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Resumen

En este proyecto se ha disefiado un proceso completo de produccion de &cido acrilico por
la via de la acroleina. Este disefio incluye condiciones de operacion y dimensiones basicas
de los equipos. Tras una revision bibliografica se han definido las etapas y equipos basicos
de los cuales consta el proceso. Una vez definido el diagrama del proceso global, se han
optimizado econémicamente las dimensiones de equipos y condiciones de operacion de
la etapa de reaccion, haciendo uso del simulador ProMax. Después, se han dimensionado
los equipos de las etapas de separacion posteriores, completando el disefio del proceso.
Finalmente, se ha realizado un estudio econémico del proceso completo y analizado la
rentabilidad.
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Resum

En aquest treball s’ha dissenyat un procés de produccid d’acid acrilic, per la via de
I’acroleina. El disseny inclou condicions d’operaci6 i dimensions basiques dels equips.
Després d’una revisié bibliografica, s’han definit les etapes i equipaments basics dels
quals consta el procés. Un cop definit el diagrama del procés global, s’ha optimitzat les
dimensions dels equips i les condicions d’operacio per tal de maximitzar el benefici
economic. Posteriorment, s’han dimensionat els equips de les etapes de separacio,
aconseguint un disseny complet del procés. Finalment, s’ha realitzat un estudi econdomic
del proceés i I’analisi de la rendibilitat.

Paraules clau: Acid acrilic, Optimitzacié econdmica, ProMax

Abstract

In this Project an Acrylic Acid process has been designed, via acrolein. The design
includes operational conditions and basic dimensions of each piece of equipment. After
a bibliographic research, the required equipment and stages of this design have been
stablished. Once the Process Block Diagram is defined, an economic optimisation of the
reactive stage has been performed by means of ProMax simulator. Then, required
downstream equipment has been dimensioned, accomplishing a complete design of the
process. Finally, the economics of the whole process have been analysed and a
profitability analysis takes place.

Keywords: Acrylic Acid, Economic optimisation, ProMax
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1. Introduccion

El &cido acrilico es un compuesto organico que, a temperatura ambiente, existe en forma
de liquido incoloro y con olor agrio. Es el &cido carboxilico insaturado més simple (Figura
1). Es altamente soluble en agua y su vapor es mas denso que el aire.

Figura 1. Estructura quimica del dcido acrilico (Fuente: PubChem)

Se trata de un material muy reactivo y polimeriza rapidamente si no se controla mediante
inhibidores. Su temperatura de vaporizacién a presion atmosférica es de 141°C, por lo
que es menos volatil que el agua. Puede formar mezclas explosivas en contacto con el
aire a partir de 48,5°C (su punto de inflamabilidad a presién atmosférica).

Los consumidores no estan expuestos al acido acrilico a través de los productos (apartado
1.1), por lo que sélo supone un riesgo para la salud durante su produccién y
almacenamiento industrial. En este segundo caso, se debe minimizar el contacto directo
y prestar atencién a su almacenamiento, ya que es un compuesto corrosivo e inflamable.

En cuanto a la amenaza medioambiental, la produccidon industrial de este compuesto se
lleva a cabo en sistemas cerrados. Su posible vertido al medio ambiente puede ocurrir
generalmente a traves de aguas residuales o gas exhausto de proceso. Este compuesto se
biodegrada rapidamente en estaciones depuradoras de aguas residuales y supone un riesgo
insignificante en cuanto a contaminacion de suelos.

1.1. Usos del acido acrilico

El acido acrilico (AA) o acido 2-propenoico es utilizado principalmente como
intermediario en la produccion de acrilatos, ésteres del AA (por ejemplo: acrilato de
metilo, acrilato de etilo, acrilato de butilo y acrilato de 2-etilhexilo) y poliacrilatos.
También se emplea como un comondmero con acrilamida en poliacrilamida aniénica y
para producir hidroxiacrilatos. EI AA y/o sus derivados pueden utilizarse en
recubrimientos textiles o decorativos, de albafiileria e industriales o adhesivos, entre
otros. Ademas, los poliacrilatos se utilizan como espesantes, dispersantes, controladores
de reologia, detergentes, adhesivos, textiles y quimicos para el tratamiento de aguas.
(Speight, 2002)

A mediados de la década de 1980 surgieron dos nuevas aplicaciones: los polimeros
superabsorbentes (SAP, por sus siglas en inglés) y los polimeros detergentes. Los SAP
son poliacrilatos reticulados con la capacidad de absorber y retener mas de 100 veces su
propio peso en liquido. Actualmente se utilizan en @mbitos como la higiene intima o



médica. Los SAP representan mas del 30 % del consumo mundial de AA, principalmente
a través del consumo de pafales. (ICIS.com, Acrylic Acid Uses and Market Data, 2008).

El volumen de produccidon anual de AA en la UE se estimd en aproximadamente 810.000
toneladas y su consumo intraeuropeo se estima en 830.000 toneladas anuales. (European
Chemicals Agency, 2002)

En cuanto a las dimensiones de las plantas de produccién de acido acrilico, la compaiiia
Air Liquide indica en la descripcion de su tecnologia para este proceso que un solo tren
de reaccion tiene una capacidad de produccién de 160.000 Ton/afio de acido acrilico. En
Rusia, Gazprom inauguré en 2017 una planta para la produccion de 80.000 Ton/afio de
acido acrilico de grado éster. En Texas (EE. UU.), el grupo Arkema gast6 90 M$ en 2019
para reemplazar 2 reactores, cada uno con capacidad de 45.000 Ton/afio.

1.2. Procesos de produccion

Existen diferentes métodos de produccion de AA. En la actualidad, el principal proceso
utilizado para la produccion del acido acrilico es la oxidacion parcial del propeno o
propileno (Figura 2), por la via de la acoleina. La mayor parte del propileno utilizado
proviene del fraccionamiento del petroleo, lo que supone una fuente de propileno no
renovable.

También existen otras vias de produccion de AA a partir de compuestos organicos, como
la carbonilacion del 6xido de etileno o la carboxilacion del acetileno, aungue hoy no son
competitivos a escala industrial. De la misma forma, se han desarrollado vias que utilizan
fuentes renovables de materia prima, como la via del glicerol o las rutas fermentativas a
partir de glucosa y azucar crudo, con rendimientos no competitivos.

Propylene »|  Catalyti Fermentative |- Glucose
o . = i
Glycerol > Dmonl mma Acnylicacid S Fermentative | Raw sugar
on route
Ethylene oxide > Carbonylation —T

Acetylene

z
A

[ Raw material [@ Pathway Bl Main product

Figura 2. Vias de produccién de dcido acrilico (Fuente: Intratec Solutions, LLC.)

A pesar de que se han realizado numerosas propuestas para la produccion de acido acrilico
a partir de distintas fuentes de materia prima, la oxidacion del propileno sigue siendo la
mejor opcidn en cuanto a viabilidad econdmica.

1.3. La via de la acroleina

En la industria, la oxidacién del propileno a acido acrilico ocurre mediante dos reacciones
en serie. Como se muestra en la reaccion (1) se observa que el propileno se oxida



produciendo acroleina y agua. Después, de acuerdo con la reaccion (2), la acroleina se
oxida generando acido acrilico.

CsHg + 0, — C3H,0 + H,0
(1)

1
C3H40 + EOZ — C3H4_02 (2]

Para optimizar la conversion, la mayoria de los procesos industriales utilizan dos reactores
en serie, utilizando en cada uno de ellos las condiciones de operacion propicias para cada
reaccion. (Lin, 2001)

A nivel académico, la mayor parte de literatura simplifica el disefio de procesos de
produccién de acido acrilico asumiendo una sola etapa como se muestra en la reaccion
(3), aunque esta simplificacion reduce de manera significativa el rendimiento del proceso
a nivel industrial. (Turton, 1998)

3
C3H6 + 502 — C3H4_02 + H20 (3)

En este proceso ocurren dos oxidaciones paralelas, ademas de la principal, que generan
subproductos: acido acético, segun la reaccion (4), didxido de carbono, en las reacciones
(4)y (5), y agua, en todas las reacciones.

5
C3H6 + EOZ 4 C2H402 + HzO + COZ (4]

9
C3H6 + EOZ — 3C02 + 3H20 (5]

1.4. Alternativas

Turton (1998) presenta un proceso para la obtencion de &cido acrilico a partir de la
oxidacion de propileno. Se pueden encontrar algunos estudios que proponen
modificaciones basandose en este proceso tanto en lo referido al reactor, como en las
etapas de purificacion. En esta seccion se ha comprobado que existen alternativas viables
tanto en la etapa de reaccion como en la etapa de separacion. Ademas, la rentabilidad que
ofrecen las distintas alternativas ha sido determinada y comparada con la propuesta inicial
(1.4.1).

1.4.1. Diseiio inicial

La mayor parte de la literatura encontrada sobre este proceso de produccion del acido
acrilico se basa en el proceso descrito por Turton (1998). Por tanto, es necesario describir
en qué consiste la propuesta inicial.



Etapa de reaccién

En este disefio inicial se utiliza un s6lo reactor de lecho fluidizado isotermo que
proporciona estabilidad durante la operacion y simplifica el disefio. En este reactor se
introducen la corriente de propileno y la de aire, que proporciona el oxigeno necesario.

Ademas, hay que tener en cuenta que se trata de una combustion (aunque controlada) de
un combustible, siendo un proceso altamente exotérmico. En consecuencia, se introduce
al reactor una corriente de vapor para amortiguar el aumento de temperatura provocado
por el calor liberado en las reacciones. El diagrama de flujo para esta etapa del proceso
se muestra en la Figura 3.

R-1001

Air

C-1001A/8

Steam

Propylene

Figura 3. Diagrama de flujo inicial. Etapa de reaccién (Fuente: Turton, 1998)

Etapa de enfriamiento vy absorcion

Se representa el proceso completo en la Figura 4.

e Lacorriente saliente del reactor es refrigerada para evitar la dimerizacion del acido
acrilico y se separa en una unidad Flash. La corriente liquida resultante es,
esencialmente, una disolucion acuosa de &cido acrilico y acido acético. La
corriente gaseosa obtenida en la unidad Flash estd formada por oxigeno,
nitrégeno, didxido de carbono y cierta cantidad de acido acrilico y &cido acético.

e El siguiente equipo es una columna de absorcién de gases. La corriente gaseosa
entrante proviene de la unidad Flash. Se trata de absorber en una corriente de agua
la fraccion de acidos contenidos en la corriente gaseosa. La corriente liquida
saliente del absorbedor se mezcla con la fase liquida proveniente de la unidad
Flash y se introduce en la columna de Extraccion liquido-liquido (ELL).
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Figura 4. Diagrama de flujo del proceso hibrido extraccion-destilacién (Turton, 1998; Chien, Yu & Lee, 2017)
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Etapas de separacion

El objetivo principal de las etapas de separacion es separar los acidos (acrilico y acético)
de la gran cantidad de agua que contiene la corriente que sale de la etapa anterior.

e En lacolumna de ELL, se utiliza un solvente organico que debe ofrecer una alta
solubilidad de &cido acrilico. Algunos autores sugieren el uso de Diisopropil éter
(DIPE) para la separacion de disoluciones acuosas de AA (Chien, Yu, & Lee,
2017). En este equipo se consigue disolver los acidos en la fase organica,
separandolos de la fase acuosa.

La fase organica saliente de la columna ELL (contiene los &cidos y cierta cantidad de
agua) se conduce a una columna de recuperacion donde el solvente (DIPE) y cierta
cantidad de agua se obtienen en la cabeza de esta columna. La corriente de fondo de la
columna de recuperacion (contiene casi la totalidad de ambos &cidos) se introduce en la
etapa de purificacion.

Etapa de purificacién

En esta etapa se pretende separar los acidos acrilico y acético en dos corrientes de pureza
suficiente para su venta y uso.

Para ello, la corriente de fondo de la columna de recuperacion se separa en una columna
de destilacién que contiene la mezcla de acido acrilico y &cido acético. En esta columna
se consigue la separacién casi completa del &cido acrilico, que sale por el fondo de la
columna'y el cido acético, que sale por la cabeza de la columna.

1.4.2. Alternativas en la etapa de reaccion

En el disefio inicial de Turton (1998), se describe el reactor como un lecho fluidizado
isotermo, que actla como un tanque agitado.

Una alternativa estudiada en la literatura del proceso plantea el uso de reactores tubulares
tipo Flujo Piston (RFP). Suo et al. (2015), sugiere utilizar 16.000 pequefios tubos de 10
m de longitud y un didmetro de 0.026 m para aumentar el area de intercambio de calor y
poder facilitar la refrigeracion y la controlabilidad del sistema.

Luyben (2016), analiza los reactores tubulares propuestos por Suo et al. En su estudio
demuestra la excesiva sensibilidad del reactor tubular ante cambios en la temperatura del
medio que incluso cuestionan la viabilidad del proceso en la practica. Este fendmeno,
conocido como “thermal runaway”, se refiere a la potencial pérdida del control ante
ligeros cambios en variables del proceso en reactores no isotermos del tipo flujo pistén,
donde ocurren reacciones altamente exotérmicas. Las consecuencias de dicho fendmeno
pueden ser destructivas.

El mismo autor, propone la utilizacion de un Reactor Continuo de Tanque Agitado
(RCTA) para garantizar la controlabilidad de esta etapa.
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1.4.3. Alternativas en las etapas de separacion

La parte de separacion del acido acrilico consta, en el disefio inicial, de las etapas descritas
en el apartado 1.4.1 y mostradas en la Figura 4.

En 2017, Chien et al. realizaron una comparacion econdémica de distintos disefios de la
parte de separacion y purificacion (Chien, Yu, & Lee, 2017). En este estudio se realizan
dos disefios para la etapa de separacion y purificacion. Ambos disefios incluyen un tanque
Flash y una torre de absorcion tras la etapa de reaccion. El primer disefio, al que
denominan “Proceso hibrido de extraccion-separacion”, sigue el diagrama inicial
propuesto por Turton. El segundo disefio es un Proceso de destilacion secuencial, que
consta Unicamente de dos columnas en serie, como se muestra en la Figura 5. En la
primera de ellas se separan los &cidos del agua. La segunda se corresponde con la etapa
de purificacion que comparten todos los procesos, donde se separan los &cidos acrilico y
acetico en dos corrientes de pureza industrial.

V1(purge)
P=0.13 bar
T=23.1°C
F=0.40 kmolk
C.H,=0.46 mol®
0,=0.92 mol%
H.0=86.33 mol%
CO.=6.01 mol%
=626 mol%

QC3=-89939 kw

Water
. P=0.13 bar
T=421°C
F=401.64 kmolh
COL-3 H,0=99.9 wi%

Lig-3
(from upstream)
P=1.00 bar
T=46.6°C

F= 3073 kmol'k e
C/H.=4 ppm QC4=-1000.9 kw ACE
0y=Tppm .08
AA=19.87 mol%
H,0=79.22 mel? , — 417 kmolh
C0.=50 pm: o AA/ACE i&::[.‘?:fol
ACE=0.90 mol% P=0.364 bar E20=126 mal?
M= 50 ppm ;=11909_-‘51 Qchn " ACE=96.0 mol%
= 3.z Q.

AA=03 66 mol®

ACE=4.29 mol%

H20=0.05 mol%

Figura 5. Diagrama de la alternativa de destilacion secuencial (Fuente: Chien, Yu & Lee,2017)

En sus conclusiones, Chien, Yu & Lee (2017) sefialan que la alternativa hibrida de
extraccion-destilacion ofrece un ahorro del 10,9 % en el cdmputo global de costes de
inversion y operacion en base anual, frente a la destilacién secuencial. Esto se debe
esencialmente a dos motivos:

e Por una parte, en el proceso de destilacion secuencial (Figura 5) la columna que
separa el agua de los acidos requiere un gran nimero de etapas, cuyo coste supera
el coste de inversion de los equipos necesarios en la alternativa hibrida de
extraccion-destilacion (Figura 4): columna ELL, columna de recuperaciéon de
DIPE y decantador.
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e En segundo lugar, se reducen los costes de operacion del proceso hibrido de
extraccion-destilacion por la menor energia requerida en el calderin y el
condensador de la columna de recuperacion, con respecto a la necesaria en la
columna que separa acidos y agua en el proceso de destilacion secuencial.

Ademas, existen otras alternativas que introducen técnicas de separacion distintas. En la
Figura 6 se presenta la propuesta de Suo et al. (2015). En su proceso suprimen la unidad
de Extraccion liquido-liquido y conduce las corrientes provenientes de la etapa de
enfriamiento y absorcion (las cuales contienen agua, &cido acrilico y &cido acético)
directamente a una columna de destilacion azeotropica.

En esta columna, se introduce tolueno como agente de arrastre. El tolueno forma un nuevo
azeotropo mas volatil con el agua'y ambos salen por la cabeza de la columna. La corriente
de fondo (mezcla de &cido acrilico y acido acético) se separa en una segunda columna, de
forma similar al proceso propuesto por Turton. Esta alternativa permitiria eliminar la
columna ELL y reducir el tamafio de la columna de destilacion de la etapa de separacion,
ademas de reducir el gasto energético.
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Acido acético—»
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ETAPA DE ENFRIAMIENTO
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P N Agua— [ ]
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Columna de purificacion de acidos

ETAPA DE PURIFICIACION

Figura 6. Diagrama de proceso de la separacién mediante destilacion azeotrépica (Fuente: Suo et al, 2015)
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1.5. Simuladores de procesos

Los simuladores de procesos son programas informéticos en los cuales se puede disefiar,
analizar u optimizar los procesos, cuyos datos fisicoquimicos y operaciones unitarias son
representados a traves de modelos matematicos.

Tipos de simuladores de procesos segun la estrategia de resolucion del modelo
matematico:

e Sequencial Modular. Dividen el modelo del proceso en modulos y empiezan a
resolver el modelo desde las corrientes de alimentaciéon, mdédulo a mddulo
secuencialmente.

e Simultaneos (Equation-Oriented). Resuelven todo el modelo simultaneamente.

El simulador utilizado en este trabajo como soporte para el disefio del proceso y su
simulacion completa es ProMax 5.0, de la empresa estadounidense Bryan Research &
Engineering, LLC.

Este simulador permite representar procesos quimicos en estado estacionario a través de
figuras de diagramas de proceso (Figura 7). Cada figura contiene un modelo matematico
del proceso que representa. ProMax realiza los célculos fisicoquimicos en base a la
informacidn del proceso introducida, de forma secuencial.

El software ProMax permite la personalizacion de los calculos mediante hojas de calculo
de Excel anexadas. De esta forma, se permite exportar los resultados a Excel, donde se
afiade cualquier célculo adicional por parte del usuario, como pueden ser estudios
econémicos.

Production Facility with Vapor Recovery Unit (VRU)

[Piodudlon Rate = 600 bbUd] Podaced Wata Tarn

[Oul-Waler Rm=oxuouw| Prodaced Wate —o
[ Gas-Oil Ratio = 0.5 MSCF/bbl ] &1

Figura 7. Ejemplo de un proceso simulado en ProMax (BR&E LLC., 2020)
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1.6. Optimizacion de procesos

La optimizacion de procesos es la disciplina de ajustar una serie de parametros para
potenciar las condiciones més deseables en un proceso sin violar unas restricciones
previamente definidas.

La optimizacion de un proceso puede perseguir toda una variedad de objetivos. Por
ejemplo, se puede maximizar la produccion en un equipamiento ya existente, si se
persigue un objetivo econdmico, 0 minimizar la emision de gases de efecto invernadero,
si el objetivo es medioambiental.

Turton (1998), divide la optimizacion de procesos quimicos en dos tipos. Por un lado,
existe la optimizacidn topologica que consiste en mejorar un proceso a través de cambios
en los equipos utilizados en un proceso y su distribucién. Por ejemplo, incluye el uso de
recirculaciones, sustitucién de una operacion de separacion por otra mas conveniente,
integracion del calor, etc. En segundo lugar, la optimizacion paramétrica se encarga de
ajustar los pardmetros y condiciones de un proceso definido para conseguir el resultado
deseado. Ademas, Turton indica que la optimizacion topoldgica debe realizarse en las
etapas mas tempranas del disefio de un proceso, dejando la optimizacidn paramétrica para
etapas de disefio mas avanzadas.

Asi pues, en este trabajo se considera que la optimizacién topologica ha sido
suficientemente estudiada en la literatura y su analisis se muestra en la seccion 1.4. En
este trabajo se realizara la optimizacion paramétrica de la etapa de reaccion.
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2. Objetivos

Tras el analisis comparativo de la literatura relacionada con el proceso de produccion de
acido acrilico, se define el alcance de este trabajo.

2.1. Objetivo académico

En primer lugar, este trabajo pretende constatar la utilizacion de las habilidades y
conocimientos que conforman las competencias adquiridas en el Grado en Ingenieria
Quimica. Entre ellas se encuentra la consecucion de un proyecto llevado a cabo
individualmente que aborde la revision bibliografica, el disefio de procesos y equipos, el
andlisis de los resultados y un estudio econémico, con capacidad de planificacion e
iniciativa en la toma de decisiones y la resolucién de problemas.

2.2. Objetivo técnico
El objetivo técnico de este trabajo es realizar el disefio de un proceso de produccion de

acido acrilico, con un volumen de produccion de 50.000 Toneladas anuales.

Este disefio incluird la optimizacion de las condiciones de operacion en la etapa de
reaccion para garantizar el maximo beneficio economico. El disefio 6ptimo de la etapa de
reaccion se completara con las etapas posteriores necesarias para obtener un proceso de
produccién completo. Para ello, se hara uso del simulador ProMax.

2.3. Metodologia

A continuacion, se describen los pasos que se van a seguir en este trabajo.

1. Analisis de las alternativas existentes para este proceso y definicion de las bases del
disefio

Optimizacion de la etapa de reaccion
Disefio de las etapas posteriores

Estimacidn de econdmica del proceso completo

o &~ LN

Estudio de viabilidad econdmica
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3. Optimizacion del reactor

En el apartado 1.4 se ha revisado las distintas alternativas existentes. El proceso disefiado
en este trabajo define su diagrama de flujo (Figura 8) mediante la union de la etapa de
reaccion propuesta por Luyben (2016) y el tren de separacion a través de destilacion
secuencial, que ofrece una menor rentabilidad, pero facilita la realizacién de una
estimacion econdmica de nivel académico al constar de un menor nimero de equipos.

En este apartado, se pretende obtener las dimensiones y las condiciones de operacion de
los equipos de la etapa de reaccion que maximicen el beneficio, teniendo en cuenta que
se desea una produccidn estable de 50.000 Toneladas de acido acrilico anuales.

Para cualquier optimizacion paramétrica se debe partir de un caso base y definir la
Funcion Objetivo (F.O.), las variables de decision (o variables de disefio) sobre las que
se puede actuar y las restricciones del sistema que deben ser cumplidas.

En un sistema donde exista mas de una variable de decision, la aplicacién de métodos
matematicos para la optimizacion de una F.O. puede llegar a ser muy compleja. En este
trabajo existen cuatro variables de decision, descritas en la seccion 3.4,

Turton (1998) explica los pasos a seguir en la optimizacidn de procesos quimicos. Para
decidir como y cudles variables analizar, Turton (1998) propone priorizarlas. El autor
sugiere diferentes estrategias para elegir las variables de decision clave atendiendo a la
sensibilidad de la F.O. ante cambios en las variables de decision, o bien, a la
controlabilidad del proceso.

En este trabajo, tras definir la F.O., las variables de decision y las restricciones, se
realizara un analisis de la sensibilidad de la F.O. ante cambios en las variables de decision
para decidir el orden en la optimizacion de las distintas variables de decision.

3.1. Caso base

Como se indica en los objetivos del trabajo (2.2), se pretende disefiar una planta para un
volumen de produccion anual determinado: 50.000 Toneladas de &cido acrilico. En este
trabajo se toman las condiciones de operacion ofrecidas por Luyben (2016). Luyben toma
como caso base, a su vez, la mayoria de las condiciones de operacion del disefio inicial
propuesto por Turton (1998). En la Figura 9 se muestra el diagrama de esta etapa del
proceso.

3.1.1. Cinética
Como se indica en la seccion 1.3, la literatura académica simplifica el mecanismo de

reaccion en la produccion de acido acrilico mediante la oxidacién del propileno en un
solo paso (reaccion (3)).
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Paralelamente, se genera &cido acético (reaccion (4)). Aunque este subproducto tiene
valor industrial, su valor en el mercado es menor que el del acido acrilico (Tabla 4). Por
otra parte, ocurre la generacion de CO, (reaccion (5)) que representa una perdida de
materia prima, ademas de un impacto medioambiental negativo que hay que tratar de
minimizar. Se asume que las tres reacciones ocurren de forma irreversible y en fase gas.

La velocidad de las reacciones viene dada por la presion parcial de los reactivos
(propileno y oxigeno) y la constante cinética. Las reacciones son de primer orden respecto
a cada componente. La velocidad de reaccion de cada reaccion queda definida segun la
siguiente ecuacion.

i = ki Pegng Po, [3.1. 1]

Siendo P, Y Py, las presiones parciales de los reactantes y k; la constante cinética para

cada una de las tres reacciones. A su vez, la constante cinética obedece la ecuacién de
Arrhenius:

—Eai
ki =ko;- e RT [3.1.2]

Donde interviene el factor preexponencial (k;), la energia de activacion de cada reaccion
(E,,;), latemperatura a la que tiene lugar la reaccion (T) y la constante de los gases ideales

(R). Los datos cinéticos de las reacciones se presentan en la Tabla 1 e incluyen el uso de
un catalizador de 0,5 de fraccion hueca y 2000 kg/m? de densidad de particula.

Tabla 1. Datos cinéticos de las reacciones irreversibles en fase gas (Turton, 1998)

Reaccion kcal .
o1 (o)

1 15.000 4,4167 x 1075

2 20.000 2,4528 x 107*

3 25.000 5,0278 x 1072

Concentracion en Pa
Factor preexponencial (ko) en kmol s *m=3Pa~2

3.1.2. Condiciones de operacion

La corriente de propileno alimentado al reactor segln la bibliografia (Luyben, 2016) es
de 127 kmol/h. Sin embargo, en este trabajo se ajusta mediante iteracion para cumplir con
la produccién anual de AA fijada, haciendo uso de la herramienta Solver que incorpora
ProMax. En el caso base la corriente de entrada de propileno es de 109,25 kmol/h a 11,5
bar y 25°C. Ademas, la alimentacion al reactor consta de una corriente de aire (O2 'y Na,
21y 79 % mol, respectivamente) de 1362 kmol/h a 25°C y 1,01 bar y una corriente de
992,3 kmol/h de vapor de agua a 160°C y 6 bar.
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Figura 8. Diagrama del proceso diseiado completo
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La corriente de vapor alimentado al reactor cumple varias funciones: actia como
sumidero del calor generado por la reaccion, al mismo tiempo que reduce la concentracion
de oxigeno en la corriente de salida y evita la formacion de coque, que desactivaria el
catalizador. Para asegurar esta Ultima funcion, el caudal molar de vapor debe ser al menos
4 veces el caudal de propileno alimentado. En la Tabla 2 se puede observar que la relacién
Vapor/PP supera ampliamente el limite inferior de 4.

Para comprimir el aire de alimentacion se utilizan dos compresores en serie que realizan
un trabajo total de 2,1 MW para comprimir el aire atmosférico hasta 4,3 bar y 152°C. El
uso de dos compresores en serie con refrigeracion intermedia se justifica para mantener
la temperatura a la salida por debajo de 200°C, limite heuristico que sugiere la
bibliografia. (Luyben, 2016)

Propileno— >

——Vapor saturado———»|
Entrada al reactor

CMPR-101 _Ajre comprimido——»!

Qcomp-2». MIX-100

A Q-6 Salida vapor refrigerante

XCHG-102

Aire atmosférico

Entrada vapor refrigerante

CMPR-100
v

7
‘ AWEA——- -Qcomp-1-

Figura 9. Diagrama de proceso de la etapa de reaccion en el caso base (Fuente propia)

Salida reactor >

REAC-10T

El reactor es un RCTA operado a 300°C y 4,3 bar. EI volumen de reaccién (VR) es de 80
m3. Su interior se refrigera mediante una espiral interna que retira una potencia térmica
de 20,4 MW del reactor. Por el interior de dicha espiral entra vapor saturado a 115°C y 6
bar y sale a 160°C y misma presion. El coeficiente de transferencia de calor (U) para el
sistema de refrigeracion es de 0,28 kW m2 K1,

Con estas condiciones, la conversidn de propileno (Xpp) es del 98,6% vy la selectividad
relativa del &cido acrilico frente a acido acrilico (AA/ACE) y dioxido de carbono
(AA/CO2) es, respectivamente, 14,6 y 1,7.
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Tabla 2. Valores definidos para el caso base (Luyben, 2016)

Parametro Valor

TR (°C) 300
VR (m?) 80
Selectividad AA/ACE 14,6
Selectividad AA/CO2 1,7
Xpp (%) 98,6

Alimentacion (kmol/h)
Propileno 109,25
Vapor 992,3
Aire 1362
Productos (kmol/h)
AA 86,73
ACE 5,94
Cco2 51,02
Potencia (MW)

QHX 20,4
w_C 2,1
Restricciones
yO2 (% mol) 3,02
Vapor/PP 9,09
Refrigerante
Tv,0 (°C) 115
Tv (°C) 160

3.2. Implementacion del modelo en ProMax

Siguiendo el arbol de decision para la eleccion del entorno termodinamico ( Figura 10),
el proceso es a baja presion (4,3 bar la méas elevada), no se dispone de sus parametros de
interaccion y no existen dos fases liquidas. Esto nos lleva a utilizar el paquete UNIQUAC
y sus variantes. Luyben (2016) recomienda, también, utilizar el paquete UNIQUAC en
su estudio econdmico del reactor mientras que Chien, Yu & Lee (2017) utilizan el paquete
NRTL-HOC para su estudio de las etapas de separacion y purificacion.

Por lo tanto, siguiendo las recomendaciones de la bibliografia, se decide utilizar el
paquete UNIQUAC en la etapa reactiva y el paquete NRTL-HOC para las etapas
posteriores. En las etapas de separacion se utilizan parametros de interaccion binaria para
el par de componentes AA y ACE (Tabla 3). Para la interaccion entre estos dos
compuestos y el agua, ProMax toma los datos del modelo VLE-HOC. Para el resto de las
interacciones entre compuestos se considera que existe un equilibrio ideal de fases.
(Chien, Yu, & Lee, 2017)
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Tabla 3. Pardametros para la ecuacion NRTL en este sistema (Chien, Yu, & Lee, 2017)

Componentei  AA
Componentej ACE

a;j(K) -32,7296
b;; 0,539728
bj; -1,79443

a?i 0,3

ProMax NRTL.:
Iny, = 2 %75 Gji x;Gij () — 2im XmTmjGmj
Zj Xk Gi - Xk Xk G j ! Xk Xk G j
Donde:
Gij = exp (—ay;Ty))
Tl'j =%+bu+cl]T+d,]lnT

— 0 1
a;=o; +aj-T

NRTL, UNIQUAC,
y sus varianzas

WILSON, NRTL, UNIQUAC,
y sus varianzas

UNIFAC LLE
Figura 3

UNIFAC y sus
Polar p? extensiones
No electrolitos ) Si

Schwartentruber-Renon
P >10 bar
——»ij?

Y

PR o SRK con WS,
PR o SRK con MHV2

No PSRK,
PR o SRK con MHV2

Presién @ Dos fases liquidas
Disponibilidad Parametros

de Interaccion

Y

Figura 10. Arbol de decisién del entorno termodindmico para simuladores de procesos. (Fuente:
Martinez Sifuentes, 2000)
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3.3.  Funcion objetivo

Como se describe en los objetivos de este trabajo, se pretende encontrar las condiciones
de operacion Optimas en el reactor. En este caso se establece como condiciones éptimas
aquellas que ofrezcan un mayor beneficio econémico del proceso.

Por lo tanto, para la optimizacion de las condiciones de operacion se define como funcion
objetivo (F.O.) el beneficio anual.

Beneficio <m> = valoTyroguctos— COSte total anual [3.3.1]

Esta F.O. se define como la diferencia entre el valor de producto y subproducto/s
producidos y los costes. Los costes incluyen tanto los costes de operacion como los costes
de inversién que requieren los equipos.

coste total anual = coste_anual,pergeisn + coSte_anualipyersion
[3.3.2]

Mediante la herramienta de importacién y exportacidn de datos entre ProMax y Excel, se
disefia una hoja de célculo donde se incluyen los datos necesarios y ecuaciones para la
estimacion economica que conforman la F.O. El flujo de datos se puede observar en la
Figura 11.

1. Primero se introducen todos los parametros del modelo disefiado en la hoja de
calculo de Excel

2. Aquellos datos necesarios para simular el proceso se importan a ProMax

3. El simulador realiza los célculos fisicoquimicos en base a los pardmetros de
disefio, el modelo del sistema introducidos y el paquete termodinamico

4. Se exportan las variables calculadas del sistema a Excel
5. Enla hoja de célculo de Excel, se realiza la estimacion de costes

6. Con todos los datos econdmicos del proceso, se puede realizar el andlisis para
definir el disefio 6ptimo
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Datos de disefio

Ecuaciones
Dimensionamiento equipos—— | EXCEL. Hoja de célculo N
Célculo de costes

Resultado
6ptimo

Exportacion.
Variables
calculadas del
sistema

Importacién.
Pardmetros de
disefio

Promax
(Sistema)

Paquete
—_— . .
termodindmico

Figura 11. Diagrama de flujo de informacion en la optimizacién

3.3.1. Valor de los productos

Los productos generados en esta planta son de gran consumo a nivel industrial, y su valor
econdmico viene dado por su cotizacion en el mercado global. Por tanto, el valor total de
los productos se obtiene de la multiplicacion de la cantidad producida (g4 Y M4cE) pOr
su precio de mercado.

l $ B ) $ ) (Ton)
ValoT gy aiio = PrecCiogy Ton Maya afio [3.3. 3]
l $ B ] $ ) (Ton)
Valoryce aiio = PrecClOoygcg Ton Myce o [3.3. 4]

En la Tabla 4 se muestra la lista de precios de mercado orientativos para los productos de
interés, obtenidos de ICIS (Independent Commodity Inteligence Services).

Tabla 4. Valor de mercado de los productos. (Fuente: ICIS, 2020)

Producto Precio (k$/Ton)
Acido acético 1,5
Acido acrilico 2,4
Propileno 1,32
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3.3.2. Coste de operacion

El coste de operacion (OPEX) se define como el coste necesario para mantener el proceso
en funcionamiento. En este caso, el coste de operacion viene dado por el coste de las
materias primas, el vapor de proceso y el coste energético (compresion del aire
atmosférico). Para el calculo del coste de operacion, se considera que la planta opera
8.000 horas al afio.

OPEX = costepp + cOSteyqpor + COStecompresion
[3.3. 5]

Coste de las materias primas

En cuanto a las materias primas, el Unico producto quimico con valor industrial que se
utiliza es el propileno (PP), cuyo coste se muestra en la Tabla 4.

$ . $ . (Ton
costepp <E) = preciopp <m> - Mpp (E) [3.3.6]

Coste del vapor de proceso

Se utiliza vapor de agua alimentada directamente al reactor y para su refrigeracion a traves
de un tubo helicoidal interno. Para la optimizacion, se tendra en cuenta Gnicamente el
vapor que entra al reactor a 160°C y 6 bar, cuyo coste de produccion es 12,85 $/Ton. El
vapor que se utiliza para la refrigeracion se revaloriza para otros usos en planta, aunque
esto no se cuantifica en esta optimizacion.

El coste del vapor de proceso esta basado en el coste del gas natural, de la electricidad y
del agua en Espafia. Para calcularlo se ha hecho uso del software CAPCOST,
proporcionado por Turton (1998). El coste de la energia eléctrica y del gas natural que se
utiliza en el CAPCOST se toma de la tarifa “One Luz + Gas” de Endesa. El precio de la
electricidad es de 0,119893 €/kWh y el del gas natural es de 0,047714 €/kWh. El precio
del agua se toma de un estudio de la Organizacion de Consumidores y Usuarios espafiola
(OCU) que estima el precio del agua en 1,43 €/m® de media.

Para la conversién a dolares estadounidenses se toma el valor del cambio de divisa medio
en 2019 estimado como 1,12 USD/EUR. (Banco de Espafia, 2020)

En la Tabla 5 se muestra el valor del coste de la electricidad y el coste del vapor de
proceso.

$ . kg . $ h
costeyapor (E) = Mygpor (T) - coste_ener geticoyqpor <E> - 8000 (E) [3.3.7]

Tabla 5. Costes energéticos

Coste Valor

coste_electricidad (Wﬁgh) 0,13428
coste_energético,q,or ($/kg) 0,01285
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Coste de compresion

El coste de comprimir el aire atmosférico se calculara a partir de la potencia consumida
por ambos compresores (W_C), del precio de la energia eléctrica y del tiempo de
operacion. Asi, para el caso base:

$ h . $
coStecompresion (%) =W_C (kW) -8000 (E) - coste_electricidad (W) [3.3.8]

3.3.3. Dimensionamiento de equipos

Para poder realizar la estimacion del coste de inversion de la etapa se necesita
dimensionar los equipos que la integran, ya que las ecuaciones de célculo de los costes
de equipo van ligados a su capacidad o tamario.

El sistema de refrigeracion debe facilitar la controlabilidad del proceso en un sistema
donde ocurren reacciones altamente exotérmicas. Para ello, el tanque contendra en su
interior un intercambiador de calor en forma de espiral. De esta forma se incrementa la
superficie de intercambio de calor en comparacion con otros tanques refrigerados como
los reactores encamisados. En la Figura 12 se muestra el perfil de temperaturas que se
obtiene con este disefio. La linea constante roja representa la temperatura del reactor,
mientras que la linea azul, que representa al fluido refrigerante, crece entre su temperatura
de entrada (Tv,0) Y su temperatura de salida (Tv).

Heat Transfer Details
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1_._9dum In =
-
[ 1 [
— — Lol
TvoCO | .,
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b
o F

0 1 2 3 4

Potencia térmica

Figura 12. Curva de transferencia de calor obtenida de ProMax.

La ecuacion de disefio para el intercambiador se muestra a continuacion. La potencia
disipada en el reactor dependera del coeficiente global de transferencia de calor (U), del
area de intercambio de calor (Ayx) Yy de la diferencia de temperaturas media logaritmica

(ATm,l)-

q = UAyx ATm,l
[3.3.9]
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El refrigerante utilizado sera vapor de agua y se utilizara el calor liberado por las
reacciones para calentar vapor a 160°C (Ty), que podra utilizarse en otros sistemas de
calefaccion de la planta. El vapor de entrada esta a 1,5 bar y 115°C (Ty, ) para garantizar
la existencia de una sola fase, gaseosa, en el interior del intercambiador. Para el
dimensionamiento del sistema de refrigeracion, se toma el coeficiente global de
transferencia de calor para este sistema de Luyben (2016) con un valor de
0,28 kW m~2K . En este punto se calcula AT;,; a partir de las temperaturas descritas.

AT, = % [3.3.10]
in(F=72)
Donde:
e Temperatura del vapor a la salida Ty = 160°C
e Temperatura del vapor a la entrada Tyo = 115°C
e Temperatura del reactor Tr = Variable

Con la temperatura del vapor refrigerante fijada a la entrada y a la salida, y la temperatura
del reactor fijada como variable de disefio, el area de transferencia de calor (Ayx)
dependera de la potencia térmica a disipar (q).

. q
Anx = UATy,, [3.3.11]

El diametro externo (D,,;) del serpentin se asume que es de 0,05 m. Ademas, el area de
intercambio de calor es la superficie externa del serpentin.

Apx = TDeyt * Lpx 12.3.12]

Una vez obtenida el area de intercambio de calor, se puede obtener mediante geometria
el volumen que ocupa el intercambiador de calor (V).

2
D ext

Viux = ——Lux [3.3.13]

Con las anteriores ecuaciones, se puede deducir que el intercambiador de calor ocupa
0,0125 m3 por cada m? de superficie de intercambio.

v, D m3
_HX _ Text _ (),()]_25—2 [3.3.14]
m

AHX

El volumen total de tanque (V) debe contener, por tanto, el volumen de reaccion (Vz) y
el volumen ocupado por el intercambiador de calor (Vyx).
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VT = VR + VHX [33 15]

Debe tenerse en cuenta que, por razones de disefio, el reactor no puede ser excesivamente
grande. Para contemplar este hecho se dividira el volumen de reaccion total (V) entre el
limite superior de un tanque (V,,4,) definido en la Tabla 6, con un valor de 35 m®. En la
Figura 13 se muestra el coste total de los tanques en funcion del volumen de cada tanque
unitario. El coste de reactor méas bajo por unidad de volumen de tanque utilizado se
obtiene para los valores més altos del rango permitido. La forma anémala de la curva es
consecuencia de discretizar el nUmero de reactores.

Coste Reactor caso base f(V_tanque)

1200000
1000000
800000

v 600000
400000
200000

0
0 10 20 30 40

Volumen de cada tanque (m3)

Figura 13. Coste del reactor en el caso base en funcion del volumen de cada tanque

Redondeando el valor obtenido se obtendra un nimero entero de reactores (nR) situados
en paralelo que satisfaran el volumen total de tanque.

NR = Vi /Vinax 133, 16]

A partir de este nimero de reactores minimo, se calculara el volumen de cada reactor
individual (V4 g).

Vl,R = VT/nR
[3.3.17]

De igual forma, el area de intercambio de calor (A) se divide proporcionalmente entre
el numero de reactores para dimensionar los intercambiadores en cada uno de los nR
reactores.

Appx = Ayx/nR
[3.3.18]

Para determinar la morfologia del reactor se establece la relacion de aspecto, entre
diametro interno y altura del reactor (Dy Yy Ly, respectivamente). (Hall, 2017)
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Lr=2-D
r . [3.3.19]

El volumen de cada reactor es ahora conocido, pero también se puede obtener como el
producto del area interna del cilindro por su altura.
D3 D3
Vig = 7 Ly =—— [3.3.20]
Sustituyendo la relacion de aspecto en la anterior ecuacion, se obtiene una relacion entre
el volumen de un reactor y sus dimensiones.

312Vy R [3.3.21]
A

Dp =

En cuanto al tamafio del compresor de aire utilizado, en la Figura 14 se demuestra la
existencia de un gran impacto de la potencia de disefio en el coste de un compresor. En
dicha figura se representa el coste del conjunto de compresores que satisfacen una
potencia 2098 kW (necesaria en el caso base) frente a la potencia de disefio. Se observa
que el minimo coste se obtiene para el grupo de compresores de 50 kW. La curva de
estimacion del coste utilizada se detalla en el apartado 3.3.3 y se respeta el rango de uso
propuesto por el autor (Tabla 6).

En consecuencia, se decide que la potencia de disefio de un compresor de aire sera de 50
KW vy se utilizaran tantos como sea necesario para satisfacer la potencia de compresion.
En el caso base, para satisfacer los 2,1 MW, se utilizarian 42 compresores.

Coste del compresor f(W)

80
70
60
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40
30
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Millones $
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N N O N O 1N O N O N O Nn O Nn O 1n O 1n O
" N N OO T NN O O NN 0 0 OO

Potencia de cada compresor (kW)

Figura 14. Impacto de la potencia en el coste de un compresor

3.3.4. Coste de inversion

El coste o capital de inversion (CAPEX) se define como el coste asociado a la adquisicion
y puesta a punto del equipamiento necesario para poner el proceso en funcionamiento.
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En la estimacion econdmica que se va a realizar ligada a la optimizacion de la etapa de
reaccion se considera que el coste de inversion es Unicamente equivalente al coste de
adquisicién de los equipos, descartando otros factores como la instalacién. El estudio
completo se realizaré en la seccion 5.1.

En el caso de la etapa de reaccidn, el coste de inversion viene dado por el coste del tanque
reactor, el coste del intercambiador de calor del reactor y el coste de los compresores del
aire atmosférico. El coste del catalizador no se tiene en cuenta en este estudio al
comprobarse en la bibliografia el infimo impacto econémico producido. (Luyben, 2016)

coStereqctor T COSteintercambiador + COStecompresores
10 afios [3.3.22]

coste_anuadlipyersion =

Este coste se divide entre el periodo de amortizacion del equipamiento para obtenerlo en
base anual e incluirlo en la F.O. La vida atil media de los equipos en Ingenieria Quimica
se encuentra entre 10 y 20 afios, segun las condiciones de operacion de estos. (Costa,
1984)

En esta estimacion no se tendra en cuenta el valor econdémico del tiempo (intereses), a
pesar de que la vida util de los equipos podria hacerlo significativo. Este hecho si se
contempla en el estudio econémico completo (seccion 5).

En base a esta premisa y teniendo en cuenta que la planta opera con acidos a temperaturas
de hasta 300°C, se establece que la vida Util de los equipos es de 10 afios. Debe tenerse
en cuenta que esta aproximacion tiene un gran impacto en la funcién objetivo, por lo que
el resultado de la optimizacién puede variar notablemente.

El coste de adquisicion base de los equipos se relaciona principalmente con su capacidad
o dimensiones. Para esta estimacion, el coste de adquisicidn base de los equipos de la
etapa de reaccion (Cy ) sera la suma del coste de adquisicion de cada equipamiento (C£,,):

Chr = z Can [3.3.23]

El subindice n se refiere a que estas constantes y parametros son particulares para cada
uno de los equipamientos cuyo coste se desea estimar.

En la guia que se sigue en este trabajo, se ajusta el precio de toda una lista de
equipamientos operados a temperatura y presion ambiente y fabricados de acero al
carbono a una misma curva (Turton, 1998):

log, C/(l),n = Kin + Ky 10g10(4,) + K3[log,0(4,)]?
[3.3.24]

Donde A es el parametro de capacidad o tamario del equipo, mientras que K;, K, Y K;
son las constantes de la curva para cada equipo. Las constantes, junto a los limites de
aplicacion de las curvas, se muestran en la Tabla 6.
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Tabla 6. Constantes para la curva de estimacion de costes de adquisicién en la etapa de reaccion
(Turton, 1998)

Equipo (n) K, K, K; Capacidad, Lim. Lim.
Unidades inferior superior

Tanque 4,1052 0,5320 —0,0005 Volumen, 0,1 35
reactor (T) m?

Espiral 3,9912 0,0668 0,2430 Area, m? 1 100
interna

(HX)

Compresor | 5,0355 -1,8002 0,8253 Potencia, 18 950
(COM) kW

Una vez determinado el coste base de adquisicion de los equipos de la etapa (C2.,),
operados a presion atmosférica y construidos de acero al carbono, se utilizan distintos
factores para reflejar el impacto del material utilizado y la resistencia del disefio en el
coste del equipo. En concreto, se utilizara la siguiente formula que corrige el coste base
mediante el factor de presion (f,) y el factor de material (f;,,), y las constantes B; y B,.

CA,n ($) = Cf(l),n (Bl,n + Bz,nfm,nfp,n)
[3.3.25]

El mismo proceso se sigue para todos los equipos de la etapa, obteniendo el coste de
adquisicion de la etapa mediante el sumatorio del coste de adquisicion de cada uno de los
n equipos.

Car = Z Can [3.3.26]

Las constantes B, y B, se muestran en la Tabla 7. En cuanto al factor de presion, se
establece que es 1, ya que todos los equipos estan operados por debajo de 4,3 bar. Por
otra parte, dado que la temperatura de operacién esta entre 160 y 300°C y habra
concentracion de &cidos presente en los equipos, se elige material de construccién el acero
inoxidable de la serie 304 para el reactor y el intercambiador de calor interno. En cuanto
a los compresores de aire, el factor de material se considera como 1, ya que no se necesita
resistencia de disefio adicional para comprimir aire atmosférico.

Tabla 7. Factores para la estimacion del coste estimado de equipos (Fuente: Turton, 1998)

Equipo (n) B, B, fm fp
Tanque reactor (T) | 1,75 1,55 3,1 1
Espiral interna (HX) | 2,25 1,82 2,8 1
Compresor (COM) | 1,89 1,35 1 1

El Chemical Engineering Plant Cost Index (CEPCI) es un numero adimensional que sirve
como indice de los precios en un afio. El indice que sirve como base para la guia utilizada
es el de 2001 (valor 397), por lo que se deben actualizar los precios de los equipos al nivel
actual de inflacion. Esto se realizara mediante el valor de CEPCI del 2016 (valor 542).
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Entonces, el coste total de equipos de la etapa de reaccion (Cy ) se obtiene mediante la
ecuacion [3.3.27].

Donde:

12016

Cp,r(2016) = Cy, - ——

i [3.3.27]
2001

12016 = 54‘2

3.4. Variables de decision y restricciones

Las variables de decision se pueden definir como aquellas variables que pueden ser
especificadas en un proceso (temperatura y volumen del reactor, concentracion de los
reactantes, etc.). A continuacion, se describen las variables de decision y sus limites para
este caso.

Variables de decisién v sus limites

Temperatura del reactor: el reactor se refrigera con vapor a 160°C, por lo que
la temperatura de operacion deberé superar esta temperatura lo suficiente como
para ofrecer un area de intercambio de calor realizable. En cuanto al limite
superior, en la literatura (Turton, 1998) se recomienda que los reactores altamente
exotérmicos refrigerados con vapor de agua no superen los 300°C, por lo que la
temperatura en el caso base serd el limite superior.

Volumen de reaccion: el volumen de reaccion minimo se establece el del caso
base (80 m%). En cuanto al volumen de reaccién maximo, no existen restricciones
y se estudiard la factibilidad en secciones posteriores. En todo caso, el volumen
méaximo de cada reactor debe respetar el limite ofrecido por Turton (Tabla 6) y
esto se tendra en cuenta durante los célculos.

Flujo molar de vapor entrante: por la restriccion 1, el caudal de vapor minimo
debe ser de 4 veces el caudal de propileno de entrada al reactor. Como la cantidad
de propileno necesaria se calcula mediante iteracion para cada escenario, el limite
inferior del flujo molar de vapor seré variable en cada uno de estos escenarios. El
limite superior se establece el valor del caso base (992,3 kmol/h), buscando una
reduccion de los costes.

Flujo de aire entrante: segun la restriccion 2, la concentracion de oxigeno en el
reactor no debera ser superior a 5 % mol (Turton, 1998). Esta concentracion fijara
el limite maximo para esta variable en las condiciones de cada escenario. Para
establecer el limite inferior, se considera que el 100% del propileno reacciona y
la selectividad del acido acrilico es maxima (no se forman subproductos).
Mediante estequiometria se obtiene que la cantidad de oxigeno deberia ser 1,5
veces la cantidad de propileno y, teniendo en cuenta la composicion del aire, se
puede obtener el Flujo molar de aire minimo.
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Restricciones del disefo

En cuanto a las restricciones del disefio, en todos los sistemas hay algunas condiciones
cuyo cumplimiento debe garantizarse. En esta optimizacion deben cumplirse las
siguientes condiciones:

1. Se debe tener en cuenta que la mezcla de propileno, acido acrilico y oxigeno a
elevada temperatura puede dar lugar a ignicion. Turton (1998) propone mantener
la concentracion de oxigeno en el reactor por debajo de 5% mol para evitar estos
problemas. Se toma este limite como restriccion en este disefio.

2. Por otra parte, para asegurar que se evita la desactivacion del catalizador por
formacion de coque, se establece que el caudal de vapor minimo debe ser de 4
veces el caudal de propileno. (West Virginia University, 2016).

3.5. Analisis del caso base y estudio de sensibilidad

En la Tabla 8 se muestra el desglose de los resultados de la estimacion econdémica para el
caso base. En la Figura 15 se comparan el coste anual de operacion (OPEX), con el capital
de inversién (CAPEX), observandose un impacto mucho mayor del OPEX en la F.O.

Tabla 8. Resultados del estudio econémico en el caso base

F.O. (M$/afio) 70,72
Valor productos (M$/ario) 124,43
Precio AA (M$/afio) 120,15
Precio ACE (M$/afio) 4,28
OPEX 52,50
Coste PP (M$/afio) 48,65
Coste Vapor (M$/afio) 1,84
Coste Compresion (M$/afio) 2,01
CAPEX 10 afios (M$/afio) 1,21
Coste Reactores (M$) 2,03
Coste HX(M$) 5,84
Coste Compresores(M$) 4,25

Comparativa de costes

2%

m CAPEX = OPEX

Figura 15. Comparacién entre CAPEX y OPEX
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En cuanto al OPEX, el coste mas relevante es el del propileno que representa mas de un
90% del total (Figura 16, dcha.). El coste de vapor refrigerante y el coste energético de la
compresion del aire atmosférico comparten la cuota restante de OPEX en proporciones
similares.

En cuanto al CAPEX, el coste estd méas distribuido, aunque destaca el coste del
intercambiador de calor interno (HX) que representa casi la mitad del coste de equipos
(Figura 16, izda.). Por detras del intercambiador de calor, se encuentran los compresores
y los reactores por orden de importancia.

CAPEX OPEX

M Reactores 3% 4% H Coste PP

35% | Coste Vapor

Coste

Compresién
Compresores

Figura 16. Desglose de los costes en el caso base

A continuacion, se va a evaluar la sensibilidad de la F.O. para cada variable de decision.

La sensibilidad de una funcion se puede definir como la medida en que la alteracion de
una variable afecta a dicha funcion. Hay diferentes métodos numéricos para medir esta
sensibilidad, pero una forma comun de hacerlo experimentalmente es evaluar la funcién
en los limites de la variable. Esta es una técnica estandar de disefio experimental que
resulta de gran ayuda para elegir y ordenar variables de decision clave.

Con la facilidad que ofrecen los actuales simuladores y programas de calculo, en este
trabajo se compara la sensibilidad de la F.O. ante un incremento del 1% respecto al caso
base en cada una de las cuatro variables de decision. Las condiciones del caso base actian
como limite superior o inferior de las variables de decision, como se indica en la seccion
3.4. En los casos en los que el valor del caso base es el limite superior de una variable de
decision, el incremento para estudiar la sensibilidad sera del -1%. Si por el contrario actta
como limite inferior, el incremento sera de +1%. La ecuacion que se sigue para calcular
la sensibilidad (S) frente a cambios en las variables de decision (v.d.) es la siguiente:

g _AF.0.
~ v d. [3.5.1]
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Las variables de decision en este caso son la temperatura del reactor, el volumen de
reaccion, el flujo molar de aire de entrada al reactor y el flujo molar de vapor de entrada
al reactor y se evalla la sensibilidad ante cada una de ellas por separado.

Siguiendo el resultado del analisis de la sensibilidad, mostrado en la Figura 17, se
establece el orden que se va a seguir en la optimizacion de las variables de decision.

90,0000
83,0112

80,0000

70,0000

60,0000

50,0000

40,0000

30,0000

20,0000

10,0000 6,7947

0,3374 2,3502

0,0000

B T-1% VR+1% F_vapor-1% F_aire-1%

Figura 17. Andlisis de la sensibilidad de la F.O. para cada variable de decisién

Asi pues, el orden seré el que sigue: primero, se elegiré el rango de temperatura del reactor
Optimo; después, se decidira el mejor volumen de reaccion; en tercer lugar, se optimizara
el caudal molar de aire alimentado; por ultimo, se fijara el caudal molar 6ptimo de vapor
alimentado al reactor.

3.6. Proceso de optimizacion

Siguiendo el estudio de sensibilidad de la seccion 3.5, para la optimizacion de la primera
variable se mantendran el resto de las condiciones del caso base y se estudiara el impacto
de la temperatura. Para la segunda, se mantendran todas las condiciones del caso base
excepto la temperatura, que ya habra sido optimizada, y se estudiara el impacto de VR.
Con esta misma idea se procedera con la tercera y la cuarta variable para estudiar su
impacto, incorporando el valor optimizado de las variables ya analizadas y manteniendo
el resto de las condiciones del caso base. En realidad, se trata de 4 optimizaciones
consecutivas, cada vez de una variable, para poder facilitar la comprensién de los
resultados.

En cuanto a la restriccion 1, la concentracion de oxigeno en el reactor se estudiara en cada
paso de la optimizacion. ElI cumplimiento debe asegurarse en cada paso del
procedimiento.
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En cuanto a la restriccion 2, la relacion vapor/propileno en el caudal molar de entrada al
reactor no se ve alterada hasta modificar la variable Caudal molar de vapor , por lo que
unicamente se verificara el cumplimiento en ese paso de la optimizacion.

3.6.1. Temperatura

Para elegir el rango de temperatura del reactor 6ptimo, se estudia su influencia sobre la
F.O. Para ello, se parte de las condiciones de operacion del caso base (seccion 3.1) y se
realiza el calculo completo de una serie de escenarios, diferenciados Unicamente por una
temperatura del reactor distinta. Esta temperatura estd contenida entre los limites
definidos en la subseccion 3.4 (175 y 300°C).

En la Figura 18 (izquierda) se representa graficamente la evolucion de la selectividad
relativa de los productos con la variacion de la temperatura del reactor. En la Tabla 1 se
observa que la generacién de &cido acrilico presenta la energia de activacion mas baja,
hecho que justifica el incremento de su selectividad relativa a los subproductos para las
temperaturas méas bajas. Es especialmente importante evitar la conversion de Propileno
en CO, que significa una pérdida directa de materia prima, al carecer de valor comercial.

Selectividad f(TR) Conversion propileno (%)

100%

50 Selectividad
AA/ACE 95%

40
Selectividad

AA/CO2

w0
o
X

30

85%

Selectividad
Conversion

20

0,
10 80%

0 75%
175 225 T(°C) 275 175 225 T(°C) 275

Figura 18. Selectividad relativa y conversién del propileno frente a la temperatura del reactor

Como contrapartida al aumento de la selectividad del acido acrilico, en la Figura 18
(derecha) se observa que la conversion de propileno desciende drasticamente a las
temperaturas mas bajas. Este hecho demuestra la dificultad de encontrar un disefio que
maximice el beneficio econdmico sin realizar un estudio cuantitativo.

Teniendo en cuenta estas consideraciones, el disefio 0ptimo debera ofrecer un equilibrio
entre conversion y selectividad. En la Figura 20 se representa la evolucién de los costes
segun la temperatura del reactor operada. En ella se observa:

e Para las temperaturas méas bajas, el descenso drastico de la conversion de
propileno requiere un mayor consumo de materia prima y eleva el coste de

38



operacion (Figura 20, izg.) para alcanzar la produccién deseada. Por otra parte,
cuando la temperatura es demasiado alta, el descenso en la selectividad provoca
igualmente el incremento en el consumo de propileno, a pesar de la elevada
conversion de propileno lograda.

e Encuanto al CAPEX (Figura 20, dcha.), aumenta para las temperaturas mas bajas.
Esto se debe a la mayor superficie de intercambio de calor requerida por la espiral
de refrigeracion del reactor.

La curva de beneficio frente a la temperatura (Figura 19) muestra su maximo para 245°C
si el resto de las condiciones se mantuviesen las del caso base. Ademas, en la Figura 21
se observa que no se rebasa la restriccion en la concentracion de oxigeno en el reactor.
Por lo tanto, se pasa a estudiar la influencia del volumen fijando la temperatura al valor
de 245°C.

F.O. f(TR) Valor de los productos
74,0 f(TR)
73,0 140
72,0
120
71,0
lg 70,0 100
8 69,0 2 g0 Valor AA
z g
S 68,0 g 60 Valor ACE
67,0
40
66,0
65,0 20
64,0 0
175 225 275 175 225 275
T(°C) T(°C)
Figura 19. Influencia de la temperatura en la F.0. y el valor de los productos
Coste de operacion Coste de inversién f(TR)
f(TR) 4,00
65 3,50
60 o 3,00
() ] 2,50
S 55 L 2,00
-})- g 1,50
50 ,
2 1,00
45 0,50
40 0,00
175 225 275 175 225 275
T(°C) T(°C)

Figura 20. Influencia de la temperatura en los costes
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Figura 21. Influencia de la temperatura en la concentracion de oxigeno

3.6.2. Volumen del Reactor

Para la eleccion del volumen de reaccion 6ptimo, se imita el procedimiento descrito en el
apartado anterior (véase apartado 3.6.1). Esto es, se realiza el célculo completo de una
serie de escenarios basados en las condiciones de operacion del caso base y, ahora, en la
temperatura 6ptima elegida el apartado anterior, 245 °C.

En la Figura 22 se representa la evolucién de la F.O. con el incremento del VR desde el
caso base (80 m®) hasta 880 m®. En esta figura se observa que el VR dptimo son 280 m®.

Beneficio f(VR)

74,0
73,6

73,2

MS/afio

72,8
72,4

72,0
80 180 280 380 480 580 680 780 880

Volumen del reactor (m3)

Figura 22. Influencia de VR en la funcién objetivo

Para volumenes menores al 6ptimo, la escasa conversion de propileno (Figura 23) genera

un aumento significativo en el coste de operacion debido al mayor consumo de materia
prima, necesario para asegurar la produccion de acido acrilico deseada. En la Figura 24
(izg.) se observa la repercusion en el coste de operacion que tiene el descenso de la
conversion para VR pequefios.
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Conversion propileno f(VR)
100,0%

99,5%
99,0%
98,5%
98,0%
97,5%
97,0%
96,5%
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80 280 480 680 880

Conversion

Volumen del reactor (m3)

Figura 23. Influencia de VR en la conversién de propileno

Por el contrario, cuando VR toma los valores mas altos, el coste de inversién aumenta
considerablemente. Esto se debe al incremento de coste que trae aparejado un aumento
en VR que se traduce en mayor nimero de reactores necesarios.

Costes de operacion f(VR) Coste de inversién f(VR)
48,6 3,9
48,4 3,7
48,2 3,5
48,0 3,3
QS 47,8 23,1
L 47,6 L29

Uy ’ Uy
S 47,4 =27
47,2 2,5
47,0 2,3
46,8 2,1
46,6 1,9
80 280 480 680 830 80 280 480 680 830
Volumen del reactor (m3) Volumen del reactor (m3)

Figura 24. Influencia de VR en los costes
En cuanto a la restriccion en la concentracion de oxigeno en el reactor, en la Figura 25 se

comprueba que la variacion en VR no causa un impacto significativo en dicha
concentracion y se cumple en todo momento el limite superior de 5 % mol.
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[02]-Corriente de salida
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Figura 25. Influencia de VR en la concentracion de oxigeno

3.6.3. Caudal molar de aire alimentado

Con TR y VR ahora optimizados (apartados 3.6.1 y 3.6.2), se pasa a repetir el
procedimiento ahora para el caudal molar de aire alimentado (F_aire). Los distintos
escenarios presentaran valores del caudal de molar de aire entre el valor del caso base y
el limite inferior (1362 y 750 kmol/h, respectivamente).

El caudal molar de aire de entrada al reactor contiene el oxigeno necesario para llevar a
cabo las reacciones. Caudales insuficientes dificultan la conversion de propileno y el
exceso de oxigeno la facilita. Por otra parte, el aumento del aire alimentado repercute en
los costes de operacion, mediante el coste energético de su compresion y el coste de
inversion por el tamafio del compresor requerido.

En la Figura 26 (izq.) se muestra la evolucion de la F.O. con la variacién del caudal molar
de aire entrante. Se observa que a partir de 850 kmol/h se estabiliza el beneficio en torno
a los 74 M$/afio. Al comparar la evolucién de la F.O. con la curva de conversion de PP
frente a F_aire, se observa una clara correspondencia entre ambas. Es decir, para caudales
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de aire menores a 850 se dificulta notablemente la conversion y se evidencia el descenso
aparejado en la F.O.

Conversion PP f(F_aire)

F.O. f(F_aire)

80 100%
70 90%
60 80%
70%

2 20 60%
§ 40 50%
S 30 40%
20 30%
20%

10 10%

0 0%

750 950 1150 1350 750 950 1150 1350
F_aire (kmol/h) F_aire (kmol/h)

Figura 26. Influencia del caudal molar de aire en la F.0. y en la conversién de PP

En la Figura 27 (izg.) se puede observar una clara dependencia inversa entre conversion
y coste de operacion. Para caudales pequefios de aire alimentado, la falta de oxigeno
dificulta la conversion y se ha de aumentar el caudal de propileno introducido al reactor
con su correspondiente coste. Por otra parte, el coste de inversion (Figura 27) aumenta
linealmente entre 1,5 y 1,7 M$/afio como resultado de aumentar la cantidad de
compresores necesarios para satisfacer toda la potencia de compresion.

Coste de operacion Coste de inversion f(F_aire)
f(F_aire) 40
61 3,5
59
o 57 28 3,0
‘S 55 T 25
& 53 g
2,0
2 51
49 L5
47 10
800 1000 1200 1400 800 1000 1200 1400
F_ aire (kmol/h) F_aire (kmol/h)

Figura 27. Evolucion de los costes frente a F_aire

El méximo de la F.O. (Figura 26) esta exactamente en 74,08 M$/afio para un F_aire de
1120 kmol/h de aire alimentado, pero es necesario estudiar si el limite de 5% mol de
oxigeno a la salida del reactor se cumple. En la Figura 28 se comprueba que el valor
optimo cumple holgadamente con este limite (situado en los 1120 kmol/h) y propicia una
concentracion de oxigeno a la salida del reactor de 3,18 % mol.
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Figura 28. Influencia del caudal molar de aire en la concentracién de oxigeno a la salida

3.6.4. Caudal molar de vapor alimentado al reactor

Se repite el procedimiento de optimizacién (seccion 3.6) por Ultima vez, con las tres
variables de decision ya optimizadas. Entonces, el conjunto de escenarios calculados
mantiene las condiciones de operacion del caso base exceptuando las tres variables de
decision que ya han sido optimizaria el caudal molar de vapor alimentado al reactor
(F_vapor) entre los limites descritos en el apartado 3.4.

Como se explica en la seccién 3.1, el vapor introducido actia como sumidero de calor,
evita la formacion de coque en el reactor y reduce la concentracion de oxigeno a la salida
del reactor, disminuyendo el riesgo de deflagracién. El limite inferior se establece en 4
veces el caudal molar de propileno (390 kmol/h en estas condiciones de operacién) y el
limite superior es el caudal del caso base.

En la Figura 29 se puede verificar que la F.O. se maximiza en el limite inferior de
operacion del caudal molar de vapor. Esto se debe principalmente a que disminuir el
caudal molar de vapor propicia concentraciones de los reactantes mas altas, por lo que se
reduce la aportacion necesaria de propileno para conseguir la produccidn de acido acrilico
deseada. La reduccién de coste de propileno se muestra en la Figura 30, y se puede
observar que esta reduccion (unos 1,4 M$) es equivalente al incremento en el beneficio.
En cuanto al coste de inversion, esta variable de decision no tiene un impacto relevante
en la evolucion de la F.O.

Por lo tanto, se concluye que el caudal molar de vapor alimentado éptimo es el minimo
posible. En cuanto a la restriccion de concentracion méaxima de oxigeno en el reactor (1),
en la Figura 31 se comprueba que todo el rango de caudal estudiado cumple el limite
superior de 5 % mol.
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Ratio F_vapor/F_propileno

Figura 29. Influencia del caudal molar de vapor entrante en la F.O.

Coste de operacion

47,4
47,2
47,0
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46,6
46,4
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46,0
45,8
45,6
45,4

MS/afio

4 5 6 7 8 9 10
Ratio F_vapor/F_propileno

Figura 30. Influencia del caudal molar de vapor en los costes de operacién
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Figura 31. Influencia del caudal molar de vapor en la concentracién de oxigeno

3.7.

Resultados de la optimizacion

En la Tabla 9 se muestra el resultado obtenido para la F.O. en cada uno de los cuatro
pasos que incluye la optimizacion de la seccion 3.6 y el incremento que supone respecto
al valor de la F.O. en el caso base. Esto es el incremento que se va acumulando paso tras

paso.

Tabla 9. Resultados de la optimizacién sobre la F.O.

Paso de la optimizacion  Beneficio AF.0. (% frente
(M$/afio) al caso base)
Caso Base | 70,72
Optimizacién de TR | 73,08 3,3%
Optimizacion de VR | 73,86 4.4%
Optimizacion de F_vapor | 74,08 4.7%
Optimizacion de F_aire | 75,51 6,8%

En la Figura 32 se muestra el incremento en la F.O. respecto al valor obtenido en el paso
anterior. Las variables con mayor impacto en el valor de la F.O. son TRy F_vapor. Este
resultado puede parecer contrario al anélisis de sensibilidad mostrado en la Figura 17,pero

hay que remarcar que el rango de la variable
demaés variables.
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%Mejora F.O. frente a paso anterior

4,0%
3,5%
3,0%
2,5%
2,0%
1,5%
1,0%
0,5%

0,0%
TR Opt VR Opt F_aire Opt F_vapor Opt

Figura 32. Comparacion de la mejora obtenida en la F.O. segtin variable de decisién

Una vez terminado el procedimiento se puede considerar que el disefio 6ptimo sera un
RCTA operado a 245°C y 4,3 bar de presion, con un volumen de reaccion 260 m3 y
alimentado por 96,80 kmol/h de propileno, 390 kmol/h de vapor y 1120 kmol/h de aire
atmosférico. En la Figura 33 se muestra la resolucion de esta etapa en las condiciones
Optimas, obtenida en ProMax.

En la Tabla 10, se puede observar las diferencias entre el caso base y las condiciones
Optimas de operacion. En el caso base la temperatura es 65°C mas baja, lo que da lugar a
que la selectividad relativa del acido acrilico frente a sus subproductos (&cido acético y
dioxido de carbono) sea mas elevada. En consecuencia, el valor total de los productos se
ve ligeramente reducido. Como contrapartida, la mayor selectividad va en favor de una
menor necesidad de materia prima (propileno).

Por otra parte, el volumen de reaccion (VR) aumenta hasta los 260 m?, permitiendo que
la conversidn de propileno aumente un 0,5% hasta llegar al 99,1%. Este hecho reduce
igualmente la necesidad de materia prima para alcanzar la produccion de acido acrilico
deseada, y se alcanza una reduccion de coste de propileno de 5,5 M$/afio. Por contra, el
coste de reactores se eleva respecto al caso base, desde 2,03 a 5,88 M$.

En cuanto a la potencia térmica de la espiral de refrigeracion del reactor (QHX), se puede
ver que se reduce respecto al caso base. En cambio, al distribuirse la refrigeracion entre
un mayor numero de reactores (3 en el caso base y 8 en el optimo), el coste total de
espirales de refrigeracion se ve incrementado desde 5,84 a 7,15 M$.

El coste de compresores se ve asociado al caudal molar de aire alimentado, que se reduce
en el proceso de optimizacion. Se observa asi la disminucién del coste de compresores
cercade 0,5 M$. Igualmente, el coste de operar los compresores se reduce en 0,35 M$/afio
respecto al caso base. Ademas, la reduccion del caudal de vapor alimentado causa un
ahorro en coste de vapor de 1,12 M$/afio.
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Tabla 10. Comparativa de resultados entre caso basey caso éptimo

Parametro Caso base
TR (°C) 300,00
VR (m3) 80,00
Selectividad AA/ACE 14,60
Selectividad AA/CO2 1,70
XPP (%) 98,60
Alimentacion (kmol/h)
Propileno 109,25
Vapor 992,30
Aire 1362,00
Productos (kmol/h)
AA 86,73
ACE 5,94
CO2 51,02
Energia (MW)
QHX 20,40
W_C 2,10
Restricciones
yO2 (% mol) 3,02
Vapor/PP 9,09
Refrigerante
Tvo (°C) 115,00
Tv (°C) 160,00
Estimacién econémica
F.O. (M$/afio) 70,72
Valor productos 124,43
(M$/ario)
Precio_AA (M$/afio) 120,15
Precio_ACE (M$/afio) 4,28
OPEX 52,50
Coste PP (M%$/afio) 48,65
Coste Vapor (M$/afio) 1,84
Coste Compresién 2,01
(M$/aiio)
CAPEX 10 afios 1,21
(M$/aiio)
Coste nReactores (M$) 2,03
Coste nHX(M$) 5,84
Coste 4,25
nCompresores(M$)
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Optimo

245,00
260,00
23,30
4,00
99,10

97,23
390,00
1120,00

86,70
3,73
21,53

17,25
1,73

4,41
4,00

115,00
160,00

75,51
122,84

120,15
2,69
45,67
43,29
0,72
1,65

1,65

5,88
7,15
3,49



Propiedades Enrada al reactor
Temperatura(Total) 133563 °C
Propiedades Propileno Presidn(Total) 43 |bar
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P opylene(C audal molar, Total)] 97,228 [kmolh O2(Fraccién molar, Tctal) 14,634 [%
F mpiedades \apor satumdo N2(Fraccion molar, Total) 55,051 |%
Temperatura(T otal } 160F [°C CO2(Fraccion molar, Total) 0%
P resion(Total) & [bar
Composicion apor saturado - -
VW ater(C audal molar, Total | 390° [kmolh Propiedades Salidareactor
Propileno pa Term?ratura (Taotal) 245*|°C
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——Vapor saturado * Enirxia ol " Acrylic Acid{Fraccion molar, Total) 55419 [%
niraca = reactor % Acetic Acid(Fraccién molar, Total) 023328 [%
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- 100 Q2(F raccion molar, Total) 44128 [%
Qcomp-2 P mpiedades Aire atm o= Rrico M2(Fraccidn molar_Total) 56538 |%
Temperatura(T otal} 25t Propylene(Fraccidn molar, Total) 0,0531 |%
P resion(Total) 1,0132%|bar
9 Caudal molarT otal) 1120% | kmolh
Composicion Aire atm osferico — -
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Potencia [kW

[ 160944 | 792,49 |

933

Sel AA ACE

23.3%

Sel AA CO2
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Figura 33. Etapa de reaccién en optimizada (Obtenido mediante ProMax)
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3.8. Trabajo previo

En un primer lugar, en este trabajo se ha intentado aplicar algoritmos de optimizacion
automaticos a este sistema. En concreto, se ha intentado realizar la optimizacién
simultanea de sélo dos variables de decision (Volumen de reaccion y Temperatura de
reactor) mediante el algoritmo GRG Nonlinear para comprobar la dificultad de aplicar
algoritmos automaticos. Los resultados se muestran en la Tabla 11. Se puede observar
que los resultados de aplicar el algoritmo para encontrar las condiciones que maximizan
la F.O. no son en absoluto concluyentes. El proceso aumenta de complejidad cuando se
introducen més variables de decision.

Tabla 11. Resultado de la aplicacidn de algoritmos iterativos

Parametro Condiciones  Resultados Condiciones Resultados
iniciales caso 1 iniciales 2 caso 2
(Caso base)

F_PP (kmol/h) 112,2 112,18 96 96,03

TR (°C) 310 310 230 233,53

VR (m3) 80,58 80,58 300,13 80,58

F.O. (M%/afio) 70,09 70,08 74,66 70,47

Tras comprobar la dificultad de resolver esta optimizacién mediante algoritmos de
optimizacion, se ha buscado una metodologia més sencilla que permite obtener
resultados.
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4. Diseno del tren de separacion posterior

El objetivo de este apartado es dotar al proceso de un tren de separacion que permita
realizar una estimacion de costes valida del proceso completo. Es importante recalcar que
estos equipos no han sido optimizados, a diferencia de los equipos de la etapa reactiva.

La polimerizacion del &cido acrilico es muy exotérmica. Por ello, deben afiadirse aditivos
durante su almacenamiento para poder evitarla. Ademas, en altas concentraciones
dimeriza a partir de los 90°C por lo que las etapas de purificacion se suelen realizar en
condiciones de alto vacio. A 0,265 bar, la temperatura de polimerizacion del &cido acrilico
asciende hasta los 110°C por lo que se utilizara estas condiciones en el fondo de las
columnas de separacion y purificacion. (Suo et al.,2015)

4.1. Restricciones en el disefio de los equipos

Se pretende replicar el disefio del tren de separacion realizado por Chien, Yu & Lee
(2017), representado en la Figura 4. Las restricciones que estos autores aplican en
su disefio son las siguientes:

e Tanque Flash. Se opera a 4,3 bar y 47°C.

e Absorbedor de gases. El caudal de agua entrante y el nimero de etapas se ajusta
para conseguir una recuperacion del 99,9% de &cido acrilico.

e Columna de destilacidn. Se pretende que la recuperacién de acidos en el fondo de
la columna sea mayor que el 99,5%. Ademas, el agua debe salir por el retiro del
condensador a una concentracion de al menos 99% mol. Se utiliza una columna
de 42 etapas con condensador parcial (para eliminar los gases disueltos) y retiro,
para extraer el agua. También incluira calderin.

En los equipos de las etapas de separacion no se tiene en cuenta la depuracion de la
corriente de agua contaminada y el tratamiento de los gases emitidos.

Tabla 12. Especificaciones para los equipos del tren de separacién (Chien, Yu, & Lee, 2017)

Equipo Especificacion Descripcién
Tanque flash 4,3 bary 47°C -
Absorbedor 99,9 % Recuperacién de AA
Columna de 99,5 % mol Recuperacién de acidos en liquido
destilacion de fondo
99 % mol agua Liquido destilado
0,1 % mol Fraccion de vapor en el
condensador
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4.2. Dimensionamiento de los equipos

Para el dimensionamiento de los equipos de etapas posteriores, se utilizan las funciones
de dimensionamiento de equipos de ProMax.

e El tanque Flash se dimensionara para que tenga un tiempo de residencia de 5 min
de fase liquida. Para el separador bifasico, ProMax calcula los pardmetros
siguiendo la ecuacion de Souders-Brown, que se basa en el célculo de la velocidad
minima del gas en el tanque, a partir del caudal volumétrico de alimentacion.

e Para la columna de absorcion, se tomara una fraccion de inundacion del 80%,
valor tipico aconsejado por ProMax. El relleno se establece que sera del tipo
aleatorio y estard formado por Anillos Pal metalicos de 2 pulgadas (5 cm). Para
estimar la altura se consideran 2 metros por cada etapa.

e Para la columna de platos, se utilizaran platos perforados para mayor simplicidad
en el célculo con ProMax. Se elige una fraccién de inundacion del 80%, una
separacion de 0,6 metros (2 pies) entre platos y la altura del rebosadero se
establece en 5 cm (Chien, Yu, & Lee, 2017). La altura de la columna se obtiene
mediante la multiplicacion del espaciamiento entre platos y el nimero de etapas a
través de ProMax, mientras que el didmetro es calculado internamente por el
simulador en funcion de la separacion entre platos, la altura del rebosadero y la
fraccion de inundacion. Para la estimacion del coste se necesita el volumen de la
columna, que se calculara con el didmetro medio y la altura de la columna. Se
utiliza un coeficiente global de transferencia de calor de 0,852 kW/m?-°C para el
condensador y 0,568 kW/m?-°C para el calderin. EI condensador se refrigera con
agua a 25°C y 1,012 bar. El calderin se calienta con vapor obtenido de refrigerar
el reactor, a 160°C y 1,5 bar.

4.3. Resultados del tren de separacion

En la Figura 34 se muestra la simulacion en ProMax del tren de separacién elegido.

La torre de absorcién (DTWR) obtenida consta de 15 etapas y una alimentacion de agua
de 50 kmol/h para conseguir una recuperacion de AA del 94%. Esta recuperacion esta por
debajo de la que pretende el disefio inicial, pero se considera suficiente para poder
establecer una estimacion de costes.

Ademas, se ha conseguido obtener una corriente de AA casi al 100 % mol en el liquido
de fondo de la columna de destilacion (DTWR-101). Con este resultado se evita disefiar
una segunda columna para separar el AA del ACE, como ocurre en el resto de disefios de
trenes de separacion para este proceso productivo (ver apartado 1.4.3). Este hecho se
debe, en parte, a que el disefio optimo de la etapa reactiva ofrece una alta selectividad
relativa AA/ACE que reduce mucho la cantidad de subproductos. En cualquier caso, la
cantidad de acidos que no se consigue recuperar sera contada como coste operativo en el
estudio econémico.

La recuperacion de acidos, que en este tren de separacion es del 95,5 % mol, se podria
mejorar, pero el alcance de este trabajo no permite la optimizacion de estos equipos.
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La corriente de retiro de liquido del destilado con una pureza del 98,5 % mol de agua
requiere un tratamiento previo a su vertido, pero no se considera en este trabajo. Lo
mismo ocurre con la corriente de gas destilado.
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Figura 34. Diagrama de proceso del tren de separacion disefiado
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5. Estudio econémico completo

Este estudio econémico completo incluye el calculo preliminar del capital de inversiony
el coste de operacion (costes fijos y variables).

5.1. Capital de inversion

Para hallar el valor del capital total de inversion se sigue el procedimiento que se detalla
a continuacion. Los pasos a seguir se esquematizan en la Figura 35.

‘ Capital de
‘ inversion total
Auxiliares, (CAPEX)
contingencia e
Coste total de ingenieria (Cr¢)

instalacion (C;)
Coste de
equipos (Cg)

Correccion

segun material
Coste de de construccién
adquisicién base (Cq)

()

Figura 35. Esquema para la estimacién del capital de inversién

1. Se obtiene el coste de adquisicion base de cada equipo del proceso (CJ,,) que refleja
el coste de un equipo construido de acero al carbono y para trabajar en condiciones
atmosféricas. Para calcular este coste en los equipos del tren de separacion se hace
uso de las constantes presentadas en la Tabla 13. Para los equipos de la etapa de
reaccion se estima en el apartado 3.3.4.

2. Con Cp,, calculado, se aplica la ecuacion [3.3.25] con los valores de las constantes
mostrados en la Tabla 14 para los equipos del tren de separacion. Con ello se tiene el
coste de adquisicion de cada equipo (C4,) que incluye los efectos del material
utilizado en la construccion y la presion de disefio en el coste del equipo. Para los
equipos de la etapa de reaccién se estima en el apartado 3.3.4.

3. Una vez se tiene el coste de adquisicion de cada equipo (C, ,,), se utiliza el CEPCI de
2016 para actualizar el valor de los equipos reaplicando la ecuacion [3.3.27]. De esta
forma se obtiene el coste total de cada equipo (Cg ). Para los equipos de la etapa de
reaccion este paso ya se ha realizado en el apartado 3.3.4.
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Tabla 13. Constantes para la curva de estimacion del coste de adquisicion base en etapas downstream
(Turton, 1998)

Descripcion del K, K, K; Capacidad, Lim. Lim.
equipo Unidades  inferior = superior
Columna de 3,4974 0,4485 0,1074  Volumen, 0,3 520
platos o m3
empacada
Intercambiador  4,2768 -0,0495 0,1431 Area, m? 10 1.000
carcasa y tubos
(condensador y
calderin)
Tanque Flash  4,8509 -0,3973 0,1445 VquTen, 90 30.000
m

Tabla 14. Constantes para la curva de estimacion del coste de adquisicion en el tren de separacion
(Turton, 1998)

Descripcion del B4 B, fr fm
equipo
Columna de 2,25 1,82 1 3,1
platos o
empacada
Intercambiador 1,62 1,66 1 2,8
carcasa y tubos
(condensador y
calderin)
Tanque Flash 1,49 1,52 1 3,1

4. A partir de coste de un equipo (Cg ), segin Hand (1958), se puede obtener el coste
de instalacion (C; ,,) para equipo en una planta de fluidos, mediante la ecuacion [5.1.
1].
CI,n = CE,n((1 + ft)fm + (fer + fel + fl + fc +f:9 +fl))

[5.1.1]

En esta formula se consideran los factores de instalacion que corrigen el coste de
cada equipo (n), construidos en acero al carbono. Siguiendo bibliografia, se define
el valor de estos factores para una planta que trabaja con fluidos (
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Tabla 15).
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Tabla 15. Factores de instalacidn utilizados en la estimacion de costes (Fuente: Hand, 1958)

Factor Valor Descripcion
ft 0,8 factor de instalacion para tuberias
fm 1,3 factor de material para acero inoxidable serie 304
for 0,3 factor de instalacion para montaje de equipos
for 0,2 factor de instalacion para trabajos eléctricos
; 0,3 factor de instalacion para instrumentacion y control
fc 0,3 factor de instalacion para obras de ingenieria civil
fs 0,2 factor de instalacion para estructuras y edificios
fi 0,1 factor de instalacion para revestimiento, aislamiento o pintura

El factor de material (f;,,) en esta ecuacion sdlo afecta a las tuberias mediante el
arreglo de la ecuacion [5.1. 1], mostrado en la ecuacion [5.1. 2].

CI,n:ZCE,n(l'i'ftfm-l'fer'i'fel+fi+fc+f:9+fi) [5.1.2]

5. Unavez hallado el coste total de instalacion de cada equipo de la planta (C; ,,), se debe
contemplar el factor de coste de Off Sites (0S), coste de ingenieria (D&E) y coste de
contingencia (X) para calcular el Coste Fijo de Inversion para cada equipo (Crc ).

Cren = Cin(1+ 0S)(1 + D&E + X)
[5.1.3]

El coste Off-Site 0 Ouside boundary limits (OS u OSBL) hace referencia a la
inversion en equipamiento auxiliar necesario para operar la unidad disefiada pero
no contemplado en el disefio particular del proceso. Esto puede ser generacion de
vapor, transformacion de energia eléctrica, etc. El coste de ingenieria tiene en
cuenta el coste del desarrollo y disefio del proceso. El coste de contingencia se
considera como una parte necesaria de la inversion, destinada a afrontar posibles
gastos imprevistos que suelen surgir basandose en experiencias pasadas.

0S$S =03
D&E = 0,3
X=01

6. Finalmente, el CAPEX se obtiene sumando Cr¢ ,, de todos los equipos que integran la
planta.

CAPEX = Z Cren [5.1. 4]

En la Tabla 16 se muestran los resultados del calculo de los costes de inversion de la
planta. EI CAPEX necesario para poner en funcionamiento la planta es de 240.447.442 $.
El CAPEX requerido por la etapa de reaccion es de 103.463.140 $, mientras que para el
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tren de separacion se necesitan 136.984.302 $. Cabe recalcar que el tren de separacion no

ha sido optimizado econémicamente y presenta mucho margen de mejora.

Tabla 16. Cdlculo de los costes de inversion de la planta completa

Equipos (n) Cen($) Cin(9) Cren(9)
Tanques reactores 5.881.576 20.232.620 36.823.369
L”;I%rrcamb'ador de 7.153.057 24.606.515 44.783.857
Compresores 3.490.914 12.008.744 21.855.914
Subtotal etapa reaccion 16.525.546 56.847.879 103.463.140
Tanque flash 340.423 1.171.055 2.131.319
Torre absorcion 534.435 1.838.457 3.345.992
dco'“.m”.a,de 21.004.822 72.256.588 131.506.990
estilacion
Columna 17.616.018 60.599.102 110.290.366
Condensador 1.844.488 6.345.040 11.547.972
Calderin 1.544.316 5.312.446 9.668.652
Subtotal tren de 21.879.680 75.266.100 136.984.302
separacion
Total Planta 38.405.227 132.113.979 240.447.442

5.2. Costes de operacion

5.2.1. Costes variables

Los costes de operacion incluirdn el coste de operacion de la etapa de reaccion, ya
calculado en el apartado 3.3.2, asi como el coste de operacion del tren de separacion.

En el tren de separacion (Figura 34) se consideran inicamente tres costes operacionales
significativos: la corriente de agua introducida en el absorbedor de gases, el coste
energético de refrigerar el condensador de la columna de destilacion y el coste energético
del vapor utilizado para calentar el calderin de la columna de destilacion.

Los valores de coste energético para el calderin y condensador de la columna se han
estimado haciendo uso del software CAPCOST (Turton,1998). El célculo se explica en el
apartado 3.3.2. Los valores utilizados son 11,83 $/GJ para el coste del vapor utilizado en
el calderin a 160°C y 1,5 bar y 0,645 $/GJ de coste energético de la refrigeracion del
condensador mediante agua corriente. El precio del agua utilizado es de 1,5 $/m? de agua
alimentada al absorbedor, que se toma como precio medio del agua corriente (OCU,
2016). Las ecuaciones utilizadas para calcular dicho coste se muestran en el Anexo A.

Se tendra en cuenta también como coste variable la cantidad de producto (AA y ACE)
gue no se consigue separar y, por lo tanto, no se puede vender. Haciendo uso de la tasa
de recuperacion de los productos que ofrece el tren de separacion, que es del 95,5 % para
el AAy del 0% para el ACE, se concluye que este coste sera de un 4,5% del valor de AA
y de un 100% del valor de ACE.
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Tabla 17. Listado de costes variables

Equipo Coste (M$/afio)

Coste PP (M$/afio) 48,65
Coste Vapor (M$/afio) 1,84
Coste Compresion (M$/afio) 2,01
Subtotal etapa reaccion 52,50
Coste agua 0,01
Coste energético vapor 23,73
Coste enerético agua 0,32
Pérdidas de AA 5,40
Pérdidas de ACE 2,69
Subtotal tren de separacién 32,16
Total 84,66

5.2.2. Costes fijos

Los costes fijos son aquellos que no varian ante cambios en el volumen de produccion de
una empresa.

Mantenimiento y mano de obra. Se calculan como un porcentaje anual de la
inversion Inside Boundary Limits (ISBL), que en este trabajo representa el coste
total de adquisicion e instalacién de equipos (C;). El valor del porcentaje esta entre
el 3y el 5% para plantas que operan con fluidos. En este trabajo, el valor asciende
a3.963.419 $.

Amortizacion. Para financiar el proyecto se realizan pagos regulares de intereses
y amortizacion del capital que son costes fijos para un proyecto.

Se transforma estas cantidades a cantidades anuales para comparar la magnitud de
la inversion con el flujo de ingresos. Esta cuota anual (Crr) es la fraccion de
capital que se debe pagar cada afio para reembolsar la inversion inicial. Para
obtenerla, se aplica la siguiente formula en la que n son los afios de amortizacion
e i el interés del dinero.

(14"

RF = A+ -1 [5.2.1]

Considerando un interés anual del 4,566% (Instituto de Crédito Oficial, 2020) y
un periodo de amortizacion de 10 afos, la tasa anual de recuperacion de la
inversion (Crr) €s de 0,1268. Para obtener el coste de amortizacion anual
(Ccapex) se multiplica el CAPEX total por la tasa anual de recuperacion (Cgg).

$
CcarEx (E) = 240.447.442 - 0,1268 = 30.488.736 [5.2.2]
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5.3. Analisis de rentabilidad

El balance total serd la suma de ingresos provenientes de la venta de los productos
generados en la etapa de reaccion menos los costes fijos y variables.

Tabla 18. Balance econémico del proceso completo

Concepto (M$/afio)
Ingresos

Valor AA 120,15

Valor ACE 2,69

Total 122,84
Costes

Variables 84,66

Fijos

Mant. Y Mano de 3,96

obra

Amortizacion 30,49

Beneficio anual 3,73

La rentabilidad se define como la relacion entre el beneficio obtenido a partir de una
operacion y el capital total invertido para ponerla en marcha. Tras el estudio econémico,
se concluye que la rentabilidad del proceso disefiado es de 1,55 % anual del capital
invertido. Este valor hace viable la realizacion de la inversion al ser positivo, aunque
presenta margen de mejora.

% ) _ Beneficio anual B 3,73 %

Rentabilidad ( CAPEX = 32045 = 1,55E [5.3.1]
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6. Conclusiones

En primer lugar, en este trabajo se ha podido comprobar la dificultad que tiene llevar a
cabo la optimizacion paramétrica de un proceso quimico, a través de simuladores de
procesos. Tras una revision bibliografica y la eleccion de las condiciones de partida, se
ha podido obtener una mejora en el beneficio econdmico del 6,8% en la etapa reactiva.
Con ello se puede concluir que se ha cumplido el objetivo de realizar este tipo de
optimizacion.

Por otra parte, el estudio econdmico del proceso completo muestra una rentabilidad muy
ajustada (1,55 % anual). Este pardmetro pone de manifiesto la importancia del trabajo de
optimizacion previo de la etapa reactiva y la necesidad de llevar a cabo este tipo de
andlisis en la totalidad del proceso, ya que su impacto positivo en la economia del proceso
es vital para su viabilidad real. Ademas, se ha comprobado que el disefio éptimo en la
etapa de reaccion ha simplificado el disefio posterior del tren de separacién. Esto podria
no suceder y, por lo tanto, queda patente la necesidad de realizar estudios que abarquen
el proceso completo.

En definitiva, este trabajo cumple con el objetivo de reunir y aplicar los conocimientos y
habilidades adquiridas a lo largo del grado, pero sobre todo ha servido para ampliarlos en
campos en los que no se habia incidido previamente.
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Anexos

Anexo A. Ecuaciones para la estimacion del coste de

operacion del tren de separacion

Condensador:
y $ kWh o $
coste_operaczoncondensador(aTlo) = Q¢ ( aﬁo) - coste_energéticoggyq TWh
[A. 1]
Calderin:

B $ kWh o $
coste_operaczoncaldeﬁn(E) = Q¢ ( pr ) - coste_ener geticoyqpor TWh

[A. 2]

Torre de absorcion:

t —$ = dal —3 t —
coste i6 - cauaa = + coSste
operaciénggyuq agua agua 3

[A. 3]
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Anexo B. Fichas de Seguridad Quimica

Fichas Internacionales de Seguridad Quimica
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Fichas Internacionales de Seguridad Quimica
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Fichas Internacionales de Seguridad Quimica
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PELIGRO 5 QUIMICO &

La sustancia es moderadamente aclda. Reacclona
violentamente con cxldanies tales coma dxioo de
CTOM Y PRIMENganalo potasics, Reasciona
vicleriamente con bases fueries, Alaca mushos metales
farmanda gas cambustible (Hidrigenaj,

LIMITE § DE EXPO SICION
TLW: 10 ppm; 25 mg/m?2 [camo TWA): 15 ppm; 37 myg!
m? (coma STEL) (ACGIH 1953-1391)

Via § DE EXPOSICION
La sustancia & puese ADECDET par INnalacion del
VEpary por Ingesticn.

RIE S50 DE INHALACIDIN

En la evaporacion oe 26t3 sustancls 8 20°C se puede
alzanzar bastanie rapldaments una concentracion
mocka en el aire.

EFECTOS DE EXPOSICION DE CORTA DURACION
COMmoEIve. LA BUSIENCEE 88 MUy COMMOSia Para Ios ojos.
I3 phel y &l MACto FeEpIEIona. LA Innalackn oel vapor
pUE0E OrigInar SBema pulmonar (veanse Nolas),
COMMOEIVE pOr INg&Etan.

EFECTOS DE EXPOSICION PROLONGADA O
REPETIDA

El contacta profongata o repelive con i3 plel puede
praducr demnatits.

Punto de ehulicitn: 115°C
Punto de fusian; 16°C

Dengidad relatva (agua = 1) 1.08
Solubilidad en agua; miscible
Praslén de vapar, kPa & 20°C: 1.6

Dengldad relativa de vapar (aie = 1) 2.07
Punio de Infiamackin: 35°C

Temperatura e autnlgnichin; 427°C

Limies de exploshidad, % en volumen en e alre: 4017
Coeficienie 02 reparts octEnaliagua come lag Pow: -
0.3 -017

HOTAS

Lo siniomas del edema pulmanar no &2 ponen de manifasta 3 menudo asta pasadas slgunas Noras y 68 agravan por & esfusrze fisiso.
Reposo y vigliancla médica son por ello Imprescindibles. Debe conskderarse |3 Inmediata adminisraciin oe un 5pray adecuado por un
miedico o persona por &1 auiorzada. Tarjela de emergencia de fransporte (Transpor Emergency Card): TEC (R)-514

INFORMACION ADICIONAL

FIZQ: 1-011 ACIDS ACETICD

el Real Decrele 35328 (BOE 5.6.9E).

ICSC: 0363 ACIDD ACETICO
@ CCE, IFCE, 1584
Ml i3 CCE nil 13 IFCS nl BUE representantes son responsables del posible usd de esta Informacion. Esta
NOTA LEGAL Bcha contlene |3 opinian cokctiva del Comiss Intemacional de Expertos ded IPCS y es Independients de
IMPORTANTE: requistos legales. La versian espafiala Inciuye &l efigustado asignado por 3 clasmMoacian suwropes,

actualzans 3 13 vigksima adaptacion de |a Directva 67/S4A/CEE traspuesta a I3 legisiacion espafiola par

& INSHT
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Fichas Internacionales de Seguridad Quimica

PROPILENO ICSC: 0558

{ i
CaHg { CHaCHCHy
Masa molecular: 42.1

W® CAS 115-07-1
W* RTECS UCET40000
W® ICSC 0559
W® MU 1077
W* CE 801-011-00-9
TIPOS DE PRIMEROS AUXILIOS!
PELIGRO/ "mf:mm PREVENCION LUCHA CONTRA
EXPOSICION INCENDIOS
Extremadamente inflamabée.  |Evitar las Bamas, MO producic &l suminishro; 8i no es
chispas y MO fumar. & y N Exighe resgo
el entorne préwime, dejar
el incendio se axlinga por
i Mismo; &n oS Casos
con poivo, ditsios de
N0,
Las mezclas gas'aire son Sigtemna cerado, ventdacion, cEs0 de incendio:
explogivas. equipo elécirico y de r fria la bodella
alumiado & prueba de iando con agua pern MO
explosidn. Evitar ka coniactn directs con agua.
generacitn de cargas batir &l incendio deade
electrostabicss (por ejemgla, Wigar profegida.
medianie conexidn a liemma) s
aparece en estado liguido.
 EXPOSICION - I I
Somnolenda. Sobocaciin et kacin. limpio, reposo.
(Wéanse Notas). piracitn artiicial ai
viera indicada.
pofcionar asisiencia
EM CONTACTO CON Guanbes gislantes ded frio. CASD DE
LIOUNDO: COMNGELACION. OMGELACION: aclarar con
abundanie, NO quitar la
a. Propofcionar asistencia
Wibane Piel Gales ajustadas de USgAr oo Bgua
sequridad, o pantalla facial. ndanbe duranie warios
imubos (guilar lBs lendes de
niacho si pueds hacarss
n fadilidad), despuds
porcionar asisiencia
Mo coimed, ni beber, ni fumar
durante el irabajo.
| DERRAMES ¥ FUGAS | ALMACENAMIENTO ENVASADO ¥ ETIQUETADO
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Evacuaf la zona de peligro. Consultar aun  |[A prueba oe incendio. Manbener en lugar MU [ransporte)

experio. Ventilar. Eliminar iodas les fuenbes  |fresca. Clasificacion de Peligros NU: 2.1
di ignicidn. NO verber MUNCA chamos de CE:

apua sobre ef Bguido. (Profteccin personal simboio Fe

adicional: reje de probeccitn compato R: 12

incluyendo equigo autdnomo de 5 2-8-16-33

reapiracin).

| VEASE AL DORSO INFORMACION IMPORTANTE

|mc:n&5ﬂ Preparada en o Comesio de Cooperacion entre & IPCS y la Comisitn Europea & CE, IPCS, 2003

PROPILENO

Fichas Internacionales de Seguridad Quimica

ICSC: 0558

ESTADD FISICD; ASPECTO
G388 licuads comprimido nooloro.

PELIGROS FISICOS

El gas es mas denso que & are y puede exlendarse a
ras del suelo; posible igneckin en puntn distante. y
puede acumularse en las zonas més bajas produdents
una deficiencia de oxigens. Como resultado del flujs,
agilacion, ehe., & pusden Jensqar cangas
elecirostaticas.

PELIGROS QUIMICOS

Reacciona violenismente con oxidentes orginands
pebgro de incentdie y explogitn.

LIMITES DE EXPOSICION
TLY: Ad (ACGIH 2008)
MAK no establecios.

VIAS DE EXPOSICION
La sustancia s& puede absorber por inhalacion.

RIESGO DE INHALACION

Al producirse pérdidas en zonas confinadas este gas
puede omginar s por dismenucidn del contenide de
caigend el aire.

EFECTOS DE EXPOSICION DE CORTA DURACION
La evaporacion rapida del liquido puede producir
congelacion. La susiancia puede causar efecios en el
sisbedmia nemioss central. La exposicion podria causar
diEminuckdn de la consciencia. Veanss Nolas.

Punio de ebullicidn: 4E°C
Punio de fusidn: -185°C

Densided relativa (agua = 1): 0.5
Splubilidad en agua; escasa
Presitn de vapor, kPa & 25°C: 1158

Dersidad relativa de vapar (aire = 1): 1.5

Puntbo de nflamacidn; gas inflamable

Temperatura de autoignicadn: 460°C
Limites ge exphosividad, % en volumen en el aire: 2.4-
103

Coeficienie de reparto cclancliagua coma log Pow: 1.77

NOTAS

Allas concenbraciones en el aire producen una deficienda de oxigend con nesgo de pérdida de conocimiento o muerte. Comprebar el
carnbenios de cxigend antes oe entrar en la 2ona. Con el fin de evitar 1 fuga de gas en estado lIquita. girar 1a botela que tenga un escape
mantersendo amiba el punto de escape.

Ficha de emergencia de transporte (Transport Emergency Card): TEC (R)-137.

Codigo NFFACH 1, F 4, R 1,

INFORMACION ADICIONAL
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