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1 Resumen.

El anhidrido succinico es considerado una molécula plataforma, lo que implica que es un compuesto
importante para la industria quimica por ser intermediario de mdultiples reacciones para alcanzar
productos de interés, y que puede conseguirse via bioldgica y renovable en vez de a partir de
combustibles fosiles.

El anhidrido succinico puede derivar en multiples productos y terminar siendo Util en diferentes sectores,
como en la construccion, en la industria textil, agricultura... Es un compuesto que promete ser un buen
sustituto de ciertos combustibles fésiles sin los perjuicios ambientales de estos, puesto que admite

diferentes alternativas para su sintesis y rangos amplios de mejora en su fabricacion.

En este trabajo se va a partir de anhidrido maleico, el cual puede producirse a partir de furfural, y que
puede obtenerse a su vez de materia vegetal. Este maleico reacciona con hidrégeno en presencia de un
catalizador de Nickel-Raney u otros para dar el succinico, pudiéndose originar subproductos en ciertas
condiciones de presion y temperatura. Se va a evitar la formacién de estos subproductos eligiendo

adecuadamente las condiciones del reactor para disminuir costes en las operaciones de separacion.

El reactor y la reaccion quimica es el punto de partida del estudio. La bibliografia existente indica que
lareaccién debe ocurrir a menos de 120°C para que no aparezcan subproductos, y para que pudiese darse
lareaccion por debajo de esta temperatura, se debe emplear un disolvente. Entre los disolventes posibles,
se eligid el anhidrido acético, pues es con el que se obtiene una mayor velocidad de reaccion. Ademas,
de entre los compuestos de la bibliografia no es méas dafiino ambientalmente y tampoco mas caro.

También se decidio intentar llegar a minimo un 99% de conversion del maleico empleado.

El reactor que mejor cumple las expectativas del proceso es uno multitubular, encerrado en una carcasa
para regular su temperatura con agua de refrigeracion. La temperatura se acoté como maximo a 100°C,
y se procedié a calcular la masa de catalizador, la temperatura y la presion con una optimizacion,
resultando en que el proceso es mas econémico cuanto menor presion se emplea por los grandes costes
operativos de comprimir el hidrégeno. Con respecto a la temperatura y la masa de catalizador, se
selecciond la mayor temperatura (100°C) para necesitar menos masa de catalizador, y por tanto, menos

volumen de reactor, el cual opera de forma isoterma.

Se evalu6 también el efecto de aumentar el caudal de hidrégeno respecto al estequiométrico. No se
apreciaron cambios importantes porque no aumentaba sustancialmente su concentracion en la fase
liquida (donde ocurre realmente la reaccion), por lo que se decidié que simplemente entrase con un

cierto exceso para asegurar que hubiese hidrégeno suficiente en el reactor y no limitase la reaccion.

Previamente al reactor, es necesario un mezclador donde se disuelve el maleico en el acético, ayudado

por su propia fusién a 50°C. Para acondicionar los reactivos, también se consideran bombas e
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intercambiadores necesarios para el liquido, y los compresores y refrigeradores inter-etapa por parte del

hidrégeno.

Después de la salida del reactor, se lleva a cabo la purificacion del producto. Primero, por su gran
volatilidad se decidi6 separar el hidrogeno en exceso de la reaccion del resto de compuestos, los cuales
son mayormente liquidos en las condiciones de salida del reactor. Sin embargo, como hay cierto arrastre
del disolvente por el hidrégeno, se requiere un segundo proceso para separar de nuevo el hidrégeno y el
disolvente arrastrado. La otra operacion de separacion consiste en separar el anhidrido acético del

anhidrido succinico, consiguiendo una recuperacion del 99%.

La primera separacion del hidrogeno con el resto de los compuestos se realiza con un simple separador
liquido-gas, el cual opera de forma adiabatica. Como hay cierto arrastre de acético, esta separacion debia
continuar con una segunda etapa, en la cual se decide utilizar un separador de membrana (una
permeacidn de gases), aprovechando que el hidrégeno es la molécula més pequefia, frente al acético que

tiene una masa molecular mucho mayor.

Por otro lado, para la separacion del bruto del acético y succinico se utilizé un destilador multietapa, el
cual se optimizd para que tuviese bajos costes de operacion y una altura adecuada. Se disefi6 atendiendo
a que la velocidad de arrastre del gas no desbordase los pisos superiores, ni que el liquido inundase los

pisos inferiores.

Cuando la planta opera en estado estacionario, la recirculacion permite no tener que emplear ciertos
equipos y ahorrar costes, ademas de no tener que emplear tantos servicios auxiliares. EI acético que se
recircula al mezclador tiene la energia suficiente para ayudar a fundir el maleico (funde a 50°C). La
temperatura resultante de la mezcla de las corrientes con la recirculacién es justo de 100°C, temperatura

que coincide con la temperatura de entrada del reactor.

Se realiz6 el disefio mecénico de cada equipo principal del proceso, se ha asegurado que la presién de
disefio de los recipientes sea la de maxima impulsion de las bombas que tienen aguas arriba de estos,

para evitar riesgos.

Teniendo todos los datos sobre los equipos, Yy, por tanto, de sus costes, y teniendo el consumo de los
servicios auxiliares, de las materias primas, y la salida del producto, se realiz6 un balance econdmico
general: célculo del Valor Actual Neto (VAN), de la Tasa Interna de Retorno (TIR), y la representacién

del periodo de recuperacion de la inversion (Payback)

Estos resultados indican que el proyecto es rentable, puesto que el TIR muestra un valor bastante alto
(31%), y el PayBack se da en el primer tercio del periodo de tiempo seleccionado para la operacion de
la planta (sobre los 5-6 afios), con un VAN total final de 23ME€.
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2 Introduccion.

El presente proyecto se enmarca en el contexto de una propuesta técnica y econdémica para encontrar
una solucién industrial a la necesidad de producir platform molecules, desde una perspectiva energética

y de empleo de recursos eficiente.

2.1 Platform molecules

Las platform molecules son compuestos que proceden de biomasa vegetal y que pueden actuar como
sustitutos de los quimicos de origen fésil que se utilizan como materia prima en la produccion de otros
guimicos y/o materiales de interés; méas en concreto, se estan evaluando en la sustitucion de los quimicos

de origen fosil que se utilizan para producir polimeros (plasticos).

La produccion de plasticos consume muchos recursos naturales no renovables. Pero los plasticos estan
arraigados a la vida diaria, y puede resultar mas sencillo cambiar el proceso de produccion que cambiar
a las personas, ese es el motivo para utilizar estas platform molecules en sustitucion de los combustibles

fosiles.

2.2 Polimeros, combustibles fosiles y su impacto.

Los plésticos (polimeros) son extremadamente necesarios por cOmo son sus propiedades (mayormente
inertes, baja densidad, resistencia mecanica variable...): son imprescindibles en la industria alimentaria
y en la sanitaria por seguridad biol6gica, en aplicaciones industriales porque afiaden resistencia a los
materiales sin aumentar mucho su peso, en materiales que necesiten ser aislantes eléctricos o

transparentes, etc.

Es por todo esto, que es muy importante encontrar una forma de producirlos de forma sostenible debido
a que el consumo excesivo de recursos fosiles (método convencional), y, sobre todo, la incorporacion
de maés didxido de carbono y metano al ciclo del carbono (carbono que se encontraba principalmente
encerrado en gran profundidad en yacimientos en el subsuelo, en forma de compuestos orgéanicos), estan
propiciando cambios adversos en la atmdsfera y en los océanos (aumento de temperatura global, la

acidificacion y contaminacion de las aguas, etc).

Ademas, los polimeros actuales que no se tratan suelen acabar formando islas de basura en los océanos
degradandose parcialmente, pero sin terminar de descomponerse, formando microplasticos, los cuales
estan invadiendo las cadenas tréficas[1]. Por este motivo urge encontrar biopolimeros que funcionen
durante su tiempo de vida como producto, pero que una vez desechados puedan descomponerse del todo
e integrarse al ciclo del carbono de forma normal, en una especie de economia circular (o bien que sean

sus componentes compostables o recuperables).

Como se ha comentado anteriormente, se necesitan moléculas plataforma de las que se pueda partir para

la fabricacion de biopolimeros que puedan ademéas biodegradarse. En este trabajo se ha elegido
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desarrollar el proceso para la fabricacion del anhidrido succinico a partir de anhidrido maleico, ya

gue uno de los muchos usos del anhidrido succinico es precisamente la fabricacion de biopolimeros.

2.3 Moléculas de estudio: anhidrido maleico (MA) y anhidrido succinico (AS)

Se va a partir del anhidrido maleico para dar anhidrido succinico porque el anhidrido maleico se puede
obtener con nuevas tecnologias desde biomasa. Primero, la biomasa se separa en sus componentes
principales y se obtiene hemicelulosa, celulosa y la lignina. Del conjunto que forma la hemicelulosa
(sobre todo de la xilosa, que es una pentosa) se puede obtener furfural[2], que por medio de una
oxidacion genera anhidrido maleico, incluso segln las condiciones que se impongan a la reaccion se

puede conseguir ya ahi &cido succinicol[3].

Si se hidrata el anhidrido succinico con agua se obtiene su forma hidratada, el &cido succinico, al igual
que se puede deshidratar a una temperatura muy elevada para devolverlo a su forma anhidro.

El anhidrido y el &cido succinico son, por tanto, platforms molecules en cuanto a la parte en la que son
de procedencia vegetal, pero, ademas, son compuestos de interés industrial al poder sustituir a otras
moléculas de origen fosil, ya que son capaces de reaccionar de diferentes maneras para dar muchos

productos de interés (ver Figura 1):
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Figura 1. Introduccion. Moléculas de estudio: Esquema de derivados del dcido succinico [4].

Cumple de esta forma todos los criterios para poderla calificar como platform molecule. Sin embargo,
esta facilidad de poder reaccionar de diferentes maneras hace que se tengan que desarrollar procesos
muy concretos para cada producto final y para la propia obtencion del succinico, siendo muy probable
que se den subproductos. En el caso de este trabajo se comprobara que se obtiene ademas de succinico,
el subproducto y-butirolactona (GBL), lo cual no es del todo un problema porque también tiene utilidad
y valor en el mercado. La bibliografia es extensa en cuanto a los usos que se le puede dar al succinico

aparte de poder servir como monémero para biopolimeros

La tabla 1 resume los principales usos que se le pueden dar al succinico:
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Tabla 1. Introduccion. Moléculas de estudio: Derivados del succinico. Extracto de Kirk-Othmer enciclopedia of Chemical

Technology. Pdgina 539-540 (Vol 22) [5]

Use

Adbesives and sealanis
hot-melt adhesives
adhesive primers for aluminized surfaces
Agricalture
plant growth regulators
herbicide compaositions
fungjcides
pesticidal effervescent granules
insecticides
lIll)SqUi[U attractants
Briilding and constrzction
cement additives and cement compositions
asphalt paving materials
Cenamics
manufacture of porous titanium oxide
manufacture of sinterable boehmite powder
manufacture of porous ceramics
Coating, pigments, dyes, inks
coalng composiions
automohile topeoats
powder coating
radiations, uv-curable coating compaositions
photocurable ink compositions
toners
quinacridone pigments

dye intermediates

Pofymers and resins
biodegradable polymers
biedegradable packaging foams
curing agent for epoxy resins
EIJ())\)' el‘i.ﬁ[()ll]&"m
preparation of liquid crystals
modified polyamides
water-soluble polymers

Texctiles and fihers
finishes for silk or cellulosic fabrics
dyeing aids for corton or polyamide fibers
succinylation of silk
wet <rrm1gthenmg agents
adhesive composition for textile laminates
textile bleaching agents
Water and gas treatment
bactericide tablets for swimming pools
algicide compositions
treatment of water for use in beauty pador
flue gas desulfurization
air purification and disinfection
Miscellaneass
catalyst manufacture
fireproofing aids
wood treatment
superconductor manufacture
electrolyte for lithinm batteries
leather manufacture
animal feeds

Se puede observar que los usos del anhidrido succinico y su acido son muy extensos, es una sustancia
muy versatil que puede llegar a tener su aplicacién en muchos campos y procesos de fabricacion. Se
destacd anteriormente los polimeros, pero realmente cualquier campo seria digno de estudio. Es por todo
esto que es necesario la realizacion de memorias cientifico-técnicas como la presente que evallen la

viabilidad técnica y econdémica de sus diferentes rutas de produccion.

2.4 Antecedentes: Evolucion del proceso de fabricacion del anhidrido succinico.

Ha habido dos grandes vertientes en el método de fabricacion del acido o anhidrido succinico: via

petroquimica y por medio de biomasa. La via petroquimica fue la primera, generalmente hidrogenando
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el maleico en estado liquido, con catalizadores que poseen niquel, u otros catalizadores mas activos
como paladio, con soportes variados (alimina, silice...), y normalmente temperaturas de 120 a 180°C.
El medio es en reactores trifasicos de lecho fijo, y como la reaccidn es exotérmica se debe ir capturando

el calor para mantener condiciones isotermas (Vol 22, pag 537[5]).

El &cido o el anhidrido succinico fue calificado por el departamento de energia de Estados Unidos como
un compuesto de gran interés ya desde 2004, matizando, de los diez mas importantes procedentes de la
biomasa. En la primera via a partir de biomasa, el &cido levulinico hacia de precursor, pero no era
rentable econémicamente, se analiz6 en 2006 que esta via solo seria rentable si subia demasiado el precio
del petréleo y bajaban los precios de producir o comprar la biomasa[6].

La produccion de succinico desde materias primas de origen renovable se desarrollé mas por el pico que
se dio en los precios del petroleo en 2007, y la posterior crisis del 2008: la via petroguimica no era tan

rentable. Se puede observar en la Figura 2 esta evolucion en las vias de produccion:

5150000 1

;é'__i M Petrochemical SA production

— 100000 OFermentative SA production |

5

= 50000 - |

-2

S oy mm mm BN N
1999 2008 2010 2013 2015

Figura 2. Introduccion. Antecedentes: Produccion de dcido succinico mundial en toneladas por afio [6].

Se observa que para el afio 2015 ya se asumia una produccion anual de 180000 t/a. El crecimiento se
podria considerar exponencial en el caso de la via fermentativa, mientras que la petroquimica ha sido
lineal y con una pendiente muy baja en comparacion. Es digno de mencién que en Espafia haya

construida una planta que produce por medio de la via fermentativa 10000 t/a[7].

La via fermentativa presenta como problema principal las cantidades tan diluidas de producto que se
obtienen, encareciendo las operaciones de separacion y de purificacion del producto. Esto se debe a que
los fermentadores, como reactores bioldgicos que son, funcionan mejor con sustrato muy diluido para
la biomasa, ademés de necesitar niveles de pH concretos (neutro o levemente acido para la formacion
del succinico). Por ejemplo, algunas de las bacterias que producen acido succinico de forma natural via
fermentativa son algunas cepas de Anaerobiospirillum succiniproducens, Actinobacillus succinogenes,

Mannheimia succiniproducens, o cepas modificadas de Escherichica coli[4].

Actualmente, como el anhidrido y acido maleico se puede producir mas facilmente a partir de biomasa
por vias quimico-cataliticas como se explico en el apartado anterior, hay una oportunidad nueva de
mercado que consiste en volver al proceso de produccion en el que se sigue utilizando maleico como

sustrato, pero siendo este maleico de origen no fésil. Este es el proceso elegido en el presente proyecto.

6
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3 Objetivos.

El proposito de este TFG es disefiar una solucion técnica al proceso industrial para produccion de
anhidrido succinico a partir de anhidrido maleico e hidrdgeno. El desarrollo viene sucedido de la

consecucién de los siguientes objetivos:

e Definir la capacidad de produccion de la planta y los limites de bateria para conocer las entradas
y salidas de las materias primas, disolvente y producto.

e Analizar el comportamiento de la reaccidén quimica que tiene lugar, puesto que el reactor es el
corazén de la planta quimica, y la optimizacién de sus condiciones de operacion sera critica
para el resto de los equipos y el proyecto en si mismo.

¢ Representar el diagrama de proceso de la planta cuando opera en estado estacionario asegurando
que se cumple el balance de materia y energia.

e Optimizar econémicamente el acondicionamiento de las corrientes y las operaciones de
separacion teniendo muy en cuenta los costes variables, puesto que en toda la vida de la planta
suelen impactar méas que los propios equipos.

o Disefiar mecanicamente los equipos del proceso, ademas de calcular su coste.

e Evaluar la rentabilidad econémica del proyecto a través del calculo del Valor Actual Neto
(VAN), de la Tasa Interna de Retorno (TIR), y la representacion del periodo de recuperacion de

la inversion (Payback).



Universidad
Rey Juan Carlos Adrian de Galdo Dapena

4 Solucion técnica/resultados.

4.1 Requisitos de disefio
Para poder disefiar con criterio, ademas de darle cohesion y coherencia a la solucidn técnica, se deben
exponer unas consideraciones iniciales, las cuales comprenden desde la capacidad de produccion

objetivo hasta describir el sistema de unidades o la notacion empleada, entre otros.

4.1.1 Capacidad de produccion y condiciones limite de bateria
La capacidad de la planta escogida va a ser de 16.667 toneladas por afio de produccién de anhidrido
succinico con pureza minima al 99%. También tendrd un 99% de recuperacion su operacion de

separacion. Se ha escogido esa capacidad de produccion atendiendo a tres razones:

- En Estados Unidos la capacidad minima rentable es de 10000 t/a, y la maxima de 30000 t/a, por
lo menos para la via fermentativa. Esto ofrece un rango orientativo de cuanto deberia ser la
capacidad[8].

- En Espafa ya existe una fabrica de 10000 t/a como se expuso en la introduccion, por lo que no
es descabellado una de igual tamafio o superior[7].

- Normalmente en la industria se toma un valor minimo con el que pueden operar los equipos que
corresponde al 60% de caudal de normal de disefio, si se tomase el minimo valor de 10000 t/a
(60%), el 100% seria:

10000 ton/a
F=—r—""

100 =1
50 00 6667 ton/a

Como este resultado se queda por debajo del maximo de 30.000 t/a, se considera razonable. Ademas,

queda cerca del valor medio en Estados Unidos (que serian las 20000t/a).

Esto seria atendiendo a que el rendimiento de la reaccién del anhidrido maleico e hidrégeno para dar
succinico fuese del 100%, la produccion final atenderd a criterios econdémicos gue se veran en el estudio
del reactor (4.4.4) y del destilador (4.4.8), pero aun asi el proceso garantizara una produccion de 10000

t/a que suponen el criterio minimo fijado.

Las materias primas son anhidrido maleico e hidrdgeno, y el producto de salida es anhidrido succinico.
Se van a considerar parte del ISBL (Limite interior de bateria) las lineas de tuberias, pero no los propios
tanques de almacenamiento de materias primas y productos de la unidad, los cuales van a pertenecer al
OSBL (Limite exterior de bateria). Se utilizara también como disolvente no reactivo anhidrido acético,
este debera aportarse fresco en una pequefia cantidad cuando la instalacion opera con recirculacion

(puesto que la mayor parte se recircula). La Tabla 2 muestra las condiciones limite de bateria:
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Tabla 2. Condiciones limite de bateria materias primas, el disolvente, producto y subproducto.

P (Kg/cm’g) T (2C)

Anhidrido maleico 0 25

Anhidrido acético 0 25

Hidrégeno 0 25
Anhidrido succinico 0 139,8

El anhidrido maleico se recibe en estado solido en forma de pellets, en bolsas de 25 kg en paquetes
grandes de 1136 kg. Las bolsas son de polietileno, y se puede almacenar sin problemas en un entorno
seco y fresco[5].

Para disolverlo es necesario meterlo en un mezclador con el anhidrido acético caliente y llegar a una
proporcion de 2kg de acético por cada 1kg de maleico. Se van a tomar como condiciones iniciales las
atmosféricas: 1 atm de presion y 25°C de temperatura, y se sabe que por encima de aproximadamente
50°C el maleico pasa a fase liquida, lo que facilitara la disolucion y justifica calentar previamente el

anhidrido acético y utilizar un mezclador.

En cuanto al gas, inicialmente se va a partir de hidrégeno en condiciones atmosféricas (25 °C y 1 atm)
para poder tener en cuenta los costes que conllevarian su compresion. Después del reactor el hidrogeno
se separa de los demas compuestos y se recircula (se trabaja con exceso de hidrégeno), y se debe seguir

incorporando la parte que se consume en el reactor (aproximadamente un 30% de lo que entra).

Se destaca que los tanques que deberian existir en la planta de almacenamiento de hidrégeno (como
esfera), y del anhidrido acético (como cilindro), también van a considerarse parte del OSBL, del primero
porgue parte de lo que conllevaria el coste de tener hidrégeno comprimido se traduce en los compresores
del proceso (K-101y K-102), y porque del acético fresco se necesita muy poca cantidad cuando se opera
en estacionario y podrian considerarse opciones como un camion cisterna para la puesta en marchay un

recipiente pequefio para la produccién habitual.

4.1.2 Reaccion quimica: Cinética y termodinamica
e Cinética:

Las reacciones quimicas que se van a llevar a cabo en el reactor se esquematizan en la Figura 3:

C,H,(C0),0 + Hy » (CH,C0),0 + 2H, — C3Hg(CO)O + H,0

Figura 3. Reaccion quimica: MA con H; para dar SA, y SA con 2H; para dar y-BL y H,0
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Se observa que si se sigue hidrogenando el succinico obtenido se puede obtener y-BL. Para este trabajo
se han elegido unas condiciones que eviten la formacion de y-BL: temperatura igual o inferior a 100°C

en presencia de disolvente (anhidrido acético) y catalizador Niquel Raney.

La cinética se ha calculado con los datos extraidos del siguiente estudio: Selective hydrogenation of
maleic anhydride catalyzed by metallic nickel catalyst[9], donde se dispone de gréficas que relacionan
la conversion con el tiempo. Como se especifican datos de concentracion inicial del maleico, y la presion
controlada del sistema, con Aspen se ha podido calcular la concentracion en liquido del hidrégeno y del
maleico para cada experimento. Los datos empleados para el ajuste cinético se muestran en la Tabla 3

Tabla 3. Cinética quimica: Datos obtenidos del articulo (tiempo y conversion a una temperatura dada) y de Aspen

(concentracion del anhidrido maleico (A) y de H; y volumen en liquido) a 25 bar de presion.

Temperatura (C2) Tiempo (s) Cpwia (mol/L) Cy, (mol/L) Volumen (L) -Ln (1-X)
1800 0,03 3,62 0,03
3600 0,07 3,49 0,07
60 7200 0,21 2,97 2,08E-06 0,135 0,24
10800 0,24 2,87 0,28
14400 0,27 2,76 0,32
21600 0,29 2,71 -
1800 0,10 3,35 0,10
3600 0,26 2,78 0,30
70 7200 0,54 1,77 2.76E-06 0,133 0,78
10800 0,73 1,07 1,29
14400 0,81 0,76 1,65
21600 0,83 0,67 -
1800 0,23 2,86 0,26
3600 0,55 1,72 0,79
20 7200 0,70 1,14 3,55E-06 0,132 1,22
10800 0,84 0,64 1,81
14400 0,93 0,26 2,71
21600 0,96 0,15 3,30
1800 0,67 1,27 1,10
3600 0,84 0,63 -
%0 7200 0,92 0,32 4,51E-06 0,131 2,51
10800 0,96 0,14 3,30
14400 0,99 0,03 491
21600 1,00 0,00 -
1800 0,81 0,71 1,69
3600 0,93 0,29 2,60
100 7200 0,97 011 5,59E-06 0,132 3,52
10800 0,98 0,09 -
14400 1,00 0,00 -
21600 1,00 0,00 -

Nota 1. Se toman las concentraciones en la fase liquida porque la reaccion ocurre en esta fase. Eso limita la velocidad de
reaccion a la solubilidad del hidrégeno en la disolucion,

La cinética de una reaccién siempre aumenta con la temperatura, en este experimento ademas la

concentracién de hidrégeno en la fase liquida aumenta también, comportamiento anémalo para los

gases, pero que ayuda a una mayor velocidad de reaccién.

A partir de los datos de la Tabla 3 se representar la funcién -In(1-X) frente al tiempo (modelo
pseudohomogéneo de orden 1), obteniéndose las constantes para cada temperatura (en s*) (ver Figura
4).

10
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Figura 4. Cinética quimica: Grdfica para la constante cinética de 1er orden de reaccion en cada punto de temperatura.

Se observa que se obtienen buenos ajustes (R? > 0,95 en todos los casos). Se han evitado escoger los

puntos correspondientes a muy altas conversiones para las diferentes temperaturas.

Se pueden extraer con estos datos de pendientes las constantes cinéticas en funcion de la masa de
catalizador para cada temperatura de la siguiente forma (ejemplo para 60°C):

2,47 - 10—5% L
Ki60oc = 5t 5g =1,33-10" _g S
0,135L

Donde 2,5 g es la cantidad de catalizador empleado en este experimento, segin la referencia [9],

Por otro lado, se puede pasar a segundo orden considerando la concentracion de hidrégeno disuelto en
el liquido (que depende de la temperatura y presion). Asi, en vez de tener que operar el reactor
irremediablemente a 25 bares (exceso suficiente de hidrogeno que permita asumir una cinética de primer

orden), se puede estudiar econémicamente tener el reactor en condiciones menos severas.

1L 064 L?
g-s 2,08-10°molH,

Ky g0e = 1,33-107° —_—
260 g -mol-s

La tabla 4 muestra los datos obtenidos.

Tabla 4. Cinética quimica: Datos para representar las grdficas que linealizan la ecuacion de Arrhenius.

Temperatura (C2) K (L/(g's)) k (L*/(g ‘mol-s)) LnK(orden1) Lnk (orden 2) 1/T (K)
60 1,33E-06 0,64 -13,53 -0,45 -3,00E-03
70 6,03E-06 2,18 -12,02 0,78 -2,91E-03
80 8,73E-06 2,46 -11,65 0,90 -2,83E-03
90 1,75E-05 3,87 -10,95 1,35 -2,75E-03
100 2,93E-05 5,24 -10,44 1,66 -2,68E-03
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Con estos datos, y utilizando la ecuacién de Arrhenius se calcula el factor pre-exponencial

(representacion en Figura 5)

v = 6669,2x + 19,651 -
R?=0,9832 ’

LhK

A/T(1/K)
Figura 5. Cinética de la reaccion: Grdfica para realizar Arrhenius con la cinética de 22 orden

Se observan buena linealidad en la grafica, con un R? > 0,98. El factor pre-exponencial corresponde al
punto de ordenadas en ambos casos (solo hay que deshacer el logaritmo natural), mientras que para la

energia de activacion hay que hacer el siguiente calculo (ejemplo para orden 2, Ecuacion 1):

Ea Ea
=4A-e RT InK=InA———
K A-e n T R-T

Ecuacion 1. Cinética quimica: Ecuacion de Arrhenius y linealizacion

Ea kJ kJ
—=m - Ea=R-m= 8314-40=2-6,67 -10>2—— =5545—
R mol mol

Los resultados obtenidos se resumen en la siguiente Tabla 5:

Tabla 5. Cinética quimica: Energia de activacion y factor pre-exponencial de las cinéticas de reaccion

Reaccién Ea (KJ/mol)

Orden 2 3,42E+08

Para poder medir el efecto que tiene la presidn sobre la concentracion del hidrogeno disuelto y la
velocidad de reaccion, se escogera trabajar con la reaccion de segundo orden, porque de escoger la
cinética de primer orden, solo se podria trabajar a 25 bar, y conviene realizar un estudio econémico a

diferentes presiones.

Se destaca la importancia de este parametro (la presion) sobre la reaccion porque al ser una reaccion que
sucede en la fase liquida, el hidrégeno debe encontrarse disuelto para poder reaccionar con el anhidrido
maleico. Esta es una de las razones también por las que la seleccion del disolvente puede ayudar a la
conversion del succinico: este no interviene directamente en la reaccion, pero ayuda que el hidrégeno

pueda estar presente en mayor proporcion en la fase liquida.

Como apreciacién, cuando se decide no tener disolvente y que la fase liquida la aporte el propio maleico

fundido a una temperatura superior a 120°C (temperatura a la que el succinico se funde), se puede
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conseguir gue ocurra la reaccion, pero esta opcion no se ha escogido porque las condiciones son mas
severas (mayor temperatura) y porque se puede tener y-BL como subproducto, y eso disminuiria la

selectividad hacia el succinico, el cual es el compuesto objetivo, por lo que a priori seria peor opcion.
e Termodinamica

La termodinamica de la reaccion de anhidrido maleico a anhidrido succinico es descrita por la siguiente

entalpia de reaccién:
H, = —133,89K] /mol

Se aprecia con esta entalpia de reaccion que es una reaccion exotérmica. Esto es algo a tener en cuenta
para el disefio del reactor, puesto que significa que se debera refrigerar ya que se quiere mantener a una

temperatura constante para que la reaccion suceda en condiciones isotermas.

Para trabajar en continuo, el reactor tipico idéneo suele ser un reactor trifasico de lecho fijo tubular o
bien dos o tres reactores en serie de tanque agitado con el catalizador suspendido[5]. Se elegira trabajar
con un lecho fijo multitubular porque suponen en general menos masa de catalizador y de volumen

necesario total para alcanzar la misma conversion que un tanque agitado.

4.1.3 Catalizador Niquel-Raney

El coste del catalizador ha sido calculado a partir de los costes individuales de los metales que componen
la aleacidn: aluminio y niquel, en proporcion 53:47 en peso respectivamente. Para calcular la densidad
resultante de la aleacion se ha calculado el volumen especifico de la aleacion y se ha pasado a densidad.

Los célculos son los siguientes:

€ €
B (Caluminio .53 + Cniquel . 47) B 2,501@ 53+ 27,325@ 47 _ €
Cateacion = 100 - 100 B 14'168@
, , , 1
Vateacion = Vatuminio * 0,53 + Vniquel 047 = PO 0,53 + - 0,47
Paluminio Pniquel
V! —< ! 0,53 + ! 047)m3—249 10~% m
aleacion — 2698 ’ 8908 ’ kg = 4, kg
1 1 kg
Paleacion = 177 = m3 = 4‘012,79—3
aleaciéon 2’49 -10-4 E m

- Donde C representa el coste, I el volumen especifico, y p es la densidad.

Para conocer el coste de los metales se tuvo en cuenta el precio que marcaba la Bolsa de metales de
Londres[10]. Se escogieron los precios que marcaban para agosto de 2023, el precio parecia

sobreestimado sobre todo para el niquel, el cual se encuentra a un precio bastante mas bajo actualmente.
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Por lo que se considera no tener en cuenta los costes de fabricar la aleacién, al ya estar sobreestimado

el precio de las materias primas. Los resultados obtenidos se resumen en la Tabla 6:
Tabla 6. Catalizador Niquel-Raney: Precio y densidad

Metales puros Aleacion niquel Raney

Coste ($/kg) Densidad (kg/m3) Ratio masico (Ni/Al) Precio ($/kg) Volumen especifico (m”3/kg) Densidad (kg/m?')
Aluminio 2,50 2698

47:53 14,17 2,49E-04 4012,79

Niquel 27,33 8908

4.1.4 Sobredimensionamiento de los equipos

Se va a disefiar con un determinado margen sobre la capacidad normal de cada equipo, en concreto:

- Las bombas podran impulsar un 10% o un 20% mas de caudal dependiendo de si son para
impulsar carga y productos o son las de reflujo del destilador multietapa respectivamente.

- El separador de membrana y los intercambiadores de calor tendran un 10% mas de superficie
de la necesaria.

- Los recipientes tendran un volumen de liquido calculado con un caudal un 10% mayor y el
tiempo de residencia tipico que le corresponda.

- Los recipientes contaran con un 15% mas de masa de lo estipulado que la utilizada por el espesor
minimo necesario que se calcule.

- El destilador multietapa tendrd un diametro acomodado a un porcentaje de la velocidad de

arrastre en caso normal (75%) y de disefio (82,5%).

Como particularidad, los compresores de por si ya estan sobredimensionados (el hidrégeno se impulsa
con una relacién ya superior a la estequiométrica), y por lo tanto no hace falta diferenciar un caudal de

disefo diferente al normal como es en el caso de las bombas.

4.1.5 Servicios auxiliares

Los servicios auxiliares consisten en el agua de refrigeracion y el agua para obtener vapor de calefaccion,
gas natural utilizado como combustible en la caldera, y la electricidad que se consume. El coste
econodmico de estos servicios auxiliares se tendra en cuenta y ha sido detallado en el anexo Ill. El

resumen de los costes de cada servicio auxiliar se presenta en la Tabla 7:

Tabla 7. Servicios auxiliares: Precio por consumo

A
Electricidad (€/MWh)  Gas (€/GJ) Eoa

Sin tratar (€/kg) Desmineralizada (€/kg) Refrigeracion (MWh/kg)

71,52 4,38 1,97E-03 3,94E-03 3,95E-07

La electricidad se va a utilizar para todas las maquinas que funcionan con energia eléctrica (bombas,
compresores, etc). El gas se emplear4 como combustible para la caldera, produce vapor de calefaccion

con agua desmineralizada para acondicionar las corrientes que deben calentarse.
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Por otro lado, el agua de refrigeracién lleva asociado un consumo eléctrico de las bombas que la
impulsarian (estas no se disefian al tratarse de servicios auxiliares y ser parte del OSBL, junto a la

caldera), pero se atiende al valor de consumo de la bibliografia.

Para facilitar los calculos posteriores, se ha detallado también en el mismo anexo (111) ademés del coste
de utilizar vapor de calefaccion (a alta, media y baja presién), el de agua de refrigeracion por unidad de

energia calorifica[11]. Se presenta un resumen de estos costes en la Tabla 8.

Tabla 8. Servicios auxiliares. Costes auxiliares: Coste por kW captado (refrigeracion) o cedido (vapor de calefaccion)

Agua Vapor

Refrigeracion (€/afio-kW) A baja presion (€/afio-kW) A media presion (€/afio-kW) A alta presion (€/afio-kW)
35,42 175,42 175,67 176,28

4.2 Diagrama de proceso simplificado: Explicacion y esquema

El proceso industrial (Figura 6) contiene dos entradas de materias primas (anhidrido maleico e
hidrégeno puro), una entrada de disolvente fresco (anhidrido acético), y una salida de producto
(anhidrido succinico). Se va a describir el funcionamiento de la planta cuando esta opera con la
recirculacion de anhidrido acético e hidrogeno, pues esto sera la mayor parte del tiempo de operacion
de esta (99% del tiempo), pese a que pueden cambiar ligeramente los caudales y composiciones a cuando
es la puesta en marcha. Se ha desarrollado mas detenidamente en el punto 7.1.1. la descripcion de la

puesta en marcha.

El balance de materia y energia se ha comprobado con Aspen Plus, por lo que, poniendo los datos
iniciales de las corrientes, el mezclador (M-101), la conversién del reactor (R-101), los caudales de calor
intercambiados (los E-10X), las caracteristicas del separador L-G (C-101), del destilador (C-102), y del
separador de membrana (M-102), deberian poderse replicar los mismos resultados que en la figura 6.

Los datos que aparecen de presion en las corrientes se refieren a la presion de entrada al equipo al que
apunta la flecha, o en el caso en el que se unan varias lineas seré a la presion a la que llegan antes de

juntarse las corrientes.

La corriente nimero (n°) 0 es una entrada de 2032 kg/h de anhidrido maleico s6lido a 25°C que entra
directo al mezclador M-101. Este fundiria a los 50°C, facilitando su disolucion en el disolvente. Por lo
que la mezcla de las corrientes del caudal de acético fresco (15kg/h) (n°1) junto a las del acético
recirculado (66 kg/h) del separador de membrana M-102 (n° 31), y del acético (4038 kg/h) proveniente

del destilador C-102 (n° 32), deben resultar en una corriente superior a esa temperatura.

De hecho, la temperatura resultante del mezclador M-101 es de unos 71°C. La presion a la que se debe
Ilegar en el mezclador es 1 atm por lo que se deberan utilizar bombas para salvar la distancia y el
rozamiento de la linea. Se considera que el equipo esta presurizado con un gas inerte a una atmosfera de

presion.
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La corriente n°32 que viene del destilador C-102 es de 8 kg/h de maleico, 20 kg/h de succinico, y el
resto (4010 kg/h) es de acético. A este acético se le suman los 66 kg/h de la salida del separador de
membrana para resultar junto a los 15 kg/h de la corriente n® 3 en una composicion de salida de una
parte en masa de maleico por cada dos de acético (6151 kg/h en total), esta se impulsa con una de las

bombas G-102A/B (una es de repuesto), y se eleva la corriente 2°C por la friccién mecénica de la bomba.

La presion a la que debe Ilegar al reactor R-101 es de 16,5 bares, porque inicialmente el equipo se disefio
para que pudiese perder hasta 1,5 bares como holgura (10% de pérdida). Por motivos econdmicos
tratados en la optimizacion del reactor (4.4.4.) solo se pierden unos 0,7 bares de presion.

El reactor R-101 alcanza una conversion superior al 99. La salida son practicamente dos fases, por lo
gue se utiliza el separador Liquido-Gas C-101 para separar practicamente todo el hidrégeno que queda
después de la reaccion (105 kg/h) con arrastre de 66 kg/h de acético en fase gas. Por otro lado, salen
como liquido por fondo del recipiente el escaso maleico que ha quedado sin reaccionar, mas el succinico

y el acético.

Este caudal de fondo es de 6127 kg/h, presenta una composicion del 65,7% de acético, del 34% para el
succinico, y un 0,3% de maleico. Esta corriente (n°18) se precalienta en el intercambiador E-105 con la
corriente de fondo del destilador C-102 para aprovechar su energia. Al ser casi un 66% acético se
ponderd con ese valor la presién del fondo y cabeza, ademas de calcular el piso de alimentacion y

temperatura de entrada 6ptima, para respetar el equilibrio térmico, mecanico y de composicion.

El intercambiador E-106 debe aumentar la temperatura de la corriente alimento del destilador hasta
200°C, y por pérdida de presion entre el intercambiador y la elevacion hasta el piso del plato, parte del

anhidrido cambia de fase y disminuye la temperatura del alimento hasta los 189°C.

Del condensador total (D-101) del destilador (C-102) sale la corriente (n°23) que pasa por la bomba G-
103A/B que impulsa el reflujo a columna (n°25) y la parte que se recircula (n°32), que conecta con la
salida del separador de membrana (M-102, n°31) para formar el recirculado total (n°33) que se dirige al
mezclador (M-101) y que ayuda a elevar la temperatura y a fundir al maleico. Por fondo sale el producto
que va al intercambiador E-105 que se ha mencionado anteriormente que sirve como precalentador del

alimento del destilador.

Por otro lado, el hidrégeno y acético que salieron del separador L-V como gas se separan en un separador
de membrana, el M-102. El acético al separarse del hidrégeno se condensa y pasa a fase liquida y se
recircula al mezclador M-101. El hidrégeno por su parte se recircula a los compresores K-101 y K-102,
aungue previamente se refrigera en el E-103, y después del primer compresor también se refrigeran en

el E-104 el conjunto de hidrégeno fresco e hidrégeno recirculado.

El cambio respecto a cuando se opera en la puesta en marcha es que se necesita calentar todo el

disolvente en el E-101 hasta 113°C para que al mezclarse con el maleico esto resulte en 50°C de
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temperatura. También se emplea el E-102 para calentar esta mezcla antes de juntarlo con el hidrégeno
previo al reactor para que resulte en los 100°C necesarios. Estos intercambiadores se pueden emplear
para realizar pequefios ajustes de control de temperatura si ocurren fluctuaciones operativas, pero en
principio por el disefio que contempla la integracion energética del proceso dejan de necesitarse en

estado estacionario.

Por otro lado, no puede emplearse durante la puesta en marcha el E-105 porque atn no ha salido el fondo
del destilador, por lo que el E-106 debe dimensionarse de tal forma que pueda cubrir la puesta en marcha.

Las composiciones en si son muy parecidas para la puesta en marcha y la operacion en continuo, con
la salvedad de que en estado estacionario se tiene succinico en las corrientes de recirculado y una menor
cantidad de maleico. A cambio, sale mas producto al mantener el 99% de pureza 'y 99% de recuperacion

en el C-102 en estado estacionario.

En total, se producen 2087,44 kg/h de succinico al 99% molar (98,99% masico), que equivalen a
practicamente 16700 toneladas por afio. Por lo que queda cumplido el objetivo de acercarse al valor
estimado inicial de 16667 toneladas por afio.
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Figura 6. Diagrama del proceso

Hidrégeno >

Anhidrido maleico

Anhidrido acético

G-104A/B

112,16 | o )
~
41»5§32 —@ -@96
/
b, H2=100% (w/w) (9998
(138,65
|
2,19
# /| Acético=100% (w/w) |
/
65,68
] M-102 /-\
4119,66 Y N 170,79 1%

-17,26 |

E-103

N
14,34 1,01

| [ 615153
N

f |
ON¢
71,39 )

X=99,2%

{528 o 9958

C 9,98 )

6298,28

—
R-101 <9> 155
99,98 )

H;=61,54% (w/w)
Acético=38,46% (w/w)

TN

C-101

| 98 |
_ 16,9;

Anhidrido succinico

AS=99% (w/w)
AM=0,3% (w/w)

Acético=0,7% (w/w)

81,75

Linea de proceso (fluido) —F

Linea de proceso (sélido)

Ndmero de corriente ::

Caudal masico (kg/h)
Caudal de calor (kW) X
-
Presién (bar) '\h
7
Temperatura (2C) . x

E-105

( 100,8 )
6127,48 >388,83
143
@ (150,41 )
N

1,01

2087,84

S —

®

®

6127,48
e
m 189 ‘
@ AS=34,06% (w/w)

Acético=65,68% (w/w)
E-106

c-102
516,99

\/

(28464 )

4

22
(139,61

] ) &
@f\ %{-}61’

1980,22

—,

| 61296 | e (1
139,61
» D-101
‘ G-103A/B ‘

1,72

AM=0,2% (w/w)
AS=0,5% (w/w)

Acético=99,3% (w/w)

4039,64

— G (s
( 139,6

. S

2 134924 |

1,66 T
Ll—/
313,39

18



Universidad
Rey Juan Carlos Adrian de Galdo Dapena

4.3 Programa de célculo: Aspen Plus. Modelo termodinamico.

e Aspen Plus.

Es un programa de célculo que facilita en gran medida la resolucion de los balances de materia y energia,
por lo que se va a utilizar como ayuda en el disefio y la simulacién de los equipos y procesos. Es
importante mencionar gque los resultados siempre serdn matematicamente correctos, pero no quiere decir
gue tengan sentido fisico, por lo que hay que tener cierto criterio y saber discernir si los resultados

obtenidos con Aspen son validos.

El punto de partida del programa es afiadir los compuestos involucrados en el proceso, y ademas conocer
en qué condiciones se va a operar con ellos. El conjunto de ambas cosas determinara el modelo

termodinamico idoneo con el que Aspen predecira los datos de forma mas fiable y acorde a la realidad.
¢ Modelo termodinamico.

Se ha utilizado al asistente informatico de Aspen para elegir el mejor modelo. Se ha decidido utilizar el
modelo termodinamico NRTL (el cual es apropiado para las reacciones quimicas, basado en coeficientes
de actividad). El método NRTL ademas permite tener compuestos polares y no polares, aungue se den

en situaciones muy poco ideales, lo cual es el caso de la mezcla que se tiene.

Para los acidos carboxilicos Aspen recomienda modificar el NRTL con los modelos Hayden-O’Connel
o el Nothnagel, pero estos se ven también limitados a requerir una presion menor a 15 bar. Sin embargo,
se quiere evaluar que el reactor opere entre los 15 y los 25 bares de presion. Por lo tanto, se ha decidido
implementar el NRTL-RK de Aspen (NRTL modificado con Soave-Redlich Kwong), el cual ayuda a

predecir mejor el comportamiento a presiones mas intermedias.

Para el resto de los equipos, si poseen una presion inferior a los 15 bar, se utilizara indistintamente el
modelo de Hayden-O 'Connel 0 el Nothnagel, pues ambos podrian representar fielmente la realidad.
4.4 Disefio de Equipos

4.4.1 Informacion previa para el calculo de costes

El disefio de los equipos ha sido optimizado a partir de minimizar sus costes, los cuales determinan sus

dimensiones y caracteristicas.

Los costes de los equipos han sido calculados de forma aproximada basdndose en los costes recogidos
por la US Gulf Coast Basis de enero de 2007 (Chemical Engineering index CEPCI1=509,7). Segln se
indica en la bibliografia [11] para trabajos fin de grado son buenas aproximaciones si no se dispone de

catalogos reales de empresas. Esa bibliografia [11] utiliza la Ecuacion 2.

Cc=a+b-S"
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Ecuacion 2. Equipos. Informacion previa: Cdlculo del coste de los equipos segun la US Gulf Coast Basis, 2007
Donde:
-C,: Es el coste del equipo en 2007 segln el indice de precios en Estados Unidos ($).
-a y b: Son constantes de costes
-S: Es el pardmetro del tamafio (unidades que dependen del equipo)
-n: Exponente para cada tipo de equipo

La consulta de los datos de los parametros a, b, S y n para cada equipo se detalla en el anexo Il. Se toma

como ejemplo de calculo el coste de los compresores de tipo pistén:

Para tomar un ejemplo de calculo, se adelantan datos que se desarrollaran mas adelante en el apartado
de los compresores (4.4.3 y 4.4.4.1), se tiene una primera etapa de un compresor gque necesita una

potencia de 124,70kW, por lo tanto:
Ce.acero al carbono = 220000 + 2300 - (124,70)%7° = 305827,33$ (acero al carbono)

En los casos en los que se disponga de los parametros directos para los costes de un equipo disefiado
con acero inoxidable 304 se aplicaran esos. En los casos en los que no, se empleara la relacién mostrada

en la ecuacion 3 entre el coste del acero inoxidable y el coste de acero al carbono.

Ce,acero inoxidable 304 — Ce,acero al carbono * 1'30

Ecuacion 3. Equipos. Informacidn previa: Relacion entre el acero inoxidable 304 y el acero al carbono

También se puede utilizar una relacion para aproximar el precio a la localizacién geogréfica. De Espafia
no se dispone un factor, por lo que se empleara el de Francia (localizacion mas préxima). La relacion
corresponde a incrementar al coste anterior un 13%. Finalmente se tendra que pasar al curso monetario

de Espaiia, el euro.

0,92€
Ce,acero inoxidable 304,Esparia = 305827,33$-1,30- 1,13 e = 413319,52€

4.4.2 Bombas (G-101-A/B, G-102-A/B y G-103)

Las bombas han sido calculadas atendiendo una carga neta positiva de aspiracion de 3,5m. Por lo que
se han situado los recipientes anteriores a las bombas a unas alturas determinadas para que las bombas
no sufran de cavitacion. Dado que la gravedad relativa de la disolucion alimento respecto al agua es
cercana a 1, y la viscosidad es menor a la del agua se va a interpretar que se puede trabajar con curvas
de bombas caracteristicas para el agua. Realmente el tnico célculo es el de cuantificar la altura a la que
debe ir la bomba ademés de calcular sus costes, por lo que se dejan en anexos las fichas bésicas de las

bombas y su explicacidn al ser equipos sencillos (anexo 1V).
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4.4.3 Compresores (K-101y K-102)
Los compresores K-101 y K-102 acondicionan la presién de la corriente alimento de hidrégeno y
contribuyen en gran medida los costes variables de la instalacion. Se ha seguido la guia sugerida por

Ray Sinnot y Gavin Toweler [11], quienes recomiendan el documento Select the right compressor[12].

En este apartado se disponen los calculos de los trabajos y los costes asociados de operacion y del

equipo. Por otro lado, en el anexo | se explica la decisidon de por qué un compresor de tipo piston.
e Ecuaciones de disefio y resultados

Una vez reflejada la eleccion de un compresor que funciona de forma isentrdpica, se utilizan las
ecuaciones del calculo de trabajo isentropico teérico (Wiy). Se ha estimado una pérdida de presién del
2% de la presion de entrada para cada tramo entre compresores teniendo en cuenta que la corriente de
hidrégeno se refrigera en cada etapa en un intercambiador de calor. La Ecuacion 4 muestra el trabajo

isentrépico tedrico realizado.

Ecuacion 4. Compresores K-101 y K-102: Trabajo isentrépico tedrico

-Z y M: Factor de compresibilidad del compuesto y masa molar del compuesto respectivamente, el
hidrogeno en las condiciones de operacion se puede considerar un gas ideal con Z = 1, dado que esta
muy por encima de su temperatura critica (T, = 33,19°C). Los cambios con la presion no afectan en

gran medida a los calculos por lo que se desprecian.

-v: Es el coeficiente de dilatacion adiabatica, este parametro resulta del cociente entre la capacidad
calorifica a presion constante (Cp), y a volumen constante (Cv). Los cambios de este valor no afectan

mucho a los célculos por lo que se desprecian, resultando en aproximadamente un valor de y = 1,4.
-P1, T4, P2: Presion y temperatura de entrada, y presion de salida respectivamente
-R: Constante de los gases ideales.

Para tener en cuenta la eficiencia isentrépica se utilizan los datos de la Figura 7, donde se relaciona la
eficiencia isentropica con la razén de compresion, resultando que a mayor raz6n de compresién mayor
eficiencia isentrdpica, se observa que por encima de la relacion Po/P1=3,5 la eficiencia resulta asintética

aproximadamente en el 85%.
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Figura 7. Compresores K-101 y K-102: Eficiencia isentrépica en funcion de la razén de compresion[11]

El trabajo isentrdpico real se calcula de acuerdo con la Ecuacion 5.

Ecuacion 5. Compresores K-101 y K-102: Trabajo isentropico real

A su vez, el motor eléctrico va a tener una eficiencia relacionada con la potencia consumida (el trabajo

isentrépico real). En la Tabla 9 se muestra esta relacion.

Tabla 9. Compresores y bombas: Eficiencia del motor eléctrico en funcion del trabajo isentrépico real[11]

Potencia (kW) Eficiencia
5 80
15 85
75 90
200 92
750 v5
>4000 7

Una vez obtenida la eficiencia del motor se puede calcular el trabajo real del conjunto del equipo:

Ecuacion 6. Compresores K-101 y K-102: Trabajo total (isentrépico real del equipo mds motor)

Para saber a qué temperatura se llega realmente en cada etapa se emplean las ecuaciones 7 y 8 que

relacionan la presion, la temperatura, la eficiencia isentropica, y el coeficiente de dilatacion adiabatica:
I _ P

PR
1 1

Ecuacion 7. Compresores K-101 y K-102: Relacidn entre temperatura y presion con parametro m.
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Ecuacion 8. Compresores K-101 y K-102: Paradmetro m que considera eficiencia y coeficiente de dilatacion adiabdtica

El proceso del célculo de las etapas del compresor ha sido iterativo. Primero fijaba la presion que queria
llegarse (en este caso va a ser una P final alrededor de 16,84 bar) y en cuantas etapas de compresion se
podria hacer (se ha probado con dos etapas en este ejemplo), teniendo en cuenta que el trabajo es minimo
cuando en cada etapa se realiza el mismo trabajo. Ademas, después de cada etapa se ha asumido un 2%
debido al paso por un intercambiador de calor y la circulacion hasta el siguiente compresor.

Se va probando con diferentes presiones de salida que aseguran un mismo trabajo consumido, y que a
la vez no eleven la temperatura por encima del limite impuesto por la seleccion de un compresor tipo
pistén (260°C).

Se toma como ejemplo de calculo la primera etapa, de la cual se parte de un caudal de 146,89 kg/h de
hidrégeno que se encuentra a 49,30°C y tiene una presion de 1,013bar, el calculo del primer trabajo

isentrépico tedrico resulta: 96,04kW.

_ 1 8,314 Il R (322,54 K) 1,4 <4,24_ 1,;1;1 1000g _ 535377194 ]
Wien = 20169 14-1 \1013 kg "*kg
mol
Wi, = 2271207 - 146,89 kg b W o6 oakw
pe1 kg h 3600s 1000/ '
S

Se calcula con ello el trabajo isentrépico real y el del conjunto con el motor, la eficiencia isentrépica es

del 85% al ser una relacion superior a 3,5 la presion de salida entre la de entrada:

Wie 92,67kW

Wi = —
oo 0,85

= 112,99 kW

Con la tabla que relaciona el trabajo con la eficiencia del motor se extrae que por interpolacion es del
90,51%:
112,99 kW

=———=124
Wry 0.9061 ,70 kW

La temperatura de esta primera etapa se calcularia:

rel_o Al o336
m= Y 1,4-0,85_ ’

T,=T, (—)m = (322,54K) - ( )0336 = 521,95K = 248,8°C

1,01

Por lo que se comprueba que se cumple una T, =217°C < 260°C. La segunda etapa se haria tras refrigerar

la corriente de hidrogeno hasta los 59°C. Es por este motivo que los gradientes de temperatura son
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diferentes, al igual que la relacion P»/P1, pero se ha buscado que el conjunto de los trabajos sea el mismo:
2355 kJ/kg.ww

8,314%{- (332,15K) . 1,4 ( 16,84 14-1 _ 1000g

. 14 —1
Wit,2 4,24 — 4,24 * 0,02) kg

2,016 9 14—-1
mol

K] k]
Wita = 2355,91K—g ~ 2353,77K—g

Se observa que se obtiene el mismo trabajo, aunque en este caso la relacion P,/P; sea diferente, por lo
mencionado sobre lo de que se parte de una temperatura diferente. Para calcular P1 se ha tenido en cuenta
una pérdida de presion del 2% respecto a la presion de salida de la primera etapa.

16,85
4,24 — 4,24 % 0,02

P
T,=T," (P—j)m = (332,15K) - ( 0336 = 531,55K = 258,4°C

Se obtiene que en esta segunda etapa la T, = 258,42C < 2602C. Por lo que cumple los criterios. Como
se ha mencionado anteriormente, el proceso ha sido iterativo para saber qué presiones se requerian a
cada etapa, y luego se comprobaba si la temperatura excedia el limite de los 260°C, de esta forma se

acababa obteniendo un trabajo igual en cada etapa.

Esto ademés de hacer que los costes variables sean los minimos, asegura tener equipos de dimensiones
equivalentes, ayuda a que no haga falta tener un gran nimero de repuestos pues valdrian todos para cada
equipo. Por otro lado, el calculo del coste de los equipos puede extraerse con las tablas del anexo Il. El

resumen de los datos es el siguiente:

Tabla 10. Compresores K-101 y K-102: Resumen de los compresores seleccionados: Potencia total y costes asociados

Coste variable Coste fijo Coste total (€/afio)
Potencia (KW) Coste electricidad ($/afio)  Compresores ()  Compresores ($/afio)
124,70 249,51 142768,60 305827,33 122342,41 243902,13
124,81 305884,70

Se observa que el coste variable es ligeramente superior al coste fijo por afio, es una cifra creible porque
la compresion de un gas es muy energéticamente exigente, mucho mas que para un liquido. En el
apartado 4.4.4.1. se evaluo la optimizacion a diferentes presiones para asi utilizar la mejor combinacion

para el reactor, ahi estén las tablas de datos mas completas.

4.4.4 Reactor quimico (R-101)

En la industria normalmente lo que mas hay que optimizar son los costes variables de la instalacién, es
por esto por lo que el reactor se va a disefiar acorde a la minimizacion de estos costes, en concreto, se
va atener en cuenta la masa de catalizador, el coste de acondicionar la presion, y el coste de acondicionar

la temperatura de entrada y de la refrigeracion del reactor.
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En este caso para el coste de acondicionar la presion de la corriente de hidrdgeno se va a considerar el

coste fijo de los equipos también, por ser los compresores equipos tan caros.

Con respecto al caudal de hidrégeno que se debe acondicionar (presurizar y calentar), se va a mantener
un exceso molar de 3,5 con respecto al maleico, un valor habitual para este tipo de procesos de
hidrogenacion.

4.4.4.1 Costes asociados a la presurizacion del hidrégeno

Se ha contemplado que la reaccidn pueda ocurrir entre los 15y los 25 bares de presion, se va a sacar
una linealizacidon de tres puntos: a 28,06 bar como méximo, 22,45 bar como punto medio, y 16,84 bar
como punto minimo. Esto se debe a que hay que tener en cuenta que el reactor tendra en su longitud una
pérdida de presion del 10% por disefio. También se tiene en cuenta un 2% mas de presion extra para la
pérdida de presion en la conduccién desde el compresor hasta el reactor. A continuacién, se muestra

como ejemplo de célculo del punto minimo de presion:

15-1,10
Prequerida = 0 9_8 = 16,84 bar

Por lo tanto, como se tienen las presiones objetivo, y siguiendo el proceso de calculo desarrollado en el
apartado anterior de disefio de compresores (4.4.3) se obtienen los resultados mostrados en la Tabla 11.

Tablas 11. Resultados del disefio del sistema de compresion para alimentar hidrogeno al reactor R-101 a diferentes presiones
(16,84, 22,45, 28,06). (La variable P* hace referencia a la presion a la que llega al siguiente compresor después de las pérdidas

de la conduccion).

Objetivo 16,84 bar

P2 P* Wit (ki/kg) Wit (kW) Wi,r (kW) WR (kW)
Etapa 1 49,39 | 248,8 | 1,01 4,24 4,16 2353,77 96,04 112,99 124,70
Etapa 2 59,00 | 258,4 | 4,16 16,84 - 2355,91 96,13 113,09 124,81

Objetivo 22,45 bar

7] P* Wit (ki/kg) Wit (kW) Wi,r (kW) WR (kW)

Etapa 1 49,39 | 192,2 | 1,01 2,94 2,88 1655,72 68,99 83,12 91,39
Etapa 2 59,00 | 201,5| 2,88 (0,344 | 8,12 7,96 1653,62 68,90 83,52 91,83
Etapa 3 59,00 | 201,5 | 7,96 22,46 - 1653,62 68,90 83,52 91,83
Objetivo 28,06 bar
P2 P* Wit (kJ/kg) Wit (kW) Wi,r (kW) WR (kW)
Etapal 49,39 |203,17| 1,01 | 0,342| 3,17 3,10 1791,53 74,65 89,40 98,23
Etapa 2 59,00 (213,76| 3,10 | 0,344| 9,43 9,24 1791,57 74,65 89,94 98,82
Etapa 3 59,00 [213,76| 9,24 | 0,344| 28,06 - 1791,57 74,65 89,94 98,82

Lo més destacable es que para presiones superiores se hace necesario incorporar un tercer compresor.
Se ha comprobado que podria llegarse como mucho a 17,1 bar si se quiere evitar pasar de los 260°C en
la segunda etapa, y respetando que en la primera se itere hasta conseguir la misma potencia que en la

segunda etapa.

25



Universidad
Rey Juan Carlos Adrian de Galdo Dapena

La eficiencia isentropica se ha calculado atendiendo la relacion de P./P; (figura 7), y la eficiencia del

motor teniendo en cuenta el W; .. (tabla 10). Los datos obtenidos se muestran en la Tabla 12.

Tabla 12. Acondicionamiento presion de entrada a reactor R-101. Eficiencias para cada etapa en los compresores

Objetivo 16,84 bar Objetivo 22,45 bar Objetivo 28,06 bar
Eficiencia isentrdpica (%) Eficiencia del motor (%) Eficiencia isentrépica (%) Eficiencia del motor (%) Eficiencia isentrdpica (%) Eficiencia del motor (%)
Etapal 85,00 90,61 83,00 90,95 83,50 91,01
Etapa 2 85,00 90,61 83,00 90,95 83,00 91,01
Etapa 3 - - 83,00 90,95 83,00 91,01

Se tiene en cuenta ademas que los compresores tengan una vida Gtil de 5 afios, por lo que se va a obtener
el coste total por afio de los costes variables junto al coste de los equipos asociado a los valores de
presion evaluado (ver Tabla 13).

Tabla 13. Acondicionamiento presion de entrada a reactor R-101. Computo de cada tipo de coste asociado a los compresores

., L. Coste variable Coste fijo o
Presion objetivo (bar) 5 = - = Coste total (€/afio)
Potencia (KW) Coste electricidad ($/afio)  Compresores () Compresores ($/afio)

16,84 249,51 142768,60 305827,33 122342,41 243902,13
305884,70
287985,22

22,45 275,05 157381,38 288226,91 172887,81 303847,65
288226,91
292375,58

28,06 295,87 169293,23 292261,00 175396,10 317114,18
292343,91

Se obtienen por tanto esos tres resultados de costes totales. EI coste de un tercer compresor es disruptivo,
porque el coste del trabajo dado para cada presion requerida si crece linealmente, pero adquirir un tercer
compresor parece gque a simple vista compense menos. Se evaluara con el reactor y los otros costes qué
compensa mas. No se va a tener en cuenta el coste de refrigerar las corrientes entre etapas porque se

considera un coste mucho menor al trabajo consumido de la propia compresion.

4.4.4.2 Costes asociados al calentamiento de los reactivos

La temperatura de entrada del reactor va a resultar de aprovechar la temperatura alta del hidrégeno que
sale de los compresores, y de un calentamiento de la disolucién del anhidrido maleico que se encontraria
que sale del mezclador M-101. Se evaltan por tanto tres casos (el balance de energia se ha hecho con

Aspen):

e Caso 1: Temperatura del hidrégeno cuando se comprime hasta 16,84 bar: 258,4°C. La
combinacion del hidrégeno con el anhidrido maleico a 50°C ya resultaria en una corriente de
83,979C.

e Caso 2: Temperatura del hidrégeno cuando se comprime hasta 22,45 bar: 201,5°C. La
combinacion de esta corriente de hidrdgeno con el anhidrido maleico ya resultaria en una
corriente de 74,98°C.
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e (Caso 3: Temperatura del hidrégeno cuando se comprime hasta 28,061 bar: 213,76°C. La
combinacion de esta corriente de hidrégeno con el anhidrido maleico ya resultaria en una
corriente de 76,98°C.

Los casos se evallan hasta alcanzar los 100°C en el reactor. Los resultados de la Figura 8 muestran la

linealidad entre temperatura gque se quiere y calor aportado en cada caso:

100
0

20 —8—Caso 1

70 y =3,89x- 329,83
R*=1,00

60

50 Caso 2

40 y =3,7595x - 286,99

20 R?=0,9999

Caudal de calor (kW)

20 Caso 3

10 y=3,7317x-293,7

0 R*=0,9999
75 80 85 90 95 100 105

Temperatura (2C)

Figura 8. Caudal de calor necesario para el calentamiento de los reactivos que entran al reactor R-101 (casos 1,2 'y 3)

Se observa que las pendientes son muy parecidas, se debe a que el calor sensible producto de la mezcla
de los anhidridos y el hidrégeno es muy poco variable con la presion. El punto de ordenada diferente se
debe a la distinta temperatura inicial con la que se inicia la recta. Se van a utilizar las tres ecuaciones

para relacionar el calor suministrado con la temperatura de entrada del reactor:
Q, = 3,89 % T, — 329,83 [kW], Q,=3,76*T, — 286,99 [kW], Qs = 3,73 * Ty — 293,70 [kW]
Ecuacion 9. Acondicionamiento temperatura de entrada a reactor R-101. Casos 1, 2 y 3 respectivamente

Después, simplemente tendria que operarse con lo extraido del anexo Il sobre los costes asociados al
calentamiento con vapor a baja presién (al calentar como méaximo a 100°C es mejor opcién frente a la

de alta presion). Por ejemplo, para calentar a 95°C la corriente de entrada al reactor en el caso 1:

€
Coste = [3,89 + (95) — 329,83]kW - 175,42 ——— = 6967,68€/afio

kw
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4.4.4.3 Coste asociados a la refrigeracion del reactor
La refrigeraciéon del reactor depende directamente de la conversién del maleico en succinico: a mayor
conversion, mayor refrigeracidon se necesita y tiene mayores gastos asociados. Esto se debe a la

termodinamica de la reaccién, la cual se explicd que es exotérmica.

Los resultados obtenidos sobre el caudal de calor liberado en funcién de la conversidon se muestran en

la Figura 9.

-100

-200 y =-8,10x+0,29

-300 R2=1,00
-400
-500

-600

Caudal de calor (kW)

-700
-800

-900
0 20 40 60 80 100 120

Conversion (%)

Figura 9. Refrigeracion reactor R-101. Caudal de calor liberado por porcentaje de conversion
Por ejemplo, si se quisiera una conversion del 80%, el coste asociado a su refrigeracidn seria el calor
qgue hay que refrigerar por el consumo calculado por unidad de calor refrigerada del anexo /i

€
Coste = —[—8,1- (80) + 0,29]kW - 35,42 ——
ano -

€
= 23006,66—
kw ano

4.4.4.4 Optimizacion del reactor: Caso elegido y descartados.

e Caso elegido: Reactor a 16,5 bar en la entrada.

Se realiz6 un analisis de sensibilidad a distintas temperaturas y a distintas cantidades de catalizador
utilizado. Se pueden calcular los costes asociados para conseguir la temperatura y presion de
acondicionamiento de la corriente de entrada, ademas del coste asociado a la refrigeracion del reactor y

de la cantidad de catalizador empleada. Todos estos resultados se muestran en la Tabla 14.
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Tabla 14. Optimizacion reactor R-101. Andlisis de sensibilidad a 16,5 bar de presion

Acondicionar Acondiconar Refrigerar

P (bar) Catalizador T (20) Conv:ersién ST T — Cataliz?dor Coste Eotal

(ke) (%) (€/afio) (€/afio) (€/afio) (Sanol bt
16,5 504 84,8 90,15 243.902 0 25.865 6.570 276.908
16,5 605 84,8 93,97 243.902 0 26.961 7.886 279.435
16,5 706 84,8 96,32 243.902 0 27.636 9.203 281.541
16,5 807 84,8 97,76 243.902 0 28.049 10.519 283.385
16,5 908 84,8 98,63 243.902 0 28.301 11.836 285.068
16,5 1009 84,8 99,15 243.902 0 28.450 13.152 286.648
16,5 335 92,4 93,13 243.902 5.135 26.720 4.367 280.504
16,5 385 92,4 95,49 243.902 5.135 27.398 5.018 281.890
16,5 435 92,4 97,04 243.902 5.135 27.844 5.670 283.045
16,5 485 92,4 98,07 243.902 5.135 28.138 6.322 284.047
16,5 535 92,4 98,73 243.902 5.135 28.329 6.974 284.947
16,5 585 92,4 99,16 243.902 5.135 28.451 7.625 285.777
16,5 198 100 93,06 243.902 10.317 26.702 2.581 283.727
16,5 228 100 95,47 243.902 10.317 27.393 2.972 284.842
16,5 258 100 97,05 243.902 10.317 27.845 3.363 285.719
16,5 288 100 98,08 243.902 10.317 28.141 3.754 286.440
16,5 318 100 98,75 243.902 10.317 28.333 4.145 287.058
16,5 348 100 99,17 243.902 10.317 28.455 4.536 287.604

Todo el proceso de calculo de cada coste se ha ido ensefiando en este mismo apartado o en los oportunos
anexos. Se puede observar que mantener isotermo el reactor supone mayor gasto que el propio coste
anual del catalizador, y que elevar la temperatura de la corriente de entrada. Se han destacado tres casos
en los que se consigue una conversion de X > 99,15%, pero se necesita toda la tendencia para ver qué
podria compensar mas segun la conversion que se quisiese obtener. En la Figura 10 se representa el

coste total anual del reactor en funcion de la conversion a diferentes temperaturas de operacion.

290000

285000 ¢
‘v

280000
°
=
275000
)
T 270000 —8—34,8°C
=]
=

92,40C

£ 265000 ’
3 —e— 100°C

260000

255000

250000

30 40 50 60 70 20 90 100

Conversién (%)

Figura 10. Optimizacion reactor R-101. Costes totales de la optimizacion del reactor en funcion de la conversion requerida a

16,5 bar y a diferentes temperaturas de operacion)

Fijandose unicamente en el criterio econdmico, se observa que a bajas conversiones interesa una

temperatura menor de operacion, pero que segin se aumenta la conversion los costes totales se igualan.
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Sin embargo, hay que fijarse también en la cantidad de catalizador empleado. La cantidad empleada de
catalizador determinara el volumen necesario del reactor, y puesto que la porosidad del lecho suele
rondar la fraccion de e = 0,5 (se va a calcular después), el volumen total sera aproximadamente el doble
del volumen ocupado por el catalizador.

En los costes variables a la conversidn elegida (>99%) la diferencia en coste es pequefia, pero la cantidad
de catalizador necesario pasa de 1009 a 348kg en el caso de menor temperatura al de maxima
temperatura. Ha sido elegido el caso de menor catalizador necesario: 347kg a 1002C, por conllevar un

reactor mas pequefio.
e Casos descartados: Reactor a 22 y 27,5 bares en la entrada.

Se realizaron andlisis de sensibilidad a los otros casos de presiones, pero estos resultados resultan
irrelevantes pues el caso mas econdémico a presiones superiores resulta irremediablemente mas caro que
el de menor presidn. Esto se debe al coste de acondicionamiento de la presién que es de minimo de por
si de 303847€/ario para el caso de 22 bares de entrada en el reactor, y de 317114€/afio en el caso de
27,5 bares de entrada de presion. Eso sin tener en cuenta las bombas para el acondicionamiento del

liquido, que superarian al del caso del menor presidn también.

4.4.4.5 Dimensionamiento del equipo.
En cuanto al disefio del equipo, como se menciond en la descripcién de la termodinamica de la reaccion,
el reactor idéneo para esta operacién se trata de un reactor de lecho fijo multitubular, que puede

refrigerarse dentro de una carcasa como si se tratase de un intercambiador de carcasas y tubos.

Se ha empleado la ecuacion semiempirica de Ergun (Ecuacion 10) para predecir la pérdida de carga por
unidad de longitud de tubo de un lecho fijo. Esta ecuacién esta muy documentada, es Util para tener en
cuenta tanto el régimen laminar como el turbulento de un fluido que pasa por tuberias o columnas
empacadas[11]. Sin embargo, se ha modificado el pardmetro 150 por recomendacién de Hicks[13]
puesto que la ecuacion de Ergun no predice correctamente escenarios donde Re,/(1 —€) <500

(Ecuacion 11).

AP 2

1—¢€)? ‘u 1—¢€ ‘u
_=150.[%].H_2+1’75.[ P
€ dp

]
€3 d,

L

Ecuacion 10. Reactor R-101. Dimensionamiento: Ecuacion de Ergun para lechos fijos

1—€e p-u?

(:‘3]. d

AP 1—¢€)? ‘u
_=4,2.Re§/6.[%].'u_2+1,75.[
L € dp p
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Ecuacion 11. Reactor R-101. Dimensionamiento: Modificacion de la ecuacion de Ergun por Hicks para cuando se cumple:

500 <Re, /(1 — €) < 60000

Estas ecuaciones, 10 y 11, pueden descomponerse en dos sumandos, se haré la distincion entre la parte

izquierda (lo que multiplica el 150) y derecha (lo que multiplica el 1,75) de la suma en los resultados..
Donde:

- AP/L es la pérdida de carga por unidad de longitud (Pa/m)

- eeslaporosidad del lecho

- pes laviscosidad dinamica del fluido (Pa-s)

- pesladensidad del fluido (kg/m?)

- ues le velocidad superficial del fluido si el tubo estuviese hueco (m/s)

- d, esel diametro de particula (se va a escoger un valor dentro del rango tipico: 5Smm([14]

Es importante destacar que la corriente de entrada es peculiar en cuanto a que es una mezcla de liquido-
gas. La bibliografia no es escueta en formas de calcular la viscosidad de compuestos diferentes para una
misma fase, pero la viscosidad dindmica de una mezcla de compuestos que se encuentran en fases
diferentes puede ser dificil de predecir. La densidad de la mezcla si la ha dado Aspen Plus, pero la

viscosidad dinamica ha sido necesaria ponderarla con las viscosidades cinematicas.

Se ha considerado ponderar primero la viscosidad cinemética de la mezcla con las viscosidades
cinematicas de cada fase y sus respectivas fracciones masicas. Y una vez obtenida la viscosidad

cinematica ponderada multiplicarla por la densidad para extraer la viscosidad dindmica:
v, =0,962-5,08-1077 4+ 0,038:6,71-107° = 7,44 - 10" m?/s

kg _em® .
vd=p-vk=43,07$-7,44-10 re =32,05-10">Pa-s

El resumen de los datos de las propiedades de las corrientes es el siguiente:

Tabla 15. Reactor R-101: Propiedades de la corriente de alimentacion al reactor. 16,5 bares a 100°C.

Fraccién masica Viscosidad cinematica (m?/s) Densidad (kg/m®) Viscosidad dindmica (Pa s)

Gas 0,038 6,71E-06 1,71 1,14E-05
Liquido 0,962 5,08E-07 1047,18 5,32E-04
Mezcla 1 7,44E-07 43,07 3,20E-05

Se sabe por bibliografia que la ecuacion recomendada por Hicks (Ecuacion 11) solo puede emplearse

cuando el diametro de tubo es, al menos, cinco veces superior al diametro de particula d./d,, > 5[13].

Esta relacion permite conocer el minimo diametro de tubo basico se puede utilizar (se estandarizara

después a los tipicos): d; = 5-d, = 5 5mm = 25mm
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El tubo siguiente tipico méas pequefio a ese didmetro es el estandarizado de una pulgada (25,4mm), es

decir, inferiores como el de 0,75 pulgadas no podria utilizarse.

Se dispone también de la Ecuacién 12 que relaciona la porosidad con el diametro de tubo:

(de/dp —2)°

€=1038+073+[1+
(de/dp)?

]

Ecuacion 12. Reactor R-101: Porosidad en funcion del diagmetro de tubo y de particula[13]

Masicamente, casi todo el caudal es liquido (96% respecto al total). Por este motivo, se utilizaran dentro
de los célculos como velocidad minima y maxima las del rango para liquidos, que van de 0,5 a 2m/s, y

no a las tipicos en gases de 10 a 25m/s[15].
El proceso de célculo del reactor ha sido iterativo y se han llevado varias estrategias:

e Maximizar la superficie total del reactor (para un mejor intercambio de calor).
e Ajustarse a diametros pequefios (tubos mas econémicos y normalmente mayor area superficial).
e No tener que cortar ni soldar tubos (utilizar los tamafios tipicos).

e No superar una pérdida de carga total superior al 10% de la entrada (AP < 1,5 bar).
Los resultados obtenidos se muestran en la Tabla 16.

Tabla 16. Reactor R-101: Dimensionamiento. Iteracion diametro de tubo, porosidad, pérdida por rozamiento, nimero de tubos

Volumen reactor (dm~3) Velocidad (m/s) Seccién (m"2) Diametro tubo (m) N2 tubos Porosidad Re,p
177,131 0,502 8,06E-02 0,0254 159,00 0,4798 3374,48
179,871 0,547 7,40E-02 0,0254 146,00 0,4798 3674,95
177,131 0,555 7,28E-02 0,0318 92,00 0,4873 3732,47
175,171 0,563 7,18E-02 0,0381 63,00 0,4927 3785,13

0,713 5,68E-02 112,00 0,4798 4790,56

179,871 0,719 5,62E-02 0,0254 111,00 0,4798 4833,80

0,726 5,57E-02 110,00 0,4798 4877,49

177,131 0,730 5,54E-02 0,0318 70,00 0,4873 4905,72

175,171 0,739 5,47E-02 0,0381 48,00 0,4927 4967,55

172,586 0,768 5,27E-02 0,0508 26,00 0,5001 5159,10

166,300 1,000 4,05E-02 0,2032 1,25 0,5190 6721,08

165,861 1,000 4,05E-02 0,2540 0,80 0,5204 6721,08

N tubos Izq (Pa/m) Drcha (Pa/m) (bt://rl;) L (m)* VOIU(';‘::\:;:“N AP (bar) Su(;:lr\g;:le

159,00 5,8E+03 1,8E+04 0,24 6,341 510,853 2,233 0,53 28,33
146,00 6,7E+03 2,1E+04 0,28 5,365 396,879 2,431 0,68 28,33
92,00 6,4E+03 2,1E+04 0,27 5,547 404,047 2,432 0,66 22,32
63,00 6,3E+03 2,0E+04 0,27 5,654 406,120 2,439 0,65 18,39
112,00 1,1E+04 3,6E+04 0,47 3,190 181,053 3,169 1,49 28,33
111,00 1,1E+04 3,7E+04 0,48 3,135 176,299 3,198 1,53 28,33
110,00 1,1E+04 3,7E+04 0,49 3,080 171,664 3,227 1,57 28,33
70,00 1,1E+04 3,6E+04 0,46 3,246 179,863 3,196 1,48 22,31
48,00 1,0E+04 3,5E+04 0,45 3,317 181,564 3,201 1,45 18,39
26,00 1,0E+04 3,5E+04 0,46 3,279 172,792 3,275 1,50 13,59
1,25 1,4E+04 5,5E+04 0,68 2,192 88,654 5,128 3,51 4,08
0,80 1,4E+04 5,5E+04 0,68 2,198 88,896 3,2733 2,23 2,09
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El volumen del reactor es una consecuencia del diametro de tubo elegido, pues este determina la
porosidad del lecho por la Ecuacion 12. Ambas tablas funcionan como una sola, se conectan por la
columna del ndmero de tubos. Lo que se ha hecho ha sido variar la velocidad y después acomodar el

diametro de menos a mas para ver qué longitudes de tubo exigia la ecuacién.

Se puede observar que se han marcado las casillas de L* y volumen reactor*, estas corresponderian a la
longitud y volumen si se utilizasen los 1,5 bar de pérdida de presion. Posteriormente, la L se corrige
para que el reactor sea del tamafio de la primera columna de cada seccién de la tabla. Esto sirve para
diferenciar que, en casos de velocidades grandes, la longitud necesaria hace que se superen los 1,5 bares
de presion, excluyéndolos.

Ademas, se han marcado las casillas de menor didmetro de tubo, se observa que corresponden a después
tener que utilizar un mayor nimero de tubos, lo que conlleva ademas a los escenarios con mayor area
superficial, que interesa para poder controlar mejor la temperatura del reactor. Se podria intentar
maximizar la pérdida de rozamiento al 10%, pero esto supone una longitud de tubo que no se sitda entre

las tipicas que se venden estandarizadas.

Sin embargo, se elige la posibilidad de comprar los tubos estandarizados para no tener que cortarlos o
fundirlos, lo que llevaria tan solo a los escenarios de las filas segunda, tercera y cuarta de la tabla, y

también excluye velocidades inferiores a 0,54 m/s, porque se obligaria a tener que recortar los tubos.

Se elije, por tanto, el escenario que corresponde a la segunda fila, pues cumple la mayoria de los criterios,
siendo de los de mayor superficie, no tienen que soldarse ni recortarse sus 146 tubos (8 pies, tamafio

tipico de tubo, corresponden a sus 2,43m).

Por lo tanto, el dimensionamiento final del reactor es el que se muestra en la Tabla 17.

Tabla 17. Reactor R-101: Dimensionamiento final del reactor

F (kg/h) Volumen reactor (dm~3) Porosidad Seccién (m~2)  Velocidad (m/s) N2 tubos Superficie (m"2)

6271,3513 180,391 0,4798 7,40E-02 0,547 28,33
Tiempo de residencia (s) Volumen cat (dm”~3) Masa catalizador (kg) Diametro tubo (m) AP/L (bar/m) L (m) AP (bar)
4,46 86,308 346,3362 0,0254 0,28 2,438 0,68

Los 146 tubos deben contenerse en una carcasa propia de un intercambiador de carcasas y tubos y deben
refrigerarse con 40938,64 kg/h de agua que entre a 32°C y salga a 49°C, para refrigerar el reactor el

cual libera 808,3 kJ/s. El desarrollo de esto se ha puesto con los intercambiadores.

4.4.5 Informacion previa para los recipientes (M-101, C-101, C-102, D-101)

Se van a disefiar cuatro recipientes: un mezclador (M-001), un separador liquido-gas (C-001), un
destilador multietapa (C-002), y el deposito pulmén del destilador multietapa (C-003). El disefio
mecanico de cada recipiente es parecido, aungue con diferencias, como punto en comdn todos son

verticales.
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Un pardmetro importante que se va a emplear en el calculo es el espesor minimo necesario para soportar
la presion de disefio, para ello se debe conocer la tensién méaxima permitida por el acero inoxidable (ver
seccién 7.1.2) a la temperatura de operacion del equipo. Se han representado en la Figura 11 los datos
gue se tienen sobre el acero para sacar una ecuacion que relacione la tension maxima permitida con la

temperatura[16]:

140

120

el y =-23,38In(x) +213,69

100 R R®=0,9997
= [ SE N
2 80 | T e ™
&
g w0
[%2]

0
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Temperatura (2C)

Figura 11. Equipos. Recipientes: Tension mdaxima permitida por el acero inoxidable 304 vs temperatura

Por cdmo es la curva, se va a escoger para el disefio siempre la temperatura maxima que podria soportar

el recipiente que se calcule, pues sera la minima tensién maxima que puede soportar.

La Ecuacion 13 para el calculo del espesor de los recipientes es parecida para la pared y tapa del

depdsito, difiriendo en un parametro en el denominador.

P-D P-D

t =—+t t =——-+t
pared Z.Smax.E_Lz.p"' cA tapas 2-Smax-E—O,2-P+ CA

Ecuacion 13. Equipos. Recipientes: Cdlculo del espesor de las paredes y de las tapas del recipiente respectivamente

Donde:

P: es la presion de disefio del recipiente. Es la maxima de sumarle 1,8 bar o multiplicarle 1,1 a
la presion de operacion, o a la de m&xima impulsion de las bombas que preceden a los equipos.
- D: es el diametro del recipiente.

- Smax: €S la tensién méaxima, definida por el material y la temperatura de operacion.

- E:eslaeficiencia de la soldadura, como toma un valor entre 1y 0,6 se ha hecho su media (0,8).
- tca: es el espesor minimo que se suele seleccionar, toma un valor entre 3.18 y 6.35 mm, se ha

escogido su valor intermedio (4,76mm)

Por otro lado, el célculo de la masa necesaria es un calculo sencillo con la densidad (Ecuacion 14), a

esta masa se le aplicard ademéas un incremento de un 15% como criterio de seguridad.

n
Mpared = - tpared ’ (D + tpared) L- Ppared Meapas = 1,375+ T D?- ttapas " Ptapas * 2
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Ecuacion 14. Equipos. Recipientes: Cdlculo de las masas de las paredes y tapas del recipiente

La Tabla 18 expresa cuanto tiempo pasa el liquido alojado en un recipiente, en la industria cada equipo
suele tener unos tiempos tipicos. Este tiempo se emplea junto con el caudal conocido para calcular el

volumen correspondiente del equipo.

Tabla 18. Equipos. Recipientes: Tiempos de residencia por equipo en recipientes. Referencia sacada de Chemical Process

Equipment design[16]

Downstream Equipment/Process Function Holdup Time, t,_,, (min)

Distillation tower/column 10
Reactor 15
Heater/furnace M0
Compressor knockout drum 10
Condensate flash drum 5
Reflux drum 5

Source: From Red-Bag (n.d.) and Couper et al. (2012),

Debido a la falta de un dato de tiempo de residencia para el mezclador, se ha propuesto 10 min (se
considera suficiente para que el maleico se funda por llegar a 50°C y se disuelva homogéneamente en el

acético).

En bibliografia se estipula que para recipientes con presiones inferiores a 18 bar se emplee una relacion
de L/D = 2,5, pero como no hay rango superior se escoge L/D =5 como tope. Sin embargo, para

presiones de disefio situadas entre 18 y 36 bar se estipula estar dentro del rango 3 < L/D < 4[16].

4.4.6 Mezclador (M-101) y deposito del condensador (D-101)
Los recipientes M-101 y D-101 se consideran mas sencillos que los otros dos recipientes, estos se
desarrollaran en el anexo 1V, de forma parecida al separador C-101 y al destilador C-102, los cuales si

van a desarrollarse a continuacion en la memoria técnica.

4.4.7 Separador Liquido-Gas (C-101)

Del reactor se partia a 100°C y a 16,5 bar. En cuanto a la presién el descenso es mayor, el separador C-
101 opera a 15,57 bar porque por el reactor se ha calculado una pérdida de 0,68 bar, m&s la pérdida en
la conduccidn de 0,25 bar. Esta presion de operacion (15,57 bar) es la presion que se tendré en cuenta

para calcular el didmetro minimo que debe tener.

La presion de disefio, por seguridad, va a ser la de méxima impulsion de la bomba al reactor (G-102
A/B), de 24,3 bar, es la maxima presion que tendria que soportar el recipiente en caso de fallo de control

de la bomba.

En este caso, y al contrario que para el mezclador M-101, al tener una mezcla de liquido-gas debe

calcularse el didametro minimo que debe tener el recipiente para que no se de arrastre liquido por el gas.
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Esto se calcula con la Ecuacion 15 que depende mayormente de la densidad de los fluidos y la viscosidad
del gas, ademaés de su caudal:

kg _
72+ Q4 lg _ 72-106,13w-1,14Pa5-10 5
I-DZ, - (p1—pg) " g I1-100-107%-(1146,18 —1,61)-9,81

Dpin =

=0,26m

Ecuacion 15. Separador Liquido-Gas C-101: Cdlculo del diGmetro minimo

Donde
- D,,in: Es el didmetro minimo para que no se arrastren gotas de tamafio superior al seleccionado.
- Dgp: Es el diametro de la gota elegido, se ha seleccionado un valor comin en separadores (100um).

Como es un recipiente que tiene una presion de disefio superior a 18 bar (23,74 bar), se pasa a tener
como rango objetivo 3 < L/D < 4. Para un separador L-V se ha elegido respetar las relaciones de la
Figura 12 que dependen del didmetro.

& Dy
T: _upper tangent line upper tang
/

larger of 0.7D,450r 0.9 m
demist

%D, pad

HHAL-|- -~ & “larger of 0.3D,,0r 0.3 m

’ 4

LLAL
- : 4\0 2m

B 5 lower tangent line

Figura 12. Separador Liquido-Gas C-101: Dimensionamiento tipico de un separador L-G[16]

En la Tabla 19 se presentan las dimensiones que deberia tener el equipo para cada relacion L/D.

Tabla 19. Separador Liquido-Gas C-101: Propiedades de la corriente a separar. Didmetros y alturas que hay que evaluar.

Temperatura (2C)  Presién (bar)  Caudal (m"3/h) Densidad (kg/m”3) Viscosidad (Pa:s) Volumen liquido NLL (m~3)
Liquido -
Gas 99,98 15,57 106,13 1,61 1,14E-05

0,49

Diametro (m) Altura liquido NLL (m) HLL (m) LLL (m) Altura total (m)
0,26 9,02 16,24 1,80 19,45 74,12
0,82 0,93 1,88 0,39 3,26 4,00
0,85 0,86 1,75 0,37 3,12 3,67
0,89 0,78 1,61 0,36 2,97 3,33
0,94 0,71 1,47 0,34 2,81 3,00

Se observa que el diametro minimo (primera fila) con su altura correspondiente queda muy lejos del
rango recomendado por la bibliografia, por lo que puede asegurarse que no habréa arrastre de liquido por
el gas. El HLL y LLL determinan la altura a la que deberian ponerse las alarmas de alto y bajo nivel en
caso de querer controlarlo.

36



Universidad
Rey Juan Carlos Adrian de Galdo Dapena

Se pasa a evaluar econémicamente la mejor relacion dentro del rango recomendado de L/D. Los

resultados se muestran en la Tabla 20.

Tabla 20. Separador Liquido-Gas C-101: Optimizacion de la altura y didmetro del recipiente

Espesor Espesor Masatapas Masacarcasa Masa conjunto

P (MPa) Di (m) Altura (m) tapas (m) pared (m) (ke) Ke) +15% (Ke) Coste 2007 (S)
0,82 3,26 1,68E-02 | 1,70E-02 193,95 1164,42 1562,13 45924,08

2 43E+06 0,85 3,12 1,74E-02 | 1,75E-02 216,85 1193,26 1621,63 46573,83
0,89 2,97 1,79E-02 | 1,81E-02 245,76 1229,26 1696,27 47381,70
0,94 2,81 1,86E-02 | 1,89E-02 283,30 1275,18 1792,25 48407,10

Se observa que la relacién 6ptima es la relacién mayor dentro del rango: L/D = 4.

4.4.8 Destilador multietapa (C-102)

El destilador multietapa sirve para separar el disolvente (el acético) del producto (succinico). El
succinico es el componente pesado y el acético es el ligero, su separacion es mejor cuanto menor es la
presion de operacion. Se ha escogido que la corriente de salida de producto tenga un 99% de pureza, y

al menos un 99% de recuperacion del succinico.

En destilacion una menor presién de operacion implica que el coste total disminuya porque el coste
energético de acondicionar el alimento, de calentar en el calderin y enfriar en el condensador decrece al
ser menores temperaturas de operacién. No obstante, si la presién se disminuye demasiado (a
condiciones de vacio) los costes vuelvan a aumentar por el coste energético de despresurizar la columna.
Por lo tanto, se considera que lo mas econdmico resulta operar a presion atmosférica en la cabeza de la
columnay suponer 0,7 bares de pérdida de presion, y que sean por tanto aproximadamente 1,7 bares de
presion en el fondo de la columna. Esta presion supone una temperatura de rocio de 140°C en la cabeza
de columna y de burbuja de 285°C en el fondo de la columna.

Se ha realizado un estudio econdémico sobre los costes variables de calentar y enfriar en funcion del
nimero de etapas tedricas y la relacion de reflujo molar en el destilador, fijando la pureza y recuperacién

(99% ambas). Los resultados se muestran en la Tabla 21 y en la Figura 13.

Tabla 21. Destilador multietapa C-102: Costes en funcion del numero de etapas, reflujo y relacién destilado / alimento molar

) . Destilado / ., Q . Coste Coste .
Piso o Reflujo ) Recuperacion Q hervidor X Costes variables
alimentacion N2 etapas (molar) alimento ) condensador (kW) condensador reboiler (€/afio)
(molar) (kW) (€/aiio) (€/aiio)
3 5 1,61E+00 0,66 0,99 -1203,97 902,66 42648,27 |159125,62 201773,89
4 6 5,30E-01 0,66 0,99 -703,12 401,64 24906,71 70802,51 95709,23
4 7 3,34E-01 0,65 0,99 -612,96 313,39 21712,94 | 55245,55 76958,49
5 8 3,04E-01 0,66 0,99 -596,74 295,42 21138,23 52077,71 73215,95
6 9 3,03E-01 0,66 0,99 -595,44 294,10 21092,22 | 51844,84 72937,06
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Figura 13. Destilador multietapa C-102: Reflujo y coste en funcion del numero de etapas tedricas

Se puede comprobar que tener tan solo 5 o0 6 etapas tedricas podria incrementar en gran medida los
costes de operacion de la columna, pero que a partir de las 7 etapas el coste empieza a disminuir mucho
menos en comparacion. Como puede no compensar tener una columna demasiado alta, se escogen 7
etapas tedricas sean las elegidas, lo que corresponden a 5 platos tedricos mas el condensador y el
calderin. Como son cinco platos tedricos y se deberia suponer aproximadamente un 70% de eficiencia

de plato[11], la cantidad de platos reales deberian ser 7,14 ~ 7 platos.

Para calcular el diametro de la columna se ha determinado primero la velocidad de arrastre de la
columna, para ello se necesitan conocer los siguientes datos de los platos con mayor caudal de liquido

y de vapor. En la Tabla 22 se ven los datos de las corrientes en los platos mas criticos para el disefio.

Tabla 22. Destilador multietapa C-102. Propiedades en los platos criticos de la columna: caudales de liquido y de gas

Ultimo plato tedrico

Primer plato tedrico

Liquido Gas Liquido Gas
Caudal masico kg/h 5388,88 1988,24
Densidad kg/m® 991,05 3,40 1306,32 3,68
Caudal m’/h 0,91 1585,73 3,11 539,99
Masa molar kg/kmol 101,71 102,07 100,13 100,58

Se puede observar que el caudal del gas en el plato que esta antes del condensador posee hasta tres veces
mayor que el existente en el plato que el ultimo plato de la columna. Esto afecta considerablemente al
disefio de la columna, porque implica que, para un mismo diametro de columna, en la parte de arriba de
la columna es més fécil que el liquido se vea arrastrado si el diametro es insuficiente, o que la parte de
debajo de la columna se inunde si el didmetro es demasiado grande. Es decir, es complicado mediar y

pueden considerarse dos opciones:
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e Tener dos secciones diferentes, es decir, un diametro mas grande en la parte de cabeza de
columna (desde el piso de alimentacion), y un didmetro inferior en la parte de debajo. De esta
forma se aseguraria que la velocidad de paso del gas es la idénea.

e Espaciar los platos de forma diferente, tenerlos mas juntos en la parte de debajo de la columna,

y mas espaciados en la parte superior de la columna.

En la Figura 14 se presenta la relacion entre los platos, y los parametros Ki y Fv, los cuales se calculan
a su vez con las ecuaciones 16 y 17. Estan relacionados junto con la distancia entre platos y sirven para

calcular la velocidad de arrastre de cada plato de la columna.
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Figura 14. Destilador multietapa C-102: Determinacion de K; a partir de F.y. Grdfica sacada de Chemical Engineering Design

Ecuacion 16. Destilador multietapa C-102: Ecuacion para determinar el factor del caudal liquido-vapor, Fy

PL — Py
ur =K, [—
! ! pL

Ecuacion 17. Destilador multietapa C-102: Ecuacion para determinar la velocidad de arrastre, uf

Donde:
- L y V: caudales masicos de liquido y vapor respectivamente.

- pLy pv: densidad del liquido y vapor respectivamente.
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Se decidio la segunda opcion, para tener el mismo diametro en toda la columna variando el espaciado,
de esta forma el disefio mecanico supone una Unica carcasa. Se quiere ademas que la velocidad de paso
del gas por la columna resultante sea un 75% de la de arrastre en condiciones del caudal normal de
operacion. Ademas, de este modo cuando se considerase un caudal un 10% mayor por picos de
produccién se estaria en el rango de disefio 6ptimo (de 80 a 85%). Esto supone un 82,5% de velocidad
en caso de caudal de disefio (evitando que se supere el limite superior que supone arrastre del liquido

por el gas).

Por otro lado, es posible que, en la parte de debajo de la columna, a pesar de corregir la necesidad de un
menor didmetro con un menor espaciado, mientras se supere un 40% de velocidad de paso la columna
puede operar con normalidad (por debajo de este valor los platos pueden empezar a inundarse). Se sabe
que si la diferencia es pequefia se pueden tapar los agujeros de los platos de la columna para que se

ajuste mejor la velocidad de paso del gas.

Finalmente, considerando que lo habitual es que los platos se distancien en un rango entre 0,15m y
0,90m, se obtienen los resultados que se muestran en la Tabla 23.

Tabla 23. Destilador multietapa C-102: Determinacion del didmetro de columna a partir del 75% de la velocidad de arrastre.

Espaciado .
) .. . Velocidad /
Etapa FLV escogido k1 us (m/s) D (m) Superficie (m2) Velocidad (m/s) o (%)
(]
(m) !
Cabeza| 0,01 0,60 0,10 1,70 0,66 0,34 1,28 75,00
Fondo 0,11 0,15 0,04 0,75 0,66 0,34 0,44 57,87

Se probd al minimo espaciado (0,15m) en el sector de debajo del piso de alimentacion para maximizar
su velocidad de arrastre, y al maximo que se puede utilizar segin la Figura 14 (de 0,60m con el valor
de ki que se tiene) para obtener las velocidades de arrastre de 1,70 m/s 'y 0,75 m/s. La velocidad de paso
del gas se ha calculado simplemente dividiendo el caudal de gas del primer y ultimo plato teérico por la
seccion calculada a partir del diametro, ademas esta dentro de los criterios seleccionados anteriormente,

fijando que para la parte de arriba la velocidad de paso sea un 75% de la velocidad de arrastre.

Para el dimensionamiento de la columna se va a coger ademas el espaciado tipico de 0,91m por encima
del primer y ultimo plato y entre el de alimentacion y el primero. Como se calcularon 7 platos reales en
vez de los cinco tedricos, se decide poner uno en cada seccion de la columna diferenciadas por el piso
de alimentacion. Es decir, el piso de alimentacién en vez de tener su entrada por encima del plato 4, pasa
a tenerla por encima del plato 5, teniendo un total de 7 platos mas condensador y calderin. Teniendo en
cuenta el espaciado escogido de cada seccion, y el tiempo de residencia que debe tener una columna de
destilacion de fondo de liquido (10 min), se calcula la altura total de la columna:
3,11m3 1h

B G0 min 10min
0,34 m?

H=(091-34+2-0,6+4-0,15)m+ ( ):2=453+3,05=7,58m
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Se obtiene una altura de columna total de H = 7,58m, siendo z = 3,05m del nivel de fondo de la
columna de liquido (NLL = 1,5m).

Se calcula el espesor y la masa necesaria como se explico en los otros recipientes, atendiendo que esta
vez se pone como temperatura de disefio unos 300°C (por tener margen de unos 10°C) y presion de
disefio de P = 1,72 + 1,8 = 3,52bar (presion del fondo mas presion de seguridad). Ademas, se afiade
el 15% en masa extra de seguridad. Finalmente, se calcula con los datos del anexo IV el coste de los
platos que son funcién de su didmetro y del tipo de plato (tamiz, de borboteo o de valvulas). Se escoge
valvulas pues suele presentar el precio intermedio y se quiere una buena aproximacion. Se recogen los

resultados de los costes totales en el apartado econdémico 4.5.

4.4.9 Separador de membrana (M-102)
En cuanto al separador de membrana, la funcion de este equipo es la de separar el anhidrido acético del
hidrdgeno. La corriente Ilega a una temperatura de 99,9767°C y a 15,57 bar, el anhidrido acético esta en

forma de gas porque es atrapado en un equilibrio con el hidrégeno.

La bibliografia sobre separadores de membrana [17] indica que si estan fabricadas con polimeros su
limite de utilizacién es hasta los 100°C de temperatura, si son de material cerdmico se suelen utilizar a

partir de los 200°C, si son metalicas por encima de 300°C, y de carbono temperaturas mayores a 500°C.

Se ha escogido utilizar una membrana cerdmica porque se ha considerado que los polimeros, aunque
son mas baratos, funcionan por difusion y no se podria asumir selectividad total hacia la permeacion del
hidrdgeno. En cambio, el material cerdmico funcionara como un tamiz molecular microporoso, esto
permite asumir que casi exclusivamente las moléculas de hidrégeno sean las que traspasaran la

membrana por ser mucho mas pequefias que las del anhidrido acético.

Se ha encontrado una membrana constituida por 6xido de silicio y soportada por a-alumina que opera a
100°C con una permeabilidad hacia el hidrdgeno de 5,1 - 1072 mol m~2 s “1bar~1 [18]. Teniendo en
cuenta que se tiene un caudal de hidrégeno de 52,20kmol/h, se puede calcular la cantidad de membrana

necesaria con la siguiente ecuacion:

P;
M= 5 ’ (plT,lentrada - pir,lsalida)

Donde:
- M: Es el flujo molar del hidrégeno (mol/m?s).

- Pi2: Es la permeabilidad del hidrogeno a través de la membrana (mol/mts bar™). *Nétese que por

unidades el dato que se tiene corresponde ya a la permeabilidad dividido por el espesor.

- 0: Es el espesor de la membrana (m).
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- pi: Es la presion parcial del hidrogeno (bar™).

- n: es el orden de la ecuacion que depende del método de transporte. Puede tener un rango de 0,5 a 2.

Si es por difusividad toma un valor de 0,5, en este caso es por permeabilidad por los poros asi que toma

un valor de 1.
mol
M=51-10"?———— - (15,57* — 1,96') bar = 69,4- 1071
mz-sl-barl mZ'S
N 52,20kmol 1000mol 1h
Superficie = 3 = h Lkmol 3600511 = 22,98 m?
69,4 - 10-1m2 —

Simplemente se ha estimado la superficie con la relacion entre el caudal molar que hay de hidrégeno y
con el flujo que se puede conseguir, ademas de por sobredimensionamiento aplicar un 10% mas al

resultado.

El coste es dificil de cuantificar con bibliografia porque la tecnologia de las membranas se basa en
patentes. Aun con todo, se puede calcular el coste del equipo, pero no asi qué geometria deberia tener.
Realmente un separador de membrana lo tiene que disefiar el propio fabricante que te vende la membrana
con las caracteristicas que se necesiten. Se va a utilizar el dato de que una membrana éptima actual
tendria un coste dentro del rango de 500 — 1000€/m? [19].

c—2298m2 750€ 800,6
" ano m2 402

= 17237,52 €/afio

De la membrana cerdmica escogida solo comprobaron en el estudio que perdia permeabilidad tras
aumentar mucho la temperatura de operacion (no es este caso), pero es tan pequefio el coste que puede

considerarse parte de la amortizacién de los equipos.

4.4.10 Intercambiadores de calor

Todos los intercambiadores se calculan con el mismo procedimiento, incluso el reactor R-101. En el
caso del reactor se elige encerrar el haz de tubos en una carcasa, de esta forma se puede operar de forma
isoterma como si de un intercambiador de calor se tratase. Se ha decidido desarrollar en la memoria
técnica un intercambiador que tenga varias particularidades, de esta forma, los demaés se desarrollaran

en el anexo 1V al ser semejantes 0 mas sencillos.

Se va a utilizar como documento de referencia la guia Heat Exchanger Design Guide[15], de la cual se

van a extraer graficas y datos bibliograficos.

El proceso de célculo es sencillo tras haber obtenido por medio de Aspen los caudales de calor que se
necesitan aportar o ceder para calentar o enfriar las corrientes respectivamente, ademas de cuanto caudal

de agua o vapor se necesita para enfriar o calentar respectivamente. Después de eso se evalla la
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temperatura media logaritmica, se utilizan los coeficientes individuales de calor tipicos bibliograficos,

se aplica el ensuciamiento de cada fluido. Por ejemplo, para el intercambiador E-106:
(T{ —T;)— (T; = T{") _ (216,2 — 124,8) — (215 — 124,8)

-1y L (2162 —1248)
T =T (215 — 124,8)

AT, E-106 = = 42,42°C

L

Ecuacién 18. Intercambiadores de calor. Temperatura media logaritmica: Ecuacidn y ejemplo (E-106)

Donde Ty hace referencia a la temperatura del fluido caliente, y T;" a la del fluido frio. Para evitar cruce
de temperaturas se elige una diferencia de 15°C entre la salida de ambos fluidos. Una vez conocido esto
se utilizan los datos medios bibliograficos para los coeficientes individuales de transmision de calor y

los correspondientes valores de ensuciamiento.

Para calcular el coeficiente individual de transmision de calor del fluido frio (consistente en una mezcla
de anhidrido acético en un 65%, y anhidrido succinico en un 35%). Este fluido frio puede asimilarse a
“organic solvent” [15], tanto en las categorias de liquido fluyendo como vaporizacion de este, porque
parte del liquido se vaporizay otra parte permanece liquido, por lo que se hace la media de ambos rangos

de los coeficientes individuales de transmision de calor:

w
/2 = 1200 ——

. [(300 +1000) (1000 +2500)
e 2 m2k

2

Donde la primera fraccion corresponde a si fuese solo fase liquida (Flowing media) y la otra fraccion
corresponde a la transmision de calor cuando se vaporiza un “organic solvent”. La Tabla 14 muestra los

resultados obtenidos.

Tabla 24. Intercambiador E-106: Propiedades fisicas de los fluidos. Vapor de calefaccion (caliente) y alimento destilador (frio)

E-106: Fluido T1' (2C) T2' (2C) ATml F' (Kg/h) A(kI/Kg)  hy (W/m?K) f (m?K/W)

caliente 216,20 215,00 42,42 990,93 1879,60 7500 1,00E-04

E-106: Fluido  T1" (2C) T2" (2C) Q' (kW) F" (Kg/h) - he (W/m*K) f. (m*K/W)
frio 2,00E-04

El parametro “h” representa los coeficientes de transmision de calor individuales y el pardmetro “f” los

(1312
1

factores de ensuciamiento. La distincion entre el subindice “i” y el subindice “e” es interno y externo en
los casos de doble tubo, y por lado tubos y lado carcasas en los casos de carcacas y tubos
respectivamente. Esto va a depender caso a caso, en concreto para el E-106 como el fluido frio va a
cambiar parcialmente de fase de liquido a liquido-vapor deberia ir en el lado de la carcasa para asumir
ese aumento de volumen. Mientras tanto, el vapor de calefaccion que va a condensar puede acoplarse
en el lado tubos (de no ser por el cambio de fase del otro fluido se habria puesto el vapor en la carcasa

porgue es mas tipico).

Una vez obtenido todos los valores, se pasa a calcular el coeficiente global de transmision de calor con

la Ecuacion 19.
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L b +(1+2)-107* =127 10-3m2k
Ug—106 i he fitfe = 7500 * 1200 - w
w
Vw06 = o710~ 700 Sk

Ecuacion 19. Intercambiador de calor. Coeficiente global de transmision de calor: Ecuacién y ejemplo (E-106)

Con las ecuaciones 20, 21y 22 se calcula el valor Z, el rendimiento de calefaccion, y otros parametros
para carcasas Yy tubos:

(T -T))  (216,2—215)
(T —=T)  (200,7 — 124,8)

=1,59-1072

Ecuacién 20. Intercambiador de calor. Pardmetro Z: Ecuacion y ejemplo (E-106)

(1 -T{) _ (200-1248)
e = =1y T 2162 - 124,8)

0,83

Ecuacidn 21. Intercambiador de calor. Rendimiento de calefaccion: Ecuacidn y ejemplo (E-106)

W_z+1+x/zz+ —(2-%,-2)
C ZH+14+VZZr1-(2-X,)

W= 1,59-1072+1+,/(1,59-1072)2 + 1 — (20,9 1,59 - 1072)
1,59-10724+1+./(1,59-1072)2 + 1 — (2 0,9)

= 0,79 = 1 carcasa

Ecuacion 22. Intercambiador de calor. Cdlculo del nimero de carcasas éptimo: Ecuacién y ejemplo (E-106)

Se asume que al haber cambio de fase el factor de correccion es FT = 1, y por lo tanto X,, = 0,9 [15].

Finalmente, se calcula el coste del equipo asociado al area de intercambio de calor (ecuacion descrita en

el punto 4.4.1), los datos obtenidos se resumen en la Tabla 25.

Tabla 25. Intercambiador E-106. Resultados del equipo: Pardmetros de disefio y coste (Ejemplo E-106)

1/U (m*K/W) U (W/m’K) A(m)  Coste($)
1,27E-03 789,47 1,59E-02 0,83 1,00 0,90 9,20 0,79 16,98 26960,16

Resulta correcto haber asumido que se trata de un intercambiador de carcasas y tubos porque el &rea
resulta en A > 10 m2. Los demas intercambiadores se disefiaran de forma analoga, mostrando los

resultados en el anexo IV.

4.5 Evaluacion econdémica

La evaluacion econémica comienza evaluando el coste de los equipos principales del proceso, pues con
estos se conseguira deducir por el método de los porcentajes la inversién de capital fijo (que comprende
el ISBL (limite interior de bateria), el OSBL (limite exterior de bateria), el disefio e ingenieria, y los

imprevistos), y el capital de trabajo (circulante). Ambos forman el capital inmovilizado.
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El procedimiento de calculo del coste de los equipos ha sido explicado en el punto 4.4.1 y desarrollado
en los puntos concretos de cada equipo en la memoria técnica y en el anexo 1V, donde se ha realizado el
dimensionamiento y el célculo de determinados pardmetros del equipo gque determinan en gran medida

el coste de estos. El resumen de estos costes se sitla en el anexo Il.

Se aplica el método de los porcentajes, se han utilizado los que se basan en industrias que contienen
tanto solidos como liquidos[11]. EI método consiste en aplicar un determinado factor al coste de los
equipos para estimar los costes de partes concretas del proyecto (tuberias, civil, estructuras, etc). El
conjunto de estos costes primarios forma el ISBL. Con el ISBL se pasa a deducir el coste del OSBL, el

disefio e ingenieria, y se afiade una partida para imprevistos.

El ISBL y los otros tres costes que se han estimado a partir de este ISBL se definen como la inversién
de capital fijo, utilizando otro factor aplicado a esta misma categoria se obtiene el capital de trabajo
(circulante). Finalmente, la suma de estas dos Ultimas categorias forma el inmovilizado. En la Tabla 26

se presentan los resultados:

Tabla 26. Evaluacion econdmica: Método de los porcentajes para obtener el ISBL, el capital de trabajo y el inmovilizado

Coste (€)
Equipos (acero al carbono/acero inoxidable)* 1.812.062 2.281.405
Montaje equipos 906.031
Tuberias 1.368.843
Instrumentacion y control 543.619
Electricidad 362.412
Civil 543.619
Estructuras y edificios 362.412
Aislamiento térmico y pintura 181.206
ISBL 6.549.548
OSBL 2.619.819
Disefo e ingenieria 1.637.387
Imprevistos 654.955
Inversion de capital fijo 11.461.710
Capitial de trabajo 1.719.256
Inmovilizado 13.180.966

Nota 2. Para el coste correspondientes a tuberias aplica que sean de acero inoxidable los equipos, mientras que para el resto
(montaje, electricidad...) no porque el material del que estd hecho el equipo es independiente del coste.

La obtencion de los precios de las materias primas y el precio de venta del producto se ha explicado en

la seccion 7.1.7. Los resultados de los costes variables se muestran en la Tabla 27.
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Tabla 27. Evaluacion econémica. Costes variables de produccion: Materias primas y catalizador, agua de refrigeracion y
vapor de calefaccion, y consumo eléctrico.

Materias primas, disolvente y catalizador
Materias primas Caudal (kg/h) Precio ($/tm) Factor de operacién (h/afio) Costes ($/afio) Costes (€/afio)

106.382 97.872
2.985.076 2.746.270
250.205 230.188
87.015 80.054
146.987 135.228
14.483.147 13.324.495
Catalizador Masa (kg/afio) Precio ($/kg) - Coste ($/afio) Coste (€/afio
Nickel-Raney | 36 | 14 | - | 497 | 4514 |
Agua de refrigeracion
Equipo Caudal (kg/h)  Caudal fresco (kg /h) Calor cedido (kW) Coste (€/afio-kW) Costes (€/afio)
E-103
E-104
E-104
E-107
R-101

Hidrégeno

Anhidrido acético

Anhidrido maleico

Vapor de calefaccién
Equipo / Presién entrada - salida (bar)  Caudal (kg/h)  Caudal fresco (kg /h) Calor captado (kW) Precio (€/kW-afio) Coste (€/afio)
E-101/2,32-1,82
E-102 /2,32-1,82
E-106/ 21,18 - 20,68
E-106 / 21,18 - 20,68
E-108 / 86,95 - 85,95

Electricidad

Equipo Potencia (kW) Precio (E/MWh)  Factor de operacién (h/afio)  Coste (€/afio)
G-101-A/B
G-102-A/B
G-103-A/B
G-104-A/B

K-101

K-101

K-102

K-102

Se va a recalcar la distincion que se ha mencionado en el punto 4.2. y en el anexo | (7.1.1.), se ha
distinguido entre el proceso industrial operando de forma estacionaria (99% del factor de operacion
anual, 7920 de 8000 h), frente al proceso en la puesta en marcha (1% del factor de operacién anual, 80
h). Eso se ve claramente en el uso diferente de materias primas y disolvente, ademas de cambiar cuales
bombas e intercambiadores se utilizan o se dejan de utilizar. Por otro lado, se expone en la Tabla 28 los
datos referentes al producto durante la puesta en marcha y en estado estacionario:

Tabla 28. Evaluacion econémica: Ventas

Corriente Caudal (kg/h) Precio (5/Tm) F.op (h/afio) Cambio $/€ Beneficios (€/afio) Total (€/aiio)
228.311

Anhidrido succinico 23.047.614
22.819.303

En cuanto a los costes fijos de produccion, se ha establecido un numero de 15 trabajadores y un coste
de mantenimiento que corresponde al 5% del ISBL. Se han ignorado otros costes fijos tipicos (como
alquiler de edificios) porque se ha cogido el rango méaximo del mantenimiento, que puede englobar a
los demés. En la Tabla 29 se recogen los resultados obtenidos.

Tabla 29. Evaluacion econdmica: Costes fijos de produccion

Costes fijos de produccion

Concepto Ne de trabajadores  Sueldo (€/afio) Costes (€/afio)
Trabajadores 15 38.000 570.000
Mantenimiento - - 327.477
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En la Tabla 30 se resumen los resultados principales de la evaluacion econdémica realizada.

Tabla 30. Evaluacion econémica. Resumen de la evaluacion inicial: Datos para la obtencion del VAN, TIR y PayBack

Inmovilizado 13.180.966

Circulante 1.719.256

Inversion 13.563.278

Costes variables de produccion: materias primas y catalizador JEEIKNEXYP
Costes variables de produccidn: servicios auxiliares 359.344
Costes fijos de produccion 897.477

Costes totales 17.875.443

Ventas 23.047.614

Con estos datos se procede a calcular el VAN (Valor Actual Neto) y el TIR (Tasa Interna de Retorno)
del proyecto (ver Tabla 61 del anexo V). Para ello, se ha seguido lo que dice la bibliografia[11]. Lo mas
relevante es que durante el afio 2 y 3 de operacion se consideran los factores recomendados a aplicar
sobre las ventas y costes totales anuales, puesto gque se considera gue la planta no opera con sus valores
de disefio hasta el afio 4. Se ha utilizado una inflacion del 3,2% (sacado del INE, dato anual con vistas
a mayo de 2023).

Se obtiene un VAN de 23 millones de euros, lo cual indica que el proyecto es viable porque se puede
considerar cualquier VAN siempre que este sea positivo. Este resultado se ha obtenido utilizando una
tasa de interés del 10%.

El TIR obtenido es del 31%, por lo que el VAN seria positivo hasta tener ese mismo interés, es un
porcentaje alto lo que indica que el proyecto es bastante rentable. Este resultado describe el TIR, el cual

es la tasa de rendimiento, que mide qué valor de interés hace que el VAN del proyecto se vuelva cero.

Finalmente, en la Figura 15 se presenta el PayBack (Plazo de recuperacion), muestra que se empiezan
a obtener beneficios a partir del afio 5°, momento que se sitla sobre el primer tercio del proyecto de 16
afios de operacion (siendo los dos primeros de optimizacion) y 2 de construccion, lo cual no esta mal

porque se recupera relativamente rapido. En conclusidn, el proyecto es recomendable llevarlo a cabo.

25.000.000
20.000.000
15.000.000
10.000.000

5.000.000

VAN (€]

0

5.000.000

10.000.000

15.000.000

Figura 15. Evaluacion econémica. Payback

47



Universidad
Rey Juan Carlos Adrian de Galdo Dapena

5 Conclusiones.

Se han cumplido los objetivos principales del TFG y se han explicado todas las decisiones tomadas en
su desarrollo, las cuales se han defendido atendiendo a criterios técnicos y econdmicos. De esta forma,
las principales conclusiones del presente trabajo son:

- Se ha disefiado una planta con una capacidad de produccion de 16700 ton/afio de anhidrido succinico
con especificaciones de alta calidad (99% de pureza).

- Se han dimensionado y disefiado mecanicamente de cuatro recipientes (un mezclador, un separador
liquido-gas, un destilador multietapa, y el depdsito del condensador del destilador), el reactor, un
separador de membrana, tres pares de bombas, dos compresores y ocho intercambiadores de calor.

- El tamafio del reactor (de lecho fijo) se ha determinado mediante una optimizacién basada en minimizar
los costes asociados al acondicionamiento de las materias primas, la cantidad de catalizador empleada
y el tamafio final del equipo. Los resultados mostraron que la configuracion méas adecuada implica
trabajar con la menor presion (manteniendo una relacion molar H2/maleico de 3,5) y la mayor
temperatura posible (de acuerdo a los rangos existentes en bibliografia), reduciendo al maximo la
cantidad de catalizador empleada.

- El reactor opera a 100°C, y tiene un gradiente de presién de 16,5 a 15 bar. El volumen final obtenido
para el reactor de la planta es de 180 m?, siendo 86m? ocupados por el catalizador (porosidad del 48%).
Se compone de 146 tubos (2,43 m de longitud) con el diametro normalizado de 0,0254 m, y debe ser
refrigerado con agua de refrigeracion (40939 kg/h) porque libera 808,3 kW debido a la reaccién
exotérmica.

- Para el disefio en detalle del reactor (multitubular) se siguié un proceso de iteracién que consistia en
seleccionar un diametro de tubo. Del didmetro de tubo y del tamafio de particula se extrae una porosidad
tipica con la que conocido el volumen de catalizador se puede calcular el volumen total que debe
obtenerse al final. A continuacion, conocido el caudal, se determinaba o la velocidad o el area de paso
para sacar el nimero de tubos. Teniendo todos los datos anteriores se saca la pérdida de carga por unidad
de longitud. Se calcula la longitud a partir del limite de no perder un 10% de la presion de entrada.
Conocidas la longitud, diametro y numero de tubos se extrae el volumen real, el cual debe cuadrar con
la porosidad inicial y volumen del principio.

- El destilador se ha disefiado para que sea capaz de adecuar la gran diferencia de fase liquida y gas que
hay por encimay por debajo del plato de alimentacion, separando més o menos los platos, por lo que en
el sector de enriquecimiento los platos tienen un espaciado de 0,6 m y en el de agotamiento de 0,15 m.
El diametro es de 0,66 m en toda la columna, con un nimero total de 7 platos reales (el de alimentacion
se encuentra por encima del quinto) més el condensador total y calderin. La altura total del destilador es
de 7,58 m, siendo 1,5 m la altura normal de liquido del fondo.

- El disefio propuesto plantea la integracion energética entre corrientes de la planta, lo que permite
ahorrar costes variables. De esta forma se utiliza la corriente de acético que sale del destilador y la de
hidrogeno producida en el segundo compresor para calentar los reactivos que entrarian en el reactor.
Ademas, se ha utilizado la energia del fondo del destilador para un precalentador, que reduce el consumo
del intercambiador que acondiciona la alimentacion del destilador en 81,75 kW.

- Se ha evaluado la rentabilidad econémica del proyecto a través del VAN, el TIR, y el PayBack. La
inversion se recupera en el primer tercio del proyecto y se acaba consiguiendo 23 millones de euros de
VAN, también se tiene mucha buena holgura del interés, pues se ha obtenido un 31% de TIR. El
resultado es favorable y por tanto el proyecto es rentable y seria recomendable llevarlo adelante.
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7 ANEXOS.

7.1 Anexo |. Asunciones especificas

En la memoria técnica de este proyecto se han tomado ciertas decisiones que van mas alla de los
criterios de disefio tipicos y que son concretos al proyecto estudiado.

7.1.1 Puesta en marcha y estado estacionario de la planta

A lo largo de la memoria se ha ido describiendo diferencias entre la planta cuando opera en estado
estacionario y se hace la distincidn a sus puestas en marcha. Esto influye de cara a los equipos que deben
emplearse (ver punto 4.2.) y al factor de operacion empleado por cada equipo, ademés de los costes
variables asociados a los equipos y las materias primas que se utilicen.

La distincidn clave es dejar de tener que aportar tanto anhidrido acético fresco porque este se recircula
casi completamente en estado estacionario. Esto provoca no tener que utilizar una pareja de bombas (G-
101-A/B) puesto que estan disefiadas para un caudal muy grande respecto a cuando se necesitan otras
bombas mas pequefias para el acético fresco en estado estacionario (G-104-A/B).

Ademas de esta impulsion, también se dejan de utilizar dos intercambiadores de calor en estado
estacionario porque la integracion energética de la planta ya asume que no se necesiten (E-101 y E-102),
aunque pueden servir por bypass si en un determinado momento hay fluctuaciones operativas y se
necesitase cierto control de temperatura.

Se ha disefiado el E-106 con el area de cuando se necesita mayor vapor de calefaccion, pero después
este puede asumir menor vapor para cuando se esta en estado estacionario porque se ahorra parte de la
energia con el E-105 el cual emplea el producto del fondo del destilador en estado estacionario.

Se ha asumido que la puesta en marcha tiene un impacto en el factor de operacion de la planta en un 1%
del total anual. Esto quiere decir que la planta que opera con un factor de 8000 h/afio, presenta 80 horas
en las que se utilizan esos equipos mencionados (G-101-A/B, E-101 y E-102), y el resto del tiempo,
7920h, se operan con todos los demas (ademas de las G-104-A/B).

7.1.2 Disolvente utilizado

Se quiere expresar que se ha utilizado como disolvente el anhidrido acético frente a los otros disolventes
porque por las graficas del articulo cientifico empleado es el que aumenta mas la conversion hacia el
succinico (a una temperatura y presion dadas), ademas de ser el disolvente que el estudio escogid para
los experimentos de la conversion con el tiempo a diferentes temperaturas (es del que se dispone de méas
datos). Por otro lado, es menos perjudicial y/o peligroso a otros disolventes industriales como el 1-4

dioxano que también se suele utilizar como disolvente para el anhidrido maleico.

7.1.3 Material estructural empleado

Se ha utilizado la siguiente tabla que relaciona materiales que se pueden emplear con el anhidrido[16].
Tabla 31. Material estructural: Material compatible con el anhidrido acético[16].

Chemical Component  Carbon 304 316 Aluminum Copper  Brass  Monel Hastelloy C  Titanium  TFE  Graphite
Steel  Stainless  Stainless
Steel Steel

Acetaldchyde
Acetic acid, glacial

Acetic acid, 20¢

- TR
>
>
> >
> > > >
- e IR W

Acetic anhydride
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Los anhidridos maleico y succinico no son tan corrosivos como el acético, y el hidrégeno presenta sus
propias limitaciones (como la fragilizacion por hidrégeno). En si, la eleccion obvia seria el aluminio o
el acero inoxidable 304, se escogié este ultimo en toda la planta por simplicidad y ser un material

mecanicamente mas resistente.

7.1.4 Cambio de moneda
Se ha estimado un periodo de los 5 Ultimos afios (marzo 2018-febrero 2023) del cambio del ddlar por
euro, el valor mas fuerte del euro ha correspondido con un cambio de 1,25%/€, y el mas débil de 0,96%/€.

En los célculos en los que haya que cambiar de divisa se escogio el valor central: 1,09$/€.

7.1.5 Tratamiento de datos y notacion

En lo que afecta a la documentacion técnica y los datos utilizados y expuestos, en el informe se han
aproximado generalmente a dos decimales, utilizando mas en caso de ser necesario por distincion en
una misma columna de datos, o utilizando la notacion cientifica. Sin embargo, se ha trabajado en Excel
utilizando todos los decimales, por lo que puede haber pequefias incongruencias si se utilizan las
ecuaciones de las gréaficas, pues estan redondeadas para ver mejor los datos significativos.

7.1.6 Eleccion del tipo de compresor
Se han seguido varios criterios para escoger entre un compresor centrifugo politrépico, o como ha

resultado siendo, un compresor de tipo pistén o reciprocante isentrépico:

- Tamafio de particula: se expone que un compresor centrifugo es mejor para moléculas de masas
molares superiores a los 10 g/mol; como es para impulsar hidrégeno, un compresor centrifugo
tendria mucha menos eficiencia que uno de tipo piston.

- Caudal: El caudal es realmente pequefio para utilizar un compresor centrifugo y su eficiencia
seria pequefia (en las condiciones minimas de caudal de operacién se llegan a alrededor de
0,045m?s, en la salida de la Gltima etapa). EI caudal, sin embargo, no es determinante en uno
de tipo piston, a menos que se tenga uno demasiado grande.

- Relacion P»/P1: EI compresor de tipo piston sin aceite permite una relacion de hasta P2/P1=5,
mientras que un centrifugo solo permite hasta una relacion de P,/P,1=3; esto ayuda a poder tener
menos etapas y menos equipos. Uno con aceite permitiria una relacion incluso mayor, pero
habria que gastar mas en refrigerar porque su temperatura maxima es bastante menor, por lo que

este no compensa.

En si, el compresor de tipo piston sin aceite puede asegurar 5 afios de periodo de vida, y 24000h de
operacion seguidas. Puede aguantar temperaturas de salida de entre 200 y 260°C, aunque por encima de

los 150°C es posible que los anillos y las valvulas necesiten reponerse tras 1-2 afios de operacion.

La bibliografia [12]deja claro que se estaban probando nuevos materiales mas resistentes a la

temperatura ya en el afio 2000. Aun asi, se considera no sobrepasar el limite superior de 260°C, y no se
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considera por lo anterior mencionado el posible gasto de los repuestos en materiales, al haber dado ya

tiempo a la tecnologia a mejorar o a abaratar sus costes de repuesto.

7.1.7 Precios de las materias primas y producto

Para dar homogeneidad a los datos de los costes de las materias primas y beneficios del producto se ha
tratado de utilizar fuentes de la misma procedencia. Se ha escogido para los anhidridos basarse en el
mercado asiatico puesto que parecen datos mas 0 menos representativos a cuando no habia estallado aun

la guerra entre Rusia y Ucrania.

Para conocer el coste del anhidrido succinico se ha empleado el anuncio
https://www.alibaba.com/product-detail/Succinic-Anhydride-CAS-108-30-

5 1600622872935.htmI?s=p, hay otros anuncios que lo tienen a menor coste, pero estos no presentan

tanta capacidad de produccion por lo que es inviable la comparativa a la escala de una industria, y que
por lo tanto no influyen en el mercado. Se puede observar que se ha escogido el menor rango del anuncio
(1,5 $/ton frente a 5,5 $/ton) para acotar al maximo el posible beneficio y poder comprobar si aun asi es
rentable el proyecto con ese precio de succinico del rango.

Para el coste del acético, el maleico y el hidrégeno se ha empleado una pégina diferente que si presenta

datos de los costes afio a afio: https://www.chemanalyst.com/. Se ha comprobado que los costes

referenciados ahi fuesen comparables con los del anuncio del succinico anterior, y ambas paginas
parecen serlo. Se ha escogido el coste asiatico del maleico en 2020 (porque actualmente estan bajando
de nuevo a esos valores porque la relacion entre Asia y Estados Unidos ha mejorado) que rondaba los
900%/ton, el coste asiatico del anhidrido acético en 2023, y el coste europeo del hidrégeno en 2023, el

cual se espera que baje considerablemente por el proyecto europeo de la ampliacion de hidrégeno verde.

El hidrégeno se ha escogido que sea el europeo por ser un gas que necesita un gran coste energeético para
ser comprimido, no es tan facil de transportar como los anhidridos los cuales pueden ir fundidos o en

estado solido y pueden importarse mejor.
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7.2 Anexo Il. Coste equipos

7.2.1 Tabla para el coste de los equipos: U.S. Gulf Coast basis, enero 2007

Se dispone la Tabla 32 utilizada para la ecuacion 2.

Tabla 32. Parémetros para la ecuacion 2. Tabla extraida de Disefio en Ingenieria Quimica[11]

Unidades
Equipo para tamano, S Sinferi Ssuperi o b n Nota
Hornos
Cilindrico potencia, MW 0.2 60 68 500 93 000 08
Caja potencia, MW 30 120 37 000 95 000 0.8
Rellenos
Anillos Raschig ai 304 m® 0 73000 1,0
Sillas cerdmica intalox m* 0 1800 1,0
Anillos Pall ai 304 m? 0 77 1.0
Relleno estructurado de PVC m? 0 500 1,0
Relleno estructurado ai 304 m? 0 6900 1,0 4
Recipientes a presion
Vertical, ac masa carcasa, kg 160 250 000 10 000 29 0.85 5
Horizontal, ac masa carcasa, kg 160 50 000 8800 27 0,85
Vertical, ai 304 masa carcasa, kg 120 250 000 15 000 68 0,85 5
Horizontal, ai 304 masa carcasa, kg 120 50 000 11000 63 0,85
Bombas y motores
Centrifuga de una etapa caudal, L/s 0.2 126 6900 206 09
Motor de explosién potencia, kW 1,0 2500 ~950 1770 0,6
Turbina de vapor de agua condensante  potencia, kW 100 20 000 12000 1630 0,75
Cintas transportadoras
Cinta, 0,5 m ancho longitud, m 10 500 36000 640 1.0
Cinta, 1,0 m ancho Iongitud, m 0 500 40 000 1160 1.0
Elevador de cangilones, cangiléon 0.5m  longitud, m 10 30 15000 2300 1,0
Triluradoras
Molino de martillos reversible t/h 30 400 60000 640 1,0
Pulverizadores kg'h 200 4000 14 000 590 0.5
Cristalizadores
Cristalizador de superficic raspada longitud, m 7 280 5400 11 300 0.8
Columnas de destilacion
Véase recipicntes a presion,
rellenos y platos
Secaderos
Rotatorio de contacto directo drea, m? 11 180 13000 9100 0.9 1
Bandejas atmosféricas por cargas drea, m* 3,0 20 K700 6800 0,5 2
Secadero por pulverizacion caudal evap., kg/h 400 1000 350 000 1900 0.7
Evaporadores
Tubos verticales drea, m? 11 640 280 30 500 0,55
Pelicula descendente agitada irea, m? 0.5 12 75 000 56000 075
Intercambiadores
Carcasa y tubos, tubos en U drea, m? 10 1000 24000 46 1.2
Doble tubo drea, m? 1,0 80 1600 2100 10
Caldera de termosifon drea, m? 10 500 26000 104 1,1
Caldera de tubosen U drea, m* 10 500 25000 340 09
Placas y marcos drca, m? Lo 500 1350 180 095 3
Filtros
Placas y marcos capacidad, m* 0.4 1.4 110 000 77 000 0,5
Tambor a vacio irea, m? 10 180 ~63 000 80 000 03

54



Universidad
Rey Juan Carlos

Adrian de Galdo Dapena

Unidades
Equipo para tamaio, S Sinferior Ssuperior & b n Nota
Agitadores & mezcladores
Hélice potencia motor, kKW 5,0 75 15 000 950 1,05
Mezclador de cinta en espiral potencia motor, kW 5,0 <L 27 000 110 2.0
Mezclador estatico Lis 1.0 50 500 1030 04
Calderas
15a 40 bar kg/h vapor de agua 5000 200 000 106 000 87 1.0
10 a 70 bar kgfh vapor de agua 20 000 800 000 110 000 45 09
Centrifugas
Disco de alta velocidad diametro, m 0,26 049 50 000 423000 07
Cesta suspendida atmosférica potencia, kW 2,0 2,0 57 000 660 1.5
Compresores
Ventilador m 3/h 200 50060 3800 49 0.8
Centrifugo potencia motor, kW 75 30 000 490 000 16 800 0.6
De pistéon potencia motor, KW 93 16 800 220 000 2300 0,75
Reactores
Agitado, encamisado volumen, m* 0.5 100 53 000 28 000 08 3
Agitado, encamisado, vidriado volumen, m* 0,5 25 11000 76 000 04
Tanques
Techo tlotante capacidad, m? 100 10 000 97 000 2800 0,65
Techo conico capacidad, m? 10 4000 5000 1400 0,7
Platos
Platos tamiz didmetro, m 0.5 5.0 110 380 1.8 6
Platos de valvulas diametro, m 0,5 5,0 180 340 1.9 6
Platos de campanas de borboteo didmetro, m 0.5 5.0 290 550 19 6
Servicios
Torre de enfriamiento & bombas caudal, L/s 100 1000 150 000 1300 09 7
Refrigerador mecanico relleno potencia evaporador, kW 50 1500 21 000 2100 0.9
Planta de intercambio idnico para agua  caudal, m*h 1 50 12000 5400 0,75

Notas:

1 Calentador directo.

2 Funcionamiento con gas,

3 Acero inoxidable del tipo 304.

4 Con area superficial de 350 m*/m",
5

6 Coste por bandeja, basado en una pila de 30 bandejas.

Montaje de campo

8 Todos los costes son en base U.S. Gula Coast. Enero 2007 (indice CE (CEPCI) = 509,7,
NF indice dce inflacién de la refineria = 2059,1)

En aquellos calculos donde se esté fuera del rango inferior se cogera el limite de rango.

7.2.2 Resumen del coste de los equipos

No incluye calentadares, puertos, soportes, internos, etc. (véase Capitulo 13 para calcular el espesor de la pared).

La obtencién del coste de los equipos necesita del dimensionamiento previo de estos, este

dimensionamiento se sitla en los apartados propios de la memoria de cada uno o en el anexo IV. Algunos

equipos ya han sido estudiados econémicamente también en sus propios apartados. El proceso de célculo

general se situd en el punto 4.4.1. Los resultados se recogen en la Tabla 33.
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Tabla 33. Evaluacion econémica: Coste de los equipos

2023 (€, acero

Equipo 2007 ($) 2023 ($) 2023 (€, Espaiia) inoxidable)

Mezclador M-101 30.972 48.649 50.575 50.575
Separador de membrana M-102 (€) 17.238 - 38.792 50.430
Reactor R-101 28.822 45.272 47.064 61.184
Separador Liquido-Vapor C-101 45.924 72.134 74.991 74.991
Destilador multietapa C-102 42.486 66.734 69.377 70.527
Recipiente D-101 23.169 36.392 37.833 37.833
Bombas G-101-A/B 15.911 24.993 25.982 32.974
Bombas G-102-A/B 20.960 32.923 34.226 41.311
Bombas G-103-A/B 16.128 25.333 26.336 33.433
Bombas G-104-A/B 15.537 24.404 25.370 32.178
Compresor K-101 305.827 480.372 499.394 649.212
Compresor K-102 305.885 480.462 499.488 649.334
Cambiador de calor E-101 118.345 185.888 193.250 251.224
Cambiador de calor E-102 5.977 9.389 9.760 12.688
Cambiador de calor E-103 11.048 17.353 18.040 23.452
Cambiador de calor E-104 16.761 26.328 27.370 35.581
Cambiador de calor E-105 9.252 14.532 15.107 19.639
Cambiador de calor E-106 26.960 42.347 44.024 57.231
Cambiador de calor E-107 17.686 27.780 28.880 37.544
Cambiador de calor E-108 28.294 44.443 46.202 60.063
Total equipos 1.103.182 1.705.724 1.812.062 2.281.405

- Nota (1): Al tratarse de recipientes ya se han disefiado de forma que cumplen con ser de acero inoxidable.

- Nota (2): El separador de membrana por bibliografia ya se obtenia en euros, por lo que no se ha aplicado cambio de moneda.

(Ver seccion 4.4.9.)

- Nota (3): El recipiente del destilador es de acero inoxidable, pero para sus platos se ha tenido que utilizar el factor de 1,3

pues su base era de acero al carbono.

- Nota (4): Al coste del motor no se le aplica el factor de cambio de material al acero inoxidable, solo a la aportacidn en el

coste en la bomba

Se tiene una primera columna que describe los costes de los equipos en dolares si se hubiesen adquirido
en 2007, la segunda columna actualiza los precios a la actualidad con el indice CEPCI, la tercera
columna aplica un factor geogréafico para la localizacion (de la bibliografia se coge Francia, se asume
que puede corresponder a Espafia) ademéas de cambiar el curso legal al euro, finalmente la Gltima
columna pasa el coste al material empleado, pues el valor base es en acero al carbono, el cual se necesita
para casi todas las categorias que conforman el ISBL, pero también se requiere el coste en acero
inoxidable para extrapolar el coste de las tuberias.
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7.3 Anexo Ill. Desarrollo servicios auxiliares

e Costes electricidad:

Se harecogido el precio medio final en euros por megavatio hora por afio desde el 2010 hasta el 2022[20]
en la Tabla 34. El precio era realmente estable hasta antes de la guerra de Rusia con Ucrania (debido al

aumento del precio del gas natural).

Tabla 34. Precio por consumo y afio desde el afio 2010 hasta el 2022

2011 2012 2013 2014 2015 2016 2017 2018 2019 2020 2021

€/MWh 45,83 60,22 59,57 55,79 55,05 62,84 48,42 60,55 64,37 53,41 40,37 118,7 204,7

Por otro lado, se estima que los valores de la electricidad de cara al PVPC van a mantenerse en 2023 en
los 207,88€/MWh, para 2024 situarse en los 129,666/MWh, y acabar en los 78,19€/KWh para 2025.

Se ha decidido hacer un promedio que resulta en 71,52€/MWh en el intervalo de precios medios finales
entre el 2010 y el 2022, y se espera que el valor de la electricidad baje bastante en tan solo los tres
préximos afnos.

Como puede observarse, el promedio no se aleja del valor para 2025, y es de suponer que siga bajando
en los siguientes afios por el aumento de las energias renovables y disminucién del gas natural y su
dependencia[21]. Como la planta no operaria hasta después de dos afios de construccion, el valor

promedio estimado sera correcto porque se espera esa disminucion en el precio del gas.
e Gas natural:

Se ha recogido el precio del coste por energia del gas natural desde el 1 de enero de 2021 hasta el 22 de
febrero de 2023[22] en la Figura 16.
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Figura 16. Servicios auxiliares: Precio gas natural

Se ha decidido hacer un promedio y calcular la desviacion estandar, ademas de utilizar el cambio de
divisa 1,087%$/€, mostrado en la Tabla 35.
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Tabla 35. Servicios auxiliares: Precio gas natural

Normal ($/GJ) +Desviacién (S/G)J) S/€ Normal (€/GJ) +Desviacion (€/G))

4,76 6,78 1,09 4,38 6,24

La desviacion podria utilizarse para comprobar como afecta el encarecimiento del coste del gas natural
en el proceso Ademas de poder integrar un analisis de sensibilidad al cambio de moneda. Aunque no se

ha afiadido al contenido del trabajo.
o Coste agua

El coste de agua en Espafia es de media 1,97€/m3(https://www.canaldeisabelsegunda.es/), por

bibliografia se sabe que el precio de su impulsion es de unos 1,5kWh/3,8 m3, y si se quiere

desmineralizada el coste del agua es de alrededor del doble[11]. Se resume en la Tabla 36.

Tabla 36. Servicios auxiliares. Precio del agua bruta y desmineralizada, y de su impulsion

Agua

Sin tratar (€/kg) Desmineralizada (€/kg) Consumo eléctrico (MWh/kg)

1,97E-03 3,94E-03 3,95E-07

Se ha decidido afiadir también el coste que supone emplear agua de refrigeracién, y vapor de calefaccién
por unidad calorifica para facilitar los calculos posteriores. Los datos desarrollados del consumo de

vapor de calefaccion o agua refrigeracion vienen desarrollados en este mismo apartado mas adelante:
o Agua de refrigeracion

El agua de refrigeracion tiene ya el coste asociado de la electricidad para su impulsion, pero se debe
calcular cuanto supone de consumo por energia de calor robada por ella. Se va a tener en cuenta que el
el gradiente térmico sea de AT = 49 — 32 = 17°C. Este gradiente térmico es uno comun en la industria

guimica[23]. En el rango de temperatura estudiado, el calor sensible del agua puede considerarse

constante e igual a €, = 4,181 k';—.]k. Por lo tanto, para calentar 1kW':

0 1436003 kg
Caudalbruto'lkw = C_-AT = k] = 50,657
P 41817 17k
gk
kg kg
Caudalygyq frescariow = 50,657- 0,03 = 152?

Se sabe que por cada litro de agua que se utiliza, un 3% se pierde al recircularla y debe ser afiadida
como agua fresca al sistema, es por ello que, se ha diferenciado entre el agua bruta que se consume (para
poder calcular el coste del consumo eléctrico), con el coste del agua fresca que supone (para el consumo
de agua):
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C = (1 97-1073 € 1,52 kg + 50,65 kg 3,95-1077 MWh 71,52 € ) 8000 h
refrigikw — | L, kg ’ h ’ h ’ kg T MWh ano

Crefrig,lkW = 35,42 a_ﬁo

Por lo tanto, el coste de enfriar con agua de refrigeracion supone 35,42 ﬁv habiendo atendido tanto

al consumo eléctrico de su impulsion como al consumo de la propia agua fresca nueva. Se ha ignorado
el coste de la primera agua que entra al sistema porgue su coste es infimo frente al coste anual de las

otras dos. Dimensionalmente, se refieren a por un kW, por lo que puede afiadirse como denominador.
o Agua de calefaccion: baja presion

El agua de calefaccion a baja presion se utilizara para calentar el agua de alimentacion del reactor y el
anhidrido acético antes de que entre al mezclador, este Ultimo es el limitante por alcanzar una
temperatura alta, hasta los 113,152C. Interesa que el vapor de agua se encuentre en su punto de
saturacion y a minimo 10-15°C superior a la temperatura final que se quiere alcanzar. Por lo que se ha
decidido que sea vapor saturado que se encuentre a 125°C, que es un valor dentro del rango permitido.

Para las calderas se suele emplear agua desmineralizada, por lo que se cogera el coste de esta. Se ha

calculado con la ecuacion 6.18 del libro de Disefio en ingenieria quimica con ciertas variaciones:

1%- 36007 - 4,37 10-6(%
Pcombustible consumido,1kW — 085+ 06 -8000h = 173,59€ un kW
2

El denominador de la primera fraccion representa la media de las eficiencias de una caldera tipica (entre

60 y 85%), el valor de 4,37 - 10~° Gij es el precio de la energia trasmitida por el combustible.

1%- 36007 €
Pagua consumida iow = | ———7+0,03-3,94- 1071~ |- 8000k = 1,55€ un kW

2188,4@

Se ha escogido el calor latente del agua saturada a 125°C. También se ha tenido en cuenta de nuevo
fugas de un 3% de agua que hay que reponer con agua fresca. Ignorando el coste del primer agua

consumida por la instalacion.

Se puede observar que el coste de vaporizar es en gran medida por el combustible consumido, mas que

por el consumo de agua. La suma de ambos hace unos 175€ por kW de calefaccion a baja presion.
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o Agua de calefaccidn: mediay alta presion

El proceso de calculo seria el mismo para media y alta presion, simplemente se han utilizado los calores
latentes a 204°C de temperatura (1924,7 kJ/kg) y a 300°C (1404,9 kJ/kg) en vez del del ejemplo anterior.
Se resumen los costes de utilizar agua o vapor en base a kW captado o cedido en la Tabla 37.

Tabla 37. Servicios auxiliares. Precio del agua de refrigeracion y del vapor de calefaccion por kW cedido o captado

Agua Vapor

Refrigeracion (€/afio-kW) A baja presion (€/afio-kW) A media presion (€/afio-kW) A alta presion (€/afio-kW)
35,42 175,42 175,67 176,28

Se puede observar que como no se ha tenido en cuenta el calor sensible, el precio del vapor es muy
parecido a baja, media y alta temperatura. Deberia ser fiel a estos resultados el precio en estado
estacionario, donde se utilice constantemente agua saturada en recirculacion como alimentacion para el

vapor que entra a la caldera.

7.4 Anexo IV. Resto de equipos. Analogos a anteriores o de calculo sencillo

7.4.1 Mezclador (M-101)

El anhidrido maleico es introducido en el mezclador M-001 en estado sélido y condiciones atmosféricas,
junto al anhidrido acético que ha sido acondicionado por el intercambiador E-101 (solo en la puesta en
marcha) hasta resultar en una corriente de entrada a 113,15°C. El balance energético de ambas corrientes
encuentra su equilibrio térmico a los 50°C, temperatura a la que el maleico se funde y pasa a estado

liquido, ayudando a la disolucion de este en el acético.

El mezclador sirve a modo de recipiente, que ademas de homogenizar la corriente de entrada al reactor,
la almacena y ayuda a mantener un caudal constante al reactor. Las ecuaciones utilizadas han sido

descritas en el punto sobre informacion previa para los recipientes (4.4.5.)

El mezclador es el recipiente mas sencillo de calcular. Como su rango de temperatura puede variar de
25°C (maleico puro) a 113,5°C (acético puro), se escoge el valor de la tensién méaxima definida por la
temperatura mas alta, pues esta temperatura resulta en la tensién minima por lo que se observa en la
figura 11. Se escoge por otro lado como presion de disefio la de m&xima impulsion de la bomba al ser
superior a las presiones de vapor de los compuestos a la temperatura dada. Se dispone con ello de todos

los datos necesarios:

3

m
V =5,54—-10min -

.. — 3
A S Omin 2-1,10=2,03m

El factor de 2 de la ecuacion anterior corresponde a doblar el volumen porque en continuo el equipo
estara lleno solo por la mitad de este (valor de nivel normal), necesitando por lo tanto el doble de

volumen, ademés se ha aplicado al caudal un aumento del 10% respecto al de disefio.
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Se puede conseguir las relaciones de 2,5 <V y L/D <5 en un proceso iterativo, se va a comprobar
para los limites del rango y dos puntos intermedios. Se utiliza la Ecuacion 23y los resultados se recogen
en la Tabla 38.
DZ
V=0I-—-L
4

Ecuacion 23. Mezclador M-101: Volumen de un cilindro

Tabla 38. Mezclador M-101: Obtencidn de didmetros y alturas que hay que evaluar.

Q(m~3/h) Volumen (dm”3) D (m) Altura(m) Altura normal liquido (m) HAL (m)
554 1,01 2,53 2,50 1,26 2,28 0,25
‘ i 2032,20 0,94 2,93 3,13 1,47 2,64 0,29
Tiempo (min) 0,84 3,67 4,38 1,84 3,31 0,37
10 0,80 4,01 5,00 2,01 3,61 0,40

Se ha dispuesto las alarmas que se podrian considerar ponerse, se ha puesto uno de los margenes

tipicos (10 y 90% para LAL y HAL, alarma de bajo nivel y de alto nivel respectivamente).

Este recipiente difiere en los demas en ser un recipiente concebido solo para liquido y salida de liquido,
este debe estar por la mitad de su altura como altura normal de liquido. Sin embargo, es cierto que el
volumen restante debera tener un pequefio control de presidon a 1 atm con un gas inerte para evitar
que se trabaje a presion de vacio (por la baja presién de vapor de los anhidridos). Pero al ser tan poco

volumen de cara a un gas, su coste es despreciable.
Se realiza el calculo del espesor minimo, de la ecuaciones 12, descrita anteriormente.

. B [10°- (4,53 + 1,03323) - 1,0197] Pa- 1,01 m
pared = (.1031,37 - 105 - 0,8)Pa — [1,2 - 105 - (4,53 + 1,8) - 1,0197]Pa

+4,76-1073m

tparea = 8,26 1073m = 8,26mm

[10° - (4,53 + 1,03323) - 1,0197] Pa - 1,01 m .
trapas = : - +4,76-1073m
(2-1031,37-105 - 0,8)Pa — [0,2 - 105 - (4,53 + 1,8) - 1,0197]Pa

trapas = 8,25+ 1073m = 8,25mm

La presion que se ha utilizado ha sido la de maxima impulsién de la bomba (4,53kg/cm?g). Se aprecia
que el espesor que debe tener no llega a ser el doble del minimo recomendado que debe de tener de por

si un recipiente sea cual sea su presion (t.,). La masa de acero inoxidable necesario es de:
_3 3 kg
Mparea = 11+8,29-107°m- (1,01 +8,26-107°)m - 2,53m - BOOOF = 535,23 kg

I 2,2 -3 kg
Miapas = 1,375 7 1,01m“-8,25-10"°m - SOOOF -2 =145,78kg
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Myotal = (Mparea + Meapas) * 1,15 = (535,23 kg + 145,78) - 1,15 = 783,16 kg

Se va a utilizar la ecuacion del coste de los equipos definida anteriormente[16], estipula un precio en
funcion de una ecuacion dada y pardmetros en funcion de la masa de la carcasa del recipiente de acero

inoxidable 304 (se recuerda incrementar un 15% a la obtenida):
Crmezclador Espaia = (15000 + 68 - (535,23 - 1,15)%8%) - 1,13 = 35617,8$

El resumen de los datos se muestra en la Tabla 39.

Tabla 39. Mezclador M-101: Espesor, masa y costes obtenidos (sin el factor de 1,13 de localizacién geogrdfica)

1,01 2,53 8,25E-03 8,26E-03 145,78 535,23 783,16 30972,04

5 68E+05 0,94 2,93 8,00E-03 8,01E-03 121,83 559,27 783,26 31579,73
! 0,84 3,67 7,65E-03 7,66E-03 93,17 599,10 796,11 32578,35
0,80 4,01 7,53E-03 7,54E-03 83,83 616,21 805,05 33004,04

Se observa, por tanto, que la relacion mas econémica es la de L/D = 2,5, pues necesita de menor
masa de carcasa para servir de recipiente. Aunque es un mezclador y deberia tener aplicada cierta
potencia, o ademas de un coste algo superior porque deberia tener una hélice, estos costes se van a
desestimar porque no se necesitaria demasiada potencia, ya que el sélido realmente se funde en el
mezclador y deberia disolverse muy facilmente en el anhidrido acético (son dos partes en masa de

acético por cada parte de maleico).

7.4.2 Depoésito pulmon del condensador (D-101)

Este depdsito es el que recoge el condensado del intercambiador E-107, y este se puede resolver
exactamente igual que el mezclador M-101. Tiene la funcién de regular el caudal de reflujo que vuelve
a la columna C-102 y sirve como alimento de las bombas G-103-A/B para la recirculacion de anhidrido

acético de vuelta al mezclador.

Como la presion que llega a este recipiente depende tan estrechamente con la columna C-102, se ha
escogido en este caso tomar también la presion méaxima de impulsion de la bomba como se hizo ahi.

También se ha escogido 155°C de temperatura para la determinacion de la tension admisible.

Utilizando las mismas expresiones que para el mezclador M-101, se elabora la Tabla 40.

Tabla 40. Depdsito pulmén D-101. Dimensionamiento inicial que hay que evaluar

Q(m~3/h) Volumen (dm"3) Di(m) Altura(m) Altura normal liquido (m) HAL (m) LAL (m)
434 0,74 1,85 2,50 0,92 1,66 0,18
295 24 0,69 2,15 3,13 1,07 1,93 0,21
Tiempo (min) ! 0,61 2,69 4,38 1,34 2,42 0,27
5 0,59 2,94 5,00 1,47 2,64 0,29

Lo unico relevante de cara a los otros recipientes, es que este deposito, por bibliografia, debe tener tan
solo 5 min de tiempo de residencia. Esto supone un volumen menor que si fuesen 10 min como con el

resto, y, por tanto, conlleva un menor coste. Se obtienen los resultados mostrados en la Tabla 41.
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Tabla 41. Depdsito pulmon D-101. Dimensionamiento con sus costes

P (Pa) Di (m) Altura (m) Espesor cabeza (m) Espesor carcasa (m) Masa cabezas (kg) Masa carcasa (Kg) Masa conjunto +15% (Kg) Coste 2007 ($)
0,74 1,85 7,00E-03 7,00E-03 66,19 243,18 355,78 23168,60
4636405 0,69 2,15 6,84E-03 6,84E-03 55,73 256,08 358,59 23535,45
0,61 2,69 6,62E-03 6,62E-03 43,10 277,46 368,64 24137,43
0,59 2,94 6,54E-03 6,54E-03 38,95 286,64 374,43 24393,82

Se observa que la relacidn 6ptima es la del limite inferior recomendado: L/D = 2,5. Este coste es el

directo de utilizar la ecuacién comentada anteriormente para el coste de los equipos.

7.4.3 Bombas

De cara a las bombas se van a recoger las fichas directamente como resultados junto a sus precios. El

proceso de calculo es realmente sencillo y solo sirve para conocer a qué altura deberian ponerse los

equipos (la H de las fichas), para conocer las eficiencias de estas y su consumo, y conocer sus presiones

maximas de impulsion (las cuales se utilizan como presidn de disefio de los recipientes aguas debajo).

El calculo consiste en partir de un valor de seguridad para que no cavite la bomba, se escoge 3,5m de

carga neta positiva de aspiracion (CNPA), y se va hacia atras conociendo el valor de la presién en el

recipiente. A su vez, para conocer la presion de impulsion se deben contabilizar pérdidas de presion

por la linea, por pasar por equipos como intercambiadores, y por salvar la altura de entrada de los

equipos aguas abajo.

Para la eficiencia de la bomba se ha empleado una grafica tipica que relaciona capacidad volumétrica

de la bomba con su eficiencia, se escogerd el valor medio del rango que se da en la Figura 17.

100

80

60

40

Pump efficiency, %

20 =

0

10°

10"

10%

Capacity, m*/h

10°

Figura 17. Bombas. Determinacion de la eficiencia de la bomba en funcion de la capacidad

El resumen de los costes seria el mostrado en la Tabla 42:

Tabla 42. Bombas. Resumen de costes. Al ser parejas de bombas en el conjunto se multiplican por dos.

Equipo  caudal (m%*h) Caudal (L/s) Potencia (kW) Coste bomba ($) Coste motor ($) Conjunto ($)
G-101-A/B 4,18 1,16 1,00 7135,72 820,00 15911,44
G-102-A/B 6,10 1,69 4,22 7230,96 3249,06 20960,04
G-103-A/B 6,37 1,77 1,00 7244,05 820,00 16128,10
G-104-A/B 1,47E-02 4,08E-03 1,00 6948,39 820,00 15536,79

Se ha asumido que la potencia minima deberia ser 1kW, pese a que por calculo diese menor valor.
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PROYECTO: DISENO Y OPTIMIZACION DE UNA PLANTA DE PRODUCCION DE |Equipo N*  G-101-A/B
ANHIDRIDO SUCCINICO MEDIANTE HIDROGENACION DE
ANHIDRIDO MALEICO Pag. 1 de 1
HOJA DE CALCULO DE BOMBAS
BOMBA N° G-101-A/B
SERVICIO Impulsién del anhidrido acético al mezclador

ESQUEMA DE FLUJO

—
- AH
AH Circ. 1 A -
Naturaleza del fluido L
Temp. de operacid °C 25
Sp.Gr.@ 25°C 1,08

Viscosidad @ Top| cst 0,78
Densidad @ Top | Kg/m3 | 1074

Capacidad
Normal Kg/h 4083 P. impulsiéon Circ.1 Circ.2 Circ.3 circ. 4
Normal m3/h 3,80 Kglem2g  Kglcm2g Kglcm2g  Kglem2g
Factor de disefio - 110% P. destino 0,00
Disefio m3/h 4,2 AH 0,27
NORMAL MAX(1) AP linea 0,50
P. aspiraciéon  Kglcm2g m Kg/cm2g m AP cambiador 0,70
P. recipiente (1) [ 0,00 0,00 1,80 16,77
H(2) -0,64 | -5,94 [ 1,16 | 10,83
AP linea 0,0125| 0,116 [ 0,01 0,12
Otros AP - - - - AP Vélv. control 0,70
P. aspiracion -0,65 | -6,06 1,15 27,48 P. impulsién 2,17
NPSH disponible Kg/cm2a m P. diferencial
Presién asp. normal 0,38 3,57 P. impulsién Kglcm2g 2,17
P. vapor a Top 0,01 0,07 P. aspir. norm. | Kg/lcm2g -0,65
Diferencia/NPSHA 0,38 3,50 P. difer. norm. | Kg/cm2g 2,82
Altura m 26,29
Potencia 'y consumo
Eficiencia bomba % 50 P. max. imp. Criterio
Eficiencia motor % 80 a | P.asp.nor.@HLL | Kg/lcm2g -0,65 a+d
AH vapor isoentrop. - b P.asp.méx. Kglcm2g 1,15 2,74
Eficiencia turbina - - c | P. difer. norm. | Kglem2g 2,82 b+c
HHP cv 0,43 d | Pres. difer. max. | Kglcm2g 3,39 3,97
BHP Ccv 0,86 Criterio 2| P.max imp. Kglem2g 4,54 b+d
Electricidad (4) Kw 1,00 Criterio: 1 Mayorde (a+d) o (b+c): (b+d) 4,54
Vapor - - 2 (b+d)

Notasg la diferencia de altura de la bomba respecto al separador L-V
NOTAS: (1): Es la presion que viene desde el limite de bateria

S (2): Se pone sobre el mismo suelo al salir una H negativa.
§ (3): Se ha considerado la carga resultante de la diferencia de altura de la bomba (Om) respecto a
5 ;n la entrada del mezclador (2,52m).
(4): Como sale menor a 1kW se aproxima a este valor.
|2

Figura 18. Hoja de especificaciones de las bombas G-101 A/B

La figura 18 muestra las bombas para la puesta en marcha. Las G-104 son las que se van a utilizar
durante el mayor tiempo de operacidn de la planta (99% del tiempo) en vez de este par. Como poseen
un fluido de las mismas caracteristicas y requerimientos de impulsion, se asume que las G-104 se van

a costear como si de 1kW también se tratasen, aunque resultasen en un valor menor.
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PROYECTO: DISENO Y OPTIMIZACION DE UNA PLANTA DE PRODUCCION  |Equipo N®:  G-102-A/B
DE ANHIDRIDO SUCCINICO MEDIANTE HIDROGENACION DE
ANHIDRIDO MALEICO Pag. 1 de 1
HOJA DE CALCULO DE BOMBAS
BOMBA N° G-102-A/B
SERVICIO Impulsién de la disolucion de los anhidridos maleico y acético al reactor
ESQUEMA DE FLUJO
- AH -
AH Circ. lQ o
Naturaleza del fluido L
Temp. de operacior  °C 50
Sp.Gr.@ 25°C 1,160
Viscosidad @ Top| cSt 0,819
Densidad @ Top | Kg/m3 | 1105
Capacidad
Normal Kgh |6124,5 P.impulsién Circ.1 Circ.2 Circ.3 circ. 4
Normal m3/h 5,5 Kglem2g  Kglem2g Kglcm2g  Kglcm2g
Factor de disefio - 110% P. destino 15,79
Disefio m3/h 6,1 AH (3) 0,26
NORMAL MAX(1) AP linea 0,50
P. aspiracion  Kg/lcm2g m Kg/cm2g m AP cambiador 0,70
P. recipiente (1) | 0,00 0,00 1,80 16,30
H (2 -0,61 | -5,55 1,19 10,75
AP linea 0,01 | 0,123 | 0,01 0,11
Otros AP - - - - AP Valv. control| 0,70
P. aspiracién -0,63 | -5,67 1,17 26,94 P. impulsién 17,95
NPSH disponible Kglcm2a m P. diferencial
Presién asp. normal 0,41 3,69 P. impulsién | Kglcm2g 17,95
P. vapor a Top 0,02 0,19 P. aspir. norm.| Kglcm2g -0,63
Diferencia/NPSHA 0,39 3,50 P. difer. norm. | Kg/lcm2g 18,58
Altura m 168,24
Potencia y consumo
Eficiencia bomba % 90 P. max. imp. Criterio
Eficiencia motor % 80 a P.asp.nor.@HLL Kglcm2g -0,37 a+d
AH vapor isoentrop. - b | P.asp.méx. Kglcm2g 1,43 21,92
Eficiencia turbina - - c | P. difer. norm. | Kgfem2g | 18,58 b+c
HHP cv 4,13 d Pres. difer. max| Kgicm2g 22,29 20,00
BHP cv 4,59 Criterio 2 | P. max. imp. Kglcm2g 23,72 b+d
Electricidad KW 4,22 Criterio: 1 Mayor de (a+d) o (b+c): (b+d) 23,72
Vapor - - 2 (b+d)
NOTAS: (1): Para evitar fugas hacia el interior del mezclador se presuriza con un gas inerte a presion
atmosférica.
§ (2): Se pone sobre el mismo suelo al salir una H negativa.
|8 (3): Se ha considerado la carga resultante de la diferencia de altura de la bomba (Om) respecto a
£ la entrada del separador L-V (2,36m).
2| 8
g\ ¢

Figura 19. Hoja de especificaciones de las bombas G-102 A/B

Las bombas de la Figura 19 si presentan una potencia superior a 1kW, por lo que se escoge el

resultado que da de aplicar las eficiencias obtenidas por la Figura 17 y la Tabla 9
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PROYECTO: DISENO’Y OPTIMIZACIQN DE UNA PLANTA DE PRODU(.",CION Equipo N G-103-A/B
DE ANHIDRIDO SUCCINICO MEDIANTE HIDROGENACION DE
ANHIDRIDO MALEICO Pag. 1 de 1
HOJA DE CALCULO DE BOMBAS
BOMBA N° G-103-A/B
SERVICIO Impulsién del anhidrido acético a recirculacion y a reflujo de la columna
ESQUEMA DE FLUJO
Circ. 1
AH
AH Circ. 2 -—-=
Naturaleza del fluido L
Temp. de operaciér]  °C 139,61
Sp.Gr.@ 25°C 1,079
Viscosidad @ Top| cSt 0,309
Densidad @ Top | Kg/m3 931
Capacidad
Normal Kgh | 5388,9 P.impulsién  Circ.1 Circ.2 Circ.3 circ. 4
Normal m3/h 5,8 Kglem2g  Kglem2g Kg/lcm2g  Kg/cm2g
Factor de disefio - 120% P. destino 0,00 0
Disefio m3/h 6,9 AH (1) 0,37 -0,10
NORMAL MAX(1) AP linea 0,25 0,25
P. aspiracién  Kg/cm2g m Kglcm2g m AP cambiador | 0,00 0,00
P. recipiente 0,00 0,00 1,80 19,34
H 0,34 3,63 2,14 22,98
AP linea 0,01 | 0,134 [ 0,01 0,13
Otros AP - - - - AP Valv. control| 0,70 0,70
P. aspiracion 0,33 3,50 2,13 42,18 P. impulsién 1,32 0,85
NPSH disponible Kglcm2a m P. diferencial
Presién asp. normal 1,36 | 14,60 1,33 P. impulsién | Kg/cm2g 1,32
P. vapor a Top 1,03 | 11,10 P. aspir. norm. | Kglcm2g 0,33
Diferencia/NPSHA 0,33 3,50 P. difer. norm. | Kg/cm2g 0,99
Altura m 10,65
Potencia'y consumo
Eficiencia bomba % 50 P. max. imp. Criterio
Eficiencia motor % 80 a P.asp.nor.@HLL Kglcm2g 0,51 a+d
AH vapor isoentrop. - b | P.asp.max. Kglcm2g 2,31 1,70
Eficiencia turbina - - c | P. difer. norm. | Kg/lcm2g 0,99 b+c
HHP cv 0,25 d Pres. difer. max| Kg/icm2g 1,19 3,31
BHP Ccv 0,50 Criterio | 2 | P. max. imp. Kglcm2g 3,50 b+d
Electricidad (2) KW 1,00 Criterio: 1 Mayor de (a+d) o (b+c): (b+d) 3,50
Vapor - - 2 (b+d)
NOTAS: (1): Se ha considerado la carga resultante de la diferencia de altura de la bomba (3,61m)
§ respecto a la entrada del destilador (7,58m) (circ.1). Ademas de la altura de la bomba con la
|8 altura del mezclador (2,53) (circ. 2).
2| (2): Como sale menor a 1kW se aproxima a este valor.
z| 8

Figura 20. Hoja de especificaciones de las bombas G-103 A/B

Las bombas de la Figura 20 tienen una potencia realmente baja por las caracteristicas del fluido y la
baja carga que debe impulsar, por lo que se asume de 1kW la potencia, aunque por calculos daria un
valor menor.
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7.4.4 Compresores (puesta en marcha)
Durante la puesta en marcha no se recirculard aun hidrégeno y todo seria hidrégeno fresco. Esto conlleva
a que no se tenga que mezclar hidrégeno mas caliente con el que se ha considerado que entra por el
limite de bateria a 25°C. Esto favorece a la cuestion econémica un poco, porque por coémo son los
calculos una menor temperatura de partida favorece una menor potencia total, lo que conlleva a un

menor consumo eléctrico.

El método de célculo es el mismo al explicado en el punto punto 4.4.3. y utilizado en el 4.4.4.1. también,

los resultados son los recogidos en la Tabla 43.

Tabla 43. Compresores. Obtencion de la potencia en la puesta en marcha

Objetivo 16,84 bar
P2 P* Wi,t (kJ/kg) Wit (kW) Wi,r (kW) WR (kW)
SEERE 216,87 | 25 1,01 0,336 4,44 4,35 2261,75 92,28 108,57 119,92
SEEPA 250,18 | 59 4,35 16,84 | 16,50 2261,81 92,29 108,57 119,92

Como la diferencia de potencia es muy pequefia respecto a los compresores calculados para el estado
estacionario, no compensaria comprar sustitutos para la puesta en marcha, sobre todo al ser compresores,

equipos muy caros.

Por un lado, el hecho de partir de una menor temperatura hace que la temperatura de salida no deba ser
tampoco tan alta, por lo que el gasto de agua de refrigeracion en el intercambiador asociado (E-104)
disminuira (se vera en el proximo apartado), el E-103 no se utilizara en la puesta en marcha porgue es

el que reduce la temperatura del hidrégeno recirculado.
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7.4.5 Intercambiadores
El proceso de célculo de los intercambiadores es idéntico al realizado en el punto 4.4.10., por lo que
solo se comentaran los resultados y se diré el tipo de intercambiador que deberia emplearse. A rangos

generales, simplemente mencionar que se ha empleado un ATqp0qcn = 10 a 15°C.

Primero se utiliza el E-101 para calentar el anhidrido acético que va al mezclador (solo se utiliza en la
puesta en marcha), su mezcla con el maleico resultard en 50°C en el mezclador M-101. Se calienta con
vapor de calefaccién que entra saturado a 131,47°C y a 2,817 bar y condensa a 125°C porque pierde 0,5

bar en el proceso. Los resultados se recogen en la Tabla 44.

Tabla 44. Intercambiador E-101. Propiedades fisicas de los fluidos. Vapor de calefaccion (caliente) y anhidrido acético (frio)

E-101: Fluido  T1'(2C) T2' (2C) ATml F' (Kg/h) A(kI/Kg)  h, (W/m?K) f. (m>K/W)

caliente 131,47 125,00 48,11 11092,02 2188,40 7500 1,00E-04

E-101: Fluido  T1" (2C) T2" (2C) Q' (kw) F'(Ke/h)  Cp (ki/kgK) h, (W/m?K) f, (m>K/W)
frio 2,00E-04

Se observa que se toman valores tipicos de suciedad para un liquido organico y vapor destilado. El
ejemplo del proceso de calculo de los parametros de disefio para el intercambiador de calor se hizo en

el punto 4.4.10. por lo que se disponen directamente los resultados en la Tabla 45.

Tabla 45. Intercambiador E-101. Resultados del equipo: Pardmetros de disefio y coste

1/U (m*K/W) U (W/m*K) A(m?)  Coste ($)
1,97E-03 507,15 0,07 0,83 1,00 0,90 7,04 0,87 303,98 118345,35

Se asume de nuevo FT; = 1 por el cambio de fase, el nimero de carcasas es aproximadamente de 1,

con un area de Ag_;o; = 303,98 m?, y coste asociado de Cz_;9; = 118345,35 $.

Respecto al intercambiador E-102, sirve para terminar de acondicionar térmicamente los anhidridos que
alimentan al reactor. Se llevan a 72,67°C porque su mezcla con el hidrégeno a muy alta temperatura

proveniente del compresor K-102 ya resulta en una mezcla a 100°C. Se muestra en la Tabla 46.

Tabla 46. Intercambiador E-102. Propiedades fisicas de los fluidos. Vapor de calefaccion (caliente) y alimento mezclador(frio)

E-102: Fluido  T1'(2C) T2' (2C) ATml F' (Kg/h) A(kI/Kg)  h, (W/m’K) f.(m>K/W)

caliente 131,47 125,00 66,57 96,73 2188,40 7500 1,00E-04

E-102: Fluido  T1" (2C) T2" (2C) Q' (kw) F' (Kg/h)  Cp (ki/kgK) h; (W/m*K) f; (m*K/W)
frio 2,00E-04

Se pasa a calcular los parametros de disefio del E-102, se recogen los resultados en la Tabla 47.

Tabla 47. Intercambiador E-102. Resultados del equipo: Pardmetros de disefio y coste

1/U (m*K/W) U (W/m?*K) FT A (m?) Coste ($)
1,97E-03 507,15 0,29 0,28 1,00 2,08 5977,22
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Esta vez se obtiene un area realmente pequefia, por lo que en este caso se utiliza un intercambiador de
doble tubo.

El intercambiador E-103 se utiliza para enfriar el hidrogeno que sale del separador de membrana M-102
para que pueda mezclarse con el hidrégeno fresco y pasar a la primera etapa de la compresién. Se
recogen los resultados en la Tabla 48.

Tabla 48. Intercambiador E-103. Propiedades fisicas de los fluidos. Hidrogeno (fluido caliente) y agua de refrigeracion (frio)

E-103: Fluido  T1'(2C) T2' (2C) ATml F'(Kg/h)  Cp(ki/kgK) h;(W/m2K) £, (m>K/W)

caliente 99,98 59,00 37,73 105,11 14,42 1,00E-04

E-103: Fluido  T1"(2C) T2" (2C) Q' (kw) F'(Kg/h)  Cp(ki/kgK) h, (W/m*K) f.(m>K/W)
frio 2,00E-04

Una vez obtenidas las propiedades fisicas (para el hidrégeno se han cogido las de gas a presién

atmosférica), se obtienen los pardmetros de disefio y coste asociado recogidos en la Tabla 49.

Tabla 49. Intercambiador E-103. Resultados del equipo: Pardmetros de disefio y coste

U (W/m’K) Z=R A(m?) Coste ($)
111,84 2,41 025 |0925*| 090 | 0,40 | 0,69 4,50 11047,83

Esta vez no se podia asumir un FT = 1 al no haber cambio de fase, y se ha tenido que sacar a través de

la Figura 21.
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Figura 21. Intercambiadores, factor de correccion en funcion de R (Z), y el rendimiento de calefaccion

El drea es tan pequeina que se emplea un doble tubo, y en estos se puede asumir que no hace falta
aplicar el factor de correccién, por lo que es FT = 1 de nuevo.

De forma andloga se haria el E-104, que es el segundo equipo que enfria el hidrégeno. Los resultados
se muestran en la Tabla 50.

69



ede
Universidad
Rey Juan Carlos Adrian de Galdo Dapena

Tabla 50. Intercambiador E-104. Propiedades fisicas de los fluidos. Hidrogeno (fluido caliente) y agua de refrigeracion (frio)

E-104: Fluido  T1'(2C) T2' (2C) ATml F'(Kg/h)  Cp(ki/kgK) h, (W/m*K) f; (m?K/W)

caliente 248,80 59,00 86,34 146,74 14,50 1,00E-04

E-104: Fluido  T1" (2C) T2" (2C) Q' (kw) F'(Kg/h)  Cp(ki/kgK) h, (W/m2K) f, (m? K/W)
frio 2,00E-04

Esta vez se ha utilizado un coeficiente individual de transmisién mayor porque aplica a gases bajo
presion (porque en el anterior se cogid la media de los de a presidon atmosférica). Basicamente quiere
decir que una mayor presion favorece el intercambio de calor con un mayor coeficiente global de
transmisién de calor (U). Los parametros de disefio calculados se muestran en la Tabla 51.

Tabla 51. Intercambiador E-104. Resultados del equipo: Pardmetros de disefio y coste

E-104

1/U (m*K/W) U (W/m?K) Z=R  ns=P FT A (m?) Coste ($)
5,05E-03 197,94 11,16 | 0,08 | 1,00 7,22 16761,48

Se vuelve a asumir doble tubo por el drea tan baja, y se justifica de esa manera el FT = 1.

Se calcula la disminucion del gasto de agua mencionada en el punto 7.7.4. por una menor salida de
temperatura del compresor K-101 en la puesta en marcha. Se obtienen los resultados de la Tabla 52.

Tabla 52. Intercambiador E-104. Disminucidon gasto de agua.

E-104: Fluido  T1'(2C) T2' (°C) ATml F' (Kg/h) Cp (kJ/kg K)

caliente 216,87 59,00 77,09 146,74 14,50

E-104: Fluido  T1" (2C) T2" (2C) Q' (kw) F'(Kg/h)  Cp (ki/kgK)
frio 4725,24

Se observa que se emplean 955,7 kg/h menos de agua respecto al estado estacionario.

Se pasa al precalentador que se ha implementado como reintegracion energética del proceso. El cual
es el E-105, recogidos sus resultados en la Tabla 53.

Tabla 53. Intercambiador E-105. Propiedades fisicas de los fluidos. Anhidridos succinico (caliente), salida del reactor (frio)

E-105: Fluido  T1'(2C) T2' (2C) ATml F'(Kg/h)  Cp(ki/kgK) h, (W/m’K) f.(m”K/W)

caliente 282,98 139,30 85,81 2087,84 2,00E-04

E-105: Fluido  T1" (2C) T2" (2C) Q' (kW) F'(Kg/h)  Cp(ki/kgK) h; (W/m>K) f; (m”>K/W)
frio 2,00E-04

Se evitan de esta manera tener que utilizar vapor para que condense equivalente a 81,75kW cuando
se opera en estado estacionario. Ademas, se enfria bastante de esta forma el succinico el cual va a
comenzar a solidificarse a los 1202C, se cuenta por tanto con un margen de aproximadamente 202C
para su transporte a un cristalizador. Se pasa a calcular los pardmetros de disefio recogidos en la Tabla
54.

Tabla 54. Intercambiador E-105. Resultados del equipo: Pardmetros de disefio y coste

E-105

1/U (m’K/W) U (W/m’*K) Z=R n=P FT A (m?) Coste ($)
3,48E-03 287,61 577 | 0,14 | 1,00 3,64 9251,56

Se obtiene de nuevo un drea muy pequefia, por lo que se asume que es un doble tubo de nuevo.
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El intercambiador E-106 se realizd en la propia memoria técnica, por lo que se pasa al E-107. Este
intercambiador realmente es el condensador del destilador multietapa C-102. La Tabla 55 muestra los
resultados obtenidos.

Tabla 55. Intercambiador E-107. Propiedades fisicas de los fluidos. Anhidridos acético (caliente), agua de refrigeracion (frio)

E-107: Fluido  T1'(2C) T2' (2C) ATml F' (Kg/h) A(kI/KE)  h, (W/mZK)  f. (m?K/W)

caliente 145,41 139,61 101,91 5388,88 409,48 2000 1,50E-04

E-107: Fluido  T1"(2C) T2" (2C) Q' (kW) F'(Kg/h)  Cp(ki/kgK) h;(W/m>K) f; (m’K/W)
frio 612,96 31046,04 2,00E-04

Se ha utilizado como novedad la media del factor de ensuciamiento de un orgdnico en fase gas y en
fase liquida, por su condensacidn. Se pasa a sus parametros de disefio, mostrados en la Tabla 56.

Tabla 56. Intercambiador E-107. Resultados del equipo: Pardmetros de disefio y coste

1/U (m*K/W) U (W/m’K) A(m)  Coste ()
1,16E-03 863,79 0,34 0,15 1,00 0,90 2,98 0,10 7,66 17685,79

Vuelve a escogerse doble tubo y todo lo que conlleva, por las mismas razones que anteriormente
respecto al area de intercambio necesaria.

En penultimo lugar, se llega al E-108 que es el hervidor del destilador C-102. Se disponen sus resultados
en la Tabla 57.

Tabla 57. Intercambiador E-108. Propiedades fisicas de los fluidos. Fondo destilador (frio), vapor de calefaccion (caliente)

E-108: Fluido T1'(2C) T2' (2C) ATml F' (Kg/h) A (kJ/Kg) he (W/m?K)  f. (m*>K/W)

caliente 300,82 300,00 15,26 803,04 1404,90 7500 1,50E-04

E-108: Fluido  T1"(2C) T2" (2C) Q' (kW) F" (Kg/h) A(kI/Kg)  hy(W/m’K)  f; (m>K/W)
frio 2,00E-04

De forma analoga a los casos anteriores se pasa a calcular sus pardmetros de disefio, recogidos en la
Tabla 58.

Tabla 58. Intercambiador E-108. Resultados del equipo: Pardmetros de disefio y coste

1/U (m*K/W) U (W/m?>K) A(md) Coste ($)
1,05E-03 948,08 0,79 0,06 1,00 090 | 1,29 | 0,05 23,83 28294,25

Esta vez se observa que se necesita que sea un intercambiador de carcasas y tubos, pero por el cambio
de fase se asume FT = 1.

Finalmente, se pasa a calcular el reactor R-101, el cual contiene unas dimensiones fijadas por su propio
disefio, estas dimensiones derivan en un area determinada de A = 28,41 m2. Si se hubiese excedido
el drea necesaria a este valor, se habria tenido que redimensionar el reactor para poder utilizarlo de
forma isoterma. Las propiedades calculadas se recogen en la Tabla 59.

Tabla 59. Intercambiador R-101. Propiedades fisicas de los fluidos. Alimento reactor (caliente), agua de refrigeracion (frio)

R-101: Fluido  T1'(2C) T2' (2C) ATml F' (Kg/h) - h; (W/m>K)  f; (m?K/W)

caliente 100,80 100,00 59,53 629828 | - | 1000* 2,00E-04

R-101: Fluido  T1" (2C) T2" (2C) Q' (kw) F'(Kg/h)  Cp (ki/kgK) h, (W/m2K) f. (m?K/W)
frio 40938,21 2,00E-04
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Esta vez la energia proviene de la reaccion quimica, la cual es exotérmica y produce 808 kW, mas que
de un cambio de temperatura respecto a la entrada y a salida. Pero como justo la entrada en estado
estacionario estd a 100,82C se ha permitido no tener que ajustarlo y asumirlo como isotermo, pese a
los 0,82C de diferencia (valor bastante bajo).

Se destaca que se considera que gracias al catalizador metalico hay mucha mayor superficie y
conduccién que favorece al coeficiente individual de transmisién de calor dentro del tubo, por lo que
se ha cogido el rango maximo del coeficiente para un organico liquido (1000 W/m?K).

Los pardmetros de disefio obtenidos se muestran en la Tabla 60.
Tabla 60. Reactor/intercambiador R-101. Resultados del equipo: Pardmetros de disefio y coste

R-101

1/U (m*K/W) U (W/m>K) Z=R n=P FT Xp A (m?) Coste ($)
1,71E-03 585,59 0,05 0,25 1,00 0,90 7,91 0,13 25,50 55157,29

Se obtiene un drea ligeramente menor a la necesaria definida por los propios tubos, por lo que cumple
el criterio y no hace falta redimensionar el reactor. En este caso FT = 1 porque se puede observar en
la figura 17 que si se tiene un rendimiento de calefaccion de 0,25 y se tiene una Z inferior a 2,5 (y se
tiene muchisimo menor) el factor de correccién da 1.
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Finalmente, los resultados de la evaluacion econémica del proyecto se recogen en la Tabla 61. Estos se comentaron en la seccion 4.5., evaluandolo viable.

Tabla 61 Evaluacion econémica. Obtencion del VAN y TIR. (Unidades en euros, €)

Afio

Inmovilizado

Circulante
Inversion
Costes

2.764.029

14.048.816

20.275.688

20.924.511

21.594.095

22.285.106

22.998.229

Ventas

Beneficios

Amortizacion

Beneficios antes de impuestos

Impuestos

Beneficios despues de impuestos

FNC

FCA

FNCA
2FNCA
"\

7.363.879 17.732.220 26.142.358 26.978.913 27.842.239 28.733.190 29.652.652

4.599.849 3.683.404 5.866.669 6.054.403 6.248.144 6.448.084 6.654.423

1.356.328 1.356.328 1.356.328 1.356.328 1.356.328 1.356.328 1.356.328

3.243.522 2.327.076 4.510.342 4.698.075 4.891.816 5.091.757 5.298.095

810.880 581.769 1.127.585 1.174.519 1.222.954 1.272.939 1.324.524

2.432.641 1.745.307 3.382.756 3.523.556 3.668.862 3.818.817 3.973.571

-3.954.290 -6.801.379 981.360 3.101.635 4.739.084 4.879.884 5.025.190 5.175.145 5.329.899

1 0,91 0,83 0,75 0,68 0,62 0,56 0,51 0,47

-3.954.290 -6.183.071 811.041 2.330.304 3.236.858 3.030.024 2.836.589 2.655.668 2.486.437
2.107.455 4.763.122 7.249.560

23.080.766,24

TIR

Ao

Inmovilizado

Circulante

Inversion

Costes

Ventas

Beneficios

Amortizacion

Beneficios antes de impuestos

Impuestos

Beneficios despues de impuestos

FNC

FCA

FNCA

FNCA

2.936.943

23.734.173 24.493.666 25.277.463 26.086.342 26.921.105 27.782.581 28.671.623 29.589.115 30.535.967
30.601.537 31.580.786 32.591.372 33.634.295 34.710.593 35.821.332 36.967.614 38.150.578 39.371.397
6.867.365 7.087.120 7.313.908 7.547.953 7.789.488 8.038.751 8.295.991 8.561.463 8.835.430
1.356.328 1.356.328 1.356.328

5.511.037 5.730.792 5.957.580 7.547.953 7.789.488 8.038.751 8.295.991 8.561.463 8.835.430
1.377.759 1.432.698 1.489.395 1.886.988 1.947.372 2.009.688 2.073.998 2.140.366 2.208.857
4.133.278 4.298.094 4.468.185 5.660.965 5.842.116 6.029.063 6.221.993 6.421.097 6.626.572
5.489.605 5.654.422 5.824.513 5.660.965 5.842.116 6.029.063 6.221.993 6.421.097 6.626.572

0,42 0,39 0,35 0,32 0,29 0,26 0,24 0,22 0,20

2.328.129 2.180.024 2.041.456 1.803.758 1.692.253 1.587.641 1.489.496 1.397.418 1.311.032
9.577.688 11.757.713 13.799.169 15.602.927 17.295.180 18.882.821 20.372.316 21.769.734 23.080.766

VAN
TIR
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