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RESUMEN

El anhídrido maleico es una un producto químico con un amplio rango de aplicaciones como compuesto in-
termedio en la producción de resinas, polímeros, barnices y pinturas. En el siguiente trabajo se llevó a cabo 
la simulación del proceso de producción del anhídrido maleico a partir de la oxidación catalítica de benceno 

mediante el simulador ChemCAD®, versión 5.2.0, con 
el fin de realizar los balances de masa de todas las 
corrientes de proceso, determinar el consumo de los 
servicios auxiliares en los intercambiadores de calor 
y conocer los parámetros de diseño más importan-
tes del equipamiento empleado. Se llevaron a cabo 
dos estudios de sensibilidad: influencia de la tem-
peratura y presión de operación del absorbedor so-
bre la cantidad a obtener de anhídrido maleico por 
la corriente del fondo de este equipo. Se obtienen 
5.027,14 kg/h de anhídrido maleico por la corriente 
del tope de la columna de destilación con una pu-
reza del 97,45 %. El absorbedor debe operar a una 
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temperatura cercana a 20 ºC y una presión de 5 bar para reducir las pérdidas de anhídrido maleico e incremen-
tar las ganancias económicas del proceso.

Palabras claves: anhídrido maleico, benceno, ChemCAD®, estudio de sensibilidad, simulación.

ABSTRACT

Maleic anhydride is a chemical product with a wide range of applications in the production of resins, polymers, 
varnishes, and paints. This work presents a simulation of the maleic anhydride production process from the ca-
talytic oxidation of benzene carried out in ChemCAD® simulator, version 5.2.0, in order to perform the mass ba-
lances of all the process streams, determine the consumption of utilities in the heat exchangers, and establish 
the most important design parameters of the equipment used. Two sensitivity studies were carried out: influence 
of the operating temperature and pressure of the absorber on the amount of maleic anhydride to be obtained 
in the bottom stream of this equipment. Around 5,027.14 kg/h of maleic anhydride were obtained on the top 
stream of the distillation column, with a purity of 97.45%. Based on our findings, the absorber must operate at a 
temperature near 20 ºC and a pressure of 5 bar to reduce losses of maleic anhydride and increase the economic 
profits of the production process.

Keywords: Maleic anhydride, benzene, ChemCAD®, sensitivity study, simulation.

INTRODUCCIÓN

La oxidación de compuestos orgánicos como el ben-
ceno en fase de vapor es una reacción valiosa desde 
el punto de vista industrial debido a que los produc-
tos obtenidos, tales como el anhídrido maleico (AM) 
y el anhídrido ftálico, son intermediarios importantes 
(Uraz & Atalay, 2007). 

El AM es un compuesto químico empleado para 
producir resinas, recubrimientos superficiales, adi-
tivos de lubricantes y de alimentos, pinturas, barni-
ces y sustancias químicas para la agricultura (Speight, 
2002). Este se obtiene industrialmente mediante la 
oxidación de hidrocarburos específicos en fase gaseo-
sa. El benceno resultó ser la materia prima predomi-
nante para la obtención de AM (Uraz & Atalay, 2007, 
2012), aunque posteriormente la oxidación catalíti-
ca de hidrocarburos C-4 (fundamentalmente butano) 
ganó en importancia (Fernández et al., 2010; Pugsley 
et al., 1992; Tandioy et al., 2009).

La tecnología del reactor empleado en el proceso de 
producción del anhídrido maleico involucra tanto las 
configuraciones de lecho fijo como fluidizado, aun-
que también se ha desarrollado la tecnología de le-
cho fluidizado circulante. Para la oxidación selectiva 
del benceno, la tecnología del proceso involucra la 

configuración de lecho fijo, donde la reacción ocurre 
en fase gaseosa a 400-450 ºC en un reactor de flujo 
en pistón multitubular. El catalizador, esencialmente 
un óxido mixto de vanadio/molibdeno (V/Mo) es de-
positado en un soporte inerte y altamente conducti-
vo para permitir una mejor remoción del calor, el cual 
proviene de la reacción selectiva y también de las re-
acciones indeseables (combustión total del benceno y 
los productos). Bajo estas condiciones, la conversión 
del benceno es casi total (cerca de 96 %) y la selecti-
vidad del AM puede alcanzar el 73 % (Nosakhare et 
al., 2017).

La propagación del uso de los computadores y orde-
nadores digitales ha impulsado el desarrollo de una 
gran variedad de herramientas para la solución de 
problemas de ingeniería y aquellos propios de las eta-
pas iniciales del desarrollo de procesos químicos. En 
los últimos años, las técnicas de simulación se han 
afianzado lo suficiente, provocando que su uso se 
haya extendido a diversos campos de la ciencia y la 
técnica. Básicamente, la simulación es el estudio de 
un sistema a través de un modelo, el cual, en cual-
quier dominio de la ciencia, es el resultado logrado 
por el especialista al establecer las complejas cone-
xiones entre un objeto de estudio del mundo real y 
una representación conceptual de ese objeto, esto es, 
el modelo (Rabelo, 2016).
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En la actualidad, el empleo de la simulación de pro-
cesos químicos ha ganado en importancia gracias a 
que se trata de una actividad confiable, económica 
y que demanda menor tiempo para la obtención del 
modelo representativo del sistema bajo estudio. La 
simulación facilita el estudio de la influencia de dife-
rentes parámetros de entrada sobre cualquier pro-
ceso químico, ayudando a comprender el rango de 
variables a partir del cual el proceso funciona ade-
cuadamente, entregando así los mejores resultados 
en términos de cantidad y calidad (Greeshma et al., 
2014). 

Entre los simuladores más utilizados en la actualidad 
se encuentra el ChemCAD®, el cual ha sido empleado 
para simular diferentes procesos productivos, entre 
los que se encuentran la fabricación de acetaldehído 
(Eliasson, 2010), biodiésel (Chilev & Simeonov, 2014), 
ácido monocloroacético (Greeshma et al., 2014), epi-
clorohidrina (Almena & Martín, 2016), estireno (Pérez 
et al., 2017) y ácido acrílico (Pérez et al., 2019), así 
como la deshidratación de propanol (Wyczesany, 
2017).

En el presente trabajo se lleva a cabo la simulación 
del proceso de producción de AM a partir de la oxi-
dación parcial catalítica del benceno, empleando 
para ello el simulador de procesos ChemCAD® ver-
sión 5.2.0, con el objetivo de conocer la composición 
másica de cada una de las corrientes intermedias y 
finales del proceso de producción, determinar los 
principales parámetros de diseño de los equipos in-
volucrados en el proceso y conocer el caudal másico 
de los servicios auxiliares consumidos en los inter-
cambiadores de calor. Se efectuaron además dos es-
tudios de sensibilidad en los cuales se evaluará la 
influencia del incremento tanto de la temperatura 
como de la presión de operación del absorbedor so-
bre la cantidad de AM a obtener por la corriente del 
fondo de este equipo.

MATERIALES Y MÉTODOS

Propiedades del anhídrido maleico

El AM se presenta en forma de hojuelas cristalinas in-
coloras o blancas con un olor acre (pungente). Este 
es un compuesto químico tóxico e irritante a la piel y 
las membranas mucosas, que conduce a la ocurrencia 

de quemaduras y ulceraciones. La tabla 1 muestra las 
propiedades químico-físicas más importantes del AM. 

Tabla 1. Propiedades químico-físicas más importantes del AM

Propiedad Valor

Fórmula molecular C4H2O3

Masa molar 98,06 g/mol

Apariencia Cristales blancos

Densidad 1,48 kg/L

Punto de fusión 52,85 ºC

Punto de ebullición 202 ºC

Calor específico (sólido) 0,285 kcal/kg ºC

Calor específico (líquido) 0,396 kcal/kg ºC

Calor de formación (a partir de benceno) – 1.875,0 kJ/mol

Calor de combustión – 1.390,0 kJ/mol

Calor de vaporización 54,8 kJ/mol

Calor de fusión 13,66 KJ/mol

Calor de hidrólisis 34,9 kJ/mol

Fuente: elaboración propia con base en Kirk et al. (2004) y Nosakhare et al. (2017).

Descripción del proceso de producción del 
anhídrido maleico a partir de benceno

La figura 1 muestra un diagrama de flujo con las prin-
cipales etapas involucradas en el proceso de pro-
ducción de AM. Para la elaboración y el diseño del 
proceso de producción que a continuación se descri-
be, se empleó información publicada por Nosakhare 
et al. (2017) y Turton et al. (2018).
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Figura 1. Diagrama de flujo del proceso de producción de anhídrido maleico a partir de benceno

Fuente: elaboración propia.

En primer lugar, se bombean 4.435,87 kg/h de bence-
no hacia un intercambiador de calor de tubo y coraza 
(precalentador) por medio de una bomba centrífuga, 
donde ocurre su calentamiento hasta 120 ºC emplean-
do vapor de agua saturado a 135 ºC como agente de 
calentamiento. Por otro lado, se comprime aire seco 
atmosférico hasta 3 bar de presión por medio de un 
compresor centrífugo. Posteriormente, la corriente 
de benceno precalentada es mezclada con la corrien-
te de aire comprimido con una relación másica aire/
benceno de 18,2:1. La mezcla resultante benceno/
aire es enviada luego hacia un calentador quemador, 
donde se calienta hasta 371 ºC, ocurriendo la vapori-
zación total del benceno. El benceno vaporizado y el 
aire seco caliente son enviados a continuación hacia 
un reactor catalítico de lecho empacado, donde reac-
cionan en presencia de un catalizador colocado en tu-
bos de 25 mm de diámetro y 3,2 m de largo, formando 
una mezcla gaseosa que contiene fundamentalmente 
AM, agua (H2O) y dióxido de carbono (CO2).

La temperatura de reacción promedio es de 380 ºC 
y esta debe ser controlada en el rango de 350-400 
ºC. Debido a que la reacción es de tipo exotérmica, 
se hace circular sal fundida (una mezcla de nitrito de 
sodio y nitrato de sodio) por la chaqueta del reactor 
para mantener la temperatura de reacción en el valor 
establecido. En el reactor se obtiene una tasa de con-
versión benceno/anhídrido maleico de 93,2 %. Los ga-
ses de reacción obtenidos a la salida del reactor, que 

contienen además oxígeno (O2), nitrógeno (N2), ben-
ceno y quinona, provenientes de las reacciones se-
cundarias, abandonan el reactor y son enfriados hasta 
54 ºC en un intercambiador de calor de tubo y cora-
za (enfriador) que emplea agua de enfriamiento a 30 
ºC, recuperándose en estado líquido el 100 % del AM 
alimentado. 

El efluente obtenido a la salida del enfriador es envia-
do hacia una columna de absorción (absorbedor) don-
de establece contacto con el solvente dibutil-ftalato 
(DF), recuperándose de esta manera alrededor de 
99,4 % del AM administrado. En el absorbedor se em-
plean 800 kg/h del solvente DF fresco, el cual se une 
al reciclo que se obtiene por el fondo de la columna 
de destilación, que contiene DF con un 99,9 % de pu-
reza. Este equipo opera a una temperatura y presión 
promedios de 42 ºC y 4 bar, respectivamente. La co-
rriente que sale por el tope del absorbedor, rica en ga-
ses incondensables (CO2, O2 y N2), es venteada hacia 
la atmósfera, por lo que se recomienda efectuar un 
estudio posterior que involucre la implementación de 
operaciones unitarias para purificar y recuperar el CO2 
que sale por esta corriente. De otro lado, la corriente 
que sale por el fondo del absorbedor, que contiene 
fundamentalmente AM, DF y agua, es enviada hacia 
un separador de fases para eliminar hasta un 95 % del 
agua que se alimenta, así como también la totalidad 
del benceno y cerca de 85 % de la quinona. La mez-
cla obtenida por el fondo del separador de fases se 
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enviada hacia una columna de destilación de platos, 
la cual opera a 1 atm de presión, mientras que la co-
rriente del tope es enviada hacia la planta de trata-
miento de residuales. 

Alrededor del 99,9 % del DF alimentado a la columna 
de destilación es recuperado por la corriente de fondo 
de este equipo. Este DF recuperado recircula de nue-
vo al absorbedor con una pureza cercana al 99,9 %. El 
producto del tope de la columna de destilación, que 
se encuentra en estado líquido, contiene AM con 97,5 
% de pureza, siendo el agua y la quinona las principa-
les impurezas encontradas. 

Catalizador

El catalizador empleado contiene entre 70 y 75 % de 
pentóxido de vanadio (V2O5) y entre 25 y 30 % de trió-
xido de molibdeno (MoO3) colocado sobre un sopor-
te inerte. El diámetro de los gránulos es de 5 mm y la 
temperatura máxima a la cual puede estar expuesto el 
catalizador sin que ocurra daño irreversible (sinteriza-
ción) es de 650 ºC. La tabla 2 muestra las propiedades 
físicas del catalizador empleado.

Tabla 2. Propiedades físicas del catalizador utilizado

Propiedad Valor

Esfericidad de la partícula (adimensional) 0,80

Densidad del sólido (kg/m3) 2.500

Densidad a granel (kg/m3) 1.250

Capacidad calórica del sólido (kJ/kg ºC) 250

Fracción hueca del lecho (adimensional) 0,50

Fuente: elaboración propia con base en Nosakhare et al. (2017).

Reacciones químicas y velocidad de reacción

La tabla 3 muestra las diferentes reacciones quími-
cas que ocurren en el reactor, así como la expresión 
del coeficiente cinético de la reacción (Turton et al., 
2018), la extensión considerada y el calor de reacción 
(Kirk et al., 2004).

Tabla 3. Reacciones químicas que ocurren en el reactor, con su cinética de reacción y extensión

Reacción y cinética Ec. Extensión Calor de reacción 
(kJ/mol)

Formación de AM

)(2)(2)()(5,4)( 22324266
1 gOHgCOgOHCgOgHC k ++� ®�+

)/25143exp(107,7 6
1 RTk ��=

(1) 93,20 % - 1875,0

Combustión del benceno

)(3)(6)(5,7)( 22266
2 gOHgCOgOgHC k +� ®�+

)/29850exp(1031,6 7
2 RTk ��=

(2) 3,35 % - 3267,6

Combustión del AM

)()(4)(3)( 222324
3 gOHgCOgOgOHC k +� ®�+

)/21429exp(1033,2 4
3 RTk ��=

(3) 30,00 % - 1390,0

Formación de quinona

)()()(5,1)( 2246266
4 gOHgOHCgOgHC k +� ®�+

)/27149exp(1020,7 5
4 RTk ��=

(4) 1,66 % - 122,9

Fuente: elaboración propia con base en Kirk et al. (2004) y Turton et al. (2018).
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Las unidades de la velocidad de reacción (ri) son kmol/
m3(reactor)·s, la energía de activación está dada en 
kcal/kmol, las unidades de ki son m3(gas)/m3(reactor)·s 
y las unidades de concentración corresponden a 
kmol/m3(gas). 

Equipamiento principal utilizado en el 
proceso de producción y sus funciones

Bomba centrífuga

Se emplea para incrementar la presión del benceno 
líquido desde la presión atmosférica hasta la presión 
de reacción (3 bar), para así tomar en cuenta la caí-
da de presión dentro del recipiente de reacción. Si la 
presión de alimentación del benceno al reactor se en-
cuentra por debajo de la presión atmosférica, la caí-
da de presión dentro del reactor puede ocasionar 
contracción y conducir a eventos catastróficos. Este 
equipo presenta una eficiencia de 65 % (Turton et al., 
2018). 

Compresor

Se usa para incrementar la presión del aire de alimen-
tación hasta la presión del reactor especificada (3 
bar). El equipo empleado es un compresor centrífugo 
con una eficiencia adiabática de 80 %. 

Precalentador

Se emplea para precalentar la corriente de benceno 
desde 30 hasta 120 ºC, utilizando vapor de agua como 
agente de calentamiento. Es un intercambiador de ca-
lor de tubo y coraza del tipo TEMA BEM con un área 
total de intercambio de calor de 130 m2 (TEMA, 1999). 
Se consideró un coeficiente global de transferencia de 
calor de 750 W/m2·K (Cao, 2010).

Calentador quemador

La mezcla benceno/aire es calentada hasta 371 ºC por 
medio de un calentador quemador, el cual consume 
gas natural como combustible para efectuar el calen-
tamiento. El equipo empleado registra una eficiencia 
de 80 %. 

Reactor

En este equipo se llevan a cabo las reacciones (1)-(4). 
Se escoge una configuración del reactor de lecho em-
pacado del tipo isotérmico.

Enfriador

Se emplea para enfriar la mezcla gaseosa de salida del 
reactor desde ~ 380 ºC hasta 54 ºC, para ello agua de 
enfriamiento a una temperatura de entrada de 30 ºC. 
El simulador ChemCAD® calculará la cantidad de agua 
de enfriamiento necesaria para cumplir con este ser-
vicio. La temperatura de salida del agua de enfria-
miento en el enfriador no deberá superar 50 ºC. Es 
un intercambiador de calor de tubo y coraza del tipo 
TEMA AES con un área total de intercambio de calor 
de 280 m2 (TEMA, 1999). Se consideró un coeficiente 
global de transferencia de calor de 400 W/m2·K (Cao, 
2010).

Absorbedor

Este equipo es una columna de platos perforados que 
opera a 4 bar y 42 ºC, y es donde se lleva a cabo la ab-
sorción del AM alimentado empleando DF como sol-
vente. La corriente rica en AM es alimentada por el 
fondo, mientras que la corriente de DF entra por el 
tope del equipo. El simulador ChemCAD® determina-
rá la cantidad total de etapas o platos necesaria para 
llevar a cabo la operación de absorción. 

Separador de fases 

Se utiliza para separar fundamentalmente el compo-
nente agua de los demás compuestos químicos pre-
sentes en la corriente de salida del absorbedor. 

Columna de destilación

Es una columna de platos que opera a 1 atm de presión, 
y es donde ocurre la separación final del AM del solven-
te DF. El simulador ChemCAD® determinará la cantidad 
de platos o etapas que necesita este equipo para cum-
plir con la demanda del proceso de destilación. 

Selección del modelo termodinámico

Se escogió el modelo termodinámico UNIFAC con aso-
ciación en fase de vapor para llevar a cabo la simu-
lación en el simulador ChemCAD®. Este modelo se 
ajusta adecuadamente a los intervalos de presión y 
temperatura manejados en el proceso, así como tam-
bién a los tipos de sustancias utilizados, según reco-
mendación realizada por el propio simulador a partir 
del empleo de la opción “K-Value Wizard” contenida 
en el software.  
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Estudio de sensibilidad 

Se efectuaron dos estudios de sensibilidad utilizando 
la opción “Sensitivity Study” contenida en el simula-
dor ChemCAD®. En el primero de ellos se evaluó la 
influencia que presenta un incremento de la tempe-
ratura de operación de la columna de absorción (ab-
sorbedor) sobre la cantidad de AM a obtener por la 
corriente del fondo de este equipo, a partir de la apli-
cación de un rango de temperatura que osciló entre 
30-100 ºC y manteniendo constante la presión de este 
equipo en un valor de 4 bar. En el segundo estudio 
se valoró la influencia que presenta un incremento de 
la presión de operación del absorbedor sobre el flujo 
másico a obtener de AM por la corriente del fondo, 
mediante la variación de este parámetro entre 1-10 

bar y manteniendo constante la temperatura de ope-
ración en 42 ºC. Además, se determinó el impacto 
económico de ambos estudios de sensibilidad.

RESULTADOS Y DISCUSIÓN

A continuación, se muestran los principales resulta-
dos obtenidos durante la simulación del proceso de 
producción de AM con respecto a los balances de 
masa en cada una de las corrientes principales, los pa-
rámetros de rendimiento de los equipos, las curvas de 
calor de los intercambiadores de calor y los estudios 
de sensibilidad efectuados. La figura 2 muestra el dia-
grama de flujo del proceso de producción obtenido 
mediante el simulador ChemCAD®.

Figura 2. Diagrama de flujo del proceso de producción de AM a partir de benceno obtenido en el simulador ChemCAD®

Fuente: elaboración propia.

Corrientes de proceso

La tabla 4 expone la cantidad manejada de cada com-
puesto químico, así como la temperatura, presión y 
fracción de vapor de cada corriente de proceso.
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Tabla 4. Resultados obtenidos de las principales corrientes de proceso

Variable
Número de la corriente (ver figura 2)

1 2 3 4 5 6
Temperatura (ºC) 30 30,16 30 120 170 169,21
Presión (bar) 1 3 1 2,8 3 3
Fracción de vapor 0 0 1 1 1 1
Compuesto Caudal (kg/h)
Benceno 4.436 4.436 - 4.436 - 4.436
DF - - - - - -
Dióxido de carbono - - - - - -
Agua - - - - - -
AM - - - - - -
Oxígeno - - 16.963,97 - 16.963,97 16.963,97
Quinona - - - - - -
Nitrógeno - - 63.816,83 - 63.816,83 63.816,83
Total 4.436 4.436 80.780,80 4.436 80.780,80 85.216,80

Variable
Número de la corriente (ver figura 2)

7 10 14 21 15 16
Temperatura (ºC) 380 380 54 320,30 42 42
Presión (bar) 3 2,8 2,8 5 4 4
Fracción de vapor 1 1 0,32 0 0 1
Compuesto Caudal (kg/h)
Benceno 4.436 79,40 79,40 - 18,89 60,51
DF - - - 7.907,50 7.905,14 2,36
Dióxido de carbono - 5.161 5.161 - 0,24 5.160,76
Agua - 2.026,76 2.026,76 - 1.415,99 610,77
AM - 5.189,93 5.189,93 4,90 5.161,91 32,92
Oxígeno 16.963,97 8.840,98 8.840,98 - 0,05 8.840,93
Quinona - 101,90 101,90 0,01 100,64 1,27
Nitrógeno 63.816,83 63.816,83 63.816,83 - 0,11 63.816,72
Total 85.216,80 85.216,80 85.216,80 7.912,41 14.602,97 78.526,24

Variable
Número de la corriente (referirse a la Figura 2)

19 20 17 13 18
Temperatura (ºC) 60 70 204,21 342,32 30
Presión (bar) 1 1 1 1,1 4
Fracción de vapor 0 0 0 0 0
Compuesto Caudal (kg/h)
Benceno - 18,89 - - -
DF 7.114,62 790,51 7,11 7.107,51 800
Dióxido de carbono - 0,24 - - -
Agua 70,80 1.345,20 70,80 - -
AM 4.903,82 258,09 4.898,92 4,90 -
Oxígeno - 0,05 - - -
Quinona 50,32 50,32 50,31 0,01 -
Nitrógeno - 0,11 - - -
Total 12.139,56 2.463,41 5.027,14 7.112,42 800

Fuente: elaboración propia.
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De acuerdo con los resultados mostrados en la tabla 
4, la corriente de salida del reactor (corriente número 
10 en la figura 2) contiene alrededor de 6,09 % de AM, 
siendo los principales compuestos encontrados en 
esta corriente el nitrógeno y el oxígeno (74,88 y 10,37 
%, respectivamente). Cerca de 98,21 % del benceno 
alimentado al reactor se convirtió en productos, que-
dando sin reaccionar 79,40 kg/h de este compuesto, 
el cual compone cerca de 0,09 % de la corriente de 
salida del reactor. 

En el absorbedor se remueven los compuestos oxí-
geno, nitrógeno y dióxido de carbono por la corrien-
te del tope de este equipo (n.° 16) con remoción de 
99,99 % para cada uno, por lo que se considera que la 
remoción de los gases incondensables es eficiente. En 
ese sentido, resulta válido precisar que esta corriente 
del tope está compuesta por 6,57 % de dióxido de car-
bono, emitiéndose a la atmósfera un total de 5.160,76 
kg/h de este compuesto gaseoso. Como se planteó 
anteriormente, se recomienda efectuar estudios de 
ingeniería para realizar operaciones de separación, 
purificación y recobrado del CO2 emitido en esta co-
rriente, con el fin de que sea comercializado como 
subproducto de valor económico agregado y además 
mitigar la emanación de gases de efecto invernadero 
a la atmósfera, así como incrementar la rentabilidad 
económica global del proceso productivo.

El agua, el benceno y la quinona se remueven en el ab-
sorbedor con las siguientes relaciones: 30,13 %, 76,21 
% y 1,24 %, respectivamente, mientras que el AM es 
recuperado en un 99,37 % por el solvente DF, es de-
cir, la pérdida de AM en este equipo es de solamente 
0,63 % (32,82 kg/h). Por último, solo 0,03 % del DF ali-
mentado al absorbedor se pierde por la corriente del 

tope, por lo que se puede decir que este equipo opera 
adecuadamente. 

En el separador de fases, se remueve por la corriente 
del tope (n.° 20) la totalidad del benceno, CO2, N2 y O2, 
el 95 % del agua —que es el compuesto que se desea 
remover con mayor interés en esta etapa— y el 50 % 
de la quinona. Por otro lado, se pierden 790,51 kg/h 
de DF por la corriente del tope de este equipo, por lo 
tanto será necesario adicionar 800 kg/h de DF fresco 
en el absorbedor para compensar esta pérdida. El AM 
se remueve en un 5 %, lo que significa que el 95 % del 
AM alimentado al separador de fases (4.903,82 kg/h) 
se recupera por la corriente del fondo de este equipo 
y es enviado hacia la columna de destilación para su 
purificación final. Por ello, el separador de fases fun-
ciona eficientemente, sirviendo de etapa de purifica-
ción intermedia del proceso productivo. 

Por último, la columna de destilación recupera los 
compuestos AM y DF en un 99,89 y 99,86 %, respecti-
vamente, obteniéndose por la corriente del fondo (n.° 
13) el solvente DF con una pureza de 99,93 %, mien-
tras que el producto deseado (AM) se recupera por 
la corriente del tope de este equipo (n.° 17) con una 
pureza de 97,45 %, siendo el agua (1,41 %), la qui-
nona (1 %) y el DF (0,14 %) las principales impurezas 
encontradas.

Parámetros de diseño de los equipos

La tabla 5 expone los principales parámetros de dise-
ño y de operación determinados para cada uno de los 
equipos utilizados en el proceso, los cuales fueron cal-
culados por el simulador ChemCAD®. 

Tabla 5. Parámetros de diseño y operación de cada uno de los equipos empleados en el proceso de producción

Bomba centrífuga

Parámetro UM Valor

Potencia calculada kW 0,35

Carga m 23,49

Caudal volumétrico m3/h 5,11
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Compresor

Parámetro UM Valor

Cp/Cv ideal 1,39

Cp/Cv 1,40

Potencia teórica kW 25,36

Potencia real kW 31,71

Intercambiadores de calor

Parámetro UM Precalentador Enfriador

Carga de calor calculada MJ/h 2.347,77 35.504,10

Media Logarítmica de la Diferencia de Temperatura (MLDT) ºC 46,20 125,06

Caudal de servicio auxiliar kg/h 1094,92 21239,36

Calentador quemador

Parámetro UM Valor

Calor absorbido MJ/h 19.634,50

Reactor

Parámetro UM Valor

Calor total de reacción MJ/h - 8.145,28

Absorbedor

Parámetro UM Valor

Número total de etapas - 14

Columna de destilación

Parámetro UM Valor

Carga de calor en el condensador MJ/h - 4.622,24

Demanda de agua de enfriamiento en el condensador kg/h 7.245

Carga de calor en el rehervidor MJ/h 10.823,60

Demanda de vapor de agua en el rehervidor kg/h 11.578

Etapas - 15

Etapa de alimentación - 11

Relación de reflujo calculada - 1,35

Fuente: elaboración propia.
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La tabla 5 muestra que la bomba a utilizar para bom-
bear el benceno deberá tener una potencia de 0,35 
kW y una carga de 23,49 m, así como un caudal de di-
seño de 5,11 m3/h. 

La potencia real que deberá poseer el compresor es 
de 31,71 kW. En los intercambiadores de calor, el en-
friador presenta un valor de carga de calor 15 veces 
superior al del precalentador, lo cual se debe a que en 
el enfriador se lleva a cabo una importante reducción 
de la temperatura de la mezcla gaseosa reaccionante 
de salida del reactor desde 380 ºC hasta 54 ºC (dife-
rencia de 326 ºC), que origina una gran liberación de 
calor por parte del material que está siendo enfria-
do. Además, en el enfriador se obtiene una media lo-
garítmica de la diferencia de temperatura (MLDT) 2,7 
veces superior en comparación con aquella calculada 
para el precalentador, lo cual se debe a los amplios 
límites de temperatura manejados en este intercam-
biador. Por otro lado, se necesitan 21.239,36 kg/h de 
agua de enfriamiento en el enfriador para hacer fren-
te a la carga de calor requerida, mientras que resulta 
necesario utilizar 1.094,92 kg/h de vapor de agua por 
el precalentador para calentar la corriente de bence-
no desde 30 ºC hasta 120 ºC. 

En el calentador quemador se absorben 19.634,50 
MJ/h de calor por parte de la mezcla gaseosa bence-
no/aire con el fin de incrementar su temperatura des-
de 169 ºC hasta 380 ºC. 

El calor de reacción total calculado para las cuatro 
reacciones químicas que ocurren en el reactor es de 
– 8.145,28 MJ/h, lo cual corrobora la afirmación de 
que las reacciones son exotérmicas. 

El absorbedor necesita 14 etapas para efectuar su 
operación, mientras que la columna de destilación 
necesita 15 etapas, siendo la etapa de alimentación la 
número 11. La remoción de calor en el condensador 
es de – 4.622,24 MJ/h, mientras que la carga de ca-
lor en el rehervidor es de 10.823,6 MJ/h. Por último, 
se necesita una relación de reflujo calculada para esta 
columna de 1,35. 

Curvas de calor

La figura 3 muestra las curvas de calor obtenidas me-
diante el simulador ChemCAD® para cada uno de los 
intercambiadores de calor empleados en el proceso 
de producción.

Figura 3. Curvas de calor obtenidas para los dos intercambiadores de calor empleados en el proceso: precalentador (izquierda) y enfriador 
(derecha)

 

Fuente: elaboración propia.
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Las curvas de calor obtenidas para el precalentador 
indican que el vapor de agua experimenta un cambio 
de fase a la temperatura de alimentación (135 ºC), lo 
que significa que este servicio entra en condiciones 
saturadas a dicho intercambiador de calor. El bence-
no se calienta sin cambio de fase hasta los 115 ºC y 
una longitud del intercambiador del 30 %, cambian-
do de fase y continuando el calentamiento según la 
tendencia lineal creciente que se observa en su curva 
de calor. A partir de este punto ocurre la vaporización 
de este compuesto hasta alcanzar la temperatura de 
salida deseada (120 ºC), manifestándose mediante el 
cambio de patrón (punto de giro) obtenido para esta 
curva. 

Finalmente, considerando las curvas de calor obte-
nidas para el enfriador, se deduce que la mezcla re-
accionante tolera enfriamiento sin ocurrir cambio de 
fase hasta una temperatura de 120 ºC y una longitud 
del intercambiador del 31 %, a partir de la cual ocurre 
cambio de fase de algunos de sus componentes has-
ta alcanzar la temperatura de salida deseada (54 ºC), 
manifestado por medio del cambio de patrón obser-
vado en la curva obtenida. La curva de calor del agua 
de enfriamiento demuestra por su parte que solo ab-
sorbe calor sensible. 

Estudios de sensibilidad

La figura 4 muestra los resultados obtenidos con res-
pecto al estudio de sensibilidad efectuado. Según los 
resultados obtenidos en el estudio de sensibilidad 
n.° 1 (figura 4a), a medida que aumenta la temperatu-
ra de operación del absorbedor disminuye la cantidad 
a obtener de AM por la corriente del fondo, es decir, 
existe una mayor evaporación de este compuesto por 
la corriente del tope. Lo anterior se deduce a partir 
de la tendencia curvada decreciente observada, sien-
do evidente a partir de los 50 ºC. Así, un incremen-
to de la temperatura de operación desde 40 hasta 50 
ºC producirá pérdidas de AM de 30,93 kg/h, un incre-
mento de 50 ºC hasta 60 ºC ocasionará que se pierdan 
123,12 kg/h de AM y un aumento de 90 ºC hasta 100 
ºC causará pérdidas de AM de 436,05 kg/h, es decir, la 
tendencia es ciertamente creciente a medida que au-
menta la temperatura de operación del absorbedor.

En cuanto al estudio de sensibilidad n.° 2 (figura 4b), se 
deduce que un incremento de la presión de operación 
del absorbedor favorece una mayor obtención de AM 
por la corriente del fondo de este equipo. Según los re-
sultados obtenidos, un incremento de la presión desde 
1 bar hasta 5 bar ocasionará que se recuperen 229,26 
kg/h de AM, mientras que un aumento desde 1 bar 
hasta 10 bar producirá que se recobren 242,91 kg/h.

Figura 4. Resultados del estudio de sensibilidad realizado

a) b)

a) Temperatura de operación del absorbedor versus caudal de AM a obtener por la corriente de fondo de este equipo; b) presión de operación del absorbedor versus caudal de 
AM a obtener por la corriente de fondo de este equipo.

Fuente: elaboración propia.
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Tomando en cuenta que el costo unitario del AM 
en el mercado internacional se encuentra en el or-
den de USD 2,68/kg (ICIS, 2021), el incremento de 
la temperatura de operación en el absorbedor des-
de 20 ºC hasta 100 ºC provocará pérdidas estimadas 
de USD 3.412,02 debido a la evaporación (salida) de 
AM por la corriente del tope de este equipo. Por su 
parte, el incremento de la presión de operación en el 
absorbedor desde 1 bar hasta 5 bar posibilitará que 
se generen ganancias económicas adicionales de USD 
614,42 a causa del incremento de la cantidad de AM 
obtenido por la corriente del fondo.

De esta manera, se recomienda operar el absorbedor 
a una temperatura cercana a 20 ºC y una presión de 5 
bar, con el fin de maximizar las cantidades a obtener 
de AM por la corriente del fondo de este equipo y, con 
ello, las ganancias económicas. 

CONCLUSIONES

El empleo del simulador ChemCAD® permitió simular 
de forma eficiente el proceso de producción de an-
hídrido maleico a partir de la oxidación catalítica del 
benceno. 

El precalentador necesita 1.094,92 kg/h de vapor 
de agua y el enfriador 21.239,36 kg/h de agua de 
enfriamiento para llevar a cabo sus operaciones 
térmicas. 

Se obtienen 5.027,14 kg/h por la corriente del tope de 
la columna de destilación, conteniendo AM con una 
pureza de 97,45 %, siendo el agua la principal impure-
za encontrada con un 1,41 % del total, mientras que 
el AM recobrado de este compuesto en este equipo 
alcanzó 99,89 %.

El absorbedor debe operar a una temperatura cerca-
na a 20 ºC y una presión de 5 bar para maximizar la 
cantidad de AM a obtener por la corriente del fondo 
y, con ello, las ganancias económicas. 
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