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Resumen

Se realiza la ingenieria basica de una planta de produccion de dimetil éter a partir de metanol mediante
reaccion de deshidratacion.

Para esta reaccion se utiliza la zeolita modificada HZSM-5/MCM-41, que proporciona alta actividad y
selectividad para la formacion de dimetil éter. El producto obtenido se purifica mediante destilacion para
obtener dimetil éter de elevada pureza y recuperar el metanol no reaccionado previamente para su
recirculacion.

Para mejorar la eficiencia del proceso se ha realizado la integracion energética de la planta, consiguiendo
reducir el consumo de utilities en la misma y, por tanto, el coste de produccion.

Mediante el analisis economico se determina la rentabilidad del sistema diseniado, teniendo en cuenta para su
realizacion el coste de equipos, de materia prima, de catalizador y de utilities.
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Abstract

The basic engineering of a dimethyl ether production plant from methanol dehydration is performed.

Modified zeolite HZSM-5/MCM-41 is used to carry out this reaction, giving high activity and selectivity for
dimethyl ether production. The stream produced is purified by distillation to achieve both high purity dimethyl
ether and recovery unreacted methanol.

Process efficiency is improved by process integration, achieving to reduce utilities requirement and production
cost.

Profitability of the designed plant is analyzed, taking into account equipment cost, raw material, catalyst and
utilities.
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ALCANCE Y OBJETIVO DEL PROYECTO

En el presente documento se realizara la ingenieria bésica de una planta de produccion de dimetil éter a partir
de metanol.

El objetivo es conseguir un producto con elevada pureza de dimetil éter, un 99,9% en peso.

Se estableceran los sistemas de reaccion y de purificacion del producto, ademas de las condiciones de
operacion de la planta, sin abarcar los requerimientos mecanicos y eléctricos de la misma.

También se llevara a cabo el disefio y simulacion de la planta a través del uso del software Aspen Plus,
mediante el que se dimensionaran los equipos y se obtendra el balance de materia y energia en el sistema y,
posteriormente, se realizard la integracion energética de la planta, con el proposito de mejorar su eficiencia.

Se estableceran el consumo de utilities necesario en la planta y el sistema de control de la misma.

Finalmente, se realizara un balance econdémico con el objetivo de comprobar la viabilidad del proyecto y la
inversion necesaria.

La alimentacion al sistema estd definida como una corriente de 15.000 kg/h de metanol a temperatura y
presion ambiente.

xXviil






INTRODUCQION: ELDIMETILETERY
LAREACCION DE DESHIDRATACION






1 INTRODUCCION

1.1 Propiedades y usos

Tanto el dimetil éter como el metanol cuentan con multitud de aplicaciones en la industria quimica y en el
sector energético, siendo objetos de numerosos estudios que tratan de buscar un mayor beneficio a su
explotacion.

1.1.1  El dimetil éter
El dimetil éter (DME, CH3-O-CH3) es el mas simple de los éteres, con dos grupos metilos unidos al atomo de
oxigeno, un gas incoloro y altamente inflamable.

Al igual que el agua, tiene una estructura angular, con un atomo de oxigeno con hibridacion sp3 dando lugar a
un angulo de enlace casi tetraédrico, aunque, a diferencia del agua, la estructura voluminosa de los grupos
metilo hace que el angulo de enlace sea mayor, de 110° frente a los 104,5° del agua.

Figura 1. Estructura del DME. Fuente [1]

El momento dipolar del DME viene dado por el vector suma de los momentos dipolares de los enlaces C-O,
teniendo un valor de 1,3 (el del agua 1,9) lo que da como resultado que se trate de una molécula polar [1].

En la siguiente tabla se muestran las propiedades fisicas del DME en condiciones ambiente de 25 °C y 1
atmosfera [2]:

Peso molecular 46,07 g/mol
Densidad 1,918 kg/m3
Temperatura de ebullicion a 1 atm -24,92 °C
Presién de vapor a 25 eC 5,94 bar
Calor especifico 1,466 kl/kg-K
Viscosidad 9,184-103 cp
Soluble en agua S|

Tabla 1. Propiedades del DME
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El punto de ebullicion del DME es muy bajo, del orden de 100 °C inferior que los alcoholes con masas
moleculares similares, lo que hace que su volatilidad sea mucho menor. Esto se debe a la inexistencia de
enlaces de puentes de hidrogeno entre las moléculas de DME por carecer de grupos O-H, algo que si ocurre en
los alcoholes. Sin embargo si pueden formar este tipo de enlace con otros compuestos que tengan grupos O-H
oN-H. [1]

Durante los ultimos afios ha atraido gran atencion como compuesto quimico respetuoso con el medio
ambiente, siendo materia prima en la industria quimica para la fabricacién de una gran variedad de productos,
tales como etileno, propileno, gasolina, hidrogeno, acido acético o dimetil sulfato. [3]

Practicamente no es toxico y no produce efectos teratdgenos o mutagénicos, aunque en altas concentraciones
en el aire afecta al sistema nervioso central. El valor limite ambiental de exposicion diaria (VLA-ED) es de
1.000 ppm, no debiéndose superar una concentracion en aire de 1.920 mg/m®. [4]

Debido a esta baja toxicidad también es frecuentemente usado como propelente y, debido a su facil
compresion, condensacion y vaporizacion, como refrigerante, en sustitucion de los clorofluorocarbonos.
También es utilizado como solvente al tener alta solubilidad tanto para sustancias polares como no polares. En
altos niveles de concentracion puede ser usado como anestésico. [3]

Desde hace afios esta siendo considerado como la alternativa lider a los combustibles basados en el petrdleo,
idea potenciada por las limitadas reservas existentes de este, el previsible aumento de las demandas de energia
y las cada vez mas restrictivas legislaciones medioambientales orientadas a combatir el cambio climatico
producido por el calentamiento global.

Principalmente, muestra un gran atractivo como potencial combustible limpio para motores diésel debido a su
alto nimero de cetano, entre 55 y 60, bajas emisiones de particulas, de SOx y de NOx y reduciéndose también
el ruido respecto a los motores diésel convencionales. Esto significa que el DME tiene unas excelentes
caracteristicas para la combustion. [5] [6]

En la figura 2 se compara la eficiencia energética y las emisiones de gases de efecto invernadero (GHG) de
varios combustibles, incluyendo DME producido a partir de fuentes fosiles y DME producido a partir de
fuentes renovables. Para su realizacion se ha tomado en cuenta la produccion, el transporte y el uso final de
los combustibles.

\ g/kWh
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30%+ — 750
20% 500
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0% e - 0
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Figura 2. Comparacion del DME con otros combustibles. Fuente [7]
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Segun el grafico, entre los combustibles a partir de fuentes fosiles el DME es el que produce una menor
cantidad de GHG, con una eficiencia energética superior a otros como el gas natural comprimido (CNG) o el
metanol producido a partir de gas natural.

Entre los combustibles procedentes de fuentes renovables, se muestra como el de mayor eficiencia energética,
con emisiones de GHG muy bajas.

Ademés, las propiedades fisicas del DME son similares a las de los GLP, presentando baja presion de
saturacion del vapor y alto poder calorifico y condensando a -25 °C a presion atmosférica y a presiones de
entre 5 y 6 bar a temperatura ambiente. Gracias a esto, la misma maquinaria utilizada con los combustibles
habituales puede emplearse usando DME, con minimas modificaciones. [6]

1.1.2 El metanol

El metanol (MeOH, CH3-OH, alcohol metilico) es el alcohol mas sencillo.

Su estructura también es parecida a la del agua, sustituyendo en este caso uno de los atomos de hidrégeno por
un grupo metilo. El atomo de oxigeno presenta hibridacion sp3 y al ser el grupo metilo mucho mas
voluminoso que el hidrogeno el dngulo de enlace es mayor que en el agua, con un valor de 108,9°. [1]

0.96 A

0O . i i
% % _}_' B, 32 5
H o45 H - \(\ 1089° H
agua agua H H
alcohol metilico alcohol metilico

Figura 3. Estructura del metanol. Fuente [1]

Sus propiedades a temperatura y presion ambiente se muestran en la tabla 2. [2]

Peso molecular 32,04 g/mol
Densidad 786,3 kg/m?
Temperatura de saturacion 65 2C
Presién de saturacion 0,1657 bar
Calor especifico 2,535 kl/kg-K
Viscosidad 0,5455 cp
Soluble en agua S|

Tabla 2. Propiedades del metanol

Inicialmente, el metanol se producia por destilacion destructiva de madera astillada en ausencia de aire. En la
actualidad, la mayor parte del metanol se sintetiza mediante reaccion catalitica de monodxido de carbono con
hidrogeno (gas de sintesis) a altas presiones y temperaturas.

El metanol es uno de los disolventes industriales mas comunes ya que es barato, menos toxico que los
disolventes halogenados y disuelve una gran cantidad de sustancias polares y no polares. También es una
sustancia de partida para la obtencion de una amplia variedad de compuestos organicos como éter metilico,
éster metilico, plasticos, medicamentos y otros productos industriales.

El metanol es un buen combustible para los motores de combustion interna. Tiene un alto indice de octano,
emisiones poco contaminantes e inflamabilidad mas baja a la de la gasolina, sin embargo, presenta un

5
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contenido energético menor que esta, requiriéndose un 70 % mas para conseguir la misma energia.

Otros efectos desfavorables del metanol como combustible es que, al ser un buen disolvente, ataca a las juntas,
los elementos de sellado y las piezas de pléstico del sistema de alimentacion de combustible en los motores,
ademas da lugar a una llama casi imperceptible, por lo que puede dar lugar a fuegos peligrosos por no ser
detectados. [1]

1.2 Tecnologias de produccion de DME

Existen dos vias por las que el dimetil éter puede ser producido: por formacion directa a partir de gas de
sintesis o por deshidratacion de metanol.

1.2.1  Formacion directa a partir de gas de sintesis

La formacion directa se refiere a la reaccién en una sola etapa a partir de gas de sintesis, una mezcla de
monoxido de carbono e hidrogeno obtenida a través del reformado de gas natural, la gasificacion de carbon o
la gasificacion de biomasa.

En este proceso, la formacion del DME es lograda mediante dos reacciones cataliticas diferentes que se llevan
a cabo en un mismo reactor de manera simultanea: la hidrogenacion del mondxido de carbono para formar
metanol y la deshidratacion de este para formar DME.

Para que ambas reacciones se produzcan se utiliza un reactor de lecho fluidizado usando un catalizador
bifuncional, que sea valido tanto para la conversion del gas de sintesis a metanol, como para la deshidratacion
de este a DME. [8]

Las reacciones involucradas en este proceso son:
- Reaccion de formacion de metanol:
4H, +2C0 2 2CH3;0H
- Reaccion de deshidratacion del metanol:
2CH;0H 2 CH3;0CH; + H,0
- Reaccion agua-gas
CO+ H,0 2 Hy+ CO,

Puede resumirse, por tanto, en la siguiente reaccion global:
3H, +3C0 2 CH30CH; + CO,

Debido a la cantidad de reacciones que se producen en la formacion de DME a partir de gas de sintesis y los
distintos reactivos y productos presentes en cada una de ellas, la corriente resultante tiene una composicion
compleja en la que aparecen todos estos compuestos y que puede dar lugar a que la purificacion del producto
deseado sea dificil.

1.2.2 Formacioén a partir de la deshidratacion de metanol

La formacion de DME a partir de metanol como materia prima se realiza mediante su deshidratacion bajo el
efecto de un catalizador acido. El alcohol primario es protonado por el efecto del catalizador acido, lo que lo
hace susceptible de ser atacado por otra molécula de alcohol, de esta forma se crea el éter.

La reaccion puede llevarse a cabo tanto en un sistema de lecho fluido como en uno de lecho fijo. El lecho
fluidizado muestra una mayor transferencia de masa y calor pero es mas caro y complejo. Por otra parte, el
lecho fijo es mas sencillo en cuanto disefio y operacion, ademas conlleva un menor coste. [9]

6
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La reaccion quimica que se produce con este método es:

2CH;0H 2 CH;0CH; + H,0

En este caso, los tinicos productos que abandonan la superficie del catalizador son el dimetil éter y el agua, por
lo que se obtendria una corriente de productos mucho mas sencilla de purificar.

Teniendo todo esto en cuenta, se tomara como sistema de reaccion la deshidratacion de metanol a través de un
lecho fijo de catalizador.

1.3 El dimetil éter en el Mercado mundial

A partir del afio 2000 la capacidad de produccion global de DME ha aumentado de manera notable, junto con
la formacion de grupos promotores del mismo como “Japan DME Forum” (2001), “International DME
Association” (2001) o “China DME Association’ (2009).

De esta forma, se ha pasado de una capacidad de produccion de 30.000 toneladas al afio en 2003 a una
capacidad de produccion mundial de DME de casi 7 millones de toneladas al afio en 2010, con proyecciones
de futuro que marcaban que entre los anos 2015 y 2018 esta capacidad podria aumentar hasta los 15 millones
de toneladas al afio.

La mayor parte de la produccion global de DME se concentra en China, que en el afio 2012 poseia una
capacidad de produccion de 12 millones de toneladas al afio, aunque la produccion real que se realizaba era de
un 35% de esa cantidad. [10]

Japon también cuenta con importantes instalaciones para su produccion, ademads, estd prevista la construccion
de nuevas plantas o aumentos de capacidad en Trinidad y Tobago, América del Norte, Indonesia y Uzbekistan.
En Suecia se encuentra la primera planta del mundo de produccion de bioDME. [11]

Este bioDME es producido a partir de la gasificacion de residuos de la agricultura y forestales, del licor negro
formado como co-producto en la fabricacion de papel o de residuos municipales, en sustitucion de la
gasificacion de carbon y el reformado de gas natural. De esta forma, el gas de sintesis que sirve como materia
prima procederia de fuentes renovables, disminuyendo el impacto ambiental.

En la actualidad, mas de 9 millones de toneladas de DME son producidas en el mundo, tanto a partir de
fuentes renovables, tales como la biomasa, como de carbon y gas natural, y, principalmente, a través del
proceso de deshidratacion de metanol.

Una gran cantidad de compaiiias internacionales cuentan con lineas de produccion de DME, algunas de ellas
son Volvo, Korea Gas Corporation, Methanex 'y Oberon Fuels. [11]



2 CINETICAY TERMODINAMICA DE LA REACCION

2.1 Catalisis

En la gran mayoria de los sistemas industriales que requieren de una conversion quimica es necesaria la
utilizacion de elementos catalizadores que mejoren el proceso de reaccion, favoreciendo aspectos tales como la
velocidad de reaccion, la selectividad en la formacion del compuesto deseado o la mejora de las condiciones
en las que se produce la reaccion, por ejemplo disminuyendo la temperatura y presion necesaria.

Para una reaccion en fase gas catalizada por un soélido, este suele encontrarse en forma de particulas de
diversas formas y tamafios. Tales particulas son generalmente porosas, con una superficie por el interior de los
poros mucho mayor que la superficie externa de la particula.

Los requerimientos esenciales para un excelente catalizador son una alta actividad, alta selectividad y lenta
desactivacion.

2.1.1 Catalizador para la produccion de DME

Los principales factores que influyen en la actividad y la selectividad del catalizador en la reaccién de
deshidratacion de metanol son el grado de acidez y las caracteristicas estructurales de distribucion y tamaio de
los poros. Normalmente, la actividad se incrementa con una mayor acidez, sin embargo, si esta es demasiado
elevada provocaria la conversion del DME formado en otros hidrocarburos, por lo que hay que buscar un
catalizador adecuado, que ofrezca los mejores resultados en cuanto a actividad y selectividad.

En un primer momento se utilizaba acido sulfurico o fosférico como medio acido para la reaccion de
deshidratacion, dando lugar a un producto gaseoso compuesto por el éter formado, agua, alcohol y acido
sulfuroso. Posteriormente fueron sustituidos por catalizadores solidos. [12]

Generalmente, la deshidratacion del metanol se produce sobre catalizadores tales como zeolitas, y-aliimina o
silica-alimina, siendo las primeras las que mejor resultado consiguen y las mas ampliamente utilizadas.

A partir de los afios 80 se introduce el uso de zeolitas ZSM-5 en procesos heterogéneos en fase vapor, ya que
tienen mejores caracteristicas que los catalizadores usados hasta la fecha por ser regenerables, selectivos, no
corrosivos y de facil manipulacion.

Los catalizadores zeoliticos a base de ZSM-5 son aluminosilicatos cristalinos hidratados de estructura abierta
constituida por tetraedros de SiO4 y AlO4 unidos entre si por los atomos de oxigeno, con formula general:

NanAliSiosnO192'16H0 con (0<n<27)

Son considerados los mejores catalizadores &cidos por tener gran area superficial, capacidad de adsorcion, alta
estabilidad térmica e hidrotérmica, fuerte acidez y una estructura que le permite la creacion de sitios activos y
presentar una muy buena selectividad de forma. [13]

Sin embargo, la selectividad para la formacion de DME se aleja del 100% al aumentar la temperatura,
formandose hidrocarburos y coque, cuya deposicion ademas provoca la rapida desactivacion del catalizador.
Esta baja selectividad es debida a dos factores, en primer lugar, su superficie presenta una acidez demasiado
elevada, y, en segundo lugar, su estructura microporosa, formada por poros profundos y estrechos de tamafios
del orden de A, hace que la difusién en su interior sea muy lenta y esté demasiado expuesto a la acidez del
catalizador. [14]

Para solucionar esto pueden emplearse zeolitas mesoporosas (con tamafio de poro de 2-50 nm), de forma que
se combinan la fuerte acidez y estabilidad hidrotérmica de las zeolitas microporosas con la rapida transferencia
de masa de los materiales mesoporosos, obteniendo un rendimiento de la reaccion catalitica mejorado.
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Estas zeolitas mesoporosas pueden obtenerse modificando las anteriores, dando lugar a las zeolitas tipo ZSM-
5/MCM-41, con una actividad similar a las ZSM-5 y una selectividad del 100% en la formacion de DME,
mucho mayor que con las zeolitas ZSM-5 [14] [15]. La comparacion entre ambas se muestra en la figura 4.

0.9
ZSM-5/MCM-41(1.5 mol/L.)
0.8
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Figura 4. Comparacion de la estabilidad y selectividad de ZSM-5 y ZSM-5/MCM-41. Fuente [15]

2.1.2 Preparacion del catalizador

La preparacion del catalizador zeolitico se realiza mediante varios pasos de transformacion de un catalizador
comercial, ofrecido por empresas como Zeolyst Company, de Estados Unidos. Partiendo del catalizador
NaZSM-5 se obtiene el HZSM-5 y posteriormente modificando este se obtiene el catalizador final HZSM-
5/MCM-41. [5] [16]

El catalizador recibido NaZSM-5 se somete a un proceso de intercambio i6nico con una solucién acuosa de
NH4NO:s, obteniendo la nueva forma NH4ZSM-5. Posteriormente, este es secado a 373 K durante 24 horas.
Una vez secado se procede a la calcinacion, mediante un aumento progresivo de la temperatura, desde los 373
K hasta 773 K, a razén de 2 K/min y manteniéndose durante 5 horas en los 773 K alcanzados. Finalizada la
calcinacion se ha conseguido obtener el catalizador en la forma HZSM-5.

Este catalizador puede ser modificado, segiin la finalidad, usando diferentes elementos metalicos, mediante
soluciones acuosas en forma, por ejemplo, de nitratos de dichos metales, secado y posterior calcinado. De esta
manera se obtienen zeolitas como la ZnZSM-5 o AIZSM-5.

En este caso, se busca obtener la zeolita compuesta HZSM-5/MCM-41 a través de un proceso de
recristalizacion directa de tensioactivo usando bromuro de hexadeciltrimetilamonio (CTAB).

A la zeolita HZSM-5 se le adiciona una solucion de hidroxido de sodio (NaOH) 1.5 M, agitandose la mezcla a
temperatura ambiente. Posteriormente se afiade el CTAB y se continta con la agitacion.

Entonces la mezcla es transferida a una autoclave y se lleva a cabo un tratamiento hidrotérmico a 120 °C
durante 12 horas.
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Una vez que se enfiia hasta la temperatura ambiente, se ajusta su pH a 8.5 mediante adicion de HCI 2 M y con
fuerte agitacion. La mezcla es transferida a una autoclave y calentada a 120 °C durante 24 horas. El producto
se recupera por centrifugacion y lavado continuado con agua desionizada y secando a 100 °C.

El resultado es calcinado a 550 °C durante 6 horas para extraer el tensioactivo.

2.2 Termodinamicay cinética

A lo largo del tiempo se han propuestos diferentes mecanismo de cémo se produce esta reaccion. Uno de los
que poseen mayor fuerza es el propuesto por Bandiera [17], que sugiere que la reaccion ocurre segin el
mecanismo de Langmuir-Hinshelwood por la adsorcion de metanol en lugares acidos y basicos del catalizador,
formandose dos especies en su superficie, [CH3*OH»]" y [CH307, las cuales se unirian para formar el DME.

Las reacciones que se producirian en la superficie del catalizador serian entonces:

CH;0H + H* 2 [CH;- OH,]*
CH;0H + 0%~ 2 [CH30]™ + [OH]~
[CH; - OH,)* + [CH30]™ 2 CH30CH; + H,0
H,0 + [OH]™ 2 [H30]* + 0%
[H;0]* @ H,0+ H*

Las caracteristicas termodinamicas y cinéticas de una reaccion ejercen un papel fundamental en el disefio del
sistema de reaccion, ya que marca las condiciones en las que este debe desarrollarse.

Ambas son profundamente dependientes de la temperatura en la que se realice el proceso, ya que marca tanto
el punto de equilibrio de la reaccion como la velocidad a la que se produce, siendo esta también fuertemente
dependiente de la actuacion del catalizador sobre el que se produce la reaccion.

El dimetil éter se obtiene a partir de la deshidratacion de metanol segun la siguiente reaccion:
2CH3;0H 2 CH3;0CH; + H,0 AH; 305 = —23 kJ /mol

La reaccion es exotérmica, liberandose energia en su transcurso. Debido a esto, en un reactor adiabatico la
temperatura se incrementaria hasta el momento en el que se alcanzara el equilibrio. Por lo tanto, durante el
disefio del sistema es necesario tener en cuenta este incremento de temperatura que se produce.

Una mayor temperatura aumenta la velocidad de reaccion, pero al ser exotérmica, siguiendo el principio de Le
Chatelier, la conversion de equilibrio disminuye. Ademas, pueden aparecer puntos calientes que resulten en la
desactivacion del catalizador o en la formacion de compuestos indeseados. Hay que utilizar aquella
temperatura que optimice el proceso y sea adecuada para el catalizador empleado.

La ecuacion cinética que sigue esta reaccion, en un lecho de catalizador zeolitico HZSM-5, es [18]:

p _ (Pome - Puyo
MeOH PMeOH : Keq

(1 + Kyeon * Pueon + K, o 'PHZO) kg -s

kmol
r =k Kyeon ]

Donde

- keslaconstante de velocidad de la reaccion, dada por:

10
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k=3812-e RT

-69383,66 kmol
[kg . s]
- Kwmeon Y Ko son las constantes de adsorcion del metanol y el agua, respectivamente, sobre la

superficie del catalizador. Se encuentran dadas, en funcion de la temperatura, segin las siguientes
expresiones:

108108,6
KM@OH = 67,42 e RT [bar_l]

89828,61
Kn,0 =217 -e” RT [bar™1]

- Kqqes la constante de equilibrio de la reaccion, cuyo valor, en funcion de la temperatura, es [19]:

4019 L ., 6.561-10*
InKeq = —7—+3.707InT — 2.783 - 107°T + 3.8 - 10772 — —— 35— — 26.64

- Pmeon, Pome ¥ Pmo son las presiones parciales de cada uno de los compuestos involucrados en la
reaccion.

Se toma la cinética de la zeolita HZSM-5 simple, aun cuando la utilizada es la HZSM-5/MCM-41.

Para la simulacion de la planta en Aspen Plus se utiliza el modelo termodinamico NRTL (Non-Random Two-
Liquid), adecuado para equilibrios liquido-vapor en mezclas de sustancias polares a presiones medias [20].

11
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1 INTRODUCCION A LOS REACTORES
CATALITICOS Y OPCIONES DE DISENO

El disefio de procesos requiere la toma de decisiones sobre el tipo de reactor y modo de operacion (batch,
continuo o semicontinuo; adiabatico, isotermo o ni adiabatico ni isotermo; tanque agitado, lecho relleno, lecho
fluido...), su tamafio (cantidad de catalizador o volumen necesario), las condiciones de proceso (temperatura,
presion...) y tener en cuenta la naturaleza de la reaccion (formacion de productos indeseados, numero de fases
presentes, necesidad de catalizador, equilibrio de la reaccion, entalpia de la reaccion).

También deben considerarse restricciones de tipo técnico (capacidad de conseguir el objetivo marcado con los
medios disponibles) y socio-econémico (costes, seguridad, medio ambiente). [21]

Como ya se ha indicado, para la reaccion se utiliza un lecho fijo de catalizador. En un reactor de este tipo, el
catalizador solido estd dispuesto en un lecho de particulas de tamafio relativamente pequefio, orientadas de
forma aleatoria mientras que el fluido se mueve a través de los espacios entre particulas.

Partiendo de esto, hay varias disposiciones que pueden ser utilizadas:

La primera es la de establecer un reactor no adiabatico en el que las particulas de catalizador se encuentren
dispuestas dentro de tubos, por los que circula la corriente de proceso mientras que un fluido refrigerante
circula por el exterior de los tubos.

Otra opcion es operar con varios lechos de forma adiabatica, bien alternando etapas de reaccion con etapas de
refrigeracion o bien mezclando parte de la alimentacion fresca con la corriente de salida de cada lecho, antes
de su entrada en el siguiente (cold-shot cooling). [21]

Se considera que la opcion mas adecuada en disponer varios lechos de catalizador que operen de forma
adiabatica y con refrigeracion intermedia, al tener un menor coste que el reactor no adiabatico y ser mas
sencillo que el cold-shot cooling.

En la actualidad, la mayor parte del DME se produce mediante la deshidratacion de metanol, el cual contiene,
normalmente, cierta cantidad de agua y otras impurezas (alcoholes, cetonas...).

Las condiciones de partida consisten en una alimentacion de 15.000 kg/h a temperatura y presion atmosférica
con la siguiente composicion:

COMPUESTO ‘ % p/p Caudal (kmol/h)

Metanol 98,12 459,3
Agua 0,89 7,41
Dimetil éter 0,19 0,6186
Acetaldehido 0,18 0,6129
Acetona 0,32 0,8244
Acido acético 0,3 0,7491

Tabla 3. Composicion de la alimentacion a la planta
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1.1 Opciones de disefio

Se han considerado dos posibilidades de disefio: realizar una separacion previa con el objetivo de conseguir
una corriente de metanol de mayor pureza en la entrada al reactor o introducir directamente la alimentacion al

reactor.
Para elegir la disposicion mas adecuada se ha realizado y comparado un disefio basico de ambas:

En la primera opcion, el proceso se encuentra dividido en tres etapas: preparacion de reactivos, reaccion
quimica y purificacion del producto.

_____, Preparacién Purificacion
P —* Reaccibn —— > de —

Alimentacion de reactivos Producto
productos

Figura 5. Esquema del proceso para proceso con preparacion de reactivos

Son necesarias dos columnas de separacion para la preparacion del reactivo y una para la purificacion del
producto, recirculandose a la entrada el metanol no reaccionado y el agua formada. En la figura 6 se muestra el
diagrama de bloques de este caso.

En la segunda opcion, la alimentacion es llevada directamente al reactor, llevandose posteriormente a cabo la
purificacion del producto deseado y la separacion del metanol no reaccionado para su recirculacion.

Al igual que en el caso anterior, son necesarias tres columnas de separacion para obtener la corriente de DME
con la pureza deseada y la corriente de metanol para su recirculacion a la entrada al reactor, tal y como se
muestra en la figura 7.

DME
PRODUCTO

ALIMENTACION
c1

“[ L .

Figura 6. Diagrama de bloques del sistema con preparacion de reactivos
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ALIMENTACION /J\

DME
PRODUCTO

ACETALDEHIDO
ACETONA

METAND!

Figura 7. Diagrama de bloques del sistema sin preparacion de reactivos

N REACCIONADO

AGUA
ACIDO ACETICO

Al comparar ambos casos se opta por no realizar la preparacion de los reactivos antes de la entrada al reactor,
debido al mejor funcionamiento de las columnas de separacion en este caso. La comparacion entre ambos se

muestra en la tabla 4.

CON PREPARACION DE

SIN PREPARACION DE

REACTIVOS REACTIVOS
Relacidn de reflujo

C1 23,43 1,4

Cc2 1,43 9,66

c3 1,47 1,73

Potencia en reboilers (kW)

Cc1 6.292,68 2.186,1

Cc2 12.021,73 936,84

c3 2.186,1 2.221,33
Total 20.500,51 5.344,27

Potencia en condensadores (kW)

C1 -5.694,35 -2.523,77

Cc2 -11.910,51 -948,4

Cc3 -2.614,9 -2.159,14
Total -20.219,76 -5.631,31

Tabla 4. Comparacion de las opciones de disefio

El mayor inconveniente que se puede dar en la opcion elegida es que se produzcan reacciones indeseadas que

involucren las impurezas introducidas.

17




Ingenieria Basica de una Planta de Produccion de Dimetil Eter a partir de Metanol 18

La primera es la reaccion del acetaldehido y la acetona con alcoholes para formar acetales, adicionandose dos
moléculas de alcohol al grupo carbonilo y elimindndose una molécula de agua, de forma que disminuiria la
selectividad de la reaccion:

0

I o R'O OR’

_C.__ + 2R—OH = >+ Ho
R H R H
aldehido acetal

| B R"O OR"

By S

C + 2R"—0OH =—= C + [0
R™ R’ R R ?
cetona acetal (IUPAC)

cetal (comiin)

Figura 8. Reaccion de aldehidos y cetonas con un alcohol. Fuente [1]

Teniendo en cuenta la pequefia cantidad de impurezas introducidas, se considera que este efecto no sera
demasiado perjudicial, por lo que se desprecia.

También podria darse la hidratacion del acetaldehido y la acetona formandose un alcohol [1]:

R R R
W " E 2 H, 0’ I
H:~—_ ~_--»VC?O_. — H—C—O0O: —> H—C—0I}l
7 R I - | =
R R
16n hidruro ion alcoxido

Figura 9. Reaccion de hidratacion de aldehidos y cetonas. Fuente [1]

Sin embargo, esta reaccion aparece para soluciones liquidas acuosas, por lo que, al igual que la anterior, es
despreciada.
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2 DESCRIPCION DEL PROCESO

La reaccion para la formacion de DME mediante deshidratacion de metanol se realiza sobre un lecho de
catalizador zeolitico mesoporoso HZSM-5/MCM-41. El reactor sera de tipo tubular y adiabatico,
incrementandose la temperatura a lo largo del mismo al ser una reaccion exotérmica, acorde con la disposicion
habitual utilizada en la industria para esta reaccion.

La corriente de alimentacion es impulsada mediante una bomba, mezclada con la corriente de recirculacion de
metanol e introducida en un intercambiador de calor con el fin de proporcionar al fluido las condiciones
adecuadas para la reaccion.

Se estableceran como condiciones de operacion aquellas para las que se determind la cinética de reaccion [18],
con una presion de unos 10 bar y ajustando la temperatura de forma que se optimice la conversion por paso de
metanol, utilizando la menor cantidad de catalizador posible.

Como ya se ha mencionado anteriormente, el catalizador permite que se lleve a cabo la reaccion durante un
elevado periodo de tiempo antes de que se produzca su desactivacion, una alta conversion del metanol y una
selectividad del 100% para la formacion de DME.

Sin embargo, el catalizador solo es capaz de dar esta alta selectividad en un rango de temperaturas entre 170 y
300 °C [14], por lo que debera mantenerse dentro de ese margen durante el proceso de reaccion.

Para aprovechar este rango de temperatura podrian utilizarse una alimentacion al reactor a 170 °C y prolongar
la reaccion hasta alcanzar los 300 °C, sin embargo, para esa temperatura de entrada la velocidad de reaccion es
muy pequefia, necesitindose cantidades enormes de catalizador para que se lleve a cabo a los niveles
adecuados.

Hay que utilizar una temperatura de entrada que proporcione la suficiente velocidad de reaccion. Para conocer
esta temperatura, se ha utilizado el software “Engineering Equation Solver” o “EES”, calculandose la
velocidad de reaccion para varias temperaturas y una conversion media, debido a la dependencia de la
velocidad de reaccion con las presiones parciales de cada compuesto.

Temperatura (2C) Velocidad de reaccién (kmol/kgcat:s)

170 2,5-10°8

200 8,26-10°®
230 2,36-107
250 4,45-107
270 7,98-107
290 1,37-10°

Tabla 5. Velocidad de reaccion en funcion de la temperatura

Con esto se decide que una temperatura entre 230 y 250 °C puede ser adecuada para la alimentacion de
reactivo.

El problema surge debido a que, aunque introduciendo los reactivos a esta temperatura la velocidad de
reaccion comienza lo suficientemente rapida, la temperatura limite de 300 °C se alcanza demasiado pronto,
obteniéndose una conversion baja.

En una situacion ideal, la minima cantidad de catalizador necesaria se conseguiria operando a lo largo de todo
el reactor con la maxima velocidad de reaccion. Para una reaccion exotérmica y reversible, esto significa
operar de forma no adiabatica y no isoterma, de manera que la temperatura a lo largo del reactor debe variar
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ajustandose siempre al valor que proporcione una mayor velocidad de reaccion [21], tal y como se muestra en
la figura 10, donde fa es la conversion, T es la temperatura y ra es la velocidad de reaccion.

/A

T, T

Figura 10. Perfil ideal conversion-temperatura. Fuente [21]

Tal grado de control es inviable, por lo que hay que buscar un método alternativo.

Se opta por la utilizacion de un tren de varios reactores adiabaticos en serie con refrigeracion intermedia, de
forma que se consiga una buena conversion de metanol, manteniéndose dentro del rango de temperaturas
limites y con la menor cantidad de catalizador posible.

Hay que determinar cuantos reactores se deben utilizar, la cantidad de catalizador en cada uno de ellos y la
temperatura de entrada de los reactores, imponiendo una temperatura de salida maxima para cada reactor de
entre 290 y 295 °C, de forma que se acerque al limite de 300 °C pero manteniendo un margen de seguridad.

El 6ptimo para esta disposicion se consigue utilizando la minima cantidad de catalizador para una conversion
determinada. Buscar la mayor aproximacion al equilibrio en cada etapa, es decir, en cada reactor, supondra que
el nimero necesario de reactores serd pequefio, pero la cantidad de catalizador en cada uno de ellos debera ser
muy grande, ya que al aproximarse al equilibrio la velocidad de reaccion disminuye. Por el contrario, terminar
cada etapa con una conversion mas alejada a la de equilibrio resulta en que se debe utilizar poca cantidad de
catalizador en cada reactor, pero seran necesarias un mayor nimero de etapas.

De la misma forma, una mayor refrigeracion entre etapas da lugar a que el niimero necesario de estas sea
menor, pero con mayor cantidad de catalizador para cada una.

En la figura 11 se muestra la linea de operacion de un conjunto de dos reactores con refrigeracion intermedia.
Se muestra en ella la restriccion que supone el equilibrio quimico para una reaccion reversible. Los tramos A-
B y C-D corresponderian a la reaccion en dos reactores en serie mientras que los tramos B-C y D-E
corresponderian a la refrigeracion en los intercambiadores.
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Tﬂ I max

Figura 11. Perfil conversion-temperatura para reactores con refrigeracion intermedia. Fuente [21]

Para definir esto se realizan diferentes pruebas en Aspen en las que se van variando estos parametros,
utilizando temperaturas de entrada para cada reactor de 240 o 250 °C, con la cantidad de catalizador que
permite que la reaccion en cada uno de ellos se efectiie hasta que se alcanza la temperatura de salida elegida y
estableciéndose la cinética indicada anteriormente, marcando ademas el objetivo de conseguir al menos un
80% de conversion por paso.

Esta conversion por paso del 80% se ha elegido con el objetivo de que no sea un valor demasiado elevado, lo
que requeriria cantidades muy grandes de catalizador, ni demasiado bajo, lo cual supondria realizar una gran
recirculacion de metanol no reaccionado.

Con estas pruebas se determina que la situacion Optima, que da un mayor grado de conversion con el menor
gasto de catalizador, es establecer 3 reactores en serie.

Para llegar hasta la temperatura necesaria para cada reactor, se utilizaran cuatro intercambiadores de calor, de
los cuales en el primero (E1) se produce la evaporacion de la corriente de alimentacion, en E2 se produce el
aumento de temperatura hasta el nivel adecuado para su entrada al reactor y en los dos restantes (E3 y E4) se
realiza la refrigeracion de la corriente.

La corriente 17 es la recirculacion del metanol no reaccionado, proveniente de las columnas de separacion.
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R1 R2 R3

B1
E3 E E4

Figura 12. Diagrama de flujo de la alimentacion y reactores del sistema

El producto de la reaccion (corriente 10) se somete, finalmente, a un proceso de separacion para conseguir el
DME con la pureza especificada del 99,9% en peso y ademas recuperar el metanol no reaccionado. Esta
separacion se realiza mediante columnas de destilacion.

Los componentes mas ligeros o volatiles tienden a concentrarse en la fase vapor, mientras que los mas pesados
se concentran en la fase liquida, por lo tanto, la separacion que se logra entre el producto destilado y el
producto de fondo depende de las volatilidades relativas de los componentes, el nimero de etapas de contacto
y la relacion de reflujo de la fase liquida y la de vapor.

La volatilidad de un compuesto es dada seglin su temperatura de ebullicién a una determinada presion o su
presion de vapor a una determinada temperatura. A menor temperatura de ebullicion o mayor presion de vapor
de un compuesto, este es mas volatil.

A continuacién se ordenan los compuestos que forman la entrada, de mayor a menor volatilidad, atendiendo a
su temperatura de ebullicion a presion atmosférica:

COMPUESTO ‘ Temperatura de ebullicién (2C)

Dimetil éter -24,92
Acetaldehido 21
Acetona 56
Metanol 65
Agua 100
Acido acético 118

Tabla 6. Volatilidad de los compuestos del proceso

Mediante la herramienta Find Azeotropes de Aspen se comprueba que no existen azeotropos que impidan la
purificacion del DME en la destilacion.

El DME se obtiene de la corriente extraida por cabeza en la primera columna (C1), al ser el compuesto mas
volatil entre los presentes. Para ello, en primer lugar se utiliza un intercambiador de calor para ajustar su
temperatura ya que al finalizar la reaccion esta es demasiado alta para su separacion. En el intercambiador de
calor se pasa de una temperatura de 295 °C a 90 °C, adecuada para la purificacion del DME. [22]

En la segunda (C2) se realiza la eliminacion de los componentes que son mas volatiles que el metanol
(acetaldehido y acetona), los cuales salen por cabeza de la columna, mientras que el metanol se extrae por el
fondo junto con el agua y el acido acético.

En la tercera columna (C3) se eliminan aquellos compuestos menos volatiles (agua y acido acético), los cuales
se extraen por el fondo, mientras que la corriente rica en metanol que se recircula para su mezcla con la
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alimentacion sale por cabeza. Antes de esta mezcla, la corriente de circulacion, al igual que la de alimentacion,
es impulsada mediante una bomba de forma que adquiera la presion necesaria para la reaccion.

Figura 13. Diagrama de flujo de la purificacion del producto

Las corrientes de residuos deberan ser llevadas a un sistema de tratamiento, sin embargo este no se ha
considerado en el proyecto.
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3 INTEGRACION ENERGETICA

La integracion energética permite reducir el consumo energético de la planta, al utilizar como fluidos
refrigerantes y calefactores las propias corrientes de proceso de la planta, reduciendo de ese modo el uso de
utilities y disminuyendo, por tanto, el coste econdmico de la operacion.

Se lleva a cabo la integracion energética en la etapa de reaccion, utilizando el calor a retirar de las corrientes de
producto de cada reactor para precalentar la alimentacion, tal y como se muestra en la figura 14.
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Figura 14. Diagrama de la reaccion con integracion energética

Debido a que la corriente de producto 13, obtenida en el ultimo reactor, es la que mas hay que enfriar sera la
primera en aportar calor para el precalentamiento de la corriente 3, de forma que la diferencia de temperatura
entre ambas corrientes sea lo mayor posible.

Aun con el calor aportado por las corrientes productos de los reactores la alimentacion no alcanza la
temperatura adecuada, por lo que sigue siendo necesario la utilizacion de un intercambiador de calor que opere
con vapor de agua a 10 bar como fluido calefactor para la vaporizacion de la corriente (en E4) y uno que opere
con vapor a 55 bar para aumentar su temperatura hasta llegar a los 250 °C (en ES5), sin embargo, el consumo de
vapor a 10 bar se reduce de forma notable con respecto al caso base.

También sigue siendo necesario completar la refrigeracion de la corriente de proceso utilizando agua de
refrigeracion, por lo que se afiade un nuevo intercambiador (E6), que reduzca la temperatura de la corriente 14
hasta los 90 °C para la entrada en la columna C1.
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4 UTILITIES

Para que el correcto funcionamiento de la planta sea posible es necesario que las condiciones de operacion en
cada uno de los equipos se encuentren en los valores adecuados, siguiendo la descripcion realizada
anteriormente. De esta forma, se necesitan en la planta fluidos calefactores y refrigerantes que eleven o
reduzcan la temperatura de la corriente de proceso, en funcion de las necesidades de operacion.

Estos fluidos componen las utilities de la planta, corrientes externas a las lineas principales del sistema que
sirven como fluidos auxiliares para alcanzar las condiciones requeridas.

Las utilities mas comunes son agua, vapor de agua, aceites térmicos, aire y sistemas de vacio.

En este caso, se utilizara vapor de agua saturado como fluido calefactor, utilizando la energia que libera en su
condensacion, al ser barato, no inflamable, ni toxico y tener un elevado calor latente de condensacion.

En la industria, se suele disponer de vapor saturado en condiciones desde los 0,5 kg/cm? hasta los 60 kg/cm?,
mientras que el agua se suele utilizar a temperatura ambiente. [23]

Con el vapor se consigue la energia necesaria para los reboilers de las columnas de destilacion y para el
calentamiento de la corriente de proceso antes de la entrada al tren de reactores. Para esto, la planta debe
disponer de:

- Vapor de agua saturado a 10 bar y 180 °C, que se utilizara para los reboilers de las columnas y en el
intercambiador de calor en el que se produce el cambio de fase de la corriente de alimentacion a los reactores.

- Vapor de agua saturado a 55 bar y 270 °C, que se utilizara para elevar la temperatura de los reactivos antes de
ser introducidos en el primer reactor.

Ambos casos se mantienen dentro del rango indicado anteriormente.

También se deberd disponer de agua de refrigeracion, a 20 °C y presion atmosférica, para su utilizacion en los
condensadores de las columnas de separacion y en los intercambiadores de calor para la refrigeracion,
dispuestos a continuacion de cada reactor.
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5 CONTROL DEL PROCESO

Para lograr el correcto funcionamiento de la planta, de forma que la operacion sea segura, econoémica y
respetuosa con el medio ambiente y se obtenga un producto con las especificaciones requeridas, los equipos
que la componen deben operarse adecuadamente desde el arranque de la planta hasta su parada, ya sea esta
para realizar una revision, cambiar el catalizador, realizar reparaciones o cualquier otro motivo. Esto se
consigue mediante el control del proceso.

5.1 Control en los reactores

Mediante el control en los reactores se logra mantener la conversion de los reactivos en el valor deseado. En
este caso, el control se limitara a manipular la temperatura de la corriente de entrada a cada reactor,
considerando que manteniéndose esta al nivel adecuado se llegara al grado de conversion deseado.

De esta forma solo es necesario un lazo de control simple que regule el caudal de vapor de agua o de agua de
refrigeracion en los intercambiadores, tal y como se muestra en la figura 15.

R3

Figura 15. Control de los reactores

5.2 Control en las columnas de separacion

El objetivo del control de las columnas es conseguir la composicion deseada en sus corrientes de salida.

Para esto se debe controlar, en primer lugar y mas importante, las purezas o calidades de los productos, aunque
también deben controlarse los niveles del tanque de reflujo y en la columna.

Se dispone de la posibilidad de manipular los caudales de destilado, el calor aportado en el reboiler y el caudal
de reflujo en la columna.
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El control del nivel en el tanque de reflujo se realiza mediante el control del reflujo en cabeza hacia la
columna.

En la columna Cl1, de la que se extrae el DME formado, se conseguira que su pureza sea la requerida. En la
columna C2 se realiza el control sobre la corriente de destilado, con el objetivo de controlar el contenido en
metanol de dicha corriente. De igual modo, en la columna C3 se realiza el control sobre la corriente de
destilado, logrando que la corriente de recirculacion no contenga grandes cantidades de agua y este formada
principalmente por metanol.

Esta disposicion se muestra en la figura 16.

Figura 16. Control de las columnas de destilacion
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MEMORIA DE CALCULO






1 DISENO DEL PROCESO SIN
INTEGRACION ENERGETICA

El disefio de la planta se realiza mediante el uso del software Aspen Plus, aplicando las restricciones y
condiciones de operacion adecuadas en cada parte de la misma.

Como ya se ha dicho, el objetivo es conseguir DME al 99,9% de pureza a partir de una corriente de 15.000
kg/h de metanol a temperatura y presion atmosférica con la siguiente composicion:

COMPUESTO % p/p Caudal (kmol/h)

Metanol 98,12 459,3
Agua 0,89 7,41
Dimetil éter 0,19 0,6186
Acetaldehido 0,18 0,6129
Acetona 0,32 0,8244
Acido acético 03 0,7491

Tabla 7. Composicion de la alimentacion a la planta

1.1 Diseiio de los reactores en el caso sin integracion energética

Los reactores son adiabaticos y de tipo tubular, rellenos de un lecho de catalizador. Al ser adiabaticos es
necesario dividir el lecho en varios reactores y disponer de refrigeracion intermedia entre ellos.

En primer lugar hay que definir la ecuacion cinética que sigue la reaccion en Aspen, para esto, en la pestaia
Reactions se introduce una nueva reaccion y se le dan los valores de constante cinética, fuerza impulsora y
expresion de adsorcion.

En el disefio de los reactores se utiliza el modelo RPlug, donde se introduce el tipo de reactor, sus dimensiones,
la reaccion que ocurre, la perdida de carga deseada (a partir de la cual se calcularan sus dimensiones) y la carga
y porosidad del lecho de catalizador.

Para determinar el nimero de reactores necesarios se realizan diversas pruebas cambiando la refrigeracion
realizada y la masa de catalizador.
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Con estas pruebas se determina que la situacion 6ptima, que da un mayor grado de conversion con el menor
gasto de catalizador, es establecer 3 reactores en serie, de la siguiente forma:

Masa de catalizador (kg) 24.000 24.500 40.000
Temperatura de entrada (2C) 250 250 240
Temperatura de salida (2C) 290,4 290,3 291
Conversion (%) 80,3
MASA TOTAL CATALIZADOR (kg) 88.500

Tabla 8. Condiciones de operacion de los reactores

Se realizara el dimensionado de los tres reactores siguiendo el método descrito por Missen [21], desarrollado a
partir de la ecuacion de Ergun para la perdida de carga. Conociendo la cantidad de catalizador necesario en
cada reactor e imponiendo la pérdida de carga que se produce se determina el diametro y la longitud de cada
uno de ellos.

Los parametros necesarios son el flujo masico de corriente, la densidad del fluido a la entrada del reactor, la
masa de catalizador, el didmetro de particula del catalizador, la viscosidad del fluido, la densidad aparente del
catalizador y su porosidad.

El flujo masico, m, es dado por la mezcla de la alimentacion a la planta y la corriente de recirculacion,
teniendo un valor de 17.941,624 kg/h 0 4,984 kg/s.

La densidad del fluido en la entrada de cada reactor, py, se obtiene de Aspen, dividiendo el flujo méasico entre el
flujo volumétrico.

La masa de catalizador, W, de cada reactor es de 24.000, 24.500 y 40.000 kg.
Las particulas de catalizador cuentan con un diametro, dp, de 1 mm [24].

La viscosidad del fluido utilizada sera la media de la dada por Aspen entre la entrada y salida para cada reactor.

R1 M1=1,813-10" Pa's
R2 M2=1,829-10° Pa's
R3 M3=1,829:107 Pa's

Tabla 9. Viscosidad media del fluido en cada reactor

La densidad aparente del catalizador, pg, es de 750 kg/m? [25].

La porosidad, €, se calcula a partir de la densidad aparente del lecho y el volumen de poros que contiene:

m3 kg
€ = Vporo E *PB [ﬁ]

Es decir, la relacion entre el volumen de poros y el volumen total se obtiene multiplicando el volumen de
poros en un kg de catalizador por los kg de un m? real de catalizador.

Sabiendo que el volumen de poro es de 6,9-10*m?/kg [26] se obtiene una porosidad de 0,5175.
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Las ecuaciones utilizadas para el calculo son:

150 m-u-(1—e¢)

F=r @™ apom

64-a-m>- W
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1,75 (1 —€)
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Donde D y L son el diametro y la longitud, respectivamente, del lecho de catalizador.

Estableciendo como pérdida de carga AP=0,15 bar (15.000 Pa), se obtienen los siguientes resultados:

R1 R2

R3
a 6,093 6,093 6,093
B 0,118 0,119 0,119
K 88,3 91,56 148,98
D (m) 2,228 2,3 2,53
L (m) 8,2 7,86 10,6
L/D 3,68 3,42 4,2
Volumen (m?3) 31,97 32,65 53,3
Volumen total de reaccién (m?3) 117,92

Tabla 10. Dimensionado de los reactores

Los reactores se dispondran de forma vertical, alimentdndose por la parte superior. Ademas, se debera
disponer un tramo de relleno de material inerte a la entrada del reactor, antes del lecho de catalizador, de forma
que se produzca una buena distribucion de la corriente de alimentacion en toda la seccion del reactor antes de

llegar a la zeolita y comenzar la reaccion.
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1.2 Diseiio de las columnas de separacion en el caso sin integracion energética

Las columnas de separacion se modelan de forma que mediante un numero de etapas de equilibrio
determinadas y variando la relacion de reflujo, se consiga bien una determinada pureza de alguno de los
compuestos o bien la recuperacion de una determinada cantidad de uno de los compuestos.

En primer lugar, mediante el modelo DSTWU de Aspen se determina el niimero de etapas de las columnas, la
etapa de alimentacion y se obtiene una primera aproximacion de la relacion de reflujo necesaria. En el modelo
se introduce la proporcion deseada entre la relacion de reflujo y la relacion de reflujo minima, la recuperacion
del clave ligero y el clave pesado con respecto al destilado y la presion en el condensador y el hervidor,
ademas de elegir el tipo de condensador, en este caso seran condensadores totales.

Una vez que se tiene el numero de etapas y la relacion de reflujo se lleva a cabo un disefio mas riguroso
utilizando el modelo RadFrac. Se introducen los datos obtenidos con el modelo anterior y mediante las
pestafias Design Specs y Vary, se impone que se logre o bien una determinada pureza de alguno de los
compuestos o bien la recuperacion de una determinada cantidad de uno de los compuestos, mediante la
variacion de la relacion de reflujo en la columna.

El diametro de las columnas se obtiene utilizando la pestaiia Tray sizing, introduciendo tinicamente el tipo de
plato.

De esta forma, se obtiene el disefio definitivo de cada columna:

En la columna CI1 el objetivo es conseguir que la corriente de destilado tenga una concentracion del 99,9 % de
DME, siendo la corriente de producto de la planta.

Esto se consigue usando 17 etapas de equilibrio y relacion de reflujo de 1,42. La temperatura en cabeza de la
columna es de aproximadamente 42,5 °C mientras que la temperatura en el fondo es de unos 148 °C. El
diametro de la columna C1 tiene un valor de 1 metro.

La columna C2 se modela de forma que el 95% de la acetona y el acetaldehido introducido sea eliminado en el
destilado.

Para esto, en la columna C2 deben usarse 40 etapas de equilibrio y una relacion de reflujo de 13. La
temperatura en cabeza de la columna es de 115,8 °C y la temperatura en el fondo es de 148,5 °C. El diametro
de la columna C2 es de 0,53 metros.

La columna C3 se modela para que el 99% del agua y 4cido acético sea eliminado por la corriente de fondo.

Para esto, en la columna C3 deben usarse 20 etapas de equilibrio y una relacion de reflujo de 1,74. La
temperatura en cabeza de la columna es de 133,5 °C y la temperatura en el fondo es de 162,3 °C. El diametro
de la columna C2 es de 0,68 metros.
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1.3 Diseiio de los intercambiadores en el caso sin integracion energética

El dimensionado de los intercambiadores de calor se realiza mediante el uso de Aspen, el cual, conociendo las
condiciones de la corriente de proceso a tratar y las utilities necesarias (ver capitulo 3) muestra el area de
intercambio necesaria. Estos intercambiadores seran del tipo carcasa y tubo, estableciéndose una pérdida de
carga de 0.2 bar en el paso de los fluidos liquidos y de 0.01 en el paso de los fluidos gaseosos, valores
habituales para ese tipo de intercambiadores. [27]

Debido a que no se realiza el disefio detallado de los intercambiadores, se utilizaran valores tipicos del
coeficiente global de transferencia de calor para cada caso [28], los cuales son mostrados en la siguiente tabla.

Combinacién de fluidos U (W/mZ3K)
Condensacion-Vaporizacion 1.200
Condensacién-Gas 300
Condensacion-Agua 1.000
Gas-Agua 100

Tabla 11. Coeficientes U en los intercambiadores

En primer lugar, mediante la simulacion con Aspen se determina el caudal de utility necesario en cada
intercambiador (ver capitulo 3).

Una vez que se ha obtenido el caudal necesario de utility para cada intercambiador, se utiliza el modelo HeatX.
En este modelo se utiliza el método de célculo Shortcut, se definen las corrientes de entrada, y una condicion
de salida, ademas, se introducen los coeficientes U indicados en la pestaia U Methods. El U de cada
intercambiador y el area calculada se muestra en Exchanger Details, dentro de Thermal Results.

En el caso de El, la condicion de salida es que la corriente de proceso salga como vapor saturado, en el resto
de intercambiadores, sera la temperatura de la corriente de proceso a la salida.

De esta forma, el area de intercambio de cada uno sera:

Intercambiador ‘ Area (m?) U (W/m?K)
E1 67,7 1.200
E2 55,7 300
E3 16,5 100
E4 21,2 100
E5 121,1 452,4

Tabla 12. Area de transferencia de calor de los intercambiadores

En todos los intercambiadores el coeficiente U es igual al introducido ya que solo hay una combinacion de
fluidos, excepto en ES5, donde el agua de refrigeracion produce el enfriamiento del vapor y, ademas, la
condensacion del mismo.
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1.4 Balance de materia y energia del caso sin integracion energética

A continuacion se muestran las diferentes corrientes de la planta, obtenidas a partir de la simulacion con

Aspen.
Temperatura (2C) 25 25,7 46,1 138,8 250 290,4
Presion (bar) 1 10,5 10,5 10,3 10,29 10,14
Frac. Vapor 0 0 0 1 1 1
Caudal volumétrico (m3/h) 18,88 18,901 23,333 1869,683 | 2376,936 | 2598,483
Caudal masico (kg/h) 15.000 15.000 17.941,18 | 17.941,18 | 17.941,18 | 17.941,18
Caudal molar (kmol/h)
Metanol 459,3 459,3 549,712 549,712 549,712 416,323
DME 0,619 0,619 0,619 0,619 0,619 67,313
Agua 7,41 7,41 9,739 9,739 9,739 76,434
Acetaldehido 0,613 0,613 0,613 0,613 0,613 0,613
Acetona 0,824 0,824 0,883 0,883 0,883 0,883
Ac. Acético 0,749 0,749 0,749 0,749 0,749 0,749
Tabla 13. Balance de las corriente 1 a 6
0 : 0
Temperatura (2C) 250 290,3 240 291 90 42,4
Presion (bar) 10,13 9,98 9,97 9,82 9,81 9,5
Frac. Vapor 1 1 1 1 0,178 0
Caudal volumétrico (m3/h) | 2.414,479 | 2.639,45 | 2.406,333 | 2.686,046 | 327,741 16,301
Caudal masico (kg/h) 17.941,18 | 17.941,18 | 17.941,18 | 17.941,18 | 17.941,18 | 10.194,81
Caudal molar (kmol/h)
Metanol 416,323 281,288 281,288 108,272 108,272 0
DME 67,313 134,831 134,831 221,338 221,338 221,073
Agua 76,434 143,951 143,951 230,459 230,459 0
Acetaldehido 0,613 0,613 0,613 0,613 0,613 0,231
Acetona 0,883 0,883 0,883 0,883 0,883 0
Ac. Acético 0,749 0,749 0,749 0,749 0,749 0

Tabla 14. Balance de las corrientes 7 a 12

La conversion por paso de metanol en los reactores sera:

Xmeon =

MeOH)s
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Temperatura (2C) 149,2 112,7 149,6 133,6 133,7 168,5
Presion (bar) 9,66 9 9,39 91 10,5 9,29
Frac. Vapor 0 0 0 0 0 0
Caudal volumétrico (m3/h) 10,532 0,532 9,96 4,541 4,542 5,423
Caudal masico (kg/h) 7.746,368 | 357,045 | 7.389,323 | 2.942,354 | 2.942,354 | 446,69
Caudal molar (kmol/h)
Metanol 108,272 8,721 99,551 90,412 90,412 9,13
DME 0,266 0,266 0 0 0 0
Agua 230,459 0,038 230,421 2,329 2,329 228,092
Acetaldehido 0,382 0,382 0 0 0 0
Acetona 0,883 0,824 0,059 0,059 0,059 0
Ac. Acético 0,749 0 0,749 0 0 0,749

Tabla 15. Balance de las corrientes 13 a 18

Se consigue una produccion superior a 10.000 kg/h de DME al 99,9%, siendo la conversion global de metanol

en la planta de:

Xglobal =

2 * DME)]_Z
MeOH),

-100 = 96.26%

Estando la fraccion de metanol que se consume dada por el doble de la formacion de DME, segun la
estequiometria de la reaccion. El metanol que no reacciona es el que se elimina en las columnas C2 y C3

durante la preparacion de la corriente para la recirculacion.
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2 DISENO DEL PROCESO CON
INTEGRACION ENERGETICA

Debido al uso de corrientes de procesos como fluidos térmicos, es necesario recalcular el area de los
intercambiadores necesarios. Ademas, como se mencion6 anteriormente, se debe disponer un intercambiador
extra para la refrigeracion del producto de reaccion hasta 90 °C.

El método utilizado para calcular el area es el mismo que el descrito anteriormente para el caso sin integracion
energética.

Ademas de los coeficientes de transferencia de calor utilizados anteriormente, se introduce el coeficiente para
un contacto gas-gas, y gas-vaporizacion, al que se le supone un valor igual al de condensacion-gas, quedando
como sigue:

Combinacién de fluidos U (W/m2K)

Condensacion-Vaporizacion 1200
Condensacidn-Gas 300
Condensacion-Agua 1000

Gas-Agua 100
Gas-Gas 50
Gas-Vaporizacién 300

Tabla 16. Coeficientes U en los intercambiadores para la integracion energética

En este caso, para E1 se especifica la temperatura de la corriente 14. Se disefa para que esta sea de 150 °C, ya
que una menor temperatura supone que la diferencia de temperaturas entre las corrientes sea demasiado baja y
el area requerida sea mucho mayor.

Para E2, E3 y ES5, se impone que la salida de las corrientes que se dirigen a los reactores (12, 10 y 8§,
respectivamente) sea la adecuada para cada uno de ellos.

Para E4, que la salida de la corriente de proceso sea vapor saturado.

Para E6, que la salida del intercambiador, que sera la corriente de entrada a la columna C1, se encuentre a 90
°C.

En este caso el area de transferencia de calor para cada intercambiador sera:

Intercambiador ‘ Area (m?) U (W/m?K)
E1l 102 100
E2 35 107
E3 10,33 300
E4 84,7 1.200
E5 55,5 300
E6 50 985

Tabla 17. Area de transferencia de calor para los intercambiadores en el caso con integracion

El area de intercambio de calor resulta mayor que la necesaria para el caso sin integracion debido a la menor
diferencia de temperatura entre las corrientes. De esta forma, sera necesaria una mayor inversion inicial en los
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equipos, pero estard compensado por el menor consumo de utility.

El tnico inconveniente es el aumento de la caida de presion de la corriente de proceso, al pasar por los
intercambiadores, lo que puede solucionarse aumentando ligeramente la presion de salida de la bomba.

Considerando que la caida de presion en cada paso del fluido por un intercambiador es, siguiendo la

suposicion realizada con anterioridad, de 0.2 bar para liquidos y 0.01 bar para gases, puede solucionarse solo

con aumentar la presion de salida de la bomba hasta los 11,2 bar. De esta forma, se sigue teniendo durante la

reaccion una presion alrededor de los 10 bar, con un valor minimo a la salida del tercer reactor de 9,9 bar.

A continuacion se muestra el balance de materia y energia en los reactores con integracion energética
(corrientes 3 a 15), teniendo el resto de corrientes practicamente el mismo valor que en el caso anterior:

A

Temperatura (2C) 46,1 119,1 139,3 139,1
Presion (bar) 11,2 11 10,8 10,6
Frac. Vapor 0 0 0,012 0,102
Caudal volumétrico (m3/h) 23,33 26,779 49,521 210,681
Caudal masico (kg/h) 17.939,41 17.939,41 17.939,41 17.939,41
Caudal molar (kmol/h)
Metanol 549,761 549,761 549,761 549,761
DME 0,619 0,619 0,619 0,619
Agua 9,739 9,739 9,739 9,739
Acetaldehido 0,613 0,613 0,613 0,613
Acetona 0,826 0,826 0,826 0,826
Ac. Acético 0,749 0,749 0,749 0,749
Tabla 18. Balance de las corrientes 3 a 6 con integracion
0 : 0
Temperatura (2C) 139,9 250 290,4 250
Presion (bar) 10,59 10,39 10,24 10,23
Frac. Vapor 1 1 1 1
Caudal volumétrico (m3/h) 1.823,29 2.354,024 2.573,101 2.390,841
Caudal masico (kg/h) 17.939,41 17.939,41 17.939,41 17.939,41
Caudal molar (kmol/h)
Metanol 549,761 549,761 416,361 416,361
DME 0,619 0,619 67,319 67,319
Agua 9,739 9,739 76,439 76,439
Acetaldehido 0,613 0,613 0,613 0,613
Acetona 0,826 0,826 0,826 0,826
Ac. Acético 0,749 0,749 0,749 0,749

Tabla 19. Balance de las corrientes 7 a 10 con integracion
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Temperatura (2C) 290,3 240 291 150 90
Presion (bar) 10,08 10,07 9,92 9,91 9,71
Frac. Vapor 1 1 1 1 0,184
Caudal volumétrico (m3/h) 2.613,287 2.382,43 2.658,97 1.996,274 340,729
Caudal masico (kg/h) 17.939,41 17.939,41 17.939,41 17.939,41 17.939,41
Caudal molar (kmol/h)
Metanol 281,324 281,324 108,279 108,279 108,279
DME 134,84 134,84 221,359 221,359 221,359
Agua 143,961 143,961 230,48 230,48 230,48
Acetaldehido 0,613 0,613 0,613 0,613 0,613
Acetona 0,826 0,826 0,826 0,826 0,826
Ac. Acético 0,749 0,749 0,749 0,749 0,749

Tabla 20. Balance de las corrientes 11 a 15 con integracion
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3 UTILITIES

El caudal de agua o de vapor necesario es obtenido a partir de Aspen, como ya se adelant6 en el disefio de los
intercambiadores.

Para esto, en primer lugar se definen las utilities disponibles, introduciéndose en la pestafia Utilities, donde hay
que definir el tipo de corriente y sus condiciones de entrada y salida. Posteriormente, para cada intercambiador
y columna se selecciona la utility necesaria (pestafia Utility en el modelo Heater, pestaiias Condensador y
Reboiler en el modelo RadFrac), de esta forma, Aspen calcula en cada caso el caudal necesario.

Para el disefio, se considera que el agua de refrigeracion sufre un aumento de temperatura hasta llegar a unos
30 °C y que los vapores de media y de alta presion salen como liquido saturado.

También se considera el consumo eléctrico de las bombas de la planta, necesitando la bomba B1 2,05 kW y la
bomba B2 9,46 kW.

3.1 Caso base

3.1.1 Vapor de agua

Como se ha mencionado, se necesita vapor de agua en los reboilers de las columnas y en el calentamiento
previo a la reaccion.

En la columna C1, el calor a aportar es de unos 2.186 kW. El caudal de vapor necesario es de 3.910 kg/h de
vapor saturado a 10 bar

En la columna C2, el calor a aportar es de unos 1.227 kW. El caudal de vapor necesario para esto es de 2.195
kg/h de vapor saturado a 10 bar.

En la columna C3, el calor a aportar es de 2.221 kW. El caudal de vapor necesario es de 3.973 kg/h de vapor
saturado a 10 bar.

En el intercambiador de calor E1, donde se produce el cambio de fase de la corriente de reactivos, se ha
considerado tanto la opcion de utilizar vapor a 55 bar como la de utilizar vapor a 10 bar, resultando esta tltima
mas economica. El calor a aportar en este caso es 6.414 kW, lo que requiere un caudal de vapor saturado a 10
bar de 11.472 kg/h.

Por lo tanto, el caudal de vapor de agua saturado a 10 bar necesario es de 21.550 kg/h.
En el intercambiador de calor previo al tren de reactores (E2), se necesita aportar 993 kW para llegar hasta los

250 °C. Para esto son necesarios 2.228 kg/h de vapor saturado a 55 bar y 270 °C.

3.1.2 Agua de refrigeracion

El agua de refrigeracion se utiliza en los condensadores de las columnas y en los intercambiadores de calor que
refrigeran la corriente de salida de cada reactor.

En la columna C1, se deben retirar 2.524,5 kW. Para esto es necesario un caudal de agua de 217.726,6 kg/h.
En la columna C2, se deben retirar 1.238,6 kW. El caudal de agua necesario es de 106.826 kg/h.

En la columna C3, se deben retirar unos 2.159 kW. El caudal de agua necesario es de 186.217 kg/h.

En el intercambiador E3, se deben retirar 372 kW. El caudal de agua a utilizar es de 32.114,7 kg/h.

En el intercambiador E4, deben retirarse 477,5 kW. En este caso es necesario un caudal de agua a 20 °C de
41.171,6 kg/h.
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En el intercambiador ES, deben retirarse 6.000 kW. El caudal de agua necesario es de 517.607,4 kg/h.

Por lo tanto, el caudal de agua necesario es de 1.101.663,3 kg/h. Esta agua deberd ser llevada a una torre de
refrigeracion, la cual no se ha considerado en este disefio, para disminuir su temperatura, por lo que se ha
comprobado la capacidad habitual de este tipo de torres, resultando que en centrales térmicas el caudal de agua
a refrigerar es unas 30 veces superior al requerido en la planta. [29]

3.2 Caso con integracion energética

Realizando la integracion energética de la planta se consigue disminuir en cierta medida el consumo de
utilities, utilizando como fluidos calefactores y refrigerantes las corrientes de proceso del sistema.

3.21 Vapor de agua

La integracion energética se lleva a cabo para los intercambiadores que llevan la corriente de proceso hasta las
condiciones adecuadas para la reaccion, de manera que el funcionamiento de las columnas de separacion es el
mismo que para el caso sin integracion energética, con el mismo consumo de vapor y de agua.

En este caso, en el intercambiador E4, donde se produce la vaporizacion de la corriente, es necesario aportar
4.118 kW, un valor menor al caso anterior debido a que la vaporizacion ya ha comenzado en los
intercambiadores previos. Para esto es necesario un caudal de vapor a 10 bar de 7.366 kg/h.

De esta manera, se consigue un ahorro en el consumo de vapor a 10 bar de 4.106 kg/h, un 19% del necesario
en el sistema sin integracion energética o casi un 36% si solo se considera el vapor utilizado en los
intercambiadores, donde se realiza la integracion.

El consumo de utility en el intercambiador E5, previo al primer reactor, practicamente es igual al necesario en
el caso sin integracion energética, por lo que no se produce un ahorro significativo de vapor saturado a 55 bar.

3.2.2 Agua de refrigeracion

Al igual que ocurre con el vapor de agua, el consumo de agua de refrigeracion en las columnas de separacion
apenas se ve afectado.

Utilizando la corriente de alimentacion al tren de reactores como fluido refrigerante se consigue disminuir la
temperatura de la corriente de proceso hasta adecuarla a la necesaria para alimentar al siguiente reactor.

La corriente final de producto de los reactores se logra enfriar hasta 150 °C, por lo que es necesario incluir un
nuevo intercambiador de calor en el que continie reduciéndose su temperatura hasta los 90 °C. Para este

intercambiador seguira siendo necesaria la utilizacion de agua de refrigeracion, siendo la potencia a retirar de
4.530 kW, lo que consumiria un caudal de agua de 390.660,5 kg/h.

Con esto se logra un ahorro de agua de refrigeracion de 200.233,2 kg/h, lo que supone el 18% del necesario en
el sistema sin integracion energética, el 34% si Unicamente se considera el agua necesaria en los
intercambiadores de calor.
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1 INVERSION INICIAL

El objetivo del andlisis econdmico es el estudio de la viabilidad del proyecto, mediante la estimacion de la
inversion inicial necesaria, los costes de produccion y los ingresos obtenidos [30].

En la inversion inicial se incluyen todos los elementos que son necesarios para la construccion de la planta y su
puesta en funcionamiento. Algunos elementos que aqui se incluyen son los terrenos, la obra civil o los equipos.

Para la estimacion de la inversion total se utiliza el método factorial de Lang, que utiliza el coste de
adquisicion de los equipos de la planta.

Para conocer el coste de los equipos se utilizan correlaciones que ofrecen el precio para los equipos en base a
unas caracteristicas determinadas [31]. Posteriormente serd necesario aplicar una serie de correcciones para
obtener el precio en las condiciones reales de la planta.

El precio base de cada equipo se muestra en la tabla 21:

Equipo Coste ($) Coste (€)
Intercambiadores
El 19.500 17.550
E2 18.000 16.200
E3 12.000 10.800
E4 13.500 12.150
E5 24.000 21.600
Columnas
c1 50000 45000
c2 100000 90000
c3 80000 72000
Reactores
R1 34000 30600
R2 33000 29700
R3 38000 34200
Bombas
B1 3800 3420
B2 3500 3150

Tabla 21. Datos de precios base de los equipos

En esta tabla, para los intercambiadores de calor se ha tomado su éarea de transferencia, a una presion de
operacion de 150 psig (11,37 bar absolutos), con temperaturas maximas de 650 °F (343,33 °C) y fabricado de
acero al carbono. Por lo tanto habra que realizar correcciones en esos parametros para ajustar el precio a cada
intercambiador.

Para las columnas de destilacion, se ha utilizado tanto el nimero de etapas como el diametro real de cada
columna. La presion de operacion a la que se ha determinado es de 15 psig (2,07 bar absolutos) y 650 °F
(343,33 °C), utilizando acero al carbono.

Para los reactores, se ha utilizado su altura real, sin embargo, los didmetros para los que se disponen datos son
menores a los utilizados, por lo que se utilizara un diametro de 3,5 ft (1,067 m) y posteriormente se corregira
por tamafio utilizando area del reactor. La temperatura dada es de 650 °F (343,33 °C) y la presion 150 psig
(11,37 bar), siendo construida de acero al carbono. En el precio de los reactores no se encuentra incluido el
relleno de catalizador, el cual, al ir renovandose, se considera como una materia prima de la planta.
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El precio de las bombas se ha obtenido en base al caudal que administran, para una temperatura de 120 °F
(48,9 °C) y presion 150 psig (11,37 bar), fabricada de acero al carbono.

Ademas, todos los precios se refieren a délares americanos de 1998, por lo que también debe realizarse una
correccion por el cambio del valor del dinero en el tiempo.

Todas las gréaficas utilizadas para obtener estos costes se muestran en el Anexo 5.
Para la correccion por tamaiio se utiliza la expresion:

T
C:CO'(T—)
0

n

Tomandose un valor de n=0,6.

Para la correccion por el efecto del tiempo en el precio se utiliza:

I
c=a(3)

Donde I e I son los valores del indice de coste actual y de 1988, respectivamente. El indice de coste utilizado
es el CEPCI, cuyo valor en marzo de 2015 es 688,1 y un valor en marzo de 1998 de 436,1 [32].

Para lo correccion por material, presion y temperatura se utiliza la expresion
C = CO - F M F, P F. T

Con un valor de FM de 1,4 al utilizarse acero inoxidable en lugar de acero al carbono, debido a la corrosion
que puede causar el metanol en los equipos, un valor de FP y FT de 1 al utilizarse presiones y temperaturas
moderadas en el proceso.

De esta forma, la correccion total quedaria como:

0,6

) T 688,1
Coste del equipo = Cy - (T_> . (M) 1,4
0 ’
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En la tabla 22 se muestra el precio actualizado de cada equipo y el coste total de los mismos.

EQUIPO COSTE ($) COSTE (€)

Intercambiadores
El 43.075 38.768
E2 39.762 35.786
E3 26.508 23.857
E4 29.821 26.839
E5 53.016 47.714
Columnas
C1 110.449 99.404
Cc2 220.899 198.809
Cc3 176.719 159.047
Reactores
R1 182.687 164.418
R2 177.314 159.582
R3 204.179 183.761
Bombas
Bl 8.394 7.555
B2 7.731 6.958
COSTE TOTAL DE EQUIPOS 1.227.539 1.104.785

Tabla 22. Coste actualizado de cada equipo y total

Para estimar la inversion total de la planta (incluyendo terrenos, instalacion, edificios...) se multiplica el precio
de los equipos por un factor que solo depende del tipo de planta (de fluidos, solidos y fluidos o solo de
solidos).

En este caso, tratdndose de una planta de fluidos e incluyendo el capital circulante, se multiplica por un factor
de 5,93:

INVERSION TOTAL INICIAL = COSTE TOTAL DE EQUIPOS = 5,93
INVERSION TOTAL INICIAL = 7.279.306 $ = 6.551.375 €

Realizando la integracion energética se modifica el gasto en intercambiadores de calor durante la reaccion. En
este caso son necesarios 6 intercambiadores, con areas distintas a las utilizadas anteriormente.

Equipo ‘ Coste () Coste (€)
E1l 22.000 19.800
E2 15.000 13.500
E3 11.500 10.350
E4 20.000 18.000
E5 18.000 16.200
E6 17.500 15.750

Tabla 23. Precio base de intercambiadores para el sistema con integracion energética
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El coste de los intercambiadores y el coste total de equipos en este caso y manteniéndose el resto de costes es:

EQUIPO COSTE ($) COSTE (€)

El 48.598 43.738
E2 33.135 29.821
E3 25.403 22.863
E4 44.180 39.762
E5 39.762 35.786
E6 38.657 34.792
COSTE TOTAL DE EQUIPOS 1.265.092 1.138.583

Tabla 24. Costes de equipos con la integracion energética

Aplicando el factor de 5,93 al nuevo coste de equipos se obtiene la inversion inicial en el sistema con
integracion.

INVERSION INICIAL CON INTEGRACION = 7.501.996 $ = 6.751.796 €

Lo que supone un aumento de la inversion inicial de 222.690 $ 0 200.421 €.
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2 COSTE DE PRODUCCION

Los costes de produccion estan dados por todas aquellas funcionalidades que son necesarias para el
funcionamiento diario de la planta, como son las materias primas, las utilities, la mano de obra o el
mantenimiento.

El coste total anual de produccion se aproxima como [30]:
CTP =1,11-(MP+U)+0,183-CF + 0,028 -V

Donde

- MP es el coste de las materias primas.

- U es el coste de las utilities.

- CF es la inversion de capital fijo.

- V son los ingresos por venta del producto.

El coste del metanol se obtiene a partir de datos de fabricante, con un valor de 442 $/tonelada en 2015 [33].

El coste de catalizador es de 25 $/kg [34]. Se toma un periodo hasta la desactivacion del catalizador de 1 mes
[14] y se supone que se regenera 3 veces hasta su sustitucion por catalizador nuevo, por lo que se necesita
catalizador fresco 3 veces al afio.

El coste fijo de la planta es el coste de equipos multiplicado por 5.04 (no incluye el capital circulante), lo que
supone un valor de 6.186.797 $ para el caso sin integracion energética y 6.376.064 $ para el caso con
integracion.

El precio de venta del DME es de 900 $/ton para el afio 2014 [35], se utiliza ese valor al no disponerse de
datos mas recientes.

El coste de las utilities utilizadas en la planta se obtiene a partir de la referencia [36], que ofrece datos para el
agua de refrigeracion, la electricidad, y vapor a 50, 150 y 450 psig (aproximadamente 4, 11 y 32 bar,
respectivamente). De estos se utiliza el precio del vapor a 11 bar, al ser un valor muy cercano al del vapor
necesario en la planta de 10 bar, sin embargo no ofrece datos adecuados para el vapor saturado a 55 bar, por lo
que se supone que la progresion que muestra desde los 15 a los 450 psig se mantiene hasta los 783 psig (798
psi, 55 bar), tal y como se muestra en la figura 17.
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Figura 17. Coste del vapor en funcion de la presion

En la tabla 25 se muestra el coste anual actualizado de cada partida mencionada.

‘ Dato de precio ‘ Coste anual, $/aiio Coste anual, €/afio
Venta de DME 900 $/ton 73.402.632 66.062.368,8
Compra de MeOH 442 S/ton 53.040.000 47.736.000
Compra de catalizador 25 S/kg 6.637.500 5.973.750
Utilities
Agua de refrigeracion 0,013 $/m3 114.573 103.115,7
Electricidad 0,04 S/kWh 3.683,2 3.314,88
Vapor saturado, 10 bar 8,8 $/ton 1.517.120 1.365.408
Vapor saturado, 55 bar 13,8 S/ton 245.995,488 221.396
Coste de utilities 1.881.371,671 1.693.234,5

Tabla 25. Costes de produccion

De esta forma, el coste total de produccion tiene un valor, utilizando la expresion dicha anteriormente, de:

CTP =71.517.805 %/ _ = 64.366.025 €/ aiio

ano
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Al realizar la integracion energética de la planta se reduce el consumo de utilities y por tanto el coste de
produccion:

Dato de precio Coste anual, $/afio Coste anual, €/afio

Utilities
Agua de refrigeracion 0,013 $/m3 91.668,7 82.501,8
Electricidad 0,04 S/kWh 3.683,2 3.314,88
Vapor saturado, 10 bar 8,8 S/ton 1.228.057,6 1.105.251,8
Vapor saturado, 55 bar 13,8 S/ton 245.995,5 221.395,9
Coste de utilities 1.569.405 1.412.464,5

Tabla 26. Coste de produccion con integracion energética

De manera que en este caso el coste de produccion tiene un valor de:

CTP con integraciom = 71.206.158 $/aﬁo = 64.085.542 €/aﬁo

De forma que gracias a la integracion energética se produce un ahorro en el coste de produccion anual de
311.647 $/afio, 0 280.482 €/afio, lo que no supone una cantidad significativa en comparacion con el coste total,
siendo el 0,43% de la inversion sin integracion energética.
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3 ANALISIS DE LA RENTABILIDAD

Para realizar el andlisis de rentabilidad se utiliza el método del VAN y de la TIR, ademas se calculara el
tiempo de retorno de la inversion inicial.

Se supone que el tiempo de vida de la planta es de 20 afios, que toda la inversion inicial se realiza en el afio 0 y
que se empieza a producir a partir del afio 1.

Para realizar el calculo del VAN y la TIR se deben realizar en primer lugar los flujos netos de caja para cada
afio del proyecto. Se supondra que los flujos de cajas son iguales desde los afios 1 al 10 y desde el 11 al 20,
realizdndose la venta de todo el DME producido cada afio. En el afio 0 se produce la inversion inicial y no se
obtienen ingresos. La financiacion se realizara con capital propio.

Se supondra que la tasa impositiva es del 30%, que la tasa de interés anual o tasa de descuento (i) es del 10% y
que la amortizacion se realiza de forma lineal en 10 afos, aplicandose a toda la inversion inicial aunque la
estimacion realizada incluya los terrenos, no amortizables.

El calculo de los flujos de caja para cada afo se realiza de acuerdo a las siguientes ecuaciones:

Beneficio Bruto = Ventas — Coste de produccién
Amortizacion = Inversion inicial /10
Beneficios Antes de Impuestos = Beneficio Bruto — Amortizacion
Impuestos = Beneficios Antes de Impuestos - 0,3
Beneficios Despues de Impuestos = Beneficios Antes de Impuestos — Impuestos

Flujo Neto de Caja = Beneficio Despues de Impuestos + Amortizacion

De esta forma, el flujo neto de caja, en millones de euros (M€), queda como sigue:

ANO 0 A 10 A 20

Ventas 0 66,06 66,06

Costes 6,55 64,37 64,37

Beneficio Bruto -6,55 1,69 1,69
Amortizacion 0 0,655 0

Beneficio Antes de Impuestos -6,55 1,035 1,69

Impuestos 0 0,3105 0,507

Beneficio Después de Impuestos -6,55 0,7245 1,183

Flujo Neto de Caja -6,55 1,3795 1,183

Tabla 27. Flujo de caja sin integracion
Con esto se realiza el calculo del VAN y la TIR mediante las expresiones:

- i FNC, , i FNC,
B (1+i)n B (1+ TIR)™

n=0 n=0
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Se obtiene como resultado:

VAN = 4,3 M€ TIR=20%

Realizando la integracion energética de la planta, los flujos de caja, en millones de euros (M€), quedan ast:

ANOS 0 | 1A 10 | 11A20
Ventas 0 66,06 66,06
Costes 6,75 64,08 64,08
Beneficio Bruto -6,75 1,98 1,98

Amortizacion 0 0,675 0

Beneficio Antes de Impuestos -6,75 1,305 1,98
Impuestos 0 0,3915 0,594
Beneficio Después de Impuestos -6,75 0,9135 1,386
Flujo Neto de Caja -6,75 1,5885 1,386

Tabla 28. Flujo de caja con integracion

En este caso, los indicadores econdmicos tienen como resultado:

VAN = 5,72 M€ TIR =22%

De nuevo se demuestra como la integracion energética provoca un efecto beneficioso a la economia del
proyecto.

En el caso sin integracion energética la inversion inicial se recupera en 4,75 afios (4 afios y 9 meses) mientras
que en el caso con integracion energética la inversion inicial se recupera en 4,25 afios (4 afios y 3 meses).
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ANEXOS

Anexo A. Diagrama de flujo de la planta
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Anexo B. Diagrama de flujo con integracion energética
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Anexo C. P&ID
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Anexo D. Evolucion de la composicion y temperatura en los reactores
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Anexo E. Correlaciones para los precios de los equipos

Shell and Tube Heat Exchanger

Description: Shell and wibe heat exchanger consists of a bundle of tubes held in a
cvlindrical shape by plates at either end called tube sheets. The tube bundle placed inside
a cylindrical shell. The size of the exchanger is defined as the total outside surface area
of the tube bundle, Maximum shell size is 48 Inches,

Design Basis:

1 Quarter 1998 Dollars

Type: Floating Head (BESY Fixed Head ( BEM)

Sheell Material: A285C

{ Lonay and intermediate strength carbon stee] plates for pressume vessels )
Shell Temperature: 650 °F

Shell Pressure: 150 psig

Tube Material: A214

{ Eleciric-resistanoz-weldad carbon steel heat exchanger and condenser tubes)
Tube Temperature: 630 °F

[ube Pressure: |50 psig
Tube Length: 10—20 Feet
Tube Diameter: I Inch

Shell & Tube Heat Exchanger
Purchased Equipment Cost

A0, Oy Dy
1,000 QDD
L
2 A
[ /J
T 100000 I{,a'
%]
]
= _
(2]
=
& =
"1
10,000 ]
1000
10 100 1, 0 10, 0 100,000

Surface Area, Square Feet
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Sieve Tray Column = 15 psig

Description: Pressure’vacuum column includes vessel shell, heads, single base material
{lined or clad, nozzles, manholes (one manhole below and above tray stack or packed
section and one manhole every tenth tray or 25 feet of packed height), jacket and nozzles
for heating or cooling medium, hase ring, lugs, skirt or legs, tray clips, tray supports (if
designated), distributor piping, plates,

Design Basis:
1% Cuarter 1998 Dollars
Shell Material; ASL3

{Carbon Steel Plates for pressure vessels for mtermed iate and higher temperature service)
Design Temperature: 630 °F

Design Pressure: 15 psig

Height: 17 - 133 feet

Application: Dvistillation

Tray Type: Sieve

Trav Spacing: 24 Inches

Tray Material: A2RSC

{Low and imtermediate strength carbon steel plates fior pressure vessels, )
Trav Thickness: 0,19 Inches

Single Diameter Sieve Tray Column
15 psig
Purchased Equipment Cost

21,500

S $1,250 DIFEEr =201

=

;":i $1,000 #__,..-ﬂ"""

@ / =

5 5750 > Diampter =15 ft

- --"""’

L] 3500 — = W‘ﬂ
0 10 20 30 40 50 a0 i)

Number of Trays
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Packed Column - 150 psig

Description: Pressure/vacuum column includes vessel shell, heads, single base material
(lined or clad, nozzles, manholes (one manhole below and above tray stack or packed
section and one manhole every tenth tray or 25 feet of packed height), jacket and nozzles
for heating or conling medium, base ring, lugs, skirtor legs, ray clips, tray supports (if
designated), distributor piping, plates, packing not included (see Table 1),

Design Basis:

1 Quarter 1998 Daollars

Shell Material: AS1S

{Carbon Stee] Plates for pressume vessels for mtermediate and higher tempemture service)
Design Temperature: 630 °F

Design Pressure: 150 psig

Application: Ahsorption

Purchased Cost, $

Packed Column
150 psig
Purchased Equipment Cost

70,000
&0,000
flﬂﬂ.ﬁ feet
50,000 —
40,000 |
! O=3 feet
'...-___,.-"' r-...-'.____
30,000 _— |_—Tp=25feet
"-.___..-— -.___..-—
- r_..---""".-..--..---"".-.-.-.T?2 fe et
20,000 L
__#;_,..:r-"-:"__'___._--" Ip=15 feet
10,000 T —=ront
0
0 10 2 30 40 50 80 70

Packed Height, Feet
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Centrifugal Pump

Deseription: Single and multistage centrifugal pumps for process or general service

when flow/head conditions exceed general service, Split casing not a cartridge or barrel,
Includes standard motor driver.

Design Basis:

1% Quuarter 1998 Dollars

Mlaterial:

Carbon Steel

Design Temperature; 120 °F

Design Pressure:

Liquid Specific Gravity: |

Efficiency:

Diiver Type:
Seal Tyvpe:

<30 GPM = 6
50— 199 GPM = 65%
100 = 500 GPM = 73%
=500 GPM = 82%
Standard motor

Single mechanical seal

Purchased Cost, $

Single and Multi-Stage Centrifugal Pump
Purchased Equipment Cost

100000
r
10,000 -
il
-
_—lll""-'-I
1,000
10 100 1,000 10000

Capacity, Gallons per Minute
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