. . . ESCUELA DE INGENIERIAS
Universidad deValladolid INDUSTRIALES

UNIVERSIDAD DE VALLADOLID

ESCUELA DE INGENIERIAS INDUSTRIALES

Grado en Ingenieria Quimica

Diseno de una planta para la produccion de

acetona a partir de isopropanol

Autor:

David Sanz Sastre

Tutor:

Rafael Bartolomé Mato Chain

Departamento de Ingenieria Quimica y
Tecnologia del Medio Ambiente

Valladolid, julio de 2021






Dedicado a mi abuela, Juana Santiago Rico,

Me siento orgulloso de poder escribir tu nombre en este trabajo tan importante para
mi. Siempre has cuidado de mi'y eres sin duda la persona que mas me quiere y mas
me valora en este mundo. Nunca olvidaré todos los valores que te representan como
persona y que me has ensenado a respetarlos y a demostrarlos dia a dia. Tu
humildad, tu constancia y tu esfuerzo y los sacrificios que estos conllevan. Hoy
espero que estén reflejados en este proyecto y que tu también te sientas orgullosa
por ello.

Espero que sigas a mi lado muchos anos mas, sé que vas a seguir luchando por
hacerlo posible, porque jamas he conocido una guerrera tan valiente como tu.

Eres lo mas grande y lo mas bonito que Dios me ha regalado.

Te quiero mucho.



Agradecimientos

En primer lugar, me gustaria agradecer todo el apoyo que he recibido por parte de mi
familia y, en especial, a mis padres. Siempre habéis estado a mi lado en este viaje,
en los buenos momentos, pero sobre todo en los malos. Muchas gracias por haberme
acompanado y por todo el esfuerzo que habéis hecho por mi. Os quiero mucho.

En segundo lugar, dar las gracias al tutor de este Trabajo Final de Grado, Rafael
Bartolomé Mato Chain. Muchas gracias por tu trabajo, por todo lo que me has
ensenado y por tu entera disponibilidad. Eres una gran persona y un referente para
mi.

Por otro lado, tengo que dar las gracias a mis grandes amigos, Alvarito, Javi y Héctor,
por todo el apoyo, el animo y los consejos que me han dado.

Finalmente, me gustaria dar las gracias a Maria Ascension, profesora del grado de
ingenieria quimica, por su ayuda bibliografica.



Resumen

En este proyecto se ha realizado el diseno de una planta para la produccion de
acetona a partir de la deshidrogenacion catalitica de isopropanol con una capacidad
de produccion de 27.000 toneladas anuales y una pureza del 99,5% en masa.

Para ello, se ha hecho uso del software de simulacion de procesos quimicos Aspen
Plus V11, en el que se ha simulado la planta partiendo desde la alimentacion al
proceso. En el desarrollo de esta tarea, se han establecido diversos criterios de
diseno, justificados en base a resultados obtenidos mediante el analisis de la
influencia de las variables de operacion en la eficiencia y en la rentabilidad
econdémica del proceso. Simultaneamente, se ha llevado a cabo una optimizacion
econdmica basica de los equipos que forman la seccion de separacion.

Como resultado se ha obtenido una conversion global de isopropanol del 99,99% con
un consumo energético de 3,62 Gcal por tonelada de producto obtenido. Los costes
totales asociados a la planta propuesta son de 53.579.600 € al ano, con un valor
actual neto de 9.884.370 €.

Palabras clave

Acetona, Isopropanol, Deshidrogenacion, Aspen, Simulacion, Integracion de
Procesos, Diseno, Optimizacion



Abstract

This project involved the design of a plant for the production of acetone from the
catalytic dehydrogenation of isopropyl alcohol with a production capacity of 27.000
tonnes per year and a mass purity of 99,5%.

For this purpose, the chemical process simulation software Aspen Plus V11 has been
used, in which the plant has been simulated starting from the feed to the process. In
the development of this task, various design criteria have been established, justified
on the basis of results obtained by analysing the influence of the operating variables
on the efficiency and economic profitability of the process. Simultaneously, a basic
economic optimization of the equipment forming the separation section has been
carried out.

As a result, an overall isopropanol conversion of 99,99% has been obtained with an
energy consumption of 3,62 Gcal per tonne of product obtained. The total costs
associated with the proposed plant are 53.579.600 € per year, with a net present
value of 9.884.370 €.

Keywords

Acetone, Isopropanol, Dehydrogenation, Aspen, Simulation, Process Integration,
Design, Optimization
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Diseno de una planta para la produccion de acetona a partir de isopropanol David Sanz Sastre

1. Introduccion

La acetona (CHs-CO-CHs), también conocida como 2-propanona o dimetil cetona, es
el primer compuesto y mas importante de la serie homodloga que constituyen las
cetonas alifaticas. Dentro de sus aplicaciones, se encuentra la de ser un efectivo
disolvente de un gran nuimero de polimeros. Sin embargo, esta se emplea
principalmente a nivel industrial como compuesto intermedio en la obtencion de
productos con mayor valor como el metacrilato de metilo (MMA), el bisfenol A o la
metil isobutil cetona (MIBK), entre otros (Sifniades & Levy, 2011).

Este compuesto fue descubierto por primera vez en la Edad Media, el cual recibio
inicialmente el nombre de “espiritu de Saturno” (Martin, 2018). Su férmula quimica
fue determinada en el ano 1832 por el quimico francés Jean Baptiste Dumas y el
guimico aleman Justus von Liebig (Arago & Gay-Lussac, 1832).

El primer proceso quimico de fabricacion de acetona fue mediante destilacion seca
del acetato de calcio. A principios del siglo XX, el proceso de fermentacion de
carbohidratos provenientes del almidén del maiz y de las melazas para dar acetona
y alcoholes butilicos y etilicos, sustituy6 el anterior proceso productivo. Entre los afnos
1950 y 1960, debido a la alta disponibilidad de propileno, la fermentacion fue
sustituida por los procesos de deshidrogenacion de isopropanol para la produccion
de acetona y de oxidacion de cumeno (proceso Hock) para la obtencion simultanea
de fenol y acetona. Junto con el proceso de oxidacion directa de propeno (segln el
proceso Wacker-Hoechst), estos dos Ultimos procesos constituyen mas del 95% de
la acetona producida mundialmente (Sifniades & Levy, 2011; ICIS, 2010a).

El presente trabajo esta enfocado en el proceso de produccion de acetona a partir
de la deshidrogenacion catalitica de isopropanol, el cual se describe detalladamente
en el apartado 1.3. Deshidrogenacion catalitica de isopropanol. El resto de los
procesos de obtencion de acetona se introducen con menos detalle en el apartado
1.4. Otros procesos de obtencion de acetona.

1.1. Propiedades fisicas

La acetona es un liquido transparente e incoloro a temperatura ambiente, el cual
tiene un olor caracteristico no residual. Se trata de un compuesto polar, por lo que
es miscible en cualquier proporcion con agua y con disolventes organicos polares
como éteres, acidos carboxilicos o alcoholes de menor masa molecular. Sin embargo,
también presenta una miscibilidad limitada con disolventes organicos no polares
(Sifniades & Levy, 2011).

Las propiedades fisicas de este compuesto y del resto que estan presentes en el
diseno de la planta se han obtenido mediante el modelo de propiedades WILSON
(apartado 6.1 Compuestos y propiedades), a través del software de simulacion

TFG_01815 -1- Imprimido el 15/07/2021



Diseno de una planta para la produccion de acetona a partir de isopropanol David Sanz Sastre

Aspen Plus V11 (AspenTech, 2019). Los valores de las variables fisicas de los
compuestos pueden consultarse en el ANEXO VIl - Informe de la simulacion.

1.2. Propiedades quimicas

La acetona presenta una temperatura de inflamacién en vaso cerrado de -18°C y
una temperatura de autoignicion de 538°C. Los limites explosivos de las mezclas
acetona-aire estan entre 2,15% y 13,0% en volumen de acetona en aire a 25°C
(Othmer, 1998).

La acetona experimenta las reacciones comunes de las cetonas alifaticas saturadas.
Junto a bisulfitos alcalinos forma compuestos cristalinos. Por otro lado, con agentes
reductores se transforma en alcohol isopropilico y pinacol y, a través de la
denominada reduccion de Clemmensen, da lugar a propano. Mediante amondlisis
reductora se obtiene isopropilamina (Othmer, 1998).

En condiciones altamente basicas, la acetona reacciona con el cianuro de hidrogeno
para dar lugar a cianohidrina de acetona, un producto intermedio fundamental en la
produccion industrial de metacrilato de metilo (Sifniades & Levy, 2011).

Junto a acetileno, en medio de una disolucién basica de amoniaco y en presencia de
un catalizador metalico alcalino, se transforma en 2-metil-3-butin-2-ol, que es
compuesto intermedio muy importante en la sintesis industrial de isopreno
(Sifniades & Levy, 2011).

Por otro lado, la acetona experimenta otras muchas reacciones de condensacion
(Othmer, 1998):

-Reacciona con aminas para dar lugar a bases de Schiff.
-Junto a esteres ortoférmicos forma acetales.

-Con sulfuro de hidrégeno se transforma en tioacetona.
-Mediante reaccion con mercaptanos, produce tioacetales.

-Con alcoxidos de sodio y también con anhidridos carboxilicos en presencia
de trifluoruro de boro, se forman B-diacetonas.

En cuanto a las reacciones de oxidacion, la acetona es estable en presencia de la
mayoria de los agentes oxidantes comunes. Sin embargo, esta puede ser oxidada
por oxidantes fuertes: con hipohaluros de metales alcalinos para dar acetatos, o con
un halégeno en presencia de una base para dar como resultado un haloformo
(Othmer, 1998).

TFG_01815 -2- Imprimido el 15/07/2021
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1.3. Deshidrogenacion catalitica de isopropanol

En la Figura 1.1 se muestra un esquema de un proceso tipico de deshidrogenacion
catalitica de isopropanol para dar acetona.

Hydrogen

Lights

Acefone
2-Propanol

2-Propanol y .

.
Fuel oil ——-_..rF
Ajr ———
L% |
|Acet0ne production via 2-propanol dehydrogenation
a) Reactor; b) Heating loop; c) Refrigeration; d) Distillation columns

Figura 1.1. Esquema del proceso de produccion de acetona a partir de isopropanol (Sifniades & Levy, 2011).

En el proceso tipico (Figura 1.1), la alimentacion a la planta esta constituida por la
mezcla azeotrdpica isopropanol-agua (67% en mol de isopropanol). Esta corriente se
introduce en el lecho catalitico de un reactor especialmente diseno para una
transferencia eficaz de calor. El hidrégeno generado al final del proceso puede
mezclarse con la alimentacion para evitar el ensuciamiento del catalizador. El fluido
de transmision de calor suele ser aceite, vapor a alta presion, gases calientes o sales
fundidas. Se produce hidrégeno con una pureza superior al 99% como subproducto
de alto valor. Este se separa mediante condensacion de los demas componentes. La
acetona se separa por destilacion (Sifniades & Levy, 2011).

Algunas de las companias industriales que utilizan este proceso, el catalizador que
emplean y las condiciones de operacion se muestran en la Tabla 1.1.

Tabla 1.1. Condiciones de operacion de algunas compaiiias industriales que emplean el proceso de deshidrogenacion
catalitica de isopropanol (Sifniades & Levy, 2011).

Company Catalyst Temperature, °C  Pressure, kPa Conversion, %  Selectivity, %  Yield, %
Standard Oil Zn0/Zn0 , 400 201-304 98.2 90.2 88.6
Knapsack-Griesheim  Cu0/Cr,03/Na,O pumice 300 895 990 886
Toyo-Rayon CuQ/NaF/8i0, 300 934 100 934
Engelhard Industries 5 % Pt/C 310 924
Usines de Melle CuQ/Cr,05 /S0, 220 151 75 98.2 73.7

TFG_01815 -3- Imprimido el 15/07/2021
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1.3.1. Reaccion

La reaccion principal que tiene lugar en el proceso de deshidrogenacion catalitica de
isopropanol (Ecuacion 1.1). Segln Turton et al., (2003) esta reaccion es irreversible
y controlada por la cinética. Sin embargo, el estudio cinético desarrollado por
Luyben, (2011) demuestra que esta es reversible y que esta controlada por parte de
la cinética y por parte del equilibrio.

CH;CH(OH)CH; < CH;COCH; + H, (Ecuacién 1.1)

Se trata de una reaccion endotérmica en fase gaseosa, con un calor de reaccion de
62.900 kJkmolt (Turton et al., 2003). La reaccion directa es la deshidrogenacion de
isopropanol (Ecuacion 1.2) mientras que la reaccion inversa es la hidrogenacion de
acetona (Ecuacion 1.3).

CH;CH(OH)CH; — CH;COCHs + H, (Ecuacién 1.2)
CH3COCHs; + H, - CH;CH(OH)CH;  (Ecuacién 1.3)

Las energias de activacion de las reacciones directa e inversa son respectivamente
72.380 kJkmol?1y 9.480 kJkmolt (Luyben, 2011).

Ademas de la reaccion principal, también tienen lugar reacciones secundarias
competitivas. Segln Sifniades & Levy, (2011) la principal reaccion secundaria es la
deshidratacion de isopropanol para dar propileno y agua (Ecuacion 1.4) aunque
también esta presente la condensacion de dos moléculas de acetona para dar
alcohol de diacetona (Ecuacion 1.5). Por otro lado, Mourhly et al., (2019) introduce
una tercera reaccion secundaria, la deshidratacion de dos moléculas de isopropanol
para dar diisopropil éter (Ecuacion 1.6).

CH5CH(OH)CH; — CH;CHCH,, + H,0 (Ecuacién 1.4)
2 CH3COCH; & CH;COCH,COH(CHs), (Ecuacién 1.5)
2 CH,CH(OH)CH; & ((CH3),CH),0 + H,0  (Ecuacién 1.6)

Estas reacciones competitivas y las reacciones directa e inversa principales
dependen del caracter acido o basico del catalizador empleado en el proceso
(Bedia et al., 2010).

1.3.2. Catalizador

En este proceso se emplea gran variedad de catalizadores (Sifniades & Levy, 2011).
Estos pueden estar constituidos por metales como el cobre, el zinc o el plomo, y por
oxidos de metales como el 6xido de zinc, el 6xido de cobre, el 6xido de manganeso o
el 6xido de magnesio.

TFG_01815 -4 - Imprimido el 15/07/2021
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También se emplean otros catalizadores con una gran actividad catalitica como son
los metales preciosos platino y rutenio, aunque estos son verdaderamente efectivos
en reaccion en fase liquida (Sifniades & Levy, 2011).

Diversos autores han estudiado el comportamiento cinético de las reacciones
llevadas a cabo por el isopropanol en base a estos catalizadores. Para catalizadores
de cobre se puede consultar el estudio de Rioux & Vannice, (2003), para
catalizadores de plata Mourhly et al., (2019), para el 6xido de manganeso
Klissurski et al., (1971), para los 6xidos de zincy de cobre Lokras et al., (1970), entre
otros.

Tal y como se dijo anteriormente, el caracter acido o basico del catalizador desarrolla
un papel fundamental en el transcurso de la reaccion. Para catalizadores de caracter
basico, se favorece la reaccion de deshidrogenacion de isopropanol, mientras que
para catalizadores de caracter acido se favorecen las reacciones de deshidratacion
(Bedia et al., 2010). De acuerdo con esto, se hace indispensable el empleo de
catalizadores de caracter basico para este proceso con el fin de minimizar las
posibles reacciones secundarias.

En este trabajo se ha decidido emplear un catalizador industrial formado por cobre,
zinc 'y cromo en un soporte de alimina (W. & Richardson, 1984). Las caracteristicas
del catalizador empleado en el diseno de la planta se muestran en la siguiente tabla
(Tabla 1.2).

Tabla 1.2. Caracteristicas del catalizador empleado en el disefio de la planta (W. & Richardson, 1984).

Composicidon (% masa) 6% Cu /3,6%7Zn /0,7% Cr
Soporte a-Al>0O3
Diametro de particula (mm) 1,41

Densidad de particula (kg:m?) 2.732
Porosidad 0,41

Rango de temperatura (°C) 200-500

El rango de temperatura del catalizador (Tabla 1.2) marcara el rango de operacion
del reactor, ya que sobrepasando la temperatura de 500 ° C se corre el riesgo de que
se produzca la descomposicion de este.

1.3.3. Cinética

La cinética de la reaccion principal empleada en el diseno de la planta ha sido
tomada de Luyben, (2011). La cinética de la reaccion directa (Ecuacion 1.2) se
muestra en la Ecuacion 1.7 y la cinética de la reaccion inversa (Ecuacion 1.3) se
muestra en la Ecuacion 1.8.

—EAp -
7 T] - Cipa (Ecuacion 1.7)

rD=22-106~exp[
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3 _EAI .,
r; = 10° - exp [W] * Cacgrona - Cyz  (Ecuacion 1.8)

Donde rp representa la velocidad de la reaccion principal directa expresada en
kmols1m-3, r representa la velocidad de la reaccion principal inversa expresada en
kmolstm-=3, EAp representa la energia de activacion de la reaccion principal directa
cuyo valor es de 72.380 kJkmol? (apartado 1.3.1. Reaccion), EA| representa la
energia de activacion de la reaccion principal inversa cuyo valor es de 9.480 kJkmol1
(apartado 1.3.1. Reaccion), T representa la temperatura expresada en K, R
representa la constante universal de los gases expresada en kJkmolL+K1, Cipa
representa la concentracion de isopropanol expresada en kmolm=3, Cacertona
representa la concentracion de acetona expresada en kmolm=3y Cy2 representa la
concentracion de hidrogeno expresada en kmol-m-3.

Con el fin de realizar un diseno lo mas realista posible también se han tenido en
cuenta las reacciones secundarias descritas anteriormente. Debido a la falta de
expresiones y datos cinéticos de estas reacciones se ha decidido realizar una
distribucion de selectividades iniciales a partir de la Tabla 1.1. Asumiendo una
selectividad de la reaccion principal inicial del 98%, el 2% restante ha sido repartido
entre las reacciones secundarias competitivas. A la reaccion de deshidratacion de
isopropanol para dar propileno y agua (Ecuacion 1.4) se le ha asignado una
selectividad del 1,5%, a la reaccion de condensacion de dos moléculas de acetona
para dar alcohol de diacetona (Ecuacion 1.5) se le ha asignado una selectividad del
0,1% y a la reaccion de deshidratacion de dos moléculas de isopropanol para dar
diisopropil éter (Ecuacion 1.6) se le ha asignado una selectividad del 0,4%.

1.4. Otros procesos de obtencion de acetona

A pesar de que el presente trabajo se centra en la produccion de acetona a partir del
proceso de deshidrogenacion de isopropanol, existen otros procesos industriales de
obtencion.

Oxidacién de cumeno (proceso Hock)

Este proceso (Figura 1.2) es sin duda el mas empleado actualmente para la
produccion simultanea de acetona y de fenol, ya que requiere menores costes. Casi
el 90% de la acetona producida globalmente se produce en base a este proceso
(ICIS, 2010a).
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Cumene

Air

LightsA€etone Cumene AMS Phenol Phenol

g il

Residue

To oil-water
separalor

Figura 1.2. Esquema de un proceso tipico de obtencion de fenol y acetona a partir de cumeno
(Sifniades & Levy, 2011).

En este proceso el propeno reacciona con el benceno para dar cumeno (Figura 1.3).
El cumeno es oxidado posteriormente mediante aire para obtener hidroperdxido de
cumeno, que se escinde en presencia de un catalizador acido (Figura 1.3). El fenol y
la acetona producidos se recuperan mediante destilacion.

"H
@ + CH,CH=CH, —> @gna RN
L,
“H, .
Q ~OOH — @-GH + CH3COCH,

H,

Figura 1.3. Esquema de la reaccion de oxidacion de cumeno para dar fenol y acetona (Sifniades & Levy, 2011).

Oxidacién de propeno (proceso Wacker-Hoechst)

Este proceso de obtencion de acetona es analogo al de obtencion de acetaldehido a
partir de oxidacion de etileno segun el proceso Wacker-Hoechst. La solucion
catalizadora que se emplea usualmente esta formada por cloruro de paladio (ll),
cloruro de cobre (ll) y acido acético. La reaccion (Figura 1.4) se lleva a cabo en dos
etapas alternas. En la primera etapa, los iones metalicos son oxidados hasta su
estado de oxidacion +2 mediante aire. En la segunda etapa, se elimina el aire y se
anade el propeno. El paladio (ll) oxida el propeno y el paladio () resultante se vuelve
a oxidar por el cloruro de cobre (Il).
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catalyst
CHyCH=CH, + 1/2 O —>

CH,COCH,; + CH3CH,CHO

Figura 1.4. Esquema de la reaccion de produccion de acetona a partir de propeno (Sifniades & Levy, 2011).

Las condiciones de reaccion tipicas son: una presion de operacion de entre 10 y
14 bar y una temperatura de operacion de entre 110°Cy 120°C. La conversion de
propeno es superior al 99%.

Oxidacién de isopropanol

La reaccion llevada a cabo en este proceso (Figura 1.5) se realiza en ausencia de
catalizador. El isopropanol reacciona con el oxigeno mediante un mecanismo de
radicales libres para dar lugar a acetona y peréxido de hidrogeno.

]
CH,CH(OH)CH, —2+ CH,COCH, + H,0,

Figura 1.5. Esquema de la reaccion de produccion de acetona a partir de la oxidacion de isopropanol
(Sifniades & Levy, 2011).

Oxidacién de p-diisopropil benceno

En este proceso, la acetona se produce junto con la hidroquinona (Figura 1.6)
mediante un mecanismo similar al de la oxidacion de cumeno. El p-diisopropil
benceno es oxidado con oxigeno en presencia de sosa caustica para formar el
dihidroperoxido de p-diisopropil benceno. Este Ultimo se cristaliza y se lava con
benceno. A continuacion, se disuelve en acetona y se escinde en hidroquinona y
acetona en presencia de acido sulfirico. Finalmente, se neutraliza el acido con
amoniaco y se filtra el sulfato de amonio formado. La acetona se recupera por
destilacion.

H*
- HOO—OH + 2 CH3COCH,

Figura 1.6. Esquema de la reaccion de obtencion de acetona a partir de la oxidacion de p-diisopropil benceno
(Sifniades & Levy, 2011).

Fermentacion de biomasa

Este proceso se basa en la fermentacion de carbohidratos procedentes del almidén
de maiz y de las melazas para producir una mezcla de 1-butanol, acetona y etanol
con una concentracion global del 2%. Estos productos se destilan al vapor y
posteriormente se fraccionan.
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El proceso se inicid6 durante la Segunda Guerra Mundial para obtener la acetona
necesaria para la fabricacion de cordita. Actualmente, se emplea poco a nivel
industrial. Su futuro estda asociado a la disponibilidad de materias primas
petroquimicas (Sifniades & Levy, 2011).

1.5. Aplicaciones industriales de la acetona

La aplicacion mas destacable de la acetona es su empleo como compuesto
intermedio en la sintesis de la cianohidrina de acetona. Este compuesto es el
precursor del metacrilato de metilo (MMA), cuyo derivado, el polimetacrilato de metilo
(PMMA), se emplea en la fabricacion de productos acrilicos como laminas fundidas
y extruidas, moldes acrilicos o compuestos de extrusion. Entre las aplicaciones del
PMMA estan las ventanas, los letreros, los accesorios de iluminacién, las piezas de
automovil, los dispositivos médicos y los electrodomésticos. También es empleado
en aplicaciones electronicas, en televisores de pantalla plana y en pantallas que
emplean cristal liquido. Los metacrilatos también son utilizados en revestimientos
superficiales de latex en aplicaciones como arquitectura, muebles de madera, lacas
y esmaltes (ICIS, 2010b).

Por otro lado, la acetona es empleada en la fabricacién de bisfenol-A (BPA). Este
compuesto se utiliza como materia prima en la produccion de resinas epoxi y de
policarbonatos (PC). Estos ultimos son empleados en aplicaciones 6pticas (CD y
DVD), eléctricas y electrénicas (aislantes, conectores y carcasas) y en el sector
automouvilistico (ICIS, 2010b).

Otra de las aplicaciones destacables de la acetona es su utilizacion como disolvente.
Dentro de este sector la industria farmacéutica es la mayor consumidora de
disolventes de acetona. Sin embargo, esta se emplea también en plasticos
reforzados con vidrio, productos quimicos de caucho, productos domésticos,
cosmeéticos y de cuidado personal. Otros usos menos frecuentes dentro del sector de
los disolventes son la electronica, los revestimientos superficiales, las tintas de
impresion y las laminas de estampacion en caliente (ICIS, 2010b).

Finalmente, otra utilidad destacable de la acetona es su empleo como compuesto
intermedio en la produccion de metil isobutil cetona (MIBK), de isoforona y de alcohol
de diacetona. La metil isobutil cetona se emplea industrialmente como disolvente en
pinturas y revestimientos. Por otro lado, la isoforona se utiliza en la fabricacion de
una serie de derivados empleados en la industria de revestimientos de superficies
(ICIS, 2010b).
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2. Objetivos

El principal objetivo de este trabajo es el diseno de una planta para la produccion de
acetona por deshidrogenacion de isopropanol. La capacidad de produccion que se
pretende alcanzar a partir de este objetivo es de 27.000 toneladas anuales de
producto final con una pureza del 99,5% en masa de acetona.

A lo largo del desarrollo del presente trabajo también se han alcanzado otros
objetivos secundarios. Por un lado, se ha estudiado la influencia de las variables del
proceso y los parametros geométricos de los equipos con el objetivo de realizar una
optimizacion inicial de las secciones de reaccion y de separacion de la planta. Por
otro lado, se ha realizado un analisis econdmico en funcién de la temperatura de
operacion del reactor con el objetivo de optimizar econédmicamente el proceso.

Finalmente, se ha realizado un estudio econémico de la planta en funcién de los
precios de las materias primas empleadas, del producto final obtenido y del
hidrogeno generado como subproducto con el fin de valorar la rentabilidad
econdmica del proceso.
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3. Bases de diseno del proceso

3.1. Capacidad de produccion

Tal y como se indico en el anterior apartado, la capacidad de produccion
seleccionada para el diseno de la planta es de 27.000 toneladas anuales de
producto final. Se ha decidido establecer este valor en base a la siguiente tabla
(Tabla 3.1) donde se muestran datos de capacidades de produccion de acetona de
varias plantas reales localizadas en Estados Unidos (Dietrich, 2012).

Tabla 3.1. Capacidades de produccion de acetona de distintas plantas reales situadas en Estados Unidos expresadas
en kilotoneladas (kt) anuales (Dietrich, 2012).

Compaiiia Localizacién Capacidad de produccion
(kt-afio?)
Shell Chemical Deer Park, Texas 355
INEOS Phenol Theodore, Alabama 330
Honeywell Frankford, Pennsylvania 317
SABIC Mount Vernon, Indiana 208
Dow Freeport, Texas 180
Haverhill Chemicals Haverhill, Ohio 173
Georgia Gulf Planquemine, Lousiana 140
Dow Institute, West Virginia 77
Blue Island Phenol Blue Island, lllinois 27
Goodyear Tire Bayport, Texas 7

La capacidad de produccion seleccionada a partir de la anterior tabla es la
correspondiente a la planta de la compania Blue Island Phenol, situada en Blue
Island (lllinois).

3.2. Especificaciones de materias primas

En este proceso Unicamente se ha requerido una materia prima, la alimentacion a la
planta. Seglin varias referencias bibliograficas consultadas sobre la obtencion de
acetona a partir del proceso de deshidrogenacion catalitica de isopropanol
(Turton et al., 2003; Luyben, 2011; Sifniades & Levy, 2011), la materia prima
empleada estd compuesta por la mezcla azeotrépica a presion atmosférica
isopropanol-agua con un porcentaje molar de isopropanol del 67%. Sin embargo, a
partir del modelo de propiedades de WILSON empleado en la simulacion del proceso
(apartado 6.1.4. Modelo de propiedades WILSON) y mediante la justificacion
desarrollada en el apartado 6.2. Alimentacion, se ha seleccionado una composicion
molar de la materia prima del 70% en isopropanol y del 30% de agua.

En la siguiente tabla (Tabla 3.2) se resumen las principales especificaciones de la
materia prima empleada en la planta.
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Tabla 3.2. Especificaciones de la materia prima empleada en el proceso.

Temperatura (°C)

25,0

Presion (bar)

1,01

Composicion (% mol)

70% Isopropanol / 30% Agua

En cuanto al precio de la materia prima, se ha realizado un analisis de mercado del
isopropanol desde junio hasta diciembre del ano 2020. Para ello se ha recurrido a la
pagina web www.echemi.com, donde se han recogido los precios del isopropanol en

este periodo de tiempo. Los resultados se muestran en la Figura 3.1y enla Tabla 3.3.
Las referencias de donde han sido obtenidos los precios para cada mes se muestran
en la Tabla 3.3.

1.800
1.750
1.700
1.650
1.600
1.550
1.500
1.450
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1.000

Precio del Isopropanol desde junio hasta diciembre de 2020
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Figura 3.7. Precio del Isopropanol desde junio hasta diciembre del afio 2020.

Tabla 3.3. Datos de la Figura 3.1. Continuacion de la tabla en la siguiente pdgina.

Mes Dia Precio Referencia

(3-t4)
Junio 01/06/2020 1.750
Jun!O 08/06/2020 1.700 https://www.echemi.com/cms/110708.html
Junio 15/06/2020 1.700 (Echemi, 2020d)
Junio 22/06/2020 1.650 !
Junio 29/06/2020 1.600
Julio 06/07/2020 1.550
Julio 13/07/2020 1.440 https://www.echemi.com/cms/111415.html
Julio 20/07/2020 1.370 (Echemi, 2020c)
Julio 27/07/2020 1.320
Agosto 03/08/2020 1.250
Agosto 10/08/2020 1.220 https://www.echemi.com/cms/122873.html
Agosto 17/08/2020 1.210 ;

(Echemi, 2020a)
Agosto 24/08/2020 1.210
Agosto 31/08/2020 1.220
Septiembre | 07/09/2020 1.220
Septiembre | 14/09/2020 1.260 https://www.echemi.com/cms/122881.html
Septiembre | 21/09/2020 1.240 (Echemi, 2020g)
Septiembre | 28/09/2020 1.180
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Tabla 3.3. Continuacion.

Mes Dia Precio Referencia
($-t1)
Octub 12/10/2020 1.270
ctubre /10/ https://www.echemi.com/cms/126126.html
Octubre 19/10/2020 1.220 ’
(Echemi, 2020f)
Octubre 26/10/2020 1.240
Noviembre 02/11/2020 1.280
Noviemb 09/11/2020 1.320
ov!em re 11/ https://www.echemi.com/cms/131474.html
Noviembre 16/11/2020 1.380 (Echemi, 2020€)
Noviembre | 23/11/2020 1.400 ’
Noviembre 30/11/2020 1.450
Diciembre 07/12/2020 1.400
Diciembre 14/12/2020 1.370 https://www.echemi.com/cms/135628.html
Diciembre 21/12/2020 1.340 (Echemi, 2020b)
Diciembre 28/12/2020 1.300

Los precios anteriormente expuestos se corresponden con isopropanol de una
elevada pureza (99,8% en masa). Sin embargo, la materia prima de este proceso
Unicamente tiene una pureza molar del 70% (el resto es agua), por lo que se ha
decidido calcular el precio en funcion a este Gltimo porcentaje, suponiendo que el
agua no tiene ningln coste asociado.

Bajo esta premisa y en vista de las grandes desviaciones de los resultados expuestos
en la Tabla 3.3, se pueden distinguir tres situaciones de mercado:

1 - Situacién mas favorable: Cuando el precio de la materia prima es el mas bajo
posible. En esta situacion la corriente de materia prima de este proceso tiene un
coste de 1.046 $t1 (se corresponde con el valor 1.180 $t1 de la Tabla 3.3).

2 - Situacion promedio: Cuando el precio de la materia prima es el promedio de los
anteriores resultados. En esta situacion la corriente de materia prima tiene un coste
de 1.213 $+t1 (se corresponde con el valor promedio de los datos de la Tabla 3.3,
1.369 $t1).

3 - Situacién menos favorable: Cuando el precio de la materia prima es el mas alto
posible. En esta situacion la corriente de materia prima tiene un coste de 1.551 $t1
(se corresponde con el valor 1.750 $t1 de la Tabla 3.3).

Estas situaciones se tendran en cuenta en posteriores apartados.

3.3. Especificaciones de productos

En el proceso disenado se obtiene una corriente de producto principal y dos
corrientes de subproductos.

El producto principal es acetona, con una pureza masica del 99,5% y cuya principal
impureza es el agua. Las especificaciones de este producto estan recogidas en la
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siguiente tabla (Tabla 3.4), mientras que las condiciones de temperatura y de presion
de esta corriente se reflejan en el apartado 3.5. Limites de bateria del proyecto.

Tabla 3.4. Especificaciones del producto final acetona segun la norma ASTM D329-76 (Sifniades & Levy, 2011).

Property ASTM test Specification

Relative density D268

2020 =C 0.7905 - 0.7930

2525 °C 0.7860 — 0.7885

Color D1209 -3 on platinum-cobalt scale
Distillation range D1078 1.0 °C, including 56.1 °C
Nonvolatile matter D1353 5 mg/100 mL

Odor D129 characteristic, nonresidual
Water D1364 D5wt%*

Acidity (as acetic acid) D1613 0.002 wt %

Water miscibility D1722 passes test

Alkalinity (as ammonia) Di1614 0.001 wt %
Permanganate time D1363 30 min at 25 °C

* This water limit ensures that the material is miscible without turbidity with 19 volumes of 99 % heptane at 20 °C (ASTM D1476).

En cuanto al precio del producto principal, se ha realizado un nuevo analisis de
mercado a través de la pagina web www.echemi.com. En este caso el analisis abarca
desde julio del ano 2020 hasta enero del ano 2021. Los resultados se muestran en

la Figura 3.2 y en la Tabla 3.5.

Precio de la Acetona desde julio de 2020 hasta enero de 2021
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Figura 3.8. Precio de la acetona desde julio de 2020 hasta enero de 2021 (Echemi Technology Co., 2021).

Tabla 3.5. Datos de la Figura 3.2. Continuacion de la tabla en la siguiente pdgina.

Mes Dia Precio
($-th)
Julio 20/07/2020 1.115
Agosto 05/08/2020 834
Agosto 21/08/2020 878
Septiembre 08/09/2020 1.064
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Tabla 3.5. Continuacion.

Mes Dia Precio
($-t1)

Septiembre 24/09/2020 1.015
Octubre 12/10/2020 1.086
Octubre 28/10/2020 1.011
Noviembre 16/11/2020 1.171
Diciembre 02/12/2020 1.401
Diciembre 18/12/2020 1.239
Enero 08/01/2021 859
Enero 11/01/2021 859
Enero 12/01/2021 878
Enero 13/01/2021 885
Enero 14/01/2021 883
Enero 15/01/2021 890
Enero 18/01/2021 913

A la vista de los resultados expuestos, se puede apreciar que hay una gran variacion
en cuanto al precio de la acetona, por lo que se ha decidido establecer de nuevo tres
situaciones distintas:

1 - Situacién mas favorable: Cuando el precio de la acetona es el mas alto de los
expuestos en la Tabla 3.5, es decir, 1.401 $+1.

2 - Situacién promedio: Cuando el precio de la acetona es el promedio de los valores
recogidos en la Tabla 3.5. Este precio es de 999 $+4-1.

3 - Situacién menos favorable: Cuando el precio de la acetona es el mas bajo de los
valores expuestos en la Tabla 3.5, es decir, 834 $+1.

Estas situaciones se tendran en cuenta en posteriores apartados.

Por otro lado, uno de los subproductos obtenidos en el proceso disenado es una
corriente rica en hidrégeno (corriente 54 del diagrama de flujo, “A2-PFD-101-2"
ANEXO IV - Planos). Las especificaciones de esta corriente se muestran en la
Tabla 3.6.

Tabla 3.6. Especificaciones de la corriente rica en hidrégeno (corriente 54 del diagrama de flujo, “A2-PFD-101-2"
ANEXO IV - Planos). Continuacion de la tabla en la siguiente pdgina.

Corriente 54
Temperatura (°C) 15,1
Presion (bar) 1,01
Masa molecular media 2,93

Fracciones molares

Hidrégeno 0,9687
Propileno 0,0133
Acetona 9,95E-05
Diisopropil éter 0,0010
Isopropanol 2,45E-06
Agua 0,0169
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Tabla 3.6. Continuacion.

Fracciones molares
Diacetona alcohol 5,51E-06
Nitrato de sodio 0,0000
Nitrato de potasio 0,0000
Nitrito de sodio 0,0000
Densidad (kg-m™3) 0,12
Viscosidad de gas (Pa-s) 9,40E-06

En cuanto al precio de esta corriente rica en hidrogeno, se ha supuesto que el
hidrogeno producido es practicamente puro. Segin la Agencia Internacional de la
Energia (PV Magazine, 2020) un kilogramo de hidrégeno verde cuesta entre 3,50 €
y 5 €, mientras que un kilogramo de hidrégeno obtenido a partir de gas natural cuesta
alrededor de 1,5 €. Por lo tanto, se ha establecido un rango de precios para esta
corriente, desde 1,5 €kg1 hasta 5 €kg1, ya que no se trata de hidrégeno verde ni de
hidrogeno obtenido a partir de gas natural. Este rango de precios seleccionado para
esta corriente se tendra en cuenta en el apartado 7. Valoracion economica del
proyecto.

Finalmente, el otro subproducto que se obtiene es una corriente con un elevado
contenido en agua (corriente 56 del diagrama de flujo, “A2-PFD-101-2"
ANEXO IV - Planos). Las especificaciones de esta corriente se muestran en la
Tabla 3.7.

Tabla 3.7. Especificaciones de la corriente con elevado contenido en agua (corriente 56 del diagrama de flujo,
“A2-PFD-101-2” ANEXO IV - Planos).

Corriente 56
Temperatura (°C) 35,0
Presion (bar) 1,01
Masa molecular media 18,12
Fracciones molares
Hidrégeno 8,46E-19
Propileno 3,39E-18
Acetona 3,87E-05
Diisopropil éter 1,75E-12
Isopropanol 1,11E-05
Agua 0,9989
Diacetona alcohol 0,0011
Nitrato de sodio 0,0000
Nitrato de potasio 0,0000
Nitrito de sodio 0,0000
Densidad (kg-m~3) 984,04
Viscosidad de liquido (Pa-s) 0,0007
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3.4. Especificaciones de servicios auxiliares

David Sanz Sastre

Se han empleado diversos servicios auxiliares en el diseno de la planta. La mayoria

de ellos han sido tomados por

defecto en el

(AspenTech, 2019). Estos se especifican a continuacion.

Electricidad (electricity)

software de simulacion

Las especificaciones de este servicio auxiliar se muestran en la siguiente tabla

(Tabla 3.8).

Tabla 3.8. Especificaciones del servicio auxiliar electricidad (AspenTech, 2019).
Utility type ELECTRICITY
Specified electricity price ($-kWh1) 0,078
Specified CO, emission factor (kg-cal?) 2,34E-07
Specified CO, energy source efficiency factor 0,58
Calculated total cost ($-h1) 0,058
Calculated total Electric usage (kW) 0,75
Calculated CO; emission rate (kg-h'1) 0,34

Agua de refrigeracién (cooling water)

En la siguiente tabla (Tabla 3.9) se exponen las especificaciones de este servicio

auxiliar.

Tabla 3.9. Especificaciones del servicio auxiliar agua de refrigeracion (AspenTech, 2019).

Utility type COOLING WATER
Specified energy price ($-kJ?) 2,12E-07
Specified inlet pressure (atm) 1,00
Specified outlet pressure (atm) 1,00
Specified inlet temperature (°C) 20,0
Specified outlet temperature (°C) 25,0
Specified CO;, energy source efficiency factor 1
Calculated heating/cooling value (kJ-kg) -20,88
Calculated inlet enthalpy (kJ-kg1) -15.886,67
Calculated outlet enthalpy (kJ-kg1) -15.865,80
Calculated total cost ($-h%) 3,33
Calculated total usage rate (kg-h1) 753.412,05

Agua refrigerada (chilled water)

En este caso, se ha recurrido a The Trane Company, (1999) para establecer las

especificaciones de este servicio auxiliar,

(Tabla 3.10).
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Tabla 3.10. Especificaciones del servicio auxiliar agua refrigerada (The Trane Company, 1999).

Utility type CHILLED WATER
Specified energy price (S-kWh-1) 0,05
Specified inlet pressure (atm) 1,00
Specified outlet pressure (atm) 1,00
Specified inlet temperature (°C) 5,0
Specified outlet temperature (°C) 15,0
Specified CO, energy source efficiency factor 1
Calculated heating/cooling value (kJ-kg) -41,88
Calculated inlet enthalpy (kJ-kg1) -15.949,45
Calculated outlet enthalpy (kJ-kg1) -15.907,56
Calculated total cost ($-h2) 99,60
Calculated total usage rate (kg-h') 171.213,21

Refrigerante (propane)

Las especificaciones de este servicio auxiliar se muestran en la siguiente tabla

(Tabla 3.11).

Tabla 3.11. Especificaciones del servicio auxiliar refrigerante (AspenTech, 2019).

Utility type PROPANE
Specified cooling value (kJ-kg1) -4
Specified energy price ($-kJ?) 2,74E-06
Specified inlet temperature (°C) -25,0
Specified outlet temperature (°C) -24,0
Specified CO, emission factor (kg-cal?) 2,34E-07
Specified CO, energy source efficiency factor 1
Calculated total cost ($-h1) 1,27
Calculated total usage rate (kg-h1) 115.432,15
Calculated CO; emission rate (kg-h'1) 25,81

Vapor de baja presion (LPS, Low Pressure Steam)

En la siguiente tabla (Tabla 3.12) se exponen las especificaciones de este servicio

auxiliar.

Tabla 3.12. Especificaciones del servicio auxiliar vapor de baja presion (AspenTech, 2019). Continuacion de la tabla

en la siguiente pdgina.

Utility type LPS
Specified energy price ($-kJ?) 1,90E-06
Specified inlet temperature (°C) 125,0
Specified outlet temperature (°C) 124,0
Specified inlet vapor fraction 1
Specified outlet vapor fraction 0
Specified CO, emission factor (kg-cal?) 2,34E-07
Specified CO, energy source efficiency factor 0,85
Calculated heating/cooling value (kJ-kg) 2.191,88
Calculated inlet enthalpy (kJ-kg1) -13.258,70
Calculated outlet enthalpy (kJ-kg?) -15.450,57
Calculated inlet pressure (bar) 2,32
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Tabla 3.12. Continuacion.

Utility type LPS
Calculated outlet pressure (bar) 2,25
Calculated total cost ($-h2) 30,31
Calculated total usage rate (kg-h1) 7.277,34
Calculated CO; emission rate (kg-h'1) 1.048,83

Gases de combustion (combustion gases)

Las especificaciones de este servicio auxiliar se muestran en la siguiente tabla
(Tabla 3.13).

Tabla 3.13. Especificaciones del servicio auxiliar gases de combustion (AspenTech, 2019).

Utility type COMBUSTION GASES
Specified cooling value (kJ-kg1) 600
Specified energy price ($-kJ1) 4,25E-06
Specified inlet temperature (°C) 1.000,0
Specified outlet temperature (°C) 600,0
Specified CO, emission factor (kg-cal) 2,34E-07
Specified CO, energy source efficiency factor 0,85
Calculated total cost ($-h?) 49,57
Calculated total usage rate (kg-h'1) 19.440,67
Calculated CO; emission rate (kg-h'1) 766,97

Sal fundida (molten salt)

En cuanto a este servicio auxiliar, se ha escogido una sal fundida (Sanz & Thomkins,
1981) compuesta por una mezcla eutéctica de NaNO2 (48,9% masa), NaNO3 (6,9%
masa) y KNOs (44,2% masa). En el apartado 6.5.2. Fluido térmico de intercambio de
calor se hace referencia a este servicio auxiliar, ya que forma parte del proceso de
simulacion y optimizacion de la planta. Las especificaciones de la sal fundida se
muestran en la siguiente tabla (Tabla 3.14).

Tabla 3.14. Especificaciones del servicio auxiliar sal fundida (corrientes 15y 17 del diagrama de flujo,
“A2-PFD-101-2” ANEXO IV - Planos).

Corriente 15 17
Temperatura (°C) 443,3 525,0
Presién (bar) 3,00 3,00
Masa molecular media 81,49 81,49
Entalpia masica (kJ-kg™) 1.024,58 1.199,15
Densidad (kg-m™3) 287,21 275,41
Viscosidad de liquido (Pa's) 0,0015 0,0011
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3.5. Limites de bateria del proyecto

Se han establecido cinco limites de bateria en la planta. Las condiciones de presion
y temperatura de cada uno de ellos se exponen a continuaciéon (Tabla 3.15).

Tabla 3.15. Condiciones de los limites de bateria de la planta (ver diagrama de flujo, “A2-PFD-101-2"
ANEXO IV - Planos).

Limite de bateria Nombre Corriente T P
(°C) (bar)
1 L.B.1 10 25,0 1,01
2 L.B.2 54 15,1 1,01
3 L.B.3 46 30,0 1,01
4 L.B.4 56 35,0 1,01
5 L.B.5 Purga 77,9 1,01

3.6. Localizacion de la planta

El lugar donde estaria ubicada la planta es en el entorno de la bahia de Algeciras.
Las coordenadas de la ubicacion son: 36°10'10.4"N 5°26'13.4"W (Figura 3.3).

Figura 3.9. Localizacion de la planta (vista principal).

Se ha decidido situar la planta en esta ubicacion debido a que tiene una conexion
directa a través del mar con el continente europeo, africano y americano. Ademas,
también tiene conexion via terrestre con Europa (Figura 3.4).
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Figura 3.10. Localizacion de la planta (vista global).

Este punto estratégico de la localizacion de la planta facilitaria indudablemente las
exportaciones de productos y las importaciones de materias primas, ya que existe un
amplio abanico de posibilidades tanto por via maritima como por via terrestre.

Ademas, la planta estaria situada cerca de otras grandes factorias (Figura 3.5) como
la central de Acerinox Palomares, la central de CEPSA de Puente Mayorga, la central
térmica Los Barrios o la refineria de CEPSA de San Roque, que podrian ser claves en
la adquisicion de isopropanol o de otros servicios auxiliares. También se podria
vender el hidrégeno obtenido como subproducto directamente a estas companias
sin necesidad de transportarlo, lo cual seria una gran ventaja ya que el transporte de
H> es complicado.

Figura 3.11. Localizacion de la planta (factorias cercanas).

3.7. Cadigos de diseno a utilizar

Dentro de la gran multitud de coédigos tanto a nivel nacional como a nivel
internacional se recogen a continuacion los que principalmente han sido empleados
en el presente trabajo.
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-Cédigo ASME (American Society of Mechanical Engineers): Dentro de este codigo se
ha empleado la seccion VI, division 1 para el diseno de los equipos del proceso.

-Codigo TEMA (Tubular Exchanger Manufacturers Association).

-Norma BS 3606: Dimensiones estandarizadas de tubos de acero.

-Norma ASTM (American Society for Testing Materials).

-UNE (Una Norma Espaniola) / 1SO (International Organization for Standardization):

-UNE-EN 14015: Tanques de acero para almacenamiento de liquidos.

-UNE-EN 13445-3: Recipientes a presion no sometidos a llama.

-UNE-EN ISO 10628: Diagrama de flujo de plantas de proceso.

-UNE-EN ISO 2858: Bombas centrifugas de aspiracion axial (con presion
nominal < 16 bar).

3.8. Tiempo de vida de la planta

Se han seleccionado 25 anos como tiempo de vida de la planta.

3.9. Horas de operacion

La planta estara operativa 24 horas al dia, divididas en tres turnos de 8 horas cada
uno. Los dias laborales del ano seran 335 dias, por lo que el total de horas que
funcionara la planta son 8.040 horas al ano. Los 30 dias restantes estaran
destinados a funciones de mantenimiento, reparaciones, modificaciones e
implementacion de nuevos sistemas.
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4. Descripcion del proceso

4.1. Diagrama de bloques

El diagrama de bloques del proceso se encuentra en el ANEXO IV - Planos y esta
nombrado como “A3-BD-101-1". En él se muestran los requerimientos totales de
calefaccion y de refrigeracion de la planta, ademas de un balance de materia global.

4.2. Diagrama de flujo

El diagrama de flujo del proceso se encuentra en el ANEXO IV - Planos y esta
nombrado como “A2-PFD-101-2".

4.3. Descripcion detallada

En este apartado se recomienda tener presente el diagrama de flujo del proceso
(“A2-PFD-101-2” ANEXO IV - Planos) debido al gran ndmero de corrientes y de
equipos que van a ser mencionados, y el diagrama de bloques del proceso
(“A3-BD-101-1" ANEXO IV - Planos) para tener una perspectiva general de las
secciones de la planta. De todos modos, se haran referencias a los mismos en
algunos puntos de la descripcion detallada del proceso. Las propiedades, flujos y
composiciones de todas las corrientes del proceso se muestran en la tabla de
corrientes en el ANEXO V - Tabla de corrientes.

4.3.1. Acondicionamiento de reactivos

La mezcla azeotropica isopropanol-agua con una fraccion molar de isopropanol del
70% (corriente 10 del diagrama de flujo, “A2-PFD-101-2” ANEXO IV - Planos) y un
flujo molar de 83,94 kmolh1 es introducida al proceso desde el limite de bateria 1
(L.B.1), con una temperatura de 25°C y una presion de 1,01 bar. Esta es mezclada
en el deposito horizontal V-101 con 2,31 kmolh? de recirculacion de reactivos
(corriente 11), proveniente de las colas de la Ultima etapa de destilacion que tiene
una fraccion molar de isopropanol del 16,1% y del 81,4% en agua a una temperatura
de 77,9°Cy una presion de 1,01 bar. La suma de estas dos corrientes da lugar a la
corriente 12 (corriente liquida) con una fraccion molar de isopropanol del 68,6% y
del 31,4% en agua a una temperatura de 26°C y una presion de 1,01 bar, que se
corresponde con la alimentacion al reactor R-201 A/B.

Previa a la entrada a la seccion de reaccion, esta Ultima corriente es primero
impulsada por la bomba centrifuga P-101 A/B hasta conseguir una presion de
2,7 bar y a continuacion calentada a través del cambiador de calor E-101 para
llevarla a estado gaseoso y alcanzar una temperatura de 360 °C. Estos dos Gltimos
equipos constituyen la seccion de acondicionamiento de reactivos (diagrama de
blogues, “A3-BD-101-1" ANEXO IV - Planos) en la que la corriente de entrada al
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reactor recibe 0,75 kW de potencia eléctrica (bomba P-101 A/B) y 1.860 kW de calor
(cambiador E-101) transferidos mediante los gases de combustion del horno H-101.

4.3.2. Sintesis de acetona

El resultado de esta primera seccidon del proceso es la corriente 14, ya
acondicionada, que es introducida en el reactor de lecho catalitico fijo R-201 A/B,
constituido por 400 tubos de 12 ft de longitud. En este equipo se produce la sintesis
de acetona por medio de la deshidrogenacion de isopropanol (Ecuacion 1.1), con un
calor molar de reaccion de +62.900 kJkmol1 (endotérmica).

Este calor molar de reaccion es aportado por medio de 349,12 kmolhl de sal
fundida, que es introducida en contracorriente a una temperatura de 525°Cy a una
presion de 3 bar (corriente 17 del diagrama de flujo, “A2-PFD-101-2"
ANEXO IV - Planos) y que abandona el sistema de reaccion intercambiando 1.380 kW
con la mezcla reaccionante, con una temperatura de 443,3°C (corriente 15). La sal
fundida, tras su paso por el reactor, es llevada primero al cambiador E-201 donde
recibe 1.380 kW de calor proveniente de los gases de combustion del horno H-101
para alcanzar de nuevo los 525 °C de temperatura (corriente 16). Finalmente, la sal
fundida es retornada al reactor por medio de la bomba P-201 A/B, a una presion de
3 bar (corriente 17).

Al mismo tiempo, la corriente gaseosa de reactivos (corriente 14) atraviesa el lecho
catalitico (catalizador compuesto por un 6% en masa de Cu, 3,6% de Zny 0,7% de Cr
en un soporte de «o-AloO3, apartado 1.3.2. Catalizador) donde se produce la
transformacion de isopropanol para obtener acetona mediante la reaccion principal
(Ecuacion 1.1)y otros compuestos (alcohol de diacetona, propileno y diisopropil éter)
mediante reacciones secundarias competitivas (Ecuacion 1.4, Ecuacion 1.5 'y
Ecuacion 1.6).

El resultado es una selectividad del 98,2% en pro de la reaccion principal, con una
conversion de isopropanol por paso del 99,36%. La corriente que abandona el
reactor (corriente 18 del diagrama de flujo, “A2-PFD-101-2” ANEXO IV - Planos) tiene
un flujo molar de 144,77 kmolhl y estd formada principalmente por acetona
(57,75 kmolh1), hidrégeno (57,74 kmolhl) y agua (27,96 kmolh1), con una
temperatura de 496,5°Cy una presion de 1,20 bar.

4.3.3. Condensacion y separacion liquido-vapor

Con el objetivo de separar los compuestos volatiles de la corriente de salida del
reactor (hidrogeno y propileno), esta ultima corriente es introducida en la seccion de
condensacion y separacion liquido-vapor (diagrama de bloques, “A3-BD-101-1"
ANEXO IV - Planos).

En primer lugar, en el condensador parcial E-301 se transfieren 1.992 kW de calor
al servicio auxiliar de agua de refrigeracion, disminuyendo la temperatura de la
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corriente de proceso hasta los 22 °C. Como resultado se obtiene la corriente 19, con
una fraccion molar de vapor del 50,32%.

A continuacion, esta Ultima es llevada al depésito vertical V-301, donde se escinde
en dos corrientes: una corriente gaseosa rica en volatiles (corriente 20) y una
corriente liquida formada principalmente por acetona (62,02% en mol) y agua
(37,38% en mol).

4.3.4. Absorcion de acetona

Por un lado, la corriente 20 ademas de contener compuestos volatiles (79,25% en
mol de hidrégeno y 1,1% en mol de propileno) también lleva consigo una fraccion
importante de acetona (18,04% en mol) por lo que es llevada al absorbedor C-301
con el objetivo de recuperar este ultimo.

El absorbedor esta compuesto por 13 platos (9 etapas de equilibrio) y opera de forma
adiabatica sin condensador ni ebullidor, a una presion de 1,01 bar en la parte
superior de la torre. Como disolvente se emplea agua a una temperatura de 15°Cy
una presion de 1,5 bar (corriente 51 del diagrama de flujo, “A2-PFD-101-2"
ANEXO IV - Planos) que es introducido por la parte superior de la columna de
absorcion.

Como resultado de esta operacion unitaria, se consigue recuperar el 99,99% del flujo
molar de acetona que es introducido a este equipo en la corriente 23, que abandona
el absorbedor por la parte inferior de la columna con una temperatura de 39,8°Cy
que es impulsada por medio de la bomba centrifuga P-301 A/B a la columna de
destilacion C-302 (corriente 24). Por la parte superior del absorbedor C-301 se
obtiene una corriente gaseosa rica en hidrégeno (96,87% en mol, corriente 52).

4.3.5. Primera etapa de destilacion

Por otro lado, la corriente liquida procedente del separador liquido-vapor V-301
(corriente 21) es impulsada a través de la bomba centrifuga P-302 A/B a la torre de
destilacion C-302 (corriente 22).

Esta dltima corriente (corriente 22) y la corriente 24 representan la entrada a la
primera etapa de destilacion del proceso (diagrama de bloques, “A3-BD-101-1"
ANEXO IV - Planos) en la que se sigue una secuencia indirecta.

Esta primera etapa esta constituida por la columna de destilacion C-302, que esta
compuesta por 13 platos (11 etapas de equilibrio) y que opera con un condensador
parcial E-302 para eliminar volatiles y un ebullidor de tipo Kettle E-303. La corriente
22 es introducida en el plato nimero 10 de la columna C-302 mientras que la
corriente 24 se introduce en el plato nimero 11.

Por un lado, el condensador de la torre opera a una presion de 1,01 bar y transfiere
1.658 kW de la corriente vapor que abandona la columna por la parte superior
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(corriente 25) a 56,5°C mediante agua de refrigeracion como servicio auxiliar. La
salida del condensador (corriente 26) tiene una fraccion molar de vapor del 0,0056%
con una temperatura de 30°C y es introducida al depésito horizontal V-302, donde
se escinde en dos corrientes: una corriente gaseosa rica en volatiles (corriente 35)
que se junta con la corriente 52 proveniente del absorbedor C-301 para dar la
corriente 53 y una corriente liquida (corriente 27) que a través de la bomba
P-303 A/B es retornada a la columna mediante una relacion molar de reflujo de 1,93.

Por otro lado, el ebullidor de la torre (equipo E-303) transfiere 2.186 kW por medio
de vapor de baja presidon como servicio auxiliar a la corriente liquida que abandona
la columna por la parte inferior (corriente 30) a una temperatura de 98,7 °C. La salida
del ebullidor esta compuesta por dos corrientes: una corriente gaseosa a una
temperatura de 99,9 °C (corriente 31) que es retornada a la torre por la parte inferior
(36,42% del flujo molar de la corriente 30) y una corriente liquida a una temperatura
de 99,9°C (corriente 32) que abandona la primera etapa de destilacion por medio
de la bomba centrifuga P-304 A/B dando lugar a la corriente 33.

Globalmente, en la columna C-302 se consigue recuperar por la corriente 33 el
99,25% del flujo molar de agua proveniente de las corrientes de alimentacion
(corriente 24 'y corriente 22 del diagrama de flujo, “A2-PFD-101-2”
ANEXO IV - Planos) con una pureza molar de agua del 99,89%. Esta corriente es
llevada al refrigerador E-304 donde se transfieren 468 kW al agua de refrigeracion
que es empleado como servicio auxiliar de este quipo. Como resultado se obtiene la
corriente 34, con una temperatura de 35°C, que es introducida posteriormente al
deposito horizontal V-304.

En este depoésito, la corriente 34 se escinde en otras dos corrientes. Por un lado, el
7,3% del flujo molar de la corriente 34 (que se corresponde con la corriente 55), es
impulsado a través de la bomba P-307 A/B para abandonar el proceso por el limite
de bateria 4 (L.B.4, corriente 56). Por otro lado, el flujo molar restante (que se
corresponde con la corriente 47) es recirculado a través de la bomba P-308 A/B
hacia el depdsito horizontal V-102. Este depdsito da como resultado la corriente 49,
gue mediante 0,23 kW de potencia eléctrica proporcionados por la bomba centrifuga
P-102 A/B, alcanza una presion de 1,5 bar (corriente 50). Finalmente, esta Gltima
corriente transfiere 128 kW al refrigerante empleado como servicio auxiliar en el
refrigerador E-102 para conseguir la temperatura de entrada de disolvente al
absorbedor C-301 (15°C).

4.3.6. Segunda etapa de destilacion

El destilado liquido de la columna C-302 (corriente 36) tiene un flujo molar de
60,71 kmolh1 con una fraccion del 95,11% en mol de acetona, a una temperatura
de 30°C y una presion de 1,01 bar. Esta corriente supone el punto de partida de la
segunda etapa de destilacion del proceso (diagrama de bloques, “A3-BD-101-1"
ANEXO IV - Planos).
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Esta segunda etapa esta constituida por la columna de destilacion C-303, que esta
compuesta por 38 platos (28 etapas de equilibrio) y que opera con un condensador
parcial E-305 para eliminar volatiles y un ebullidor de tipo Kettle E-306. La
corriente 36 es introducida en el plato nidmero 27 de la columna C-303.

Por un lado, el condensador de la torre opera a una presion de 1,01 bar y transfiere
2.243 KW de la corriente vapor que abandona la columna por la parte superior
(corriente 37) a 56,1°C mediante agua de refrigeracion como servicio auxiliar. La
salida del condensador (corriente 38) tiene una fraccion molar de vapor del
0,00038% con una temperatura de 30°C y es introducida al depésito horizontal
V-303, donde se escinde en dos corrientes: una corriente gaseosa rica en volatiles
(corriente 45) que se junta con la corriente 53 dando lugar a la corriente 54, que
abandona el proceso por el limite de bateria 2 (L.B.2, corriente 56) con una
temperatura de 15,1°C y una presion de 1,01 bar; y una corriente liquida
(corriente 39) que a través de la bomba P-305 A/B es retornada a la columna
mediante una relacion molar de reflujo de 3,18.

Por otro lado, el ebullidor de la torre (equipo E-306) transfiere 2.245 kW por medio
de vapor de baja presion como servicio auxiliar a la corriente liquida que abandona
la columna por la parte inferior (corriente 42) a una temperatura de 68,1 °C. La salida
del ebullidor esta compuesta por dos corrientes: una corriente gaseosa a una
temperatura de 77,9°C (corriente 43) que es retornada a la torre por la parte inferior
(98,87% del flujo molar de la corriente 42) y una corriente liquida a una temperatura
de 77,9°C (corriente 44) que es recirculada a través de la bomba P-306 A/B hacia
el deposito V-101 para mezclarse con la alimentacion fresca del proceso (corriente
10). En esta corriente de recirculacion de reactivos (corriente 11) se retira una
pequena corriente de purga por el limite de bateria 5 (L.B.5).

Como resultado final de la columna C-303 y del proceso, se obtiene un flujo molar
de destilado liquido de 58,4 kmolh-1 (corriente 46), que supone la recuperacion del
99,9% del flujo molar de acetona alimentado a la columna (corriente 36). Este flujo
molar se traduce en una capacidad de produccion de 27.071 toneladas anuales de
producto final con una pureza en masa del 99,5% en acetona, que abandona el
proceso por el limite de bateria 3 (L.B.3), con una temperatura de 30°Cy una presion
de 1,01 bar.
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5. Equipos de proceso

5.1. Lista de equipos

La lista de los equipos del proceso se muestra en el ANEXO VI - Equipos con el
titulo “ANEXO VI - Equipos - Lista de equipos”.

5.2. Hojas de especificaciones

Las hojas de especificaciones de los equipos del proceso estan recogidas en el
ANEXO VI - Equipos. En el titulo de cada hoja se especifica el equipo al que
corresponde, de tal manera: “ANEXO VI - Equipos - Hoja de especificacion XXX,
donde “XXX” es el quipo especificado.
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6. Simulacion y optimizacion del proceso

El proceso ha sido implementado en el software de simulaciéon de procesos Aspen
Plus Version 11 (AspenTech, 2019). Dentro de este simulador, se han empleado las
extensiones “NIST Thermodata Engine Version 10.2” como base de datos
experimentales del equilibrio entre compuestos y “Aspen Process Economic
Analyzer” para la optimizacion econdmica de equipos y de la planta. Se adjunta en
este documento el fichero resultante de la simulacion, nombrado como
“Acetone_Dehydrogenation_Isopropanol_rev152.apwz’.

Ademas, puede consultarse el ANEXO VIl - Informe de la simulacion para mas
informacion,

6.1. Compuestos y propiedades

En primer lugar, se han introducido en el simulador todos los compuestos presentes
en el proceso y se han asignado como compuestos de Henry al hidrégeno y al
propileno por ser compuestos volatiles. El equilibrio de estos dos ultimos ha sido
calculado mediante la Ley de Henry y no por el modelo de propiedades del resto de
sustancias del sistema.

6.1.1. Seleccion del modelo de propiedades

El siguiente paso ha sido escoger el modelo de propiedades mas adecuado para el
rango de operacion del proceso y las caracteristicas de los compuestos empleados
en la simulacion. Para ello, se ha hecho uso de los siguientes diagramas (Figura 6.1
y Figura 6.2) para la eleccion del modelo.

Maon-gle ctraolyte

Polar

Bactrohte

» ELECNRTL

@ Real PENG-ROB, RK-§020E,
LE-PLOCEK, PR-BM,
RES-BM, SRE

Monpolar Elatm
CHAD-5BA, GRAYSOM,
BRI

Pszudo &

3

]

BE1D, IDEAL

@ Polarity @ Bectrol e
@ Real or Pseudacomponents ® Pressure

Figura 6.12. Diagrama de eleccion del modelo de propiedades (AspenTech, 2019).
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Figura 6.13. Diagrama de eleccion de modelo de propiedades para sistemas polares sin electrolitos
(AspenTech, 2019).

Atendiendo a los anteriores diagramas, se ha decidido tener en cuenta los modelos
de propiedades de WILSON, NRTL y UNIQUAC, ya que el sistema de compuestos del
proceso es polar, sin electrolitos, se opera a presiones inferiores a 10 bar y no se
espera la presencia de zonas con miscibilidad parcial liquido-liquido.

En los siguientes apartados, se observaran los resultados de la interaccion binaria
entre compuestos mediante representaciones del equilibrio liquido-vapor y se
compararan con resultados experimentales a través de la base de datos “NIST
Thermodata Engine Version 10.2” (AspenTech, 2019) para la validacion de cada uno
de los modelos previamente seleccionados.

6.1.2. Modelo de propiedades UNIQUAC

En primer lugar, se ha seleccionado el modelo de propiedades UNIQUAC y se ha
cambiado la ecuacion de estado de gas ideal establecida por defecto en el software
de simulacion por la ecuacion de estado de Redlich-Kwong.

A continuacién, se ha estudiado el equilibrio binario liquido-vapor mediante este
modelo de propiedades para la terna: acetona, isopropanol y agua. Ademas, se han
comparado los resultados del estudio con resultados experimentales proporcionados
por “NIST Thermodata Engine Version 10.2” (AspenTech, 2019).

Los diagramas T-xy para las duplas acetona-isopropanol (Figura 6.3), acetona-agua
(Figura 6.4) e isopropanol-agua (Figura 6.5) son los que siguen.

TFG_01815 -30- Imprimido el 15/07/2021



Diseno de una planta para la produccion de acetona a partir de isopropanol

David Sanz Sastre

357,5
355,0
352,5
350,0
347,5
45,0
342,5

340,0

Temperatura (K}

337,5
335,0
3325
330,0

3275

Diagrama Txy para Acetona-lsopropanol a 1,01 bar

® | Acetona NIST
® VAcetona NIST
—&— L Acetona UNIQUAC

V Acetona UNIQUAC

0,00 005 010 015 0,20 025 030 035 040 045 050 055 0,60 065 070 0,75 0,80 085 090 095 1,00

Fraccion molar de Acetona

Figura 6.14. Diagrama T-xy para Acetona-Isopropanol a 1,01 bar calculado por UNIQUAC- Redlich-Kwong.
Comparacion con datos experimentales “NIST Thermodata Engine Version 10.2” (Verhoeye & De Schepper, 1973).
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Figura 6.15. Diagrama T-xy para Acetona-Agua a 1,01 bar calculado por UNIQUAC- Redlich-Kwong. Comparacion
con datos experimentales “NIST Thermodata Engine Version 10.2” (Polednovd & Wichterle, 1984).
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Figura 6.16. Diagrama T-xy para Isopropanol-Agua a 1,01 bar calculado por UNIQUAC- Redlich-Kwong. Comparacion
con datos experimentales “NIST Thermodata Engine Version 10.2” (Wilson & Simons, 1952).
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Como se puede apreciar en las anteriores figuras, el equilibrio calculado mediante el
modelo de propiedades UNIQUAC se ajusta considerablemente bien a los datos
experimentales para el caso de las mezclas acetona-isopropanol (Figura 6.3) y
acetona-agua (Figura 6.4).

Sin embargo, para la dupla isopropanol-agua (Figura 6.5) los resultados no son
favorables. Aparece una zona de miscibilidad parcial liquido-liquido que no reflejan
los datos experimentales. Debido a esto, se ha considerado descartar el empleo de
UNIQUAC como modelo de propiedades del sistema.

6.1.3. Modelo de propiedades NRTL

A continuacion, se ha seleccionado el modelo de propiedades NRTL, para el cual se
ha empleado la ecuacion de estado de Redlich-Kwong en lugar de la ecuacion de
estado de gas ideal impuesta por defecto en el simulador.

Del mismo modo, se ha estudiado el equilibrio liquido-vapor entre los mismos
compuestos (acetona, isopropanol y agua) y se han comparado los resultados
obtenidos con los datos experimentales proporcionados por “NIST Thermodata
Engine Version 10.2” (AspenTech, 2019).

Los diagramas T-xy para las duplas acetona-isopropanol (Figura 6.6), acetona-agua
(Figura 6.7) e isopropanol-agua (Figura 6.8 y Figura 6.9) son los mostrados a
continuacion.
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Figura 6.17. Diagrama T-xy para Acetona-Isopropanol a 1,01 bar calculado por NRTL- Redlich-Kwong. Comparacion
con datos experimentales “NIST Thermodata Engine Version 10.2” (Verhoeye & De Schepper, 1973).
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Diagrama Txy para Acetona-Agua a 1,01 bhar

377,5

375,0
372,5
370,0
367,5
365,0
362,5
360,0
357,5
355,0
352,5
350,0
347,5
345,0
342,5
340,0
337,5
335,0
3325
330,0
327,5
325,0

Temperatura (K)

® L Acetona NIST
® VAcetona NIST

—&—L Acetona NRTL

V Acetona NRTL

Fraccién molar de Acetona

0,00 0,05 010 015 020 025 030 035 040 045 050 055 060 065 070 075 080 085 090 095 1,00

Figura 6.18. Diagrama T-xy para Acetona-Agua a 1,01 bar calculado por NRTL- Redlich-Kwong. Comparacion con
datos experimentales del “NIST Thermodata Engine Version 10.2” (Polednova & Wichterle, 1984).
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Figura 6.19. Diagrama Txy para Isopropanol-Agua a 1,01 bar calculado por NRTL- Redlich-Kwong. Comparacidn con
datos experimentales del “NIST Thermodata Engine Version 10.2” (Wilson & Simons, 1952).
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Figura 6.20. Diagrama T-xy para Isopropanol-Agua a 4,12 bar calculado por NRTL- Redlich-Kwong. Comparacion con
datos experimentales del “NIST Thermodata Engine Versién 10.2” (Wilson & Simons, 1952).

TFG_01815 -33-

Imprimido el 15/07/2021



Diseno de una planta para la produccion de acetona a partir de isopropanol David Sanz Sastre

Poniendo el foco en los resultados obtenidos para una presion de 1,01 bar, se podria
concluir con que el equilibrio liquido-vapor para las mezclas acetona-isopropanol
(Figura 6.6), acetona-agua (Figura 6.7) e isopropanol-agua (Figura 6.8) esta
considerablemente bien reproducido a través del modelo de propiedades NRTL.

Sin embargo, atendiendo al equilibrio a una presion mas elevada (dentro del rango
de operacion del proceso) de 4,12 bar entre el isopropanol y el agua (Figura 6.9) se
puede observar que los resultados nuevamente muestran una zona de miscibilidad
parcial liquido-liquido que no reflejan los datos experimentales. Debido a esto, el
modelo de propiedades NRTL también ha sido descartado.

6.1.4. Modelo de propiedades WILSON

Finalmente, se ha realizado el mismo estudio del equilibrio liquido-vapor que en los
anteriores casos para el modelo de propiedades WILSON. De nuevo se ha optado por
el empleo de la ecuacion de estado de Redlich-Kwong en lugar de la ecuacion de
estado de gas ideal impuesta por defecto en el simulador.

Los diagramas T-xy para las mezclas acetona-isopropanol (Figura 6.10), acetona-
agua (Figura 6.11) e isopropanol-agua (Figura 6.12 y Figura 6.13) son los siguientes.
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Figura 6.21. Diagrama T-xy para Acetona-Isopropanol a 1,01 bar calculado por WILSON- Redlich-Kwong.
Comparacion con datos experimentales “NIST Thermodata Engine Version 10.2” (Verhoeye & De Schepper, 1973).
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Figura 6.22. Diagrama T-xy para Acetona-Agua a 1,01 bar calculado por WILSON- Redlich-Kwong. Comparacién con
datos experimentales del “NIST Thermodata Engine Versién 10.2” (Polednovd & Wichterle, 1984).
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Figura 6.23. Diagrama Txy para Isopropanol-Agua a 1,01 bar calculado por WILSON- Redlich-Kwong. Comparacion
con datos experimentales del “NIST Thermodata Engine Version 10.2” (Wilson & Simons, 1952).
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Figura 6.24. Diagrama T-xy para Isopropanol-Agua a 4,12 bar calculado por WILSON- Redlich-Kwong. Comparacion
con datos experimentales del “NIST Thermodata Engine Versién 10.2” (Wilson & Simons, 1952).
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A la vista de los resultados obtenidos, se puede observar que, a una presion
constante de 1,01 bar, el equilibrio liquido-vapor calculado mediante el modelo de
propiedades WILSON esta correctamente reproducido para las mezclas acetona-
isopropanol (Figura 6.10), acetona-agua (Figura 6.11) e isopropanol-agua
(Figura 6.12).

Ademas, en el diagrama T-xy para la mezcla isopropanol-agua a 4,12 bar
(Figura 6.13) no aparece ninguna zona de miscibilidad parcial liquido-liquido, al
contrario que en el estudio del modelo de propiedades NRTL (Figura 6.9).

Esto se corresponde con los datos experimentales, por lo que se ha seleccionado el
modelo de propiedades WILSON para el proceso, empleando para el calculo de la
fase vapor la ecuacion de estado de Redlich-Kwong.

6.2. Alimentacion

Tal y como se introdujo en las bases de diseno del proceso (apartado
3.2. Especificaciones de materias primas), segin varias referencias bibliograficas
consultadas sobre el proceso (Turton et al., 2003; Luyben, 2011; Sifniades & Levy,
2011) la alimentacion estd compuesta por la mezcla azeotrépica a presion
atmosférica de isopropanol y agua (67% en mol de isopropanol).

Sin embargo, a partir del analisis del equilibrio isopropanol-agua realizado con el
modelo de propiedades WILSON (Figura 6.14) se ha seleccionado una mezcla
azeotropica de alimentacion de 70% en mol de isopropanol y 30% en mol de agua.

Diagrama y-x para Isopropanol-Agua a 1,01 bar
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Figura 6.25. Diagrama y-x para Isopropanol-Agua a 1,01 bar calculado a partir del modelo de propiedades WILSON
(AspenTech, 2019).

A partir de la capacidad de produccion de 27.000 toneladas anuales de acetona
justificada en el apartado 3.1. Capacidad de produccion, de la masa molecular de la
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acetona y de las horas anuales que opera la planta (8.040 h, apartado 3.9. Horas de
operacion) se ha calculado la capacidad de produccién molar de acetona requerida
(Ecuacion 6.1).

PROD
PRODm acerons = 3 W;‘ijot’:‘ (Ecuacién 6.1)
ETON. ,a

Donde PRODm aceTona representa la capacidad de produccion de acetona expresada
en kmolh1, PRODwacetona representa la capacidad de produccion de acetona en
kg-ano, MMaceTona representa la masa molecular de acetona expresada en kg-kmol-1
y tha representa las horas anuales de operacion de la planta expresada en h-anoZ.

El resultado ha sido una capacidad molar de produccion de acetona de
57,82 kmolhl. Teniendo en cuenta la estequiometria de la reaccion 1:1 entre la
acetona y el isopropanol (Ecuacion 1.1) y asumiendo una conversion global de
isopropanol del 95%, se requiere un flujo molar estimado de alimentacion de
86,94 kmolh't de la mezcla azeotropica.

La temperatura y la presion de la alimentacion son 25°Cy 1,01 bar, tal y como se
mostrd en el apartado 3.5. Limites de bateria del proyecto.

6.3. Analisis mediante Integracion de Procesos

El siguiente paso ha sido el analisis de las variables de operacion de la seccion de
reaccion mediante Integracion de Procesos. Debido a la imposicion de una
distribucion de selectividades para las reacciones secundarias que tienen lugar en
el reactor (apartado 1.3.3. Cinética), unicamente se ha tenido en cuenta en el
analisis las cinéticas de la reaccion principal directa (Ecuacion 1.7) e inversa
(Ecuacion 1.8) (Luyben, 2011).

rp = 22 -10° - exp[ ] Cipa (Ecuacion 1.7)

=103 exp[ ] Cacerona * Cyz  (Ecuacién 1.8)

Objetivo de la seccién de reaccion

El producto que se desea maximizar es la acetona. Este compuesto es un producto
de la reaccion directa (deshidrogenacion de isopropanol) y un reactivo de la reaccion
inversa (hidrogenacion de acetona). Por lo que, el objetivo principal es favorecer en
la medida de lo posible la cinética de la reaccion directa, es decir, maximizar la
conversion de isopropanol.
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Modelo de flujo

Para maximizar la conversion de isopropanol es necesario, en primer lugar, favorecer
la reaccion directa. Atendiendo a la cinética (Ecuacion 1.7), interesa que la
concentracion de isopropanol disminuya progresivamente a lo largo de la reaccion.
Esto se corresponde con un modelo de flujo pistdon (Figura 6.15). Si la concentracion
de isopropanol disminuyera bruscamente (flujo de mezcla perfecta, Figura 6.16) se
minimizaria el efecto de la reaccion directa.
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5 8
E P E P
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P 5
w
Q
2 F = F
o] (o]
(&) ©
T T
Figura 6.26. Modelo de flujo pistén. Figura 6.27. Modelo de flujo de
Concentracidn de productos (P) y mezcla perfecta. Concentracion de
reactivos (F) en funcién del tiempo productos (P) y reactivos (F) en
de residencia (t) (Mato, 2019). funcion del tiempo de residencia (t)

(Mato, 2019).

En segundo lugar, es necesario minimizar el efecto de la reaccion inversa. De forma
analoga, teniendo en cuenta la cinética de la reaccion inversa (Ecuacion 1.8),
interesa que la concentracion de productos aumente progresivamente en el
transcurso de la reaccion con un modelo de flujo pistéon (Figura 6.15). Si la
concentracion de acetona y de hidrégeno aumentaran bruscamente al inicio de la
reaccion (flujo de mezcla perfecta, Figura 6.16), la reaccion inversa se veria
favorecida.

Concentracién

Unicamente hay un reactivo en la reaccién principal (Ecuacion 1.1), isopropanol, por
lo que no se puede establecer una relacion de exceso entre reactivos. Sin embargo,
el empleo de una sustancia como inerte anadida a la mezcla de la reaccién podria
ser beneficioso para lograr una mayor conversion. Esto es porque, segun el principio
de Le Chatelier, anadiendo el inerte disminuye la concentracion desplazando el
equilibrio hacia la formacion de productos. En contrapartida, la cinética disminuye
significativamente y el calor transferido es mayor, es por ello por o que no se ha
tenido en cuenta en el diseno del proceso.

Temperatura

La reaccion principal (Ecuacion 1.1) es reversible y endotérmica, con un calor de
reaccion de +62.900 kJ-kmol™? (Turton et al., 2003), por lo que operar a la mayor
temperatura posible aumentara la cinética de la reaccion y desplazara el equilibrio

TFG_01815 -38- Imprimido el 15/07/2021



Diseno de una planta para la produccion de acetona a partir de isopropanol David Sanz Sastre

hacia los productos segun el principio de Le Chatelier. Dentro del rango de operacion,
la temperatura mas elevada posible son 500°C (apartado 1.3.2. Catalizador).

Presion

El nUmero de moles aumenta en el transcurso de la reaccion principal (Ecuacion 1.1).
Operar a una presion elevada favoreceria la cinética de la reaccion. Sin embargo,
desplazaria el equilibrio hacia los reactivos segun el principio de Le Chatelier.

Por lo tanto, la solucion éptima seria operar con una presion decreciente, es decir,
una presion elevada al inicio del reactor y una presion baja al final de este.

Tipo de reactor

Debido a que la reaccion tiene lugar en fase gas, se trata de una catalisis
heterogénea y el catalizador no requiere una regeneracion continua (Sifniades &
Levy, 2011), se ha optado por un reactor catalitico de lecho fijo.

Ademas, también se ha tenido en cuenta una unidad mas de este equipo para una
regeneracion periédica del catalizador (Sifniades & Levy, 2011). Los dos reactores
se colocaran en paralelo en la linea de produccién para utilizarlos de forma
alternativa.

6.4. Acondicionamiento de reactivos

Con el fin de modificar la presion de entrada al reactor se ha implementado en el
simulador una bomba centrifuga (identificada como P-101 A/B en el diagrama de
flujo, “A2-PFD-101-2” ANEXO IV - Planos). A continuacién, se ha introducido un
ebullidor (identificado como E-101 en el diagrama de flujo, “A2-PFD-101-2”
ANEXO IV - Planos) para llevar la corriente liquida de reactivos a fase gaseosa y
modificar la temperatura de entrada al reactor.

Se ha decidido implementar primero la bomba y después el ebullidor puesto que
proporcionar presion a una corriente liquida requiere menor potencia eléctrica y
menor coste que comprimir una corriente gas