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Ingenieria Basica de una planta de produccién de acetona

Resumen

Este proyecto consiste en la realizacidon de una planta de elaboracién de acetona a través de la
via del cumeno, que sufre varias etapas quimicas hasta transformarse en acetonay fenol. Se usa

método por su atractivo uso en la industria, debido a sus grandes ventajas técnicas y
econdémicas.

Para el estudio de la planta se ha usado una simulacién en “chemCAD” para recabar datos
relativos a la produccién y el disefio de los distintos equipos implicados.

Una vez simulada la planta se procede a realizar una propuesta de integracion energética vy,
finalmente, se realiza un andlisis econdmico para estudiar la rentabilidad de la planta.
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Abstract

This project involves the realization of an acetone processing plant through the cumene
pathway, which undergoes several chemical stages to be transformed into acetone and phenol.
Method is used for its attractive use in the industry, due to its great technical and economic
advantages.

A simulation in "chemCAD" has been used for the study of the plant to collect data relating to
the production and design of the various equipment involved.

Once simulated the plant proceeds to make a proposal of energy integration and, finally, an
economic analysis is carried out to study the profitability of the plant.
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1. Objetivo del proyecto
El objetivo de este proyecto es la realizacion de la ingenieria bdsica de una planta de produccion
de acetona de 25000 Tn/afio. Este proyecto se realizard usando el simulador comercial
“chemCAD”. Durante este proyecto se estudiard el proceso productivo de la acetona con los
equipos que intervienen durante la produccién. Esto permitira estimar los costes de la inversion
inicial que supone una planta de este estilo, asi como los costes de produccidén que conlleva el

mismo. Por ultimo, se realizard un estudio de rentabilidad de la planta para comprobar su
viabilidad.

2. Introduccién

La acetona fue descubierta en la Edad Media, pero fue en 1836 cuando fue hallada su estructura
quimica (Fig. 1y 2) por Jean Baptiste Dumas y Justus von Leibig, la cual es la siguiente:

O
|

C
H,C~  “CH,

Figura 1. Formula quimica de la acetona

J

Figura 2. Estructura 3D de la acetona

En su comercializacién, la acetona suele tener la siguiente descripcion del producto (Tabla 1):

Concentracion 99,5%
Peso molecular 58,08
Numero CAS 67-64-1
Numero UN 1090
Cddigo Winkler AC-0020

Tabla 1. Especificaciones de la acetona comercial

También se pueden observar las propiedades fisicas y quimicas de la acetona en la siguiente
tabla (Tabla 2) sacadas de [1]:
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Estado fisico Liquido

Apariencia Incoloro

Olor Olor caracteristico dulce y aromatico
Temperatura de ebullicion 56,2 °C

Temperatura de fusion -95,4 °C

Densidad 0,791 kg/L a 20 ¢C

Presion de vapor 180-185 mmHg a 20 eC

Densidad de vapor (Aire) 2,0

Solubilidad Completamente soluble en agua. Muy

soluble en Alcohol etilico, Dietil Eter,

Cloroformo y Benceno.
Tabla 2. Propiedades fisicoquimicas de la acetona

La acetona es uno de los compuestos quimicos mas usados en la industria por su variedad de
utilidades. Es usado como disolvente para una gran variedad de materiales, entre ellas el plastico
u otras sustancias derivadas del petréleo; para disolver quimicos inflamables o volatiles y poder
garantizar su presurizacion y su seguridad en el transporte.

También se suele usar como aditivo en maquillajes y en algunos tipos de alimento, como en el
pan, que ayuda a fermentar la harina; en la cosmética se usa para desnaturalizar ciertos
alcoholes y como componente para dar algun aroma especial.

Otro de los usos es como aditivo para combustible. Al ser muy buen disolvente, es util para
limpiar la estructura del motor, incluso se especula que esta hace que se incrementen los
kildmetros de los vehiculos, con emisiones mas limpias y motores menos exigentes, aunque
estas caracteristicas no estan demostradas.

A pesar de esto, la aplicacidn mas extendida de la acetona es la produccion industrial de otros
compuestos quimicos, entre los cuales el mas importante es el MMA (metacrilato de metilo).
Este se usa para la produccion de PMMA (polimetilmetacrilato), el cual tiene unas mejores
caracteristicas de resistencia al rayado, transparencia y resistencia a la intemperie que otros
pldsticos, por eso es utilizado en la industria del automoévil, construccidn, dptica, ...

Después del MMA le sigue el bisfenol A, que se produce por condensacidn de fenol con acetona
en medio acido. Su aplicacion principal es la fabricacién de pldsticos y resinas epoxi, pero
sobretodo policarbonato de plastico. Este es un plastico casi inastillable y por ello se utiliza para
una gran variedad de objetos cotidianos como botellas, equipamiento deportivo,
electrodomésticos, lentes, ...

3. Mercado y economia de |la acetona

La acetona ha sido consumida en gran medida desde la Primera Guerra Mundial y ha ido en
aumento desde entonces. Debido a este aumento de la demanda se han ido mejorando los
métodos de produccidn para poder cubrir las necesidades demandadas. Actualmente el 96% de
la produccion mundial de acetona es como subproducto de la produccién de fenol.

En 2017 lideraban la demanda mundial China, Estados Unidos y Europa Occidental. De todo lo
producido en el mismo afio, un 34% fue destinado como disolvente, un 25% para la produccion
de MMAYy en tercer lugar la produccién de Bisfenol A. Estos dos ultimos sectores estan creciendo
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continuamente en demanda, lo que supone un mayor aumento de la demanda de acetona como
se puede ver en [2].

El mercado de la acetona ha experimentado un aumento en la capacidad de produccidon mundial,
mientras que la demanda de acetona se ha desacelerado en todo el mundo durante la dltima
década. Los principales derivados del mercado de la acetona son las resinas epoxi, el bisfenol A,
el policarbonato, MMA vy las resinas fendlicas, todas las cuales han visto un aumento en la
inversion de nueva capacidad en la Ultima década (Figura 3). Esta tendencia de mayor capacidad,
que a veces parecia ser inferior a la demanda mundial del mercado de acetona, ahora ha
aumentado la presién en los precios competitivos y el cambio en los flujos comerciales. Los
movimientos ascendentes de los precios se han visto significativamente afectados por las
tendencias de exceso de capacidad, ya que la acetonay el fenol estdn estrechamente vinculados.

World consumption of acetone—2017

CiS/Baltic States. Affica  yroico

/_

Middle East.

Other

South America

Indian Subcoatigent \ \
N

China
Southeast Asia

Taiwan

South Korea

United States

Western Europe
Source: HS Mank ©2013 HS Markk

Figura 3. Consumo mundial de acetona en 2017

Seguln se lee en [3], el aumento de capacidad tiene un impacto significativo en el comercio
mundial y particularmente en China. La mayor parte de los volimenes de importacién de China
provienen de otras naciones asiaticas, por ejemplo, Japdn, Taiwan, Tailandia, Corea del Sury
Singapur. Aproximadamente el 33% de las importaciones del mercado de acetona de China
tocaron bases de Europa y los Estados Unidos. La baja demanda del mercado de acetona en Asia
y la disminucidn de la produccion local de mayor costo, tanto en EE. UU. Como en Europa, han
pasado a ser un importador neto en 2016-17. La reduccidon continta de las importaciones chinas
y la falta de mercados alternativos viables en Asia significa que se espera que los volimenes
excedentes de Asia lleguen cada vez mas a la India, donde solo hay dos proveedores nacionales
gue actualmente cubren alrededor de una cuarta parte de la demanda.

Los participantes del mercado europeo de acetona contintan citando diferentes expectativas
para los proximos afios, detras de los cambios globales en la produccién y los flujos comerciales
esperados. En general, se espera que la demanda del mercado de acetona sea en gran medida
estable en Europa, pero los participantes aun estan debatiendo el futuro de la producciény el
suministro para Europa. Algunos sostienen que el aumento de la demanda del mercado de
acetona podria eliminar las importaciones del mercado europeo de acetona y exacerbar las
condiciones regionales. Mientras tanto, otros han comentado que este cambio en la produccién
de fenol podria alentar a los productores europeos a aumentar las tasas de operacidn. Si sucede,
el mercado de acetona en Europa podria extenderse.

En el mercado de la acetona, los fabricantes se centran en la produccién y el suministro de
acetona para que la base de consumidores conserve la cuota de mercado. Los participantes clave
estan aumentando la penetracién en el mercado al aumentar su presencia global. Los nuevos

3
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participantes deben estudiar exhaustivamente el mercado de la acetona para penetrar y
mantenerse en un mercado sensible a los precios. Los participantes clave estan aumentando
estratégicamente sus capacidades en todo el mundo a través de la expansion de la planta y la
instalacion de nuevas plantas de acetona, principalmente en Asia Pacifico, para abordar el
creciente mercado regional de acetona.

4. Tecnologias de produccién de acetona

La produccién de acetona se vio en un gran aumento a partir de la Primera Guerra Mundial
debido a su uso en la elaboracién de cordita, que se usaba en los proyectiles de artilleria. Las
distintas tecnologias de produccion de acetona son las siguientes y se han obtenido de [14] y
[19]:

e Destilacion de madera

Consiste en el calentamiento de madera y recoger los liquidos y gases producidos. Una tonelada
de madera puede producir 3 litros de acetona, ademas de otros subproductos. Esta era la
tecnologia que se usaba antes de la Primera Guerra Mundial, debido al aumento de la demanda
se empezo a busca otras alternativas.

e Fermentacion de almiddn

Es un método desarrollado por Chaim Weizmann que consiste en la fermentacién de almidén
de maiz utilizando la bacteria Clostridium acetobutylicum en condiciones anaerobias para
producir acetona, butanol y etanol. Con este proceso se llegaba a producir 12 toneladas de
acetona a partir de 100 toneladas de grano de maiz.

e Método de oxidacion de propileno

Este método es parte del método de obtencién de glicerol implementado por Shell, que consiste
en la reacciéon de alcohol alilico con perdxido de hidrogeno. Para la obtencidn del alcohol alilico
se hace oxidar propileno con catalizadores de cobre para obtener acroleina que se hace
reaccionar con alcohol isopropilico (IPA). Este a su vez es formado por la absorcidn de propileno
en presencia de 4cido sulfurico, el cual por hidrolisis se convierte en alcohol isopropilico. La
reaccion de IPA y acroleina da alcohol alilico y acetona.

e Meétodo del alcohol isopropilico
El método del isopropil alcohol tiene dos formas de obtencién de la acetona:

» Deshidrogenacién

Por esta forma se realiza una deshidrogenacion catalizada que da una reaccion
endotérmica en la que se obtiene acetona y se libera hidrogeno.

» Oxidacion

Es una variacidn al proceso de deshidrogenacién que también esta catalizada y es
endotérmica, en la que se realiza una oxidacidn del alcohol isopropilico para obtener
acetonay agua.

e Método del acido acético

Es un método basado en la descomposicidn del acido acético que tiene dos reacciones para su
descomposicion (Figura 4):
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2 CH3COOH — CH3COCH; + CO, + H,0
CH;COOH — CO, + CH,

Figura 4. Reacciones del método del dcido acético

A esta descomposicidon se le afiade un catalizador para aumentar la afinidad de la primera
reaccion frente a la segunda.

e Método del acetileno

Este método consiste en mezclar vapor de agua y acetileno sobre catalizadores adecuados
como limonita parcialmente reducida por el Hidrégeno, Oxido de Torio o una sal doble de
Torio con sales alcalinotérreas.

5. Tecnologia seleccionada

El método de sintesis de la acetona que se ha seleccionado ha sido el método del cumeno
consultando [14] y [20]. Este es el proceso mas usado en la actualidad para la obtencién de
acetona, ya que se obtiene acetona y fenol como productos en una relacién en masa 0,6:1.

El proceso se puede resumir en dos etapas bien definidas, la primera es de oxidaciéon donde el
cumeno se oxida con oxigeno a hidroperdxido de cumeno (HPC), y posteriormente una etapa de
escision, donde en presencia de un medio acido el hidroperdxido de cumeno se disocia en fenol
y acetona.

Para ser un poco mas preciso, en la primera etapa se mezcla el cumeno con aire para que se
oxide con el oxigeno presente en él. Este aire debe estar libre de impurezas y debe reaccionar
casi todo el oxigeno que se introduce para evitar que la mezcla de oxigeno e hidroperdxido de
cumeno cree atmosferas ATEX.

A continuacidn de la etapa de oxidacion, se encuentra una etapa de concentracidn de HPC, aqui
el HPC formado se separa del cumeno que no ha reaccionado y de otros subproductos para
poder recircularlo al principio de la etapa de oxidacion.

Tras la concentracién se encuentra la etapa de escisién o de descomposicion del HPC, donde
este se separa en fenol, acetona y alfa-metilestireno en presencia de un medio acido. Después
de la escision se debe neutralizar el medio para suprimir la acidez de la mezcla.

Finalmente se separan los productos obtenidos de la escision para obtener acetona y fenol de
buena calidad.

Adicionalmente, con el alfa-metilestireno producido durante la escision se lleva a una fase de
hidrogenacién para volver a producir cumeno que se recircula a la fase de oxidacion.

Las ventajas de la eleccidon de este método es que es un proceso en el que se obtienen dos
productos de calidad y muy demandados en la industria, y aunque este proyecto esta centrado
en la produccién de acetona, se podria modificar para obtener los dos productos que se
obtienen en este proceso.
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Otra ventaja es que esta via trabaja en unas condiciones mas suaves que otras vias de
produccidn, y por ello también los costos de maquinaria son mas baratos.

Otra ventaja de esta via es que se pueden producir mucha mas cantidad de producto deseado
por kilo de materia prima que en el resto de las tecnologias de produccion de acetona. A parte
es un proceso que continuamente se estd mejorando e investigando para ser mas eficiente, con
la idea de minimizar los subproductos obtenidos y maximizar la conversién de acetona y fenol.

6. Cinética y Termodinamica

En este punto se explicara la cinética y termodinamica del método utilizado para la sintesis de
la acetona. Para su estudio se dividira el proceso en sus dos etapas principales de oxidacion y
escision, mas una etapa adicional de recuperacién de cumeno.

Esta etapa consta de una reaccidon secundaria después de la escision a partir de AMS (alfa-
metilestireno), que por hidrogenacidn se puede reconvertir en cumeno y recircularlo a la etapa
de oxidacion para recuperar la maxima cantidad de cumeno posible. La informacion se ha
obtenido de [6], [8], [10] y [16].

6.1. Oxidacidn
En esta etapa se produce una reaccidn de oxidacién del cumeno liquido con el oxigeno contenido
en el aire para producir HPC. La reaccién de oxidacidn es la siguiente (Figura 5):

CsHs — CH(CHs), + 0, » C¢Hs — COOH(CHs),
Figura 5. Reaccion de oxidacion del cumeno

La conversion del cumeno en hidroperdxido de cumeno tiene un mecanismo muy complejo. Es
necesario conocer el mecanismo de reaccidn para poder averiguar la cinética de la misma.

Este mecanismo comienza con la radicalizacion del cumeno para iniciar la reaccion. Para ello se
usa un inicializador, que hace que el cumeno (RH) se radicalice formando un radical cumil (R-).
Uno de los iniciadores que se usan es el perdxido de dicumilo, que realiza las siguientes
reacciones (Figura 6):

In, - 2In -

In-+RH > R-+InH

Figura 6. Reacciones de iniciacion

Esta radicalizacidon también se puede producir por la descomposicién o deshidrogenacion del
cumeno (Figura 7):

RH-R-+H-
RH+ 02_>R'+H02'
Figura 7. Reacciones de deshidrogenacion de cumeno

O por la descomposicién del hidroperdxido de cumeno (ROOH) (Figura 8):
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ROOH - RO - + - OH (1)
RO- +RH—R- + ROH (2)
‘OH+ RH >R + H,0 (3)

Figura 8. Reacciones de descomposicion del ROOH

Una vez obtenido el radical de cumil se producen las reacciones de propagacion donde se
produce el hidroperéxido de cumeno (Figura 9):

R'+02_>R02' (4)
RO,- +RH - R -+ ROOH (5)
Figura 9. Reacciones de propagacion

El cual produce otro radical cumil con el que continuar la reaccion de propagacidn para obtener
hidroperéxido de cumeno.

Por ultimo, existen unas ultimas reacciones de finalizacién que se producen con los radicales
que quedan libres (Figura 10):

2R-—> R, (6)
R- + RO, —> ROOR (7)
2R0, - - ROOR + 0, (8)

Figura 10. Reacciones de finalizacion

Como se puede comprobar por las reacciones de iniciacidn de radicales y por las de propagacion,
la presencia de hidroperdéxido de cumeno hace que se creen mas radicales de cumilo para
continuar con la propagacion de la reaccidn. Por esto se puede suponer que es una reaccién
autocatalizada, la cual se confirma segun los estudios realizados en [16].

Debido a la formacién de HPC en la reaccién (5) y su desaparicion en la reaccidn (1) la ecuacion
cinética (Ec. 1) para la formacidn de HPC es la siguiente:

Typc = K[ROOH]*>[RH] — k';[ROOH]
Ecuacion 1. Ec. Cinética del HPC

El primer sumando se obtiene al operar y derivar las ecuaciones cinéticas de las reacciones
elementales mostradas desde (1) hasta (8) haciendo las suposiciones de que las velocidades de
formacién de los radicales presentes son 0, y hace referencia a la velocidad de formacion de
HPC. El término K es la constante cinética de la reaccion resultado igualmente de la derivacion
de las ecuaciones cinéticas mencionadas. La férmula de esta variable es (Ec. 2):

1.00 = 107 exp(— %}p’oz

14741+ 10‘5exp(912§)10)p’02

K =

Ecuacion 2. Cdlculo de la constante cinética

Donde todos los valores se han sacado de los datos experimentales realizados en [16]. El término
”

“pi” hace referencia a la presién parcial del componente. La presidn parcial de oxigeno suele
estar entre un 1-6%.
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El segundo sumando hace referencia a la velocidad de desaparicién del HPC, proveniente de la
reaccion (1), cuya constante cinética es k’;. Esta constante es la correspondiente a la velocidad
especifica de la descomposicién total del HPC, y esta definida por (Ec. 3):

— !
ki = fk'y
Ecuacion 3. Conversion de constantes cinéticas

En esta expresién “f” hace referencia al ratio de radicales producidos por la descomposicion del
HPC. Experimentalmente no se ha encontrado ninguna expresion para definir el valor de “f”,
pero se ha comprobado que el valor de “f’ no varia significativamente con la temperatura, por
lo que se ha tomado un valor medio de 0’4, mientras que la expresion de k’; viene definido por
la siguiente expresion (Ec. 4):

24800
RT

k'; = 1.57 « 10*exp(—
Ecuacion 4. Cdlculo de la constante k’;

La ecuacion de desaparicion del cumeno se define de la siguiente manera con las variables
nombradas (Ec. 5):

—1zy = K[ROOH]%5[RH] + 2fk’;[ROOH]

Ecuacion 5. Ec. Cinética de desaparicion de cumeno

La formacion de HPC también conlleva la formacién de otros subproductos, y cuanto mayor es
la concentracién de HPC, mayor es la de los subproductos. Entre ellos el mas abundante es el
dimetilfenilcarbinol (DMBA o ROH) que tiene la siguiente reaccion (Fig. 11):

1
CsHs — CH(CHy); + 502 > CoHs — COH(CHs),
Figura 11. Reaccidn de formacion de DMBA

Debido a que una concentracién creciente de HPC aumenta la formacién de subproductos, se
debe mantener controlada la concentracion de HPC para aumentar la selectividad de esta. Por
eso no se puede realizar una conversidon mayor del 50% de cumeno en la oxidacién como se
puede observar en la siguiente grafica (Fig. 12):
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Figura 12. Concentracion de RH y ROOH frente a tiempo

Incluso se puede observar, segun el grafico superior, que la selectividad es muy alta, por encima
del 90%, para una conversion cercana al 30%.

Existen mas subproductos importantes de la oxidacidon del cumeno y los siguientes mas
importantes son la acetofenona, que se forma en unas reacciones paralelas a las mostradas

anteriormente (Figura 13), y el perdxido de dicumilo (ROOR o DCP) (Figura 14), cuyas reacciones
son las siguientes:

1
CoHs — CH(CHy)z +5 05 = Cols — CO — CHz + CH,
Figura 13. Reaccion de la acetofenona
C4Hs — COOH(CHs), + C¢Hs — COH(CH3), = CgHs — (CH3),C — 00 — C(CH3), + H,0
Figura 14. Reaccidn del perdxido de dicumilo

Pero la formacidn de estos subproductos es tan baja que no se tiene en cuenta para la reaccion,
ya que su produccién es menor del 1% en conjunto, como se puede comprobar en la siguiente

tabla, sacada de [8] donde se realiza un experimento para ver las concentraciones de los
distintos compuestos a la salida de una serie de 8 reactores (Tabla 3):

Table 1 - Outlet liquid composition in % w/w

Reactor N. 1 2 3 4 5 6 7 8

RHexp 837 749 724 693 664 636 604 572
RHcale 817 723 699 675 652 629 606 583
ROOHexp 96 179 202 230 256 281 310 338
ROOHcale 115 201 224 245 266 287 308 328
ROH exp 134 188 206 227 251 273 307 338
ROHcalc 149 211 228 246 264 284 304 326
R(COCH,exp 30 40 43 47 51 55 59 66
RCOCHjcalc 34 48 51 55 59 63 & 72
ROORexp 015 044 050 058 071 082 095 .10
ROORcalc 023 053 .061 068 077 085 095 .104

The complement to 100% is due to inert hydrocarbons.

Tabla 3. Tabla experimental de concentraciones experimentales
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Al hacer todas estas aproximaciones, se propone que la cinética que ocurre durante la fase de
oxidacion esta regida por las siguientes reacciones (Figura 15) que se han deducido a partir de
las ecuaciones de formacidn y desaparicion de HPC y cumeno, respectivamente:

CoHs — CH(CH3), + 0, - CgHs — COOH(CHy), (1)
CeHs — CH(CH); + 0, > CoHs — COH(CHs), 2)
CsHs — COOH(CHy), — CgHs — COH(CH3), + 30, (3)

Figura 15. Reacciones principales para fase de oxidacion
Asi, para la primera, segunda y tercera reaccién sus ecuaciones son (Ec. 6), respectivamente:
r, = K[ROOH]*>[RH]
r, = 2fk',[ROOH]
r; = k'{[ROOH]
Ecuacion 6. Ecuaciones cinéticas de las reacciones principales de oxidacion

Todas estas reacciones se deben realizar en un medio basico, ya que la presencia de un medio
acido hace que el HPC se descomponga en fenol y acetona. Para ello normalmente estas
reacciones se realizan en una emulsién acuosa de sosa para evitar esa descomposicién del HPC,
ya que la presencia de fenol durante la fase de oxidacidn inhibe la formacion de HPC.

También se tiene controlada la temperatura de la reaccién ya que temperaturas por encima de
los 1252 C producen la descomposicién térmica del HPC, ademds de explosiones o picos de
temperatura debido al débil enlace perdxido del HPC.

Asi las condiciones de operacion seran las siguientes: La temperatura del reactor estara entre
los 85-1209C. La presidn del reactor estara en torno a los 5 bares, para aumentar la cantidad de
oxigeno disuelto en el medio de reaccion, y asi acelerar la cinética.

Después de la etapa de oxidacion existe una etapa de concentracion de HPC para separar el
cumeno y otros productos del hidroperdxido de cumeno formado, pero no se explicara nada de
esta parte ya que no interviene ninguna reaccion en ella.

6.2. Escisidn
El proceso de escisidon consiste en la descomposicion en medio acido del HPC para formar
acetona y fenol segln la siguiente reaccion (Fig. 16):

H+
CsHs — COOH(CH3), — CHy — CO — CHs + C4Hs — OH (1)
Figura 16. Reaccidn de escision del HPC

Para dar cardacter acido al medio suele usarse acido sulfurico bastante diluido y manteniendo
una concentracién de acido baja para evitar reacciones indeseadas con el sulfirico y a bajas
temperaturas para evitar la descomposicion térmica del HPC, que ahora se encuentra a
concentraciones muy altas y puede provocar problemas de seguridad debido a las explosiones
durante la descomposicidn térmica.

10
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La cinética de esta fase se puede describir en la reaccidn principal mostrada antes, cuya ecuacion
cinética de tercer orden es la siguiente (Ec. 7):

7‘1 = kl [ROOH]Z [kat]
Ecuacion 7. Ecuacion cinética de la escision del ROOH

Donde “kat” hace referencia al catalizador de la reaccién, que en este caso es el acido sulfurico
para producir la descomposicion.

También se producen reacciones secundarias debido a la presencia de un medio acido y de
subproductos procedentes de la fase de oxidacidn. Aqui la presencia de un medio acido potencia
la formacion de DCP, cuya cinética se tendra en cuenta en esta etapa al ser una reaccién mas
importante. Las reacciones secundarias son las siguientes (Fig. 17):

+

H
ROOH + ROH — ROOR + H,0 2)
H+
ROH — AMS + H,0 (3)
H+
ROH + CgHg — OH — CP + H,0 (4)
H+
2 ROH — diAMS + 2 H,0 (5)

Figura 17. Reacciones secundarias durante la escision
Donde las ecuaciones cinéticas (Ec. 8) de estas reacciones son las siguientes:
r, = k,[ROOH][ROH][kat]
r3 = k3[ROH][kat]
1, = k4[CsHs — OH|[ROH][kat]
rs = ks[ROOH]?[kat]
Ecuacion 8. Ecuaciones cinéticas de las reacciones secundarias de la escision

Como se observa en las reacciones, los subproductos de la etapa son el para-cumilfenol (CP), el
peréxido de dicumilo (ROOR), y los dos mds importantes que son el alfa-metilestireno (AMS) y
su dimero (di-AMS). La importancia del AMS radica en que es un compuesto que, por un proceso
de hidrogenacién en una etapa auxiliar de reaccidn, se puede reconvertir en cumeno y, por
tanto, poder recircularlo al inicio de la fase de oxidacidn. El di-AMS se puede separar en sus
mondmeros para obtener el mismo resultado.

La concentracidn global de acido sulfurico suele estar en un 2%, de forma que se mantendra una
concentracion constante de acido y las ecuaciones cinéticas mostradas quedarian de la siguiente
forma (Ec. 9):

11
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r, = k';[ROOH]?
r, = k',[ROOH][ROH]
r;3 = k'3[ROH]
1, = k'4[C¢Hs — OH)[ROH]
rs = k's[ROOH]?
Ecuacidn 9. Ecuaciones cinéticas modificadas
De forma que las nuevas constantes cinéticas estan definidas de la siguiente manera (Ec. 10):
k'; = [kat]k;
Ecuacion 10. Ecuacion de conversion en las ecuaciones cinéticas

Los parametros cinéticos de las reacciones y sus entalpias estan recogidos en la tabla siguiente
(Tabla 4):

Table 1. Parameters of reactions at the cumene hydroperoxide decomposition unit.

: o 2 E, AH, 107,
he Major reactions of Stage 1 Kl /kmol A Llfkmol
cumene hydroperoxide decomposition
1 o 53500 1.75 10" -2.353
— phenol + acetone
H'
2 cumene hydroperoxidet DMPC—— di- 56400 9.51 10" 0622
cumene peroxide + H.0O
i - “ ~13 -
3 DMPC——— MS + H.0 5100 5.2310 1.764
" 12 .
4 DMPC+ phcnoﬁl—}f']‘ o H_-U 82500 2.58°10 0.951
5 72400 1.7410" 1.360

-
2 DMPC'LP di-MS + 2 H.O

Tabla 4. Datos cinéticos de las reacciones secundarias de la escision

Las condiciones de operacidon serdn las siguientes: La temperatura del reactor estara entre los
50-902C por motivos de seguridad para evitar explosiones por la gran concentracién de HPC en
este punto y la presidn serad de 8 bares para evitar la vaporizacion de la acetona, cuya presion
de vapor es de 7 bares.

Después de esta etapa vendria la separacidn de los productos obtenidos, de la que se obtiene la
acetona pura para comercializar, pero igual que antes no se ahondara en esta etapa ahora por
la ausencia de reacciones quimicas.

6.3. Hidrogenacion de alfa-metilestireno
Durante la escisién de HPC se ha producido AMS. Este subproducto puede ser facilmente
aprovechable para volver a formar cumeno por una reaccion de hidrogenacién y poder
recircularlo al inicio de la fase de oxidacidon. La informacion se ha obtenido de [10].

La reaccién de hidrogenacion del alfa-metilestireno es la siguiente (Fig. 18):

Pd/Al,04
AMS + H, —23 C4Hs — CH(CHs),

Figura 18. Reaccion de hidrogenacion del AMS

12
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Como se puede observar, la reaccion se lleva a cabo en contacto con un catalizador de paladio
al 1% sobre un soporte de alimina para acelerar la reaccién de hidrogenacion.

La cinética de la reaccion se rige por la siguiente ecuacién (Ec. 11):

E, KyCy
ac =kgy-exp (——)—
RT/ (1 + /Ky Cy)?

Ecuacion 11. Ecuacion para el cdlculo de la actividad en la hidrogenacion

Donde ac hace referencia a la actividad intrinseca de la reaccidn, por lo que va referida por gramo
de catalizador, Ky hace referencia a la constante de equilibrio de la adsorcién del hidrogeno en
el catalizador, y Cy hace referencia a la concentracidn de hidrogeno disuelto en el medio. Como
se puede observar, la reaccién es de grado cero respecto del AMS, solo depende de la
concentracion de hidrogeno disuelto.

Casi todos los valores de los parametros cinéticos estan determinados experimentalmente como
se muestra en la siguiente tabla (tabla 5):

confidence interval (95%)

estimated

parameter min max
feg (moles legpg 1) B.5 x 108 3.4 % 108 21 x 106
E, (kJomol 1) 387 37.2 40.3
Ky (mPsmol 1y 1.4 % 101 0.6 » 102 22 w104

Tabla 5. Datos cinéticos estimados para la hidrogenacion

Y Cy puede obtenerse facilmente, suponiendo que no hay limitaciones en la transferencia de
materia, con la siguiente ecuacién (Ec. 12):

Cy =1.3-(0.0145T — 1.6985) - P

Ecuacion 12. Ecuacion para determinar la concentracion de hidrogeno disuelto
Donde P es la presidn en bares del hidrogeno y T es la temperatura del medio en Kelvin.

Estas ecuaciones se ajustan bien entre 15-75 2C, por lo que las condiciones de operacidn serdn
de 402 C de temperatura y 5 bares de presion, para aumentar la concentracién de hidrogeno
disuelto.

Es importante mencionar que la presencia de agua tiene un efecto muy negativo en la reaccion,
ya que inhibe fuertemente al catalizador, por lo que se anade un desecante como
pretratamiento de la reaccién debido al agua generada en la fase de escisién.

Una vez obtenido el cumeno este se recircula uniéndose a la corriente de alimentaciony a la
recirculacién de la fase de concentracion de HPC.

7. Sintesis del proceso de obtencion de acetona
En este punto se describira las partes del proceso, en cuanto a caracteristicas y disefio, de las
partes que componen el proceso de obtencidn de la acetona. Para ello se hara uso del software
“chemCAD” con el que obtendremos la gran mayoria de los datos y caracteristicas de los equipos
usados en el proceso.
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El proceso de obtencidn de acetona constard de cuatro partes fundamentalmente: oxidacion,
concentracion, escision y separacion. Esta informacién se ha obtenido de [6], [7], [18] y [20]. En
el siguiente diagrama de flujo (Fig. 19) se puede ver representado el método de obtencién de la
acetonay en el anexo se puede ver el esquema de la planta.

Cumeno : - o -
Oxidacion Concentracién Escisién

Acetona

Aire + Fenol

——» Acetona

Concentracion
- Fenol

Figura 19. Diagrama de flujo del proceso de sintesis

Aungque este es un diagrama simplificado en cuanto a componentes, ya que hay subproductos a
lo largo del proceso que no se representan en este diagrama.

Antes de comenzar a describir el proceso, hay que seleccionar el modelo termodinamico a usar
durante la simulacién. Para ello se ha hecho uso de [4] para, a partir de los arboles de decisiones,
obtener un modelo termodindamico adecuado.

Non-electolyte

See Figure 2

Polar e
—_— >
Electolyte Electolyte NRTL

or Pitzer
‘}? Real
Peng-Robinson,

Redlich-Kwong-Soave,
Lee-Kesler-Plocker

All Nonpolar
— > Chao-Seader,
Grayson-Streed or
Braun K-10

Vacuum
Braun K-10 or Ideal

Electolytes

@ Polarity @
°\. Realor
Pseudocomponents Pressure

Figura 20. Primer diagrama de decisiones para seleccionar modelo termodindmico

Primero partimos de la base de que no se va a usar ninglin compuesto apolar, por lo que se
descarta toda la rama inferior (Fig.20). Después se puede observar que no se hace uso de ningun
electrolito, por lo que debemos pasar a la siguiente imagen (Fig. 21).
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Figura 21. Segundo diagrama de decisiones para seleccionar modelo termodindmico

Continuamos eligiendo el rango de presiones con el que se trabajara en la simulacion. Como se
ha explicado anteriormente, la maximo presién que se alcanzard sera de 8 bares, por lo que se
continda por la rama superior. Una vez aqui se debe comprobar si se poseen datos de los
pardmetros de interaccidn entre compuestos o si se pueden obtener. Como no se han podido
encontrar, el método resultante es el de UNIFAC (UNIQUAC Functional-group Activity
Coefficients) y sus variantes.

Una vez elegido el método hay que elegir los grupos funcionales que definen a cada compuesto
para que el método pueda hacer un calculo correcto de las interacciones. En chemCAD estan
practicamente todos los compuestos definidos por sus grupos funcionales de UNIFAC, excepto
el hidroperéxido de cumeno, que se ha tenido que crear como un compuesto nuevo para poder
realizar la simulacion. Los valores de los grupos funcionales se han sacado del manual de
chemCAD vy son los siguientes (Tabla 6):

N2 DE GRUPOS

GRUPO 1 | 2
GRUPO 10 | 5
GRUPO 11 1
GRUPO 43 1

Tabla 6. Grupos de contribucion seleccionados

Por ultimo, en la siguiente tabla (Tabla 7) se destacan los datos de partida de la simulacién para
poder empezar el disefio:

TEMPERATURA (2C)  CAUDAL (KG/H)

AIRE | 120 10000
CUMENO | 120 8000
ACETONA | 25 2980

Tabla 7. Datos de caudales de disefio iniciales

Antes de empezar cabe destacar que durante la simulaciéon se ha supuesto que la caida de
presion en los equipos es nula.
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7.1.  Oxidacidn
Como se ha explicado anteriormente, durante esta etapa el cumeno se transforma en
hidroperdxido de cumeno, ademas de otros compuestos, a través de una reaccidn de oxidacion
con aire.

El aire debe estar libre de impurezas y de CO,, ya que la presencia de didxido de carbono puede
hacer que el agua presente en el medio de reaccidn se acidifique creando acido carbdnico, lo
que baja el pH de la mezcla. Este suceso ya se ha explicado que no interesa por la formacion de
fenol durante la oxidacidn, que es un inhibidor de la formacién de HPC.

Para plantear la estrategia a seguir en la oxidacion se va a repasar las caracteristicas de esta
etapa en cuanto a cinética y termodinamica.

e Se tiene una cinética donde mayor concentracién de HPC significa mayor velocidad de
formacién de la misma, pero al mismo tiempo mayor formacién de subproductos no
deseados, por lo que habra que mantener controlada la conversidn y concentracion de
HPC, sabiendo que no se puede sobrepasar el 50% de conversién y que la selectividad
mas alta se encuentra alrededor del 30% de conversion.

e Se sabe que por temas cinéticos y de seguridad no se puede sobrepasar los 1252 C, ya
gue supone la descomposicidn térmica del HPC, lo que conlleva la pérdida del mismo
provocando picos de temperatura y explosiones.

e Por ultimo, sabiendo que el contacto entre los reactivos es del tipo gas-liquido, el tipo
de reactor idéneo para el contacto es una columna de burbujeo.

Partiendo de estas bases la estrategia a seguir sera el uso de cuatro columnas de burbujeo
isotérmicas en serie, cada cual a una temperatura menor que la anterior.

El software chemCAD no tiene implementado ningln reactor del tipo columna de burbujeo, por
lo que se ha tenido que sustituir por lo mas semejante, que ha sido el conjunto de un reactor
tanque continuo (CSTR) y un tanque a la salida para separar la fase gaseosa de la fase liquida. El
conjunto reactor y tanque queda de la forma que se observa en la siguiente imagen (Fig. 22):

Figura 22. Zona de reaccion de oxidacion

En una columna de burbujeo la fase gaseosa y la fase liquida salen separadas ya, pero en este
tipo de reactor que solo tiene una salida se coloca un tanque para separar las fases. La fase
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liguida continua hasta el siguiente reactor. Las fases gaseosas de los cuatro reactores,
compuestas principalmente por aire, se unen para ser tratadas. De esta corriente se separa el
HPC y cumeno arrastrado por el aire a partir de un evaporador flash a una temperatura de 302C
y se recircula al inicio de la etapa de oxidacién. El aire separado se expulsa como venteo hacia
la atmoésfera.

Los datos de disefio de los reactores son los siguientes (Tabla 8):

Temperatura (2C) Conversion
Reactor 1 115 11%
Reactor 2 105 8%
Reactor 3 95 9%
Reactor 4 90 10%

Tabla 8. Valores de disefio de reactores de oxidacion
Donde se obtiene una conversion de cumeno del 33%.

En el primer reactor la temperatura es de 1152C debido a que se exige una mayor conversion al
principio y hay muy poco HPC como para que existan problemas de seguridad. En los siguientes
reactores se disminuye la temperatura para evitar los problemas con el HPC y se disminuye la
conversidn para mantener controlada la concentracién de HPC y evitar la formacion de DMBA,
por lo que se aumenta la selectividad.

Con estos datos se obtienen los siguientes volumenes para los reactores (Tabla 9):

VOLUMEN (M3)

REACTOR 1 ‘ 2.07941
REACTOR 2 ‘ 2.41612
REACTOR 3 ‘ 4.91206
REACTOR 4 ‘ 7.22133

Tabla 9. Datos calculados de reactores de oxidacion

Con estos valores tedricos de volumenes, se toman valores reales de volimenes de reactor, por
lo que se han tomado los siguientes (Tabla 10):

VOLUMEN (M3)

REACTOR 1 2
REACTOR 2 3
REACTOR 3 5
REACTOR 4 6

Tabla 10. Datos reales elegidos para los reactores de oxidacion

Por el cual se recalcula la conversién final de la etapa y se sigue manteniendo una conversion
del 30%.

Se puede comprobar que de esta manera la selectividad es bastante alta como ya se habia
comentado antes, aunque no tan alta como cabia esperar:
64.89507 4+ 1.699623 — 11.72994

§ = (0.8296 = 839
oxidacion 200.8584 — 123.926 — 10.80119 %
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7.2.  Concentracion
En esta etapa, la mezcla de cumeno, hidroperdxido de cumeno y dimetilfenil carbinol se separan
para recircular el cumeno no reaccionado a la etapa de oxidacion y el HPC con el DMBA pasen a
la etapa de escision. La informacién se obtiene de [11].

Para la separacidn se hara uso de una columna de rectificacion. Primero se debe determinar, de
los compuestos a separar, quién serd el compuesto pesado y quién el ligero. Para ello se debe
observar los puntos de ebullicién de los tres compuestos principales que son los siguientes
(Tabla 11):

TEMPERATURA EBULLICION

(¢C)
CUMENO 152,41 Ligero
HIDROPEROXIDO DE CUMENO 169,55 Pesado
DIMETILFENIL CARBINOL 202 -

Tabla 11. Temperaturas de ebullicion de compuestos en la concentracion

Por lo que se entiende que cumeno saldra por la cabeza de la torre de rectificacidon, mientras
que el HPC saldrd por el fondo. El DMBA saldra también por fondo, y eso interesa para la
descomposicion que se produce en la escision para dar alfa-metilestireno.

Un problema que se presenta en la separacion de esta etapa es que la mezcla cumeno-HPC
forma un azedtropo a 5 bares en una fraccion molar de 0,7 como se ve en la imagen (Fig. 23).
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Figura 23. Diagrama de equilibrio entre cumeno e hidroperdxido de cumeno

Es interesante eliminar el azedtropo para poder concentrar lo maximo posible el HPC de la
mezcla. Para ello una idea es disminuir la presién de trabajo de la torre, en este caso a una
presién absoluta de 0,05 bares, una presion que se puede considerar a vacio. A esta presion el
azedtropo desaparece como se ve en la imagen (Fig. 24).
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Figura 24. Diagrama de equilibrio de cumeno y HPC sin azedtropo

Cuanto mas bajo sea la presidn de trabajo mejor sera la separacion, pero la mezcla estard mas
vaporizada, puesto que sus puntos de ebullicidn seran mas bajos, por lo que se opta por una
presion de 0,5 bares. A esta presion es lo suficientemente baja como para realizar una buena
separacion, pero no demasiado como para que la mezcla esté totalmente vaporizada.

Para el disefio de la torre se intenta que sea una torre lo mas pequefia posible, para ahorrar en
espacio y costes. Cabe destacar que la temperatura de la corriente de fondo no debe superar
los 1002C para evitar los problemas de seguridad mencionados anteriormente sobre el HPC, y la
temperatura de cabeza no debe ser demasiado fria para evitar la solidificacién de algunos de los
compuestos, ya que el HPCy el DMBA tienen puntos de fusidn por encima de los 309C.

Asi se proponen unos datos de disefio para la torre, los cuales se irdn modificando en funcién
de las concentraciones de HPC que se obtengan, que son los siguientes (Tabla 12):

CARACTERISTICAS
RATIO DE REFLUJO (R/D) \ 1.01
TIPO DE CONDENSADOR Condensador total
NUMERO DE PLATOS 20
PLATO DE ALIMENTACION 10
FACTOR DE INUNDACION 70%

Tabla 12. Datos iniciales de disefio de torre de concentracion de HPC

Con estos datos se podia llegar a obtener unos buenos valores de concentracién de HPC por
fondo, pero aparecia el inconveniente de que la temperatura de la corriente de cabeza salia a
una temperatura inferior a los 02C lo que suponia que aparecieran cristales de HPC y DMBA por
congelacion, lo que hacia que esta idea fuera inviable. Asi se proponen varias los datos de disefio
anteriores con las siguientes premisas:

e Se cambia de un condensador total a un condensador parcial, para que la temperatura
no baje tanto en cabeza.

e Se cambia el plato de alimentacidon al plato niumero 5 para conseguir una mejor
separacion al haber una mejor transferencia en el contacto entre la corriente liquida y
la corriente de vapor.

Con estas premisas se consigue llegar hasta una concentracién por fondo del 83% en fraccion
molar, separandose practicamente todo el cumeno del HPC. De esta forma también se
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consiguen unas temperaturas en cabeza y en fondo dentro de los rangos permitidos de
temperaturas.

La corriente de salida de cabeza, rica en cumeno y con trazas de HPC se recircula al inicio de la
etapa de oxidacidn, ya que hay mucho cumeno que no ha reaccionado.

7.3.  Escisidn
En la etapa de escisidn el hidroperdxido de cumeno concentrado proveniente de la etapa de
concentracion se descompone en presencia de un medio acido en fenol, acetona y otros
subproductos. En esta etapa el disefio es bastante sencillo, el reactor se seguira tomando como
un reactor CSTR, ya que la concentracion de HPC es muy grande y las reacciones producidas son
exotérmicas, por lo que un reactor CSTR es una buena forma de poder refrigerar el calor
desprendido por la reaccién.

Es preferible que todo el HPC, o practicamente todo, reaccione. Para ello se buscara una
conversion del 99% o mayor a la salida del reactor. Debido a que conforme aumenta la
concentracion de HPC también aumenta la formacidn de cumilfenol, la etapa se dividira en dos
reactores CSTR, asi se disminuye la formacién de la misma, controlando al mismo tiempo la
temperatura de reaccion.

Las condiciones de disefio de los dos reactores de escision son las siguientes (Tabla 13):

CARACTERISTICAS

TEMPERATURA 30°C
PRESION 3 BAR
CONVERSION 99,9%

CARACTERISTICAS

TEMPERATURA 60°C
PRESION 3 BAR
CONVERSION 99,9%

Tabla 13. Datos de disefio de los reactores de escision

Estas condiciones estan planteadas por las condiciones cinéticas explicadas anteriormente, una
temperatura baja por la alta cantidad de HPC, que puede provocar problemas de seguridad por
explosiones y una presién de 3 bares para evitar la vaporizacion de la acetona, cuya presién de
vapor es de 1,2 bares a la temperatura de 602C

Para estos datos de disefio se obtiene un volumen de 18,3 litros en total, por lo que se toma un
volumen de 10 litros para cada uno en el disefio. Asi a la salida del reactor se tiene una
conversidn del 99,989% obteniéndose la siguiente composicion en la salida de la misma (Flg.
25):
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Temp C 60

Pres bar 3

Vapor Fraction 0
Enthalpy MJ/h -23906.47
Total flow 9925.115
Total flow unit ka/h
Comp unit kg/h
Curnene 8.471767e-014
HPC 0.9313163
2-Phenyl-2-Propa | 0.2494264
Oxygen 0

Nitrogen 0

Phenal 5023.792
Acetone 3201.572
Alpha-Methylstyr | 1012845
Water 200.2065
Dicumyl Peroxide | 7.133358
Hydrogen ]
2,4-Diphenyl-4-M | 70.20035
P-Cumylphenol 408.1859

Figura 25. Composicion de la corriente de salida de la etapa de escision

Como se puede observar se obtiene una gran cantidad de fenol y acetona de esta forma,
minimizando la formacion de cumilfenol, aunque este subproducto no afecta para la posterior
separacion de la acetona.

7.4. Separacion
En esta etapa se va a separar la acetona del resto de componentes, es decir, se va a purificar la
acetona para su posterior comercializacién. La informacion se obtiene de [11]. Para ello se
vuelve a hacer uso de una torre de rectificacion donde obtendremos acetona muy purificada
por cabeza, ya que es el componente ligero, y el resto de productos, que son mas pesados, por
fondo como se ve en la siguiente tabla (Tabla 14):

TEMPERATURA EBULLICION
(°C)
ACETONA | 56,25 Ligero
FENOL | 181,84 Pesado
ALFA-METILESTIRENO | 165,5 :

Tabla 14. Valores de temperaturas de ebullicion de compuestos durante la separacion

De primeras, hay que mencionar que la purificacidon de la acetona no tiene ningln problema
para separarse de todos los componentes de la mezcla excepto del agua, cuya separacion serd
dificil debido a la formacion de un azedtropo de acetona-agua como se ve puede observar en el
siguiente diagrama (Fig. 26):

21



Ingenieria Basica de una planta de produccién de acetona

09+ ) [ 1 i —F
A
P Hk‘_.r—k”‘ -
—r— ).,-'

08
=
4 T
P

07 = =

08

05

04 T

Acetone Vapor Mole Fraction
=,
\

03— =

02—

01—

09

0 o1 02 03 04 05 06 07 08

Acetone Liquid Mole Fraction
Figura 26. Diagrama de equilibrio acetona-agua

Porlo que se reduce la presidn de trabajo de la torre a 0,4 bares de presidn para que desaparezca
el azedtropo como se ve en la siguiente imagen y asi poder sobrepasar la concentracion maxima

que presenta el azedtropo (Fig. 27):
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Figura 27. Diagrama de equilibrio acetona-agua sin azedtropo
Para empezar el disefio de la torre, se opta por una serie de condiciones de disefio como las

siguientes (Tabla 15):
CARACTERISTICAS

RATIO DE REFLUJO (R/D) 1.01
TIPO DE CONDENSADOR Condensador parcial
NUMERO DE PLATOS 30
PLATO DE ALIMENTACION 15
70%

FACTOR DE INUNDACION

Tabla 15. Datos de disefio iniciales de torre de separacion
Con estos datos de disefio se obtiene una buena purificacion de la acetona, pero para poder
llegar a ser competitivo en el mercado la pureza de la acetona debe ser minimo del 99,5%, por

lo que se realizan los siguientes cambios para llegar a esa pureza:

Se aumenta el ratio de reflujo de cabeza a 1,5 para que la corriente descendente consiga

[ ]
captar mas componentes indeseados de la corriente que se dirige a cabeza.
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e Se cambia el plato de alimentacidn al plato 24 para que la corriente ascendente tenga
mas tiempo de contacto con la corriente descendente y poder conseguir una mejor
separacion.

Con estos cambios se consigue una concentracion de acetona por cabeza de 99,84% teniendo la
siguiente composicion la corriente de cabeza (Fig. 28):

Temp C | 24.5689
Pres bar 103

Vapor Fraction |1
Enthalpy MJ/h  |-11170.39
Total flow |2074.822
Total flowunit | kg/h
Comp unit | kg/h

Cumene

HPC

2-Phenyl-2-Propa |
Oxygen

0
0
0
0
Nitrogen 0
Phenol |10
Acetone | 2970.029
0
4
0
0
0
0

Alpha-Methylstyr |
|a793175

Water

Dicumyl Peroxide |

Hydrogen
2 4-Diphenyl-4-M |

P-Cumylphenol

Figura 28. Composicion de corriente de cabeza rica en acetona

Después de obtener la corriente de cabeza purificada se pasa por un compresor para llevarlo a
presion atmosférica y se enfria hasta los 25 grados para poder almacenarlo y poder venderlo
posteriormente.

7.5. Hidrogenacién de alfa-metilestireno
Por el fondo de la columna anterior, de la que se extrae la acetona por cabeza, se obtiene fenol
y alfa-metilestireno con otros subproductos minoritarios. De entre ellos el que nos interesa es
el alfa-metilestireno que, como se mencioné en su apartado correspondiente, reaccionando con
hidrogeno se reconvierte en cumeno para su recirculacion.

Primero se debe eliminar la mayor cantidad de productos no deseados posibles, entre ellos el
fenol. Para ello se colocara una tercera columna de separacién por donde obtendremos el alfa-
metilestireno por cabeza (compuesto ligero) y el fenol por fondo (compuesto pesado).

La separacion de AMS del fenol es un tanto complicada, por lo que se trabaja a vacio en la torre
para aumentar la separacién y disminuir los puntos de ebullicién de los componentes a separar.
Asi se toman unos datos de partida para el disefio de la torre que son los siguientes (Tabla 16):

CARACTERISTICAS
RATIO DE REFLUJO (R/D) | 1.01
TIPO DE CONDENSADOR | Condensador parcial
NUMERO DE PLATOS | 20
PLATO DE ALIMENTACION | 10

FACTOR DE INUNDACION ‘ 70%

Tabla 16. Datos de disefio iniciales para torre de enriquecimiento de AMS

Con estos datos de disefio, la torre converge, pero los datos obtenidos son facilmente
mejorables para poder aumentar la cantidad de AMS recuperado por la corriente de cabeza.
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Asi observando estos datos vemos que se puede mejorar alin mas la separacion realizando los
siguientes cambios en los parametros de disefio tras varias pruebas:

e Se aumenta el nimero de platos de 20 a 40 y la ubicacidn del plato de alimentacion del
plato 10 al plato 36.

e Se aumenta el ratio de reflujo de 1,01 a 1,3 para que haya un mayor caudal con el que
poder realizar la absorcién de producto no deseado.

e Se fija una fraccion de recuperacidon de AMS por la corriente de fondo del 0,04.

Con estos datos se obtienen unos mejores resultados en la corriente de salida, por lo que se
usara para la separacion los datos de disefio mencionados (Fig. 29).

Temp C 68.999
Pres bar 0.09999999
Vapor Fraction 1

Enthalpy MJ/h -2477.642
Total flow 1414.368
Total flow unit ka/h

Comp unit ka/h
Cumene 8.461895e-014
HPC 0.2610523
2-Phenyl-2-Propa |0

Oxygen 0

Nitrogen 0

Phenol 16.93882
Acetone 229.324
Alpha-Methylstyr 9723363
Water 1954115
Dicumyl Peroxide | 0.09593581
Hydrogen 0
24-Diphenyl-4-M |0
P-Curnylphenol 0

Figura 29. Composicion de la corriente de salida de la torre de enriquecimiento de AMS

Esta corriente va directa al reactor de hidrogenacidn, pero debido a la presencia de trazas de
agua se debe eliminar dicho componente para no inhibir la reaccion de hidrogenacién. Para ello
se usa CaCl, como desecante para retirar los restos de agua de la mezcla de alimentacién. Para
el célculo de la cantidad necesaria de CaCl, se simula la adicidon de la misma a la mezcla y se varia
la cantidad hasta encontrar una separacion ideal de toda el agua contenida en la corriente de
entrada, que en este caso es de 2070 kg/h de CaCl,. Esta mezcla se lleva a un tanque para separar
la salmuera formada por el CaCl, del resto de vapores de la mezcla, asi se obtiene una corriente
libre de agua lista para reaccionar.

Finalmente se lleva al reactor para llevar a cabo la reaccidon. Al ser la reaccidn tan rdpida se
disefia el reactor para una conversién practicamente completa, por lo que se tomard una
conversién del 99,999% vy las condiciones de operacién de 402C de temperatura y 5 bares de
presion.

Para este reactor se obtiene un volumen de 2.95 m3, por lo que se toma un volumen final de 3
metros cubicos.
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8. Calculo y dimensionamiento de equipos

Una vez analizado el proceso productivo se pasa al calculo y dimensionamiento de los distintos
equipos implementados en toda la linea de producciéon. Se usara la bibliografia para hacer el
calculo de los equipos.

Cabe destacar que en este apartado no se hard mencién al cdlculo ni al dimensionamiento de
los reactores, ya que se ha realizado durante el andlisis del proceso de sintesis y ha sido un
calculo interno de chemCAD.

También hay que mencionar que este apartado esta orientado al calculo y dimensionamiento
para obtener solo los datos necesarios para realizar mas adelante el calculo de los costes de
produccién y costes de inversidon. Toda la informacion se ha obtenido de [5] y [12].

8.1. Torres de separacién
En este punto se explicara el proceso de dimensionado de las torres de separacién implantadas
en la linea.

En este caso se dimensionaran tres torres de separacion, que seran torres de relleno debido a
su mayor eficiencia en cuanto a separacidn y altura, ya que las torres de platos necesitan de mas
espacio entre plato y plato para realizar la misma separacion.

El dato relevante en el dimensionamiento de las torres es el volumen de las mismas, por lo que
serd necesario calcular la altura y el didmetro de las mismas, ya que suponemos torres
cilindricas.

Para comprobar la eficiencia del uso de torres de relleno se mostrara el calculo para los dos tipos
de torres.

El primer paso es calcular el diametro minimo de la torre. El método de calculo usado es el
disenado por Souders y Brown, por el que se calcula el flujo masico maximo que puede trasegar
la torre en las condiciones de trabajo de las corrientes gaseosa y liquida. Este se calcula de Ia
siguiente manera (Ec. 13):

— 1/2
W = Clpy - (oL — pv)] /
Ecuacion 13. Flujo mdsico mdximo en torres de platos

Donde py es la densidad de la corriente gaseosa, p. es la densidad de la corriente liquida, ambas
medidas en Ibs/ft3 y C es un factor de aplicacién que se calcula de la siguiente manera (Ec. 14):

C = (36.71 + 5.456T — 0.08486T2) - InS — 312.9 + 37.62T — 0.5269T*>

Ecuacion 14. Factor para el cdlculo del flujo mdsico mdximo

Donde T es el espacio entre platos, si fuera una torre de platos, medido en pulgadas (In) y S es
la tensidn superficial de la corriente liquida medida en Dinas/cm.

Asi se obtiene W, que esta calculado para unas condiciones de inundacidn del plato del 100%.
En la practica, se supone una inundacion del 70% para evitar el paso de materia de un plato a
otro, por lo que habra que multiplicar el valor de W por 0,7.

Una vez conocido este dato podemos calcular el area de la seccion circular de la torre y partir
de ahi, el diametro.

Como ejemplo se calculard el diametro de la Torre 16.
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C = (36.71 + 5.456 - 20 — 0.08486 - 20%) - In25.9 — 312.9 + 37.62 - 20 — 0.5269 - 202

= 592.84
lbs
W = 592.84 - [0.01405 - (58.5635 — 0.01405)]'/2 = 5376288 -
lbs kg
W, = 0.7 - 537.6288 = 376.3402 ——— = 1837.4567
ftz - h m? - h
_ Wi _ 18374567 _ .
TG, 891424 _ ounrm

D=, 4A/mr =248=25m

En cuanto a la altura de la torre se determina teniendo en cuenta la cantidad de platos y el
espaciado entre platos. En la practica no se instalan solo las etapas calculadas, suelen instalarse
el doble de platos mas un 10% por temas de eficiencia de platos y por variaciones en los caudales
de operacidén. En este ejemplo las etapas tedricas son 40, por lo que la cantidad de platos a
instalar es de 88. Teniendo en cuenta que el espacio entre platos es de 20 pulgadas obtenemos
una altura de 44,70 metros.

En el caso de la torre de relleno, la distribucion del relleno interviene en el flujo masico de la
torre. Por ello el flujo masico maximo viene establecido por la bibliografia segun el tamafio del
relleno en una distribucién aleatoria, como se ve en la siguiente imagen (Tabla 17):

-Packlng Size (in.) Liquid_FIate_ Ig_pm:’f'l’}

e = i — i
1 40
1% 56
2 70

34 125

Tabla 17. Flujo mdsico mdximo segun tamafio de relleno

Para el caso de la torre en estudio se ha elegido un tamafio de relleno de una pulgada ya que,
aunque no se tiene en cuenta la caida de presidn en la simulacién, un tamafo de relleno mas
pequefio supondra una caida de presidn considerable y trabajando a vacio es bueno minimizar
lo maximo posible las pérdidas de carga. Asi el maximo flujo masico para un tamafio de una
pulgada de relleno es de 40 gpm/ft2.

A raiz de este dato se puede calcular la seccion minima que debe tener la torre para soportar
ese caudal y, por tanto, el didmetro de la torre.

Para este caso el didametro de la torre sera el siguiente:

W 40 gpm- ft™2
= =2t ) __(388m?
G, 3802m?® h-1 m

D =,/4A/m =0.703m

Por lo que se tomara un didmetro de 0,75 metros. Hay que entender que se asumira el mismo
didmetro para el lecho de relleno.

En cuanto a la altura primero se calculard la altura necesaria de relleno para realizar la
separacion con éxito. Esta altura se calcula usando la “Height Equivalent Theorical Plate” (HETP),
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con la cual se puede calcular la altura de cada etapa tedrica de lecho, como se ve en la siguiente
imagen (Tabla 18):

Nominal Packing Size HETP
(in.) (in.)
% 11to 16
1 14 to 20
1% 18to 27
2 2210 34

Jordk% 31 to 45

Tabla 18. Valores de HETP segtn el tamafo del relleno

Se toma un valor medio de los rangos de valores de HETP que tiene cada tamafio de relleno,
para este caso se tomara como HETP un valor de 17 pulgadas. También se debe tener en cuenta
la viscosidad de la fase liquida, ya que esta influira en la difusién de los componentes vy, por
tanto, en la eficiencia de las etapas, como se ve en esta tabla (Tabla 19):

Liquid Viscosity Relative HETP
cps) (%)
0.22 100
0.35 110
0.75 130
1.5 150
3.0 175

Tabla 19. Crecimiento del HETP segun la viscosidad de la corriente liquida

Por lo que sabiendo que la torre tiene 40 etapas tedricas, y que la viscosidad es de 50 centipoises
lo que equivale a que aumente la HETP un 17,5%, la altura del relleno serd de 20,29 metros, que
se quedaran como 21 metros de relleno.

Una vez conocido la altura de relleno necesario se calcula la altura de la torre teniendo en cuenta
todos los componentes de una torre de relleno como son el distribuidor, colector, retorno de
reboiler, retorno de condensador,... Ademds, al ser un empaquetamiento distribuido
aleatoriamente la altura de relleno por lecho esta limitado a 24 pies al usar un relleno Super
Intalox Saddles plastico.

Por lo que el relleno se dividird en tres lechos de 7 metros cada uno, a lo que se le debe sumar
las siguientes alturas adicionales (Tabla 20):

ALTURAS (METROS)

RETORNO CONDENSADOR 1,2
DISTRIBUIDOR 0,5
2 RECOLECTORES 2,2
2 REDISTRIBUIDORES 2,4
3 PLATOS DE SOPORTE 3,6
ALIMENTACION DE VAPOR 1,5
RETORNO DE REBOILER 1

Tabla 20. Distribucion de alturas en las distintas partes de la columna de relleno 14

Asi finalmente se obtiene una altura de 33,4 metros, que se instalard como una torre de 33,5
metros.
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Una vez realizado el calculo se puede observar la ganancia en tamafio de la torre de relleno,
ahorrandose casi 10 metros en altura y casi 2 metros de diametro. Los volUmenes de la torre y
del relleno son de 14,8 y 9,28 m3, respectivamente.

Una vez visto el método de cdlculo de la torre 16 se muestran los datos de dimensionamiento
de las torres 21 (Tabla 21) y 30 (Tabla 22) en las siguientes tablas:

DIMENSIONES
DIAMETRO 0,45m
ALTURA RELLENO 5+6+6 m
ALTURA TORRE 29,5m
VOLUMEN TORRE 4,69 m3
VOLUMEN RELLENO 2,70 m?

Tabla 21. Distribucidn de alturas en las distintas partes de la columna de relleno 21

DIMENSIONES
DIAMETRO 0,35m
ALTURA RELLENO 6+6+6+6,5m
ALTURA TORRE 45 m
VOLUMEN TORRE 4,33 m3
VOLUMEN RELLENO 2,36 m?

Tabla 22. Distribucion de alturas en las distintas partes de la columna de relleno 30

Por ultimo, hay que mencionar las torres estaran construidas de acero al carbono con un
recubrimiento de acero inoxidable y el relleno sera de polipropileno.

8.2. Depdsitos de separacion
En este apartado se explicard el método de calculo para el disefio y dimensionamiento de los
depdsitos de separacion ubicados en la linea de produccién.

Dentro de este tipo dimensionamiento se estudiaran también los destiladores flash, que se
dimensionardn como depésitos verticales. Se dimensionaran cinco depdsitos horizontales, uno
vertical, un destilador flash y un depdsito de separacion de salmuera.

En estos equipos el dato relevante para el dimensionamiento vuelve a ser el volumen del equipo,
asi que se volverd a calcular el diametro del depdsito y su altura en el caso de depdsitos
verticales o su longitud en caso de depdsitos horizontales.

Para empezar a dimensionar estos depdsitos se debe seleccionar un tiempo de residencia para
el liquido entrante. Una estimacidn de estos tiempos viene definida, segun los tipos de servicios
que ofrece cada depdsito, en la siguiente tabla (Tabla 23):

28



Ingenieria Basica de una planta de produccién de acetona

L toly
% Full {minimum) % Full
Service (Ref- Ref- (Ref-  Miscel-
(times in minutes) erence 1) erence 2*) erence 3) laneous
Tower reflux drum See 5-basedon S5to10- =
Table 2 reflux flow based on
total flow
Vapor-liquid -_ — 35 —_
separators

Product to storage Depends Fractionator — —
on situa- O.H.

tion Prod.—2
Product to heat —_ Fractionator — —
exchanger along O.H.
with other Prod. —6
streams
Product to heater — Fractionator —_ —
O.H.
Prod. —10
Furnace surge —_ —_ — 10 min.
drums 20 max.
Tower bottoms - - - 5 min.
FRC control 10 max.
LC control - _— -_— 3 min.

Tabla 23. Tiempos de semiresidencia

En este caso todos los depdsitos se tratan de separadores de vapor-liquido, por lo que el tiempo
de residencia para medio deposito estd entre 3 y 5 minutos. De forma inicial se tomara un
tiempo de 4 minutos y se modificara si las condiciones de dimensionamiento lo requieren. En
cuanto al tiempo de residencia del vapor se suele valorar normalmente por la velocidad maxima
del vapor en el depésito. Este se puede calcular por la siguiente expresién (Ec. 15):

Uvapor max = K[(pL - pV)/pV]O'S

Ecuacion 15. Velocidad madxima de la fase vapor en los depdsitos

Donde p, es la densidad del vapor y p. es la densidad del liquido, ambas expresadas en lbs/ft3, y
K es un factor que viene determinada por la siguiente expresion (Ec. 16):

Ky = exp(A + BX + CX? + DX3 + EX* + FX®)
KH - 1.25 . KV
Ecuacion 16. Factores para depdsitos horizontales o verticales

Donde Ky y Ky son las constantes dependiendo de si se trata de un depdsito vertical u horizontal,
respectivamente, y el resto de constantes vienen definidos por los siguientes valores:

e A=-1.942936

e B=-0.814894

e (=-0.179390

e D=-0.0123790
e E=0.000386235
e F=0.000259550

Y X viene definido por la siguiente ecuacion (Ec. 17):

Ecuacion 17. Constante para el cdlculo de los factores horizontales y verticales
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Donde W, y Wy hacen referencia al caudal masico de liquido y vapor, respectivamente,
expresadas en lb/sec. Una vez obtenidos estos datos se puede pasar al dimensionamiento de
los depdsitos, que variard segln si se trata de un depdsito horizontal o vertical.

En el caso de los depdsitos horizontales se parte del calculo de la variable Ky, con el cual se puede
calcular Uyapor max-

Con este dato se puede calcular el drea necesaria, medida en ft?, para el caudal de vapor
introducido en el depdsito segln la siguiente expresion (Ec. 18):

(A min = QV/Uvapor max

Ecuacién 18. Area minima para la fase vapor en el depdsito
Donde Q es el caudal de vapor medido en ft3/sec.

Seguidamente se selecciona un tiempo de residencia para la corriente liquida, que como se
menciond anteriormente sera de 4 minutos y con él se calcula el volumen del depdsito lleno
totalmente de liquido. Este tiempo de residencia esta definido sélo para un volumen igual a la
mitad del volumen del depdsito, por lo que habra que multiplicar por dos para el calculo del
volumen.

Una vez calculado el volumen se calcula la seccion minima del depdsito para un llenado de
liqguido al 80% de su capacidad, y por consecuencia, el didmetro minimo del mismo, el cual se
calcula de la siguiente manera (Ec. 19):

(Atota)min = (Ay)min/0.2

4'(Atfotal)min
T

Dmin

Ecuacién 19. Area minima y didgmetro minimo del depdsito

Una vez calculado el diametro minimo se tomara como diametro de disefio el didmetro minimo
mas 6 pulgadas. Con este diametro se calcula la longitud del depdsito para el volumen de
depdsito calculado anteriormente, como se muestra de la siguiente forma (Ec. 20):

_ volumen liquido

B Th2
4_D

Ecuacion 20. Longitud del depdsito horizontal

Una vez obtenidos los datos de longitud y didmetro del depdsito se comprueba el
dimensionamiento segun la relacién L/D. Esta debe estar entre 5y 3 para obtener un buen
dimensionamiento. Si no es asi se deberd redisefar el depdsito cambiando el tiempo de
residencia liquido o aumentando el didmetro del depésito a base de pruebay error.

Se usara como ejemplo el calculo del depdsito horizontal 8.
Para empezar, se toman los datos necesarios para comenzar el cdlculo, que son los siguientes:

e Densidad de la fase vapor: 0,335 Ib/ft3

e Densidad de la fase liquida: 50,203 Ib/ft3
e Caudal de vapor: 5,185 ft3/s

e Caudal liquido: 0,356 ft3/s
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e Caudal masico de vapor: 1,735 Ib/s
e Caudal masico de liquido: 17,888 Ib/s

Partiendo de estos datos primero se calcula la variable X con (Ec. 17):
X =-0.172
Con el valor de Xy con (Ec. 16) se puede obtener el valor de Ky y Ky:
Ky =0.205
Una vez conocido el valor de Ky se obtener el valor de Uy max con la ecuacion (Ec. 15):
Up max = 2.503 ft/s3

A través de este dato se calcula el valor del Ay min usando (Ec. 18) y, por consiguiente, el valor de
Dmin usando (Ec. 19).

Ay min = 2.072 ft2
Dyin = 3.632 ft > D = 4.132 ft

Después se calcula el volumen del depdsito lleno de liquido, teniendo en cuenta que se ha
optado por un tiempo de semiresidencia de 4,5 minutos para este depdsito, obteniéndose un
volumen de 192,41 ft3, por lo que finalmente se puede calcular la longitud del depdsito con (Ec.
20) y comprobar L/D para ver si el dimensionamiento es correcto.

L = 14352 ft

Con estos valores de L y D se obtiene un valor de L/D de 3,47, que es un valor dentro de los
rangos permitidos, luego se admite como un buen dimensionamiento.

En el caso de los depdsitos verticales se inicia por el calculo de Ky y, con el mismo, el valor de
Uvapor max- CON este dato y conociendo el caudal de vapor de alimentacion se puede calcular la
seccion minima del depdsito y, por tanto, el diametro de este como se ve en las siguientes
ecuaciones (Ec. 21):

(AV)min = QV/Uvapor max

D 4(Av)min
min T
Ecuacién 21. Area minima de la fase vapor y el didmetro minimo del depésito vertical

Una vez determinado el diametro minimo del depésito se le suman 6 pulgadas para obtener el
didmetro de disefio.

Después se pasa a calcular la altura del depdsito. Para ello se debe tener en cuenta la boquilla
de entrada de la corriente de alimentacion, por lo que se mide velocidad maxima y minima
permitida en la entrada para calcular la seccién y, por consiguiente, su didmetro haciendo uso
de las siguientes formulas (Ec. 22):

(Umax)nozzle = 100/172'39(

(Umin)nozzle = 60/p7?1'!l';x

Ecuacion 22. Velocidad mdxima y minima en la tuberia de alimentacion
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Donde pmix s la densidad de la mezcla, medido en Ibs/ft3. A partir de estos valores y usando el
valor de caudal de entrada se puede obtener la seccidn minima y maxima, por lo que
seleccionando como predisefio una secciéon de entrada media se puede obtener un diametro
medio.

Una vez obtenido se disefia la altura del espacio reservado para el vapor, que sera de 36
pulgadas y medio didmetro de boquilla hacia arriba desde el centro de la boquilla, requiriendo
un minimo de 48 pulgadas, y 12 pulgadas con medio diametro de boquilla hacia abajo hasta la
superficie del liquido, requiriendo un minimo de 18 pulgadas.

Para obtener la altura reservada para el espacio liquido se calcula el volumen que ocupara el
liqguido en el tiempo previsto de disefio que se elegira dentro del rango de tiempos de residencia
mostrados anteriormente, por lo que se disefard para 4 minutos inicialmente de la siguiente
forma (Ec. 23):

V = QL -t
Ecuacion 23. Volumen del depdsito vertical lleno de liquido

Asi la altura del liquido se calculara de la siguiente manera (Ec. 24):
H V-( +
L= D2
Ecuacion 24. Altura de depdsito reservado solo para liquido

Por ultimo, se comprobard el dimensionamiento buscando que la relacidn L/D se sitle entre 3y
5, sino habra que redisefiar el depdsito.

Para mostrar un ejemplo se usara el depdsito vertical 14 para verlo.
Los datos de partida para el ejemplo son los siguientes:

e Densidad de la fase vapor: 0,355 Ib/ft3

e Densidad de la fase liquida: 54,6191 Ib/ft?

e Densidad de la mezcla de alimentacidn: 0,425 |b/ft3
e Caudal de vapor: 15,228 ft3/s

e Caudal liquido: 0,020 ft3/s

e Caudal masico de vapor: 5,402 lb/s

e Caudal masico de liquido: 1,071 lb/s

El calculo se empieza igual que en el caso del depdsito horizontal hasta el calculo de Ky usando
(Ec. 16)

Ky, = 0.380
Con este valor de Ky se calcula la Uy max usando (Ec. 15)
Uy max = 4.704 ft/s
Con este dato y con (Ec. 21) se puede obtener el Dmi, de la torre.

Dypin = 2.030 ft - D = 2.530 ft
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Una vez calculado el didmetro de la torre, se calcula su longitud, calculando primero el didametro
de la tuberia de alimentacién con (Ec. 22) y tomando un valor medio de los valores maximos y
minimos calculados:

D = 0,124 ft

Con este dato se calcula la altura de la torre reservada para el vapor con las indicaciones
mencionadas anteriormente. Como al cdlculo los espacios por encima y por debajo de la tuberia
de alimentacion no superan los minimos se parte de los valores minimos.

Hy, = 66 inch
También se calcula la altura reservada para el liquido usando (Ec. 23) y (Ec. 24):
H; = 0,936inch

Con todos los datos se calcula la altura total sumando las dos alturas y se calcula L/D,
obteniéndose 2,54. Este valor esta fuera de rango, por lo que se redimensiona aumentando la
altura reservada para la fase vapor hasta las 100 pulgadas. De esta forma se obtiene una relacion
de L/D de 3,66 que entra dentro del rango aceptable.

Por ultimo, todos los depdsitos estaran construidos con acero al carbono, excepto los depdsitos
14 y 37 que ademas llevaran un recubrimiento de acero inoxidable.

8.3. Intercambiadores de calor y otros equipos
En este apartado se pasard a dimensionar los intercambiadores de calor de la linea de
produccién y a mencionar los dimensionamientos del resto de equipos que no se realizan ningun
calculo de dimensionamiento ya que lo realiza el propio software. El resto de informacion se ha
obtenido de [9].

En los intercambiadores de calor los datos necesarios para el dimensionamiento basico son el
area de contacto necesaria o area de intercambio. Para ello solo es necesario resolver una simple
ecuacion, que es la siguiente (Ec. 25):

Q=U-A-LMTD
Ecuacion 25. Calor transferido en el intercambiador de calor

Donde:

e Q> Cantidad de calor intercambiado.

e U - Coeficiente global de transmision.

e A - Area de contacto

e LMTD - Diferencia de temperatura media logaritmica

Para esta ecuacién todos los datos son conocidos o estimados, excepto el drea de contacto, que
es la variable a calcular.

Para ello, Q es un dato calculado por el programa, las temperaturas de entrada y salida son datos
de disefio para cada intercambiador, y U se puede aproximar segun los datos que aporta la
bibliografia a partir de los tipos de corrientes que los trasiegan y si existe algun cambio de fase
durante el intercambio.
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Para verlo se muestra un ejemplo de calculo del intercambiador 38 seguidamente:

0 58.3107

A= =
U-(T;—T;) 112.5-28.95

= 13.75 ft2 = 1.25 m?

De esta forma los intercambiadores son dimensionados y, a partir de estos datos, se pueden
elegir los tipos de intercambiadores, los materiales de construccién y sus areas de intercambio,
como se ve en la siguiente tabla (Tabla 24):

AREA (M?) TIPO EXCHANGER MATERIALES

EXCHANGER 23 10 FIXED TUBE CS-shell/Cu-tube
EXCHANGER 32 1.2 DOUBLE PIPE CS-shell/CS-tube
EXCHANGER 24 246 U-TUBE Cu-shell/Cu-tube
EXCHANGER 27 19.5 FIXED TUBE CS-shell/Cu-tube
EXCHANGER 20 11 FIXED TUBE CS-shell/Ti-tube

EXCHANGER 29 13.3 FIXED TUBE CS-shell/Cu-tube
EXCHANGER 42 3.73 DOUBLE PIPE CS-shell/CS-tube
EXCHANGER 37 4.17 DOUBLE PIPE CS-shell/CS-tube
EXCHANGER 38 1.28 DOUBLE PIPE CS-shell/Cu-tube
EXCHANGER 40 14 DOUBLE PIPE CS-shell/CS-tube
EXCHANGER 41 7 DOUBLE PIPE CS-shell/Ti-tube

Tabla 24. Datos de disefio de los distintos intercambiadores de calor

Otros de los equipos que se dimensionan son compresores, motores y bombas, pero como se
ha comentado antes, estos quedan dimensionados por el cdlculo interno que realiza chemCAD.

Por ejemplo, el compresor 28 se dimensiona para una potencia de 44,72 kW, y su motor que es
el driver 28 se dimensiona para una potencia de 75 kW. Al igual, las bombas se dimensionan por
la potencia transmitida por su eje, la cual se muestra en la siguiente tabla (Tabla 25):

POTENCIA (KW)
BOMBA 22 | 3.12
BOMBA 26 | 1.12
BOMBA 35 | 0.25

Tabla 25. Datos de disefio de bombas

Las bombas 22 y 26 seran bombas centrifugas fabricadas con acero al carbono, mientras que la
bomba 35 serd una bomba alternativa.

El compresor serd un compresor rotatorio fabricado con acero al carbono, y su driver serd un
motor eléctrico totalmente encapsulado.

9. Propuesta de integracidn energética
En este apartado se realizard una propuesta de integracién energética para reducir el uso de
utilities de refrigeracion o calefaccién. Para ellos se hara uso de corrientes de proceso calientes
para calentar corrientes de proceso frias y viceversa. Para ello es necesario analizar las
necesidades calorificas del proceso y determinar si es posible una integracién energética.

En la siguiente tabla se muestran los equipos con calefaccidn o refrigeracion y sus necesidades
calorificas (Tabla 26):
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EQUIPOS NECESIDADES CALORIFICAS (MJ/H)
REACTOR OXIDACION 1 -8868.5
REACTOR OXIDACION 2 -8022.53
REACTOR OXIDACION 3 -6858.58
REACTOR OXIDACION 4 -6283.35

REACTOR ESCISION 1 --11361
REACTOR ESCISION 2 -325.792
REACTOR HIDROGENACION AMS -890.654
CONDENSADOR 16 -8761.88
REBOILER 16 15601.9
INTERCAMBIADOR 20 -1343.63
CONDENSADOR 21 -2430.55
REBOILER 21 4225.45
INTERCAMBIADOR 23 -1597.4
INTERCAMBIADOR 24 -8061.51
INTERCAMBIADOR 27 2349.08
INTERCAMBIADOR 29 -1830.86
CONDENSADOR 30 -1450.5
REBOILER 30 2724.25
INTERCAMBIADOR 32 300.268
INTERCAMBIADOR 37 -627.316
INTERCAMBIADOR 38 58.3109
INTERCAMBIADOR 40 238.361
INTERCAMBIADOR 41 643.917
INTERCAMBIADOR 42 31.38

Tabla 26. Lista de equipos y sus necesidades energéticas

Para el caso de los reactores se usan, tanto en los reactores tanques como en los reactores flujo
piston, reactores encamisados para extraer o aportar calor al medio.

Como medio calefactor se usara vapor saturado de baja presion (3 bares) a 1342C para el caso
de los intercambiadores de calor. En el caso de la refrigeracidn se usara agua fria a 252C, excepto
en los casos en los que las temperaturas a refrigerar descienden por debajo de los 259C,
teniendo en cuenta que los saltos térmicos son de 102, que se usaran agua con glicol al 10% a
02C. También se usard amoniaco liquido saturado a -342C en casos donde usando agua fria o
glicol supondria un uso demasiado grande.

Para estudiar la posibilidad de integraciéon energética se separan las corrientes en frias y
calientes con sus caudales y capacidades calorificas con el fin de buscar el coste minimo para
una red de intercambiadores. De esta se excluyen las utilities usadas en los condensadores y
hervidores de las columnas de relleno, de los evaporadores y de los reactores, ya que deben
estar a unas temperaturas muy estrictas y su inclusién en la red de intercambiadores puede
aumentar el margen de variacion de las temperaturas de las corrientes y variar la extraccion o
aportacién de calor en los mismos. Asi que las corrientes que se usardn en la propuesta de
integracion energética son las que aparecen en la siguiente tabla (Tabla 27):
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EQUIPOS NECESIDADES CALORIFICAS (MJ/H)
INTERCAMBIADOR 20 -1343.63
INTERCAMBIADOR 23 -1597.4
INTERCAMBIADOR 24 -8061.51
INTERCAMBIADOR 27 2349.08
INTERCAMBIADOR 29 -1830.86
INTERCAMBIADOR 32 300.268
INTERCAMBIADOR 37 -627.316
INTERCAMBIADOR 38 58.3109
INTERCAMBIADOR 40 238.361
INTERCAMBIADOR 41 643.917
INTERCAMBIADOR 42 31.38

Tabla 27. Lista de equipos que intervienen en la integracion energética

Para realizar el estudio de la red de intercambiadores se utiliza el método del punto de pliegue.
Con este método se puede encontrar el punto de pliegue dividiendo el sistema en varios
intervalos de temperatura.

El primer paso es el calculo de las necesidades minimas de enfriamiento y calentamiento que se
pueden calcular observando los intervalos de temperatura de las corrientes y, después, con un

diagrama de cascada.

Para observar los intervalos de temperatura se elige un salto térmico minimo que actua de
fuerza impulsora para el intercambio. El valor tipico que se usa es 102C y es el valor que se ha
usado en el estudio. Conociendo el valor del salto térmico se interpretan los intervalos de
temperatura y las necesidades calorificas en cada intervalo. Esta interpretacion se realiza con
las siguientes normas:

Primero se empieza con la corriente con la temperatura mas alta.
Las temperaturas de las corrientes calientes seran igual a las mismas menos la mitad del
salto térmico minimo establecido.

Las temperaturas de las corrientes frias seran igual a las mismas mas la mitad del salto
térmico minimo establecido.

Se determina AH: AH = (3 Cho — X Coo1a) AT

A continuacidn, se calcula el calor acumulado al final de cada intervalo.
Se identifica la mayor necesidad de calor y se afiade al inicio de la cascada de calor.

Por ultimo, se identifican las necesidades minimas de calefaccidn al principio de la
cascada, las necesidades de refrigeracién minimas al final de la cascada y la temperatura
del pinch, que se encuentra donde el calor acumulado se vuelve 0.

Asi se obtiene la cascada de calor que se ve a continuacion (Tabla 28):
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T (K) AHacum (KW)
393.15 365.412
370.531 76.476
362.15 20.7962
360.436 8.41325
352.15 0
347.149 8.53852
345.061 13.3167
338.15 96.835
333.822 123.337
333.456 202.212
328.15 1403.58
323.15 2504.62
318.15 2558.74
308.15 2667.65
298.305 2843.21
298.15 2846.11
293.15 2908.7
288.15 2922.32

Tabla 28. Cascada de calor

Como se puede comprobar segln lo descrito anteriormente, las necesidades minimas de
calefaccién son de 365,412 kW y las necesidades de refrigeracion son de 2922,32 kW. Ademas,
se puede observar que la temperatura de pinch es de 352,15 K, por lo que la temperatura
caliente y la temperatura fria del pinch es de 357,15 y 347,15, respectivamente.

Una vez calculadas las necesidades calorificas se calculan la cantidad de intercambiadores
minimos para realizar la integracién energética. Esta se calcula a través de la aplicacion de
calculo HINT obteniéndose un valor de 17.

Una vez hecho esto se representa la curva compuesta fria y caliente como se ve a continuacion
(Fig. 30):
T (K)
399.98

379.98 |
359.98 |
339.98 L
319.98 |

299.98 |

279.98 L

25998 |

239.98 L

219.98 |

199.98

0. 500. 1000. 1500. 2000. 2500. 3000. 3500. 4000.
H (kW)

Figura 30. Curvas compuestas frias y calientes
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Como se puede observar en la gréfica anterior, las necesidades de refrigeracion minimas son
muy grandes, ya que no hay tantas frigorias por debajo del pinch.

Una vez representada la curva compuesta de las corrientes frias y calientes, se pasa a realizar la
Gran Curva Compuesta, ya que aporta mas informacion, donde se puede estudiar la seleccion
de servicios a usar en la integracién (Fig. 31).

T(K)
399.98

379.98 1

359.98 |

339.98 |

319.98

299.98 |

279.98 L

259.98 1

239.98 1

219.98 |

199.98

0. 500. 1000.  1500.  2000.  2500.  3000.
H (kW)

Figura 31. Gran curva compuesta

Como se puede observar en esta figura, no existen bolsas de calor de calor en el proceso y se
confirma la seleccién de servicios que se hizo al inicio de la integracion energética. También se
puede observar que en la zona del pinch la entalpia es 0, lo que supone que no existe
intercambio de calor en ese punto.

Una vez realizado los estudios necesarios, se realiza la propuesta de integracién energética. La
propuesta se ha realizado a través del software “Hint”. Para realizar la propuesta de integracion
energética se usa el conjunto de reglas heuristicas que crearon Linnhoff y Hindmarsch:

1. Se comienza por el punto de pliegue y se emparejan corrientes. Este emparejamiento
se realiza teniendo en cuenta que por encima del punto de pliegue la CP de la corriente
caliente debe ser menor que la de la corriente fria. Por debajo del punto de pliegue se
da el caso contrario.

2. Se calculan las cargas térmicas de las dos corrientes, se comparan y se elimina la que
tenga menor carga térmica para poder realizar emparejamientos posteriores.

3. Se calcula la temperatura de salida del intercambiador para la corriente de salida de la
corriente no eliminada.

4. Se repiten los pasos anteriores con el resto de las corrientes. Cuando las corrientes no
estan situadas en el punto de pliegue no es necesario respetar las condiciones de CP.

Usando estas reglas finalmente se realiza la siguiente propuesta de integracion energética (Fig.
32):
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Figura 32. Propuesta de integracion energética
Como se ha mencionado anteriormente las necesidades minimas para la integracion eran:

e Calor de calefaccion: 365,412 kW
e Calor de refrigeracion: 2922,32 kW
e Intercambiadores: 17

Con la propuesta que se ha realizado los servicios energéticos necesarios son los siguientes:

e Calor de calefaccion: 484,575 kW
e Calor de refrigeracion: 3041,49 kW
e Intercambiadores: 19

Se puede observar que la integracion no es la dptima para reducir al maximo el ahorro calorifico,
pero es la disposicién con el mayor ahorro energético que se ha podido encontrar.

10. Analisis econdmico
En este punto se realizard un estudio de los costes econdmicos para definir la rentabilidad del
proyecto, lo que supone estimar los de implantacién de una planta de produccién de acetonay
el coste de produccién o de operacién, en el que se incluyen la compra de materias primas, la
venta de producto terminado o el uso de utilities. La informacion se ha obtenido de [12] y [15].

Para empezar, se analizara la inversidn inicial que es el capital necesario para la compra de todos
los equipos necesarios para llevar a cabo el proyecto en curso. Esta inversion puede estimarse a
partir de varios métodos como se muestra a continuacion, siendo cada método mas preciso que
el anterior:

e Estimaciones basadas en el orden de magnitud. Estas se basan en informacion sobre
costes de capital de plantas ya construidas utilizando factores de cambio de escala y
teniendo en cuenta la inflacidon. Con esta estimacién el coste real se encuentra entre
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una cota superior de un 40% por encima del valor estimado y una cota inferior de un
20% por debajo del valor estimado.

e Estimaciones basadas en los costes de los equipos principales. Estas estimaciones se
basan en una lista de los equipos principales del proceso. Cada equipo se dimensiona
individualmente y se estima su coste, por lo que se necesita un diagrama de flujo de
procesos, y la suma total de los costes de cada equipo se corrige para determinar el
coste total de la planta. De esta forma el coste real de la planta se encuentra entre una
cota superior del 30% por encima del valor estimado y una cota inferior del 20% del
valor estimado.

e Estimaciones preliminares. Estas estimaciones estan basadas en dimensionamientos
mas detallados de cada uno de los equipos de la instalacidén. Se necesita una primera
distribucidon en planta de los equipos para una estimacién inicial de los costes de
tuberias, servicios externos e instrumentacion. También se debe incluir una estimacion
de los costes de los equipos usados en los servicios auxiliares. Para ello se necesita el
diagrama de flujo de procesos de la instalacidon, diagramas isométricos de las tuberias y
de disposicidon de la planta. El coste real de la planta se encuentra entre una cota
superior de un 25% por encima del valor estimado y una cota inferior de un 15% por
debajo del valor estimado.

e Estimaciones definitivas. Estas se basan en especificaciones detalladas de cada equipo,
servicio auxiliar, instrumentacion, instalacion eléctrica y servicios externos. Se necesita
el diagrama de flujo de procesos, esquemas de los recipientes, diagramas auxiliares
isométricos de las tuberias y de disposicién de la planta, y los P&ID previos. El coste real
de la planta se encuentra entre una cota superior de un 15% por encima del valor
estimado y una cota inferior de un 7% por debajo del valor estimado.

e Estimaciones detalladas finales. Para estas estimaciones se necesita la ingenieria de
detalle completa del proceso y todos los servicios auxiliares y externos necesarios para
el correcto desempefio de la planta. También se necesitan informacién de los
proveedores sobre los costes definitivos de cada uno de los equipos principales. Por
tanto, se necesita el diagrama de flujo de procesos, diagrama isométrico de las tuberias
e instrumentacion, diagrama de disposicidén de los equipos y disposicion de la planta,
esquemas de los recipientes y de los equipos principales, y los P&ID definitivos. El coste
real de la planta se encuentra entre una cota superior de un 6% por encima del valor
estimado y una cota inferior de un 4% por debajo del valor estimado.

En la siguiente imagen (Fig. 33) se puede observar una representacién de la precision de la
estimacion con el coste de la estimacidn, es decir, con el trabajo realizado.
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Figura 33. Precision en los distintos métodos de cdlculo de costes

Teniendo en cuenta estos tipos de estimaciones, se ha recogido la informacion necesaria para
realizar el segundo tipo de estimacion, calculando la inversidn inicial a partir del coste de los
principales equipos.

Hay que mencionar que el método usado para calcular los costes de cada equipo es el método
de médulo de base de referencia. En el calculo de los costes de estos equipos va incluido los
costes directos (tuberias, estructuras, instrumentacién, mano de obra,...) y los costes indirectos
(transporte, seguros, impuestos, ingenieria y supervisidn,...). Estos costes variaran segun el tipo
de material usado y las condiciones de operacién, ya que este método esta basado para calcular
equipos a presidon atmosférica y fabricados con acero al carbono, por lo que habra que realizar
los cambios necesarios segun varien las condiciones de cada equipo.

Una vez estdn definidas las condiciones, se procede a calcular los costes de los equipos.

> Reactores

Para realizar la estimacidn del coste de los reactores se hara uso del método CAPCOST, que se
trata de una correlacién de constantes y variables que dependen del dato de dimensionamiento
de los reactores que, en este caso, es el volumen. La ecuacion (Ec. 26) para el célculo es la
siguiente:

log1o CJ = K1 + K, log;9(A) + Ks[logyo(A)]?
Ecuacion 26. Costo de los equipos

Los valores de Ki, K, y K3 se obtienen de las tablas de valores de la bibliografia que dependen del

tipo de equipo, por lo que los valores para el calculo de los reactores son los siguientes (Tabla
29):
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VALORES
Ku | 3.4974
Ka | 0.4485
Ks | 0.1074

Tabla 29. Valores de las constantes para cdlculo de costos

Cabe mencionar que estos valores estan pensados para el calculo de depdsitos verticales, pero
se ha tomado el mismo como dato mas cercano para su calculo. De esta forma se estiman los
siguientes valores para los distintos reactores (Tabla 30):

VOLUMEN (M) COSTE ($)
REACTOR 1 2 4400
REACTOR 2 3 5400
REACTOR 3 5 7300
REACTOR 4 7 9000
REACTOR 19 0.1 2000
REACTOR 33 0.1 2000
REACTOR 34 3 5400

Tabla 30. Coste de los reactores

Cabe mencionar que los costes de los reactores 19 y 33 se han realizado para un volumen de 0,3
m?3, ya que por debajo de ese valor la desviacidn de la estimacion es bastante grande. Como se
ha mencionado anteriormente, estos costes estan calculados para una fabricacidon de acero al
carbono y a presidon atmosférica, por lo que se debe recalcular los costes para las distintas
condiciones y materiales de fabricacidn, haciendo uso de la siguiente ecuacion (Ec. 27):

— ro
Cpm = Cp(By + ByFy Fp)
Ecuacion 27. Coste corregido por presion y material

Donde B; y B, representan constantes, Fy es un factor de correccion del material y Fp es un factor
de correccion de la presidon. Mientras que Fyv se obtiene por unos valores predeterminados
segln el tipo de material, el factor Fp se calcula por una ecuacién que es la siguiente (Ec. 28):

(P+ 1D
F, = 2[850 - 0.6(P + 1)] + 0.00315
" 0.0063

Ecuacion 28. Factor de presion

Donde P es la presion manomeétrica en bares y D es el didmetro en metros, suponiendo un grosor
de pared mayor a 6,3 milimetros.

Los valores de los mismos vienen representados en la siguiente tabla, junto con los costes
corregidos de cada uno de los reactores (Tabla 31):

B1 B> Fwm Fp COSTE ($)
REACTOR 1 2.25 1.82 1 1.14 19000
REACTOR 2 2.25 1.82 1 1.23 24000
REACTOR 3 2.25 1.82 1 1.37 35000
REACTOR 4 2.25 1.82 1 1.47 44000
REACTOR 19 2.25 1.82 4.7 1 21000
REACTOR 33 2.25 1.82 4.7 1 21000
REACTOR 34 2.25 1.82 1.7 1.23 33000

Tabla 31. Factores de equipo, material, presion y costes corregidos
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» Torres de relleno

Para el calculo de los costes de las torres de relleno y sus lechos el método es el mismo que se
ha mencionado en el apartado anterior, variando los valores de Ki, K; y K3 para los casos de torre
y de relleno. Para ambos casos, el dato de dimensionamiento con el que se estiman los costes
es el volumen de la torre y del relleno. Asi se pueden obtener los costes que se pueden observar
en la tabla siguiente (Tabla 32):

VOLUMEN K1 Kz K3 Fm Fp COSTE ($)
(M)

TORRE 16 14.8 3.4974 0.4485 0.1074 1.7 1.25 90000
RELLENO 16 9.28 2.4493 0.9744 0.0055 1 1 2500

TORRE 21 3.71 3.4974 0.4485 0.1074 1.7 1.25 37000
RELLENO 21 2.14 2.4493 0.9744 0.0055 1 1 600

TORRE 30 4.33 3.4974 0.4485 0.1074 1.7 1.25 41000
RELLENO 30 2.36 2.4493 0.9744 0.0055 1 1 700

Tabla 32. Datos cdlculo de costes de torres y rellenos

Hay que destacar que Fp, en este caso, toma ese valor debido a que las torres trabajan a una
presion inferior a 0,5 bares absolutos, lo que significa que trabaja a vacio. En el caso de los lechos
no se tiene en cuenta Fp por lo que se le da un valor de 1.

> Bombas

En el caso de las bombas su coste se calcula igual que en los dos apartados anteriores, variando
los valores de las distintas constantes segun el tipo de bomba que se use en cada caso. En la
siguiente tabla se puede observar los valores de las constantes y el coste corregido (Tabla 33):

POTENCIA K1 Kz Ks Fm Fp COSTE

(Kw) (s)
BOMBA 22 3.12 3.3892 0.0536 0.1538 15 1 11000
BOMBA 26 1.12 3.3892 0.0536 0.1538 1.5 1 10000
BOMBA 35 0.25 3.8696 0.3161 0.122 1.3 1 19000

Tabla 33. Datos cdlculo de costes de bombas

En este caso tampoco se tiene en cuenta el factor Fp ya que la presion de trabajo no es un factor
corrector del precio.

» Compresores

El calculo de los costes sigue siendo el mismo que en los apartados anteriores, ademas de que
se anade al calculo el driver que hace funcionar el compresor, como se ve en la siguiente tabla
(Tabla 34):

POTENCIA K1 Kz Ks Fm Fp COSTE
(kKw) ($)
COMPRESOR 44.72 5.0355 -1.8002 0.8253 2.4 1 49000
28
DRIVER 28 | 75 1.956 1.7142  -0.2282 1.5 1 35000

Tabla 34. Datos cdlculo de costes de compresor y motor

Tanto en el caso del driver como en el caso del compresor no se tiene en cuenta el factor Fp
porgue no influye en la correccidn del precio.
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> Depositos

Para los depdsitos no hay variacién en el método de célculo de los costes corregidos, como se
ve en la tabla siguiente (Tabla 35):

VOLUMEN K1 K2 Ks Fm Fp COSTE
(M) ($)

DEPOSITO 8 5.45 3.5565 0.3776 0.0905 1 1.15 25000
DEPOSITO 11 5.3 3.5565 0.3776 0.0905 1 1.09 24000
DEPOSITO 12 5.2 3.5565 0.3776 0.0905 1 1.07 23000
DEPOSITO 13 5.1 3.5565 0.3776 0.0905 1 1.07 23000
DEPOSITO 18 3.5 3.5565 0.3776 0.0905 1 1.25 21000
DEPOSITO 37 0.3 3.4974 0.4485 0.1074 1.7 1.25 12000
DEPOSITO 14 1.32 3.4974 0.4485 0.1074 1.7 1 19000
DEPOSITO 36 1.8 3.5565 0.3776 0.0905 1 1.25 15000

Tabla 35. Datos cdlculo de costes de depdsitos

Cabe destacar que, si durante el calculo de Fr este obtiene un valor menor a 1, se le asigna valor
1 al mismo.

> Intercambiadores de calor

Para los intercambiadores de calor el método de calculo no varia, teniendo en cuenta que en
este caso cada tipo de intercambiador influye en las constantes de calculo, como se ve en la
tabla siguiente (Tabla 36):

VOLUMEN K1 Kz K3 Fm Fp COSTE
(M) ($)

EXCHANGER 23 10 4.3247 -0.303 0.1634 1.4 1 61000
EXCHANGER 32 1.2 3.3444 0.2745 -0.0472 1 1 8000
EXCHANGER 24 246 4.1884 -0.2503 0.1974 1.7 1 233000
EXCHANGER 27 19.5 4.3247 -0.303 0.1634 1.4 1 64000
EXCHANGER 20 11 4.3247 -0.303 0.1634 4.7 1 145000
EXCHANGER 29 13.3 4.3247 -0.303 0.1634 14 1 61000
EXCHANGER 42 3.73 3.3444 0.2745 -0.0472 1 1 10000
EXCHANGER 37 4.17 3.3444 0.2745  -0.0472 1 1 10000
EXCHANGER 38 1.28 3.3444 0.2745 -0.0472 14 1 9000
EXCHANGER 40 14 3.3444 0.2745 -0.0472 1 1 8000
EXCHANGER 41 7 3.3444 0.2745 -0.0472 4.7 1 31000

Tabla 36. Datos cdlculo de costes de intercambiadores de calor

Cabe destacar que en varios de estos intercambiadores se ha usado titanio para evitar corrosion
y en otros se ha usado cobre para evitar el ataque del hidrogeno a los materiales.

Una vez calculados todos los costes de los equipos principales se realiza la suma conjunta para
obtener el coste de la inversidn inicial, por lo que se obtiene un coste total de 1.290.000 S. Hay
gue tener en cuenta que este coste esta reflejado para el afio 2001, el afio de inicio de este
proyecto es en 2018, por lo que se habra producido inflacién o depreciacién de los precios con
el trascurso de los afos. Para medir esta variacidon de los precios se hace uso del Chemical
Engineering Plant Cost Index (CEPCI). Conociendo el CEPCI de cada afio se puede obtener una
estimacion del coste para el aifio planteado haciendo uso de la siguiente formula (Ec. 29):
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Cl Il
CZ [2
Ecuacion 29. Correlacion entre coste e indice CEPCI

Para 2001 el CEPCI tiene un valor de 397 mientras que el valor del CEPCI para 2018 es de 603,
por lo que el coste estimado para 2018 es de 1.970.000 S.

Ademads, a este coste se le deben anadir unos costes adicionales debido a contingencias
comunes como problemas meteorolégicos, huelgas o pequenos cambios de disefio y a la tarifa
del contratista. También se le deben aiadir los costes de acondicionamiento del emplazamiento,
costes de implantacidén de edificios auxiliares y costes de sistemas externos auxiliares como
almacenes de materia primas o de producto terminado, muelles de carga equipos de suministro
de utilities, ... Este calculo se realiza con la siguiente formula (Ec. 30):

n
CGR = 1682 CBM,i

i=1

Ecuacion 30. Coste de inversion inicial

Donde Cgr €s la inversion inicial, la cual se obtiene un valor de inversién inicial de unos 3.300.000
S, que al convertirlo a euros se obtiene un valor de 2.900.000 €.

Una vez calculada la inversién inicial se necesita calcular los costes de produccion, estos son los
costes relacionados con la compra de utilities, materias primas, tratamientos de corrientes
residuales, electricidad o sueldos de trabajadores para poder llevar a cabo la produccion dia a
dia. En la siguiente tabla se recogen todos los tipos de costes que se pueden encontrar durante
la producciodn, al igual que las estimaciones de algunos de ellos (Tabla 37):
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COSTES DIRECTOS (DMC)

MATERIAS PRIMAS Crm Productos empleados en el
proceso principal

TRATAMIENTO RESIDUOS Cwr Tratamiento de residuos para
cumplir normativa
medioambiental

UTILITIES Cur Servicios auxiliares necesarios
para el proceso

MANO DE OBRA CoL Personal necesario para operar
la planta

SUPERVISION Y | 0.18Coc Personal administrativo y de

ADMINISTRACION ingenieria

MANTENIMIENTO Y | 0.06Cqr Mano de obra y material para

REPARACIONES mantenimiento

SUMINISTROS 0.15(0.06Ccr) Suministros necesarios para

operar la planta (EPIs,
lubricantes,...)

SUMINISTROS DE | 0.15Co, Material de laboratorio para
LABORATORIO control de calidad y localizar
fallos

PATENTES Y DERECHOS DE | 0.03COM
PROPIEDAD INDUSTRIAL

COSTES FIJOS (FMC)
DEPRECIACION 0.1Ccr Amortizacién de obra civil y
equipos
IMPUESTOS LOCALES Y | 0.032Cqr
SEGUROS
COSTES GENERALES | 0.6(Co.+0.18C0+0.06C6r)  Incluye costes asociados a la
(OVERHEAD) operacion de los servicios
auxiliares
COSTES GENERALES (GE)
COSTES DE | 0.15(Co1+0.18C01+0.06C6r) Gestion de salarios, nominas,
ADMINISTRACION edificios y otras actividades
COSTES DE DISTRIBUCION Y | 0.11COM Costes necesarios para
VENTAS marketing y ventas de producto
I+D 0.05COM Actividades de investigacion
relacionadas  con proceso
productivo.

Tabla 37. Lista tipos de costes productivos

En la tabla anterior el término COM hace referencia al coste de produccidon de la planta (Cost Of
Manufacturing) que es el coste buscado.

Asi el COM se puede expresar como la suma de los tres tipos de costes desglosados antes, por
lo que se obtendria la siguiente ecuacién (Ec. 31):

COM = 0.28C;p + 2.73Co, + 1.23(Cyr + Cwr + Crn)

Ecuacion 31. Cdlculo costes de produccion

También se puede calcular el coste total de produccion teniendo en cuenta la depreciacién, que
se calcularia de la siguiente manera (Ec. 32):
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COM,; = 0.18Cgg + 2.73Cy, + 1.23(Cyr + Cyr + Crmr)

Ecuacion 32. Calculo costes de produccion con depreciacion

Antes de calcular el coste final de produccidn hay que mencionar los precios con los que se van
a calcular los distintos costes.

Para empezar, se exponen los costes de las utilities usadas como el coste del agua de
refrigeracion, que segun las tarifas para industria de EMUASA es de 1,39122 €/m3. El precio del
vapor de agua se calcula usando [17], conociendo el precio del carburante que se usa para
calentar que, en este caso, es gasolinay cuesta 1,5 $/L, por lo que al célculo se obtiene vapor de
agua de baja presidon que produce un coste de 154,72 S/Ton. El costo de la electricidad para uso
industrial es de 0,083 segln la ultima actualizaciéon del Ministerio de Industria, Comercio y
Turismo. Se usan también otros refrigerantes como el amoniaco liquido saturado, que tiene un
precio de 269 S/Ton, y propilenglicol al 10%, que tiene un precio de 132 €/Ton.

En cuanto a materias primas la mayoria de sus precios se han obtenido a través de ICIS. La
materia prima principal es el cumeno, cuyo precio es de 925 €/Tm, y la siguiente materia prima
es el hidrégeno, cuyo valor es de 2 €/m3 segln Air Liquide. También se tienen otras materias
primas secundarias como el acido sulfurico, el cual hace de catalizador durante la escisién, que
tiene un valor de 230 S/Ton. Después esta el catalizador de paladio, cuyo precio es de 128 $/kg
y con la suposicidn de que tiene una vida media de 6 meses, el cloruro de calcio que actua de
desecante, cuyo precio es de 150 $/Ton, y el hidréxido sddico que tiene un valor de 325 $/Ton.

Ademads, se debe de tener en cuenta que se producen costes por verter residuos al
alcantarillado, el cual tiene un precio de 0,661 €/m3 segiin EMUASA.

Por ultimo hay que calcular el nUmero de operarios que se necesitaran para operar la planta.
Este calculo se puede estimar a través de la siguiente ecuacion (Ec. 33):

Noy = (6.29 + 0.23N,,,)**

Ecuacion 33. Calculo nimero de trabajadores minimo por turnos

Donde No. representa el nimero de operarios por turno y Nn, es el nimero de etapas de
procesos no solidos, por lo que se obtiene un nimero de 3,37 operarios. La planta trabajara las
24 horas del dia, por lo que habrd que contar con tres turnos de ocho horas cada uno. Ademas,
por cada operador se contratan 5 operarios mas, por lo que se obtiene un total de 17 operarios.
Por ultimo, el salario medio de los operarios de plantas quimicas en Espafa es de unos 1600 €
netos al mes.

Asi una vez expuestos todos los precios que se van a tener en cuenta se puede hacer el calculo
de cada uno de los costes como se ve en la siguiente tabla (Tabla 38):
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DEMANDA (KG/H) COSTE (€)
CUMENO 8000 70.850.000
ACIDO SULFURICO 202,5 344000
HIDROGENO 11 965.000
CATALIZADOR 1500 kg cada 6 meses 338.000
HIDROXIDO SODICO 0.0047 11
CLORURO CALCICO 2070 2.300.000
VAPOR BAJA 8706 10.000.000
AGUA REFRIGERACION 328800 3.900.000
AMONIACO 7680 15.000.000
PROPILENGLICOL 10% 8900 9.900.000
ELECTRICIDAD 75 kW 15.000
ALCANTARILLADO 354086 2.000.000
OPERARIOS 17 operadores 330.000

Tabla 38. Coste de materias primas

Conociendo estos costes se pueden obtener cada uno de los costes descritos anteriormente y
obtener el coste de produccidn siguiendo la formula descrita anteriormente, como se puede ver
en la siguiente tabla (Tabla 39):

COSTES (€)
COSTES UTILITIES ‘ 41.300.000
COSTES TRATAMIENTOS RESIDUALES ‘ 2.000.000
COSTES MATERIAS PRIMAS ‘ 70.600.000
COSTES OPERADORES ‘ 326.000

Tabla 39. Costes de produccion finales

Con estos datos se obtiene finalmente un coste anual total de produccion de 141.700.000 €.
Como se puede observar los costes de produccidon son muy superiores a la inversion inicial, lo
gue suponen unos gastos considerables.

Finalmente se calculan los posibles ingresos entrantes por la venta de la acetona atendiendo a
los valores de mercado de la acetona y la cantidad de kilos producidos, con lo que se obtiene un
ingreso de 21.000.000€.

11. Estudio de rentabilidad

En este punto se pasard a estudiar la rentabilidad de la planta para determinar si la planta es
viable para su instalacién. Para ello se veran los flujos de caja netos, los cuales sirven para
calcular el VAN y el TIR que es un buen indicativo de la viabilidad o rentabilidad del proyecto.

Primero se calcula el Beneficio Bruto (BB), que es la diferencia entre los ingresos por venta y el
coste total de produccién. Hay que mencionar que en este primer calculo no se tiene en cuenta
la depreciacién en los costes de produccion, por lo que el célculo seria el siguiente:

BB = 21.000.000 — 141.700.000 = —120.700.000€/afio

Para llegar al VAN se necesitan calcular algunos datos mas, pero solo viendo el beneficio bruto
ya se puede deducir que la planta no es rentable.

Esto se debe a que los costes de operacién son mucho mayores que los ingresos, seguramente
debido a que los volimenes de produccién son bajos para una planta de este tipo.
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También hay que tener en cuenta que el precio del cumeno se sitta sobre los 900 €/Tn cuando
se usan 8000 kg/h de cumeno, mientras que el precio de la acetona se sitla sobre los 950 €/Tn
cuando se producen sobre unos 2950 kg/h de acetona, por esto no se superan los gastos.

Otra razdn es que en este proceso se crea otro producto de gran valor comercial como es el
fenol, el cual tiene un precio de mercado de unos 1590 €/Tn cuando se estan produciendo unos
5000 kg/h lo cual supone un gran ingreso.

En contraposicion se va a proponer un escenario hipotético donde la planta podria ser rentable
modificando los costes de produccidn.

Para empezar, en este escenario se tomard en cuenta que el fenol producido también es
comercializado, pero aumentando su precio un 10%, aunque sin tener en cuenta el coste de los
equipos de separacion para obtener el fenol en condiciones de comercializar. Igualmente, la
acetona se ha aumentado su precio a 1050 S/ton, asi se pueden aumentar los ingresos. En
cuanto a los gastos se ha reducido el coste del cumeno a 750 €/ton.

Se ha reducido el coste del vapor de baja a 80 $/ton y el amoniaco se ha reducido a 90 $/ton. En
cuanto al agua de refrigeracién se ha asumido que se recircula toda el agua y se vuelve a enfriar
por torres de refrigeracion, por lo que no se elimina los costes de la compra constante de agua
de refrigeracidon, aunque no se calculan los costes del mantenimiento del agua en su
recirculacién como el control de la dureza del agua, ni el coste de las torres de refrigeraciéon. Por
ultimo, se reduce también el coste del propilenglicol a 70 €/ton.

Asi los nuevos costes de produccién quedan de la siguiente manera (Tabla 40):

PRECIO (€)
CUMENO 57.440.000
ACIDO SULFURICO 344.000
HIDROGENO 965.000
CATALIZADOR 338.000
HIDROXIDO SODICO 11
CLORURO CALCICO 2.300.000
VAPOR BAJA 5.148.000
AMONIACO 5.110.000
PROPILENGLICOL 10% 5.230.000
ELECTRICIDAD 15.000
ALCANTARILLADO 2.000.000
OPERARIOS 330.000
ACETONA 23.100.000
FENOL 73.900.000

Tabla 40. Nuevo escenario de precios

Con estos nuevos costes e ingresos se recalculan los costes de produccién como se ve a
continuacion (Tabla 41):

COSTES (€)
COSTES UTILITIES 17.800.000
COSTES TRATAMIENTOS RESIDUALES 160.000
COSTES MATERIAS PRIMAS 59.100.000
COSTES OPERADORES 326.000

Tabla 41. Costes de produccion en escenario favorable
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Con estos costes finalmente se obtiene unos costes de produccidn totales de 96.200.000 € al
afo.

Con estos nuevos datos se puede realizar de nuevo el estudio de rentabilidad de la planta.

El estudio se realizaria como se ha comentado antes, primero se calcula el Beneficio Bruto de la
planta de la siguiente manera (Ec. 34):

BB =1V — COM
Ecuacion 34. Cdlculo de beneficio bruto
Obteniéndose un valor de 545.000 €/afio.

Después se calcula el Beneficio Neto Antes de Impuestos (BNAI). Este se calcula descontandole
al BB la depreciacién (D) de la siguiente como se ve en la siguiente ecuacidn (Ec. 35):

BNAI = BB —D
Ecuacion 35. Calculo de beneficio neto antes de impuestos

La depreciacién se calcula tomando la diferencia entre los costes totales de produccién cony sin
depreciacion como se ha visto antes, obteniendo un valor de 291.000 €/afio y, por tanto, un
BNAI de 253.000 €/afio.

A continuacion, se calcula el Beneficio Neto Después de Impuestos (BNDI) al que se le descuenta
la cantidad determinada por la tasa legal impositiva (i), que suele ser del 25% como se ve en
[13], y que se determina con la siguiente ecuacién (Ec. 36):

BDAI = BNAI * (1 — i)
Ecuacion 36. Calculo beneficio después de impuestos
Por lo que se obtiene un beneficio de 189.700 €/afio.

Finalmente se calcula el Flujo de Caja (FC), que es el BNDI al que se le aifiade la depreciacion,
obteniéndose el beneficio final como se ve a continuacién (Ec. 37):

FC=BNDI+D

Ecuacion 37. Calculo flujo de caja
Se obtiene al final un beneficio de 481.000 €/afio.

Una vez obtenidos estos datos se puede calcular el VAN (Valor Actual Neto) y el TIR (Tasa Interna
de Retorno) para comprobar la rentabilidad de la planta.

El VAN es el valor actualizado de los futuros flujos de caja que se van a generar teniendo en
cuenta el interés del préstamo y comparar con la inversion inicial, como se ve en la siguiente
ecuacion (Ec. 38):

Ecuacion 38. Cdlculo de VAN

Si el VAN es positivo la planta es rentable. Este es el método mas usado para el estudio de la
rentabilidad de un proyecto.
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El TIR es el interés maximo que igual el VAN a cero. De esta forma podemos ver el interés
necesario en la planta para obtener beneficio. Este se calcula de la siguiente manera (Ec. 39):

Ecuacion 39. Cdlculo del TIR

Se calcula el TIR para un periodo de 10 afios. Al inicio, el primer flujo de caja es la inversidn inicial
y a partir de ahi se calculan los futuros flujos de caja para los préximos 10 afios como se ve a
continuacion (Tabla 42):

<]
(]
(7]

A FULO DE CAJA (€)
-2.912.000
-2.576.705
-2.248.691
-1.928.321
-1.615.977
-1.312.060
-1.016.992

-731.216

-455.195

-189.419
65.602

OCOoONOOTUVBABWNERO

[
o

Tabla 42. Tabla de flujos de caja

Estos flujos de caja producen un VAN de cero para un TIR del 5%, que es un TIR aceptable,
aunque algo bajo en el mercado. Como se puede ver, para este tipo de interés la planta se
amortiza en un periodo de 10 afios.

12. Conclusiones

Después de realizar el estudio de rentabilidad se puede observar que la planta no es rentable
para la simple produccion de acetona, sino que se necesita la obtencidn del fenol también para
poder llegar a rentabilizar la planta. También hay que tener en cuenta que aun asi la planta no
llega a ser del todo rentable en estas condiciones, ya que los volimenes de produccién son
bastante bajos y los precios propuestos para su rentabilidad estan fuera del mercado actual, por
lo que se deberia aumentar los volimenes de produccidon y ventas para poder llegar a
rentabilizar la planta con unos precios de compra-venta mas reales.
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