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Resumen

El presente proyecto tiene como objetivo la realizacion de una Ingenieria Bésica de una planta
produccion de n-butanol via deshidrogenacion y condensacion alddlica de etanol o proceso Guerbet
catalitico, la cual presenta una capacidad 50.000 t anuales.

En primer lugar, se muestran las distintas especies relevantes del proceso, asi como las aplicaciones
principales del producto principal, un estudio de mercado de dicho producto y las distintas tecnologias
existentes y emergentes para su obtencion, desarrollando la utilizada en este proyecto.

Posteriormente, se desarrolla detalladamente el proceso disefiado incluyendo un diagrama de flujo, el
cual describe el comportamiento de la planta. Asimismo, se elabora los balances de materia y energia
y el dimensionamiento de los equipos principales de la planta, mostrando los flujos masicos y
energéticos en cada linea del proceso, asi como las condiciones de operacion especificas de cada una
de ellas y las dimensiones y parametros principales de cada equipo, las cuales se muestran en las hojas
de especificaciones.

Por ultimo, se estiman las mediciones y el presupuesto de la inversion inicial de la planta, asi como su
coste de produccion anual y adicionalmente se ha la realizado de una estimacion inicial de la viabilidad
econdmica de la planta.
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Abstract

The purpose of this project is to develop a basic engineering of a n-butanol production plant from
dehydrogenation and aldol condensation of ethanol or catalytic Guerbet process, whose annual
capacity is 50.000 t.

Firstly, the different relevant species of the process are shown, as well as the main applications of the
main product, a market study of the product mentioned and the different existing and emerging
technologies for producing it and developing the one used on this project.

Afterwards, the designed process is developed closely, which include a flow diagram that describes
the performance of the plant. Additionally, the material and energy balances and the sizing of the main
equipment of the plant are prepared, showing the mass and energy flows in each line of the process, as
well as the specific operating conditions established and the dimensions and parameters of each
equipment, which are shown in the specification sheets.

Finally, the measurements and the initial investment budget of the plant are estimated, as well as its
annual production cost and a t study of the economic viability of the plant is carried out.
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1 INTRODUCCION

1.1. Objetivos y alcance

El objetivo de este proyecto es el disefio de una planta de produccion de n-butanol a través de la
deshidrogenacion del etanol a acetaldehido y su posterior condensacion aldolica para obtener una
produccion de 50.000 t anuales.

Para realizar dicho disefo, se ha realizado un analisis de los diferentes métodos de produccion de n-
butanol existentes para la eleccion del proceso mas eficiente y un estudio de mercado sobre sus usos y
el nivel de produccion mundial para ajustar el disefio.

A continuacion, se ha realizado un diagrama de bloques que define la estructura del proceso, a partir
del cual se ha elaborado de un diagrama de flujo (PFD) que representa el proceso descrito, ya que se
afiade la descripcion completa de las instalaciones y los flujos de materia y energia en toda la planta,
excluyendo del alcance del proyecto la realizacion del P&ID vy la definicion de la instrumentacion, el
control y la red de tuberias de la planta.

Posteriormente, se ha realizado el dimensionamiento y/o disefio de todos los equipos de la instalacion,
a excepcion de los equipos encargados de la separacion de productos, para los cuales se ha realizado
una estimacion inicial. A partir de este disefio se han generado sus hojas de especificaciones.

Por ultimo, para estimar la viabilidad del proyecto, se realiza un analisis econdmico de la planta,
estimando el coste total de inversion para su implantacion, el coste total de operacion y un andlisis de
su viabilidad econdmica.

1.2. Propiedades del etanol y el butanol

El etanol, también denominado alcohol etilico y alcohol de grano, es un hidrocarburo de cadena simple
de dos carbonos, donde uno de ellos se ha sustituido un atomo de hidrogeno por un grupo hidroxilo
(-OH), dando como resultado un alcohol cuya férmula molecular es C2HsOH, la cual se corresponde
a la estructura molecular de la figura 1.1.
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Figura 1.1. Estructura del etanol.

En condiciones atmosféricas, es liquido, transparente e incoloro y el principal ingrediente de bebidas
alcoholicas como cerveza, vino o brandi. Debido a que puede disolverse facilmente en el agua y otros
compuestos organicos, el etanol también es un ingrediente de una variedad de productos, desde
productos de cuidado personal y belleza, hasta pinturas, barnices y combustibles.

A continuacion, en la tabla 1.1. se muestran las propiedades mds relevantes de este compuesto. [1]

Tabla 1.1. Propiedades fisico-quimicas del etanol. [1]

Propiedad Etanol
Peso molecular (g/mol) 46,07
Densidad a 20 °C (kg/m?) 789,4
Punto de fusion (°C) -114,2
Punto de ebullicion (°C) 78,4
Presion de vapor a 20°C (bar) 0,06049
Viscosidad a 20°C (cP) 1,16
Punto de inflamabilidad (°C) 13
Punto de autoignicion (°C) 363
Temperatura critica (°C) 241,6
Presion critica (bar) 62,68

El butanol, n-butanol o alcohol n-butilico, es un hidrocarburo simple con un grupo alcohol, al igual
que el etanol, con la diferencia de que estd compuesto por una cadena de cuatro carbonos, en el que el
grupo hidroxilo se encuentra en el primer o ultimo carbono de la cadena. Su férmula molecular es

C4HyOH, cuya estructura se muestra en la figura 1.2.

H

HHHH

Figura 1.2. Estructura del butanol.



Es liquido, incoloro y de fuerte olor a vino. Se utiliza como disolvente de resinas y revestimientos,
como fluido hidréulico, en la elaboracion de detergentes y en la desnaturalizacion de alcohol etilico.

También se emplea como disolvente de pinturas, lacas, barnices, resinas naturales y sintéticas, gomas,
aceites vegetales, tintes y alcaloides, asi como sustancia intermedia en la fabricacion de productos
quimicos y farmacéuticos, en industrias de cuero artificial, textiles, para gafas de seguridad, pastas de

caucho, barnices de laca, impermeables, peliculas fotograficas y perfumes. [2]

En la tabla 1.2. se muestran las propiedades del butanol. [2]

Tabla 1.2. Propiedades fisico-quimicas del butanol. [2]

Propiedad Butanol
Peso molecular (g/mol) 74,12
Densidad a 20 °C (kg/m?) 809,8
Punto de fusion (°C) -89,5
Punto de ebulliciéon (°C) 117,6
Presion de vapor a 20°C (bar) 0,0056
Viscosidad a 20°C (cP) 3
Punto de inflamabilidad (°C) 37
Punto de autoignicion (°C) 343
Temperatura critica (°C) 288,85
Presion critica (bar) 45

1.3. Aplicaciones del butanol

Como se ha comentado anteriormente, el butanol, en su forma n-butanol es un compuesto muy
utilizado como disolvente, fluido hidraulico y elaboracion de detergentes. También participa en la
desnaturalizacion del alcohol etilico. Como disolvente es ampliamente utilizado con pinturas, lacas,
barnices, resinas naturales y sintéticas, gomas, aceites vegetales, tintes y alcaloides.

Pese a todos los usos posibles, el mas demandado es como producto intermedio para la fabricacion de
solventes y saborizantes. Aproximadamente del 70% al 85 % de las pinturas empleadas en la
construccion estan basadas en el butanol.

El iso-butanol, que es un derivado de la formacion de n-butanol, es utilizado como disolvente,
diluyente de pintura, componente de fluidos hidraulicos y frenos, y gran producto intermedio para la
produccion de plastificantes, pesticidas, saborizantes alimenticios o productos farmacoldgicos.
También es capaz de ser usado como agente extractor para fosfatos de amoniaco. [3]

En la figura 1.3. se muestran sus usos en el mundo.



Aplicaciones del butanol

Glycol Eter  ® Acetato de n-butilo = Acrilato/Metacrilato eter ~ m Disolvente = Otros

Figura 1.3. Aplicaciones del butanol. [3]

Actualmente, el butanol estd adquiriendo relevancia como bio-combustible alternativo al bioetanol,
biometanol y otros combustibles fosiles, ya que presenta muchas ventajas con respecto a estos en
motores de combustion interna, siendo la mas relevante la capacidad de combinarse con diésel, por lo
que no es necesario la modificacion de los sistemas combustion y a su vez produce una bajada
considerable de formacion de compuestos NOx en la combustion.

El mayor inconveniente en la actualidad referente a la produccion de biobutanol es que es poco factible
a nivel industrial, ya que su produccion es entre 10 y 30 veces inferior que la de bioetanol. Otro
inconveniente relevante es el mayor requerimiento de combustible, debido a que el butanol posee un
calor de combustion mayor y un octanaje inferior al bioetanol, aunque similar a la gasolina, por lo que
el aumento de flujo de combustible seria de un 10 - 40%. [3]

1.4. Produccion y estudio de mercado

El mercado de n-butanol ha crecido significativamente durante los tiltimos afios y se espera un aumento
considerable de este crecimiento en los proximos afios debido principalmente a la creciente demanda
en la region Asia y el Pacifico, ya que es un compuesto quimico con multiples usos y esta adquiriendo
relevancia como combustible.

La demanda mundial de n-butanol ascendi6 a 3,70 Mt en 2012 con un valor de 6.400 M$ y se prevé
que se alcancen 5,2 millones de toneladas en 2022. La demanda global de este producto quimico crece
con una tasa anual del 4,6%, siendo Estados Unidos y Europa Oriental los principales exportadores,
produciendo un 25,3% en el caso de EE.UU. y un 17,2% por parte de Europa, mientras que China se



ha convertido en el mayor consumidor de n-butanol en la actualidad, importando el 35,2% de la
produccion mundial. [3]

En la figura 1.4. se muestra la evolucion de su consumo y produccion a nivel mundial.
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Figura 1.4. Evolucion del butanol a nivel mundial. [3]

1.5. Emplazamiento

Se ha decidido ubicar la planta junto la planta Bioetanol Galicia S.A., en la provincia de A Corufia, en
Galicia (figura 1.5.). Esta eleccion se debe principalmente, a la cercania para importar la materia prima,
el etanol.

Otro motivo por el cual se ha elegido este lugar, es por la proximidad con puertos maritimos para el
transporte y descarga del producto.
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Figura 1.5. Complejo industrial de Bioetanol Galicia S.A. en Galicia. [4].

1.6. Vias de produccion

1.6.1. Ruta petroquimica

Dentro de esta ruta podemos diferenciar 2 grandes procesos:

- Sintesis Oxo: la mayoria del n-butanol se produce mediante este proceso, que se produce a partir
de la hidroformilacion de propeno, seguido de hidrogenacion del butanal formado y asi
produciendo n-butanol. Se realiza en presencia de catalizadores de Co, Rh o Ru. Consiguiendo
rendimientos hasta del 95 % hacia 1-butanol y 5 % hacia iso-butanol. La reaccion descrita se
muestra en la figura 1.6. [5]

Catalyst CHO CHj
3 \\CH s ch + Hac
2
< lCatalyﬁc hydrogenation CHO

Hac/\/\OH

Figura 1.6. Reaccion de oxosintesis. [5]
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- Sintesis Reppe: monoxido de carbono y agua reaccionan a presiones bajas en presencia de un
catalizador (sales de amonio terciarias o hibridos de carbonilo de hierro polinuclear) produciendo
la carbonilaciéon del propeno (figura 1.7.). Se producen n-butano e iso-butanol con una ratio de
86:14. Este proceso no tuvo tanto éxito como la sintesis oxo con catalizador de Co, a pesar de del
elevado ratio butanol/isobutanol y unas condiciones de reaccion mas suaves. [5]

HsC
Catalyst
WO\ = e on F —\ + 200
HC  OH

CH, CO/HO
Figura 1.7. Reaccion de sintesis Reppe. [5]

1.6.2. Ruta bioldgica

La ruta biologica de produccion de n-butanol es el denominado proceso ABE que es un proceso
fermentativo bacteriano, empleado para la produccién de acetona, n-butanol, isopropanol y etanol e
hidrégeno en menor proporcion, a partir de aziicares.

Es un proceso anaerobio realizado por microorganismos, en general bacterias destacando para este
proceso las del género Clostridium.

La fermentacion ABE transcurre en dos fases consecutivas. Durante la primera fase de
crecimiento activo, denominada acidogénesis, la glucosa es metabolizada a través de la glucolisis
para formar acido piravico y acetil-CoA (con liberacion de dioxido de carbono e hidrogeno), que
se transforman en &cido butirico y acético.

En la segunda fase, que no es de crecimiento sino una fase estacionaria denominada
solventogénesis, los acidos son convertidos en una mezcla acetona-butanol-etanol (figura 1.8.). [5]
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Figura 1.8. Reaccion de fermentacion ABE. [5]

1.6.3. Ruta quimica

Esta sera la ruta elegida en este proyecto, ya que estd en constante crecimiento y estudio, es la obtencion
de n-butanol usando el etanol como materia prima.

Debido a que los alcoholes presentan una gran estabilidad, se genera cierta dificultad en sus
transformaciones, por lo que surge la necesidad del uso de catalizadores.

Este proceso se realiza a través de la “Reaccion de Guerbet”, en la que un alcohol se transforma
cataliticamente en otro de cadena mas larga, mediante procesos de deshidrogenacion, el alcohol se
transforma en un aldehido. Posteriormente, se produce la condensacion aldolica de los aldehidos para
formar un alcohol y compuestos intermedios y deshidratacion e hidrogenacion donde se forma los
alcoholes de mayor cadena. Este proceso viene representado en la figura 1.9. [6]
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Figura 1.9. Reaccion de Guerbet. [6]

En el caso de la reaccion de obtencion de n-butanol a partir de etanol, la reaccion queda representada
en las expresiones 1.1y 1.2.

CH3CH20H < CH3CHO + Hz (1.1)

CH3CH20H + CH3CHO + H2 < C4H9OH + H20 (1.2)
De manera global, la reaccion que tendria lugar seria la descrita en la expresion 1.3.

2CH3CH20H < CH3CH2CH2CH20H + H20 (1.3)

De acuerdo a lo anterior, para esa reaccion global, se han planteado dos posibles mecanismos generales
de reaccion ampliamente estudiados, que se deducen de las pruebas realizadas con los catalizadores y
presentaran variaciones dependiendo de cual de ellos se use: [7]

e [Laviaindirecta, en la que se contemplan muchas reacciones intermedias que se producen a
partir de la formacion de acetaldehido, la cual se muestra en la figura 1.10.
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Figura 1.10. Mecanismo por via indirecta de la reaccion de Guerbet. [7]



e La via directa, en la que el butanol se genera casi directamente del acetaldehido, del etanol y
del hidrogeno, como se muestra en la figura 1.11.
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Figura 1.11. Mecanismo por via directa de la reaccion de Guerbet. [7]

Este ultimo mecanismo es el que se ha considerado idoneo para el proceso, debido a su simplicidad y
fiabilidad, gracias al estudio de investigadores que obtuvieron datos experimentares concluyentes al
modelo.

En este proceso también se forman muchos compuestos secundarios, como i-butanol, hexanol, octanol
etc. Por esa razon, para llevar a cabo esta reaccion, es indispensable el estudio de diversos catalizadores
para mejorar el proceso y su viabilidad. Para esta reaccion hay muchos tipos de catalizadores que son
factibles, siendo los siguientes los mas usados y eficientes:

e Hidrotalcitas: Estdin compuestas por mezclas de 6xidos de Mg-Al, presentan ciertas ventajas
sobre otros tipos, como mayor area superficial, amplia estabilidad estructural e importantes
propiedades acido-base. Se representan generalmente: [7]

[MgsAl2(OH)16](CO3)- 4 H20

e Hidroxiapatitas: Compuestos organicos que forman parte de los huesos, de ahi su amplio uso
en tratamientos médicos como reconstrucciones O0seas y protesis dentales. Se ha demostrado
su efectividad como catalizador mejorando la conversion y selectividad a butanol. Se definen
de la siguiente forma: [7]

Cai0(PO4)s(OH)2

e Compuestos de Rutenio: de los cuales se estdn obteniendo muy buenos resultados en
términos de conversion de etanol y de selectividad a butanol. Su formula general es: [7]

[RuCl(n°-p-cymene)]Cl
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1.7. Termodinamica y cinética de la reaccion

1.7.1. Reaccion principal

El proceso de sintesis de n-butanol a partir de etanol est4 caracterizado por varias reacciones quimicas
que son las que componen el mecanismo de reaccion en la que aparecen centros activos con
compuestos inestables que desaparecen casi instantdneamente después de su formacion, y de multiples
reacciones secundarias donde se forman una gran cantidad de alcoholes de cadena superior que
tendemos en cuenta mas adelante para el calculo de la planta.

Se debe destacar que, el mecanismo descrito en la figura 1.12. es especifico para el uso del catalizador
de hidroxiapatita HAP: Cas(PO4)3(OH), el cual se ha elegido por su buena selectividad a n-butanol y
el cual se caracterizara posteriormente.

Existen multiples mecanismos para la formacion de n-butanol sobre HAP, pero el que més refleja el
comportamiento de la reaccion de Guerbet es el siguiente (figura 1.12.): [8]

~" A Wﬂ SN

Ethanol Acetaldehyde Crotonaldehyde Butanol
~— T N N
+ . 0 3 T &
Il
0O—=Ca O Ca o) P (0 Ca (0 Ca

Hydroxyapatite (Cas(PO,);0H)

Figura 1.12 Mecanismo de reaccion sobre catalizador de Hidroxiapatita. [§]

En este esquema se reflejan las reacciones que tienen lugar sobre la superficie del catalizador. En
primer lugar, se muestra la adsorcion de etanol en los centros activos acidos que son los Ca-O, donde
se produce la deshidrogenacion del etanol a acetaldehido y se liberan por desorcion.

A continuacion, el etanol y el acetaldehido se adsorben en un centro activo basico PO4>, donde se
produce la condensacion aldélica que implica la abstraccion de un a-hidrogeno por un oxigeno basico
para formar enolato. El enolato se afiade al grupo carbonilo de otra molécula de acetaldehido y se
deshidrata para formar crotonaldehido.

Por ultimo, el crotonaldehido se hidrogena con etanol en un centro Ca-O formando n-butanol. Este
mecanismo se muestra paso a paso en el esquema representado en la figura 1.13.
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Figura 1.13. Mecanismo completo de reaccion sobre catalizador de Hidroxiapatita. [8]

En definitiva, este mecanismo de reaccion se puede resumir en dos reacciones serie-paralelo vistas
anteriormente y que estan definidas en las expresiones 1.1y 1.2.

CH3CH20H < CH3CHO + Hz (1.1)
CH3CH20H + CH3CHO + H2 < CsH9OH + H20 (1.2)

Donde la primera reflejaria la deshidrogenacion del etanol a acetaldehido y la segunda desde la
formacion de enolato hasta la formacion de n-butanol.

Utilizando un modelo de Langmuir-Hinshelwood, se puede derivar una expresion de velocidad para
la formacion de acetaldehido y n-butanol basandose en el mecanismo propuesto, las cuales se definen
en las expresiones 1.3y 1.4.

k1'Kgt1'PEt
1+Kgt1'PEt

Tacet = (1.3)

La definida en la expresion 1.3 es la velocidad de reaccion de acetaldehido, donde k; es una constante
de velocidad con la abstraccion del hidrogeno, K, 1 s la constante de equilibrio para la adsorcion de
etanol en los sitios de CaO y Pp; es la presion parcial de etanol en el reactor.

La formacion de butanol no afecta la velocidad del acetaldehido, ya que el consumo de acetaldehido
en la etapa de condensacion aldolica se equilibra con la generacion de acetaldehido en las reacciones
de transferencia de hidrogeno posteriores. Por lo tanto, la velocidad de formacion de n-butanol se
expresa, tal y como se muestra en la expresion 1.4.
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kz‘KAcet,z'PAcet

T = 14
ButOH +Kpo Pre (1.4)

Pacetes la presion parcial de acetaldehido k-, es la constante de velocidad para la formacion de enolato

Y Kacet2 Y Kg¢ 2, son las constantes de equilibrio para la adsorcion de acetaldehido y etanol en los
centros PO47>. [8]

A partir de las velocidades obtenidas de las dos reacciones que componen la reaccion global, se define
la velocidad de consumo de etanol en cada reaccion, que da como resultado las expresiones 1.5y 1.6.

(—TEton)1 = Tacet 15)

(—Tgton)2 = Tuton 1.6)

Por lo que la velocidad de la reaccion global sera la suma de las velocidades de las 2 reacciones en las
que participa, de donde se obtiene la expresion 1.8 y por consecuencia la 1.9.

(—Tgton) = (—Teton)1 + (—Teton): .7

kl'KEt,l'PEt kz'KAcet,z'PAcet
1+KEg¢ 1 PEt 1+KEg¢ 2 PEt

(—TEton) = 1.8)

A continuacion, se muestra en la tabla 1.3. con todos los pardmetros cinéticos que hacen falta para el
desarrollo del proceso.

Tabla 1.3. Parametros cinéticos de la reaccion global. [8]

Parametro k1 Ker,1 | k2'Kacet,2 (umol/h-m?* kPa) | Kgr,2
(umol/h-m?) | (kPa™) (kPa™)

Ea aparente o
AHags (kcal/mol) 34+2 2342 1.8+2.5 27+3
In(A) 31+£2 | -1942 87+2.1 24+3

Como se mencioné al principio de este apartado, en la tabla 1.4. se muestran las propiedades del
catalizador.
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Tabla 1.4. Propiedades del catalizador. [§]

Catalizador Cas(PO4)3;(OH)
Superficie 81
Especifica(m?/g)
Tamario de 10
particula (mm)
Densidad (kg/m?) 3160
Porosidad (¢) 0,5

Se eligi6 la hidroxiapatita de calcio Cas(PO4)3(OH) macroporosa porque se ha demostrado su
eficiencia en la deshidratacion y deshidrogenacion del etanol al tener centros acidos y basicos y asi
consigue aumentar la selectividad de formacion de n-butanol.

1.7.2. Reacciones secundarias

Como se menciond en el apartado anterior, a la vez que las reacciones principales, ocurren numerosas
reacciones secundarias, como la formacion de alcoholes superiores, hidrocarburos y otros compuestos
que al considerar su presencia en el proceso aumentarian la complejidad de disefio de nuestra planta,
pero ya que la formacion de la mayoria de estas especies forman menos del 1% de la corriente de
producto del reactor, solo se consideraran los alcoholes superiores, que representan una parte
significativa de dicha corriente y alguna de las especies de los hidrocarburos formados, que también
presentan una cierta cantidad relevante en los productos.

Los alcoholes superiores que se forman son muy variados y de cadena mayor de 6 atomos de carbono,
pero se forman, la mayoria, a partir del subproducto principal que es el hexanol, cuya formacion se
produce segtin la expresion 1.9. [6]

C:Hs0OH + CsHoOH — CsHi130H + H20 (1.9

De los hidrocarburos formados, se considerara el de composicion mayoritaria que es el butadieno, el
cual se forma atendiendo a la expresion 1.10. [6]

C2Hs0OH + CH3CHO — CsHs + 2H20 (1.10)
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2 MEMORIA DESCRIPTIVA Y JUSTIFICATIVA

2.1. Introduccion

En este capitulo se profundizara en el proceso de produccién de n-butanol por deshidrogenacion y
condensacion aldolica de etanol o por el proceso Guerbet, detallando cada entrada y/o salida de
materia, cada equipo empleado, reaccion que se produzca o cualquier elemento que actue en el proceso.

Con el fin de representar de manera simplificada y para mayor comprension del proceso, se ha
realizado un diagrama de bloques de la planta disefiada, el cual se muestra en la figura 2.1.

Butadieno
Hidrégeno
Gliceral y
Etilenglicol

opr .

Purificacion
de Etanol

Separacion y
Purificacién de
Hidrégeno

Gliceroly
Etilenglicol

-

Reactor Sepgracmn de Purificacion de N-Butanol
” Ligeros y
Catalitico N-Butanol
Pesados

Figura 2.1. Diagrama de bloques del proceso.

En el Anexo II se puede muestra el diagrama de flujo (PFD) de la planta, en el cual se encuentra el
proceso totalmente detallado. A continuacion, se van a desarrollar las distintas etapas del proceso.

2.2. Preparacion para la reaccion

La alimentacion a la planta se compone en casi su totalidad de etanol, ya que es el unico reactivo en la
reaccion principal y por hidrégeno, que es a la vez un subproducto de la primera etapa de reaccion y
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un reactivo de la etapa final, por lo que se anade una cantidad minoritaria de alimentacion fresca para
aumentar la selectividad de la reaccion principal y no tienda a la formacion de productos indeseados.
Sin embargo, al aumentar la selectividad, disminuye la conversion de etanol, por lo que se ha afadido
una cantidad en relacion al etanol introducido para optimizar la reaccion deseada, justificando esa
relacion en el capitulo posterior.

Las cantidades introducidas de alimentacion fresca de reactivos son 14.823 kg/h de etanol y 4.973 kg/h
de hidrogeno. Estas corrientes de alimentacion fresca provienen del complejo industrial donde se ubica
la planta, en el caso del etanol y el hidrogeno es transportado de industrias exteriores.

Estos se mezclan con las corrientes de recirculacion provenientes de las etapas de separacion y
purificacion de hidrogeno y etanol no reaccionado, que se desarrollaran posteriormente. El hidrégeno
fresco, que se encuentra a la presion necesaria para la reaccion, que son 50 bar, se une al hidrogeno
recirculado, el cual se considera puro, dado que la cantidad de indeseados que no se ha podido purgar
en la etapa de purificacion es infima, pero previamente se comprime en el compresor C-101 para
alcanzar la misma presion. En el caso del etanol, las dos corrientes se mezclan, que, en el caso de la
recirculada, se refrigera en el intercambiador E-108 con agua hasta los 20 °C, lo cual es necesario antes
de mezclarla con la corriente fresca para que la temperatura de la corriente mezclada no aumente ya
que presenta una cantidad infima de agua y una cantidad pequena de acetaldehido, el cual presenta una
temperatura de ebullicion muy baja a presion de alimentacion y hay que condensarlo antes de entre en
el complejo de bombas P-101 que se compondra de bombas en serie y paralelo para poder impulsar la
corriente hasta 50 bar.

Posteriormente se mezclan los reactivos y se calientan en 2 etapas para alcanzar la temperatura a la
que se va a alimentar el reactor fijada a 240°C. Primero se precalienta en el intercambiador E-101
aprovechando el calor de la corriente de la salida del reactor, ya que la reaccion es muy exotérmica y
posteriormente se introduce en el intercambiador E-102 que utiliza vapor de alta presion para poder
alcanzar la temperatura de reaccion.

Para mayor comprension de la etapa explicada, se afiade un fragmento del diagrama de flujo (PFD)
asociado a dicha etapa, el cual se muestra en la figura 2.2.

C-101
EHidrdgenc > '@} *@} d(
V-101
I-_'i @
=101 E-102
Sy -] PP G0,
P-101 R-101
& 5
A

Figura 2.2. Etapa de preparacion para la reaccion (PFD).
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En la tabla 2.1 se muestran las condiciones de operacion de las corrientes que participan en la etapa
preparacion para la reaccion.

Tabla 2.1. Condiciones de operacion. Corrientes de la etapa: Preparacion para la reaccion.

Corriente Temperatura °C | Presion (bar)

1 20 1

2 20 1

3 20 50
4 20,96 50
5 113,7 50
6 240 50
7 246,1 49,75
16 260,8 50
17 20 50
18 253,1 50
35 20 1

2.3. Reactor

El reactor utilizado R-101, en el proceso es un reactor multitubular de lecho fijo, en el cual se
introducen los reactivos y el catalizador por el interior de los tubos y se producen las reacciones
descritas en el capitulo anterior.

El catalizador, sobre la superficie del cual, ocurren las reacciones principales y secundarias, disminuye
su actividad en funcion del tiempo, es decir se desactiva siguiendo una ley de desactivacion, la cual es
desconocida por lo que se ha considerado que no se produce la desactivacion, aun sabiendo que en la
realidad ocurria lo contrario y habria que sustituir el catalizador cada cierto intervalo de tiempo.

A los tubos llega una corriente gaseosa compuesta mayoritariamente de etanol y en menor medida,
hidrégeno, acetaldehido y una cantidad minoritaria de agua recirculada. A la salida, una corriente
bifasica compuesta de etanol no reaccionado mayoritariamente, ya que la conversion de este proceso
es muy baja, de n-butanol, hexanol y agua en cierta cantidad y en menor medida, butadieno,
acetaldehido e hidrogeno. Esta corriente, como se coment6 en el apartado anterior, se utiliza para
precalentar la alimentacion del reactor.

Se ha disenado el reactor para que la caida de presion en los tubos y la carcasa sea infima e inferior a
0,25 bar y opere con la menor variacion de temperatura posible, debido a que la reaccion es exotérmica
y a que el aumento de la temperatura afecta muy negativamente a la selectividad, por lo que se han
refrigerado los tubos con agua saturada a 190 °C que pasa por la carcasa, la cual se encuentra 12,54
bar.
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Teniendo en cuenta las condiciones de operacion mencionadas y estableciendo una temperatura de
alimentacion de 240°C, una ratio constante de 0,1 Ho/C2HsOH, un perfil de temperaturas de 240-
246,1°C y una presion practicamente constante de 50 bar se consigue alcanzar una conversion media
de 29,9% y una selectividad de 73,4%.

La eleccion de este modelo de reactor presenta unas ventajas con respecto a otros modelos como el
aumento del area de transferencia de calor, conseguir un modelo de reaccion simple en flujo piston o
su bajo coste de operacion. También presenta desventajas, como una deficiente utilizacion del
catalizador, complejidad de sustitucion de éste y un alto coste fijo inicial. [9]

En la figura 2.3. se muestra el reactor junto con la corriente de entrada y salida.

V-101
—pil—s
E-102
S a1 —

R-101

. ~

Figura 2.3. Etapa del reactor (PFD).

2.4. Separacion

En este apartado se van a desarrollar cada una de las etapas donde se produce la separacion,
purificacion, recirculacion, y purga de los distintos compuestos que participan en el proceso, los
métodos y equipos utilizados para llevarlo a cabo y para alcanzar las condiciones deseadas.

2.4.1. Separacion de ligeros y pesados

A la salida del reactor, hay que separar el n-butanol que es el producto deseado de los demaés
compuestos que salen con €l. En primer lugar, se realiza la separacion de los productos mas ligeros de
los pesados, es decir se van a separar el hidrogeno, etanol, acetaldehido, agua y butadieno del butanol
y el hexanol mediante una columna de destilacion, en concreto D-101. Se ha elegido este equipo para
la separacion, ya que es uno de los métodos mas implantados y eficaces que hay en la industria,
basandose en la volatilidad relativa entre los componentes que se quiere separar, la cual, al aumentar,
aumenta la separacion en la columna.
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La columna que se ha elegido es una columna de platos, por su eficacia y precio de adquisicion y
operacion.

Antes de introducir los productos en la columna, hay que adecuarlos para las condiciones de operacion,
que son 15 bar de presion y una temperatura que oscila entre los 165-210 °C. Para alcanzar estas
condiciones, se enfria la corriente de salida del reactor hasta los 180°C, que sera la temperatura de
alimentacion a la columna, aprovechando el calor para precalentar la corriente de alimentacion en el
E-101 y posteriormente para disminuir la presion, se utiliza una valvula de expansion V-101. En estas
condiciones, se consigue que los pesados de la mezcla se vayan por la corriente de fondo y los ligeros
por cabeza. El diagrama correspondiente a esta etapa se muestra en la figura 2.4. [11]

V-101
»l— 3

E-101 E-102

»@—@—»@ 6 —_ >

R-101
- «—

7

D-101

1)
a9
V-102

Figura 2.4. Etapa de Separacion de ligeros y pesados (PFD).

En la tabla 2.2. se muestran las condiciones de operacion de las corrientes que componen la etapa de
separacion de ligeros y pesados.

Tabla 2.2. Condiciones de operacion. Corrientes de la etapa: Separacion de ligeros y pesados.

Corriente Temperatura °C | Presion (bar)
7 246,1 49,75
8 180 15
9 165 15
19 210 1
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2.4.2. Purificacion de n-butanol

Para la separacion del hexanol y el butanol como corrientes practicamente puras, se ha disefiado una
segunda fase de destilacion de la corriente de fondo procedente de D-101, que se compone de hexanol
y butanol y una cantidad minima de etanol y agua. Esta se ha introducido en una segunda columna de
platos D-102 para separar los dos componentes principales. Para ello, la columna opera a 1 bar de
presion y a una temperatura de 115-150°C que, para conseguir esas condiciones, se ha dispuesto de
una valvula de expansion V-102, y de un cooler E-103. Esta columna es muy efectiva ya que consigue
la separacion practicamente completa y una corriente de n-butanol al 98,06% de pureza. En la figura
2.5. se muestra la etapa de purificacion de butanol. [11]

D-101

E-103 <€

—@—}N—Butanol>

V-102

D-102

@9 Hexanol >

Figura 2.5. Etapa de Purificacion de n-butanol (PFD).

En la tabla 2.3. se muestran las condiciones de operacion de las corrientes de la etapa de purificacion.

Tabla 2.3. Condiciones de operacion. Corrientes de la etapa: Purificacion de n-butanol.

Corriente Temperatura °C | Presion (bar)
19 210 1
20 125 1
21 115 1
22 150 1
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2.4.3. Separacion y purificacion de hidrogeno

Tras la primera separacion de productos, se procede a purgar parte de la corriente de cabeza procedente
de la columna D-101 para evitar la acumulacién de hidrégeno y acetaldehido en el proceso y asi
minimizar el tamafo de los equipos y la energia empleada para la operacion de éstos. Tras el divisor
de corrientes, se va a separar el hidrogeno y el butadieno del etanol, acetaldehido, agua y una infima
cantidad de butanol en un tanque flash F-101, que consigue separar la corriente que lo alimenta en dos,
un gas y otra liquida, en unas determinadas condiciones de operacion, que en este caso son 80°C y 15
bar. Para ello se enfria la corriente de cabeza de la columna D-101 y se mantiene la misma presion, ya
que los dos equipos operan a igual presion.

La corriente gaseosa del tanque flash rica en hidrégeno, y butadieno, aunque presenta algunas trazas
de liquido que se han despreciado para simplificar el proceso. Esta se introduce en una Pressure Swing
Adsorption (PSA-101) que es un sistema usado en la separacion de gases bajo presion y utilizando un
material adsorbente, acorde a las caracteristicas moleculares y la afinidad de esos gases con dicho
material. Es un sistema ampliamente utilizado en la industria para la separacion de gases ligeros como
el H2y ademas consigue una separacion practicamente completa del 99,99%, por lo que es un sistema
idoneo para la recuperacion del hidrogeno. Esta PSA opera a 80°C y a 15 bar.

De la PSA salen dos corrientes, una de purga con practicamente la totalidad de butadieno y una
pequena parte de hidrogeno, y la corriente purificada de hidrogeno que se comprime en el compresor
C-101 se recircula y mezcla con la corriente fresca. Se muestra la etapa completa en la figura 2.6. [7]

Butadieno
c-101 15 Neasui
Hidrogeno
1 Clﬁ 1 <

PSA-101

Figura 2.6. Etapa de Separacion y purificacion de hidrogeno (PFD).

En la tabla 2.4. se muestran los datos de operacion de las corrientes de la separacion y purificacion de
hidrogeno.
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Tabla 2.4. Condiciones de operacion. Corrientes de la etapa: Separacion y purificacion de Ha.

Corriente Temperatura °C | Presion (bar)
9 165 15
10 165 15
11 165 15
12 80 15
13 80 15
14 80 15
15 80 15
16 260,8 50
23 80 15

2.4.4. Purificacion de etanol

La corriente de fondo procedente del tanque flash F-101, que es rica en etanol, agua y acetaldehido
con una pequefia cantidad de butanol, se lleva a sistema de separacion para separar el agua y el butanol
del etanol y el acetaldehido, por lo que se lleva a un sistema de destilacion extractiva debido a que el
etanol y el agua forman un azedtropo por sus polaridades, asi que no es posible separalos con una
columna de destilacion simple al igual que los demdas compuestos de la planta.

La diferencia fundamental de la destilacion extractiva es la presencia de un disolvente de separacion,
que generalmente es un compuesto no volatil con un alto punto de ebullicion y miscible con la mezcla,
que elimina el azedtropo aumentando la volatilidad relativa entre los dos compuestos que forman el
azedtropo y asi poder separarlos.

Para esta separacion se va a utilizar como disolvente una mezcla al 60% de etilenglicol y 40% de
glicerol, con una proporcion de 0,8 disolvente/caudal Etanol para garantizar una buena separacion.

La corriente de alimentacion procedente del fondo del flash pasa por una valvula de expansion V-103,
para disminuir su presion hasta 1 bar, que es la presion de operacion de la columna y tiene que enfriarse
hasta los 10°C antes de entrar en la columna de platos D-103 donde se produce la destilacion extractiva,
por lo que se introduce en un cooler E-105 donde se refrigera con agua.

También entra otra corriente con disolvente fresco mezclado con una corriente de disolvente
recuperado posteriormente.

Una vez adecuado la corriente de etanol, entra en la columna D-103, la cual opera a una temperatura
de 75-120 °C, ésta se separa en una corriente que sale por cabeza rica en etanol y acetaldehido con una
pequefia cantidad de agua que no se hay podido separar y se mezcla con la corriente de etanol fresco
que alimenta la planta y por fondo sale una mezcla de etilenglicol-glicerol-agua y una infima parte de
butanol-etanol-acetaldehido.
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Para recuperar el disolvente y volverlo a utilizar, la corriente de fondo se enftia hasta los 50 °C y se
introduce en una columna de platos D-104 que opera a vacio a 0,2 bar y a una temperatura de entre 60
y 164 °C, garantizando una alta separacion.

Por cabeza de la columna sale casi la totalidad del agua de la planta que va a tratamiento y parte del
etanol, acetaldehido y butanol no recirculado anteriormente y por fondo sale todo el disolvente
recuperado, el cual se purga una parte y la mayoria se recircula, enfridndose previamente en el cooler
E-107 para adecuarlo a las condiciones de la columna de destilacion extractiva y mezclarlo con la
alimentacion fresca del disolvente. [7]

Aguaa
Tratamiento

3

Glicerol
Etilenglicol b

& Butadieno
Hidrogeno
o |-

:n’:\nn' \—/I\_h“_/;\
Figura 2.7. Etapa de Purificacion de etanol (PFD).

Las condiciones de operacion de las corrientes de la etapa de purificacion de etanol se muestran en la
tabla 2.5.
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Tabla 2.5. Condiciones de operacion. Corrientes de la etapa: Purificacion de etanol.

Corriente Temperatura °C | Presion (bar)
23 80 1
24 10 1
25 10 1
26 10 1
27 120 1
28 50 0,2
29 164 1
30 164 1
31 10 1
32 75 1
33 60 1
34 164 1
35 20 1
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3 MEMORIA DE CALCULO

3.1. Introduccion

En este apartado se incluiran todos los célculos referidos al balance de materia y energia de la planta
disenada, especificando todas las corrientes que intervienen en el proceso, las cuales estan
representadas en el PFD (Anexo II), asi como las condiciones de operacion de cada una de ellas y la
realizacion del dimensionamiento de los equipos que intervienen en la planta.

En el Anexo I se pueden observar los resultados obtenidos tras la realizacion de los balances de materia
y energia, en el cual se muestra el caudal, composicion, presion y temperatura de dichas corrientes.

Para ello, se parte de la produccion de n-butanol, fijada en 50.000 t/afio, considerando que la planta
opera 8.000 horas anuales y de datos obtenidos de estudios previos del proceso.

La realizacion de los balances de materia y energia, asi como el dimensionamiento de los equipos se
ha realizado a través del software Engineering Equation Solver (EES).

3.2. Equipos de impulsion de fluidos

En este proceso se emplean bombas y compresores para la impulsion de las corrientes de proceso, los
cuales se procedera a su dimensionamiento en los subapartados posteriores.

Al estar fuera del alcance de este proyecto la implantacion de las instalaciones, se desconocen las
dimensiones de las tuberias y la diferencia de altura entre los tramos de aspiracion e impulsion, asi
como los datos referidos a la pérdida de energia mecéanica durante la circulacion del fluido por las
tuberias, las pérdidas asociadas a los accesorios en los tramos de tuberia y la friccion del fluido con las
paredes. Por lo tanto, al tratarse de un trabajo académico, y no conocer dichos datos, se despreciaran
esos términos aun sabiendo que en la realidad modificarian los resultados obtenidos.

Asimismo, se debe afadir que la mayoria de los equipos dimensionados presentan una pérdida de carga
infima y despreciable, por lo tanto, no se incluiran los calculos de pérdida de carga en aquellos equipos
en los que no hubiera una pérdida relevante, las cuales, si las hubiera, tendran que ser compensadas
por los equipos de impulsion.
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3.2.1. Bombas

En primer lugar, se va a elegir el tipo de bombas utilizadas en el proceso, las cuales seran de tipo
centrifugo, ya que presentan numerosas ventajas y son las mas utilizadas en la industria. [12]

Las bombas son equipos que se definen por cinco parametros fundamentales, que guardan relacion
entre si.

Los parametros son: el caudal volumétrico a impulsar, la altura que debe vencer la bomba, la potencia
consumida que consume el equipo, el rendimiento energético del mismo y el NPSH (Net Positive
Suction Head), los cuales se van a explicar a continuacion.

En primer lugar, se va a definir el caudal volumétrico a impulsar, el cual se obtiene a partir de la
ecuacion 3.1, en funcion del caudal mésico y la densidad promedia de las corrientes que son impulsada
por la bomba, siendo obtenidos del balance de materia de la planta.

Q, = % (3.1

Siendo Q,, es el caudal volumétrico de la corriente (m?/s), m el caudal masico (kg/s) y p es la densidad
promedia de la corriente (kg/m®).

Para calcular la altura que vence la bomba se utiliza la ecuacion de Bernouilli, que se corresponde con
la ecuacion 3.2.

Pout | g 5 4 Yout | pe 32
) 9 Zout 5 L (3.2)

. 2
PlTnt‘l'g'Zint +%+AHB=

Si se realizan las simplificaciones mencionadas anteriormente, la ecuacion queda:

AHB — Pout—Pint + ugutz_uiznt (3.3)

Donde:

e AHj es la altura que debe vencer la bomba, en m%s?, la cual dividira entre la gravedad (9,8
m/s?) para expresatla en metros.

e P, eslapresion del fluido en la zona de impulsion, expresada en Pascales, la cual debe tener
en cuenta la pérdida de carga producida en los equipos.

e Py, eslapresion del fluido en la zona de aspiracion (Pa).
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® Uy, s lavelocidad del fluido en la zona de impulsion (m/s), suponiéndose una velocidad de
1 m/s.

®  U;,; eslavelocidad del fluido en la zona de aspiracion (m/s), que como viene de una linea se
desconoce su valor, por lo que supondra de 1 m/s. [12]

Para calcular la potencia consumida por la bomba, para ello, se debe calcular previamente la potencia que
la bomba cede al fluido, la cual se obtiene a partir de la ecuacion 3.4.

Wr=p-g-0Qy, AHp (3.4)

Donde W5 es la potencia cedida al fluido expresada en vatios (W) y en esta expresion AHp esta
expresada en metros (m).

Debido a las pérdidas de energia mecanica del equipo, es necesario calcular la potencia real de la
bomba la cual se obtiene a partir de la ecuacion 3.5.

WB - — (3.5)

Donde 1 es el rendimiento de la bomba, el cual es un pardmetro caracteristico de cada modelo de
bomba y es proporcionado por el fabricante.

Para finalizar, se va a definir el NPSH, que mide la distancia a la que se encuentra el liquido de la
cavitacion, que puede ocasionarse en puntos del interior de la bomba en los que la presion cae por
debajo de la presion de vapor del liquido y produce la formacion y explosion repentina de burbujas de
vapor, lo cual es muy dafiino para estos equipos. [12]

El NPSH disponible es la altura minima que se requiere para evitar la cavitacion en la bomba. Por
tanto, es relevante su calcular este parametro para comprobar la distancia a la que se encuentra la
bomba de cavitar, el cual sigue la expresion 3.6.

NPSH)p = % 3.6)

Donde P, es la presion de vapor del fluido expresada en Pascales.

Una vez obtenido el NPSH disponible, se calcula el requerido, que es el que proporciona el fabricante, el
cual tiene en cuenta las pérdidas que tiene el equipo y sera el que se buscara en catalogos para la eleccion
de la bomba. La relacion de seguridad que se ha tomado se muestra en la ecuacion 3.7. [12]
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NPSH)p = NPSH)g - 1,2 G.7)

Una vez calculados todos los parametros se van a mostrar los modelos elegidos para el inico complejo
de bombas que hay en la planta, el cual se compone de 4 bombas iguales, 2 en serie y 2 en paralelo,
cuyo modelo se ha obtenido de catdlogo que esta recogido en el Anexo 1l y sus principales parametros
estan representados en la tabla 3.1.

Tabla 3.1. Caracteristicas de los modelos de bombas.

Bomba Caudal (m*h) | Altura (m) Potencia consumida (kW) Modelo
P-101 A/B/C/D 23,98 316,36 20,8 SIA-6-24/40

3.2.2. Compresores

Al igual que las bombas, no se puede hacer un disefio real de un compresor, ya que, para ello se
necesitaria conocer una serie de parametros internos, como el didmetro del rodete, su velocidad de
giro, el angulo de los alabes, entre otros. Por consecuencia, se va a realizar un disefio bastante
aproximado, calculando la potencia consumida por el compresor, basindose en un modelo de
compresor adiabatico, en funcion de la diferencia de entalpia y su eficiencia mecénica, tal y como se
refleja en la ecuacion 3.8. [13]

WC — m - (Ho;:n_Hint) (3.8)

Siendo:
e W, eslapotencia que consume el compresor, en kW.
e m es el caudal masico de gas que entra al compresor, en kg/s.
e H,,: eslaentalpia del gas a la salida del compresor en kJ/kg.

e H;,: eslaentalpia del gas a la entrada del compresor en kl/kg.

Nm es la eficiencia mecanica del compresor, el cual se ha tomado un valor de 0,8.

Para definir la entalpia en un punto de operacion se necesitan 2 variables intensivas, que en este caso
seran la temperatura y la presion, ya que son datos conocidos a la entrada al compresor. El problema
surge a la salida del compresor, ya que se desconoce la temperatura que alcanza el gas en el compresor
adiabatico, por lo que sustituira esa magnitud por la entropia, bajo la suposicion de proceso isentropico
y definiendo un parametro conocido como la eficiencia isentropica.
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Posteriormente se calculara la temperatura y entalpia real a la salida, siguiendo el siguiente
procedimiento:

1. Calcular la entalpia y entropia a la entrada del compresor en funcion a la temperatura y presion
de entrada y se impone la condiciéon de proceso isentropico.

2. Se obtiene la temperatura de salida como proceso isentropico, con la cual se obtendra la
entalpia isentropica.

3. Para finalizar, usando el parametro de eficiencia isentropica, que indica la distancia que se
encuentra el proceso de ser isentropico, se obtiene la entalpia real y con ella la temperatura real
a la salida del fluido, siguiendo la ecuacion 3.9. [13]

_ (Hout,is_Hint )

niS B (Hout_Hint) (3.9)

Donde:
® 1), es laentalpia del fluido como compresion isentropica un valor de 0,8.

e H,,; s eslaentalpia del fluido como compresion isentropica (kJ/kg).

En la figura 3.1. se representa en un diagrama de Mollier, el proceso de forma isentropica y real.

ht

7
(_,_,,vr-.»\cluul
M1~ 7T 777 d  process

w I __~Isentropic

w process

l’l R R e e ‘\
I “Sinlet
: state

575 = 5 5

Figura 3.1. Diagrama de Mollier. Proceso isentropico y real.
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3.3. Equipos de transferencia de calor

Todos los equipos de intercambio de calor de este proceso son del intercambiador de carcasa y tubos,
los cuales son ampliamente utilizados en la industria quimica y petroquimica por sus ventajas como
maximizar la transferencia de calor, facilidad de limpieza, entre otras. Entre los equipos, nos
encontraremos de varios tipos:

e Heaters, usando vapor de alta presion a 41 bar(a).
e Coolers, se abastecen de agua de refrigeracion que opera en el rango de 5-15 °C.

e Heat exchangers, que utilizan corrientes de proceso a mayor temperatura. [14]

Para el dimensionamiento de estos equipos, hay que resolver principalmente el balance de energia, ya
que el balance de materia es innecesario debido a que no existe mezcla de corrientes en el equipo.

En primer lugar, se especificaran las ecuaciones utilizadas para la resolucion del balance de energia de
estos intercambiadores y posteriormente se especificaran cuales se han utilizado para cada uno de ellos.

Qux = Mg - (Houtr —~Hint,r) (3.10)
Qux = M - (Hint,e ~Hout,c) (3.11)
Qux = Mpps * AHy s (3.12)
Qux = 1w Crw * (Toutsw = Tint;rw) (3.13)

Donde:

e (Qyx es el calor intercambiado entre el fluido frio y caliente en kW.

e m e¢s el caudal masico alimentado al intercambiador en kg/s, en el cual se distingue: f en
referencia a la corriente de fluido frio, ¢ a la de fluido caliente, 4ps al vapor de alta presion
(High Pressure Steam) y rw al agua de refrigeracion (Refrigerated water).

e (p,,, es el calor especifico del fluido, en este caso referente al agua de refrigeracion, siendo
una propiedad especifica de cada sustancia, en kl/kg- K.

e H,,; eslaentalpia de la corriente a la salida del intercambiador, indicandose los subindices f
y ¢ para el fluido frio o caliente.

e H;,, eslaentalpia de la corriente a la entrada del intercambiador, con las mismas referencias
que la de salida.

e AH, s es laentalpia de ebullicion del vapor saturado a alta presion.
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® Toutrw Y Tintrw son las temperaturas de entrada y salida del agua de refrigeracion, que se
fijan en su rango de operacion, en °C.

Para los heaters se han utilizado las ecuaciones 3.10 y 3.12 debido a que el vapor cambia de estado y
en la corriente de proceso algunos de sus componentes también. En el caso de los coolers, las
ecuaciones 3.10 y 3.13 ya que el agua de refrigeracion no cambia de estado y para los heat exchangers,
las ecuaciones 3.10 y 3.11, debido a que componentes de ambas corrientes cambian de estado.

Una vez resuelto el balance de energia, se ha calculado el area de transferencia de los intercambiadores
por el método DTLM (Diferencia de Temperatura Media Logaritmica), el cual se define en la ecuacion
3.14.[15]

QHX = Atr . UHX -F - DTLMceq (3.14)

Donde:

e A, esel area de transferencia de calor en el intercambiador, medido en m?.

e Uyy es el coeficiente global de transferencia de calor en el intercambiador, en W/m?- K, el
cual es obtenido a través de correlaciones y propiedades de los fluidos que intervienen.

e F esla eficiencia de transferencia de calor del intercambiador, cuyo valor debe oscilar entre
0,85y 1, es adimensional. [13]

e DTLM_., es la diferencia de temperatura media logaritmica de los fluidos que intervienen en
el proceso en contracorriente, en °C.

Para obtener el Uy x hay que tener en cuenta todas las resistencias del equipo, como la conduccion del
calor por las paredes, la cual se despreciara ya que es infima frente a las demas resistencias del equipo,
como los coeficientes de pelicula y los factores de ensuciamiento interior y exterior. Por consecuencia
se ha definido Uy en la ecuacion 3.15.

UHX = dext Fo: xt | 1 (3'15)

Siendo:
e h,y h; los coficientes de pelicula externo € interno de los fluidos caliente y frio, en W/m* K.

o dy Y din €l didmetro externo e interno de los tubos del intercambiador, en m. Las medidas
para ellos se han tomado de las normas TEMA. [16]
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Fs ext Y Fs int son los factores de ensuciamiento de los fluidos, los cuales indican la pérdida
de transferencia de calor debido al ensuciamiento por los fluidos. Este pardmetro no es
constante, es decir, es variante en el tiempo y es muy importante su estudio a la hora del disefio
de los intercambiadores. Para no exceder la dificultad de disefio se tomaran valores de 0,0001
para el agua y 0,0002 m*- K/W para orgéanicos, medidos en m*- K/W. [17]

Para calcular los coeficientes de pelicula exterior e interior, hay que calcular y definir ciertos
parametros que dependen de las propiedades del fluido y de las condiciones de operacion. El
calculo para ambos coeficientes se define en la ecuacion 3.16.

Donde:

Nu-k
h == (3.16)
deq

k es la conductividad térmica del fluido, en W/m-K.

dq es el didmetro equivalente usado, el cual se define como el didmetro interior para el fluido

que circula por los tubos, mientras que para el fluido que circula por la carcasa, el diametro
depende de diversos parametros, como la disposicion de los tubos, el didametro externo de estos
y el pitch. [17]

En primer lugar, vamos a ver que existen 4 configuraciones tipicas para los tubos de un
intercambiador de carcasa y tubo, dependiendo de la disposicion geométrica de los tubos y de
la direccion del fluido que pasa por carcasa, como se muestra en la figura 3.2. [17]

30° 60° 90° 45°
GO g
Triangular Rotated Square Rotated
triangular square

Figura 3.2. Configuraciones para los tubos de un intercambiador multitubular.

La configuracion escogida ha sido la triangular de 30°, que es la mas utilizada en la industria
quimica. Es una configuracion ampliamente estudiada y se ha comprobado que para un mismo
didmetro de carcasa y mismo paso entre tubos con esta configuracion ofrecen 15% mas de area
que la configuracion cuadrada. Asimismo, la triangular 60° es menos usado que la de 30°
debido a que origina altas caidas de presion. [17]
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Para esta configuracion, el didmetro equivalente queda definido por la ecuacion 3.17.
deqg = 1,27 - (pitch® — 0,785 - dZy) (3.17)

Donde el pitch queda definido como la distancia entre los centros de los tubos en el
intercambiador, el cual para la configuracion triangular se recomienda que sea 1,25 d ¢, que
es el didmetro externo del tubo, ambos parametros en m. [17]

Nu es el nimero de Nusselt, adimensional, que se es calcula en funcion del ntimero de
Reynolds (Re), que indica el régimen en el que se encuentre el fluido, ya sea laminar o
turbulento y del nimero de Prandtl (Pr), que indica la difusion del calor en comparacion a la
velocidad del fluido. A partir de estos niimeros, se elige la correlacion a la que mejor se adapte
para calcular el nimero Nu, que serd funcion del Re y Pr, los cuales estan definidos en las
ecuaciones 3.18 y 3.19. [17]

Re = 22 % (3.18)
U
Pr = _CZ;:M (3.19)

Donde [ es la viscosidad del fluido en Kg/m-s, y v la velocidad de circulacion (m/s) la cual se
obtiene mediante la ecuacion 3.20.

v=—_— (3.20)

P-Atransv

El area transversal se obtendra de diferentes expresiones dependiendo si se quiere calcular la
del interior de los tubos o de la carcasa como se indican en las ecuaciones 3.21 y 3.22.

2
Neubos . T-din;

(3.21)

A =
transv,tubos
Npasos 4

A __ (pitch—dext)-dcarclpf
transv,carcasa — pltCh

(3.22)

Donde:

d.qrc ©s el didmetro de la carcasa (m), calculado a partir de correlaciones, en funcion de
nimero de tubos, la configuracion que presente, entre otros pardmetros.
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- lpy es la distancia entre baffles del intercambiador (m), toméandose como un 20% del
diametro de la carcasa. [18]

A continuacion, se va a calcular la DT LM ., €l cual viene definido en la ecuacion 3.23.

Tintc—Tou —Tout,c=Tin
DTLM,,, _ (TinseTout,r)~(Touse Tines) (3.23)

Tint,c_Tout,f
n| ———=
Tout,c=Tint,f

Donde:

® Tinte Y Tint,r son las temperaturas de entrada del fluido caliente y frio, en °C.

* Toutec Y Tour,r son las temperaturas de salida del fluido caliente y frio, en °C.

Una vez obtenido todos los parametros anteriores y obtenido el area de transferencia, se procede a
calcular el niumero de tubos del intercambiador, el cual esta definido en la ecuacién 3.24.

Atr
Ly dext

Ntupos = (3.24)

La longitud de los tubos (L;) del intercambiador debe permanecer en el rango de 5-10 veces el
diametro de la carcasa, sin superar los 6 m. [15]

Finalmente, se ha comprobado la pérdida de carga, en los equipos, la cual se ha obtenido mediante la
ecuacion de Darcy que es ampliamente utilizada para comprobar la pérdida de carga en
intercambiadores multitubulares. Se ha comprobado que la perdida de carga en todos los
intercambiadores es infima y por tanto despreciable.

Terminado el disefo, se muestra en la tabla 3.2. todas las dimensiones de los intercambiadores, las
cuales han sido normalizadas siguiendo las normas TEMA, que se muestran Anexo IV.
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Tabla 3.2. Dimensiones de los intercambiadores del proceso.

Intercambiador =~ Diametro tubos Diametro Numero de Longitud (m)
(in) carcasa (in) tubos
E-101 % 10 BWG 37 346 2,899
E-102 A/B/C % 10 BWG 37 322 3,07
E-103 216 BWG 21 % 253 2,128
E-104 A/B % 10 BWG 33 298 3,144
E-105 A/B/C ¥ 10 BWG 33 271 3,258
E-106 A/B % 10 BWG 35 312 2,552
E-107 A/B % 10 BWG 35 335 3,81
E-108 216 BWG 23 Y, 352 4,614

3.4. Reactor

Este reactor es el equipo con mayor importancia en la planta, puesto que en su interior se producen las
reacciones quimicas por las que se obtiene el producto deseado.

Para el disefio, previamente se va a fijar las condiciones iniciales de operacion del reactor, las cuales
estan basadas en ensayos empiricos previos realizados en laboratorio y en planta. Las condiciones
elegidas son las mencionadas en el capitulo anterior, que son una temperatura de alimentacion de
240°C, una presion de 50 bar y una ratio constante de alimentacion al reactor de 0,1 mol Hz/1 mol
C2H50H con lo que se consigue alcanzar una conversion media de 29,9% y una selectividad de 73,4%.

[7118]

Posteriormente se va a realizar el disefio del reactor, que corresponde al modelo de flujo piston y
finalmente se va a analizar la influencia de algunas variables de interés en el proceso, lo cual justificara
las elecciones de algunos parametros de disefio.

Los célculos realizados para el disefio han sido obtenidos usando el software EES, asi como la
evaluacion posterior del disefo.

Hay que tener en cuenta que tanto el disefio y el andlisis posterior se han realizado bajo
simplificaciones, ya que un disefo riguroso se excederia del alcance del proyecto y requeriria un
software mas complejo como Aspen Plus.

3.4.1. Diseno

Una vez definido las condiciones de operacion de nuestro proceso, se va proceder a calcular la masa
de catalizador necesaria para la produccion deseada, la longitud de los tubos, el area de transferencia
y el volumen de reactor necesario para llevar a cabo la reaccion, los efectos térmicos derivados de ésta
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y los asociados a la caida de presion. Todos los célculos se haran simultaneamente ya que todos los

efectos

del reactor afectan a las dimensiones del reactor.

Inicialmente, la masa de catalizador por cada tubo del reactor multitubular se obtiene mediante la
ecuacion de disefio de modelo de flujo piston, la cual se muestra en la ecuacion 3.25. [9]

Donde:

SN v (RD (3.25)

F; es el caudal molar de cada componente i que circula por cada tubo, medido en kmol/h.
W es la masa de catalizador en el interior de cada tubo del reactor, en kg.
Ny es el nimero de reacciones totales que se producen en el reactor.

Vij es el coeficiente estequiométrico de cada componente i en cada reaccion /.

R ] es la velocidad observada o real de cada reaccion j, en kmol/kgcat-h, la cual es funcion de

la velocidad intrinseca (T}-,) y del factor de efectividad global (1 j), como se define en la
ecuacion 3.26.

(Ri)=n;-(n) (3.26)

Donde 7; depende de los efectos difusionales externo e interno, pero por simplicidad se tomara
como 1, es decir, que la velocidad observada sea igual a la intrinseca.

Para calcular el volumen y la longitud de los tubos, se aplicara la relacion que hay entre estas dos
variables y la masa de catalizador, como se muestra en las ecuaciones 3.27 y 3.28. [9]

Donde:

aw

= 2
av (1-ep)pcat (3 7
dl, = —% (3.28)
A¢*Niybos

&p es la porosidad del lecho.
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®  pcqt la densidad del catalizador, en kg cat/m> cat.
e A, es el area transversal de los tubos del reactor, en m?.

e  Niupos s el numero de tubos del reactor.

A continuacidn, para calcular los efectos térmicos producidos en el reactor y el efecto producido
por la retirada de calor producida por el refrigerante, se obtiene realizando el balance de energia
en el reactor, tal y como se define en la ecuacion 3.29. [19]

Nc Ng

dT ) )
ZF:- P = Z(—ﬂHR,T)j v (R;)+U-a - (T, —T) (329
i=1 j=1

Donde:
e (p; es el calor especifico de cada componente, en kJ/kg-°C.

e AHpg 1 es la entalpia de cada reaccion en cada temperatura a la que se encuentre el reactor
(kJ/kmol).

e T eslatemperatura del reactor, en °C.

e U es el coeficiente global de transferencia, en W/m?-K, el cual se calcula con las ecuaciones
3.15 a 3.22, ya son equipos similares y la configuracion es la misma.

e a’es la superficie de transferencia de calor, medida en m?/kg cat.

o T, eslatemperatura del refrigerante, en °C.

Para calcular el 4rea de transferencia, se utilizard la ecuacion 3.24 y para las pérdidas de carga
producidas en el reactor, se utilizala ecuacion de Ergun, la cual se muestra en la ecuacion 3.30. [19]

d(P/PO) _ ( G 150-(1—¢p)-p +175 - G) I R Fr (3.30)
aw pg‘Po‘dp‘At‘(l_gb)Pcat'SlB) dp ’ ° .

Donde:
e P eslapresion en el reactor, en bar.
e P, eslapresion a la entrada del reactor (bar).
e (esel caudal masico de gas por unidad de 4rea de seccion transversal, en kg/m?-s

® pg esladensidad inicial del gas, en kg/m?.
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e U eslaviscosidad del gas, en Kg/m-s.

® d, esel diametro de particula de catalizador, en m.
e T, eslatemperatura a la entrada del reactor, en K.
e Fr es el caudal molar en el reactor, en mol/s.

e Frq esel caudal molar a la entrada del reactor, en mol/s.

Finalmente, se van a mostrar los resultados obtenidos, en los cuales se muestran los parametros de
interés del equipo disefiado y el niimero de ellos, el cual seran 5 reactores en paralelo debido al gran
volumen requerido por consecuencia de la produccion, conversion, selectividad y la cinética de la
reaccion, la cual es lenta y necesita mucho tiempo de residencia. Los datos se muestran en la tabla 3.3.

Tabla 3.3. Parametros principales del reactor del proceso.

Reactor R-101 A/B/C/D/E
Diametro tubos (in) 2
Longitud (m) 5,65
Numero de tubos 1967

Area de transferencia (m?) 2218
Volumen (m?) 22,53
Masa de catalizador/ud tubo (kg/tubo) 18,1
Temperatura de alimentacion 240

Rango de temperaturas de operacion (°C) 240-246,1

Presion a la entrada de los tubos (bar) 50
Pérdida de Carga (bar/m) 0,044
Refrigerante Agua saturada
Temperatura del Refrigerante (°C) 190
Presion en la carcasa (bar) 12,54

3.4.2. Evaluacion de resultados

En este apartado se van a justificar la eleccion de ciertos parametros, la influencia de algunas variables
de interés y para finalizar, se mostrara el desempefio del reactor.

En primer lugar, para las dimensiones del reactor, se ha tomado los tubos de 2 pulgadas, ya que se debe
de cumplir, por lo general, que el didmetro de los tubos sea, como minimo 8 veces mayor que el
didmetro de particula del catalizador para minimizar el flujo de caudal. La longitud de los tubos se ha

elegido bajo el criterio de minimizar la caida de presion en los tubos y debido a que los tubos tienden
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a deformarse por su propio peso a partir de cierta longitud. Asi que es recomendable mantener un rango
de longitudes que, por lo general suele ser de 2-10 m por lo que se determinado una longitud 6ptima
de 5,65 m, para la cual, como se mostrara posteriormente la caida de presion es minima. [20]

En segundo lugar, se va a mostrar la influencia de la temperatura en el reactor, la cual es una variable
muy importante a controlar ya que la reaccion es exotérmica y puede producir grandes aumentos de
temperatura, con lo que provocaria efectos muy desfavorables para nuestra produccion.

Se debe mencionar, que todos los efectos térmicos que se van a mostrar a continuacion estan
representados en funcion de la longitud de los tubos del reactor, lo cual se obtiene imponiendo un
didmetro de tuberia constante.

En las figuras 3.3. y 3.4. se muestra los perfiles de temperatura en los tubos del reactor, en el caso de
reactor adiabatico y con refrigeracion.

3[][] T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T

280}

260}

Temperatura Reactor [°C]

24[] s T S T T TR EN T TR T T E S T S T N T S R SR N
0 1 2 3 4 S

Longitud Reactor [ m ]

Figura 3.3. Perfil de Temperaturas en el reactor. Reactor adiabatico.
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Figura 3.4. Perfil de Temperaturas en el reactor. Reactor refrigerado.

Como se puede observar, en estos perfiles de temperatura, en el caso de que no sea retirado el calor
producido por la reaccion, produce un aumento desmesurado de la temperatura cuanto mas va
avanzando por la longitud de los tubos del reactor, lo cual es muy perjudicial para el reactor ya que
dana el catalizador, se necesitan materiales muy resistentes y muy caros, la selectividad cae
rapidamente, entre otros factores. Esto ocurre porque la velocidad de la reaccion al principio es muy
lenta y se transforma poco reactivo, pero a medida que aumenta la conversion y al ser exotérmica, la
temperatura, la velocidad aumenta considerablemente y por consecuencia, la temperatura en el reactor.

Por el contrario, si se refrigera el reactor, se consigue controlar la temperatura y mantenerla en un rango
optimo de operacion en cada punto del reactor, y reduciendo los costes de disefio y operacion al
minimo. Para ello se han realizado varias simulaciones con el mismo refrigerante, el cual es agua
saturada, a varias temperaturas y con dichas simulaciones se ha podido determinar la temperatura
optima del refrigerante en la carcasa, que consigue que el aumento de la temperatura en el reactor sea
¢l optimo y como se mostrara posteriormente, minimo.

A continuacion, se va a mostrar en la figura 3.5. y 3.6. los efectos de la temperatura en la selectividad
a n-butanol, la cual es una variable muy relevante para el disefio de la planta.
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Selectividad N-Butanol

Selectividad N-Butanol

Como se observa en las figuras anteriores, si el reactor fuera adiabdtico, la selectividad caeria
rapidamente y el proceso seria inviable, mientras que, si se refrigera cae levemente a la salida de éste
y caeria menos mientras mas se refrigere, sin superar ciertos limites a los que la temperatura caeria por
debajo del umbral donde la reaccion deja de producirse, apareciendo otras reacciones parasitas.

Una vez mostrados los efectos térmicos de la reaccion y la influencia de ésta entre las distintas variables
de interés del reactor, hay que definir la temperatura del refrigerante usado para conseguir mantener
las condiciones deseadas.
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Figura 3.5. Evolucion de la selectividad en el reactor. Reactor adiabatico.
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Figura 3.6. Evolucion de la selectividad en el reactor. Reactor refrigerado.




Debido a la transferencia térmica de los componentes de la reaccion y del calor de reaccion que se
produce se ha elegido agua saturada a 190°C, debido a su gran coeficiente de transferencia de calor,
menor ensuciamiento y a que mantiene el reactor en el rango 6ptimo de temperatura.

Posteriormente, se ha comprobado la pérdida de carga en los tubos del reactor, la cual es infima e
irrelevante para que afecte a la reaccion. En la figura 3.7. se muestra el perfil de presiones en el reactor.
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4995 i

49.9] ]
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49,8l ]
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Longitud Reactor [ m ]

Figura 3.7. Perfil de Presiones en el reactor.

Como se observa, la caida de la presion es de 0,044 bar/m lo cual es favorable, ya que la caida de
presion maxima admisible generalizada es de aproximadamente 0,1 bar/m. [19]

Finalmente, una vez hecho el andlisis posterior al disefio, se deduce que se ha realizado un buen disefio
del reactor. Asi mismo, una vez justificado todas las condiciones de operacion, se va a mostrar, en la
figura 3.8. la evolucion de todas las especies a lo largo del reactor, para visualizar el desempeno del
reactor.
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Figura 3.8. Evolucion de las especies en el reactor.

3.5. Equipos de separacion

En el presente proyecto, no forma parte de su alcance el disefio de los equipos de separacion de
sustancias, debido a la complejidad de disefio de estos. Sin embargo, se realizara una estimacion
preliminar de sus dimensiones, con el fin de calcular el coste de inversion de la instalacion, a excepcion
del sistema PSA, que quedara completamente fuera del disefo.

3.5.1. Tanque flash

La destilacion flash es un proceso ampliamente utilizado en la industria quimica, en el que una mezcla
multicomponente en equilibrio termodinamico liquido-vapor, experimenta una disminucion de la
presion o un cambio en la temperatura de forma en que se vaporiza inmediatamente una de las fases
produciéndose una separacion instantanea, saliendo los componentes mas volatiles por la fase gaseosa
y los mas pesados por la fase liquida. [21]

La destilacion flash ocurre normalmente en un depdsito o drum, que comiinmente se denomina tanque
flash. La separacion se rige por la ley de Raoult modificada, la cual se define en la ecuacion 3.31. [21]
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¢ yi-P=vy x- P (3.31)
Donde:

o (]31- es el coeficiente de fugacidad de cada componente en la mezcla, el cual se ha tomado como
un valor de 1 por simplicidad, es adimensional.

e X;yY; eslafraccion molar que saldra por la fase liquida y gas de cada componente, en caudal
molar de componente i/caudal molar total.

e Peslapresion del total del tanque, en bar.

e P° t o5 la presion de saturacion de cada componente en la mezcla a la temperatura del tanque,
en bar.

e ¥, es el coeficiente de actividad de cada componente en la mezcla y al igual que el coeficiente
de actividad se ha tomado como 1, es adimensional. [21]

Tras aplicar la ley de Raoult se observd una separacion casi perfecta donde la totalidad del hidrogeno
y butadieno salian por la corriente gaseosa con algunas trazas de liquido, la cual presentaba una
composicion molar menor al 0,1% de acetaldehido y etanol, por lo que, por simplicidad, se ha
considerado una separacion perfecta.

Una vez determinada la composicion de salida, se procede a dimensionar el separador flash, usando
unas ecuaciones empiricas de disefio, las cuales dependen de una serie de parametros definidos a
continuacion. [22]

En primer lugar, se calcula el pardmetro de flujo (FLv) que se define en la ecuacion 3.32.

F
F,=-2L. 2 (3.32)

Fy Pl

Donde:

e F; y F, son los caudales masicos de la corriente liquida y gaseosa de salida del tanque, en

kg/s.

e D,y p, son las densidades de la corriente liquida y gaseosa de salida del tanque, en kg/m>. [22]

A continuacion, se ha calculado la velocidad méaxima permisible del vapor (Up), la cual se define en

la ecuacion 3.33. [22]
%=M'%# (3.33)
l
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Donde K es una constante empirica que va ajustar el valor de la velocidad en funcion de la relacion
de caudales de liquido y vapor, como se define en la ecuacion 3.34.

K; = exp[—1,887 — 0,8145 - In(F,,) — 0,1871 - In(F,,)% — 0,0145 In(F,,)3 —
0,00101 - In(F;)*] (3.34)

Finalmente, se obtuvo el diametro del tanque flash utilizando la ecuacion 3.34, la altura atendiendo a
que, para tanques verticales la relacion estandar entre la altura y su didmetro se establece en un rango
de 3-5 y el volumen del tanque que se aproxima al volumen de un cilindro como se observa en la
ecuacion 3.35.

4-F,
Dy = u 3.35
T Uypy (3.35)
Dy?
Vy =m- Hy. - (3.36)

En la tabla 3.4. se muestran los principales parametros de disefio y dimensiones del tanque flash.

Tabla 3.4. Dimensiones del tanque flash.

Tanque flash Velocidad del | Diametro Altura Volumen del tanque
vapor (m/s) (m) (m) (m3)
F-101 0,023 1,125 4,502 4,475

3.5.2. Columnas de destilacion

En primer lugar, cabe mencionar que las columnas de destilacion es el equipo de separacion mas usado
en la industria quimica, debido a su alta eficiencia. El modelo de columna elegido para las columnas
de la planta es la columna de platos, la cual presenta multiples ventajas, pero su disefio, al igual que
los demaés tipos de columna, es muy riguroso ya que habria que tener en cuenta la transferencia de
materia y de calor en cada etapa, por lo que su disefio queda fuera del alcance de este proyecto como
se ha mencionado anteriormente.

Para dar una aproximacion de los pardmetros de disefio y poder estimar la valoracion econdémica del
proceso, se va a hacer un calculo aproximado del nimero de etapas reales de la columna, su didmetro,
la altura y el volumen.

Es relevante mencionar que para hacer un disefio mas verosimil seria necesario emplear un software
complejo, como Aspen Plus.
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En primer lugar, para estimar el nimero de etapas ideales o platos teéricos, usando la ecuacion de
Fenske, la cual se muestra en la ecuacion 3.37. [23]

_Xp 1-Xp
log(l—xn XB )

Nmin -

oo (3.37)

Donde:
e N,,in es el nimero minimo de platos tedricos requeridos, incluido el hervidor.

® Xp Yy Xp son las composiciones molares del componente mas volatil en la cabeza y en el fondo
de la torre.

e « es la volatilidad relativa entre el componente mas ligero en la cabeza y el mas pesado en la
torre.

Posteriormente, se ha calculado el nimero de platos reales, en los cuales se incluye el hervidor como
se ha mencionado anteriormente. Para ello, se ha definido la eficiencia de la torre (1) con un valor del
75%. Por lo que el nimero de platos se define segtn la ecuacion 3.38.

N .
Np, = —= (3.38)
Uh»)

A continuacion, se ha obtenido la altura de la torre, utilizando la ecuacion 3.39, definiendo previamente
la distancia entre platos L, la cual tomarse un valor de 0,5 metros para labores de mantenimiento.

HD :ND 'LD (3.39)

Para finalizar se estimard el didmetro de la columna con la ecuacion 3.34 usada en el calculo del
diametro del tanque flash, salvo que se tomara un valor tipico de velocidad méxima permisible del
vapor de 1,5 m/s. Y una vez obtenido el didmetro, se podra calcular el volumen de la columna con la
ecuacion 3.36.

Hay que destacar, que en la columna D-103 se realiza una destilacion extractiva, en la cual un
disolvente de separacion, elimina un azedtropo y aumenta la volatilidad relativa entre los compuestos
que forman el azedtropo para poder separarlos, por lo que su calculo serd el menos fiable de todos,
debido a su gran complejidad de disefo.

En la tabla 3.5 se muestran los principales parametros de disefio de las columnas de destilacion de la
planta.
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Tabla 3.5. Dimensiones de las columnas de destilacion.

Columna Numero de Diametro Altura Volumen de la
etapas (m) (m) columna (m%)
D-101 32 0,646 16 5,24
D-102 23 0,56 11,5 2,832
D-103 36 0,628 18 5,578
D-104 28 0,40 14 1,763
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4 MEDICIONES Y PRESUPUESTO

4.1. Introduccion

En este capitulo se estimara todos los costes asociados a nuestra planta de produccion de n-butanol,
los cuales se centrara en los costes asociados a la inversion inicial y a los costes de produccion.

Para ello, se usaran los pardmetros calculados del capitulo de Hoja de especificaciones y los valores
de tablas y parametros recogidos en el Anexo V.

Una vez calculados, se actualizaran todos los precios a la fecha actual, como a la moneda vigente, ya
que los precios calculados se obtienen en délares americanos.

Al finalizar todos los célculos de los costes de la planta, se afadird un apartado adicional para mostrar
la viabilidad econdémica del proyecto.

4.2. Costes de inversion inicial de la planta

En este apartado se realizara la estimacion del coste de inversion inicial de la planta para su posterior
implantacion, el cual conlleva el calculo de los costes fijos, como el coste aproximado de cada equipo
que compone la planta que serd calculado en primer lugar, asi como su instalacion, tuberias,
estructuras, redes eléctricas, instrumentacion, construccion, ingenieria etc.

Para ello, se sigue un método tipico en la ingenieria quimica para la estimacion de costes, el cual sera
detallado posteriormente.

4.2.1.Correlaciones de costes de los equipos

Para estimar el coste base de los equipos se usaran distintas correlaciones, que dependeran de diversos
parametros. En primer lugar, se va a usar una correlacion, en la cual se calcula el coste base de los
equipos en funcién de su capacidad, la cual se define en la ecuacion 4.1 [24]

loglO(C;quipoa) = K; + K, - 10g,0(4) + K3 - (10g10(4))? 4.1
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Donde:

o

e (C

equipoa

manométrico de presion, a excepcion de las bombas, para las cuales es igual a 10 bar.

es el coste base de un equipo de acero al carbono y con una presion de 1 bar

e A es la capacidad o tamaio del equipo, el cual es propio de cada equipo.

e K; son parametros tabulados caracteristicos de cada equipo, los cuales tienen validez en un
cierto rango de valores.

En el caso de que los equipos operen fuera del rango de presiones, hay que aplicar un factor de
correccion por presion (Fp), el cual influira en los costes de los equipos. Este factor se define en la
ecuacion 4.2. [24]

log1o(Fp) = C; + C; - logyo(P) + C3 - (logqo(P))? 4.2)

Donde:
e P eslapresion de operacion del equipo, en bar(g).

e (; son parametros caracteristicos del equipo, que se muestran en la tabla 4.3.

Si los equipos se construyen con un material distinto al acero al carbono, hay que aplicar un factor
corrector de material (Fm) caracteristico de cada equipo. En nuestro caso, el factor corrector
incrementara el coste de los equipos de la planta, ya que todos se fabrican con acero al inoxidable.

Hay equipos, que hay que aplicar otros factores de correccion adicionales, como es el caso de las
columnas de platos, donde hay que aplicar un factor corrector de columna de platos (Fg), el cual es
funcion del numero de platos de la columna (N). Este factor se define en la ecuacion 3.3. [24]

lOglO Fq = 0,4771 + 0,08516 : loglo N — 0,3473 : (10910 N)Z (4.3)

Existen equipos cuya capacidad tiene un valor fuera del rango de aplicacion de los parametros K, por
lo que se puede calcular el coste, siendo conocido la capacidad y el coste de un equipo similar. Esto se
consigue aplicando el método de Williams, el cual se define en la ecuacion 4.4. [24]

o

Pl — (—“) (4.4)
Cequipo,b Ap
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Donde n es un exponente de costes y su valor depende del tipo de equipo, oscilando en el rango 0,4-
0,8, pero que se puede asumir un valor igual a 0,6.

4.2.2. Correlaciones y parametros de los equipos.

En la tabla 4.1. se muestra cual es la capacidad caracteristica de cada equipo. [24]

Tabla 4.1. Parametros de capacidad especificos de cada equipo. [24]

Equipo Capacidad
Bombas Potencia (kW)
Compresores Potencia (kW)
Intercambiadores de calor y Reactores* Area de transferencia (m?)
Tanques flash Volumen (m?)
Columnas de platos Diametro (m)

*El calculo del coste del reactor se hara de la misma forma que un intercambiador de calor ya que los
dos equipos son semejantes. Asimismo, anadir que el equipo sera considerablemente mas caro debido
a la compra de catalizador, el cual serd anadido en el precio del coste final del equipo.

En la tabla 4.2. se muestran los parametros K; especificos de cada equipo. [24]

Tabla 4.2. Parametros K especificos de cada equipo. [24]

Equipo Ki K> K3
Bombas 3,3892 | 0,0536 | 0,1538
Compresores 2,2891 | 1,3604 | -0,1027

Intercambiadores de calor y Reactores 4,3247 | -0,303 = 0,1634
Vasija vertical (Tanque flash) 3,4974 | 0,4485 | 0,1074

Columnas de platos 2,9949 | 0,4465 | 0,3961
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A continuacion, se van a presentar los parametros C; de los equipos para poder calcular el factor de
correccion por presion, los cuales se muestran en la tabla 4.3.

Algunos equipos no aparecen debido a que no necesitan correccion por presion, es decir el valor de
sus parametros Cies 0.

Tabla 4.3. Parametros C; especificos de cada equipo. [24]

Equipo Ci C2 GCs

Bombas -0,3935 | 0,3957 | -0,00226

Intercambiadores de calor y Reactores  -0,00164 | -0,00627 = 0,0123

Posteriormente, una vez calculado el coste base con las ecuaciones anteriores, se va a proceder a

calcular los costes finales de cada equipo mediante correlaciones especificas para cada equipo, como
se muestra en la tabla 4.4.

Tabla 4.4. Correlaciones de costes finales especificas de cada equipo.

Equipo Correlacion
Bombas, intercambiadores de calor, Croa= C;quipos By + B, Fy-F)
Reactores y Tanque flash
Compresores Cra = Coquipos * Faum
Columnas de platos Cra = Coquipos * N - Fy - Fy

Donde Bi parametros especificos de cada equipo, Fem es un factor de correccion por el efecto del

material, es decir es equivalente al Fm y N es el nimero de platos de la columna. Los parametros Bi y
FBm se muestran en la tabla 4.5.
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Tabla 4.5. Parametros Bi, Femy Fm especificos de cada equipo.

Equipo Bi B2 Fem = Fm
Bombas 3,3892 | 0,0536 - 1,6
Compresores - - 5,8 -
Intercambiadores de calor y Reactores | 1,63 1,66 - 2,68
Tanque flash 2,25 1,82 - 3,1
Columnas de platos - - - 1,8

4.2.3. Mediciones y costes finales de los equipos

En este apartado se van a mostrar las mediciones y costes finales especificos de cada equipo calculados
con las correlaciones y parametros mostrados anteriormente. Los resultados obtenidos se muestran en
la tabla 4.6.
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Tabla 4.6. Mediciones y costes finales de cada equipo.

Equipo Capacidad Cantidad | Coste unitario (€/ud) Coste Final (€)
P-101 20,8 kW 4 15.921,86 63.687,43
C-101 140,1 kW 1 268.412,21 268.412,21
E-101 60,02 m? 1 107.881,50 107.881,50
E-102 59,17 m? 3 107.455,91 322.367,73
E-103 21,48 m? 1 83.763,32 83.763,32
E-104 56,05 m? 2 103.177,55 206.355,11
E-105 52,83 m? 3 99.937,26 299.811,77
E-106 47,66 m* 2 97.369,67 194.739,35
E-107 76,4 m? 2 111.066,45 222.132,90
E-108 64,8 m? 1 105.700,42 105.700,42
R-101 2218 m? 5 819.010,99 4.095.054,94
F-101 4,475 m? 1 20.657,15 20.657,15
D-101 0,646 m 1 27.086,51 27.086,51
D-102 0,56 m 1 25.296,89 25.296,89
D-103 0,628 m 1 26.933,89 26.933,89
D-104 0,40 m 1 24.254,67 24.254,67

COSTE TOTAL DE LOS EQUIPOS (€) 6.094.135,77
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4.2.4. Calculo de la inversion de la planta

Una vez calculados los costes de los equipos, se procede a calcular el coste de inversion inicial de la
planta, el cual se hara siguiendo el método de Chilton, en el cual permite calcular las diferentes partidas
del presupuesto global de costes fijos a partir del coste total de adquisicion de los equipos.

En la tabla 4.7. se muestran los costes correspondientes a cada item, al cual le corresponde un factor
determinado dependiendo las caracteristicas de la planta, que se han obtenido de las tablas
correspondientes al Anexo V. Por tltimo, se muestra el coste total directo (CDT) e indirecto (CIT) y
la suma de ambos, los cuales forman el coste total de inversion inicial de la planta. [24]

Tabla 4.7. Calculo del coste total de inversion de la planta por del método de Chilton. [24]

Concepto Item Factor de Coste (€)
Chilton (fi)
1 Coste de equipos principales 1 6.094.135,77
2 Coste de equipos instalados 1,8 10.969.444,39
3 Coste de tuberias (planta con fluidos) 0,45 4.936.249,98
4 Coste de instrumentacion (completa 0,125 1.371.180,55
automatizacion)
5 Edificios y preparacion del terreno (planta 0,8 8.775.555,51
interna)
6 Auxiliares (ampliacion grande) 0,15 1.645.416,66
7 Lineas exteriores (unidad separada) 0,1 1.096.944.,44
8 CDT (Coste directo total) - 34.888.927,31
9 Ingenieria y construccion (complejidad 0,425 14.827.794,11
complicada)
10 Contingencia y beneficio del contratista 0,25 8.722.231,83
(Proceso sujeto a cambios)

11 Factor de tamafio (grande) 0,025 872.223,18
12 CIT (Coste indirecto total) - 24.422.249,11

COSTE TOTAL DE INVERSION 59.311.176,42

Donde:

e EICDT es calculado como la suma de los conceptos 2 a 7.
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e EICIT es calculado como la suma de los conceptos 9 a 11.

e EICTF es la suma de los conceptos 8 y 12.

El coste total de la inversion es algo inferior debido a varios factores como la falta de disefio de equipos
necesarios para la produccion, como el sistema PSA, el coste estimado de los equipos son inferiores a
los reales debido a las simplificaciones tomadas en el disefio, especialmente en los equipos de
separacion, ya que su disefio real generaria un coste bastante mayor y deberdn incluir los costes
asociados a los equipos auxiliares de estos, como los hervidores y las bombas de reflujo en el caso de
las columnas de destilacion. También aumentaran el coste el calculo de tuberias, que no ha incluido e
incrementaran los costes de los sistemas de bombeo. No obstante, aunque los costes se eleven, el valor
afiadido del producto principal del proceso esta en aumento y, por lo tanto, la inversion sera factible.

4.3. Coste de produccion de la planta

Una vez calculado el coste total de inversion inicial, se va a estimar el coste total anual de produccion
(CTP), el cual se define en la ecuacion 4.5. [24]

CTP = CF + GG 4.5)

Donde:
e CF se define como los costes de fabricacion, los cuales se estiman como el 80-90% del CTP.

e GG son los gastos generales de la compaiia, los cuales incluyen administracion, actividad
comercial, investigacion y desarrollo, entre otros. Estos costes se estiman como el 10-20% del
CTP. [24]

Para calcular los CF, GG vy asi el coste total de produccion de la planta a utilizar un método de
estimacion que se asemeja al método de Chilton, es decir, se calcula a partir de diferentes conceptos.

4.3.1. Coste de las materias primas, mano de obra y utilities

En primer lugar, se va calcular el coste variable anual de las materias primas (CV), en €/aiio, el cual se
define en la ecuacion 4.6. [24]

CVconsumible,i = PCi ) Pconsumible,i -FC (4.6)
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Donde:

e PC(;es launidad de calculo del consumible i, en kg/ano.
®  P.onsumibie,i s €l precio del consumible i, en €/afo.

e F( esel factor de capacidad, el cual se tomara el valor de 85%. [24]

A continuacion, en la tabla 4.8. se van a mostrar las materias primas, con sus unidades de célculo,
precio y su coste variable anual.

Tabla 4.8. Coste anual de las materias primas. [27]

Materia prima PC (kg/aiio) P (€/kg) CV (€/afio)

Etanol 118.248.000 = 0,489 57.823.272,0
Hidrogeno 39.788 9,616 382.601,41
Glicerol 14.189.227,2 0,71 10.074.351,31

Etilenglicol 14.350.584 0,624 8.954.764,42

En el calculo de las materias primas no se incluye el coste de sustitucion del catalizador anual, ya que
el comportamiento de su desactivacion se desconoce, asi que el precio de las materias primas seria una
estimacion por debajo del real.

En segundo lugar, se ha calculado el precio de los utilities o auxiliares que consume la planta, que son
vapor de alta presion y agua de refrigeracion, los cuales se muestran en la tabla 4.9. con sus respectivas
unidades, precio y coste variable anual. [24]

Tabla 4.9. Coste anual de los utilities. [24]

Utilitie PC (kg/aio) PC (GJ/afio) P (€/kg) P (€/GJ) CV (€/aio)
Vapor de alta presion = 90.921.600 - 0,014 - 1.081.957,04
Agua de refrigeracion -1 336.546 - 3,77 1.078.461,66

Para el agua de refrigeracion, hay que calcular el consumo eléctrico asociado al sistema de bombeo de
los equipos de refrigeracion, en €/afio, el cual se define en la ecuacion 4.7. [24]
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Cetectricidaa = 0,196 -y, * Peject - top * FC 4.7)

Donde:
e m,, es el caudal de agua de refrigeracion, en t/h.
e P, €selprecio de la electricidad, el cual se ha tomado un valor de 0,051 €/ KW-h. [24]
® t,p eseltiempo de operacion de la planta, el cual se estimé un promedio de 8000 h/afio.

El coste del consumo eléctrico asociado al sistema de bombeo de los equipos de refrigeracion es
68.282,01 €/ano.

Por ultimo, se va a estimar la mano de obra directa (M.O.D) necesaria para la planta, la cual sigue la
ecuacion 4.8. [24]

M.0.D = Y.(No,; - Eq;) - Sal - t,, - FC (4.8)
Donde:
e Noy,; es el nimero de operarios necesarios en cada equipo (Anexo V).
e [Eq; eseles el nimero de equipos i en la planta.
e Sal es el salario del operario o supervisor, el cual se estima un valor de 21,74 €/ h. [24]

A partir de la ecuacion anterior, se deduce que el coste asociado a los operarios y/o supervisores
asciende a 739.160 €/ano.

4.3.2. Calculo del coste anual de produccion

Una vez calculado los costes anuales asociados a las materias primas, los utilities y la mano de obra,
se va a calcular el coste anual de produccion de la planta, a partir de los costes especificos de cada
item, con su factor correspondiente, obtenidos de las tablas correspondientes (Anexo V) semejante al
calculo del coste de inversion.

Por ultimo, se muestra en la tabla 4.10. los costes totales de produccion directo (CPD) e indirecto
(CPI), los cuales son semejantes a los costes de fabricacion y los costes generales y la suma de
ambos, que forman coste total de produccion anual de la planta. [24]
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Tabla 4.10. Calculo del coste total de produccion anual de la planta. [24]

Concepto Item Factor (fi) Coste (€)

1 Materias primas - 77.234.989,14
2 Utilities - 2.228.700,71
3 Materiales auxiliares 1 4.448.338,23
4 Mantenimiento 0,075 4.448.338,23
5 Empaquetado y envio - -

6 Mano de obra directa (M.O.D) - 739.160

7 Costes de laboratorio 0,1 73.916,0

8 Supervision 0,2 147.832,0

9 Direccion en planta 0,5 369.580,0
10 Cargas de capital 0,15 8.896.676,46
11 Seguros 0,01 593.111,76
12 Impuestos locales 0,02 1.186.223,53
13 Royalties 0,01 593.111,76

- CPD (Coste de produccion - 100.959.977,83

directo)

14 Generales 0,6 2.669.002,94
15 Gastos de Administracion 0,02 1.186.223,53
16 Impuestos 0,01 593.111,76
17 Seguros 0,01 593.111,76
18 Recuperacion de capital 0,01098 651.236,72

- CPI (Coste de produccion 5.692.686,71

indirecto)
COSTE TOTAL DE PRODUCCION 106.652.664,54
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Los costes de produccion obtenidos son razonables para una planta de esta capacidad de produccion,
no obstante por las mismas razones comentadas en el apartado anterior, los costes seran atin mayores,
cuando se incrementen los valores de los equipos, por lo que aumentaran los costes de produccion
asociados a estos e incluso al mantenimiento de equipos auxiliares externos para la adecuacion de los
compuestos que participan en el proceso y los asociados a la mano de obra, los cuales aumentaran
considerablemente debido a que se necesitaran mas operarios de los estimados y por la fluctuacion de
los salarios.

4.4. Analisis inicial de la rentabilidad economica de la inversion

En este apartado, se va a realizar un andlisis preliminar de la viabilidad econdmica de la inversion, aun
teniendo en cuenta, que estas cifras difieren mucho de las reales, debido a las simplificaciones que se
han tomado por excederse del contenido de este proyecto. No obstante, se va a estimar el beneficio
que supondra la inversion en esta planta calculando el valor actual neto (VAN) de la planta, el cual se
define en la ecuacion 4.9. [25]

5 CF,
VAN = —A + Zm 4.8)
=1

Donde:
e A esel coste de inversion de la planta en el afio 0, el cual se obtuvo en el apartado 4.2.4.
e (F; eselesel flujo de caja (cash flow) en el afio i.
e k eslatasa de descuento, la cual se ha tomado un valor general del 10%. [25]

e Neslavida util de la planta, la cual se ha estimado un valor de 25 afios.

Los CF; se obtienen siguiendo el procedimiento descrito a continuacion.

1. Se suman todas las entradas de la empresa, en este caso son las ventas (IV) de n-butanol,
hexanol y butadieno, cuyos valores se han calculado con la ecuacion 4.6 y se muestran en la
tabla 4.11.

2. Se suman todas las salidas de dinero, como los costes fijos y variables asociados a los costes

de produccion, junto a las amortizaciones de los equipos, el cual supondra un valor del 10%
de los equipos durante 10 afios, ya que se utiliza la amortizacion lineal.

3. La diferencia entre los dos conceptos anteriores forma el Beneficio antes de Impuestos (BAI),
al cual se le impondra una tasa impositiva del 30% para obtener el Beneficio Neto (BN).

4. Para finalizar se suman el valor de las amortizaciones y todas las recuperaciones de dinero que
hubiera, que en este caso no se considera ninguna adicional y se obtienen los flujos de caja, los
cuales seran iguales para los afios 1-10 y 11-25. [25]
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Tabla 4.10. Ingresos por ventas anuales de la planta.

Productos PC (kg/afio) P (€/kg) IV (€/aio)
N-Butanol 50.000.000,0 2,13 106.650.000,0
Hexanol 14.336.000,0 0,80 11.454.464,0
Butadieno 1.312.800,0 0,12 1.312.800,12
INGRESOS DE VENTAS ANUALES 119.417.264,12

Finalmente, se va a mostrar los flujos de caja en la tabla 4.11. y posteriormente se presentara el VAN
de la inversion obtenido.

Tabla 4.11. Flujos de caja asociados a la inversion de la planta.

Aiio 1-10 11-25
Entradas (€) 119.417.264,12 119.417.264,12
Costes fijos (€) - -
Costes produccion (€) 106.652.664,54 106.652.664,54
Amortizaciones (€) 5.931.117,64 0
BAI (€) 6.833.481,94 12.764.599,58
BN (€) 4.783.437,35 8.935.219,70
Amortizaciones (€) 5.931.117,64 0
CFi(€) 10.714.555,00 8.935.219,70

Con los flujos de caja mostrados y la inversion inicial de 59.311.176,42 €, se obtiene un VAN de
74.837.576,10 €, el cual nos da una rentabilidad de la planta a largo plazo y observando los flujos de
caja se observa que también a corto plazo, de lo cual concluimos que el disefio es viable
econdmicamente y que podra ser alin mayor si se tiene en cuenta que el precio del producto principal
estd en auge.
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5 HOJAS DE ESPECIFICACIONES

BOMBA P-101

Proyecto: Planta de produccion de n-butanol

Nomenclatura: P-101 A/B/C/D

Numero de linea: 2-3

Material: Acero inoxidable.

Modelo: SIA-6-24/40 Cantidad: 4
Descripcion: Bomba centrifuga que impulsa la alimentacion al reactor.
DATOS DE OPERACION
Fluido Mezcla de Etanol, agua y acetaldehido.
Caudal masico (kg/h) 18.924
Caudal volumétrico (m>/h) 23,976
Densidad (kg/m?) 7894
Viscosidad (kg/m-s) 0,002
Temperatura de disefio (°C) 20
Presion de aspiracion (bar) 1/25
Presion de impulsion (bar) 25/50
Presion de disefio (bar) -
Presion de vapor (bar) 0,1078
Altura desarrollada (m) 316,36
Potencia consumida (kW) 20,8
Rendimiento (%) 80
NPSH requerido (m) 9,59/258
Velocidad de giro (rpm) 2.900
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COMPRE

SOR C-101

Proyecto: Planta de produccion de n-butanol

Nomenclatura: C-101

Numero de linea: 14-16

Material: Acero inoxidable.

Cantidad: 1 Descripcion: Compresor centrifugo que
impulsa la,recirculaci(')n de hidrogeno

DATOS DE OPERACION

Fluido Hidrégeno

Caudal maésico (kg/h) 151

Caudal volumétrico (m>/h) 147,75

Densidad (kg/m®) 1,022

Presion de aspiracion (bar) 15

Presion de impulsion (bar) 50

Temperatura de aspiracion (°C) 80

Temperatura de impulsion (°C) 260,8

Potencia consumida (kW) 140,1

Rendimiento isentropico (%) 80%

Rendimiento mecanico (%) 80%
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INTERCAMBIADOR DE CALOR E-101

Proyecto: Planta de produccion
de n-butanol

Nomenclatura: E-101

Material: Acero
noxidable.

Numero de linea de tubos: 4-5

Numero de linea de carcasa: 7-8

Cantidad: 1

Descripcion: Intercambiador para precalentar la alimentacion al reactor con la corriente de salida

DATOS DE OPERACION
DATOS DE OPERACION TUBOS CARCASA
Mezcla bifésica: Ho, Mezcla bifasica: H>, H>O, C2H4O,

Fluido H:20, C2H40 y C2Hs0H C:HsOH, C4sHoOH, CsH130H y
CsHe

Disposicion del fluido Frio Caliente

Caudal maésico (kg/h) 38.004 37.958

Temperatura de entrada (°C) 20,96 246,1

Temperatura de salida (°C) 113,7 180

Presion de entrada (bar) 50 49,75

Pérdida de carga (bar) - -

Velocidad del fluido (m/s) 0,46 1,08

Densidad (kg/m?) 788,85 806,42

Calor especifico (kJ/kg: K) 3,12 4,99

DIMENSIONES Y DATOS TERMICOS

Coeficiente global (W/m?- K) 3524

Calor intercambiado (MW) 3,053

DTLM 145,3

Area de transferencia (m?) 60,02
Configuracion de los tubos Triangular 30°
Diametro externo tubo (in) Ya

Diametro de la carcasa (in) 37

BWG 10

Longitud (m) 2,899
Numero de tubos 346
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INTERCAMBIADOR DE CALOR E-102

Proyecto: Planta de produccion
de n-butanol

Nomenclatura: E-102 A/B/C

Material: Acero
noxidable.

Numero de linea de tubos: 5-6

Numero de linea de carcasa: -

Cantidad: 3

Descripcion: Intercambiador para calentar la alimentacion al reactor hasta el punto de operacion

DATOS DE OPERACION
DATOS DE OPERACION TUBOS CARCASA
Mezcla bifésica: Ha, Vapor de alta presion (hps)
Fluido H20, C2H40 y C2Hs0H
Disposicion del fluido Frio Caliente
Caudal maésico (kg/h) 12.668 11.365,2
Temperatura de entrada (°C) 113,7 254
Temperatura de salida (°C) 240 254
Presion de entrada (bar) 50 41
Pérdida de carga (bar) - -
Velocidad del fluido (m/s) 0,15 0,715
Densidad (kg/m?) 784,15 20,42
Calor especifico (kJ/kg: K) 4,53 -

DIMENSIONES Y DATOS TERMICOS

Coeficiente global (W/m?: K) 548,79

Calor intercambiado (MW) 1,784

DTLM 58,8

Area de transferencia (m?) 59,17
Configuracion de los tubos Triangular 30°
Diametro externo tubo (in) Va

Didmetro de la carcasa (in) 37

BWG 10

Longitud (m) 3,07

Numero de tubos 322
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INTERCAMBIADOR DE CALOR E-103

Proyecto: Planta de produccion
de n-butanol

Nomenclatura: E-103

Material: Acero
noxidable.

Numero de linea de tubos: 19-
20

Numero de linea de carcasa: -

Cantidad: 1

Descripcion: Intercambiador para enfriar la corriente que entra en la purificacion de n-butanol

DATOS DE OPERACION
DATOS DE OPERACION TUBOS CARCASA
Mezcla gaseosa: H20, Agua de refrigeracion (rw)
Fluido C:2Hs0H, C4sH9OH y
CsH130H
Disposicion del fluido Caliente Frio
Caudal maésico (kg/h) 8.104 71.316
Temperatura de entrada (°C) 210 5
Temperatura de salida (°C) 125 15
Presion de entrada (bar) 1 1
Pérdida de carga (bar) - -
Velocidad del fluido (m/s) 0,27 0,272
Densidad (kg/m?) 816,2 1000
Calor especifico (kJ/kg: K) - 4,192

DIMENSIONES Y DATOS TERMICOS

Coeficiente global (W/m?- K) 2534

Calor intercambiado (MW) 0,8296
DTLM 154,5

Area de transferencia (m?) 21,48
Configuracion de los tubos Triangular 30°
Didmetro externo tubo (in) Y

Diametro de la carcasa (in) 21 %

BWG 16

Longitud (m) 2,128
Numero de tubos 253
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INTERCAMBIADOR DE CALOR E-104

Proyecto: Planta de produccion
de n-butanol

Nomenclatura: E-104 A/B

Material: Acero
noxidable.

Numero de linea de tubos: 10-
12

Numero de linea de carcasa: -

Cantidad: 2

Descripcion: Intercambiador para enfriar la corriente que entra en el tanque flash

DATOS DE OPERACION
DATOS DE OPERACION TUBOS CARCASA
Mezcla bifésica: Ha, Agua de refrigeracion (rw)
Fluido H20, C2H40, C2Hs0H,
C4HoOH y CsHe
Disposicion del fluido Caliente Frio
Caudal maésico (kg/h) 12.687,95 88.668
Temperatura de entrada (°C) 165 5
Temperatura de salida (°C) 80 15
Presion de entrada (bar) 15 1
Pérdida de carga (bar) - -
Velocidad del fluido (m/s) 0,20 0,14
Densidad (kg/m?) 648.,9 1000
Calor especifico (kJ/kg: K) 3,44 4,192

DIMENSIONES Y DATOS TERMICOS

Coeficiente global (W/m?- K) 173,62

Calor intercambiado (MW) 1,0315

DTLM 108,2

Area de transferencia (m?) 56,05
Configuracion de los tubos Triangular 30°
Diametro externo tubo (in) a

Diametro de la carcasa (in) 33

BWG 10

Longitud (m) 3,144
Numero de tubos 298
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INTERCAMBIADOR DE CALOR E-105

Proyecto: Planta de produccion

Nomenclatura: E-105 A/B/C

Material: Acero

de n-butanol inoxidable.
Numero de linea de tubos: 23- | Numero de linea de carcasa: - Cantidad: 3
24
Descripcion: Intercambiador para enfriar la corriente que entra en la purificacion de etanol
DATOS DE OPERACION
DATOS DE OPERACION TUBOS CARCASA
Mezcla bifasica: H20, Agua de refrigeracion (rw)
Fluido C:H40, C2Hs0H y
CsHoOH
Disposicion del fluido Caliente Frio
Caudal maésico (kg/h) 8.353 37.188
Temperatura de entrada (°C) 80 5
Temperatura de salida (°C) 10 15
Presion de entrada (bar) 1 1
Pérdida de carga (bar) - -
Velocidad del fluido (m/s) 0,12 0,06
Densidad (kg/m?) 772,31 1000
Calor especifico (kJ/kg: K) 2,66 4,192

DIMENSIONES Y DATOS TERMICOS

Coeficiente global (W/m?- K) 348,95

Calor intercambiado (MW) 0,4327
DTLM 23,39

Area de transferencia (m?) 52,83
Configuracion de los tubos Triangular 30°
Diametro externo tubo (in) a

Diametro de la carcasa (in) 33

BWG 10

Longitud (m) 3,258
Numero de tubos 271
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INTERCAMBIADOR DE CALOR E-106

Proyecto: Planta de produccion

Nomenclatura: E-106 A/B

Material: Acero

de n-butanol inoxidable.
Numero de linea de tubos: 27- | Numero de linea de carcasa: - Cantidad: 2
28
Descripcion: Intercambiador para enfriar la corriente que entra en la recuperacion de disolvente.
DATOS DE OPERACION
DATOS DE OPERACION TUBOS CARCASA
Mezcla bifasica: H20, Agua de refrigeracion (rw)
Fluido C2H40, C2HsOH,
C4H9OH, C2HsO2 y
CsHsOs3
Disposicion del fluido Caliente Frio
Caudal maésico (kg/h) 18.926 130.554
Temperatura de entrada (°C) 120 5
Temperatura de salida (°C) 50 15
Presion de entrada (bar) 1 1
Pérdida de carga (bar) - -
Velocidad del fluido (m/s) 0,18 0,185
Densidad (kg/m?) 1032 1000
Calor especifico (kJ/kg: K) 2,52 4,192

DIMENSIONES Y DATOS TERMICOS

Coeficiente global (W/m?: K) 45237

Calor intercambiado (MW) 1,5185
DTLM 70,81

Area de transferencia (m?) 47,66
Configuracion de los tubos Triangular 30°
Diametro externo tubo (in) Va

Didmetro de la carcasa (in) 35

BWG 10

Longitud (m) 2,552
Numero de tubos 312
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INTERCAMBIADOR DE CALOR E-107

Proyecto: Planta de produccion
de n-butanol

Nomenclatura: E-107 A/B

Material: Acero
noxidable.

Numero de linea de tubos: 30-
31

Numero de linea de carcasa: -

Cantidad: 2

Descripcion: Intercambiador para enfriar la corriente de reciclo de disolvente.

DATOS DE OPERACION
DATOS DE OPERACION TUBOS CARCASA
Mezcla bifasica: H20, Agua de refrigeracion (rw)
Fluido C2H40, C2HsOH,
C4HoOH, C2HsO2 y
CsHgO3
Disposicion del fluido Caliente Frio
Caudal maésico (kg/h) 16.137 139.266
Temperatura de entrada (°C) 164 5
Temperatura de salida (°C) 10 15
Presion de entrada (bar) 1 1
Pérdida de carga (bar) - -
Velocidad del fluido (m/s) 0,133 0,196
Densidad (kg/m?) 1107,34 1000
Calor especifico (kJ/kg: K) 2,35 4,192

DIMENSIONES Y DATOS TERMICOS

Coeficiente global (W/m?: K) 496,87

Calor intercambiado (MW) 1,62

DTLM 42,42

Area de transferencia (m?) 76,4
Configuracion de los tubos Triangular 30°
Diametro externo tubo (in) Va

Didmetro de la carcasa (in) 35

BWG 10

Longitud (m) 3,81

Numero de tubos 335
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INTERCAMBIADOR DE CALOR E-108

Proyecto: Planta de produccion
de n-butanol

Nomenclatura: E-108

Material: Acero
noxidable.

Numero de linea de tubos: 32-
35

Numero de linea de carcasa: -

Cantidad: 1

Descripcion: Intercambiador para enfriar la corriente de reciclo de etanol.

DATOS DE OPERACION
DATOS DE OPERACION TUBOS CARCASA
Mezcla bifasica: H20, Agua de refrigeracion (rw)
Fluido C2H40, y C2Hs0OH
Disposicion del fluido Caliente Frio
Caudal masico (kg/h) 23.067 104.688
Temperatura de entrada (°C) 75 5
Temperatura de salida (°C) 20 15
Presion de entrada (bar) 1 1
Pérdida de carga (bar) - -
Velocidad del fluido (m/s) 0,574 0,46
Densidad (kg/m?) 786,48 1000
Calor especifico (kJ/kg: K) - 4,192

DIMENSIONES Y DATOS TERMICOS

Coeficiente global (W/m?- K) 579,63

Calor intercambiado (MW) 1,218

DTLM 32,46

Area de transferencia (m?) 64,8
Configuracion de los tubos Triangular 30°
Diametro externo tubo (in) V2

Didmetro de la carcasa (in) 23 Y4

BWG 16

Longitud (m) 4,614
Numero de tubos 352
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REACTOR R-101

Proyecto: Planta de produccion de n-butanol

Nomenclatura: R-101 A/B/C/D/E

Numero de linea: 6-7

Cantidad: 5

Material: Acero inoxidable.

Descripcion: Reactor multitubular de lecho fijo
para la deshidrogenacion y condensacion alddlica
de etanol

DATOS DE OPERACION
Caudal maésico (kg/h) 7600,8
Caudal molar (kmol/h) 180,282
Presion a la entrada de los tubos (bar) 50
Pérdida de carga (bar/m) 0,044
Presion en la carcasa (bar) 9,478
Temperatura de entrada (°C) 240
Temperatura de salida (°C) 246,1
Rango de temperaturas de operacion (°C) 240-246,1

DIMENSIONES Y DATOS DE DISENO

Diametro de tubos (in) 2
Longitud de tubos (m) 5,65
Numero de tubos 1967
Area de transferencia (m?) 2218
Volumen (m?) 22,53
Masa de catalizador (kg/tubo) 18,1
CATALIZADOR
Densidad (kg/m?®) 3.160
Porosidad 0,5
Superficie especifica (m?/g) 81
Diametro de las particulas (mm) 10
REFRIGERANTE
Fluido refrigerante Agua saturada
Temperatura del refrigerante (°C) 190
Coeficiente global de transferencia (W/m?>- | 55,841

K)
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TANQUE FLASH F-101

Proyecto: Planta de produccion de n-butanol Nomenclatura: F-101
Numero de linea: 12,13 y 23 Cantidad: 1
Material: Acero inoxidable. Descripcion: Tanque flash para la separacion de
volatiles.

DIMENSIONES
Posicion Vertical
Didmetro (m) 1,125
Altura del liquido (m) 4,502
Volumen (m?) 4,475
Velocidad méxima del vapor (m/s) 0,023

DATOS DE OPERACION

Corriente gas H2 y CsHe
Corriente liquida H->0, C2H40, C2Hs0H y C4HoOH
Caudal de gas (kg/h) 316,9
Caudal de liquido (kg/h) 25.059
Densidad del gas (kg/m?) 14,83
Densidad del liquido (kg/m?) 756,6
Temperatura de operacion (°C) 80
Presion de operacion (bar) 15
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COLUMNA DE DESTILACION D-101

Proyecto: Planta de produccion de n-butanol. Nomenclatura: D-101
Numero de linea: 8,9y 19 Cantidad: 1
Material: Acero inoxidable. Descripcion: Columna de destilacion para la
separacion de ligeros y pesados.
DIMENSIONES
Diametro (m) 0,646
Altura (m) 16
Numero de platos 32
Plato de alimentacion -
Volumen (m?) 5,24
Eficiencia (%) 75
DATOS DE OPERACION
Caudal de alimentacion (kg/h) 37.958
Caudal de destilado (kg/h) 29.854
Caudal de fondo (kg/h) 8.104
Temperatura de alimentacion (°C) 180
Temperatura de operacion (°C) 165-210
Presion de operacion (bar) 15
Velocidad del gas (m/s) 1,5
Potencia condensador (kW) -
Potencia hervidor-(kW) -
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COLUMNA DE DESTILACION D-102

Proyecto: Planta de produccion de n-butanol. Nomenclatura: D-102
Numero de linea: 20, 21 y 22 Cantidad: 1
Material: Acero inoxidable. Descripcion: Columna de destilacion para la
purificacion de n-butanol.
DIMENSIONES
Diametro (m) 0,56
Altura (m) 11,5
Numero de platos 23
Plato de alimentacion -
Volumen (m?) 2,832
Eficiencia (%) 75
DATOS DE OPERACION
Caudal de alimentacion (kg/h) 8.104
Caudal de destilado (kg/h) 6.312
Caudal de fondo (kg/h) 1.792
Temperatura de alimentacion (°C) 125
Temperatura de operacion (°C) 115-150
Presion de operacion (bar) 1
Velocidad del gas (m/s) 1,5
Potencia condensador (kW) -
Potencia hervidor-(kW) -
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COLUMNA DE DESTILACION D-103

Proyecto: Planta de produccion de n-butanol. Nomenclatura: D-103
Numero de linea: 24,26, 27 y 32 Cantidad: 1
Material: Acero inoxidable. Descripcion: Columna de destilacion para la
purificacion de etanol.
DIMENSIONES
Diametro (m) 0,628
Altura (m) 18
Numero de platos 36
Plato de alimentacion 1 -
Plato de alimentacion 2 -
Volumen (m?) 5,578
Eficiencia (%) 75
DATOS DE OPERACION
Caudal de alimentacion 1 (kg/h) 25.059
Caudal de alimentacion 2 (kg/h) 35.860
Caudal de destilado (kg/h) 23.067
Caudal de fondo (kg/h) 37.852
Temperatura de alimentacion (°C) 10
Temperatura de operacion (°C) 75-120
Presion de operacion (bar) 1
Velocidad del gas (m/s) 1,5
Potencia condensador (kW) -
Potencia hervidor-(kW) -
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COLUMNA DE DESTILACION D-104

Proyecto: Planta de produccion de n-butanol. Nomenclatura: D-104
Numero de linea: 28, 30 y 33 Cantidad: 1
Material: Acero inoxidable. Descripcion: Columna de destilacion para la
recuperacion de disolvente.
DIMENSIONES
Diametro (m) 0,40
Altura (m) 14
Numero de platos 28
Plato de alimentacion -
Volumen (m?) 1,763
Eficiencia (%) 75
DATOS DE OPERACION
Caudal de alimentacion (kg/h) 37.852
Caudal de destilado (kg/h) 1.992
Caudal de fondo (kg/h) 35.860
Temperatura de alimentacion (°C) 50
Temperatura de operacion (°C) 60-164
Presion de operacion (bar) 0,2
Velocidad del gas (m/s) 1,5
Potencia condensador (kW) -
Potencia hervidor-(kW) -
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6.1. Anexo I. Balances de materia y condiciones de operacion del proceso

6 ANEXOS

Corriente Unidad 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Caudal masico kg/h 14.781,0 | 37.848,0 | 37.848,0 | 38.004,0 | 38.004,0 | 38.004,0 | 37.958,0 | 37.958,0 | 29.854,0 | 25.375,9
Caudal molar kmol/h 320,8 823,4 823,4 901,41 901,41 901,41 905,024 | 905,024 | 801,518 | 681,2903
Temperatura °C 20 20 20 20,96 113,7 240 246,1 180 165 165
Presion bar 1 1 50 50 50 50 49,75 15 15 15
Hidrogeno kmol/h - - - 78,01 78,01 78,01 89,75 89,75 89,75 76,2875
Butadieno kmol/h - - - - - - 3,574 3,574 3,574 3,0379
Acetaldehido kmol/h - 43,34 43,34 43,34 43,34 43,34 51,51 51,51 51,51 43,7835
Etanol kmol/h 320,8 780,1 780,1 780,1 780,1 780,1 546,8 546,8 545,7 463,845
Agua kmol/h - 0,009333 | 0,009333 | 0,009333 | 0,009333 | 0,009333 110,3 110,3 109,7 93,245
N-Butanol kmol/h - - - - - - 85,6 85,6 1,284 1,0914
Hexanol kmol/h - - - - - - 17,49 17,49 - -
Glicerol kmol/h - - - - - - - - - -
Etilenglicol kmol/h - - - - - - - - - -

Tabla 5.1. Balances de materia y condiciones de operacion de las corrientes 1-10.
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Corriente Unidad 11 12 13 14 15 16 17 18 19 20
Caudal masico kg/h 4.478,1 | 253759 316,90 151,0 165,9 151,0 4,97 156,02 8.104,0 8.104,0
Caudal molar kmol/h 120,228 681,3 79,326 75,52 3,806 75,52 2,487 78,01 103,456 | 103,456
Temperatura °C 165 80 80 80 80 260,8 20 253,1 210 125
Presion bar 15 15 15 15 15 50 50 50 1 1
Hidrogeno kmol/h 13,463 76,29 76,288 75,52 0,768 75,52 2,487 78,01 - -
Butadieno kmol/h 0,536 3,038 3,038 - 3,038 - - - - -
Acetaldehido kmol/h 7,727 43,784 - - - - - - - -
Etanol kmol/h 81,855 463,845 - - - - - - 1,094 1,094
Agua kmol/h 16,455 93,245 - - - - - - 0,551 0,551
N-Butanol kmol/h 0,193 1,0914 - - - - - - 84,32 84,32
Hexanol kmol/h - - - - - - - - 17,49 17,49
Glicerol kmol/h - - - - - - - - - -
Etilenglicol kmol/h - - - - - - - - - -

Tabla 5.2. Balances de materia y condiciones de operacion de las corrientes 11-20.
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Corriente Unidad 21 22 23 24 25 26 27 28 29 30
Caudal masico kg/h 6.312,0 1.792,0 | 25.059,0 | 25.059,0 | 3.586,0 | 35.860,0 | 37.852,00 | 37.852,00 | 35.860,0 | 32.274,0
Caudal molar kmol/h 85,893 17,56 601,965 | 601,965 48,16 481,691 581,09 581,09 481,7 433,53

Temperatura °C 115 150 80 10 10 10 120 50 164 164
Presion bar 1 1 1 1 1 1 1 0,2 1 1
Hidrogeno kmol/h - - - - - - - - - -
Butadieno kmol/h - - - - - - - - - -
Acetaldehido kmol/h - 43,784 43,784 - 0,0004 0,438 0,438 0,0005 0,0004
Etanol kmol/h 1,094 - 463,845 | 463,845 - 0,0042 4,639 4,639 0,005 0,0042
Agua kmol/h 0,551 - 93,245 93,245 - 0,084 93,32 93,32 0,093 0,084
N-Butanol kmol/h 84,23 0,09 1,092 1,092 - 0,002 1,093 1,093 0,0022 0,002
Hexanol kmol/h 0,0175 17,473 - - - - - - - -
Glicerol kmol/h - - - - 19,26 192,6 192,6 192,6 192,6 173,34
Etilenglicol kmol/h - - - - 28,9 289 289 289 289 260,1

Tabla 5.3. Balances de materia y condiciones de operacion de las corrientes 21-30.
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Corriente Unidad 31 32 33 34 35
Caudal masico kg/h 32.274,0 | 23.067,0 | 1.992,0 3.586,0 | 23.067,0
Caudal molar kmol/h 4335 502,65 99,39 48,170 502,65
Temperatura °C 10 75 60 164 20
Presion bar 1,0 1 1 1 1
Hidrégeno kmol/h - - - - -
Butadieno kmol/h - - - - -
Acetaldehido kmol/h 0,0004 43,34 0,438 0,00005 43,34
Etanol kmol/h 0,0042 459,3 4,635 0,0005 459,3
Agua kmol/h 0,084 0,009 93,227 0,009 0,009
N-Butanol kmol/h 0,002 - 1,091 0,0002 -
Hexanol kmol/h - - - - -
Glicerol kmol/h 173,34 - - 19,26 -
Etilenglicol kmol/h 260,10 - - 28,9 -

Tabla 5.4. Balances de materia y condiciones de operacion de las corrientes 31-35.

80




6.2. Anexo II. Diagrama de flujo del proceso completo

52>
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E-106 Tratamiento
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D-104 g 83> - Purga
5 ‘ E-107

Glicerol
Etilenglicol E

Butadieno
Hidrdgeno

Figura 5.1. Diagrama de flujo del proceso completo (PFD).
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6.3. Anexo III. Catalogo de bombas

0 [m’]

62
n
SIA-6-24/09 93 125 90 80 7% n 62 51 n
SIA-6-24/10 93 125 100 8 & 80 68 57 10
SIA-6-24/11 1 15 10 % % 88 75 62 1
SIA-6-24/12 1 15 120 107 104 % 8 68 36
SIA-6-24/13 1 15 130 115 m 104 8 7 3
SIA-6-24/14 1 175 140 124 11 12 % 7% 2
SIA-6-24/15 1 15 150 133 130 120 103 85 5
SIA-6-24/16 15 b1 160 142 138 128 109 9 4
SIA-6-2417 15 2 170 151 7 136 116 9% 51
SIA-6-24/18 185 % 180 160 156 144 123 102 54
SIA-6-24/19 185 b 19 169 165 152 130 108 57
SIA-6-24/20 185 PL 200 178 73 160 17 3 60
SIA-6-24/21 185 pL 210 186 182 168 144 119 63
SIA-6-2422 n 0 195 191 176 150 125 6
SIA-6-24/23 n 10 s 10 04 199 184 157 130 6
SIA-6-24/24 n 0 240 m 208 192 164 13 n
SIA-6-24/25 n 0 50 m m 200 m 142 75
SIA-6-24/26 % 3 260 B 1 208 178 147 78
SIA-6-24/27 % 3 70 40 pET) 216 185 15 0
SIA-6-24/28 % 3 20 49 M3 4 191 159 84
SIA-6-24/29 2% £ 290 158 1 1 198 164 &7
SIA-6-24/30 10 40 300 %6 260 240 205 10 89
SIA-6-24/31 10 40 310 75 %89 248 m 17 92
SIA-6-24/32 30 40 0 284 m 256 19 181 95
SIA-6-24/33 30 40 130 293 286 264 26 187 98
SIA-6-24/34 30 40 140 02 25 m m 193 101
SIA-6-24/35 37 50 150 3 303 280 19 198 104
SIA-6-24/36 £} 50 360 E¥ n 88 246 204 107
SIA-6-24/37 7 50 170 19 3 19 %3 10 110
SIA-6-24/38 Y 50 180 17 1% 304 260 ns n
SIA-6-24/39 7 50 190 46 14 m 267 m 116
SIA-6-24/40 3 50 400 185 W 12 m w 19
SIA-6-24/41 7 50 410 164 155 128 80 m 2
SIA-6-24/42 7 50 420 i 164 13 87 28 125

Figura 5.2. Catalogo de bombas SAER: Serie SIA-6. [26]
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6.4. Anexo IV. Intercambiadores de carcasa y tubo.
Dimensiones y caracteristicas de disefio normalizadas
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Figura 5.3. Intercambiadores de carcasa y tubos. Dimensiones y caracteristicas de tubos. [16]
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Figura 5.4. Diametro de carcasa y nimero de tubos en distintas configuraciones. [16]
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6.5. Anexo V. Tablas utilizadas para el calculo de coste de la
instalacion y coste de produccion

Tabla 1.- Exponentes de Williams para equipos

Tabla 2.- Exponentes de Williams
para diversos proceso

Equipo

Aspiradores Caudal 0,87 Tipo de planta Exponente
(n)
Bombas Caudal o potencia 0,52-0,76 .
Oxido de etileno 0,79
Intercambl|ad0res = Area de intercambio 0,6
eelar Etanol 0,6
Colectores de polvo Caudal 0,84
Estireno 0,68
Compresores Caudal 0,73
Cristalizadores Volumen 0,8-0,85 Butadieno 0,59
Depositos Volumen 0,65 Coquizacion de petrdleo 0,58
Desintegradores Potencia y capacidad de _ .
mecanicos produccian e Formaldehido 0,58
Sedimentadores Superficie libre 0,30-0,72 Benceno 0,61
Evaporadores Area de intercambio 0,5-0,70 Acido nitrico 0,56
Filtros Superficie de filtracian 0,50-0,70
Oxigeno 0,64
Mezcladores Volumen y potencia 0,35-0,7
Secadores Superficie de carga 0,9 Acetileno 0,75
Soplantes Caudal 0,3-0,6 Metanol 0,83
Tamizadoras Superficie de tamizado 0,28-0,8 >0sa 0,35
Torres Diametro 0,72-1,20 Amoniaco 0,74
Transportadores y . : . .
elevadores Longitud o distancia 0,74-0,89 Etileno 0,58

Capacidad (A))

Exponente (n)

Figura 5.5. Parametros de capacidad y exponentes de Williams especifico de cada equipo. [24]
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Tabla 4. Coste final del equipo (correccion por P, T y materiales)

Equipo Correlacion

CTa = Coquipos * FeM = Coquipo s (B1 + B2 Fy+ Fy) (Costes fabricacian,

Intercambiadores de calor, Vasija y bomba " )
preparacion y envio)

Compresores y soplantes Cra = Coquipos  Fam
Evaporadores y vaporizadores Cra = Cequipos *FamFp
Ventiladores Cra = Cequipos * FemFp

CT,a = nguipos “FauFpFr
Fr =1+ 0,00184 - AT - 0,00000335(AT)?
Donde: Fres el factor de sobrecalentamiento en calderas de vapor
AT = Sobrecalentamiento en 2C

Calderas y Hornos

Turbinas C1a = Cequipos * Fam

C1a = Cequipos N FuFg
loggpFq = 0,4771 4 0,08516 - logyoN — 0,3473(logyoN)* si N<20
Columnas de plato y separadores de gotas Fg=1siN>20

Donde : N es el nimero de platos
Fq es un factor de correccion en C. plato

Columnas de relleno Cra = Cequipos " Fam

Nota: Factores de correccion obtenidos a partir del ANEXO I teniendo en cuenta el equipo

- Cogipos Coste del equipo calculado mediante correlacion o mediante la regla de Williams
- Fgy es un factor de correccion que computa el efecto del material

- Fyes un factor de correccién que depende del material de construccion

- Fpesun factor de correccion que depende de la presion

- Bi son pardmetros caracteristicos del equipo

Figura 5.6. Factores de correccion de costes especificos de cada equipo. [24]
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Tabla 8. Factores de chilton

Item Concepto Factor Concepto  Item Concepto Factor Concepto
Lineas exteriores
S 0- 0,05
1 Coste equipos principales 1 1 7 Unl_dad Integrada 0,05-0,15 z
Unidad Separada 0.15-0.25 2
Unidad Dispersa ' ! 2
2 Coste equipos instalados 1,4-2,20 1 8  Coste Directo Total 5““‘?;‘;“%'““
Tuberias' . 0,07- 0,10 2 Ingenieria y construccion
3 Planta solidos UJLU 0‘30 2 9 C lsiidad simpl 0,20 - 0,35 8
Planta mixta (L0 M ompleNdad simple 0,35-0,50 8
: 0,30-0,60 2 Complejidad complicada L 5
Planta fluidos
Instrumentacién gg:;!:tgi;n;m y beneficio del 0.10.020 .
Poca automatizacion 0,02- 0,05 2 L 5
4 s 10 Proceso Completado 0,20-0,30 8
Algo de automatizacion e z Proceso sujeto a cambios 0,30-0,50 8
Completa automatizacidn 0,10- 0,15 2 Proceso especulative
Edificios y preparacion del
terreno 0 Factor del tamafio
5 Planta existente 0,05- 0,20 % 11 Grande 0 %50‘3515 g
Planta externa 0,20- 0,60 5 Pequeria 0’15_0'35 8
Mixta 0,60- 1,00 2 Planta piloto L 5
Interna
Auxiliares  (potencia, vapar,
agua) 0 2 12  Coste indirecto total Sum{agc: Tﬁptns
6 Ninguna extension 0-0.05 5
Pequefia ampliacién o 05_‘0 a5 2
Ampliacién grande '0.05.1 5 CTF Suma conceptos (8+12)

MNuevas extension

Figura 5.7. Factores de Chilton para el calculo del coste total de inversion. [24]

Tabla 10.- Precios de items variables en una planta quimica

Precio Precio
{$5007/Unidad ;,...0) ($500/Unidad ;,..0)

Combustible Agua Procesos para
Carbon 1,07 $/GJ Uso 0,067 $/1000 kg
Fuel-ail 6 $/GJ Alimentacion caldera a 115°C 2,45 $/1000 kg
Pet-Coke 0,20 $/GJ Consumo humano 0,26 $/1000 kg
Gas Natural 6 $/GJ Desionizada 1 $/1000 kg
Vapor saturado
Vapor hp (41 barg, 254°C) 16,64 $/1000 kg . L c
Vapor mp (10 barg, 184°C) 822 $/1000 kg Agua de refrigeracion (RW) de 5°C a 15°C 443%/GJ
Vapor Ip (5 barg, 160°C) 7,78/1000 kg
Electricidad 0,06 $/kW-h Agua de enfriamiento (CW) de 30°C a 45 °C 14,8 $/ 1000 kg
I s 2002000 §/1 t
. . ) A desecho peligroso
Aire comprimide presurizado A desecho no peliaroso B/t
6 bar 0,49$/100 Nm? S 41 $/1000 m?
B A tratamiento 1° (filtracion) 2
Sl S A tratamiento 2° (Filtracion + lodos) o
56 $/1000 m?

A tratamiento 3° (Filtracién + lodos+ trat. Quimico)

Figura 5.8. Precios de los Utilities. [24]
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Tabla 11.- Estimacion de nimero de operarios en funcion del equipamiento

BT Gperarofuniaas e Operaronumiaas

m?g:)"r:asgr”;s 01-02 Filtros a vacio 0,125 - 0,25
g‘;g?{:ﬁ; 0,25-0,5 Filtros 1
C;ilsgi?g:r 0,16 Intercambiadores de calor 0,1
Secador rotativo 0,5 Torres (incluidos auxiliares) 02-05
Spray dryer 1 Reactores tipo batch 1
Evaporador 0,25 Reactores continuos 05
Vasijas y tanques 02-05 Hornos 05

Figura 5.9. Parametros especificos de cada equipo para la estimacion de operarios. [24]

Tabla 9.- Items para calcula

\l"al

Datos del diagrama del
Materias primas pi Supervision 20 % MOD
g Seqln diagrama de proceso Direccién en
2 Electricidad, vapor, agua (Tabla 10) 9 S 50 % MOD
) - 100 % Gastos de :

3 Materiales Auxiliares e T 10 Cargas de capital 15 % CTF

4 Mantenimiento 5- 10 % Capital fijo (CTF) 11 Seguros 1% CTF

5 Empaquetado y envio Despreciable 12 Impuestos locales 2 % CTF

Mano de obra directa Segln estimaciones "
6 (MOD) (Tabla 11) 13 Royalties 1% CTF
Coste de produccion
Costes de laboratorio 20 % MOD directo (DPC) Suma (1a1l13)
m Valores t“‘“cos “
tipicos
Generales 60% total de materiales Sequros 1% CTF
auxiliares J
15 G. Administracién 29 CTF 18 HEHTHRED 1,098%CTF
capital
Coste de produccion
16 Impuestos 1% CTF indirecto (CPI) Suma (14 a 18)

Figura 5.10. Conceptos para el calculo del coste total de produccion de la planta. [24]
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