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RESUMEN EJECUTIVO 

We are currently living in a time of change that is altering our perception of energy and 

its use. This document includes the study of the modification in the chemical complex of Repsol 

located in la Pobla de Mafument, Spain, to obtain a mixture of xylenes with a high content of 

p-xylene. The process employs the alkylation of toluene with methanol with a Mg-modified 

zeolite (ZSM-5) catalyst to obtain higher p-xylene selectivities. To carry out this process, 

sensitivity studies have been carried out to determinate the reaction operating conditions (400ºC 

and 15 bar). Subsequently, a selectivity to p-xylene of 97.7% was obtained with an overall 

efficiency of use of toluene and methanol of 96.4% and 79.7%, respectively. The process has 

been designed using the Aspen Hysys® V.11 program system that includes the Energy 

Analyzer® and Exchange Design and Rating®. Finally, to study the viability of the project and 

its possible implementation, an economic study has been carried out where the necessary 

investment for the installation has been estimated at 160.1 M$. 
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1. INTRODUCCIÓN 

Debido al crecimiento exponencial de la población se espera que el consumo energético se 

incremente de media un 1.7 %/año desde 2020 hasta 2030 (ref. 1) y se aleje del cumplimiento 

de las bases establecidas en el acuerdo de Paris, es por ello, que la disponibilidad de los 

combustibles de procedencia fósil se está reduciendo drásticamente. Sin embargo, las presiones 

sobre el mercado de los carburantes están limitando su uso debido a las restricciones de 

emisiones de CO2 a la atmosfera (ref. 2). Por ello la presión sobre los recursos energéticos es 

mayor cada día y la previsión es que se incremente en los próximos años. Esta problemática 

está llevando a desarrollar tecnologías basadas en la obtención de energía de procedencia 

renovable o adaptar los procesos ya existentes. Una de las opciones que tienen las refinerías es 

adaptar la producción a la demanda, estos procesos son denominados Crude to Chemicals. En 

el caso de la gasolina una opción es usar el tolueno que actualmente se usa en la formulación 

de gasolinas para obtener xilenos, que son materias primas en fase de expansión. 

La planta diseñada en el proyecto tiene como objetivo producir el máximo p-xileno con la 

materia prima disponible con un factor de trabajo de 8,000 h/año. Este producto se emplea en 

la fabricación de plásticos tipo PET. El mercado estima que la perspectiva del consumo de 

plásticos tipo PET se incrementa un 4%/año (ref. 3).   

Actualmente, los xilenos se producen principalmente de gasolina de pirolisis procedente de 

planta de olefinas, reformado procedente de una unidad de reforming, aceite ligero procedente 

de una unidad de coquización, por desproporcionación del tolueno y nuevas tecnologías como 

la alquilación de tolueno con metanol. Este proyecto se centra en la última tecnología 

mencionada.  Debido a la implementación de una nueva planta de producción de metanol a 

partir de residuos plásticos subvencionada por fondos europeos, permitirá utilizar dicho 

producto en un proceso de economía circular. Adicionalmente, la posible reducción del 

consumo de tolueno como combustible fósil permitirá su utilización como materia prima en la 

obtención de p-xileno. Debido a que los procesos de separación de la mezcla de xilenos 

(cristalización y adsorción) son costosos por sus puntos de ebullición similares interesa que el 

contenido de p-xileno en la corriente de xilenos sea la más alta posible.  

Esta modificación daría lugar a la contribución de la industria contra el cambio climático y 

a la adaptación a las necesidades de los clientes con las materias primas disponibles.  

A partir de esta tecnología innovadora y con gran perspectiva en el futuro, el equipo ha 

diseñado la planta de operación mediante la optimización de un reactor PBR monotubular. 

Adicionalmente, se han optimizado las estrategias de separación para conseguir obtener el 

máximo p-xileno y aprovechar la máxima cantidad de reactantes no reaccionados. Por otra 

parte, se ha efectuado una integración energética empleando la metodología Pinch para poder 

minimizar las necesidades caloríficas de la planta. Mediante la simulación con el programa 

Aspen Hysys® V. 11 se ha conseguido reducir el consumo especifico a 3.56 GJ/t de tolueno 

frente a una demanda recogida en la bibliografía (ref. 4) que va desde 11.51 hasta 5.67 G/t de 

tolueno. Además, se ha realizado un análisis de viabilidad económica en el cual se obtuvo un 

VAN de 306.1 M$ y un TIR del 19%.  

Para la realización del proyecto, se ha realizado un Project Charter que precisa los 

objetivos y alcance de este: 

Título del 

proyecto 

Producción de una mezcla de xilenos a partir de tolueno y metanol. 

Objetivo  Diseño de una unidad de obtención de xilenos a partir de tolueno y 

metanol. 
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Alcance de 

proyecto 

- Contactar con las empresas de ingeniería que disponen de tecnología 

del proceso a diseñar para pedirles información y referencias. 

- Obtener información de la unidad existente de reformado catalítico 

para confirmar la disponibilidad y características de materia prima, de 

los servicios auxiliares disponibles (vapor, electricidad, agua, gas 

combustible) y del espacio donde situar los nuevos equipos. 

- Elaborar los Diagramas de Flujo del Proceso (PFD), numerar las 

corrientes principales, indicar los lazos principales de control. Realizar 

los balances de materia y energía detallados. 

- Dibujar una revisión “cero” de los diagramas de proceso e 

instrumentación (P&ID) para cada sector de la nueva unidad de proceso. 

- Elaborar las hojas de datos de proceso de los equipos e instrumentos 

principales, de forma que se pudiera pedir ofertas a los suministradores 

de los equipos: bombas, compresores, depósitos, tanques de 

almacenamiento, columnas de destilación, intercambiadores de calor, 

tuberías principales, instrumentos de presión, temperatura, caudal, 

válvulas de control, válvulas de seguridad, etc. 

- Definir las necesidades de servicios auxiliares: vapor, electricidad, 

agua, tratamiento de residuos. Definir el esquema de seguridad a aplicar 

safety concept en la planta. Definir la planimetría de implantación de los 

equipos. 

- Estimación de la inversión y costes variables. 

- Estudio de rentabilidad. 

Entregas - Entrega informe final – 12/06/2022 

- Defensa – 20/06/2022 

Tiempo Durante el segundo cuadrimestre del curso académico 2021/2022 

 

1.1. Identificación del proyecto 

Tabla 1.1 Identificación del proyecto. 

Titulo Producción de mezcla de xilenos a partir de tolueno y metanol 

Identificador TFGEQ_2214 

Tutor Ernesto Luis Agorreta Fando 

Autores Elena Lázaro Hernández 

 Ana Sánchez Fernández 

Localización y fecha Tarragona, 12 de junio de 2022 

En la siguiente tabla se establece la identificación de la parte del trabajo efectuada por cada 

autor mediante un código de color. 

Tabla 1.2 Distribución de colores por autor 

Todos los autores Sin color 

Elena Lázaro Hernández Verde 

Ana Sánchez Fernández Azul 
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2. ETAPA CONCEPTUAL 

2.1. Descripción del proyecto 

El proceso se basa en la fabricación de una mezcla de xilenos rica en p-xileno para su uso 

en la fabricación de plásticos, a partir de corrientes de tolueno y metanol provenientes de la 

instalación de Repsol en la Pobla de Mafument.  

Para realizar una optimización adecuada del proceso teniendo en cuenta el precio de los 

productos y materias primas, así como el de los consumos energéticos, se ha decidido emplear 

la metodología Douglas (ref. 5). La cual, establece unos potenciales económicos del 1 al 5, que 

se describe a lo largo del proyecto.  

2.2. Alcance del proyecto 

Este proyecto se ha centrado en la parte conceptual y en el diseño básico del proceso. Se 

parte de corrientes de alimentación provenientes de tanques de almacenamiento exteriores ya 

instalados acondicionados para la nueva planta. El alcance del proyecto termina en el límite de 

batería de la unidad de salida de la corriente rica en p-xileno, de la corriente mezcla de 

benceno/tolueno y la de gases. Los tanques de almacenamiento dichas corrientes no entran 

dentro del alcance. 

No obstante, la instalación dispone de tanques preparados para almacenar producto fuera 

de especificación y evitar la contaminación del producto de suministro a clientes.   

2.3. Ubicación de la planta 

La planta de producción de xilenos se ubica dentro de las instalaciones del complejo 

industrial de Repsol de Tarragona, en la Pobla de Mafumet.  

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figura 2.1 Plano del complejo industrial. 

Para la determinación de la ubicación de la planta, el factor más importante que se ha 

tenido en cuenta ha sido la cercanía y disponibilidad de las materias primas y de los servicios 

generales. Repsol cuenta con un complejo industrial de primer nivel en Tarragona, dónde se 

produce tanto metanol como tolueno, materias primas del proceso de producción de xilenos, lo 

que permitirá establecer sinergias entre las diferentes instalaciones. Por la cual cosa, se 

posibilita que la materia prima llegue a través de tuberías a la planta de producción de xilenos, 

lo que permite disminuir el gasto económico en transporte. A continuación, se muestra un plano 

del complejo industrial de Repsol y la ubicación de la planta de xilenos dentro del complejo. 
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Figura 2.2 Localización de la planta dentro del complejo. 

2.4. Estudio tecnologías 

Para la realización del proyecto se ha llevado a cabo un estudio de diversas tecnologías para 

seleccionar la más adecuada para la producción de xilenos en función de las ventajas y 

desventajas que presentan cada una de ellas (ref. 3). A continuación, se muestran las tecnologías 

estudiadas y las características de cada una de ellas. 

 Tecnología Exxon 

El proceso EMTAM es altamente selectivo para p-xilenos (80%) y utiliza un catalizador de 

zeolita selectivamente patentado que se regenera continuamente para garantizar rendimientos 

de producto estables y consistentes durante todo el ciclo. El proceso de lecho fluidizado también 

presenta una alta conversión de tolueno por paso, condiciones de proceso optimizadas y un 

sistema patentado de inyección de metanol por etapas destinado a maximizar la utilización de 

metanol para la reacción de metilación y minimizar formación de subproductos. Este proceso 

ofrece un 30 % menos de consumo de alimentación para la misma capacidad de p-xileno.  El 

proceso EMTAM (ref. 6) reduce los costos de alimentación y energía que representan un 75% 

del costo operativo en un complejo de última generación de nafta a PX.   

 Proceso UOP 

El proceso comercial de metilación de tolueno UOP (ref. 7) utiliza un reactor vertical de 

lecho fluidizado con tiempos de contacto bajos y alta selectividad de p-xileno (93 %), el 

producto se envía luego a una unidad Parex para obtener p-xileno de alta pureza. El proceso 

ofrece una disminución significativa en el costo del p-xileno, debido a un ahorro de CAPEX 

del 15 % al 25 %, un 20 % a un 35 % menos de energías auxiliares y un 20 % a un 40 % menos 

de consumo de nafta para la misma capacidad de p-xileno. Una unidad renovada del proceso 

ofrece un aumento del 10 % en el beneficio del rendimiento de p-xileno con el proceso de 

metilación del tolueno. 

 Proceso GT-TolAlk 

El proceso GT-TolAlk (ref. 8) utiliza un reactor de lecho fijo con catalizador ZSM-5 

modificado que opera en rangos de temperatura de 450-550 ºC con conversiones de tolueno en 

el rango del 20% al 35% y una utilización del metanol del 86%. La corriente de xilenos tiene 

un alto contenido en paraxileno lo cual permite su purificación en una etapa simple de 

cristalización. 
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 Sinopec 

La tecnología Sinopec dispone de una planta de demostración de una capacidad de 200 

kt/año que utiliza un lecho fijo con un catalizador HZSM-5 modificado con La-Ca-Mg. La 

conversión del metanol es completa y la selectividad del xileno en el producto final es de hasta 

el 80%.   

 Ventajas y desventajas de las tecnologías 

Tanto el proceso EMTAM como el proceso UOP utilizan un reactor de lecho fluidizado, la 

siguiente tabla resume las ventajas y desventajas generales de esta configuración de reactor para 

el proceso de metilación del tolueno. 

Tabla 2.1 Ventajas y desventajas del reactor de lecho fluidizado. 

Ventajas Desventajas 

Eliminación del carbón en el catalizador y 

regeneración constante de su actividad. 

Alto coste operativo 

 

Buena transferencia de energía y materia. Lo 

cual permite una calidad uniforme del 

producto. 

Las partículas de catalizador están sujetas a 

fuerzas de desgaste rápido y choques 

térmicos. 

Potencial para mejorar el contacto entre el 

reactivo y el catalizador, alta tasa de reacción. 

El concepto de lecho fluido de múltiples 

etapas para diferentes catalizadores es 

complejo. 

Menor caída de presión y mejor control 

térmico del proceso. 

Arrastre de finos de catalizador a través de 

ciclones. 

Bajas limitaciones de difusión debido a 

tamaños de partículas de catalizador más 

pequeños. 

Se produce una retro-mezcla completa del 

gas, lo que produce subproductos no 

deseados. 

Perfil de temperatura uniforme. 
Se requiere de catalizadores con alta 

resistencia mecánica y estables en el tiempo.  

A continuación, se muestran las ventajas y desventajas generales del reactor de lecho fijo, 

reactor utilizado en el caso de los procesos GT-TolAlk y Sinopec. 

Tabla 2.2 Ventajas y desventajas del reactor de lecho fijo. 

Ventajas Desventajas 

Baja presión de operación  

Perdida de utilización efectiva en el tiempo 

debido a la acumulación de carbón en el 

catalizador.  

Permite la combinación de varios tipos de 

catalizadores E inyecciones por etapas de los 

reactivos.  

Alta perdida de carga con catalizadores de 

partículas pequeñas lo que origina caminos 

preferenciales en el lecho catalítico y baja 

eficiencia. 

Baja inversión  

Alta capacidad de producción 
Limitaciones de difusión con catalizadores 

de partículas grandes. 
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Reducida formación de benceno  

Riesgo de puntos calientes con transferencia 

de calor no uniforme a lo largo del lecho 

catalítico.  

 

 Selección de tecnología 

Una vez estudiadas cada una de las tecnologías y las ventajas y desventajas de cada tipo de 

reactor utilizado en cada una de ellas, se procede a realizar la selección de la tecnología más 

adecuada. 

Se ha seleccionado el proceso GT-TolAlk que utiliza un reactor de lecho fijo. Se ha tenido 

en cuenta este tipo de reactor, ya que su uso está muy extendido dentro de la industria de 

procesos. Además, la elección de una selección de reactor depende principalmente de los 

requisitos del proceso. El proceso de metilación del tolueno se puede realizar en lecho fijo y 

lecho fluidizado. Sin embargo, la mayor parte del trabajo realizado hasta la fecha para la 

selección de catalizadores y los estudios de desarrollo de procesos ha informado sobre el uso 

de reactores de lecho fijo. Los reactores de lecho fijo se prefieren comercialmente para los 

procesos de metilación de tolueno, debido a la menor inversión de capital.  

A pesar de que el proceso Sinopec también utiliza un reactor de lecho fijo, esta es una 

tecnología de la cual se puede encontrar menos información, por lo tanto, se considera más 

adecuado seleccionar el proceso GT-TolAlk.   

2.5. Planificación del proyecto 

Para asegurar del proyecto la planificación juega un papel clave, es por ello, que se ha 

realizado un diagrama de planificación tipo Gantt Chart con el programa Gantt Project para 

poder asegurar su realización a tiempo mediante estableciendo unas fechas de entrega.  

Tabla 2.3. Diagrama de Gantt  
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3. BASES DEL DISEÑO 

3.1. Especificaciones alimentación  

Tal como se ha comentado anteriormente, Repsol cuenta con un complejo industrial dónde 

se produce tanto metanol como tolueno, materias primas del proceso de producción de xilenos, 

por lo tanto, los caudales de entrada vienen dados en función de la disponibilidad de estos. Las 

condiciones de entrada de ambas corrientes de alimentación son de 15 ºC y 1.31 bar.  

 Corriente de alimentación de tolueno 

En cuanto a la corriente de tolueno que entra al reactor, hay una disponibilidad de caudal 

de 25 t/h de tolueno con una pureza del 95% de peso en tolueno proveniente de la refinería. 

Esta corriente llega al límite de batería de la unidad procedente de un tanque de 

almacenamiento. 

A continuación, se muestran el resto de los componentes de la corriente de alimentación de 

tolueno en % en peso: 

Tabla. 3.1 Especificación corriente de alimentación de tolueno. 

Componente % en peso 

Etilbenceno 2.6 

m-Xileno 0.7 

o-Xileno 0.1 

p-Xileno 0.3 

Nonano 0.2 

Aromáticos, C9H12 1.1 

 

 Corriente alimentación metanol 

Se dispone de una corriente de alimentación de metanol de 10 t/h proveniente de una planta 

productora de metanol a partir de la pirolisis de plásticos. Este metanol corresponde a una 

especificación “Grade A”, en la siguiente tabla se muestran las cantidades de cada uno de los 

componentes. En cuanto a el componente “residuo” se trata de un hidrocarburo de alto punto 

de ebullición. 

Tabla. 3.2 Especificación corriente de alimentación de metanol. 

Componente Grado A 

Metanol, % peso > 99.85 

Agua, % peso 0.15 

Acetona + aldehídos, ppm < 30 

Acetona, ppm < 30 

Residuo, mg/L < 10 

Ácido acético, mg/kg < 30 

Permanganato, @ 15 min > 30 
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3.2. Especificaciones productos 

La corriente de xilenos obtenida se empleará como materia prima para la purificación del 

p-xileno.  De la búsqueda bibliográfica (ref. 9) se ha obtenido especificaciones comerciales de 

la mezcla de xilenos y no se dispone de normativa que fije dichas especificaciones. 

Adicionalmente, para que la mezclade xilenos se utilice para obtener una corriente de p-xileno 

grado polímero, el contenido de tolueno debe limitarse. Para ello, se ha tenido en cuenta los 

valores empleados en la bibliografía en estudios anteriores (ref. 4) (ref. 10) (ref. 11).  

Por ello, el producto obtenido se ajustará a las especificaciones comerciales siguientes: 

Tabla. 3.3. Especificaciones de la mezcla de xilenos. 

Componente Método Especificación Venta 

No aromáticos, % mol ASTM D-2360 Max 2.0 

C9+Aromatics, % mol ASTM D-2267 Max 1.0 

Recuperación, % ASTM D-850 Min 98.0 

Tolueno, % mol ASTM D-3798 Max 0.05 

p-Xileno, % mol UOP-394 A reportar 

m-Xileno, % mol UOP-394 A reportar 

o-Xileno, % mol UOP-394 A reportar 

Etil-Benceno, % mol UOP-394 A reportar 

 

3.3. Condiciones en el límite de batería de los productos 

Las condiciones requeridas para los productos obtenidos se recogen en la tabla adjunta. 

Tabla. 3.4 Condiciones en el límite de batería de los productos 

Componentes Presión, bar Temperatura, ºC 

Agua 1.6 < 50  

Ligeros 2.5 < 60  

Benceno/Tolueno 2.5 < 60  

Xilenos 6.0 < 38  

La corriente de agua se envía al colector de recogida de aguas residuales de la zona. Las 

corrientes de ligeros se envían a las plantas petroquímicas del complejo para su valorización. 

La producción de xilenos se envía a almacenamiento para su comercialización. 

3.4. Capacidad operativa y factor de servicio 

Para la planta diseñada se considera un factor de servicio de 8,000 h/año. Teniendo en 

cuenta este factor y la disponibilidad de caudal de las corrientes de materia prima, a partir de 

las cuales se obtiene una corriente de salida de xilenos con un caudal de 27,980 kg/h, se 

determina que la capacidad operativa de la planta es de 223,840 t/año. 

3.5. Criterios de diseño 

Para el diseño de la planta, es importante tener en cuenta diferentes criterios de diseño que 

se han considerado: 
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• En cabeza de columna de destilación se utilizan aerorefrigerantes con aire, debido a la 

actual escasez de agua que tiene la planta.  

• La presión de columna será siempre la más baja posible.  

• El producto de cabeza de columna se debe condensar con el fluido presente. 

• La condensación del producto de cabeza se realiza mediante aire para una temperatura 

igual a 43ºC a la salida del intercambiador aéreo, si no es posible, se utiliza agua de 

refrigeración a 38ºC. En caso de que fuese una temperatura muy alta, se considerará 

aumentar la presión de trabajo de la columna.  

• Se deben poner bombas de reserva en toda la planta, salvo en los servicios de succión. 

• Uso de un horno eléctrico. 

3.6. Especificaciones de servicios auxiliares 

Se han empleado los siguientes servicios auxiliares establecidos por la disponibilidad del 

complejo: 

• Sistema de vapor (vapor de alta, media y baja). 

• Energía eléctrica 

• Agua de refrigeración  

• Otras aguas 

• Sistema de fuel gas 

• Sistema de aire 

• Sistema de nitrógeno 

• Otra información (elevación unidades, temperaturas máximas, …) 

Sus especificaciones se encuentran en el anexo A.2. 

3.7. Estudio del mercado  

El mercado de xilenos está segmentado por tipo, industria del consumidor final y 

geografía.   

Se espera que el mercado mundial de xileno registre una tasa de crecimiento anual de un 

4% durante el período de pronóstico.   

En los últimos años ha aumentado la demanda de derivados del xileno (ácido de 

tereftalato purificado, tereftalato de dimetilo, tereftalato de polietileno,...) usados para 

producción de plásticos tipo PET (envases de alimentos y bebidas) , fibras de poliéster,  

protectores faciales, máscaras transparentes y embalaje de comercio electrónico. 

Por otra parte, la mezcla de xilenos se utiliza como solventes en pinturas y recubrimientos, 

Sin embargo, este uso está disminuyendo debido a la legislación para reducir las emisiones de 

hidrocarburos aromáticos.  

El principal factor que impulsa el mercado estudiado es la creciente demanda de plásticos 

y polímeros.  

Por otro lado, se deben considerar los costes y relaciones económicas actuales. Se recogen 

en el apartado 4.1.4.1.  
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4. INGENIERIA BÁSICA 

4.1. Diseño reactor R-101 

La producción de xilenos mediante la metilación de tolueno con metanol utiliza 

catalizadores de base zeolita tipo ZSM-5. El mecanismo de la metilación de tolueno es una 

reacción típica Friedel-Crafts (ref. 3) en las que la selectividad observada se atribuye a una 

combinación de diferencias en difusividad, comportamiento de la adsorción y velocidades de 

reacción intrínsecas de los isómeros del xileno.  

La reacción de tolueno y metanol con catalizadores del tipo ZSM-5 produce una mezcla de 

xilenos con una proporción alta en m-xileno (24% p-xileno, 52% m-xileno y 24% o-xileno a 

400ºC (ref.12)). Dicha reacción es una opción viable si se puede producir p-xileno con una alta 

utilización efectiva. Por ello, diferentes grupos de investigación han estudiado las 

modificaciones de los catalizadores de zeolita para maximizar la selectividad de p-xileno.  

La modificación de catalizadores tipos ZSM-5 con aditivos tales como magnesio o boro 

permite mejorar la selectividad en la producción de p-xileno. Aunque la modificación con boro 

da selectividades mayores que el 99.9% no se puede asegurar su estabilidad debido a la perdida 

de boro durante la reacción (ref. 13). Por otra parte, la modificación con magnesio ha dado 

resultados con una selectividad cercana al 100% cuando el tiempo espacial tiende a cero (ref. 

14). Con selectividades altas de p-xileno la producción de isómeros de xilenos no deseados es 

insignificante lo cual redunda en una reducción de los costes de separación del p-xileno. 

 Modelo cinético  

El modelo cinético más completo encontrado en la bibliografía utiliza un catalizador ZSM-

5 que contiene 1.09% en peso de Mg y tiene un 35% montmorillonita de sodio como aglutinante 

(ref.15). El modelo contempla las reacciones siguientes: 

Metilación del tolueno   

CH
3
OH + C

7
H

8
 ↔ C

8
H

10
 (para) + H

2
O (R. 1) 

Deshidratación del metanol   

2CH
3
OH ↔ C

2
H

4
 + 2H

2
O (R. 2) 

Desproporcionación del p-xileno  

2C
7
H

8
 ↔ C

6
H

6
 + C

8
H

10
 (para) (R. 3) 

Dealquilación del p-xileno  

2C
8
H

10
 (para) ↔ 2C

7
H

8
 + C

2
H

4 (R. 4) 

Isomerización del p-xileno  

2C
8
H

10
 (para) ↔ C

8
H

10
 (meta) + C

8
H

10
 (orto) (R. 5) 

 

En el anexo A.3.1 se recoge el modelo cinético completo con el factor pre-exponencial y 

la energía de activación. Según la bibliografía (ref. 10), el rango de validez de la cinética 

propuesta es: 

• Temperatura: 400-540 ºC 

• Presión: 1-15 bar 
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 Validación modelo cinético con datos experimentales   

El modelo cinético anterior ha sido comprobado con los datos experimentales recogidos 

por el mismo grupo de trabajo en una publicación posterior (ref. 14). En las gráficas siguientes 

se recogen las comparaciones de los datos experimentales incluidas en las figuras 6 y 7 de dicha 

publicación con los calculados empleando el modelo propuesto: 

  

Figura 4.1. y Figura 4.2. Comprobación de los datos experimentales de la cinética.  

En las figuras 4.1 y 4.2 se indican los valores reportados por la bibliografía con puntos 

sólidos y los valores calculados utilizando la cinética propuesta con puntos huecos unidos con 

líneas discontinuas azules para 460ºC y líneas discontinuas rojas para 500ºC.  

La Figura 4.1 representa la comparación de la fracción molar de tolueno y p-xileno para 

diferentes tiempos espaciales (W/FTO, desde 5.4-27 gh/mol) y para temperaturas de reacción de 

460 y 500 ºC. Para una relación molar tolueno/metanol igual a 2.  

La Figura 4.2 muestra la comparación de la fracción molar de tolueno y p-xileno para 

diferentes relaciones molares tolueno/metanol y temperaturas de reacción de 460 y 500 ºC para 

un tiempo espacial W/FTO de 15 gh/mol. 

Finalmente, en función de los resultados obtenidos, se ha comprobado que la cinética 

propuesta reproduce sensiblemente los resultados experimentales.  

 Modelo para la selección de condiciones de operación y tipo de reactor    

Dado que las selectividades altas en p-xileno se dan en tiempos espaciales bajos, la 

conversión por paso en el reactor es reducida (del 20-30 %). Por ello, el tolueno y el metanol 

no convertido se deben recircular al reactor. Lo cual obliga a tener en consideración dichas 

recirculaciones para seleccionar las condiciones de operación. De acuerdo con el procedimiento 

para el diseño conceptual planteado por Douglas (ref. 5) para la fase de decisión de la estructura 

de los reciclos (nivel 2). En la figura adjunta se muestra el diagrama de bloques de la planta: 
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Figura 4.3. Diagrama de bloques del proceso. 

El sistema de reacción y los reciclos de tolueno y metanol se han simulado usando el 

programa Aspen Hysys®. Para la simulación de los equilibrios líquido-vapor y líquido-líquido 

se ha seleccionado el modelo Peng Robinson-SV (PRSV) puesto que permite la aplicación del 

modelo Peng-Robinson a sistemas moderadamente no ideales. Además, la ecuación de estado 

PRSV reproduce rigorosamente cálculos de separación de tres fases para sistemas acuosos que 

contengan metanol o glicoles además de hidrocarburos en la segunda fase líquida (ref. 16) 

(ref.17).  

Para las columnas de destilación se han supuesto los parámetros siguientes: 

• Recuperación del 99% de tolueno. Para que el dimensionamiento de los equipos sea 

económicamente viable.  

• Contenido de metanol en la purga de agua de 1,000 ppm. Debido a que se ha contrastado 

que con 1,000 mg de metanol/L se asegura un correcto tratamiento biológico de aguas 

(ref. 18). 

 Condiciones de operación y configuración del reactor  

En el diseño de la planta se han tenido en consideración los caudales máximos disponibles 

de tolueno y metanol indicados en el apartado 3.1. Además, tal y como se indica en 2.1 el 

objetivo es maximizar la producción de p-xileno y reducir el contenido de los otros isómeros 

(m-xileno y o-xileno) en el producto final.  

Los parámetros de operación más importantes que inciden en el diseño son: 

• Condiciones de operación del reactor (presión y temperatura). 

• Tipología del reactor. 

• Caudales de recirculación y relación tolueno/metanol a la entrada del reactor. 

Para seleccionar los parámetros más convenientes, se ha planteado el potencial económico 

del nivel 2 (ref.5) de la instalación definido como la diferencia entre el beneficio posible de 

vender los productos (o quemarlos en el caso de subproductos en que dicha alternativa fuera 

más conveniente) y los costes de las materias primas: 
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Metanol 

Tolueno Reciclo 

Metanol Reciclo 
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PE-2 = (Valor de Productos + Subproductos) – (Costes de materias primas) (4.1.1) 

Por lo que, es necesario fijar unos precios para todas las materias primas y producto o 

subproductos.  

4.1.4.1. Precios de materias primas y productos 

La mayoría de los hidrocarburos están relacionados con el precio del crudo. En la 

bibliografía (ref.19) consultada se ha obtenido dicha relación para los componentes siguientes: 

tolueno, benceno y xilenos. Además de la relación entre el precio del p-xileno y los xilenos.  

En el caso del metanol, se ha correlacionado los precios de una serie histórica desde el año 

2000 al 2016 (ref. 20).  

Las correlaciones obtenidas entre el precio de los componentes ($/t) y el coste del crudo 

($/bbl) son: 

Benceno = 166 + 9.96 · Crudo  (4.1.2) 

Tolueno = 130 + 8.83 · Crudo (4.1.3) 

Xilenos = 141 + 9.61 · Crudo (4.1.4) 

p-Xileno = 45.7 + 1.16 · Xilenos (4.1.5) 

Metanol = 108.11 + 2.93 · Crudo (4.1.6) 

Adicionalmente, los subproductos que se queman han sido valorados a precio energético, 

el cual está basado en el precio del gas natural. Así mismo el precio del gas natural está ligado 

con el precio del crudo.  

En función de la evolución de los precios del crudo durante los últimos años, se propone 

un precio de 68.53 $/bbl (ref. 21) para el crudo y de 25.02 €/MWh (ref. 22). Adicionalmente el 

tipo de cambio escogido es de 1.15 $/€ (ref.23).  

Tabla. 4.1. Valores económicos de las sustancias. 

Componente Precio  Unidades 

Crudo 59.59 €/bbl 

Gas Natural 25.02 €/MWh PCS 

Benceno 737.9 €/t 

Tolueno 639.2 €/t 

Metanol 268.4 €/t 

Xilenos 695.3 €/t 

p-Xileno 846.3 €/t 

 

4.1.4.2. Determinación de las condiciones de operación del reactor R-101 

 Las condiciones de operación del reactor se han seleccionado teniendo en consideración 

el potencial económico (PE-2) definido en el apartado 4.1.4, y dentro del rango de validez de 

la cinética propuesta recogida en el apartado 4.1.1.   

Para la comparación se han definido las ratios siguientes:  

Utilización efectiva por paso: 𝑠 =  
(𝐹𝑝−𝑋 𝑜𝑢𝑡−𝐹𝑝−𝑋 𝑖𝑛)

(𝐹𝑇𝑜 𝑖𝑛−𝐹𝑇𝑜 𝑜𝑢𝑡)
· 100 

(4.1.7) 

Conversión por paso: 𝑥 =  
(𝐹𝑇𝑜 𝑖𝑛−𝐹𝑇𝑜 𝑜𝑢𝑡)

𝐹𝑇𝑜 𝑖𝑛
 · 100 (4.1.8) 
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Selectividad global a p-xileno: 𝑆𝑃 =  
(𝐹𝑝−𝑋)

(𝐹𝑝−𝑋 + 𝐹𝑚−𝑋+ 𝐹𝑜−𝑋)
· 100 

(4.1.9) 

En el anexo A.3. se recoge el análisis de sensibilidad realizado para la determinación de 

las condiciones de operación más convenientes, en función del PE-2. En función de dicho 

análisis se ha seleccionado la configuración adiabática y las condiciones de operación 

siguientes: 

Tabla. 4.2. Condiciones de operación del reactor. 

Condición Valor 

Temperatura entrada reactor. ºC 400  

Presión entrada al reactor, bar 15 

Relación molar Tol/MeOH 3.31 

Con las condiciones anteriores, se obtiene una utilización efectiva y conversión por paso 

de 97% y de 22.6% respectivamente. La selectividad p-xileno es del 97.5% y el PE-2 es de 

19.58 M€/año para el factor de servicio fijado. 

Dado que en el proceso no se requiere compresión de gases y la inversión requerida para 

el reactor es de varios ordenes de magnitud inferiores, se prescinde del cálculo del potencial 

económico 3 de la metodología de Douglas (ref. 5).  Adicionalmente, en el análisis del potencial 

económico 4, se ha considerado los costes energéticos de la sección de separación según la 

expresión siguiente: 

PE-4 = PE-2 – (Costes energéticos de la sección de separación) (4.1.10) 

Se ha comprobado que empleando el PE-4 la utilización efectiva por paso con mayor 

potencial económico es el 97%. Sin embargo, los caudales de reciclo de tolueno y de metanol 

son ligeramente diferentes a los calculados con el potencial económico 2. Los valores obtenidos 

son: 

Tabla. 4.3.Condiciones de operación del reactor. 

Condición Valor 

Temperatura entrada reactor, ºC 400  

Presión entrada al reactor, bar 15.0 

Relación molar Tol/MeOH 3.923 

Conversión por paso, % 19.57  

Selectividad a p-xileno, % 97.7  

La variación de los datos obtenidos con el PE-4 respecto a los del PE-2, están relacionados 

con la optimización de las columnas de fraccionamiento efectuadas en el último análisis. 

 Dimensionamiento del reactor  

En función de las condiciones de operación determinadas en el apartado 4.1.4 para alcanzar 

las necesidades del proceso, el volumen del reactor necesario es de 0.45 m3. Sin embargo, 

debido a la desactivación del catalizador (ref. 14) (ref. 15) para asegurar ciclos operativos del 

reactor superiores a varios meses, se propone aumentar la carga del catalizador hasta 1.15 m3. 

No obstante, los diversos trabajos publicados utilizando la cinética seleccionada no han tenido 

en consideración dicha desactivación (ref. 4) 
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Para el dimensionamiento del reactor se ha considerado una pérdida de carga de diseño de 

100 kPa. En función de ello, las dimensiones del lecho catalítico del reactor son:  

Tabla. 4.4. Dimensiones del reactor. 

Condición Valor Unidades 

Diámetro 1.0 m 

Altura 1.91 m 

Altura total 3.59 m 

Para asegurar ciclos operativos de la planta durante 12 meses, se propone la instalación 

de un reactor de reserva adicional.  

4.2. Estrategia de separación  

Para recuperar la materia prima no reaccionada y purificar el producto (mezcla de xilenos), 

se necesita separar la corriente de salida del reactor en diferentes corrientes.  

La estrategia de separación se ha determinado teniendo en consideración las reglas 

heurísticas (ref. 5) (ref. 24) siguientes: 

• Separación de componentes líquidos inmiscibles mediante decantación. 

• Separación de las mezclas liquidas empleando destilación y stripping.  

• Condensación de mezcla de vapores empleando aerorefrigerantes.  

• Potenciar el aumento de la presión de las corrientes en fase liquida frente a fase vapor. 

• Comenzar por separar los componentes ligeros.  

• Destilación del componente mayoritario (tolueno) lo antes posible. 

• Finalizar con la purificación más complicada (separación de la mezcla de xilenos del 

tolueno). 

Por ello se proponen las etapas de purificación que se describen en los subapartados 

siguientes.  

 Separación trifásica en el depósito V-104  

El efluente del reactor después de condensarlo se trasiega al depósito V-104 donde se 

separan dos fases liquidas en equilibrio con una fase gas.  

La fase pesada se compone mayoritariamente del agua generada en las reacciones de 

metilación del tolueno y de deshidratación del metanol. La mayor parte del metanol que no ha 

reaccionado se disuelve en el agua producida. Dado que la disponibilidad de metanol está 

limitada se ha comprobado que su recuperación es económicamente atractiva, para ello la 

mezcla se envía a la columna de purificación DC-201. 

Tabla. 4.5 .Impacto recuperación de metanol en el estudio de nivel 4. 

 Sin recuperación Con recuperación 

Metanol recuperado, t/h 0.0 0.413 

Reciclo de tolueno, t/h 116.5 100.8 

p-Xileno producido, t/h 26.219 26.362 

p-Xileno selectividad, % 97.2 97.7 

Utilización efectiva Tolueno, % 96.5 96.4 
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Utilización efectiva Metanol, % 79.8 79.5 

Consumo energético, GJ/h 111.2 93.9 

PE4, M€/año 14.07 14.81 

La fase ligera, está compuesta por el tolueno no reaccionado, mezcla de xileno, etileno, 

componentes pesados y parte del metanol solubilizado. Para la separación de los componentes, 

la mezcla ligera se envía a la columna de destilación DC-202.  

La presión de operación en el depósito V-104 está determinada por la presión a la entrada 

al reactor y la perdida de carga de los intercambiadores de enfriamiento. Dado que dicha presión 

es superior a 10 bar, se ha comprobado que para temperaturas inferiores a 70 ºC el caudal de la 

fase vapor es nulo.  

Para reducir los consumos energéticos (enfriamiento-calentamiento), la temperatura en el 

separador es conveniente que sea lo más alta posible. Pero, la solubilidad de agua con los 

hidrocarburos ligeros se incrementa. Se ha determinado que para temperaturas superiores a 75 

ºC, la cantidad de agua que lleva la fase ligera origina dos fases liquidas en la columna de 

destilación posterior (DC-202).  

Por todo ello, se propone enfriar el efluente del reactor hasta una temperatura de 70ºC.  

Por otra parte, para reducir los consumos energéticos, las presiones de operación en las 

columnas de destilación deben ser lo más bajas posibles. Dado que la presión en el separador 

V-104 es superior a dichas presiones, se evita la instalación de bombas para el trasiego de las 

corrientes liquidas separadas.  

 Columna de recuperación de metanol DC-201 

El principal objetivo de la columna es maximizar la recuperación de metanol para así poder 

aprovechar la mayor cantidad de materia prima no convertida. 

4.2.2.1. Especificaciones de las corrientes de salida de la columna  

En la corriente de fondo de la columna, el contenido de metanol está condicionado por 

aspectos medioambientales y económicos. Para asegurar el correcto funcionamiento de la 

planta de tratamiento de aguas residuales, es necesario asegurar que el contenido de metanol en 

agua sea inferior al límite admisible en el tratamiento biológico. En la bibliografía (ref. 18) se 

muestra que un contenido superior a 5,000 mg/L seria toxico. Adicionalmente, se indica que un 

contenido de 1,000 mg/L asegura el correcto funcionamiento del tratamiento biológico.  

Por otra parte, el contenido de agua con el metanol recuperado (caudal de metanol de 400-

500 kg/h) no es una especificación critica debido a que en el reactor se produce una cantidad 

significativa de agua (5,590 kg/h de agua). Por ello, se propone relajar desde la especificación 

del metanol materia prima (0.27% molar; 0.15% en peso), hasta valores del 5% molar (2.8% en 

peso) para reducir los consumos energéticos en la columna.  

4.2.2.2. Determinación de parámetros de diseño  

Dado que la mezcla metanol-agua es altamente no ideal, para los cálculos de equilibrio 

liquido-vapor en la columna se propone utilizar el sistema termodinámico de ecuaciones NRTL 

debido a que el sistema PRSV no reproduce adecuadamente dichos equilibrios.  

Para optimizar el diseño de la columna se ha tenido en consideración la presión de la 

columna, la temperatura y numero de plato de entrada de la alimentación y el número de etapas 
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teóricas. Además, se ha analizado el impacto del contenido de agua en el metanol recuperado 

en los consumos energéticos tal y como se desarrolla en el anexo A.4.1   

La presión seleccionada de trabajo en la columna es la mínima posible (1.3 bar en el 

depósito acumulador) para asegurar el posible envió de gases desde el depósito acumulador 

hasta la red de antorcha.  

La temperatura de alimentación a la columna se ha fijado en un intervalo de 70-95ºC. 

Para la determinación de la relación de reflujo mínima y del número de platos de cada 

sección, como primera aproximación se ha realizado una simulación basada en la metodología 

Short-Cut empleando el programa Aspen Hysys®. Mediante análisis de sensibilidad se ha 

obtenido el número de platos de cada sección de la columna y el consumo energético para 

diversas relaciones de reflujo. Esta simulación se efectuó usando el sistema de propiedad PRSV.  

A continuación, se ha reproducido rigurosamente la columna DC-201 con el sistema de 

propiedades PRSV, se constató que los consumos energéticos diferían substancialmente de los 

calculados en la metodología Short-Cut y eran anormalmente elevados. Por ello, se substituyo 

el sistema de propiedades termodinámicas por el NRTL y se comprobó que los resultados con 

dicho sistema se ajustaban mejor a la simulación Short-Cut.  

El número de platos teóricos obtenidas son 7 para la sección de agotamiento y 7 para la de 

purificación. 

4.2.2.3. Dimensionamiento de la columna DC-201 

El programa Aspen Hysys® incluye el dimensionamiento riguroso de los internos de la 

columna. En el caso de seleccionar platos perforados, el diámetro en ambas secciones es inferior 

a 0.7 m. Por lo que, se opta por instalar relleno desordenado tipo Pall de 1 in , alternativamente, 

los platos se deberían diseñarse de tipo cartucho (ref. 25) (para columnas entre 300 y 800 mm),. 

El inconveniente para la opción de los platos de cartucho es que se pueden originar problemas 

de caminos preferenciales.  

La HETP (altura teórica de plato equivalente) para el relleno Pall de 1 in reportada en la 

bibliografía (ref. 27) es de 0.65-0.8 ft. Sin embargo, en dicha bibliografía, para equipos de 

proceso industriales, se recomienda usar una HETP de 1.5-2.0 ft. Por ello, para el 

dimensionamiento de la columna DC-201 se ha seleccionado el caso más desfavorable (HETP 

de 2.0 ft).  

El dimensionamiento de la columna se ha efectuado con el programa Aspen Hysys® V.11 

utilizando un sobredimensionamiento de 1.15 y se ha comprobado utilizando el programa KG-

Tower® de Koch Glitsch según se recoge en el anexo A.6.2.2.  Los resultados obtenidos con 

ambos programas son: 

Tabla 4.1. Dimensiones y pérdida de carga de la columna DC-201. 

Parámetros Aspen Hysys® KG-Tower® 

Diámetro, m 0.6743 0.675 

Altura relleno agotamiento, m 4.267 4.267 

Altura relleno purificación, m 4.267 4.267 

dP agotamiento, mbar 21.5 19.5 

dP purificación, mbar 10.1 8.6 

dP relleno total, mbar 31,6 28.1 
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 Columna de separación de ligeros DC-202 

El objetivo de la columna DC-202 es la separación de los componentes ligeros (etileno y 

benceno) que se han obtenido en el reactor y están presentes en la fase ligera separada en el V-

104. Adicionalmente, dicha fase ligera contiene porcentajes minoritarios de agua y metanol.  

4.2.3.1. Especificaciones de las corrientes de salida de la columna  

El objetivo principal es obtener una corriente gaseosa que contenga todo el etileno y 

benceno producido en la reacción. Pero que la cantidad de tolueno en dicha corriente sea la 

mínima económicamente atractiva.  

Durante la simulación rigurosa de la columna se ha realizado el análisis de sensibilidad 

(anexo A.4.2) para las concentraciones de benceno en la corriente de fondo y el contenido de 

tolueno en la corriente de cabeza. Con ello, se ha comprobado que los consumos energéticos se 

reducen significativamente si el contenido de benceno en la corriente de fondo se incrementa. 

Dado que, todo el benceno producido sale con la corriente de cabeza, para incrementar el 

contenido de benceno en el fondo se requiere generar un reciclo de benceno al reactor; lo cual, 

incrementan los costes energéticos, pero estos son inferiores a los ahorros obtenidos.  

Los resultados obtenidos con el análisis de sensibilidad anterior indican que los menores 

consumos se obtienen con un contenido de benceno en la corriente de fondo de 2.24% molar, 

lo cual representa que el 10% del benceno que entra a la columna sale con la corriente de gases 

y el resto se recircula al reactor a través de la columna DC-203.  

Por otra parte, un contenido de tolueno en los gases de 5.00% reduce la cantidad de tolueno 

con un consumo energético económicamente conveniente.  

4.2.3.2. Determinación de parámetros de diseño  

La presión de trabajo seleccionada es la mínima para que el trasiego de la corriente de fondo 

que se envía a la columna DC-203 pueda efectuarse sin la necesidad de instalar bombas de 

trasiego. Para ello, la presión necesaria es de 4.2 bar.  

Para reducir los consumos energéticos en la columna, la temperatura de alimentación se ha 

fijado en 165ºC, en coherencia con la temperatura en el plato de alimentación de la columna.  

La determinación de la relación de reflujo mínima y del número de platos de cada sección 

ha seguido el mismo procedimiento (Short-Cut y simulación rigurosa con Aspen Hysys®) que 

en el apartado 4.2.2 para la columna anterior. En el anexo A.4.2 se refleja el análisis de 

sensibilidad para la determinación del número de platos y los consumos energéticos para 

diferentes relaciones de reflujo. Igualmente se recoge el análisis de sensibilidad para la 

determinación de las especificaciones más convenientes.  

El número de platos teóricos necesarios es de 7 en la sección de purificación y 4 en la 

sección de agotamiento.  

4.2.3.3. Dimensionamiento de la columna DC-202 

En el caso de instalación de platos perforados, el diámetro de la sección de purificación es 

de 0.9 m y el de la sección de agotamiento de 1.5 m. dado que el diámetro en la sección de 

purificación es reducido, se opta por instalar relleno desordenado tipo Pall de 1 in en ambas 

secciones.  
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En el apartado 4.2.2.3 se ha indicado la recomendación de utilizar una HETP de 2 ft para 

aplicaciones industriales de proceso.  

El dimensionamiento de la columna se ha efectuado con el programa Aspen Hysys® V.11 

utilizando un sobredimensionamiento de 1.15 y se ha comprobado utilizando el programa KG-

Tower® de Koch Glitsch según se recoge en el anexo A.6.2.4.  Los resultados obtenidos con 

ambos programas son: 

Tabla. 4.6. Dimensiones y pérdida de carga de la columna DC-202. 

Parámetros Aspen Hysys® KG-Tower® 

Diámetro agotamiento, m 1.573 1.625 

Diámetro purificación, m 1.076 1.104 

Altura relleno agotamiento, m 2.438 2.438 

Altura relleno purificación, m 4.267 4.267 

dP agotamiento, mbar 8.6 2.8 

dP purificación, mbar 22.7 9.8 

dP relleno total, mbar 41.3 12.6 

 

 Columna de separación de purificación de xilenos DC-203 

La corriente de fondo de la DC-202 contiene fundamentalmente el tolueno no convertido, 

el benceno de recirculación, la mezcla de xilenos producidos y los componentes pesados. El 

objetivo fundamental de la columna DC-203 es separar el tolueno y el benceno de recirculación 

de la mezcla de xilenos y los componentes pesados.  

4.2.4.1. Especificaciones de las corrientes de salida de la columna  

Para cumplir con la especificación comercial de la mezcla de xilenos según el apartado 3.2 

, el contenido de tolueno ha de ser inferior a 0.05% mol.  En dichas condiciones, el contenido 

de C9 + aromáticos de la corriente del fondo de la columna DC-203 (0.87% mol) es inferior a 

la especificación (1.0% mol) y el contenido de no aromáticos (0.15% mol) cumple con la 

especificación de la mezcla de xilenos (2.0% mol).  Por todo ello, la corriente de fondo de la 

columna DC-203 cumple con la especificación de la mezcla de xilenos si se consigue reducir 

el contenido de tolueno a valores de la especificación.  

En la corriente de cabeza de la columna, se reciclan al reactor el tolueno no reaccionado y 

el benceno. Dicha corriente lleva un contenido en p-xileno que también se recicla al reactor 

donde parte del mismo se pierde en las reacciones de dealquilación e isomerización del p-

xileno. Por ello, el contenido de p-xileno en la corriente de cabeza tiene un condicionante 

económico. Es decir, interesa reducir su contenido para evitar la pérdida económica del 

producto, pero con un coste energético asumible.  

4.2.4.2. Determinación de parámetros de diseño  

La presión de trabajo seleccionada es la mínima para reducir los costes energéticos de la 

columna. Para ello, la presión obtenida es de 1.3 bar en el depósito separador de cabeza V-203. 

La corriente de alimentación a la columna DC-203 proviene directamente del fondo de la 

DC-202, en fase mixta a una temperatura de 140 ºC. Entra en el plato teórico 26 

(correspondiente al plato real 34) donde su temperatura es de 131.8 ºC. Se ha efectuado un 
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análisis de sensibilidad del plato de alimentación y se ha comprobado que requiere el menor 

calor de calentamiento. 

Dado que el contenido de tolueno en la corriente de xilenos debe ser inferior a 0.05% molar 

tal y como se ha indicado anteriormente, el consumo energético en la columna depende 

fundamentalmente de la especificación de xilenos en la cabeza.  Con lo que, después de la 

realización de un análisis de sensibilidad, se ha seleccionado que el contenido de p-xileno más 

atractivo es del 1.39 %. 

Para la determinación del número de platos necesarios en la columna se ha tenido en cuenta 

el consumo energético, debido a que al bajar el número de platos aumenta significativamente 

dicho consumo. Por ello, se ha buscado un equilibrio entre un consumo energético bajo y un 

numero de platos económicamente aceptable. En el anexo A.4.2 se recogen estudios realizados.  

4.2.4.3. Dimensionamiento de la columna DC-203 

En el caso de la columna DC-203 el diámetro es lo suficientemente grande en ambas partes 

de la columna, debido a los caudales procesados, como para que se puedan instalar platos, a 

diferencia de las columnas anteriores. El tipo de platos seleccionados es el perforado, con 

agujeros de 5 mm de diámetro, debido a que el producto procesado es limpio y a que requieren 

menor mantenimiento.  

Por otra parte, la columna debe disponer de 4 pasos debido a su diámetro. 

El dimensionamiento de la columna se ha efectuado con el programa Aspen Hysys® V.11 

utilizando un sobredimensionamiento de 1.15 y se ha comprobado utilizando el programa KG-

Tower® de Koch Glitsch según se recoge en el anexo A.6.2.6.. Los resultados obtenidos con 

ambos programas son: 

Tabla. 4.7. Dimensiones y pérdida de carga de la columna DC-203. 

Parámetros Aspen Hysys® KG-Tower® 

Diámetro, m 4.300 4.304 

Altura agotamiento, m 18.3 18.3 

Altura purificación, m 20.7 20.7 

dP agotamiento 187.9 136.0 

dP purificación 252.3 133.7 

dP total, mbar 440.2 269.7 

Nº Platos reales 64 64 

Finalmente, se ha calculado la eficiencia de los platos, que es del 70% siguiendo el 

método McFarland (ref. 30). Además, se ha corroborado que el valor obtenido se encuentra 

dentro del rango recogido en la bibliografía (ref. 28), que son de 60-75%. 

4.2.4.4. Dimensionamiento del recuperador de metanol V-206 

Los gases procedentes de la columna DC-202 pueden llevar un contenido significativo de 

metanol en función de la utilización efectiva por paso del tolueno, para el caso de diseño los 

gases llevan 195.6 kg/h. En caso de recuperar dicho metanol el margen de la planta se 

incrementa en 0.47 M€/año debido al aumento de producción de la conversión por paso para la 

misma utilización efectiva del tolueno; lo cual provoca que el caudal de reciclo del tolueno se 

reduzca en 5.65 t/h y se disminuya el consumo energético en 5.73 GJ/h. 



Producción mezcla de xilenos a partir de tolueno y metanol         21-148 

TFGEQ_2214  

Por ello, se ha diseñado un depósito de lavado con agua de los gases de salida de la columna 

DC-202 previamente enfriados desde 78.9 a 46.0ºC, con lo cual se produce una condensación 

parcial. Los líquidos se separan en el decantador V-207. La fase gas, se lava con una corriente 

de agua con metanol procedente del separador V-104 que está a 70ºC. 

El depósito V-206 dispone de un relleno no ordenado tipo Pall 1” de A304 para facilitar la 

absorción del metanol de 0.609 m de altura, equivalente a una etapa teórica. 

Para el dimensionamiento del diámetro del depósito se ha utilizado el programa KG 

Tower®. El diámetro calculado es de 330 m. 

4.3. Depósitos 

El volumen de los depósitos se ha determinado siguiendo criterios recogidos en la 

bibliografía (ref. 29). 

Los depósitos de la instalación según su tipo son: 

• Acumuladores de alimentación: V-101 y V-102 

• Separadores de fases: V-103, V-104, V-207 

• Acumuladores de líquido cabeza de columnas: V-201, V-202, V-203 

Adicionalmente, las columnas de destilación (DC-201, DC-202, DC-203) disponen en su 

fondo de un volumen de acumulación para la operación de la misma y asegurar la continuidad 

de la producción. Entre el volumen de acumulación y el plato de fondo o del soporte inferior 

del relleno se dispone de una separación de 1.5 m. Para la columna DC-203, dicha separación 

es de 3.0 m. 

Tabla. 4.8. Determinación del volumen de los depósitos.  

Equipo 
Caudal, 

m3/h 

τ residencia, 

min 

Factor 

llenado 
Diámetro, m L/H total, m 

V-101 28.61 30 0.75 2.01 7.02 

V-102 13.15 30 0.75 1.55 5.42 

V-103 117.4 15 0.50 2.92 10.22 

V-104 96.16 15 0.75 2.39 8.35 

V-201 3.02 30 0.50 0.95 3.32 

V-202 11.23 30 0.50 1.68 5.89 

V-203 274.6 15 0.75 3.39 11.85 

Fondo 201 6,00 20 1.00 0.675 2.79 

Fondo202 183.7 10 1.00 3.00 5.08 

Fondo203 38.4 30 1.00 4.32 2.39 

 

4.4. Análisis de las necesidades energéticas del proceso 

Para el análisis del consumo energético de la planta y evaluar el potencial económico 5 

(PE-5), el cual se define como el PE-4 una vez integrado energéticamente. Se ha realizado el 

estudio de todas las corrientes calientes y frías que intervienen en el proceso y su configuración 

en cambiadores de calor energéticamente integrados. 

Las necesidades energéticas principales son: 
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• Calentamiento de los reactivos (tolueno y metanol) hasta la temperatura de reacción 

seleccionada (400 ºC) 

• Calentamiento de las columnas de fraccionamiento: DC-201, DC-202 y DC-203 

• Las fuentes de calor fundamentales son: 

• Horno de precalentamiento al reactor H-101 

• Efluente del reactor a 454 ºC 

• Vapores de vapor suministrados por el emplazamiento industrial. 

Por motivos operativos se ha decidido desligar el calentamiento de las dos columnas 

principales (DC-202 la DC-203) de la integración energética para evitar posibles impactos de 

disturbios desde la zona de reacción a la de destilación. La integración con la columna DC-201 

exigirá disponer de cambiadores diseñados para asegurar la recuperación del metanol durante 

la puesta en marcha de la instalación y evitar la emisión de aguas con alto contenido en metanol. 

Por otra parte, para evitar problemas de flujo en el trasiego de corrientes parcialmente 

condensadas, se reducirán los tramos con flujo mixto. Lo cual exige la instalación de un 

depósito de decantación intermedio en los corrientes efluentes del reactor y que la vaporización 

de las alimentaciones se efectúe en cambiadores únicos. 

 Identificación y tratamiento de las necesidades de calor 

Para analizar la integración energética y reducir consumo energético, se ha utilizado la 

aplicación Energy Analyzer® de Aspen Hysys® V.11 en base a la simulación del balance de 

materia y energía de dicho programa. Los resultados más relevantes obtenidos han sido: 

Tabla. 4.9. Demanda energética mínima determinada por Energy Analyzer®  

 Objetivo, GJ/h Ahorro costes energía, % ΔTmin, ºC 

Vapor SM 76.09 164.5 10 

Vapor SL 0 100.00 10 

Horno 2.19 102.47 25 

Total energías calientes 78.28 117.92 - 

Aire 8.65 173.32 10 

Agua refrigeración 0 100.00 5 

Generación vapor SL 7.425 106.29 10 

Total energías frías 93.91 107.04 - 

 

En el anexo A.5 se reflejan los resultados de la propuesta de integración energética 

efectuada por la aplicación siguientes: 

• Curvas compuestas caliente y fría de la planta para una separación de 15ºC 

• Gran curva compuesta 

• Distribución de cambiadores de la integración energética 

En función de la limitación de integración energética planteada en el apartado anterior, se 

ha planteado la opción de aprovechar el calor del efluente del reactor principalmente para el 

calentamiento de los reactivos.  

La reacción se efectúa en fase gas; por lo que los reactivos se vaporizan en cambiadores 

tipo Kettle (E-103 y E-105). Cuando el efluente del reactor ha condensado parcialmente (50%), 
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se separan las fases en el decantador V-103. La fase líquida se utiliza para el calentamiento 

inicial de los reactivos y de la columna de metanol (DC-201). La fase gas se seguirá condensado 

en el vaporizador de metanol (E-105) y en el precalentamiento de la alimentación a la columna 

DC-202 (cambiador E-205). 

En la figura adjunta se refleja la curva de corrientes calientes compuesta por el efluente del 

reactor hasta el separador V-103 y la fase gas obtenida en dicho separador hasta su enfriamiento 

a 70 ºC. La curva de corrientes frías está compuesta por diversos servicios que se indican en el 

apartado siguiente. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figura. 4.1. Curvas compuestas de las corrientes calientes y frías del sistema carga efluente del reactor.  
 

Como consecuencia de la integración energética propuesta, el consumo del horno es de 

20.8 GJ/h, frente al consumo previsto por la aplicación de 2.9 GJ/h. El ahorro energético es de 

100.1 GJ/h frente a los 118.0 GJ/h previstos. 

 Equipos que intervienen en la integración energética 

En este apartado se analizan los cambiadores de calor que aportan la energía necesaria a la 

Planta y su integración.  

Todas las hojas de especificación de los equipos se recogen en el anexo A.5.  

4.4.2.1. Intercambiador E-101  

El tolueno de entrada a la Planta se precalienta desde 15ºC hasta 116.5ºC aprovechando el 

calor restante del líquido condensado y separado en el V-103 que entra a una temperatura de 

145ºC. 
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4.4.2.2. Intercambiador E-102 

El tolueno de alimentación a la planta y el de recirculación procedente de la cabeza de la 

columna DC-203 con una temperatura de la mezcla de 118ºC se calienta en el cambiador hasta 

235ºC al enfriar el gas efluente desde 250.8 ºC hasta 206ºC y condensar el 50% de dicho 

efluente. A la salida del cambiador, el efluente del reactor parcialmente condensado se separa 

en el decantador V-103.  

4.4.2.3. Vaporizador de tolueno E-103 

La mezcla de tolueno se vaporiza a 15.7 bar enfriando el gas efluente desde 366.5ºC hasta 

250.8ºC. La temperatura de salida del tolueno es de 244.1ºC. 

4.4.2.4. Calentador de metanol E-104 

El metanol de entrada a la Planta y el recuperado en la columna de metanol DC-201 se 

precalienta desde 19.2ºC hasta 150ºC con la corriente líquida de hidrocarburos separada en el 

V-103. Dicha corriente se enfría desde 184.9 hasta 145.1ºC. 

4.4.2.5. Vaporizador de metanol E-105 

El metanol que se envía al reactor se vaporiza en un cambiador tipo Kettle a una presión 

de 15.7 bar, la temperatura de salida de dicho vaporizador es de 155.1ºC. Para ello, se utiliza la 

corriente gaseosa separada en V-103 que se enfría hasta una temperatura de 182.4ºC, lo cual 

condensa el 69.3% molar de dicha corriente. 

4.4.2.6. Cambiador de placas E-106 

Cuando las dos corrientes de alimentación se encuentran vaporizadas, se mezclan antes 

de ser enviadas al reactor. La temperatura de mezcla es 236.2ºC; por lo que debe calentarse en 

fase gas hasta 400ºC. Para ello, se propone la instalación de un cambiador de placas que enfríe 

el gas efluente del reactor procedente a 454.1ºC. Los cambiadores de placas tipo Packinox o 

similar tienen la ventaja de compensar los bajos coeficientes de transferencia de calor con la 

disponibilidad de una alta área de transferencia. Lo cual, les permite una alta transferencia de 

calor con una inversión adecuada. 

La temperatura de salida de los gases de alimentación al reactor es de 333ºC y la de los 

gases efluentes de 366.5ºC. 

4.4.2.7. Horno eléctrico H-101 

Los gases de alimentación al reactor se terminan de calentar en un horno hasta la 

temperatura de 400ºC. Se propone la instalación de un horno eléctrico que evite el consumo de 

combustibles fósiles y permita el suministro a la planta de energías renovables. 

Los calentadores eléctricos pueden calentar líquidos hasta 625ºC y gases hasta 750ºC en 

procesos con presiones desde pocos milibares hasta cientos de bares. Las temperaturas de 

proceso para aire y gases están limitadas por la máxima temperatura a la que el material del 

tubo calefactor puede operar. Para aleaciones de altas prestaciones, está en el rango de 900ºC.  

Dependiendo del diseño, los intercambiadores/hornos convencionales tienen una eficiencia 

que está comprendida entre el 70 y el 90%. Sin embargo, los intercambiadores/hornos eléctricos 

tienen una eficiencia cercana al 100%.  
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En los hornos eléctricos, la temperatura de la superficie de los tubos calefactores está 

limitada por el correcto diseño del flujo térmico (W/cm2) (ref. 31). 

Para suministrar el consumo requerido por el proceso (20.82 GJ/h), se propone la 

instalación de 8 módulos en serie basados en el modelo 802/Ex de Shniewindt (ref. 32). Las 

características de dicho equipo para el servicio propuesto se han calculado en base a los datos 

suministrados por la compañía para un servicio similar de calentamiento de nitrógeno a 400ºC 

y están recogidos en tabla adjunta. Los cálculos para definir la propuesta de diseño se recogen 

en el anexo A.6.5 . 

Tabla. 4.10. Características del H-101. 

Concepto Valor 

Potencia por módulo, kW 723.0 

Diámetro exterior tubo calefactor, mm 16 

Longitud total, m 4.01 

Flujo térmico, W/cm2 8.3 

Número de calentadores 48 

Caudal de gas por módulo, t/h 17.025 

Temperatura de entrada, ºC 333 

Temperatura de salida, ºC 400 

U transferencia, W/m2ºC 177.4 

Lmtd, ºC 354.0 

Temperatura pared de calentador, ºC 721.6 

 

4.4.2.8. Termosifón E-202 

La corriente líquida separada en el decantador V-103 está compuesta de tolueno, p-xileno, 

benceno y humedad soluble en el hidrocarburo. Sin embardo, debido a la alta temperatura 

(205.8ºC), en dicho equipo no se separa una fase rica en agua/metanol. 

La corriente líquida se enfría en el termosifón E-202 de la columna de metanol (DC-201) 

hasta 184.9ºC.  

Durante la puesta en marcha y mientras no se disponga de una cantidad de líquido 

condensado de la suficiente temperatura, se dispondrá de un termosifón calentado con vapor de 

baja presión. De esta forma, se asegurará la recuperación del metanol y se evitará su emisión 

en el efluente acuoso producido. 

4.4.2.9. Precalentador alimentación columna DC-202 (E-205) 

La corriente gaseosa del efluente del reactor se enfría en el precalentador de alimentación 

a la columna desgasificadora (E-205) para aprovechar su energía desde 184.9 ºC hasta 127.1ºC. 

El producto que se calienta está compuesto por las dos corrientes procedentes del separador V-

103 enfriadas hasta 70ºC de forma separada y recogidas en el separador V-201. 
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4.4.2.10. Enfriamiento corrientes efluentes (E-107 y E-108) 

Las dos corrientes procedentes del efluente del reactor y separadas en el V-103 se enfrían 

en aéreos. La corriente líquida se enfría desde 120ºC hasta 70ºC en el aéreo E-107 y la corriente 

gaseosa se condensa desde 127.1ºC hasta 70ºC en el aéreo E-108. Ambas corrientes se recogen 

en el depósito V-104 dónde se decantan dos fases líquidas: 

• Hidrocarburos: Compuesta de etileno, metanol, benceno, tolueno, xilenos y pesados 

• Acuosa: con un contenido de 2.77% molar en metanol y la mayor parte del agua formada 

en las reacciones de metilación del tolueno y deshidratación del metanol. 

La temperatura de 70ºC seleccionada para la separación en el depósito V-104 es un compromiso 

entre altas temperaturas (menor inversión en aéreos y cambiadores de calentamiento, posible 

salida de productos en fase gas separados en el depósito) y bajas temperaturas que eviten la 

llegada de una alta cantidad de agua disuelta con los hidrocarburos a la columna, lo cual pueda 

provocar la segregación de dos fases líquidas en la columna desgasificadora DC-202. 

4.4.2.11. Termosifones de las columnas DC-202 y DC-201 

Debido al condicionante adoptado de reducir el impacto de la reacción en las columnas de 

fraccionamiento, el calentamiento de las columnas desgasificadora (DC-202) y de tolueno se 

efectuará con vapor de media presión. La demanda energética de vapor de media ha sido 

estimada en 71.66 GJ/h frente a la demanda objetivo estimada por la aplicación de 76.01 GJ/h. 

 Dimensionamiento de intercambiadores de calor y aéreos 

Para el dimensionamiento de los cambiadores de calor, se ha utilizado el programa Aspen 

Exchanger Design and Rating® que emplea los estándares TEMA (Tubular Exchanger 

Manufacturers Association) para los cambiadores carcasa-tubo (ref. 33) y el estándar API661 

para cambiadores aereorefrigerantes (ref. 34). 

Los factores de ensuciamiento utilizados para el dimensionamiento de los cambiadores (ref. 

40) han sido: 

• Hidrocarburos, metanol, agua:   0.00020 m2 K/W 

• Vapores (SL, SM) libres de aceite:  0.00025 m2 K/W 

• Agua de refrigeración:    0.00033 m2 K/W 

4.5. Condiciones de diseño de depósitos a presión 

 Presión y temperatura de diseño 

De acuerdo con lo reflejado en la normativa ASME (ref. 35) y la bibliografía (ref. 36) (ref. 

37), para la determinación de la presión de diseño de los depósitos a presión (columnas, 

depósitos de separación y cambiadores de calor) se ha adoptado el criterio siguiente: 

• Presión máxima de servicio (Pms): Presión más alta, en las condiciones de 

funcionamiento, que puede alcanzar un equipo o instalación 

• Temperatura máxima de servicio (Tms): Temperatura más alta que se estima puede 

producirse en el interior del equipo en condiciones extremas de funcionamiento 

• Presión máxima de servicio (Pms) se estima aumentando en 25 psi (1.72 bar) la presión 

de operación normal 

• Presión de diseño se estima como el mayor de los valores siguientes: 

o 1.1 x Pms 

o Pms + (10 a 25 psi) 
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o Para el caso de cambiadores de calor, para prevenir el efecto de posibles roturas 

de tubos, se dimensionará el lado de menor presión al menos a 11/13 de la 

presión de diseño del lado de mayor presión (ref. 29) 

• Temperatura de diseño: Temperatura normal de operación + 28 ºC o la Tms 

4.5.1.1. Presión de pruebas hidrostáticas a la puesta en servicio  

Según el RD809/2021(ref. 38), previa a la puesta en servicio de equipos a presión de 

categorías I a IV (definidos en el RD709/2015) (ref. 39), será necesario efectuar la prueba 

hidrostática de resistencia al mayor de los valores siguientes: 

• 1.43 x Pdiseño 

• 1.25 x Pdiseño x factor que tenga en cuenta la mayor resistencia de los materiales a la 

temperatura de prueba respecto a la temperatura Tms 

 Espesores de equipos a presión 

Para la estimación del espesor de los equipos a presión se ha seguido la normativa ASME 

VIII Div 1. Para la tensión de diseño y su variación con la temperatura de diseño se han 

empleado los valores reportados en la bibliografía (ref. 40).  

Se ha considerado un sobreespesor de corrosión de 1/8” (3.18 mm). 

Adicionalmente se ha comprobado que los espesores calculados eran superiores a un 

espesor mínimo recogido en la bibliografía (ref. 2).  Dado que dichos valores tienen en 

consideración un sobreespesor de corrosión de 2 mm, a los valores reportados se le ha añadido 

1 mm para cumplir con el objetivo de disponer de sobreespesor fijado. 

 Aislamiento 

La mayoría de los equipos de la planta tienen una temperatura de operación superior a 60ºC; 

por lo que deben aislarse por protección personal y para reducir las pérdidas energéticas al 

exterior. 

Dado que todos los elementos de la planta tienen una buena base estructural, los materiales 

aislantes empleados están basados en fibras minerales: Fibra de Vidrio (hasta 232 ºC) y Lana 

de roca (hasta 1035ºC). 

El material aislante se recubre con una chapa de acero galvanizado para su protección frente 

a los elementos atmosféricos (viento, agua). 

Para la determinación de los espesores de aislamiento requeridos se han utilizado los 

criterios reportados en la bibliografía (ref. 41). 

4.6. Materiales 

La bibliografía consultada establece la compatibilidad de la mayoría de los hidrocarburos 

presentes en la Planta con el acero al carbono a altas temperaturas (ref. 40) (ref. 42). 

En el caso del metanol, el Methanol Institute publicó un boletín técnico con la 

compatibilidad entre diferentes metales y su utilización para el manejo del metanol (ref. 43). 

Dichas compatibilidades han sido publicadas por diversos autores y el Instituto se ha limitado 

a recopilarlas. En esencia, las más significativas son: 

• Tuberías: Acero sin soldadura tipo A53/A106 o similar, usados hasta altas temperaturas 

altas 
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• Válvulas: A216-Gr. WCB, A105, A352 

• Recipientes a presión: Aceros de baja aleación Cr/Mo tipo A387 en sus diferentes 

grados 
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4.7. PFD 
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 Balance de materia y energía 
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 Listado de equipos  

Tabla. 4.11. Lista de equipos 

Equipo Servicio 

DC-201 Columna recuperación de metanol 

DC-202 Columna de desgasificación efluente del reactor 

DC-203 Columna purificación de xilenos 

E-101 Precalentador de tolueno líquido a reactor 

E-102 A/B/C 
Calentador de tolueno líquido a reactor hasta la temperatura 

ebullición 

E-103 Vaporizador de tolueno 

E-104 Precalentador de metanol líquido a reactor 

E-105 Vaporizador de metanol 

E-106 
Recalentador de alimentación vaporizada a reactor con efluente de 

reacción 

E-107 Enfriador de corriente líquida segregada del efluente del reactor 

E-108 Enfriador de corriente gaseosa segregada del efluente del reactor 

E-109 Calentador de metanol de puesta en marcha 

E-110 Vaporizador de metanol de puesta en marcha 

E-201 Condensador de columna DC-201 

E-202 Termosifón de columna DC-201 

E-202SL Termosifón de columna DC-201 de puesta en marcha con SL 

E-203 Enfriador de agua residual a planta de efluentes 

E-204 A/B Condensador de columna DC-202 

E-205 A/B Precalentador de alimentación a columna DC-202 

E-206 Termosifón de columna DC-202 con SM 

E-207 Enfriador de gas procedentes de cabeza DC-202 

E-208 A/B/C/D/E/F/G Condensador columna DC-203 

E-209 A/B Termosifones columna DC-203 

E-210 Enfriamiento de xilenos a almacenamiento externo 

H-101 Horno eléctrico calentamiento de la alimentación al reactor 

P-101 A/B Suministro de tolueno desde almacenamiento externo 

P-102 A/B Suministro de metanol desde almacenamiento externo 

P-103 A/B Envío de tolueno a reacción 

P-104 A/B Envío de metanol a reacción 

P-201 A/B Reflujo a columna DC-201 y metanol recuperado a V-102 

P-202 A/B  Salida de agua residual a efluentes 

P-203 A/B Reflujo a columna DC-202 

P-204 A/B Reflujo a columna DC-203 

P-205 A/B Recirculación de tolueno  

P-206 A/B Envío de xilenos a almacenamiento externo 



Producción mezcla de xilenos a partir de tolueno y metanol         32-148 

TFGEQ_2214  

R-101 A/B Reactor PBR monotubular  

V-101 Almacenamiento de tolueno interno de alimentación a la planta 

V-102 Almacenamiento de tolueno interno de alimentación a la planta 

V-103 
Segregación de fases líquida y gaseosa del efluente del reactor 

parcialmente enfriado 

V-104 Segregación de dos fases líquidas del efluente del reactor enfriado 

V-201 Acumulador de condensado de cabeza columna DC-201 

V-202 Acumulador de condensado de cabeza columna DC-202 

V-203 Acumulador de condensado de cabeza columna DC-203 

V-206 Lavado de gases enfriados en cabeza DC-202 

V-207 
Segregación de dos fases líquidas de los gases enfriados en cabeza 

DC-202 

 

4.8. Control del proceso industrial 

El sistema de control de la planta es un aspecto muy importante a tener en cuenta para un 

correcto funcionamiento de esta.  Por ello, se ha diseñado la propuesta de control del proceso 

estudiado a partir del P&ID dónde se han identificado las variables controlables y manipuladas 

de cada lazo. 

En la siguiente tabla se puede observar los diferentes controles aplicados a cada equipo 

juntamente con las variables controladas y manipuladas. 

Tabla. 4.12.Tabla de controles  

Equipo / 

Corriente 

Variable 

controlada 

Variable 

manipulada 
Tipo de control Nomenclatura 

V-101 Nivel Flujo de entrada Lazo simple LT-101 / LC-101 

 Presión 
Flujo salida a 

antorcha 
Lazo simple PT-101 / PC-101 

Corriente 

6 
Caudal Flujo salida P-103 Lazo simple FT-101 / FC-101 

V-102 Nivel Flujo de entrada Lazo simple LT-102 / LC-102 

 Presión 
Flujo salida a 

antorcha 
Lazo simple PT-102 / PC-102 

Corriente 

14 
Caudal Flujo salida P-104 Lazo simple FT-102 / FC-102 

H-101 
Temperatura 

salida 

Temperatura 

horno 
Lazo simple TT-101 / TC-101 

R-101 Presión Flujo corriente 24 En cascada PT-103 / PI-103  

    FT-103 / FC-103 

 Temperatura 
Temperatura H-

101 
Lazo simple TT-102 / TC-102 

V-103 Nivel Flujo corriente 25 En cascada LT-103 / LC-103 

    FT-106 / FC-106 

 Nivel Flujo corriente 26 Lazo simple LT-105 / LC-105 

Corriente 

40 
Temperatura Potencia E-107 Lazo simple TT-103 / TC-103 

    SC-101 
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V-104 Nivel Flujo corriente 45 En cascada LT-104 / LC-104 

    FT-104 / FC-104 

 Nivel 
Caudal corriente 

66 
En cascada LT-106 / LC-106 

    FT-105 / FC-105 

 Presión 
Flujo salida a 

antorcha 
Lazo simple PT-104 / PC-104 

E-108 
Temperatura 

entrada 
Potencia E-108 En cascada TT-104 / TC-104 

    SC-102 

DC-201 
Temperatura 

cabeza 

Caudal reflujo 

columna 
En cascada TT-201 / TC-201 

    FT-201 / FC-201 

 Temperatura 
Flujo entrada a E-

202 
En cascada TT-204 / TC-204 

    FT-204 / FC-204 

 Nivel Flujo salida fondo Lazo simple LT-201 / LC-201 

 Presión Presión columna Indicador PT-211 / PI-211 

E-202 SL Caudal 
Flujo entrada E-

202SL 
Lazo simple FT-213 / FC-213 

Corriente 

34 
Temperatura 

Temperatura 

corriente 
Indicador TT-211 / TI-211 

Corriente 

35 
Caudal Flujo corriente 35 Indicador FT-214 / FI-214 

V-201 Nivel Flujo corriente 32 En cascada LC-205 / LT-205 

    FT-205 / FC-205 

 Presión Potencia E-201 Selector PT-204 / PC-204 

 Presión 
Flujo salida a 

antorcha 
Lazo simple PT-205 / PC-205 

Corriente 

61 
Caudal 

Flujo entrada V-

206 
Lazo simple FT-210 / FC-210 

V-206 Caudal entrada 
Flujo entrada 

NNF  
Lazo simple FT-211 / FC-211 

 Presión 
Flujo salida a 

antorcha 
Lazo simple PT-210 / PC-210 

V-207 Nivel 
Flujo salida 

corriente 65 
En cascada LT-211 / LC-211 

    FT-216 / FC-216 

 Nivel 
Flujo salida 

corriente 64 
En cascada LT-210 / LC-210 

    FC-212 / LT-212 

DC-202 
Temperatura 

cabeza 

Caudal de reflujo 

columna 
Selector TT-202 / TC-202 

    FT-202 / FC-202 

 Temperatura 
Flujo entrada a E-

206 
En casada TT-206 / TC-206 

    FT-206 / FC-206 

 Nivel Flujo salida fondo Lazo simple LT-202 / LC-202 

 Presión Presión columna Indicador PT-212 / PI-212 
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V-202 Presión 
Flujo salida a 

antorcha 
Rango partido PT-202 / PC-202 

 Nivel Flujo corriente 50 En cascada LT-207 / PC-207 

    FT-207 / FC-207 

DC-203 
Temperatura 

cabeza 

Caudal de reflujo 

de la columna 
En cascada TT-203 / TC-203 

    FT-203 / FC-203 

 Temperatura 
Caudal SM  a E-

209 A/B 
En cascada TT-208 / TC-208 

    FT-208 / FC-208 

 Nivel Flujo salida fondo Lazo simple LT-203 / LC-203 

 Presión Potencia E-208 Rango partido PT-203 / PC-203 

 Presión Presión columna Indicador  PT-213 / PI-213 

V-203 Nivel Flujo corriente 57 En cascada LT-209 / LC-209 

    FT-209 / FC-209 

 Presión 
Flujo salida a 

antorcha 
Lazo simple PT-209 / PC-209 

Corriente 

58 
Temperatura 

Temperatura 

corriente 
Indicador TT-214 / TI-214 

Corriente 

59 
Temperatura 

Temperatura 

corriente 
Indicador TT-215 / TI-215 

 Caudal Caudal corriente Indicador FT-2107/ FI-217 

 

También se han instalado alarmas tanto de bajo como de alto, como medida para reducir 

los posibles accidentes que puedan ocurrir, para la instalación de las diferentes alarmas se ha 

tenido en cuenta el estudio de posibles fallos en el sistema detectados durante el HazOp 

realizado en el apartado A.8.  

En los equipos con acumulación de líquido se han instalado válvulas motorizadas en todas 

las líneas de salida de líquido para permitir su bloqueo rápido en caso de fuga en dichas líneas. 

Finalmente, se muestra a continuación el diagrama P&ID de la planta con las estrategias de 

control de los equipos. 

4.9. P&ID 

En los P&ID adjuntos se reflejan los equipos, tuberías e instrumentación de la instalación. 

Sin embargo, debido a la limitación del formato se han dejado de representar instrumentación 

que deben incluirse en los mismos. 

Las válvulas de control dispondrán de válvulas de bloqueo de compuerta aguas arriba y 

aguas abajo. Además, para asegurar el mantenimiento de cada válvula de control dispondrá de 

una válvula de by-pass para el desvío del caudal en caso de bloqueo de las dos válvulas de 

compuertas. La válvula de by-pass será de globo para poder regular el flujo manualmente 

mientras se efectúan las tareas de mantenimiento de la válvula de control. El tamaño de la línea 

y de la válvula de by-pass está determinado por la Cv de la válvula de control. 

La regulación de control de presión en recipientes, se componen de una válvula de 

despresurización con envío a la red de antorcha (FL) y una válvula de presurización con gas 

procedente de la red de fuel-gas (FG) en rango partido. De tal forma que cuando la presión baja 

del valor de set-point fijado, la válvula de presurización introduce gas al depósito. Cuando la 
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presión aumenta por encima del valor, la válvula de control de despresurización envía el gas 

sobrante a la antorcha. 

Los indicadores de nivel con acción de control dispondrán de una medición redundante 

para comprobación con señal a panel. Los depósitos y columna se han especificado con las 

tubuladuras necesarias para disponer de una medición redundante del nivel en cada uno de ellos. 

Los intercambiadores de calor dispondrán de termopares de indicación de temperatura antes 

y después del intercambiador en las corrientes frías y calientes. 

Las bombas dispondrán de válvula de purga conectada a un sistema cerrado de recogida de 

productos. Igualmente dispondrán de válvulas de venteo para asegurar su vaciado y captura de 

componentes tóxicos mediante productos químicos durante los procesos de parada de planta o 

de equipo. 

Todos los equipos disponen de válvulas de bloqueo en todas las corrientes de entrada y 

salida para su aislamiento en caso de mantenimiento.  
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Figura 4.4. P&ID 
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Figura 4.5 P&ID continuación.  
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4.10. Tuberías 

Para la realización del diseño de tuberías y la elección del diámetro adecuado para cada 

línea de proceso, se ha seguido el procedimiento mostrado en el anexo A.6.6, a partir de un 

proceso iterativo basado en la pérdida de carga y la velocidad.  

La normativa ASME B31.3 (ref. 44) establece la responsabilidad del propietario de la 

instalación para determinar y designar si los productos manejados están incluidos dentro de la 

Categoría M. En tal caso, establece diversas salvaguardas para el diseño de las tuberías. El 

Methanol Institute (ref. 45) da diversos argumentos para que el propietario adopte dichas 

salvaguardas. Por ello, debido a la presencia de metanol y benceno en la instalación, las tuberías 

se diseñarán teniendo en cuenta el cumplimiento de las recomendaciones para la Categoría M. 

A continuación, se muestran las líneas del proceso con el diámetro calculado y su pérdida 

de carga y velocidad. 

Tabla. 4.13. Datos líneas con fluido en estado líquido. 

Línea Diámetro, in 
Pérdida de carga, 

kg/cm2/km 
Velocidad, m/s 

1 4.0 0.70 1.00 

3 2.0 2.90 1.70 

5 4.0 0.70 1.00 

6 3.0 2.90 1.70 

7 3.0 2.90 1.90 

8 6.0 1.90 2.50 

9 6.0 2.30 3.00 

2 3.0 0.60 0.76 

11 2.5 1.40 1.10 

13 2.5 0.30 0.59 

14 2.5 1.60 1.20 

15 2.5 1.60 1.50 

25 6.0 0.87 1.80 

28 2.5 0.45 0.55 

30 1.5 1.50 0.76 

32 0.5 1.70 0.60 

33 1.0 5.00 1.30 

35 2.0 1.70 0.60 

37 5.0 2.10 2.50 

38 5.0 2.10 2.30 

39 5.0 2.00 2.20 

40 6.0 0.80 1.50 

45 8.0 0.50 1.40 

46 2.5 0.40 1.00 

51 2.5 1.10 0.98 

54 8.0 1.30 2.40 
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61 2.5 0.50 0.50 

66 2.5 0.30 0.40 

64 0.5 3.70 0.60 

65 1.5 0.30 0.30 

52 8.0 0.50 1.50 

58 3.5 1.70 1.70 

59 3.0 3.00 20 

57 6.0 1.30 1.90 

 

Tabla. 4.14.  Datos líneas con fluido en estado vapor. 

Línea Diámetro, in 
Pérdida de carga, 

kg/cm2/km 
Velocidad, m/s 

10 14 0.50 7.8 

17 14 0.70 9.0 

18 16 0.40 10.5 

19 16 0.50 12.5 

20 16 0.30 11.1 

21 16 0.50 13.0 

22 16 0.40 10.0 

24 14 0.40 8.9 

16 3.5 0.60 12.0 

50 3.0 1.0 20.0 

55 2.0 0.60 37.1 

62 3.5 0.60 11.9 

 

En el caso de las líneas que contienen fluido tanto en estado líquido como vapor, se realiza 

el cálculo suponiendo el estado vapor, ya que el volumen que ocupa el gas es mayor. 

Tabla. 4.15. Datos líneas con fluido en estado líquido y vapor 

Línea Diámetro, in 
Pérdida de carga, 

kg/cm2/km 
Velocidad, m/s 

23 16 0.4 11.8 

34 2.5 0.3 12.5 

47 6 3.1 3.3 

60 2.5 1.0 20 

 

4.11. Bombas 

En función de las características de los productos trasegados (metanol, benceno, tolueno, 

xileno) y teniendo en consideración la Categoría M según normativa ASME indicada en el 

apartado anterior, las bombas se especifican del tipo de accionamiento magnético sin sello (ref. 

46) 
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Para reducir el número de bombas necesarias en la instalación, la columna DC-202 se ha 

diseñado a una presión (3.1 kg/cm2 g) que permite el trasiego de producto hacia la columna 

DC-203 y desde el separador V-207 a la DC-201 por presión. 

Para la especificación de las bombas utilizadas en la planta se han tenido en consideración 

la documentación siguiente: 

Características del fluido, presión, temperatura, caudal 

Planimetría de la instalación. Para la estimación de la longitud equivalente de las tuberías, se 

ha considerado las distancias horizontales y verticales del trazado de la tubería a través del rack 

central o entre equipos y se ha supuesto un incremento del 20% debido a los accesorios. 

Pérdida de carga en válvulas de control de caudal: 1 bar. Salvo en el caso de la válvula 

FCV-104 donde la pérdida de carga disponible es superior 

Placas de orificio de medición de caudal: Se ha supuesto una pérdida de carga no 

recuperable de 0.15 bar 

Dimensionamiento de las tuberías y pérdida de carga específica recogida en el apartado 

anterior. 

El caudal de diseño de las bombas se ha especificado para el 120% del caudal de operación 

y la pérdida de carga correspondiente al caudal de operación.  

Para estimar la eficiencia de las bombas y de los motores se ha utilizado información 

recogida en la bibliografía (ref. 47) (ref. 48). 

Las hojas de especificaciones básicas de las bombas se encuentran en el anexo A.6.7. 

4.12. Válvulas de control 

Para el dimensionamiento de las válvulas de control se ha seguido la nomenclatura y 

ecuaciones de diseño de los códigos ANSI/ISA Standard S75.01.01 and IEC Standard 60534-

2-1 (ref. 49). 

El tamaño de las válvulas de control se especifica a través del coeficiente de caudal Cv. 

Para su cálculo se utiliza la información siguiente: 

• Tipo de flujo: Liquido, Líquido que vaporiza dentro de la válvula (cavitación), 

gas/vapor 

• Caudal 

• Condiciones: densidad, presión, temperatura, presión de burbuja 

• Pérdida de carga disponible 

• Factores de geometría de la tubería y de presión crítica 

En el anexo A.6.8 se recogen las Hojas de especificación de las válvulas de control. 

4.13. Análisis comparativo 

Después de haber efectuado la definición básica de la Planta, se han comparado los datos 

básicos y consumos energéticos con los reportados en la bibliografía para diversos estudios con 

la misma tecnología e igual o similar catalizador. 

En base a los estudios cinéticos desarrollados en la UCM (ref. 14) (ref. 15) para un 

catalizador ZSM-5 modificado con Mg, se han publicado diversos trabajos de diseño. Los más 

relevantes son los de Ashraf en 2013 (ref. 14), Liu en 2018 (ref. 11) y Wang en 2021 (ref. 4). 
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En el estudio de Wang se compara el funcionamiento de dos tipos de catalizadores y cinéticas. 

La A es la propuesta por la UCM y la B por Tan (ref. 50) dónde el catalizador está modificado 

con Si-Mg-P-La. 

En la tabla adjunta se recoge la comparativa de los parámetros más significativos de la 

planta diseñada respecto a la recogida en la bibliografía. 

Tabla. 4.16. Análisis comparativo de los parámetros de funcionamiento obtenidos respecto a 

bibliográficos.  

 Ashraf Liu Wang-A Wang-B Trabajo 

p-X Selectividad, % 97.70 92.00 99.26 99.71 97.67 

ETo, % 82.97 82.87 86.25 96.27 96.42 

EMeOH, % 45.36 45.36 69.47 95.50 79.75 

GJ/t p-xileno 8.43 5.67 11.51 6.67 3.56 

 

4.14. Operación y puesta en marcha 

 Puesta en marcha 

Durante la operación normal de la planta, una parte importante de la energía al proceso se 

suministra a partir del efluente del reactor y del horno H-101. El calentamiento en el horno H-

101 es en fase gaseosa; por lo que, para conseguir un correcto funcionamiento de dicho equipo 

es necesario asegurar que la entrada al equipo está en fase gas.  

Para asegurar la llegada de fase gas al horno H-101, es necesario previamente vaporizar 

uno o dos reactivos. Para vaporizar el tolueno a 15 bar es necesario alcanzar temperaturas de 

240 ºC, valores que no se pueden alcanzar durante la puesta en marcha con ninguno de los 

vapores disponibles. Sin embargo, el metanol se puede vaporizar a 155 ºC empleando vapor de 

media.  

Por todo ello, para la puesta en marcha se propone disponer de un vaporizador de metano 

dedicado que emplee vapor de media presión (E-110) y previo a él un precalentador de metanol 

con vapor de baja presión (E-109).  

El proceso de puesta en marcha comenzará con la vaporización de una corriente de metanol 

a través de los cambiadores E-109 y E-110. Una vez vaporizado en metanol, se enviará al 

cambiador E-106 y al horno H-101 dónde se recalentará. La corriente pasará por el reactor 

dónde tendrá lugar parcialmente la reacción de deshidratación del metanol con formación de 

etileno y agua (reacción fuertemente exotérmica, -136 kJ/mol a 400ºC); lo cual ayudará a 

calentar la fase gas.  

Una vez la fase gas de salida del reactor se vaya calentando, se deberá incorporar tolueno 

para enfriarla y ayudar a conseguir las condiciones de operación habituales. Pero hasta que la 

temperatura del gas no se incremente hasta valores adecuados, este se condensará en el aéreo 

E-108. El metanol con algo de agua formada se enviará desde el separador V-201 hasta el 

acumulador V-101 a través de una línea dedicada de puesta en marcha. 

Cuando la cantidad de agua formada sea significativa, la fase acuosa se deberá enviar a la 

columna de metanol (DC-201) para su separación y evitar su envío a efluentes. Para ello, dicha 

columna dispone de un termosifón de puesta en marcha calentado con vapor de baja presión 

(E-202SL). 

Paulatinamente, se debe incrementar la cantidad de tolueno para enfriar el efluente del 

reactor y conseguir las condiciones de operación habituales. Se empezará a cerrar la línea de 
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puesta en marcha y se obtendrá una fase líquida en el separador V-103 que permitirá poner en 

servicio el termosifón E-202. 

Cuando se obtenga una fase hidrocarburo definida exenta de humedad libre en el separador 

V-201, se podrá empezar a enviar el producto a la sección de fraccionamiento. En caso de que 

se acumule hidrocarburo con humedad libre, se deberá enviar al almacenamiento fuera de 

especificación externo a la planta. 

Una vez se han conseguido las condiciones próximas a las habituales, se deberán poner en 

servicio los cambiadores E-104 y E-105. Cuando dichos cambiadores estén totalmente 

alineados, se procederá a vaciar y bloquear los cambiadores E-109 y E-110. Igualmente, se 

procederá a poner en servicio el termosifón E-202 y bloquear el E-202SL. 

 Parada de planta 

Cuando se deba parar la planta para mantenimiento u otros motivos y se requiera vaciar los 

equipos, la mayor cantidad del líquido almacenado se vaciará por diferencia de presión desde 

el depósito V-103 al V-104, del V-104 a la columna DC-202 y de ésta a la columna DC-203.  

El líquido acumulado en V-202 se enviará por bomba P-203 a la columna DC-202 y el 

acumulado en V-203 a la columna DC-203 mediante la bomba P-204. 

El líquido recogido en el fondo de la columna DC-203 se enviarán mediante la bomba P-

206 al almacenamiento de producto fuera de especificación. 

El agua con metanol recogida en los depósitos V-104, V-207 se enviarán por presión hacia 

la columna DC-201. 

Desde el depósito acumulador V-201, el metanol acumulado se enviará mediante la bomba 

P-201 hacia el depósito V-102. 

El líquido almacenado en los depósitos V-101 y V-102 se vaciarán mediante las bombas P-

103 y P-104 hacia la columna DC-202 a través de la línea de puesta en marcha. 

El resto de los líquidos acumulados en los diferentes depósitos se vaciarán mediante 

bombas portátiles tipo Sand-Piper® o similares (ref. 51). Para ello, cada depósito dispone de 

válvula de bloqueo para vaciado en cada una de las líneas de salida de líquidos y se dispondrá 

de una línea conexiones cercanas a la línea de fuera de especificación para su envío a 

almacenamiento para recirculación. 

Una vez que se han vaciado los líquidos de los recipientes se ha de comprobar que no se 

sobrepasan los valores VLA-ED u otros más restrictivos establecidos por la administración o 

la empresa de los diferentes componentes. A modo de referencia, los valores publicados por la 

administración para los diferentes componentes son: 

• Benceno: 1 ppm 

• Tolueno, Xilenos: 50 ppm 

• Metanol: 200 ppm 

En caso de que se sobrepasen los valores anteriores, se deberá contactar con empresas 

especializadas para secuestrar los componentes mediante aditivos adecuados. Para ello, la 

instalación dispone de conexiones que permitan establecer circuitos cerrados para el manejo de 

los agentes secuestrantes. 
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4.15. Planta de tratamiento de aguas 

El tratamiento de aguas viene condicionado por aspectos ambientales y económicos, por lo 

tanto, uno de los objetivos de cualquier proyecto es la eliminación y/o reducción de la 

contaminación o de las características no deseables de las aguas.  

 Tratamiento de la corriente del fondo de la DC-201 

A la salida de la columna DC-201, encontramos una corriente de salida de agua por fondo 

con un porcentaje de metanol. Según la bibliografía (ref. 18) un contenido superior a 5,000 mg 

de metanol/L sería tóxico para el tratamiento biológico y que con 1,000 mg de metanol/L se 

asegura un correcto funcionamiento para el tratamiento biológico de aguas. 

Tabla 4.2 Especificación de metanol por fondo de la columna DC-301. 

Parámetro Valor 

Composición de metanol en la corriente de salida de DC-201 (% peso) 0.001 

En primer lugar, lo que se realiza es una neutralización debido a que el pH de la mezcla 

entre metanol y agua es ácido. A continuación, se realiza el cálculo de la DQO (ver en A.A.7.2) 

teniendo en cuenta la reacción de oxidación del metanol. 

𝐶𝐻2𝑂𝐻 +  
3

2
𝑂2 →  𝐶𝑂2 + 2𝐻2𝑂 

(4.15.1) 

Se obtiene un valor de DQO de 1.6 mg O2/L H20, teniendo en cuenta que el valor máximo 

según el decreto 130/2003 es de 1,500 mg/L, por lo tanto, los encontramos con un valor 

aceptable de DQO.  

Debido a que nuestro valor de % en peso es de 0.001 (valor dentro de lo aceptado) y que el 

valor de la DQO es menor al máximo, no sería necesario realizar ningún tratamiento de aguas 

residuales para el caso de la corriente 35. 

En el caso de que se tuviera que realizar algún tratamiento de la corriente por un aumento 

del metanol en agua o realizar un tratamiento en cualquiera del resto de corrientes de la planta, 

debido a que nos encontramos dentro de un complejo industrial con otras plantas, este 

tratamiento se realizaría con el resto de los tratamientos del complejo. 
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5. SEGURIDAD DEL PROCESO INDUSTRIAL 

5.1. Zonas ATEX 

 Clasificación de las substancias de la planta 

Las áreas peligrosas en términos de riesgo de explosión son áreas en las que las 

concentraciones inflamables de pueden producirse gases/vapores/líquidos inflamables o polvo 

combustible. Deben ser detectados y clasificados para decidir sobre las medidas de protección 

correspondientes. En este apartado se determinan las zonas ATEX de la planta, es decir, 

aquellas zonas de trabajo dónde existe una atmósfera explosiva.  

Para ello, anteriormente ya se ha descrito la zona de trabajo, el sector de actividad y los 

diferentes procesos y actividades. A continuación, se determinan las diferentes sustancias que 

hay en la planta y de qué tipo son para realizar una clasificación de ellas según la norma UNE-

202007-2006, dónde se encuentran las sustancias inflamables o combustibles.   

Seguidamente, se muestran las sustancias de la planta que deben clasificarse según la 

norma, clasificadas en grupo y clase de temperatura correspondiente. Se debe tener en cuenta 

que el grupo II hace referencia a polvo combustible y que el subgrupo indica la energía mínima 

de ignición (IIA: EMI > 250 microJ / IIB: EMI > 96 microJ), siendo los del grupo IIA menos 

peligrosos que IIB. Por otro lado, también debe considerarse que la clase de temperatura indica 

la temperatura superficial máxima del equipo que contiene dicha sustancia (T1: < 450 ºC / T2: 

< 300 ºC / T3: < 200ºC).  

Tabla 5.1 Clasificación de las sustancias de la planta. 

Sustancia Clase y grupo de temperatura  

Metanol IIAT1  

Tolueno IIAT1  

Etileno IIBT2  

Benceno IIAT1  

M-xileno (IIA)T1  

O-xileno IIAT1  

P-xileno (IIA)T1  

N-Nonano IIAT3  

  

5.1.1.1. Clasificación de las áreas  

A continuación, se observa el plot plant para clasificar las diferentes zonas y equipos 

teniendo en cuenta la normativa Europea. Para ello se debe tener en cuenta las sustancias 

clasificadas en el apartado interior que se encuentran en cada zona.   
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Figura 5.1. Planimetría con clasificación de áreas de atmosferas explosivas.  

Las áreas peligrosas en términos de explosión de polvo se clasifican en zonas según la 

frecuencia de la aparición y duración de una atmósfera explosiva, tal como se muestra a 

continuación:  

• ZONA 20: Área en la que una atmósfera explosiva, en forma de nube de polvo 

combustible en el aire, está presente de manera continua, o por largos períodos o 

frecuentemente por períodos cortos (< 1,000 horas/año).  

• ZONA 21: Un área en la cual una atmósfera explosiva, en forma de una nube de polvo 

combustible en el aire, es probable que ocurra ocasionalmente en operación normal (10 

– 1,000 horas/año).  

• ZONA 22: Zona en la que no es probable una atmósfera explosiva en forma de nube de 

polvo combustible en el aire (0.1 – 10 horas/año).  

Teniendo en cuenta estas consideraciones, se clasifican las diferentes zonas de la planta 

de la siguiente forma:  

• ZONA 20: -  

• ZONA 21: Zona de ventilación/aireación. 

• ZONA 22: Zona de producción (menos zona ventilación). 

5.2. Estudio HazOp 

Para identificar los iniciadores específicos de la planta, se ha realizado un estudio de 

posibles fallos en el sistema, HazOp. Se ha realizado de dos nodos, el reactor y la columna DC-

202, ya que esta tiene una mayor sensibilidad debido a la temperatura. El HazOp se ha realizado 

a partir del correspondiente P&ID de la planta tal y como se muestra en el anexo A.8.  
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6. EVALUACIÓN ECONOMICA DE LOS EQUIPOS 

Con el objetivo de valorar si nos encontramos ante un proceso viable y con potencial a nivel 

económico, se ha realizado un estudio de viabilidad económica de la planta, considerando cada 

uno de los costes y beneficios del proceso. 

El estudio de rentabilidad se realiza teniendo en cuenta el rendimiento económico a partir 

del valor actual neto (VAN), la tasa interna de retorno (TIR) y el plazo de recuperación 

(Payback). 

6.1. Evaluación de costes – Modelo Turton 

Para realizar el estudio de rentabilidad, primeramente, se evalúan los costes económicos de 

la planta diseñada, para ello se han tenido en cuenta los costes de cada uno de los equipos de la 

planta con el programa de coste del equipamiento CAPCOST (ref. 52), considerando sus 

diferentes utilidades. 

El procedimiento de cálculo de los costes se explica detalladamente en Anexo A.9. A 

continuación, se muestran los resultados obtenidos: 

Tabla 6.1. Equipos con sus respectivas capacidades y costes.  

Equipo Capacidad CBM 2020, $ 

DC-201 4.34 m3 124,812 

DC-202 4.8 m3 687,292 

DC-203 708.1 9,136,713 

R-101 2.51 m3 45,886 

V-101 19.1 m3 121,501 

V-102 8.8 m3 70,623 

E-101 75.7 m2 519,968 

E-102 100.5 m2 691,671 

E-103 474.2 m2 5,154,396 

E-104 75.7 m2 519,523 

E-105 99.8 m2 657,479 

E-106 1162 m2 1,895,574 

E-107 2758 m2 1,166,631 

E-108 2925 m2 1,206,964 

E-109 46.3 m2 328,893 

E-110 41.9 m2 303,428 

E-201 1243 m2 653,721 

E-202 18.4 m2 158,423 



Producción mezcla de xilenos a partir de tolueno y metanol         47-148 

TFGEQ_2214  

E-202 SL 27.3 m2 197,058 

E-203 795.3 m2 520,516 

E-204 5214 m2 1,500,435 

E-205 419.9 m2 3,746,686 

E-206 55.9 m2 391,364 

E-207 795.3 m2 553,359 

E-208 29510 m2 4,514,135 

E-209 339 m2 3,087,138 

V-103 58.7 m3 692,814 

V-104 32.1 m3 396,157 

V-201 2.0 m3 29,770 

V-202 11.2 m3 92,116 

V-203 91.5 m3 441,098 

P-101 2.6 kW 10,924 

P-102 1 kW 10,069 

P-103 25.2 kW 23,300 

P-104 11.7 kW 17,316 

P-201 0.5 kW 11,967 

P-202 0.6 kW 12,315 

P-203 2.5 kW 15,342 

P-204 10.8 kW 32,094 

P-205 108 kW 67,558 

P-206 9.8 20,091 

H-101 4 m2 183,626 

 

Se obtiene un coste total de los equipos de 38.5 M$. 

A continuación, se determina el coste económico de las utilities. Para ello, se sigue el 

procedimiento determinado en el anexo A.9.2. 

En la siguiente tabla se muestran los datos necesarios para el cálculo y el coste eléctrico 

total, teniendo en cuenta el requerimiento de las bombas y del horno eléctrico: 
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Tabla 6.2 Datos coste energético total. 

Potencia, kW Horas de operación, h Precio, $/KW·h 
Coste energético, 

$/año 

5,975.3 8,000 0.2132 10.2 

 

 Por otro lado, se determina el coste anual en utilities referente a los intercambiadores de 

calor. 

Tabla 6.3 Datos utilities intercambiadores de calor (ref. 53). 

Utilities Potencia, kg/h Horas de op, h Precio, $/t Coste, M$/año 

SM  7,746 8,000 6.5 0.4 

SL 133,012 8,000 7.9 8.4 

CW 128,200 8,000 14.8 $/L 0.03 

Se obtiene un valor de coste de utilities (CUT) de 19 M$. 

6.2. Determinación del VAN y la TIR 

Una vez determinado el coste de los equipos, se aplica el proceso explicado en el Anexo A.9.3.3, 

dónde a partir del método de los porcentajes y el cálculo de costes y ventas, se determina un valor del 

VAN de 306.2 M$ y una TIR del 19%. 

Con estos resultados, se puede observar un VAN positivo y una TIR superior al valor de la tasa 

de descuento, por lo tanto, a partir de aquí se puede determinar que nos encontramos ante un proyecto 

viable económicamente hablando. 
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7. CONCLUSIONES 

Se ha elaborado un proyecto para la producción de xilenos con alto contenido en p-xileno 

a partir de la materia prima disponible en el complejo industrial de Tarragona, 25 t/h de tolueno 

y 10 t/h de metanol. El tolueno disponible proviene de una planta de olefinas y de una planta 

de reformado instaladas en el polígono norte. Se encuentra en proyecto la instalación de una 

planta productora de metanol mediante pirolisis de plásticos procedentes de residuos urbanos.  

El p-xileno es el material necesario para la fabricación de plásticos tipo PET, dado que 

parte de la materia prima proviene de los plásticos, la nueva instalación se enmarca en un 

proceso de economía circular.  

Durante el estudio, se ha analizado las diferentes condiciones de operación en el reactor, 

secuencia de separación más adecuada y la integración energética que reduzca los costes 

variables, pero sin afectar a la operatividad de la planta. Dada la limitación de materia prima 

disponible, el proceso se ha adaptado para recuperar el máximo de ellas. La producción de p-

xileno obtenida es de 26.362 t/h, con una selectividad a p-xileno del 97.7%, una utilización 

efectiva de tolueno y metanol 96.4 y 79.7% respectivamente. Dichos valores, se encuentran por 

encima de los reportados en la bibliografía para el mismo catalizador. Debido a que los xilenos 

tienen puntos de ebullición muy cercanos su separación resulta compleja, por ello, se potencia 

la selectividad a p-xileno mediante el empleo de catalizador tipo ZSM5-Mg. Adicionalmente, 

el consumo energético de la instalación propuesta es de 3.56 GJ/h respecto a los bibliográficos 

comprendidos entre 5.67-11.51 GJ/h.  

Para el estudio se ha simulado el proceso mediante el programa Aspen Hysys® V.11 que se 

complementa con las aplicaciones de cálculo de Exchanger Desing and Rating® para el 

dimensionamiento de intercambiadores de calor y Energy Analyzer® para la integración 

energética.  

Los planos que definen la planta (PFD y P&ID) se han realizado mediante el programa 

AutoCAD. Una vez definido el PFD se ha diseñado la propuesta de control del proceso 

estudiado a partir del P&ID dónde se han identificado las variables controladas y manipuladas 

de cada lazo. 

En el análisis de seguridad, se ha realizado el estudio HazOp, en el cual se ha considerado 

el uso de diferentes alarmas y acciones de mejora de la seguridad de la planta, como son el uso 

de materiales adecuados y el correcto mantenimiento de los equipos. Adicionalmente, se ha 

realizado el estudio de atmósferas explosivas (ATEX) en el que se han determinado las posibles 

zonas críticas dónde existen dichas atmosferas. Se ha concluido que la zona de 

ventilación/aireación es la zona más crítica dónde pueden aparecer. 

Finalmente, se ha evaluado la inversión necesaria, para ello, se han determinado los costes 

de los equipos de la planta y los costes de las utilities, obteniendo un coste de quipos de 38.5 

M$ y de 19M$ para las utilities. Lo cual, ha permitido realizar el estudio de viabilidad 

económica de la planta, donde se han obtenido un valor del VAN positivo (306.2 M$) y una 

TIR (19%) superior al valor de la tasa de descuento, por lo tanto, a partir de estos resultados se 

puede determinar que nos encontramos ante un proyecto viable económicamente hablando. 
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A.1. HOJAS DE ESPECIFICACIONES 

A.1.1. Benceno 
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A.1.2. Etileno
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A.1.3. Metanol
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A.1.4. M-Xileno
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A.1.5. O-xileno 
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A.1.6. P-xileno 
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A.1.7. Nonano 
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A.1.8. Tolueno 
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A.2. SERVICIOS AUXILIARES 

A.2.1. Servicios auxiliares vapor 

Tabla. A. 1. Servicio auxiliar de vapor de alta, media y baja presión.  

 

Servicio 

Presión (kg/cm2 g) Temperatura (ºC) 

Normal Max Min Diseño Normal Max Min Diseño 

SH Refinería 40,0 44.5 38 44.5 390 400 360 415 

SM Refinería 16.7 18 16.5 20 260 280 205 315 

SL Refinería 4.2 6.4 3.8 7.0 155 250 153 280 

Notas:  

- El valor normal para balances  

- El valor máximo para la generación  

- El valor mínimo para el consumo 

- El valor de diseño para el diseño mecánico 

A.2.2. Servicios auxiliares de los servicios eléctricos  

Tabla. A. 2. Servicio auxiliar de los servicios eléctricos 

Servicio 

Rango de Potencia 

(CV) Voltage Fase 
Frecuencia 

(hz) 
desde hasta 

Motores 

0           10 380 3 50 

10            200 500 3 50 

              200 o más 6000 3 50 

Instrumentos - - 115 1 50 

Iluminación - - 220 1 50 

- Todas las luces eléctricas deben tener 220 V, abiertas hacia un lado. 

- Aislamiento especial es requerido para condiciones climáticas. Las condiciones son sal, 

polvo y humedad. 

- La distribución de la potencia tiene que estar por debajo del valor del suelo. 

- Solenoide: 110 V (CC); transmisores 24 V; válvulas motorizadas 220 V/440 V (trifásico); 

Analizadores de oxígeno y viscosidad: 220 V (monofásicos); Analizadores de pH y 

densidad: 24 V. 

Observación: Se indicarán los motores a volver a arrancar en grupos y sus prioridades para la 

protección contra caídas de tensión. 

A.2.3. Servicio de agua de refrigeración  

Tabla. A. 3. Especificaciones del servicio de agua de refrigeración 

Variable Unidades Valor Refinería 

Presión de suministro (a nivel) kg/cm2 g 3.7 

Presión de retorno (a nivel) kg/cm2 g 2.7 
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Máx. ΔP admisible en el 

intercambiador de calor 
kg/cm2 1.0 

Presión de diseño del sistema kg/cm2 g 8.5 

Temperatura de diseño del sistema ºC 120 

Max suministro T a 

intercambiadores de calor 
ºC 31 

T de retorno máx. de los 

intercambiadores de calor 
ºC 46 

Factor Fouling h·m2·ºC / kcal 0.0006 

Alcalinidad total (TA) como 

CaCO3 
ppm wt - 

Sólidos disueltos (TDS) como 

CaCO3 
ppm wt - 

Cloruros ppm wt  

Dureza total como CaCO3 ppm wt 1250 max 

pH  7 - 7.5 

 

A.2.4. Otras aguas 

Tabla. A. 4. Otras aguas 

Variable Unidades 
Demi 

agua 

Planta  

agua 

raw  

water 

Presión de suministro (a nivel) kg/cm2 g 10 5 7 

Presión de diseño del sistema kg/cm2 g 19 7 7 

Temperatura de diseño del sistema ºC 80 25 25 

pH  7.0 – 9,5  7.4 – 7.8 

Conductividad S/cm < 0.2   

Dureza total como CaCO3 wt ppm 1  300 - 450 

Alcalinidad total (TA) como 

CaCO3 
wt ppm   155 - 210 

Cloruros wt ppm   141 - 293 

Sulfatos wt ppm   156 - 260 

Bicarbonatos wt ppm   156 - 211 

NO3
- como CaCO3 wt ppm   6 - 16 

Ca2+ como CaCO3 wt ppm   250 - 363 

Mg2+ como CaCO3 wt ppm   66 - 136 

Sílice wt ppm < 5000   

Material orgánico como O2 mg O2/l   2 - 5 
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A.2.5. Sistema fuel gas 

Tabla. A. 5. Sistema de fuel gas 

Variable Unidades 
FUEL GAS 

Refinería 

Min/Nor/Max Presión de suministro kg/cm2 g / 4.6 / 6 

Temperatura de suministro ºC / 28 / 

Presión de diseño del sistema kg/m2 g 6 

Temperatura de diseño del sistema ºC 80 

¿Traza requerida? YES/NO NO 

 

A.2.6. Sistema de aire 

Tabla. A. 6. Sistema de aire 

Variable Unidades Aire Planta 
Instrumentación 

aire 

Presión del sistema kg/cm2 g 7.4 7.0 

Presión mínima kg/cm2 g 5.1 6.3 

Presión de diseño kg/cm2 g 8.8 8.8 

Temperatura del sistema ºC 40 40 

Temperatura de diseño ºC 80 80 

¿Sistema libre de aceite? SI/NO SI SI 

Punto de rocío en 1.033 kg/cm2 ºC 5 -35 

 

A.2.7. Sistema de nitrógeno 

Tabla. A. 7. Sistema de nitrógeno 

Variable Unidades Mínimo Normal Diseño 

Presión kg/cm2 g 6 6 10 

Temperatura ºC  Ambiental 80 

 

Tabla. A. 8. Calidad del nitrógeno 

Variable Unidades Valor 

Pureza %vol. 99.99 

O2 ppm vol. < 10 

H2O ppm vol. -40ºC 
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A.2.8. Información adicional 

Tabla. A. 9. Información del clima 

Variable Unidades  

Temperatura máxima ºC 40 

Temperatura mínima ºC 20 

preparación para el invierno ºC 0 

Humedad relativa mínima % 40 

Promedio de humedad relativa % 70 

Humedad relativa máx. % 100 

Temperatura de diseño (bulbo seco) ºC 32 

Temperatura de diseño (bulbo húmedo) ºC 25 

Viento predominante - NE (22%) 

 

Tabla. A. 10. Elevaciones de unidades 

 Variable Unides Valor 

Altura sobre el nivel del mar m 64.6 

 

A.3. ANALISIS DE SENSIBILIDAD DE LAS CONDICIONES DE 

OPERACIÓN Y SELECCIÓN DE CONFIGURACION DEL R-101 

De acuerdo con lo indicado en el apartado 4.1.4, se ha efectuado el análisis de sensibilidad 

del potencial económico 2 a la variación de las condiciones de operación del reactor R-101; así 

como, a la configuración del reactor (adiabática vs isotérmica) para un tipo PFR tal y como se 

muestra en el apartado 4.1.3.  

A.3.1. Configuraciones analizadas del reactor R-101  

Para el estudio se ha considerado las configuraciones adiabáticas e isotérmicas.  

En el caso de la configuración adiabática, se ha supuesto que el reactor se encuentra 

perfectamente aislado y las perdidas energéticas al exterior son despreciables. Para una 

temperatura de 400ºC, las entalpias de reacción se reflejan en la  Tabla A. 11. 

Tabla A. 11.Entalpias de reacción a una temperatura de 400ºC. 

Reacción Entalpia de reacción, kJ/mol 

(R. 1) -68.68 

(R. 2) -136.07 

(R. 3) 0.58 

(R. 4) -67.38 

(R. 5) 1.81 

Por otra parte, la configuración isotérmica se ha tenido en consideración que el reactor se 

enfría externamente por el mismo medio refrigerante. Dado que, las reacciones no son 

uniformes a lo largo del reactor, se produce un perfil de temperaturas dentro del mismo.  
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A.3.2. Utilización efectiva por paso 

En primer lugar, se ha efectuado un análisis de sensibilidad del PE-2 a la utilización efectiva 

por paso. Para el reactor adiabático se ha efectuado el análisis para dos temperaturas: 400 ºC y 

de 480 ºC. En el caso del reactor isotérmico se ha efectuado para 400 ºC. Fijando una presión 

de 15 bar (límite superior de validez de la presión según la cinética empleada) debido a que la 

reacción de metilación (R.1) se ve relativamente favorecida a presiones altas frente a las 

reacciones de dealquilación (R.3), isomerización (R.4) y desproporcionación (R.5) del p-xileno.  

Para conseguir utilizaciones efectivas altas se requiere de tiempos espaciales bajos y, por 

tanto, de conversiones reducidas (ref. 14) (ref. 54). En la figura adjunta se indica la variación 

de la conversión en función de la utilización efectiva por paso: 

 

 

Figura A. 12. Variación de la conversión en función de la utilización efectiva por paso. 

Por lo que, para conseguir la máxima conversión del tolueno en p-xileno se debe recircular 

el tolueno y el metanol no convertidos. Se ha estudiado la variación de los caudales de reciclo 

de tolueno y metanol en el rango de utilizaciones efectivas analizado.  

Figura A. 13. Evolución de la utilización por paso respecto al reciclo de tolueno no reaccionado. 

Figura A. 14. Evolución de la utilización efectiva respecto al reciclo de metano no reaccionado. 
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La tendencia para las configuraciones estudiadas es similar, donde el mínimo reciclo de 

tolueno se da para una utilización efectiva de 96% y por encima del 97% el caudal se incrementa 

sustancialmente. Los costes variables de la sección de purificación son proporcionales al caudal 

global, por ello, se ha propuesto diseñar para una utilización efectiva del 97%.  

En la figura adjunta se refleja la variación de PE-2 en función de la utilización efectiva por 

paso.  

 

Figura A. 15. Variación de PE-2 en función de la utilización efectiva por paso.  

 

Los valores de PE-2 y caudal de p-xileno máximos se alcanzan para una utilización efectiva 

del 98%. Sin embargo, el caudal de recirculación de tolueno se incrementa substancialmente 

respecto al correspondiente para una utilización efectiva del 97%. A partir de una utilización 

efectiva del 98%, se incrementa la producción de gases + benceno a costa de reducir la 

producción de p-xileno. Por otra parte, la utilización efectiva por paso está directamente 

relacionada con la selectividad a p-xileno, tal y como se indica en la gráfica Figura A. 17. 

Figura A. 16.Producción p-xileno, otros xilenos y gases en función de la utilización por paso 

Figura A. 17 Relación entre selectividad a p-xileno y utilización por paso 
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Debido a que los puntos de ebullición de los isómeros del xileno y del etilbenceno son muy 

similares, la purificación de p-xileno mediante destilación no es atractivo. Industrialmente se 

lleva a cabo mediante cristalización o adsorción, pero para ello, la pureza en p-xileno en xilenos 

debe de ser superior al 97.5% (ref. 10). Para la utilización efectiva por paso seleccionada (97%), 

la selectividad a p-xileno es del 97.5%, para una temperatura de entrada al reactor de 400 ºC y 

de 97.3% para 480 ºC.  

La cantidad de catalizador necesaria se reduce para la utilización efectiva y temperaturas 

altas. 

 

Figura A. 18.Volumen del catalizador en función de la utilización por paso 

 

A.3.3. Sensibilidad a la temperatura 

En la tabla adjunta se recogen las temperaturas de salida del reactor adiabático para el rango 

de utilizaciones efectivas de 96-98 % y para las temperaturas de entrada de 400 y 480ºC. 

Tabla A. 19. 

TIN Utilización efectiva Tout 

400 96 466.1 

 97 462.6 

 98 456.6 

480 96 539.6 

 97 538.5 

 98 532.9 

 

Dado que el rango de validez de la cinética llega hasta 540 ºC, se ha tomado 480 ºC como 

máxima temperatura de entrada al reactor adiabático. 

El perfil de temperaturas para las configuraciones adiabática e isotérmica para una 

utilización efectiva por paso del 97% se recoge en la figura adjunta. 
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Figura A. 20. Comparativa entre el reactor (adiabático o isotermo) respecto a la temperatura a 

lo largo del volumen. 

Para la configuración isotérmica, el máximo incremento de temperatura dentro del reactor 

es de 25 ºC. Para que el reactor este dentro del rango de validez de la cinética, la máxima 

temperatura de entrada al reactor isotérmico es de 515 ºC.  

El impacto de la temperatura de entrada al reactor en función de su configuración y de la 

temperatura se muestra en la figura adjunta. 

 

Figura A. 21. Estudio del impacto de la temperatura de entrada al reactor en el margen (PE-2) 

según el tipo de reactor  

Para una misma utilización efectiva, el PE-2 es similar para diferentes temperaturas. Por 

ello, se propone trabajar a la menor temperatura para reducir los costes variables de 

calentamiento.  

Según se deduce de la figura el PE-2 para el reactor isotérmico 400 ºC es superior al 

obtenido con el adiabático. Dicho potencial se mantiene estable dentro del rango de validez de 

la cinética con respecto a la temperatura según se refleja en la Figura A. 21.  

Sin embargo, la configuración adiabática tiene las ventajas siguientes: 

• Menor inversión y menores costes de operación. 

• Menor riesgo de obstrucción y de caminos preferenciales. 

• Mejora en el control del reactor. 

• Temperatura de salida del reactor es mayor por lo que, permite un mejor 

aprovechamiento energético a niveles térmicos altos.  

Por ello, la configuración seleccionada es la adiabática. 
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A.3.4. Sensibilidad a la presión  

Para el rango de utilizaciones efectivas seleccionadas se ha comprobado que el PE-2 se 

incrementa conforme aumenta la presión. El impacto de la presión en el margen (PE-2) se 

representa en la figura adjunta. 

 

Figura A. 22. Estudio del impacto de la presión.  

Las utilizaciones efectivas altas, solo se pueden conseguir a presiones altas. Si la presión 

se reduce, la conversión por paso disminuye y se requieren caudales de reciclo excesivamente 

altos. De tal forma que, para la configuración adiabática, las eficiencias del 96 y del 98% solo 

se consiguen para presiones superiores a 8 y 12 bar respectivamente.  

A.3.5. Relación tolueno/metanol  

En la configuración adiabática, a una temperatura de entrada al reactor de 400 ºC y una 

presión de 15 bar se ha comprobado que PE-2 es mayor cuando se utiliza la totalidad de los 

caudales de reactivos disponibles (25 t/h tolueno y 10 t/h metanol) para una utilización efectiva 

por paso del 97%. Tal y como se recoge en la figura siguiente, cuando la relación 

tolueno/metanol se reduce o aumenta respecto a la obtenida para la utilización efectiva 

seleccionada (Tol/MeOH = 3.31). 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figura A. 23. Evolución del PE-2 respecto a la relación Tolueno/Metanol a la entrada del R-

101. 

12.0

13.0

14.0

15.0

16.0

17.0

18.0

19.0

20.0

3 5 7 9 11 13 15

M
a
rg

en
, 

M
€

/a
ñ

o

Presión, bar
Adiabático 96% Adiabatico 98% Isotermo97 Adiabático 86%

12.0

12.5

13.0

13.5

14.0

14.5

15.0

15.5

16.0

16.5

17.0

17.5

18.0

18.5

19.0

19.5

20.0

2.0 2.2 2.4 2.6 2.8 3.0 3.2 3.4 3.6 3.8 4.0 4.2 4.4

P
o
te

n
ci

a
l 

E
co

n
o
m

ic
o
, 

M
€

/a
ñ

o

Tolueno/Metanol Adiabatico97%



Producción mezcla de xilenos a partir de tolueno y metanol                                         A77-148 

TFGEQ_2214  

A.4. ESTUDIO DE SENSIBILIDAD DE PARAMETROS DE DISEÑO DE 

COLUMNAS 

A.4.1. Columna de metanol DC-201 

Para definir los parámetros básicos de diseño de la columna, en primer lugar, se ha 

efectuado una simulación Short-cut con el programa Aspen Hysys® V.11. El modelo de cálculo 

termodinámico seleccionado es el NRTL que está basado en modelos de actividad y son más 

adecuados para sistemas no ideales como el metanol-agua (ref. 16) (ref. 17). 

La presión de trabajo seleccionada es de 1.3 bar en el acumulador de cabeza de la columna 

para disponer de suficiente presión para enviar los incondensables que pudiese haber hacia la 

red de antorcha, pero lo suficientemente baja para facilitar la destilación y reducir los 

requerimientos energéticos. 

La relación de reflujo mínimo calculado para un contenido de metanol en el fondo de 1,000 

ppm en peso (0.06 % mol) y de 1,500 ppm en peso (0.27 % mol) de agua en metanol es de 

3.589. El análisis de sensibilidad del número de platos con la relación de reflujo se refleja en la 

tabla adjunta. 

Tabla. A. 24. Análisis de sensibilidad para determinar el número de platos respecto la relación 

de reflujo. 

Relación 

reflujo 

Número 

etapas 

Número etapa 

alim 

Qcondensador 

GJ/h 

Qreboiler, 

GJ/h 

RR/RRm

in 

4 31.7 21.5 2.22 4.26 1.11 

4.5 26.5 18 2.44 4.48 1.25 

5.5 21.8 14.8 2.88 4.92 1.53 

 

Por otra parte, debido a requerimientos en el resto de la planta, para la simulación rigurosa 

de la planta y de las columnas de destilación, el modelo de cálculo termodinámico se cambió 

de toda la planta se cambió a PRSV (Peng Robison modificado por Stryjek-Vera). Los 

resultados estaban muy alejados de los previstos por el Short-cut; por lo que para la columna 

DC-201 se decidió mantener el modelo NRTL. En la tabla adjunta se reflejan los diferentes 

cálculos efectuados con la simulación rigurosa de la columna para diferentes especificaciones, 

platos de alimentación, número de platos y temperatura de la alimentación. 

Tabla. A. 25. Datos obtenidos con el programa Aspen Hysys® modificando las diferentes 

variables. 

Agua, 

% 

Metanol

, % 
Modelo 

T alim, 

ºC 

Rel. 

Reflujo 

Núm. 

etapas 

Núm. 

etapa 

alim. 

Qconde

nsaGJ/h 

Qreboiler, 

GJ/h 

0.27 0.06 PRSV 38 68.3 22 15 30.79 32.75 

0.27 0.06 PRSV 38 49.4 30 20 22.37 24.33 

0.27 0.06 PRSV 38 37.9 35 20 17.28 19.24 

0.27 0.06 PRSV 38 34.7 35 17 15.85 17.81 

0.27 0.06 PRSV 38 32.6 35 14 14.93 16.89 

0.27 0.06 PRSV 38 31.5 35 11 14.42 16.38 

0.27 0.06 PRSV 38 32.2 35 8 14.72 16.72 

0.27 0.06 PRSV 38 31.4 35 10 14.40 16.35 
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1.00 0.06 PRSV 38 30.8 35 10 14.25 16.21 

1.00 0.60 PRSV 38 24.7 35 10 9.70 11.65 

0.27 0.06 NRTL 38 4.6 35 10 2.15 3.99 

0.27 0.06 NRTL 38 22.1 22 6 4.49 4.67 

0.27 0.06 NRTL 38 4.7 22 10 2.21 4.04 

0.27 0.06 NRTL 38 4.6 22 15 2.18 4.01 

0.27 0.06 NRTL 70 6.0 22 15 2.70 3.73 

2.5 0.06 NRTL 95 4.4 22 15 3.23 4.16 

2.5 0.06 NRTL 95 4.4 18 11 3.23 4.16 

2.5 0.06 NRTL 95 5.5 14 7 3.86 4.79 

5.0 0.06 NRTL 95 4.5 18 11 3.23 4.16 

5.0 0.06 NRTL 95 4.3 14 7 3.27 4.20 

 

En función del análisis de sensibilidad anterior, se selecciona la opción de relajar la 

especificación del contenido de agua en metanol al 5% molar y mantener la especificación de 

contenido de metanol en el agua efluente a 1,000 ppm en peso. 

A.4.2. Columna desgasificadora DC-202 

De acuerdo con lo indicado en el apartado 4.2.3, la presión de operación en la columna DC-

202 permite el trasiego del producto de fondo hacia la columna DC-203 por gravedad. Para 

ello, la presión de operación en el acumulador de condensación es de 3.95 bar. 

El benceno producido en la reacción debe salir por cabeza de la columna DC-202 pero el 

contenido en el fondo de la columna se puede relajar para reducir el consumo energético en la 

columna, pero a costa de un aumento de consumo en el resto de la planta debido al reciclo de 

benceno que introduce. Se han efectuados cálculos de balances de materia y energía para las 

concentraciones de benceno en la corriente de fondo de la columna DC-202 siguientes: 2.24, 

0.80, 0.63, 0.50, 0.30 y 0.10 % molar.  

En primer lugar, se ha efectuado el cálculo de diseño preliminar de la columna mediante 

Short-cut. Durante dichas simulaciones, la especificación de contenido de tolueno en cabeza se 

ha mantenido en el 18.0 % molar. 

Para el contenido de 2.24 % de benceno en fondo, la relación de reflujo mínimo era de 

0.793. En la tabla adjunta se reflejan los resultados más representativos del análisis de 

sensibilidad en el diseño preliminar. 

Tabla. A. 26. Análisis de sensibilidad, diseño DC-202 en Short-cut 

Relación 

reflujo 

Número 

etapas 

Número 

etapa alim 

Qcondensador 

GJ/h 

Qtermosi, 

GJ/h 
RR/RRm 

0.800 25.2 16.2 1.180 6.450 1.009 

0.830 13.1 8.5 1.230 6.490 1.047 

0.850 12.2 7.8 1.260 6.520 1.072 

0.900 11.0 7.1 1.330 6.600 1.135 

0.950 10.2 6.6 1.410 6.670 1.198 

1.000 9.7 6.2 1.480 6.740 1.261 
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Posteriormente, se ha efectuado un análisis de sensibilidad para las concentraciones de 

benceno anteriormente indicadas y para una concentración de tolueno en cabeza del 18.0 y 5.0 

%. Los resultados más relevantes se encuentran en la tabla adjunta. 

Tabla. A. 27. Análisis sensibilidad, parámetros de diseño DC-202 

Tolueno 

gas cab 

Benceno 

fondo 

Rel 

Reflujo 

Número 

etapas 

Número 

etapa alim 

Qcondensa

dor GJ/h 

Qtermosi, 

GJ/h 

18.0 2.24 1.895 11 9 4.07 5.16 

18.0 2.24 1.853 11 8 3.97 5.09 

18.0 2.24 1.926 11 7 4.15 5.30 

18.0 0.80 4.478 11 8 10.11 11.71 

18.0 0.80 4.488 11 9 10.08 11.66 

18.0 0.63 5.374 11 9 12.14 13.77 

18.0 0.63 5.343 11 8 12.12 13.76 

18.0 0.50 6.300 11 8 14.33 16.00 

18.0 0.30 8.904 11 8 20.32 22.03 

18.0 0.10 18.060 11 8 41.30 43.05 

5.0 2.24 2.551 11 10 4.58 5.50 

5.0 2.24 2.594 11 9 4.68 5.84 

5.0 2.24 2.705 11 8 4.89 6.12 

5.0 2.24 2.936 11 7 5.35 6.62 

5.0 2.24 3.474 11 6 6.45 7.81 

5.0 2.24 2.551 12 10 4.58 5.72 

5.0 2.24 2.705 12 8 4.89 6.13 

5.0 0.80 6.437 12 8 12.59 14.50 

5.0 0.80 6.531 11 8 12.72 14.61 

5.0 0.80 6.027 11 9 11.48 13.25 

5.0 0.63 7.937 11 8 15.58 17.54 

5.0 0.63 7.373 11 9 14.34 16.25 

5.0 0.63 7.313 11 10 14.07 15.93 

5.0 0.50 9.590 11 8 18.90 20.91 

5.0 0.30 14.420 11 8 28.51 30.58 

5.0 0.10 37.380 11 10 73.73 75.83 

5.0 0.10 36.400 11 8 72.01 74.11 

 

A continuación, se muestra el consumo energético en el termosifón: 
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Figura A. 28. Estudio del impacto en la separación de la cantidad de benceno en el fondo con 

respecto al consumo energético del termosifón.  

En función de los resultados obtenidos, se ha diseñado la instalación para un contenido en 

tolueno del 5% en la corriente de gas de cabeza de la columna y un contenido de benceno del 

2.24% de benceno en el fondo de la columna. Dicho contenido representa el 90% del benceno 

que entra. Por lo que por cada molécula de benceno formada en el reactor y que sale con los 

gases, se recirculan 9. 

Se ha comprobado el impacto del reciclo de benceno en el consumo global de la planta para 

un contenido de benceno en fondo de 2.24 y 0.63% molar. La operación con mayor reciclo de 

benceno representa una reducción del consumo energético de 6.96 GJ/h y un aumento del 

margen a variables de 0.60 M€/año. 

A.4.3. Columna de tolueno DC-203 

El contenido de tolueno en la corriente de xilenos viene limitado por la especificación y en 

todos los trabajos previos se ha fijado en 0.05% molar. El contenido de p-xileno en el tolueno 

de recirculación al reactor está limitado por su impacto económico, para analizarlo se ha 

efectuado un estudio de sensibilidad para las concentraciones siguientes: 0.1, 0.5, 1.0, 1.37, 2.0, 

3.0 y 4.0%. 

Para el estudio preliminar, se ha fijado una concentración de p-xileno de 0.1 % en la 

corriente de tolueno de recirculación. Los resultados más relevantes se muestran en la tabla 

adjunta. 

Tabla. A. 29 Análisis de sensibilidad, diseño DC-203 en Short-cut 

Relación 

reflujo 

Número 

etapas 

Número etapa 

alim 

Qcondensador 

GJ/h 

Qtermosi, 

GJ/h 

RR/RR

m 

1.700 39.4 11.6 64.0 95.4 1.43 

1.600 41.6 12.3 60.2 91.6 1.35 

1.500 44.5 13.1 56.4 87.9 1.26 

1.400 48.3 14.2 52.7 84.1 1.18 

1.300 53.9 15.9 48.9 80.3 1.10 

1.200 87.3 25.7 45.2 76.6 1.01 
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Posteriormente, se ha efectuado un análisis de sensibilidad para las concentraciones de p-

xileno anteriormente indicadas. Los resultados más relevantes se encuentran en la tabla adjunta. 

Tabla. A. 30 Análisis sensibilidad, parámetros de diseño DC-203 

Tolueno 

gas cab 

Benceno 

fondo 

Rel 

Reflujo 

Número 

etapas 

Número 

etapa 

alim 

Qcondensado

r GJ/h 

Qtermosi, 

GJ/h 

0.05 0.10 1.282 43 26 87.0 80.6 

0.05 0.10 1.279 43 25 86.9 80.5 

0.05 0.10 1.286 43 26 87.2 80.8 

0.05 0.10 1.311 43 27 88.1 81.8 

0.05 0.10 1.684 45 14 102.3 95.8 

0.05 0.10 1.259 45 25 86.1 79.7 

0.05 0.10 1.252 45 26 85.9 79.5 

0.05 0.10 1.252 45 27 85.9 79.5 

0.05 0.10 1.263 45 28 86.3 79.9 

0.05 0.10 1.292 45 29 87.4 81.0 

0.05 0.10 1.425 48 18 92.4 85.6 

0.05 0.10 1.386 48 19 91.0 84.6 

0.05 0.10 1.353 48 20 89.7 83.4 

0.05 0.10 1.325 48 21 88.7 82.2 

0.05 0.10 1.302 48 22 87.8 81.3 

0.05 0.10 1.282 48 23 87.0 80.6 

0.05 0.10 1.265 48 24 86.3 79.9 

0.05 0.10 1.250 48 25 85.8 79.3 

0.05 0.10 1.238 48 26 85.3 78.9 

0.05 0.10 1.222 48 28 84.7 78.3 

0.05 0.10 1.224 48 30 84.8 78.4 

0.05 0.10 1.272 48 32 86.6 80.3 

0.05 1.00 1.045 45 23 78.9 72.5 

0.05 1.00 1.044 45 22 78.8 72.3 

0.05 1.00 1.047 45 21 79.0 72.1 

0.05 1.00 1.053 45 19 79.2 72.7 

0.05 1.37 0.998 45 20 77.4 70.9 

0.05 1.37 0.996 45 21 77.4 70.8 

0.05 1.37 0.998 45 22 77.4 70.6 

0.05 1.37 0.997 45 24 77.5 70.5 

0.05 1.37 0.996 45 26 77.5 70.4 
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0.05 1.37 1.002 45 28 -77.7 70.8 

0.05 2.00 1.001 45 24 -77.5 70.8 

0.05 2.00 0.998 45 26 -77.3 70.2 

0.05 3.00 1.001 45 24 -77.5 70.8 

0.05 3.00 0.990 45 26 -77.1 70.0 

 

Del análisis del estudio anterior, se selecciona un contenido en p-xileno de 1.37 % y 45 

platos teóricos con alimentación en el plato 26 teórico. 

Posteriormente al análisis de sensibilidad anterior, la mejora en la recuperación de metanol 

permitió reducir el reciclo de tolueno y, por tanto, disminuir el consumo energético en el 

termosifón. En la tabla adjunta se refleja la variación del consumo energético en función del 

contenido de p-xileno en el tolueno de reciclo. 

Tabla. A. 31. Impacto del contenido de p-xileno en el reciclo de tolueno. 

p-Xileno en 

reciclo 

Qtermosi, GJ/h Producción p-

Xileno, t/h 

Reciclo 

Tolueno, t/h 

Consumo 

Fracciona GJ/h 

0.1 73.88 26.474 98.6 110.0 

0.5 68.24 26.446 99.3 104.5 

1.0 66.54 26.424 100.3 102.8 

1.37 64.66 26.362 100.6 101.1 

2.0 62.92 26.305 104.7 99.6 

3.0 61.31 26.251 106.2 99.1 

4.0 60.44 26.202 111.2 99.8 

 

En las figuras adjuntas se refleja la variación de consumo en el termosifón y la producción 

de p-xileno en función del contenido de dicho componente en el reciclo de tolueno. 

 

Figura. A. 32. P-xileno en el reciclo de tolueno respecto al consumo energético DC-203.  

Figura. A. 33. P-xileno en el reciclo de tolueno respecto a la producción de p-xileno. 
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En función de la información anterior, se comprueba que el impacto en la planta de 

modificar la especificación de p-xileno de 1.37 a 2.0 % es una reducción de margen de 0.04 

M€/año y en el consumo energético de un incremento de 0.31 GJ/h, dado que el menor consumo 

en el termosifón E-209 se compensa con un mayor reciclo al reactor y pérdida de producción 

de p-xileno. Por lo que se mantiene la especificación de p-xileno en 1.37 %.  

A.5. ESTUDIO DE LA INTEGRACION ENERGETICA Y DATOS 

OBTENIDOS DEL ENERGY ANALYZER® 

La propuesta de integración energética del programa Energy Analyzer® se refleja en la 

documentación y gráficas adjuntas. 

 

Figura. A. 34. Curvas compuestas de las corrientes frías y calientes del proceso por Aspen 

Hysys®. 

Curvas compuestas de corrientes calientes y frías para un acercamiento de 15ºC 

 

Figura. A. 35. Gran curva compuesta del sistema por Aspen Hysys®. 

Gran curva compuesta donde se aprecian las demandas de calentamiento y enfriamiento 

para un punto Pinch de 242ºC. En la figura contigua se indica la propuesta de cambiadores para 

llevar a cabo la integración energética. 
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Figura. A. 36. Propuesta de intercambiadores para la integración energética. 
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A.6. DIMENSIONAMIENTO EQUIPOS 

A.6.1. Reactor 
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A.6.2. Columnas  

A.6.2.1 DC-201  
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A.6.2.2 DC-201 con KG-Tower® 

Sección de Purificación de la DC-201 
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Sección de Agotamiento DC-201 
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A.6.2.3 DC-202 
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A.6.2.4 DC-202 con KG-Tower® 

Sección de Purificación de la DC-202 
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Sección de Agotamiento de la DC-202 
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A.6.2.5 DC-203 
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A.6.2.6 DC-203 con KG-Tower® 

Sección de Purificación de la DC-203 
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Sección de Agotamiento de la DC-203 
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A.6.3. Depósitos 

A.6.3.1 V-101 A.6.3.2 V-102 
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A.6.3.3 V-103 A.6.3.4 V-104 
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A.6.3.5 V-201 A.6.3.6 V-202 
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A.6.3.7 V-203 A.6.3.8 V-206 
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A.6.3.9 V-207 

 

A.6.4. Intercambiadores 

 



 

 

Producción mezcla de xilenos a partir de tolueno y metanol                                                            A100-148 

TFGEQ_2214  

A.6.4.1 E-101 A.6.4.2 E-102 
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A.6.4.3  A.6.4.4 E-104 
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A.6.4.5 E-105 A.6.4.6 E-106 
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A.6.4.7 E-107 A.6.4.8 E-108 
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A.6.4.9 E-109 (Puesta en marcha)  A.6.4.10 E-110 (Puesta en marcha 
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A.6.4.11 E-201 A.6.4.12 E-202 A/B/C 
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A.6.4.13 E-202SL (Puesta en marcha)  A.6.4.14 E-203 
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A.6.4.15 E-204 A/B A.6.4.16 E-205 A/B 
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A.6.4.17 E-206 A.6.4.18 E-207 
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A.6.4.19 E-208 A/B/C/D/E/F/G A.6.4.20 E-209 A/B 
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A.6.5. Horno H-101 

Para diseñar las características del equipo, se ha tomado como base la referencia de 

funcionamiento de un módulo modelo 802/Ex suministrado por Schniewindt disponible en la 

bibliografía (ref. 32). La información disponible se basa en una aplicación para calentamiento 

de nitrógeno a 5 bar. Para poder estimar el funcionamiento del equipo con la mezcla de proceso 

y a las condiciones de la planta, se ha utilizado el procedimiento propuesto por Kern para el 

cálculo de la transferencia de calor y la pérdida de carga (ref. 40) (ref. 60).  

En primer lugar, se ha calculado con la disposición geométrica del elemento, la potencia 

de transferencia y las características del producto el coeficiente de transferencia de calor, la 

temperatura de pared de los calentadores tubulares y la pérdida de carga a través del elemento 

para la aplicación de referencia. 

Posteriormente, para las condiciones de la planta diseñada, se ha efectuado una estimación 

del funcionamiento. Las dimensiones del equipo, las propiedades del producto, los cálculos 

efectuados según la metodología Kern y los resultados obtenidos se recogen en la tabla adjunta. 

Tabla. A. 37. Características de cada módulo, transferencia de energía y pérdida de carga para 

los casos de Referencia y diseño de la planta 

Concepto Referencia Planta 

Potencia por módulo, kW 380 723 

Diámetro exterior de calentadores, mm 16 16 

Número calentadores 48 48 

Diámetro interior de la carcasa, Ds, mm 381 381 

Longitud total, m 4.01 4.01 

Longitud del calentador, L, m 3.9 3.9 

Flujo térmico, W/cm2 3.3 3.3 

Producto Nitrógeno Tolueno/Metanol 

Presión, bar 5.0 15.4 

Temperatura entrada, ºC 20 333 

Temperatura salida, ºC 400 400 

Temperatura promedio, ºC 210.0 366.5 

Densidad, ρ, kg/m3 3.482 23.25 

Viscosidad, μ, mNs/m2 0.0259 0.0153 

Capacidad calorífica, Cp,  kJ/kgºC 1.075 2.205 

Conductividad térmica, kf , W/mºC 0.0378 0.0444 

Distancia entre calentadores, pt, mm 45 45 

Disposición calentadores Rectangular Rectangular 

Espaciado de bafles, lB,   mm 190.5 190.5 

Sección transversal, m2 0.0493 0.0493 

Velocidad másica Gs, kg/s m2 14.07 95.82 

Diámetro equivalente, de , mm 144.8 144.8 

Transferencia de energía   

Número de Reynolds, Re 78,500 907,000 
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Número de Prandtl, Pr 0.74 0.76 

Bafle, % 25 25 

Factor de transferencia de calor, jh 0.0023 0.00073 

Coeficiente convección carcasa, hs, W/m2s 42.26 178.6 

Factor ensuciamiento lado carcasa, W/m2s 5,000 5,000 

Resistencia transferencia metal, m2s/W 0.000041 0.000041 

Coeficiente global transferencia, U, W/m2s 42.19 177.3 

Temperatura pared calentadores, ºC 1,008 721 

Pérdida de carga   

Velocidad lineal, us, m/s 4.04 4.12 

Factor de fricción, jf 0.036 0.023 

Pérdida de carga, N/m2 441 1,957 

Conexiones de proceso   

Velocidad diseño, m/s 20 20 

Diámetro, in 4 6 

 

Para el cálculo del coeficiente de transferencia de calor lado carcasa hs, se emplea la 

expresión:  

𝑁𝑢 = 𝑗ℎ 𝑅𝑒 𝑃𝑟1/3   (
µ

µ𝑤
)

0.14

= ℎ𝑠 𝑑𝑒/𝑘𝑓 
(A.6.1) 

 

Donde Nu es el número de Nusselt. 

Para el cálculo de la pérdida de carga, se emplea la expresión: 

𝛥𝑃𝐶 = 8  𝑗𝑓  
𝐷𝑠 𝐿 𝜌 𝑢𝑠

2

𝑑𝑒 𝑙𝐵 2 (
µ

µ𝑤)
0.14

 
 

(A.6.2) 

 

A.6.6. Diseño de líneas 

Para la realización del diseño de tuberías y la elección del diámetro adecuado para cada 

línea de proceso, primero es necesario determinar cuáles son los diámetros nominales de tubería 

siguiendo la norma ISO 6708. En este caso se ha tenido en cuenta que la tubería es de acero al 

carbono con una especificación estándar (STD) (ref. 57).  

  Una vez determinados los diferentes diámetros nominales se debe tener en cuenta el 

estado (líquido o vapor) del fluido que pasa por la tubería, ya que en función de ello se 

determina el diámetro de una manera u otra. Los valores tanto de caudal como de viscosidad y 

densidad se han extraído de los balances de materia.   

 Es importante tener en cuenta el cálculo de los siguientes parámetros:  

• Velocidad de fluido: influye en la obstrucción de tuberías y en la erosión de estas.  

• Pérdida de carga (ΔP): está relacionado con los costes de impulsión y con problemas de 

cavitación.  

Debido a la importancia de estos parámetros, se utiliza una tabla estandarizada para 

seleccionar cual es la tubería adecuada para cada línea de proceso. En la tabla se puede observar 
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cuales son los intervalos de velocidad y de pérdida de carga para cada tipo de línea en función 

de su estado y de diferentes situaciones, como impulsión de la bomba o aspiración.  

 

Figura A. 38.  Intervalos de velocidad y pérdida de carga en función de la línea. 

 

A.6.6.1 Líneas en estado líquido 

Para la determinación del diámetro nominal de las tuberías en las cuales el fluido está en 

estado líquido, se realiza el siguiente proceso iterativo:  

 

Para realizar el cálculo de la velocidad es necesario determinar el área, es decir, la sección 

transversal, tal y como se muestra a continuación. 

Para el cálculo del área, se utiliza el diámetro inicial supuesto en metros, teniendo en cuenta 

que 1 in son 0,0254 metros. 

𝐴 =
𝜋

4
· 𝐷′2 (A.6.3) 

Para el cálculo de la velocidad (m/s), se divide el caudal volumétrico (m3/s) entre el área 

(m2): 

𝑉′ =
𝑄

𝐴
  

(A.6.4) 

Una vez calculada la velocidad, se comprueba si esta cumple las especificaciones de la 

tabla estandarizada (Poner número de figura). Si la especificación se cumple, se puede seguir 

con el resto de los cálculos de la iteración, si no es así se vuelve al inicio y se supone un nuevo 

diámetro. 
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Una vez comprobado que la velocidad se encuentra dentro del intervalo, se realiza el 

cálculo de la pérdida de presión. Para ello, primero se calcula el número de Reynolds, para 

determinar si se trata de un flujo laminar o turbulento. Para ello se tienen en cuenta la densidad 

y la viscosidad del fluido: 

𝑅𝑒 =
𝑉′ · 𝐷′ · 𝜌

𝜇
 

(A.6.5) 

En este caso, el número de Reynolds es mayor de 4,000, por lo que siempre se da un 

régimen turbulento. Por lo tanto, se calcula el factor de rozamiento, f, a partir de la ecuación de 

Chen: 

1

√𝑓
=  −2 · 𝑙𝑜𝑔 {

1

3,7065
· (

𝜀

𝐷
) −

5,0452

𝑅𝑒
· 𝑙𝑜𝑔 ⌊

1

2,8257
· (

𝜀

𝐷
)

1.1098

+
5,8506

𝑅𝑒0,8981
⌋ 

 

(A.6.6) 

 

El valor de la rugosidad del acero al carbono tiene un valor de 0.000046 m. 

Una vez determinado el factor de rozamiento, ya se puede realizar el cálculo de la pérdida 

de carga: 

∆𝑃 = 2 · 𝑓 ·
𝐿

𝐷′
· 𝜌 · 𝑉2 

(A.6.7) 

Una vez determinada la pérdida de presión, se comprueba si esta cumple las 

especificaciones de la tabla estandarizada (Figura A. 38). Si no se cumple, se deberá volver a 

comenzar el proceso iterativo. 

 

A.6.6.2 Líneas en estado vapor 

Para la determinación del diámetro nominal de las tuberías en las cuales el fluido está en 

estado gas, se vuelve a realizar el proceso iterativo, pero en este caso, se calcula la presión final 

a partir de la ecuación de Weymouth: 

 

Para el cálculo de la presión de salida, tal y como se ha comentado, se utiliza la ecuación 

de Weymouth, teniendo en cuenta la presión de entrada a la línea: 

𝑃12 − 𝑃22 =
4 · 𝑅 · 𝑇

𝑃𝑀
· 𝑓 · (𝜌 · 𝑉)2 ·

𝐿

𝐷′
 

(A.6.8) 
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Por último, se calcula la pérdida de presión restando la presión inicial de la presión final  

obtenida. 

 

∆𝑃 = 𝑃2 − 𝑃1 (A.6.9) 

 

De igual manera que en el caso de los fluidos líquidos, una vez determinada la pérdida de 

presión, se comprueba si esta cumple las especificaciones de la tabla estandarizada figura A.38. 

Si no se cumple, se deberá volver a comenzar el proceso iterativo. 

A.6.6.3 Hojas de especificación  
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Producción mezcla de xilenos a partir de tolueno y metanol                                           A118-148 

TFGEQ_2214  
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A.6.7. Diseño de bombas  

A.6.7.1 P-101 A.6.7.2 P-102 
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A.6.7.3 P-103 A.6.7.4 P-104 
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A.6.7.5 P-201 A.6.7.6 P-202 
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A.6.7.7 P-203 A.6.7.8 P-204 
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A.6.7.9 P-205 A.6.7.10 P-206 
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A.6.8. Dimensionamiento válvulas 

A.6.8.1 FCV-101 
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A.6.8.2 FCV-106 A.6.8.3 LCV-203 

 



 

 

Producción mezcla de xilenos a partir de tolueno y metanol                                 A128-148 

TFGEQ_2214  

A.6.8.4  A.6.8.5 PCV-101 
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A.7. PLANTA DE TRATAMIENTO DE AGUAS RESIDUALES 

A.7.1. Caracterización de las corrientes residuales 

A continuación, se muestra una tabla con las fracciones molares en la corriente residual a tratar: 

Tabla A. 39. Fracciones molares de la corriente. 

Corriente XH2O XCH3OH 

35 0.9994 0.0006 

 

A.7.2. Cálculo de la DQO 

Para realizar el cálculo de la DQO, se tiene en cuenta la reacción de oxidación del metanol. 

𝐶𝐻2𝑂𝐻 +  
3

2
𝑂2 →  𝐶𝑂2 + 2𝐻2𝑂 

(R.6) 

A partir de la relación estequiométrica, se siguen los siguientes pasos: 

𝑛𝐶𝐻3𝑂𝐻 = 𝑥𝐶𝐻3𝑂𝐻 · 𝑄 = 0.0006 · 310.5 𝑘𝑚𝑜𝑙/ℎ = 0.1863 𝑘𝑚𝑜𝑙/ℎ (A.7.1) 

𝑛𝑂2 =  𝑛𝐶𝐻3𝑂𝐻 · 𝑐𝑜𝑒𝑓. 𝑒𝑠𝑡𝑒𝑞 = 0.1863 𝑘𝑚𝑜𝑙/ℎ ·
3

2
= 0.2795 𝑘𝑚𝑜𝑙/ℎ 

(A.7.2) 

𝑀𝑂2 = 𝑛𝑂2 ·  𝑀𝑀𝑂2 = 0.2795 𝑘𝑚𝑜𝑙/ℎ · 32 = 8.942 𝑘𝑔 (A.7.3) 

𝑛𝐻2𝑂 = 𝑥𝐻2𝑂 · 𝑄 = 0.9994 · 310.5 𝑘𝑚𝑜𝑙/ℎ = 310.3 𝑘𝑚𝑜𝑙/ℎ (A.7.4) 

𝑀𝐻2𝑂 = 𝑛𝐻2𝑂 ·  𝑀𝑀𝐻2𝑂 = 310.3 𝑘𝑚𝑜𝑙/ℎ · 18 = 5585.6 𝑚3 (A.7.5) 

𝐷𝑄𝑂 =
8.942 𝑘𝑔 𝑂2

5585.6 𝑚3 = 0.0016 𝑘𝑔/𝑚3 = 1.6 mg/L (A.7.6) 
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A.8. HAZOP DE LA INSTALACIÓN 

Tabla. A. 40. HazOp R-101 
PALABRA 

GUÍA 
DESVIACIÓN CAUSAS CONSECUENCIAS C F R SALVAGUARDAS C F R ACCIONES 

Más 
Más nivel en R-

101 
No Aplica (Gas)          

Menos 
Menos nivel a R-

101 
No Aplica (Gas)          

No 
No flujo en R-

101 

Fallo controlador 

FC-101(Cierra 

totalmente) 

Sin entrada de 

reactivo. No reacción. 

No consecuencia de 

seguridad.  

       

Poner alarma de 

bajo caudal en 

FC-101. 

Fallo controlador 

FC-102(Cierra 

totalmente) 

Sin entrada de 

reactivo. No reacción. 

No consecuencia de 

seguridad.  

       

Poner alarma de 

bajo caudal en 

FC-102. 

Menos 
Menos flujo en 

R-101 

Fallo controlador 

FC-101(Cierra 

parcialmente) 

Ídem No flujo        

Poner alarma de 

bajo caudal en 

FC-101. 

Fallo controlador 

FC-102(Cierra 

parcialmente) 

Ídem No flujo        

Poner alarma de 

bajo caudal en 

FC-102. 

Más 
Más flujo en R-

101 

Fallo controlador 

FC-101(Abre 

totalmente) 

Sobrepresión en R-

101. Riesgo de presión 

por encima de la de 

diseño. 

4 -1 A 

- PI-201 

-Válvula de seguridad 

PSV-201 (4IPL) 

4 -5 C 

Diseñar PSV para 

este caso.  

Poner alarma de 

alto caudal en FC-

101. 



 

 

Producción mezcla de xilenos a partir de tolueno y metanol                                                                A131/148 

TFGEQ_2214  

Fallo controlador 

FC-102(Abre 

totalmente) 

Sobrepresión en R-

101. Riesgo de presión 

por encima de la de 

diseño. 

4 -1 A 

- PI-103 

-Válvula de seguridad 

PSV-103 (4IPL) 

4 -5 C 

Diseñar PSV para 

este caso.  

Poner alarma alto 

caudal en FC-102 

Más 
Más presión 

en R-101 

Fallo indicador PI-103 

(Indica menos del real) 

Aumento de la presión 

del reactor por encima 

de la de diseño y 

ruptura. Posible 

explosión del reactor. 

4 -1 A 

-Válvula de 

seguridad PSV-

201 (4IPL) 

4 -5 C 

Poner alarma 

de alta 

presión en PI-

203. 

Fallo controlador FC-

101(Abre totalmente) 
Ídem Más flujo        

Diseñar PSV 

para este 

caso.  

Poner alarma 

de alto caudal 

en FC-101. 

Fallo controlador FC-

102(Abre totalmente) 
Ídem Más flujo        

Diseñar PSV 

para este 

caso.  

Poner alarma 

de alto caudal 

en FC-102. 

Fallo controlador FC-

106 (Cierra 

parcialmente) 

Aumento de temperatura 

y posible sobrepresión. 

Riesgo de presión por 

encima de la de diseño. 

4 -1 A 

- PI-103 

-Válvula de 

seguridad PSV-

103 (4IPL) 

4 -5 C 

Poner alarma 

de bajo 

caudal en FC-

106. 

Menos 

Menos 

presión en R-

101 

Fallo controlador PI-

103 (Indica más del 

real) 

Dificultad en la 

reacción. Sin 

consecuencias de 

seguridad. 

       

Poner alarma 

de baja 

presión en PI-

103. 
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Fallo controlador FC-

101(Cierra 

parcialmente) 

Ídem Menos flujo        

Poner alarma 

de bajo 

caudal en FC-

101. 

Más Más temperatura 

en R-101 

Fallo indicador PI-

201 

Sobrepresión en R-

101. Riesgo de 

presión por encima de 

la de diseño. 

4 -1 A -Válvula de 

seguridad 

PSV-103 

(4IPL) 

4 -5 C Diseñar PSV para este 

caso.  

Poner alarma de alto 

presión en PI-103. 

Fallo controlador LC-

103 (Cierra 

parcialmente) 

Sobrepresión en R-

101. Riesgo de 

presión por encima de 

la de diseño. 

4 -1 A - PI-103 

- Válvula de 

seguridad 

PSV-103 

(4IPL) 

4 -5 C Diseñar PSV para este 

caso.  

Poner alarma de bajo 

nivel en LC-103. 

Fallado controlador 

TC-101(Abre 

parcialmente) 

Temperatura de 

entrada al reactor más 

alta. Sin 

consecuencias de 

seguridad. 

       Poner alarma de alta 

temperatura en TC-

101 

Menos Menos 

temperatura en R-

101 

Fallo indicador PI-

103 

Sin consecuencias de 

seguridad. 

       Poner alarma de baja 

presión en PI-103. 

Fallo controlador LC-

103 (Abre 

parcialmente) 

Sin consecuencias de 

seguridad. 

       Poner alarma de bajo 

nivel en LC-103. 

Fallo controlador TC-

102(Cierra 

parcialmente) 

Sin consecuencias de 

seguridad. 

       Poner alarma de baja 

temperatura en TC-

102. 

Fallo controlador TC-

101(Cierra 

parcialmente) 

Sin consecuencias de 

seguridad. 

       Poner alarma de baja 

temperatura en TC-

101. 
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Otra 

Otra composición 

en R-101 

 

- Especificación de 

tolueno diferente. 

- Fallo en la 

destilación en DC-

201 

- Fallo en la 

destilación en DC-

203. 

Contaminación de la 

reacción. Sin 

consecuencias de 

seguridad. 

       Mantenimiento del 

equipo. 

Otra fase en R-

101 

 

No aplica          

As well as 

corrosión 

Metanol en los equipos. Corrosión de los 

equipos (posibilidad de 

fracturas y fugas). 

       Uso de metalurgia 

adecuada o acero 

inoxidable en equipos y 

realización de 

inspecciones periódicas. 

As well as 

erosión 

No se identifican causas.          

No utilities Fallo local de aire en los 

instrumentos. 

Pérdida de control del 

proceso. 

-FC-101 cierra 

-FC-102 cierra 

-PI-103 abre 

 

        

Fallada de subministro 

eléctrico. 

Pérdida de control del 

proceso. 

       Valorar la necesidad de 

generadores auxiliares 

discontinuos. 

Parada de bombas.         
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No contención Fuga de producto por 

corrosión, rotura, etc. 

Derrame de producto 

inflamable. Riesgo de 

atmósfera explosiva. 

       Instalación de detectores 

de atmosfera explosiva. 
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Tabla.A. 41. HazOP DC-202 
PALABRA 

GUÍA 

DESVIACIÓN CAUSAS CONSECUENCIAS C F R SALVAGUARDAS C F R ACCIONES 

Más Más nivel de 

fondo en 

 DC-202 

Fallo 

controlador 

LC-202 (lee 

menos nivel 

del real) 

Inundación de la 

columna. Sin 

consecuencias de 

Seguridad. 

       Poner alarma alto 

nivel en LC-202. 

Más nivel en  

V-203 

Fallo 

controlador 

LC-207 (lee 

menos nivel 

del real) 

 

Posibilidad de 

inundación de DC-

202. Aumento de la 

presión por encima de 

la de diseño y ruptura 

catastrófica de la 

columna. Posibilidad 

de explosión. 

3 -

1 

B  

La válvula de seguridad 

PSV-202 abre. 

3 -5 D Poner alarma alto 

nivel en LC-207 

 

 

Diseñar PSV para 

este caso. 
Fallo bomba P-

203 

Menos Menos nivel de 

fondo en  

DC-202 

Fallo 

controlador 

LC-202 (lee 

más nivel del 

real) 

La tasa de 

recirculación del 

reboiler E-206 

disminuye, por lo 

tanto, habrá más 

ligeros en el fondo.  

 

2 -

1 

C -La temperatura de fondo 

disminuirá, con lo cual FC-

206 abrirá. 

-Doble cerradura mecánica o 

bomba encapsulada. 

1 -1 D Poner alarma bajo 

nivel en LC-202. 

Menos nivel en 

V-203 

 

Fallo 

controlador 

LC-207 (lee 

más nivel del 

real) 

 

Posible cavitación de  

P-203 provocando 

deterioración del 

cierre mecánico y 

fuga del producto. 

Posibilidad explosión. 

2 -

1 

C -Doble cierre mecánico o 

bomba encapsulada. 

1 -1 D Poner alarma bajo 

nivel en LC-207 
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No 

No flujo 

alimentación en 

DC-202 

Fallado FC-

202 (cierre) 

 

Inestabilidad de la 

columna. No 

consecuencias de 

seguridad. 

        

No flujo en el 

reflujo de  

DC-202 

-Falta de 

alimentación. 

-Fallo TC-202 

(cierre) 

Mayor temperatura en 

cabeza de columna. 

No consecuencias de 

seguridad. 

        

No flujo salida 

cabeza 

Fallo 

controlador 

LC-207 (Cierra 

totalmente) 

Ídem Más nivel en  

V-203 

 

        

No flujo salida 

fondo 

Fallo 

controlador 

LC-202 (Cierra 

totalmente) 

Ídem más nivel en  

DC-202 
        

Menos 

Menos flujo en 

DC-202 

 

Fallo FC-202 

(Cierra 

parcialmente) 

 

 

Ídem No flujo 

alimentación en DC-

202. Tema 

operacional. 

 

       

Poner alarma de 

bajo caudal en  

FC-202 

Fallo TC-202 

 

Ídem no flujo en 

reflujo de DC-302. 

Tema operacional 

 

        

Menos flujo 

salida cabeza 

Fallo LC-207 

 

Ídem no flujo salida 

cabeza 
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Menos flujo 

salida fondo 

Fallo LC-202 

 

Ídem no flujo salida 

fondo. 
        

Más 

Más flujo a  

DC-202 

 

Fallo controlador 

 FC-202 (Abre 

totalmente) 

Disminución de la 

capacidad de separación 

cabeza-fondo. Inundación. 

Sin consecuencias de 

seguridad. 

 

       

Poner alarma 

alto caudal FC-

202. 

 

Más flujo en 

reflujo de 

 DC-202 

 

Fallo controlador TC-

202 (Abre totalmente) 

Disminución de la 

temperatura en cabeza, con 

posibilidad de inundación. 

Sin consecuencias de 

seguridad. 

 

        

Más flujo en 

salida cabeza 

 

Fallo controlador 

 LC-207 (Abre 

totalmente) 

Posibilidad de vacío de V-

203.  

Ídem menos nivel V-203. 

 

       

Poner alarma 

alto nivel LC-

207. 

 

Más flujo en 

salida fondo 

 

Fallo controlador 

 LC-202 (Abre 

totalmente) 

Vacío de fondo de DC-202 

con posibilidad de fuga de 

gas. Productos fuera de 

especificación. Sin 

consecuencias de seguridad. 

       

Poner alarma 

alto nivel LC-

202. 

 

Más flujo de 

vapor de agua 

a E-206. 

 

Fallo controlador  

FC-206 (Abre 

totalmente) 

Aumento de la tasa de 

recirculación con 

posibilidad de inundación 

de la columna. 

       

Poner alarma 

alto caudal FC-

206. 
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Inverso 
Flujo inverso a 

DC-302 
No aplica          

Más 
Más presión a 

DC-202 

Fuego externo 

Vaporización de la 

fase líquida de la 

columna. Ruptura 

catastrófica y V-203 

con posibilidad de 

explosión. 

4 
-

2 
B 

Válvula de seguridad PSV-

202 
4 -6 D 

Diseñar PSV para 

este caso. 

Poner alarma de 

alta presión. 

 

 

Fallo agua de 

refrigeración 

PC-202 

(Cierra) 

 

Aumento de la 

presión por la no 

condensación en E-

204 con posible 

ruptura catastrófica i 

explosión. 

4 
-

1 
A 

Válvula de seguridad PSV-

202 

 

4 -5 C 

Diseñar PSV para 

este caso. 

Poner alarma de 

alta presión en PC-

202. 

Fallo bomba P-

203 

Ídem más nivel en V-

203. 
        

Fallo en E-206 

Posibilidad aumento 

de la presión en 

función de la 

capacidad de 

vaporización. Posible 

ruptura catastrófica. 

4 
-

4 
C 

Válvula de seguridad PSV-

202 

 

4 -8 D 

 Diseñar PSV para 

este caso. 

Poner alarma de 

alta presión. 

 

Fallo en E-204 

Entrada de agua de 

refrigeración al 

sistema. Posibilidad 

de aumento de 

presión y ruptura 

catastrófica de la 

columna. 

4 
-

4 
C 

Válvula de seguridad PSV-

202 

 

4 -8 D 

Diseñar PSV para 

este caso. 

Poner alarma de 

alta presión. 
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Menos 
Menos presión 

en DC-202 

Fallo del bucle 

FC-206 

Disminución de 

producción de vapor 

en el hervidor E-206. 

Sin consecuencias de 

seguridad. 

       

Poner alarma de 

bajo caudal en FC-

206. 

Más 

Más 

temperatura en 

DC-202 y V-

302 

Fallo en E-206 
Ídem Más presión en 

DC-202. 
        

Fallo en bucle 

FC-206 (Abre 

completamente) 

Ídem Más flujo de 

vapor de agua en E-

206. 

        

Menos 

Menos 

temperatura en 

DC-202 

Fallo E-204 
Sin consecuencias de 

seguridad. 
       

Poner alarma de 

baja temperatura. 

 

 

Otra 

Otra 

composición en 

DC-202 

 

Fallo en E-205 

Sin consecuencias de 

seguridad. 

        

Fallo en V-202         

Otra fase en 

DC-202 

Ruptura en E-

206 

Ídem más presión en 

DC-202 
        

As well as 
As well as 

corrosión  

Corrosión bajo 

aislamiento 

Fuga de producto 

inflamable al exterior 

con posibilidad de 

explosión. 

2 -1 C     

Uso de metalurgia 

adecuada o acero 

inoxidable en 

equipos y 

realización de 

inspecciones 

periódicas. 

No No utilities 

Fallo local de 

aire en los 

instrumentos. 

FC-202 cierra           

LC-207 abre 
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FC-206 cierra           

TC-302 abre 

PC-202 abre             

LC-202 abre 

Fallada de 

suministro 

eléctrico 

Parada de la bomba 

P-203. 

Ídem Más nivel en V-

203. 

        

No No contención 

Fuga de 

producto por 

corrosión, 

rotura, etc. 

Derrame de producto 

inflamable. Riesgo de 

atmósfera explosiva. 

       

Instalación de 

detectores de 

atmósfera 

explosiva. 
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A.9. EVALUACIÓN ECONÓMICA DE LA PLANTA 

A.9.1. Coste de los equipos 

Para realizar el cálculo de cada uno de los equipos de la planta, se ha tenido en cuenta el 

programa de coste del equipamiento CAPCOST. Este programa se utiliza teniendo en cuenta el 

proceso de cálculo para costes de equipos descrito en Analysis, Synthesis, and Design of 

Chemical Processes (ref. 52).  

Los equipos que forman parte de la planta se encuentran listados en el apartado 4.7.2. 

El coste de los equipos se estima teniendo en cuenta su capacidad a partir de la expresión 

mostrada a continuación: 

log10 𝐶𝑝
𝑜 = 𝐾1 +  𝐾2 · log10(𝐴) + 𝐾3 · [log10(𝐴)]2 (A.9.1) 

Dónde, el parámetro A hace referencia a la capacidad o tamaño de los equipos (permite 

aproximar el coste del equipo según su volumen, potencia eléctrica, etc…) y Ki son las 

constantes características que se extraen del libro Turton et al. (Analysis, Synthesis, and Design 

of Chemical Processes). 

Para esta expresión, 𝐶𝑝
𝑜 hace referencia al coste de un equipo a presión atmosférica, 

temperatura ambiente y construido con acero al carbono. En el caso de que la presión de 

operación sea diferente a la atmosférica o que el material de construcción sea otro, es necesario 

aplicar un factor de corrección por presión o por material. 

El coste de cada equipo se calcula con el valor de 𝐶𝑝
𝑜 y los valores de Fp, FBM y FM que se 

explicarán posteriormente. 

𝐶𝐵𝑀 = 𝐶𝑝
º · 𝐹𝐵𝑀 =  𝐶𝑝

º · (𝐵1 + 𝐵2 · 𝐹𝑃 · 𝐹𝑀) (A.9.2) 

Este coste corresponde al año 2001, ya que en el libro de Turton et al. se utiliza la 

correlación con datos de este año. Por ello, es necesario actualizar el valor al momento actual a 

partir de una conversión basada en un índice de evolución del precio en el sector. En el caso de 

la industria química se utiliza el índice CEPCI (Chemical Plant Cost Indexes): 

𝐶𝐵𝑀(2022) = 𝐶𝐵𝑀(2001) ·
𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2022

𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2001
 

(A.9.3) 

En la tabla adjunta, se muestran los valores del índice para el año 2001 y el más reciente, 

2022. 

Tabla. A. 42. Comparación índice CEPCI entre 2001 y 2022 

Año Índice CEPCI 

2001 394.3 

2022 785.9 

 

A.9.1.1 Factor de presión (Fp) 

Debido a que 𝐶𝑝
𝑜 hace referencia al coste de un equipo a presión atmosférica, es necesario 

aplicar un factor de corrección por presión para aquellos equipos que trabajan a una presión 

diferente. Para ello, se utiliza la expresión mostrada a continuación: 

log10 𝐹𝑝 = 𝐶1 +  𝐶2 · log10(𝑃) + 𝐶3 · [log10(𝑃)]2 

 

(A.9.4) 
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Dónde P hace referencia a la presión del equipo en bares y las constantes C1, C2 y C3 se 

obtienen del libro Turton et al. (ref. 52).   

En el caso de los separadores verticales, el factor de presión se calcula a partir de la 

siguiente expresión: 

𝐹𝑝,𝑣𝑒𝑠𝑠𝑒𝑙 =

(𝑃 + 1) · 𝐷
2 · [1050 − 0.6 · (𝑃 + 1)]

+ 0.00315

0.0063
 

 

(A.9.5) 

Dónde P es la presión en bares y D es el diámetro en metros. 

A.9.1.2 Factor de material (FM) 

Los costes de los equipos varían en función del material de construcción, por ello, es 

necesario aplicar el factor de material. 

Este factor de material se obtiene de las tablas de Turton et al. (ref. 52) en función de dos 

aspectos. Se diferencian aquellos equipos que además del factor de material también tienen 

factor de presión, dónde el factor de material corresponde FM y, por otro lado, aquellos equipos 

que solo tienen factor de material, FBM. 

Para los equipos que no tienen FBM se utilizan los valores B1 y B2 extraídos del Turton et 

al. 

A.9.1.3 Estimación del coste de las columnas del proceso 

A continuación, se ha procedido a realizar una estimación del coste de las diferentes 

columnas, a partir de la metodología de factores modulares de Turton (ref. 52). 

Para ello, es necesario tener en cuenta si la columna es de platos o de relleno, en este caso 

la columna DC-203 es una columna de carcasa y platos y las columnas DC-201 y DC-202 son 

dos columnas de relleno. 

En la tabla mostrada a continuación, se muestran los parámetros de diseño necesarios para 

realizar la estimación de los costes: 

Tabla. A. 43. Parámetros de diseño de las columnas. 

 DC-201 DC-202 DC-203 

Presión de diseño, bar abs 4.5 5.9 4.5 

Diámetro, m 0.7 / 1 1.1 / 1.6 / 3.0 4.3 

Volumen, m3 4.3 / 3.3 4.8 / 14 / 41 708 

Debido a que el coste obtenido corresponde al año 2001, ya que en la correlación utilizada 

de Turton et al. se utilizaron los datos de este año, es necesario actualizar los costes al año 

actual. Para ello se utiliza el valor de Chemical Engineering Plant Cost Index (ref. 58) para el 

año 2022. 

A.9.1.4 Estimación del coste de la torre 

En primer lugar, se hace una estimación de los costes de la torre para las tres columnas. 

Para ello se utiliza la correlación A.10.1, en la cual se calcula el coste de la columna para acero 

al carbono y presión atmosférica. 

El parámetro A hace referencia al volumen de la columna y para los parámetros Ki se 

utilizan los correspondientes a un depósito vertical. 
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Tabla A. 44.Parámetros Ki de depósitos verticales. 

K1 K2 K3 

3.4974 0.4485 0.1074 

Una vez obtenido el valor del coste de la torre, se debe tener en cuenta que este corresponde 

al año 2001 y, por lo tanto, se traslada al año actual, tal y como se muestra en la ecuación A.9.1 

A continuación, se procede a calcular el coste del bare module que hace referencia a la 

suma de los costes directos e indirectos. Para ello, se utiliza el valor del coste de la torre 

actualizado y el factor bare modul. 

𝐶𝐵𝑀(2021) = 𝐶𝑝
0(2021) · 𝐹𝐵𝑀 

 

(A.9.6) 

Dónde, el factor bare module viene definido como: 

𝐹𝐵𝑀 = 𝐵1 + 𝐵2 · 𝐹𝑀 · 𝐹𝑃 

 

(A.9.7) 

En esta expresión, B1 y B2 son parámetros que dependen del material y Fp és el factor de 

presión, ya que el valor del coste de la torre correspondía a presión atmosférica y, por ello, se 

aplica este factor de corrección. 

𝐹𝑃 =

𝑃𝑎𝑏𝑠 · 𝐷
(2 · 944 · 0.9) − 1.2 · 𝑃𝑎𝑏𝑠

+ 𝐶𝐴

𝑡𝑚𝑖𝑛
 

 

 

 

(A.9.8) 

Tabla A. 45. Parámetros factor bare module. 

B1 B2 FM 

2.25 1.82 3.11 

 Dónde, CA corresponde a la corrosión y se asume que tiene un valor de 0.00315 m y tmin 

hace referencia al grosor mínimo de la pared del recipiente, y se asume un valor de 0.0063 m. 

 Una vez definido cada uno de los parámetros, se obtienen los siguientes valores de coste 

de bare module (CBM), valor que corresponde al coste final de la torre de cada una de las 

columnas. 

Tabla A. 46. Costes de las torres de las columnas. 

Coste DC-201 Coste DC-202 Coste DC-203 

99,626 $ 628,357 $ 1,759,576 $ 

 

A.9.1.5 Estimación de los costes internos de las columnas DC-201 y DC-202 

Para las columnas de relleno DC-201 y DC-202, se debe tener en cuenta los parámetros 

que más afectan al coste interno, estos parámetros son el relleno, los distribuidores, los soportes 

y los recogedores. Para ello, se tiene en cuenta que el coste del relleno es proporcional a su 

volumen y los costes del resto de parámetros son proporcionales a su área. 
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Tabla A. 47. Volumen de los parámetros de la columna DC-201. 

Relleno, m3 Distribuidores, m2 Soportes, m2 Recogedores, m2 

9.14 3.97 3.97 2.25 

Tabla A. 48. Volumen de los parámetros de la columna DC-202. 

Relleno, m3 Distribuidores, m2 Soportes, m2 Recogedores, m2 

3.05 1.99 1.99 0.93 

 

Para realizar el cálculo, se tiene en cuenta los valores de coste de referencia encontrados 

bibliográficamente (ref. 59). A continuación, se muestran los costes de cada uno de los 

parámetros. 

Tabla A. 49. Costes de los parámetros de la columna. 

Relleno, $/m3 Distribuidores, $/m2 Soportes, $/m2 Recogedores, $/m2 

2,000 4,000 2,000 800 

 

Una vez realizados los cálculos, se obtiene que el coste total del relleno interno es de 58,935 

$ para la columna DC-201 y 25286 para la columna DC-202, para el año 2011. Finalmente, se 

muestra el coste total de las columnas actualizando el valor al año actual. 

Tabla A. 50. Coste total de las columnas DC-201 y DC-202. 

Coste DC-201, $ Coste DC-202, $ 

124,812 687,292 

 

A.9.1.6 Estimación del coste de los platos de la DC-203 

Para el cálculo de costes de la columna de platos DC-203, es necesario realizar la 

estimación del coste de los platos. Para ello se debe tener en cuenta el número total de platos 

de la columna y el área de cada uno de ellos. 

Tabla A. 51. Número y área de platos de las columnas DC-203. 

 DC -203 

Número de platos 64 

Área de plato, m2 10.9 

 Para el cálculo del coste, se sigue el procedimiento explicado anteriormente en el dónde 

se estima el coste de plato a partir de la expresión A.9.1 

 En este caso, A corresponde al área de los platos en m2 y los valores Ki corresponden al 

de depósitos verticales. 

 Se debe considerar que, para el acero inoxidable, el favor FBM tiene un valor de 1.8 y el 

factor asociado al número de platos Fq es 1. 

Finalmente, una vez obtenido el coste de un plato, se multiplica este valor por el número 

de platos para obtener el valor total de coste. Para la columna DC-203 este valor es de 1,759,576 

$. 

Por lo tanto, el coste total de la columna es de 9,136,713 $. 
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A.9.1.7 Estimación de costes de reactor 

Al tratarse de un reactor tipo Vessel, para realizar el cálculo de su coste, se sigue el mismo 

procedimiento que el utilizado para estimar los costes de la torre. Por lo tanto, se utiliza la 

correlación la ecuación A.9.1 

En este caso, de la misma manera que en las columnas, se utilizan los parámetros Ki 

correspondientes a un depósito vertical. 

Una vez definido cada uno de los parámetros siguiendo el procedimiento descrito en el 

apartado A.9.1, se obtiene que el valor del coste de bare module (CBM), valor que corresponde 

al coste final del reactor es de 32,912 $. 

Seguidamente, es necesario considerar el catalizador utilizado en el reactor. Para ello se 

determina que la cantidad de catalizador necesaria es de 2,425 kg, y que el coste por quilogramo 

es de 5 €. Teniendo en cuenta estos datos, se determina un coste de catalizador de 12,974. 

El coste total del reactor, teniendo en cuenta el equipo y el catalizador, tiene un valor de 

45,886 $. 

A.9.2. Coste utilities (CUT) 

Para el cálculo del factor CUT, se realiza la suma de los costes generados por las diferentes 

utilities, es decir, coste eléctrico, coste de agua de refrigeración y coste del vapor. 

𝐶𝑈𝑇 = 𝐶𝑒𝑙é𝑐𝑡𝑟𝑖𝑐𝑜 + 𝐶𝑎𝑖𝑔𝑢𝑎 𝑟𝑒𝑓 + 𝐶𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 (A.9.9) 

En primer lugar, se realiza el cálculo del coste eléctrico, teniendo en cuenta la potencia que 

requiere el horno eléctrico y las bombas, multiplicado por las horas de trabajo y el precio por 

KWh. 

𝐶𝑒𝑙é𝑐𝑡𝑟𝑖𝑐𝑜 = 𝑃𝑜𝑡𝑒𝑛𝑐𝑖𝑎 (𝑘𝑊) · ℎ𝑜𝑟𝑎𝑠 · 𝑝𝑟𝑒𝑐𝑖𝑜 ($
𝑘𝑊ℎ⁄ ) (A.9.10) 

En la siguiente tabla se muestran los datos necesarios para el cálculo y el coste eléctrico 

total, teniendo en cuenta el requerimiento de las bombas y del horno eléctrico: 

Tabla A. 52. Datos coste energético total. 

Potencia, KW 
Horas de 

operación, h 
Precio, $/KW·h 

Coste energético, 

$/año 

5975.3 8,000 0.2132 4.4 

 Por otro lado, se determina el coste anual en utilities referente a los intercambiadores de 

calor: 

Tabla A. 53. Datos utilities intercambiadores de calor. 

Utilities Caudal, kg/h Horas de op (h) Precio, $/t Coste, M$/año 

SM  7,746 8,000 6.5 0.4 

SL 133,012 8,000 7.9 8.4 

CW 128,600 8,000 14.8 $/L 0.2 

Se obtiene un valor de coste de utilities (CUT) de 19 M$. 
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A.9.3. Análisis de rentabilidad 

A.9.3.1 Cálculo de la inversión total 

Para la realización del análisis de rentabilidad, primero es necesario obtener la inversión 

inicial del proyecto. Para ello, se aplica el método de los porcentajes, a partir del coste de los 

equipos, obteniendo los siguientes costes e inversión total: 

Tabla A. 54.Coste de los parámetros de la inversión total. 

Concepto Coste, M$ 

Equipo 38.5 

Materiales (65% E) 25.0 

Ingeniería de detalle (40% E+M) 25.4 

Ingeniería básica 0.15 

Construcción (60% E+M) 38.1 

SUP Construcción (10% E+M) 6.4 

ISBL (SUMA TOTAL) 133.4 

Servicios auxiliares (4% ISBL) 5.3 

Interconexiones (8% ISBL) 10.7 

Gastos permanentes (4% 

ISBL+INT+S.A) 
4.7 

Imprevistos (4% ISBL + INT + S.A) 5.9 

Total ($) 160.1 

 El coste de la inversión total es de 160.1 $. 

A.9.3.2 Cálculo de costes y ventas 

Para el cálculo de las ventas, se tiene en cuenta el caudal de xilenos producidos (27.98 

tm/h), el factor de operación (8,000 h/año) y el coste por tonelada métrica (886 $/t). 

𝐺𝑎𝑛𝑎𝑛𝑐𝑖𝑎𝑠𝑣𝑒𝑛𝑡𝑎𝑠($)

= 𝐶𝑎𝑢𝑑𝑎𝑙 (𝑡𝑚
ℎ⁄ ) · 𝑓𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 𝑜𝑝𝑒𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛 (ℎ

𝑎ñ𝑜⁄ · 𝑝𝑟𝑒𝑐𝑖𝑜 ($
𝑡𝑚⁄ ) 

 

(A.9.11) 

Se obtienen unas ganancias totales por año de 198.4 M$.  

Por otro lado, respecto a los costes, se tienen en cuenta el coste de materias primas, coste 

de servicios auxiliares (vapor, electricidad, agua) y se hace una estimación del número de 

empleados. También se tiene en cuenta el coste de mantenimiento y seguros, que es un 3% del 

valor de la inversión inicial. En la siguiente tabla se muestran los datos de coste: 

Tabla A. 55. Datos de costes de la planta 

Concepto Coste, M$/año 

Materias primas 104.8 

Utilities 19.0 

Empleados (10 empleados) 0.45 

Mantenimiento y seguros 4.8 
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A.9.3.3 Cálculo de la viabilidad de la planta 

Para calcular el valor de la viabilidad se emplean dos parámetros económicos de la planta: 

actual neto (VAN) y la tasa interna de retorno (TIR) se tienen en cuenta los siguientes factores: 

Tabla A. 56. Factores cálculo VAN y TIR. 

Concepto M$ 

Inversión inicial 160.1 

Costes 129.1 

Ventas 198.4 

Tasa de impuestos 25 % 

Tasa de descuento 10 % 

Inflación 2 % 

 Por otro lado, se considera un horizonte temporal de 3 años de proyecto (t=0: 20%, t=1: 

20% y t=3:60%) más quince años de operación, y una amortización lineal a 10 años. Por otro 

lado, debido a la integración con la refinería, se considera que la única partida de capital 

circulante es el stock medio de producto.  

A continuación, se muestra el proceso seguido para obtener los valores de VAN y TIR del 

proyecto.  

1) Capital inmovilizado 

Solo se tiene en cuenta en los años 0, 1 y 2, ya que son los años de realización del proyecto.  

Año 0: 20% de la inversión 

Año 1: 20% de la inversión · inflación 

Año 2: 60% de la inversión · inflación 

2) Capital circulante 

El capital circulante se gasta en el último año de proyecto y se recupera en el último año de 

operación. Se tiene en cuenta considerando el stock de producto. 

𝐶𝑎𝑝𝑖𝑡𝑎𝑙 𝑐𝑖𝑟𝑐𝑢𝑙𝑎𝑛𝑡𝑒 = 𝑝𝑟𝑒𝑐𝑖𝑜 𝑥𝑖𝑙𝑒𝑛𝑜 (
$

𝑘𝑔
) ∙ 𝜌 (

𝑘𝑔

𝑚3
) · (𝑉𝑒𝑠𝑓𝑒𝑟𝑎 · 0.8) 

(A.9.12) 

3) Amortización 

La amortización solo se tiene en cuenta los 10 primeros años de operación, es decir, del 

año 3 al 12. 

𝐴𝑚𝑜𝑟𝑡𝑖𝑧𝑎𝑐𝑖ó𝑛 =
𝑖𝑛𝑣𝑒𝑟𝑠𝑖ó𝑛

10
 

(A.9.13) 

4) Beneficios antes de impuestos (BAI) 

𝐵𝐴𝐼 = 𝑣𝑒𝑛𝑡𝑎𝑠 − 𝑐𝑜𝑠𝑡𝑒𝑠 − 𝑎𝑚𝑜𝑟𝑡𝑖𝑧𝑎𝑐𝑖ó𝑛 (A.9.14) 

5) Impuestos 

𝐼𝑚𝑝𝑢𝑒𝑠𝑡𝑜𝑠 = 0,25 ∙ 𝐵𝐴𝐼 (A.9.15) 

6) Beneficios después de impuestos (BDI) 
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𝐵𝐷𝐼 = 𝐵𝐴𝐼 − 𝑖𝑚𝑝𝑢𝑒𝑠𝑡𝑜𝑠 (A.9.16) 

7) Flujo neto de caja (FNC) 

𝐹𝑁𝐶 = 𝑐𝑎𝑝𝑖𝑡𝑎𝑙 𝑖𝑛𝑚𝑜𝑣𝑖𝑙𝑖𝑧𝑎𝑑𝑜 + 𝑐𝑎𝑝𝑖𝑡𝑎𝑙 𝑐𝑖𝑟𝑐𝑢𝑙𝑎𝑛𝑡𝑒 + 𝐵𝐷𝐼 + 𝑎𝑚𝑜𝑟𝑡𝑖𝑧𝑎𝑐𝑖ó𝑛 

 

(A.9.17) 

 

8) Factor f 

𝑓 =
1

(1 + 𝑡𝑎𝑠𝑎 𝑑𝑒 𝑑𝑒𝑠𝑐𝑢𝑒𝑛𝑡𝑜)𝑎ñ𝑜
 

(A.9.18) 

9) Flujo neto de caja actualizado (FNCA) 

𝐹𝑁𝐶𝐴 = 𝐹𝑁𝐶 ∙ 𝑓 (A.9.19) 

10) Cálculo VAN 

𝑉𝐴𝑁 = ∑ 𝐹𝑁𝐶𝐴 
(A.9.20) 

11) Cálculo TIR 

𝑉𝐴𝑁 = ∑
𝐹𝑁𝐶

(1 + 𝑇𝐼𝑅)𝑎ñ𝑜
= 0 

(A.9.20) 

 

Se obtiene un valor actual neto (VAN) de 306.1 M$ y una tasa de retorno (TIR) del 19%. 

 

 

 

 


