para recircularlo.

13 » Etanol y agua

>Fase organica 7 »

14 +_Q—154>®—16—> Hidrocarburos >
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01 P-101

10 %Etanol y agua

Fase acuosa 8

T-102

Figura 24. Esquema de T-101 y T-102

Una vez eliminado el etanol de la corriente de hidrocarburos, se va a separar el DEE. Esto se consigue facilmente
en una columna de destilacion, ya que el punto ebullicion del DEE es bastante mas bajo que el del resto de
compuestos, por lo que su volatilidad relativa es elevada. De este modo, la columna T-103 (Figura 25) separa el
DEE por cabeza (corriente 18), que se recircula al reactor (es un reactivo intermedio), mientras que el resto de
hidrocarburos dejan la torre por colas (corriente 19).

Por tanto, el siguiente paso es abordar la separacion de los hidrocarburos restantes: hexano, hexeno, benceno,
tolueno y xileno. Una vez eliminado el etanol, estos compuestos pueden separarse por medio de tecnologias
existentes. Esta corriente podria alimentarse, por ejemplo a la unidad de sulfolane de una refineria, esto hace que
la construccion de una planta de este tipo sea menos costosa, ya que la instalacion podria implantarse en la propia
refineria.

A continuacion, se explica como podrian separarse estos compuestos en caso de que no fuese posible
introducirlos en una refineria por cuestiones logisticas o técnicas.

Debido a la existencia de azedtropos, no es viable realizar todas las separaciones por destilacion. En una primera
columna (T-104) se separan por cabeza el benceno y el hexano (corriente 24), mientras que el tolueno y el xileno
se separan por colas (corriente 21) y nuevamente se introducen en otra columna (T-105) para separarse por
fraccionamiento (Figura 25).

Como se ha mencionado anteriormente, la corriente llamada “Xilenos” agrupa todos los isomeros de este
compuesto: o-xileno, m-xileno, p-xileno y etilbenceno. No forma parte del alcance de este proyecto la
simulacion del sistema de separacion de estos isobmeros.

Atn asi, cabe destacar que sea cual sea la composicion de esta mezcla de xilenos, los distintos isémeros podrian
separarse haciendo uso de tecnologias existentes.

Es posible separar, tanto el etilbenceno como el o-xileno, a través de dos columnas de destilacion simple con
muchas etapas. Sin embargo, no es viable llevar a cabo la separacion de los isdmeros meta y para por
fraccionamiento, puesto que su volatilidad relativa es demasiado baja.

En cambio, la separacion de estos dos compuestos se puede realizar mediante varios procesos: cristalizacion,
adsorcion, destilacion reactiva o mediante catalizadores con porosidad molecular (STDP) [13, 39]. El uso de un
método u otro depende de la concentracion de cada uno de los compuestos en la mezcla. Por ejemplo, si la
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fraccion de m-xileno es muy pequefia conviene realizar una destilacion reactiva, la adsorcion no seria viable

porque el compuesto adsorbido seria el p-xileno (tiene menor didmetro), lo que provocaria un rapido
agotamiento del lecho.
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Figura 25. Esquema separacion de hidrocarburos 1.

Por otro lado, en cuanto al benceno y el hexano, es importante resaltar que estos dos compuestos tienen una
volatilidad relativa bastante baja (Figura 26).
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Figura 26. Diagrama Txy benceno-hexano [37].

Se han estudiado dos alternativas para llevar a cabo dicho proceso de separacion: la destilacion y la extraccion
liquido-liquido.

Segun las normas heuristicas, el fraccionamiento es la primera opcion a considerar, por lo que no se ha
descartado sin antes analizar su viabilidad. Este andlisis se ha llevado a cabo a través de Aspen Plus. Se ha
modelado una columna de destilacion simple cuyo objetivo es separar el hexano por cabeza y el benceno por

colas. Tras realizar la simulacion, se obtiene que es necesaria una columna de 325 etapas de equilibrio para
lograr la separacion deseada.



En consecuencia, se descarta la separacion por fraccionamiento y se opta por la extraccion liquido-liquido,
empleando un disolvente que capte a los aromaticos (benceno) y deje pasar a los no aromaticos (hexano). A
pesar de la existencia de multiples disolventes capaces de llevar a cabo esta operacidn, en este caso se ha decidido
utilizar el sulfolano, ya que es el mas empleado a nivel industrial. Este proceso se muestra de forma esquematica
en la Figura 27.

El benceno y el hexano se alimentan a una columna (T-106) por la que se hace circular sulfolano en
contracorriente, de modo el que el sulfolano capta el benceno y deja pasar el hexano, aunque parte del sulfolano
abandona la columna con el hexano. Atin asi, el benceno obtenido (corriente 27) contiene algo de hexano, que
se separa en la columna de destilacién T-107. Posteriormente, tanto el benceno como el hexano se separan del
sulfolano por fraccionamiento (T-108 y T-109), con el proposito de recircular el disolvente y volver a alimentarlo
a la columna.

Tal y como se muestra en la Figura 27 es necesario realizar una purga (corriente 39). Esto se debe a que el
sulfolano recirculado no es puro, sino que contiene trazas de benceno y hexano, ya que la separacion entre ambos
hidrocarburos y el sulfolano en las columnas T-108 y T-109 no es perfecta.

El hecho de que el sulfolano recirculado a la columna T-106 (extraccion L-L) contenga pequeias fracciones de
hexano y benceno no tiene un impacto muy significativo en la operacion de estos equipos. Sin embargo, si no
se instala una corriente de purga estos compuestos se acumularian, y la cantidad de benceno y hexano en la
corriente 26 (Figura 27) cada vez seria mas elevada, lo que perjudicaria la operacion de la columna de lixiviacion.
En consecuencia, es necesario instalar una purga para eliminar parte de las impurezas del sulfolano recirculado
y evitar su acumulacion.
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Figura 27. Esquema separacion hidrocarburos I1.
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En la Figura 28 se puede observar un diagrama simplifcado del sistema de separacion completo, mientras que
en el Anexo [ se puede ver el PFD de la instalacion, en el que se muestra un esquema mas detallado.
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Figura 28. Diagrama de procesos del sistema de separacion.

Por ultimo, cabe remarcar nuevamente a la incertidumbre comentada acerca de los productos obtenidos a la
salida del reactor, hay que considerar la posibilidad de obtener parafinas y/o olefinas mas pesadas (C7+)
mezcladas con los aromaticos, en este caso la separacion podria llevarse a cabo de forma similar. La inica
diferencia es que podria ser necesario alimentar el tolueno a la columna de lixiviacion junto al benceno, ya que
su previa separacion por destilacion podria no ser posible debido a la presencia de azeotropos entre el tolueno y
otros hidrocarburos pesados (Figura 29).
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3.1.1  Otras alternativas del sistema de separacion

La mayor dificultad de este sistema de separacion es la extraccion de etanol de la corriente de hidrocarburos, ya
que es necesario abordar alternativas a la destilacion y no es una tecnologia desarrollada a nivel industrial. En
base a la informacion disponible, la alternativa descrita anteriormente se ha considerado la mas viable desde el
punto de vista técnico, y es la que se simulara en el siguiente apartado.

Sin embargo, a continucién se muestran otros sistemas de separacion alternativos que podrian resultar
interesantes.

3111  Opcion 1

Esta opcion es parecida a la anterior, pero en lugar de separar el etanol de la mezcla de hidrocarburos por
extraccion liquido-liquido se hace mediante una columna de adsorcion, empleando zeolitas 4A como adsorbente.
A continuacion, se mencionan tres factores que facilitan la adsorcion del etanol frente a los hidrocarburos en la
zeolita:

- La zeolita, al igual que el etanol es un compuesto polar, mientras que los hidrocarburos tienen un
momento dipolar menor (Tabla 10).

- El didmetro de las moléculas de etanol es menor que el de los hidrocarburos.

- El etanol se encuentra en baja concentracion en la mezcla. Ademas, si hubiera algo de agua también se
adsorberia.

Dada la alta diferencia de polaridad y tamafio esta opcion parece viable. Sin embargo, para confirmar esta
afirmacion es necesario realizar experimentos en el laboratorio, con el objetivo de estudiar el comportamiento
de la adsorcion del etanol en las zeolitas.

Tabla 10. Momento dipolar de los compuestos a separar (aquellos que no aparecen en esta tabla son apolares)

[37].

Compuesto Momento dipolar (debye)
Tolueno 0,36
o-xileno 0,63
m-xileno 0,30
Hepteno 0,63
Hexeno 0,45
Etanol 1,69
Etilbenceno 0,60
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En la Figura 30 se muestra el diagrama simplificado del sistema de separacion que incluye la extraccion del
etanol por adsorcion. Cabe destacar que en este caso el etanol captado por las zeolitas podria ser desorbido con
aire [40] y recirculado al reactor, sin necesidad de separarlo del agua como en el caso anterior.
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Figura 30. Sistema alternativo de separacion 1.

3.11.2  Opcion 2

En la Figura 31 se muestra otro sistema de separacion alternativo que permite obtener la separacion deseada. En
este caso el etanol y los hidrocarburos se alimentan directamente al extractor, de modo que tanto el etanol como
los BTX se disuelvan en el solvente.

En esta ocasion el solvente utilizado no es sulfolano, existen compuestos que pueden emplearse como solventes
para realizar esta separacion. Hay estudios que demuestran que los liquidos idnicos presentan buena solubilidad
en el etanol y los BTX frente a las parafinas. Varios autores han realizado experimentos con el obejtivo de
obtener datos acerca de los diagramas de equilibrio ternario de estos compuestos [41, 42, 43, 44].

Los liquidos i6nicos han sido objeto de estudio durante los Ultimos afios debido a que presentan buenas
caracteristicas como disolventes: no son inflamables, tienen buena solubilidad con compuestos organicos ¢
inorgénicos, buena estabilidad térmica y quimica, baja presion de vapor a temperatura ambiente y se encuentran
en estado liquido en un amplio rango de temperatura. Ademas, la posterior separacion del liquido i6nico puede
realizarse facilmente por destilacion.

Posteriormente, la separacion de los BTX y el etanol realiza se a través de varias columnas de destilacion. Para
ello, es necesario tener presentes los datos mostrados en las Tabla 7 — Tabla 9, donde se especifican los puntos
de ebullicion de los compuestos y los azedtropos que forman.

Como se puede observar en la Tabla 8 y la Tabla 9, no existen azedtropos entre el xileno y el etanol. En
consecuencia, la primera columna de destilacion separa benceno, tolueno y etanol por cabeza, mientras que el
xileno se obtiene por colas.

Por ultimo, para separar el benceno, el tolueno y el etanol es necesario tener en cuenta sus curvas de residuos
(Figura 32). En base a la Tabla 4, se puede estimar la composicion de la mezcla (% v/v): 77 % de tolueno, 8 %
de etanol y 12 % de benceno.

Por tanto, puede que sea posible realizar la separacion en dos columnas, una que separe el tolueno por colas y
otra permita obtener por cabeza el azedtropo etanol/benceno y por fondo el benceno. Posteriormente, se podria
utilizar una membrana para terminar de recuperar el benceno.

La principal desventaja de esta alternativa frente al sistema de separacion seleccionado es el elevado coste que
presentan los liquidos iénicos. Ademas, es importante tener en cuenta que este no es un proceso desarrollado en
la industria, mientras que el proceso sulfolane es mas que conocido.
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Figura 31. Sistema alternativo de separacion 2.
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3.1.1.3 Opcion 3

Esta ultima alternativa es distinta a las anteriores, ya que la separacion por membranas juega un papel importante
en el sistema de separacion. En esta ocasion, tras eliminar los compuestos mas ligeros y el agua, el etanol y el
resto de hidrocarburos se alimentan a un médulo de separacion por membranas.

Se trata de extraer los aromaticos de la corriente de hidrocarburos con una membrana polimérica basada en epoxi
amina, ya sea de 6xido de polietileno (PEO), 6xido de propileno (PPO) o una combinacion de ambas. Esta
membrana es atravesada por los aromaticos, mientras que el resto de hidrocarburos y el etanol son rechazados
[42].

A continuacion, los BTX se separan en un tren de destilacion, y el etanol se separa de las parafinas y olefinas
por extraccion liquido-liquido, empleando liquidos i6nicos como solvente [41, 45, 46].

En la Figura 33 se muestra un esquema simplificado del sistema de separacion descrito anteriormente.
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Figura 33. Sistema alternativo de separacion 3.



4 SIMULACION DEL PROCESO

Una vez estudiado el proceso y algunas alternativas posibles, se procede a la simulacién del PFD mostrado en
el Anexo I, con el obejtivo de conseguir resolver los balances de materia y energia de la instalacion y obtener un
disefio preliminar de los equipos que forman parte de la planta. Para ello, se va a hacer uso del software “Aspen
Plus”, que permite obtener una representacion grafica significativa de todo el sistema.

Tal y como se argumenta en el apartado 1, como base de disefio se toma una produccion anual de 95.000
toneladas anuales de p-xileno, o lo que es lo mismo, 11.875 kg/h suponiendo que la planta opera 8.000 horas al
afio.

41 Meétodos termodinamicos

En la Tabla 11 se muestran todos los compuestos que participan en el proceso, a partir de los cuales se va a
seleccionar el método termodinamico.

Tabla 11. Compuestos que aparecen en el proceso.

Compuesto Tipo

Etanol Alcohol

Etileno Hidrocarburo incondensable
Buteno Hidrocarburo incondensable
Dietiléter Inorganico polar
n-hexano Hidrocarburo lineal
Hexeno Hidrocarburo lineal
Benceno Hidrocarburo aromatico
Tolueno Hidrocarburo aromatico

Xileno Hidrcarburo aromatico
Sulfolano Organico polar

Agua Inorganico polar

En base a la polaridad de los componentes mencionados en la Tabla 11 y utilizando como guia las dos figuras
que se muestran a continuacion es posible seleccionar un método termodinamico que represente adecuadamente
las propiedades fisicas de los compuestos que intervienen en cada operacion del proceso.

La eleccion del método empleado es una de las partes mas importantes de la simulacion, puesto que si se elige
uno incorrecto las propiedades de los compuestos que intervienen en el proceso no estarian bien calculadas. De
modo que todos los calculos realizados por el simulador a partir de estas propiedades tampoco serian correctos.
Es decir, se tendria una simulacion que no se corresponderia con el comportamiento real de dichos compuestos.

La Figura 34 consiste en un arbol de decision que muestra los primeros pasos a seguir para la seleccion del
método termodindmico. En primer lugar, es necesario estudiar la polaridad de los diferentes compuestos
involucrados en el proceso. Como se puede ver en la Tabla 11, algunos de ellos son componentes altamente
apolares en fase liquida, como el agua o el etanol. Ademas, ninguno de ellos es un compuesto electrolitico, por
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lo que es necesario estudiar la Figura 35.

En ella se observa que el siguiente parametro imporante en la eleccion del método es la presion. En este caso,
en ningin equipo del proceso se va a alcanzar una presion mayor a 10 bares. Por tanto, lo mas indicado seria
utilizar un método de coeficientes de activiad, como NRTL, UNIQUAC o WILSON. Este tltimo queda
descartado por no representar de forma adecuada el equilibrio liquido-liquido, ya que en la instalacion hay un
separador de tres fases (de las cuales dos son liquidas) y dos extracciones liquido-liquido.

Tras realizar este andlisis, se puede llegar a la conclusion de que los métodos mas apropiados son el NRTL o el
UNIQUAC. Ambos son validos, pero es necesario comprobar que la base de datos de Aspen Plus disponga de
parametros de interaccion (tanto L-V como L-L, segin sea necesario) de todos los compuestos que aparecen en
la Tabla 11.

Tras realizar esta comprobacion, se descartd el método NRTL por no disponer de parametros de interaccion
entre el sulfolano y el resto de hidrocarburos. Por otro lado, también se comprob6 que el UNIQUAC proporciona
todos los parametros necesarios, ya sea para modelar el equilibrio liquido-vapor o liquido-liquido.

Por ultimo, es importante considerar que para modelar el comportamiento de las especies incondensables
(etileno y buteno) es necesario aplicar la ley de Henry.
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4.2 Modelado de los equipos

4.21

Reactor

Segun los datos disponibles, existen varias formas de simular un reactor:

Reactor estequiométrico o de rendimiento. Ambos son modelos de conversion, en el primero es
necesario conocer la estequiometria de las reacciones, asi como la conversion y la selectividad. Mientras
que en el segundo basta con saber el rendimiento a los diferentes productos, sin necesidad de conocer
la estequiometria de las reacciones.

Reactor de equilibrio, en caso que todas las reacciones alcancen el equilibrio en el reactor.

Reactor cinético. Este modelo es el que proporciona resultados mas precisos, pero también es necesario
conocer mas datos de entrada, como la cinética de las reacciones y la geometria del reactor.

En este caso, al ser un proceso que no esta desarrollado tecnolégicamente, no se dispone de mucha informacion
acerca del reactor, solo la mencionada en el Apartado 2. Por ello, se ha optado por simular un reactor de
rendimiento (RYIELD en Aspen Plus).

Las especificaciones necesarias para simular este modulo en Aspen son las siguientes:

La corriente de alimentacion debe estar completamente especificada, esta formada en su mayor parte
por etanol, ademas de una pequefia cantidad de subproductos procedentes de las corrientes de
recirculacion.

Condiciones de operacion. En base a los datos bibliograficos encontrados, se ha decidido que el reactor
opere a 400°C y presion atmosférica. Se ha asumido que la temperatura a la entrada y a la salida es la
misma (400°C), por simplicidad.
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- Rendimientos. A partir de los datos mostrados en la Tabla 5 se puede especificar el rendimiento
obtenido a cada uno de los productos.

Se asume que el etanol fresco alimentado a la planta es proporcionado por una empresa externa a presion
atmosférica y temperatura ambiente. Por tanto, ese etanol se hace pasar por un intercambiador de calor para
evaporarlo y calentarlo hasta 400°C antes de entrar al reactor.

4.2.2 Intercambiadores de calor

Apsen Plus cuenta con dos modelos tipicos de intercambiadores de calor. El primero es el modelo simple
(Heater), donde los calculos internos realizados por el simulador consisten en la resolucion de un balance de
energia sobre la corriente que se quiere calentar/enfriar, sin considerar ningtin dato del fluido auxilar. Por otro
lado, con el modelo complejo (HeatX) se resuelve el balance de energia y la ecuacion de transferencia de calor
a lo largo del intercambiador.

Con el objetivo de simplificar los calculos y la convergencia de la simulacion, en esta ocasion se ha optado por
emplear un intercambiador del tipo Heater. Los datos especificados para la simulacion de estos bloques se
muestran a continuacion:

- Nuevamente, la corriente de alimentacion al intercambiador debe estar especificada, esto es facil de
conseguir, ya que la simulacion se ha ido resolviendo equipo a equipo de izquierda a derecha.

- La pérdida de carga en todos los intercambiadores se ha supuesto nula, también con el propdsito de
simplificar los calculos.

- Porultimo, se especifica la temperatura de salida de la corriente que se desea calentar/enfriar.

4.2.3 Extractores

El diagrama de flujo mostrado en el Anexo I cuenta con dos columnas de extraccion liquido-liquido, una para
extraer el etanol de la mezcla de hidrocarburos empleando agua como solvente y otra para separar el benceno
de hidrocarburos no aromaticos usando como solvente el sulfolano.

Para la simulacion de estos equipos se ha usado el bloque Extract de Aspen Plus, que permite realizar un analisis
riguroso de columnas de extraccion liquido-liquido que operan en contracorriente.

A continuacion se describen los datos introducidos como entrada en el Aspen: niimero de etapas, caudal de
solvente alimentado, fases liquidas y presion y temperatura de operacion.

A diferencia de lo que ocurre con las columnas de destilacion, Aspen Plus no dispone de ningiin modulo que
permita realizar analisis simplificados de extractores. Por tanto, el nimero de etapas de estos equipos se ha fijado
a través de un método de prueba y error, hasta encontrar el nimero de etapas minimo que permita obtener la
separacion deseada.

En el caso de la columna T-101, que separa el etanol del resto de los compuestos producidos en el reactor
empleando agua como solvente, se ha decidido que ésta conste de 5 etapas (Tabla 12) con el objetivo de separar
practicamente todo el etanol de la corriente de hidrocarburos y evitar posibles problemas en la posterior
separacion, ademas de especificar que como maximo un 1%p/p de los hidrocarburos alimentados a este extractor
abandonen la columna junto al agua y el etanol.

Por otro lado, la torre T-106 separa benceno de n-hexano y 1-hexeno (C6) usando sulfolano como disolvente,
en esta ocasion el nimero de etapas se ha fijado de modo que la cantidad de C6 no separada (que abandona la
columna junto al benceno y al sulfolano) suponga un 5%p/p de la cantidad de benceno. De este modo se consigue
facilitar la posterior separacion de estos compuestos en una columna de destilacion. Cabe destacar que la
cantidad de C6 no separada en el extractor podria ser una variable a optimizar, puesto que cuanto mas C6 se
elimine por extraccion L-L menos etapas requerira la posterior columna de destilacion y viceversa. Sin embrago
esta optimizacion ha quedado fuera del alcance del proyecto, fijandose un numero de 40 etapas para la columna
T-106 (Tabla 12).

En cuanto al caudal de solvente alimentado, en el PFD del Anexo I se puede observar como el caudal de agua
introducido en el extractor es el mismo que se obtiene en la separacion de la columna T-102. Mientras que el
caudal de sulfolano empleado en la segunda columna se ha seleccionado mediante literatura [48].



Por otro lado, hay que considerar que en estos equipos hay dos fases liquidas diferenciables, la primera esta
compuesta por el solvente, y la segunda por todos aquellos compuestos que no son captados por el solvente.
Mientras que el compuesto que se desea extraer pasa de una fase a la otra.

Por ultimo, cabe mencionar que no es necesario que estos equipos operen a temperaturas y presiones elevadas
para obtener una buena separacion. Por lo tanto, se ha decidido que operen a presion atmosférica y 35°C.

En la Tabla 12 se muestran los datos introducidos para la simulacion de estas columnas:

Tabla 12. Datos introducidos para la simulacion de los extractores.

T-101 T-106
Numero de etapas 5 40
Caudal de solvente (kg/h) 4.464 1.500

Tolueno, p-xileno, benceno,

Benceno
hexano, hexeno

Fase liquida 1

Fase liquida 2 Agua Sulfolano

4.24 Columnas de destilacion

Debido a la complejidad que conlleva la simulacion de estos equipos, primero se ha realizado un disefio
aproximado, y con los resultados obtenidos se ha llevado a cabo un disefio mas riguroso.

En primer lugar, se ha utilizado el médulo DSTWU de Aspen Plus, que usando el método de Winn-Underwood-
Gilliland permite obtener un disefio aproximado de columnas simples de destilacion. Cabe destacar que este
método proporciona una aproximacion bastante buena para mezclas de hidrocarburos semejantes no polares y
con ausencia de azeotropos. Sin embargo, no ha sido de mucha ayuda en columnas en las que intervienen
moléculas polares: DEE en T-103 y sulfolano en T-108 y T-109.

Para simular este modulo de Aspen Plus es necesario especificar los siguientes datos: niimero de etapas o
relacion de reflujo, recuperacion de los compuestos clave ligero y clave pesado en el destilado y presion de
operacion de la columna, tanto del condensador como del hervidor.

Tal y como se recomienda en estos casos, se ha decidido que la relacion de reflujo de todas las columnas sea 1,2
veces el reflujo minimo. Por otro lado, la recuperacion de los claves se ha fijado en base a la pureza requerida
de cada uno de los productos. En la Tabla 13 aparecen los datos introducidos en Aspen para la simulacion
simplificada de las columnas de destilacion.
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Tabla 13. Reacuperacion de los componentes clave en las columnas de destilacion.

Clave ligero Clave pesado
Columna .y .y
Compuest Recuperacion en Compuest Recuperacion en
ompuesto destilado ompuesto destilado
T-102 Etanol 0,9999 Agua 0,03
T-103 DEE 0,9999 Benceno 0,001
T-104 Benceno 0,993 Tolueno 0,0001
T-105 Tolueno 0,97 P-xileno 0,0003
T-107 Hexano 0,99 Benceno 0,01
T-108 Benceno 0,999 Sulfolano 0,001
T-109 Hexano 0,975 Sulfolano 0,00

Para determinar la presion de operacion de las columnas se ha fijado una temperatura de burbuja de 50°C en la
cabeza de las columnas. De este modo se podrd usar agua de refrigeracion o aire como fluido auxiliar para
condensar los productos obtenidos por cabeza, evitando emplear refrigerantes de un coste superior.

Para ello, la cabeza de cada columna se alimenta a un flash, cuyas condiciones de operacion son: T=50°C y
fraccion de vapor nula. Simulando este equipo Aspen proporciona el valor de la presion de operacion, ésta sera
la presion del condensador y el reboiler, ya que, para simplificar los calculos, se ha asumido que la pérdida de
carga a lo largo de las columnas es nula.

Una vez especifados todos estos datos y simuladas las columnas, Aspen proporciona una serie de resultados que
son utilizados para realizar un andlisis mas riguroso de estos equipos empleando el médulo RADFRAC de este
software. Para llevar a cabo esta simulacion se han especificado los siguientes datos:

- Nuamero de etapas de equilibrio y etapa de alimentacion. Ambos datos son proporcionados en la
resolucion del modelo DSTWU.

- Tipo de condensador (total o parcial). Como se menciona anteriormente, algunas columnas requieren
un condensador parcial para eliminar los gases incondensables.

- Presion de operacion. Es la misma calculada para simulacion de las columnas simples.
- Caudal de destilado y relacion de reflujo. Estos datos también se obtienen al simular el modelo DSTWU.

Como se puede observar, en ningin momento se especifica la recuperacion deseada de los componentes clave.
Es posible que al resolver estos equipos la recuperacion especificada en el modelo simplificado no se cumpla.
En ese caso, es necesario introducir una especificacion de disefio en la columna, esto consiste en imponer la
recuperacion deseada dejando como grados de libertad el caudal de destilado y la relacion de reflujo. De este
modo, estas dos variables se recalcularan para obtener la pureza requerida en cabeza y fondo.

Finalmente, es importante tener en cuenta que los calculos en Aspen se realizan con etapas de equilibrio, para
obtener el nimero de etapas reales se ha asumido una eficiencia de plato de 0,7.



4.3 Resultados

En este apartado se muestran en forma de tablas los resultados obtenidos tras simular los modelos descritos
anteriormente. En primer lugar, en la Tabla 14 aparece el calor aportado/retirado por un fluido auxiliar en cada
uno de los intercambiadores de calor de la instalacién. Cabe remarcar que estos resultados se obtienen sin
considerar la integracion energética de la planta, asumiendo que todas las corrientes van a ser
calentadas/enfriadas haciendo uso de utilities.

Tabla 14. Calor aportado en los intercambiadores de calor.

Intercambiador Calor aportado (MW)
E-101 12,33
E-102 -10,98
E-103 0,27
E-104 1,06
E-105 -1,02
E-106 -0,04
E-107 0,05
E-108 0,39
E-109 0,03

A continuacién se muestran los resultados obtenidos tras simular las columnas de destilacion. Como se puede
observar en la Tabla 15, la columna que se encarga de separar el etanol y el agua (T-102) es la que menos etapas
requiere, mientras que el resto consta de 40-60 etapas, lo que equivale a unos 30-40 metros de torre.

Por otro lado, cabe remarcar que todas las columnas operan a presion atmosférica a excepcion de la torre T-103,
cuya presion es de casi 5 bar. Esto se debe a que la presion de vapor de los compuestos que se separan por la
cabeza de esta torre (compuestos ligeros) es superior a la del resto de columnas.

Tabla 15. Resultados de la simulacion de las columnas de destilacion.

T-102 T-103 T-104 T-105 T-107 T-108 T-109
Neg 11 35 29 30 30 40 27
Nyeas 16 50 42 43 43 58 38
R 2,37 3,14 10,6 3,95 9,87 5 0,6
P (bar) 1 4.9 1 1 1 1 1
Toona (°C) 55 83 68 110 65 80 108
Tyop (°C) 99 195 130 138 103 286 155
Qeona (MW) | -1,05 -1,97 2,11 2,61 -0,03 -0,32 -0,06
Qrep (MW) | 0,96 2,95 2,09 2,63 0,04 0,06 0,05
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Finalmente, la jError! La autoreferencia al marcador no es valida. muestra las especificaciones de los
productos requeridas/conseguidas con los datos expuestos anteriormente. Las especificaciones obtenidas se han
intentado ajustar lo maximo posible a las requeridas con el prop6sito de no incrementar los costes de inversion
y operacion de la planta.

Tabla 16. Especificaciones de los productos requeridas y conseguidas [34, 35, 36].

Benceno Tolueno Xileno
Pureza (%p/p) min. 99,8 /99,8 min. 98,5 /98,65
HC no aromaticos (%op/p) max. 0,15/ 0,00 max. 1,5/0,12 max. 1,5/0,00
Benceno (ppm) max. 700 / 440
Xilenos (ppm) max. 700/ 677

4.4 Anailis de sensibilidad

En este apartado se va a realizar un breve analisis técnico del proceso, proporcionando datos como el rendimiento
a productos o el consumo de servicios requerido por kg de producto obtenido, ademas de mostrar como varian
ciertos parametros en funcion de la cantidad de etanol alimentado.

Se ha hecho uso de la herramienta “sensitivity”” de Aspen Plus con el objetivo de realizar varios de andlisis de
sensibilidad en la instalacion. De este modo, se puede observar como se comportan ciertos parametros de salida
en el modelo cuando se varia la cantidad de etanol alimentado a la planta.

En la Figura 36 se muestra un analisis de sensibilidad en el que se puede observar como varia la produccion de
BTX en funcion del etanol alimentado a la instalacion. En la grafica se puede ver como los balances de materia
son lineales a la escala de la planta.

Produccion de BTX

25.000
20.000
= 15.000
S~
o
X —@— benceno
<
B 10.000 —e— tolueno
xileno
5.000

0 —0—0—0—0—0—0—0—0—0—0—0—0—0—0—0—0—0—0—90

0 5.000 10.000 15.000 20.000 25.000 30.000 35.000 40.000 45.000 50.000
Etanol (kg/h)

Figura 36. Produccion anual de BTX variando el etanol alimentado a la planta.



Por otro lado, la Tabla 17 ilustra el rendimiento obtenido a benceno, tolueno y xileno con respecto al etanol
alimentado, definiendo rendimiento como:

F,
n= ;T: 100 = Fypp (15)
e
Siendo F,; = 100 kg/h de etanol y F,,, el caudal de benceno, tolueno o xileno obtenido por cada 100 kg/h
de etanol.

Tabla 17. Rendimiento a productos.

Compuesto Rendimiento (77)
Benceno 1,85
Tolueno 20,94

Xileno 47,41

BTX (total) 70,2

Para estudiar el consumo de energia de la instalacion, es necesario decidir qué fluido auxiliar se va a emplear en
cada intercambiador de calor en funcion de la temperatua requerida por cada corriente. En la Tabla 18 se
muestran los fluidos auxiliares empleados para abastecer cada intercambiador de calor del proceso.

Tabla 18. Servicios empleados para abastecer el proceso.

Utiliti Equipo
Agua de refrigeracion E-102, E-105, E-106
Vapor de baja presion (5 bar) E-103, E-104, E-107, E-109
Vapor de media presion (14 bar) E-108
Gas natural E-101

Una vez establecidas las utilitis requeridas, se realiza otro analisis de sensibilidad en Aspen Plus, esta vez
estudiando como varian los kW de calor retirado/aportado en todos los intercambiadores de la planta con el
etanol alimentado. De este modo se obtiene la Figura 37, donde se puede observar como el consumo de cada
servicio aumenta de forma lineal con la escala de la planta.

Ademas, en la Tabla 19 se muestra cuantos kW de cada utiliti son necesarios para producir un kg/h de p-xileno,
el producto mayoritario de la planta.
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Figura 37. Consumo de utilities (kW) en funcion del etanol alimentado a la planta (kg/h).

Tabla 19. Consumo de energia por kg/h de p-xileno.

Utility kW por kg/h de p-xileno
Agua de refrigeracion 1,07
Vapor de baja presion (5 bar) 0,21
Vapor de media presion (14 bar) 0,02

Gas natural

1,14

b




5 ESTUDIO ECONOMICO

Con el objetivo de estudiar la viabilidad econdmica de este proyecto, se ha estimado la inversion inicial requerida
(coste de la planta), ademas de los ingresos y los costes de operacion anuales.

5.1

Coste equipos

El coste individual de cada equipo se ha estimado haciendo uso de dos tipos de correlaciones. La primera se
basa en la siguiente ecuacion:

Donde:

loglO(Cequipo) =K +K;- loglO(A) + K; - (10g10(A))2

(16)

Cequipo €s €l coste de un equipo a presion atmostérica, temperatura ambiente y construido con acero al

carbono.

A es la capacidad o tamafio del equipo. Este parametro varia segun el equipo del que se trate, por
ejemplo, en un intercambiador de calor es el area, mientras que en una bomba es la potencia consumida.
En la Tabla 20 se muestra la capacidad o tamafio de cada equipo, ademas del rango en el que se puede
aplicar cada correlacion.

K; son parametros caracteristicos de cada equipo, sus valores aparecen en la Tabla 21.

Tabla 20. Capacidad o tamafio y rango de las correlaciones [49, 50].

Equipo Capacidad o tamafio Rango
Hervidor ketle Area de intercambio (ft?) 150 - 12.000
Recipiente vertical Volumen (m?) 0,3-520
Plato individual perforado Avrea del plato (m?) 0,07-12,3
Horno Potencia (kW) 650 — 10.750
Tabla 21. Parametros caracteristicos K; [49, 50].
Equipo K4 K, K;
Hervidor ketle 11,967 0,8709 0,09005
Recipiente vertical 3,4974 0,4485 0,1074
Plato individual perforado 2,9949 0,4465 0,3961
Horno 2,0829 0,9074 -0,0243

En el caso de que la presion de operacion del equipo sea distinta a la atmosférica, el valor del coste del equipo
se debe corregir aplicando un factor de correccion por presion (F,). En este caso no hay ningiin equipo que
opere a presion elevada, por lo que no sera necesario aplicar dicho factor.
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Por otro lado, si el material de construccion requerido fuese distinto al acero al carbono, el valor del coste del
equipo se debe corregir aplicando un factor de correccion por material (Fy,) cuyos valores aparecen en la Tabla
22. En esta ocasion se ha decidido construir los equipos que forman parte de la instalacion con acero inoxidable
para prevenir la corrosion y el deterioro de éstos, por lo que se aplicara un factor de correccion por material de

34.

Tabla 22. Factor de correccidon por material [51].

Material de construccion

Facto de correccion (Fy)

Acero al carbono 1,0
Aluminio 1,3

Acero inoxidable (aleacidn) 2,4
Acero inoxidable 3,4
Aleacion Ni-Cu 4,1
Niquel 4.4

Titanio 5,8

Ademas de los factores Fy; y Fp, para estimar el coste de los recipientes verticales hay que emplear la siguiente

ecuacion:

Cr =Ceq - (By+ B, Fy - Fp) 17

Siendo B; = 2,25y B, = 1,82

Tal y como se puede observar, el uso de estas correlaciones requiere que la capacidad de los equipos se encuentre
dentro de un rango determinado. Hay algunos equipos que no cumplen esta condicion, por lo que su coste se ha
estimado por medio de las correlaciones de BOEHM, que se rigen por la ecuacion 18.

A \™
Cequipo = Cref N\

Donde:

Are f

- Ayey es el tamafio de referencia de cada equipo (Tabla 24).

Crer es el coste de referencia de cada equipo (Tabla 24).

- m esun parametro caracteristico de cada equipo.

(18)

Tabla 23. Capacidad y rango de las correlaciones empleadas [52, 53].

Equipo Capacidad Rango
Bomba Potencia (kW) 2-16
Intercambiador carcasa y tubo Avrea de transferencia (m?) 2—2.000
Aerorrefrigerante Area de transferencia (m?) 20 -20.000




Tabla 24. Parametros de las correlaciones de BOEHM [52, 53].

Equipo Tamario de referencia | Coste de referencia ($) Exponente m
Bomba 10 2.000 0,26
Intercambiador carcasa y tubo 100 21.000 0,71
Aerorrefrigerante 280 70.000 0,8

No resulta muy complicado encontrar en literatura correlaciones que permitan estimar el coste de los distintos
equipos de la planta. Sin embargo, esta informacion encontrada suele ser antigua, si se conoce el coste de un
equipo a través de datos, por ejemplo de 1998, es necesario corregir el resultado obtenido con los indices de
CEPCI con el objetivo de determinar el coste actual del equipo:

CEPCI
CEPCI,

Coste = Coste -

(19)

Donde:

- CEPCI,y Costeg son el indice de CEPCl y el coste del afio en el que se dispone la correlacion. En la
Tabla 25 se muestran los indices de CEPCI necesarios para obtener el coste de todos los equipos de la
planta.

- CEPCI y Coste son el indice de CEPCl y el coste acutal.
Tabla 25. Indices de CEPCI [54, 55].

Afio indice de CEPCI
1976 192,1
1979 238,7
2000 394,1
2001 394,3
2020 619,2

En la Tabla 26 aparece el coste estimado de cada uno de los equipos involucrados en la produccion de
aromaticos. Cabe destacar que el coste del reactor no ha sido estimado por correlaciones al igual que el del resto
de los equipos por falta de informacion. Como se explica anteriormente, el reactor se ha simulado en Aspen Plus
con el médulo RYIELD, donde en ningin momento se proporcionan datos acerca de sus dimensiones
(necesarias para estimar su coste). Ademas, también se desconoce el coste del catalizador.

Debido a esto, para obtener un valor aproximado del coste del reactor se ha buscado en bibliografia cuanto
representa el coste de este equipo en una planta parecida, en este caso una planta de produccion de BTX a partir
de naftas del petroleo. Asi, se ha asumido que el coste del reactor representa un 20% del coste de todos los
equipos de la instalacion [22].

Por otro lado, cabe remarcar que los intercambiadores de calor se han simulado como intercambiadores simples
en Aspen, de modo que no se especifican datos acerca del area de transferencia de estos equipos o del fluido
auxiliar empleado.
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Por tanto, se ha seleccionado el fluido auxliar que seria necesario emplear en cada uno de los intercambiadores
en base a la temperatura requerida. En caso de los coolers se ha usado como fluido auxiliar agua de refrigeracion
a25°C, mientras para los heaters se ha empleado vapor de baja, media o alta presion en funcion de la temperatura
demandada por el proceso (Tabla 18).

Sin embargo, el intercambiador encargado de calentar la alimentacion del reactor (E-101) requiere una
temperatura de salida de 400°C. Esto hace que sea necesario instalar un horno de procesos en el que se emplea
gas natural como combustible, ya que haria falta vapor a demasiada presion para alcanzar esta temperatura, lo
que no es viable desde el punto de vista de la seguridad de la planta.

Por ultimo, cabe destacar que el 4rea de transferencia de estos equipos se ha determinado mediante la siguiente
ecuacion:

2y — Q
A(m*) = —— M (20)

Donde:

- @ esel calor intercambiado en kKWW .

- F esun factor de correccion, que se ha asumido 0,8.
. . (kW .
- U esel coeficiente global de transferencia (m), cuyos valores se han buscado en literatura [56].

- DTLM es la diferencia de temperatura logaritmica media.

Tabla 26. Coste de los equipos de la planta.

Equipo Coste (€) Equipo Coste (€)
T-101 74.364 E-108 31.486
T-102 82.985 E-109 4.665
T-103 446.867 E-101 (horno) 271.952
T-104 423.355 Cond T-102 293.408
T-105 513.149 Cond T-103 156.816
T-106 187.833 Cond T-104 373.513
T-107 410.548 Cond T-105 237.384
T-108 258.284 Cond T-107 12.971
T-109 189.491 Cond T-108 64.605
P-101 3.721 Cond T-109 11.844
V-101 11.869 Reb T-102 28.593
R-101 912.464 Reb T-103 63.362
E-102 46.474 Reb T-104 43.140
E-103 18.090 Reb T-105 60.697
E-104 57.712 Reb T-107 52.011
E-105 36.611 Reb T-108 29.902
E-106 12.899 Reb T-109 46.155
E-107 5.562 TOTAL 5.474.785 €




5.2 Coste de capital

Una vez conocido el coste de adquisicion de todos los equipos, se procede a calcular el coste total de inversion
de la planta. Para ello, se va a utilizar el método de Chilton, donde el coste de los equipos se pondera por unos
factores medios con el propdsito de estimar el resto de costes, como la instalacion, el terreno, las tuberias, la

Instrumentacion. ...

En la Tabla 27 aparecen los costes de cada concepto, ademas del coste total de inversion para construir la planta.
Cada concepto se ha multiplicado por el valor medio de cada factor.

Tabla 27. Coste de capital.

Concepto Factor Concepto Coste (€)
1. Coste equipos principales 1 1 5.474.785
2. Coste equipos instalados 1,40-2,20 1 9.854.613
3. Tuberias (Planta de fluidos) 0,30-0,60 2 4.434.576
4. Instrumentacién (Completa automatizacion) 0,10-0,15 2 1182.554
5. Edificios y preparacion del terreno (Planta externa) 0,60-1,00 2 1.182.554
6. Auxiliares (Nueva extension) 0,25-1,00 2 6.109.860
7. Lineas exteriores (Unidad integrada) 0,00-0,05 2 197.092
8. Coste directo total Suma 2-7 22.961.248
9. Ingenieria y construccion (complejidad complicada) 0,35-0,50 8 6.199.537
10. Contingencia y beneficio contratista (Proceso completado) 0,10-0,20 8 5.740.312
11. Factor del tamafio (Grande) 0,00-0,15 8 459.225
12. Coste indirecto total Suma 9-11 12.399.074
13. Coste de capital Suma 8+11 35.360.323 €
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5.3 Viabilidad economica

El estudio de viabilidad se ha basado en el calculo del VAN (Valor Presente Neto). De modo que si el VAN es
positivo el proyecto sera rentable, y si por el contrario, el valor de dicho indicador es negativo, el proyecto no
serd viable desde el punto de vista econémico, ya que los ingresos serdn inferiores a los costes. El valor de dicho
indicador econdmico se calcula mediante la siguiente expresion matematica:

VAN = —10 + Zm (21)

Donde:
- Iy eslainversion inicial, calculada anteriormente (35.360.323 €).
-k eslatasa de descuento, en este caso se ha asumido un valor tipico del 5%.
- N eslavidatil de la planta, considerada en 30 afios.

- CF; son los flujos de caja de afio, se calculan restando los ingresos de los costes de operacion:
COP = Cetanot + Cuytitities (22)

Ingresos = Ipenceno + ltotueno T Ixiteno + Iparafinas (23)

Para estimar los ingresos de la planta es de vital importancia tener presente que el precio de los BTX y el de
otros hidrocarburos no aromaticos (subproducto de la instalacion) es muy variable, ya que su valor depende del
precio del petroleo. De modo que se han recogido datos acerca del coste de estos compuestos durante los tltimos
afios y se ha calculado el VAN en tres casos diferentes (Tabla 28).

Tabla 28. Precio de BTX y parafinas [57].

Precio BTX ($/t) Benceno Tolueno Xileno HC no aro
Bajo 500 700 900 1000
Medio 1000 950 1300 1200
Alto 1500 1200 1700 1400

De forma similar, existe cierto grado de incertidumbre en el coste del etanol. Su precio no es tan varible como
el de los hidrocaburos, durante los ultimos ha tomado valores cercanos a 0,65 €/L [58]. Sin embargo, se tiene
como objetivo alimentar a la instalacion bioetanol, cuyo precio es mas variable, ya que depende del método de
produccién, pero podria llegar a alcanzar valores de hasta 0,9 €/L [59, 60]. En consecuaencia, se ha calculado el
VAN varias veces cambiando el coste de la materia prima.



Por otro lado, en la Tabla 29 se muestran los precios de cada utiliti empleada en el calculo del VAN.

Tabla 29. Coste utilities [61].

Utility Precio Coste anual (€/afio)
Vapor a baja presion (5 bar) 7,5 $/1000kg 677.519
Vapor a media presion (14 bar) 8,3 $/1000kg 285.161
Vapor a alta presion (60 bar) 9,8 $/1000kg 9.494
Agua de refrigeracion 0,35 $/GJ 61.658
Gas natural 0,034 €/kWh 429.804
Total 1.463.635 €

En la Tabla 30 se presentan los resultados del VAN obtenidos (en millones de euros) para varios precios de
productos y materia prima.

Tabla 30. Resultados del VAN en millones de euros.

Precio etanol (€/L)
Precio BTX

Bajo

Medio

Alto

Como se puede observar, el valor de este indicador econdmico en muy sensible a variaciones en el precio del
etanol y los hidrocarburos. Considerando este factor y que se trata de un calculo preliminar donde no se han
tenido en cuentas ciertos aspectos, como la integracion energética de la instalacion o el calculo mas riguroso del
coste del reactor, no se puede afirmar que los resultados obtenidos sean totalmente fiables.

Sin embargo, tras esta primera estimacion, se puede decir que para un valor medio del precio de los BTX y el
etanol (0,65 €/L) el proyecto seria rentable. Aunque si el precio del bioetanol superase los 0,9 €/L la construccion
de una planta de este tipo no seria rentable desde el punto de vista econémico.

Ademas del coste de materia prima y los productos, también se ha estudiado como afectaria al VAN una
variacion en el coste capital calculando anteriormente, puesto que éste se ha estimado por medio de
correlaciones, por lo que su valor real podria diferir del calculado.

La Figura 38 muestra los resultados del analisis de sensibilidad mencionado para un precio medio de los BTX y
de 0,65 €/L de etanol. El coste capital estimado es de 35 millones de euros, l6gicamente cuando este parametro
aumenta el VAN disminuye de forma lineal, tomando un valor nulo cuando el coste capital asciende a unos 75
millones de euros, casi el doble de lo estimado inicialmente.
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Figura 38. Variacion del VAN (M€) en funcion del coste capital (M€).
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6 CONCLUSIONES

En lo referido al analisis econémico realizado, se puede concluir que en esta primera estimacion el proyecto es
rentable, ya que considerando precios de materia y productos medios se obtiene un VAN de 41 millones de
euros para una vida 1til de la planta de 30 afios. Aunque para conseguir datos mas rigurosos seria necesario
realizar un estudio mas detallado.

Por otro lado, desde el punto de vista técnico, tras estudiar las posibles opciones para llevar a cabo la separacion
de los compuestos obtenidos a la salida del reactor, se ha llegado a la conclusion de que la alternativa mas viable
es intentar conseguir una conversion de etanol de casi el 100% y eliminar este compuesto lo antes posible para
asi alimentar los hidrocarburos a una refineria, donde podra realizarse su separacion. De este modo, se consigue
un rendimiento a productos del 70%, se obtienen 70 kg/h de BTX por cada 100 kg/h de etanol alimentado.

En lo referido al comportamiento del reactor, es importante remarcar que, aunque se han desarrollado
catalizadores que presentan conversiones superiores al 95% de etanol y selectividades a BTX por encima del
70%, hay mucha incertidumbre acerca de qué podria suceder si se alimentase al rector bioetanol en lugar de
etanol. No se sabe como influiria esto al comportamiento del reactor, puede que las impurezas contenidas en el
bioetanol afecten de forma negativa al catalizador. Debido a esto, como siguiente paso en este proyecto, seria
interesante investigar el impacto del bioetanol en el catalizador y el reactor.

Finalmente, desde la perspectiva medioambiental, cabe destacar que la puesta en marcha de este proyecto
también resulta interesante ya que propone el empleo de bioetanol como materia, descartando el uso de
combustibles fosiles como el petroleo.
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ANEXO I: PFD
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ANEXO ll;: BALANCES DE MATERIA Y ENERGIA

Tabla 31. Resolucion de los balances de materia y energia 1.

Corriente 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Etanol (kmol/h) 540,59 540,61 540,61 17,02 17,02 0,02 0,46 16,55 16,55 15,53
Etileno (kmol/h) 0,00 9,45 9,45 11,49 11,49 7,80 2,60 1,08 1,08 0,06

Benceno (kmol/h) 0,00 0,12 0,12 6,05 6,05 0,05 5,99 0,01 0,01 0,01
Tolueno (kmol/h) 0,00 0,17 0,17 58,90 58,90 0,17 58,69 0,03 0,03 0,03
Xileno (kmol/h) 0,00 0,12 0,12 112,00 112,00 0,12 111,84 0,04 0,04 0,03
Agua (kmol/h) 0,00 1,91 1,91 257,52 257,52 0,59 1,60 255,33 255,33 7,33
DEE (kmol/h) 0,00 8,90 8,90 9,27 9,27 0,42 8,62 0,23 0,23 0,09
Hexano (kmol/h) 0,00 3,21 3,21 16,79 16,79 0,58 16,21 0,00 0,00 0,00
Hexeno (kmol/h) 0,00 10,46 10,46 13,08 13,08 0,24 12,84 0,00 0,00 0,00
Sulfolano (kmol/h) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Buteno (kmol/h) 0,00 7,73 7,73 12,88 12,88 1,50 8,63 2,75 2,75 1,43
Caudal molar (kmol) 541 583 583 515 515 11,5 227 276 276 25
Caudal masico (kg/h) 24904 27493 27493 27493 27493 449 21473 5572 5572 943
Temperatura (°C) 25,0 32,8 400,0 400,0 35,0 35,0 35,0 35,0 85,0 55
Presién (bar) 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1
Fraccion de vapor 1 1 1 1 0 1 0 0 0 0
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Tabla 32. Resolucion de los balances de materia y energia II.

Corriente 11 12 13 14 15 16 17 18 19 20
Etanol (kmol/h) 1,00 0,01 0,46 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Etileno (kmol/h) 1,02 0,00 0,96 1,64 1,64 1,64 1,45 0,19 0,00 0,00

Benceno (kmol/h) 0,00 0,00 0,00 5,98 5,98 5,98 0,00 0,06 5,92 5,92
Tolueno (kmol/h) 0,01 0,00 0,01 58,68 58,68 58,68 0,00 0,00 58,68 58,68
Xileno (kmol/h) 0,00 0,00 0,01 111,83 111,83 111,83 0,00 0,00 111,83 111,83
Agua (kmol/h) 0,34 247,78 248,05 1,33 1,33 1,33 0,50 0,82 0,00 0,00
DEE (kmol/h) 0,13 0,00 0,14 8,48 8,48 8,48 1,71 6,76 0,00 0,00
Hexano (kmol/h) 0,00 0,00 0,00 16,21 16,21 16,21 0,26 2,37 13,58 13,58
Hexeno (kmol/h) 0,00 0,00 0,00 12,84 12,84 12,84 1,03 9,20 2,62 2,62
Sulfolano (kmol/h) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Buteno (kmol/h) 1,32 0,00 2,40 6,23 6,23 6,23 2,39 3,84 0,00 0,00
Caudal molar (kmol) 3,82 248 252 223 223 223 7,34 23,3 193 193
Caudal masico (kg/h) 166 4464 4664 21273 21273 21273 420 1721 19132 19132
Temperatura (°C) 55,5 99,6 35,1 35,0 35,3 115,0 83,4 83,4 195,5 115,0
Presion (bar) 1 1 1 1 5 5 4,9 4,9 4,9 4,9
Fraccion de vapor 1 0 0 0 0 0 1 0 0 0




Tabla 33. Resolucion de los balances de materia y energia II1.

Corriente 21 22 23 24 25 26 27 28 29 30
Etanol (kmol/h) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Etileno (kmol/h) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00

Benceno (kmol/h) 0,03 0,03 0,00 5,89 5,89 0,00 5,89 5,89 0,00 0,00
Tolueno (kmol/h) 58,67 56,91 1,76 0,01 0,01 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Xileno (kmol/h) 111,83 0,03 111,80 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Agua (kmol/h) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
DEE (kmol/h) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Hexano (kmol/h) 0,07 0,07 0,00 13,51 13,51 0,00 0,15 0,15 13,36 13,36
Hexeno (kmol/h) 0,00 0,00 0,00 2,62 2,62 0,00 0,15 0,15 2,47 2,47
Sulfolano (kmol/h) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 12,48 11,94 11,94 0,55 0,55
Buteno (kmol/h) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Caudal molar (kmol) 171 57,0 114 22,0 22,0 12,5 18,1 18,1 16,4 16,4
Caudal masico (kg/h) 17287 5256 12032 1845 1845 1500 1920 1920 1425 1425
Temperatura (°C) 126,9 110,5 137,8 67,8 35,0 35,0 35,8 88,0 37,3 116,0
Presién (bar) 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1
Fraccion de vapor 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
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Tabla 34. Resolucion de los balances de materia y energia V.

Corriente 31 32 33 34 35 36 37 38 39 40 41
Etanol (kmol/h) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Etileno (kmol/h) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00

Benceno (kmol/h) 0,06 5,84 5,84 5,84 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Tolueno (kmol/h) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Xileno (kmol/h) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Agua (kmol/h) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
DEE (kmol/h) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Hexano (kmol/h) 0,15 0,00 0,00 0,00 0,00 13,33 0,32 0,32 0,03 0,29 0,00
Hexeno (kmol/h) 0,15 0,00 0,00 0,00 0,00 2,47 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Sulfolano (kmol/h) 0,00 11,94 11,94 0,01 11,93 0,00 0,55 12,48 1,25 11,23 1,25
Buteno (kmol/h) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Caudal molar (kmol) 0,354 17,8 17,8 5,84 11,9 15,8 0,880 22,0 22,0 0 1,25
Caudal masico (kg/h) 29,71 1890 1890 457 1434 1331 94,30 1845 1845 0 0,15
Temperatura (°C) 65,5 103,5 270,0 79,7 286,4 108,0 155,0 273,0 273,0 273 35,00
Presion (bar) 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1
Fraccion de vapor 0 0 1 0 0 0 0 0 0 0 0




