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FABRICACIÓN DE ANHÍDRIDO ACÉTICO

Debido a las necesidades de demanda local se quiere llevar a cabo un proyecto para construir una planta de producción de anhídrido acético. Este proceso se realizará mediante un craqueo de la acetona a cetena y una posterior reacción de esta con ácido acético para producir el anhídrido.

Para poder tener un mayor conocimiento del proceso se ha propuesto desarrollar un modelo en estado estacionario empleando el programa Aspen Plus.

Descripción del proceso

Química del proceso

Las especies que participan en el proceso son: Acetona (dimetil cetona:CH3COCH3), cetena (CH2CO), ácido acético (CH3COOH), anhídrido acético ((CH3CO)2O), monóxido de carbono, etileno (C2H4) y metano.

La reacción de craqueo de la acetona es la siguiente:

CH3COCH3 ( CH2CO + CH4
La cetena a su vez se descompone según la siguiente reacción:

CH2CO ( CO + 1/2C2H4
Finalmente la reacción de síntesis del anhídrido acético es:

CH2CO + CH3COOH ( (CH3CO)2O

A continuación se muestra el diagrama de flujo del proceso. Se puede considerar que todo el proceso opera prácticamente a presión atmosférica.
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A continuación se muestra el esquema de proceso una vez implementado en Aspen Plus.
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1._ Estudiar la influencia de la conversión de acetona en el reactor de craqueo
En el reactor de craqueo se llevan a cabo las siguientes reacciones:

CH3COCH3 ( CH2CO + CH4     (1)
CH2CO ( CO + 1/2C2H4       (2)

Las conversiones de ambas reacciones están relacionadas mediante la siguiente fórmula:
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Dado que las conversiones se pueden escribir como:
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Se llega a la siguiente ecuación:
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Al principio se intentó hacer un diseño de especificaciones con la ecuación anterior, pero su implementación de esta forma resultaba demasiado complicada, por lo que se descartó. Se llegó a la conclusión de que el método más adecuado para simular el proceso era hacerlo “manualmente” punto por punto.

Se toman cinco valores de x1, para los cuales se calculan las conversiones de la reacción 2 que corresponden. Para calcular estos valores se utiliza la ecuación que se obtiene también operando las anteriores:
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Con esta ecuación, mucho más sencilla que la anterior, podemos introducir para cada punto el valor de x2 que corresponde al x1 dado.
Para estudiar la influencia de este parámetro en el proceso decidimos observar las variaciones que se producen en tres aspectos fundamentales del mismo: la pureza del producto final (dada en % molar de anhídrido acético en la corriente de salida), el flujo total de producto obtenido (en Kg./h) y la relación molar entre el ácido acético y la cetena en la corriente de entrada al segundo reactor (debe mantenerse en torno a 6 para la conversión total de la cetena).

Teniendo en cuenta todo esto, se obtuvieron los siguientes resultados:

	x1
	x2=1,25*x1
	PUREZA (%MOLAR)
	TOTAL (Kg/h)
	RELACIÓN MOLAR(ac.acetic/cetena)

	0,10
	0,125
	0,77055033
	65317,7525
	10,13

	0,12
	0,15
	0,86995264
	62763,3367
	9,06

	0,15
	0,1875
	0,99910806
	59334,6582
	8

	0,16
	0,2
	0,99999926
	58351,3039
	7,82

	0,18
	0,225
	0,95502998
	59080,7557
	8,57


Si representamos gráficamente estos resultados tenemos:
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La pureza del producto aumenta a medida que aumentamos la conversión de la primera reacción., hasta alcanzar un máximo para x1=0,16. A partir de aquí empieza a disminuir. Dado que la pureza mínima exigida es de 99.9% sólo son válidas las conversiones del 15% y 16%.
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Observando la gráfica del flujo total de producto que obtenemos, vemos que éste disminuye a medida que aumenta la conversión, hasta que llega a un mínimo para x1=0,16, a partir del cual aumenta. Como habíamos dicho antes, debido a la pureza sólo eran válidos dos valores, de los cuales es mejor la conversión del 15%, dado que la cantidad de producto que obtenemos es mayor.
Por último observamos los valores de la relación molar entre el ácido acético y la cetena en la corriente de entrada al segundo reactor (corriente 6); los valores de ésta deben mantenerse en torno a 6 para asegurar la conversión total de la cetena en este reactor. Vemos que los valores más próximos se obtienen para una conversión del 15% ó 16%, por lo que, según lo dicho anteriormente, la mejor opción sería x1=0,15 y x2=0,1875.
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2._ Estudiar cómo afecta al proceso el efecto del Flash. ¿Cómo son las columnas de destilación si el Flash no existe?. Comparar costes de ambas alternativas.

Partiendo del esquema de proceso original quitamos el flash y lo sustituimos por un separador, que divida las corrientes al 50%.

Originalmente teníamos:

[image: image1.png]



[image: image11.wmf] 

11

 

2

 

3

 

20

 

6

 

7

 

4

 

5

 

8

 

10

 

9

 

19

 

13

 

12

 

14

 

16

 

1

 

17

 

18

 

15

 

B1

 

B2

 

B4

 

B3

 

B5

 

B6

 

B7

 

B8

 

B11

 

B12

 

B9

 

B10

 


El nuevo esquema es el siguiente:
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El objetivo es obtener los mismos productos que teníamos con el flash, pero empleando el separador. Se estudian las corrientes 12 y 15 porque son las dos únicas salidas del proceso. Para ello hemos realizado las siguientes modificaciones:

1. Columna de anhídrido.

· Número de platos

· Reflux ratio

· Destilate to feed ratio

· Plato de alimentación

Conclusión: el único parámetro que influye en las corrientes de salida del proceso es el destilate to feed ratio. Variando este parámetro desde 0,8935 (en mol), valor original, hasta 0.9 (en mol) conseguimos los resultados que se observan en el TABLA 1.
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2.
Absorbedor de acetona.

· Número de platos

· Reflux ratio

· Destilate to feed ratio

· Platos de alimentación (tiene 2 alimentaciones)
Conclusión: los únicos parámetros que influyen en las corrientes de salida del proceso son el número de platos y los platos de alimentación. Inicialmente teníamos 13 platos y las alimentaciones se realizaban en los platos 1 y 13, pero con 5 platos y las alimentaciones en 5 y 1 conseguimos aumentar la pureza y el caudal de anhídrido, como puede verse en TABLA 1.
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3. Columna de acetona.

· Número de platos

· Reflux ratio

· Destilate to feed ratio

· Platos de alimentación

Conclusión: no se produce ninguna variación en las corrientes de salida de proceso variando estos parámetros.
Debe tenerse en cuenta que las modificaciones se han realizado sucesivamente, de forma que al modificar una columna se han mantenido los cambios realizados en la anterior. Por lo tanto, la última columna de la TABLA 1 muestra los cambios totales realizados.

TABLA 1.

	
	Proceso 1(con flash)
	Proceso 2(sin flash)
	Columna de anhidrido
	Absorbedor de acetona

	
	corriente 12
	corriente 15
	corriente12
	corriente 15
	corriente 12
	corriente 15
	corriente 12
	corriente 15

	Mole Flow kmol/hr
	 
	 
	 
	 
	 
	 
	 
	 

	  CETONA
	0
	0
	0
	0
	0
	0
	0
	0

	  ACETONA
	279,966045
	8,44E-16
	272,122639
	1,57E-15
	264,077913
	1,05E-16
	270,177217
	1,05E-16

	  CO
	135,006371
	2,54E-35
	136,496529
	9,87E-35
	137,982923
	5,35E-35
	136,857434
	5,17E-35

	  METANO
	720,033978
	2,33E-35
	727,977232
	2,62E-35
	735,926048
	1,03E-35
	729,905772
	1,01E-35

	  ETILENO
	67,5031857
	3,09E-35
	68,245903
	7,84E-35
	68,9985133
	3,74E-35
	68,4283057
	3,72E-35

	  ACETIC
	414,448105
	0,51858549
	393,315775
	15,1575318
	402,05429
	0,00042269
	406,920862
	0,00052291

	  ANHIDRI
	4,1321691
	580,895374
	4,53624506
	586,93213
	16,3460593
	581,595751
	5,14372962
	587,914215

	  WATER
	0
	0
	0
	0
	0
	0
	0
	0

	Mole Frac
	 
	 
	 
	 
	 
	 
	 
	 

	  CETONA
	0
	0
	0
	0
	0
	0
	0
	0

	  ACETONA
	0,17270236
	1,45E-18
	0,16979073
	2,61E-18
	0,16247092
	1,81E-19
	0,16704071
	1,79E-19

	  CO
	0,08328123
	4,36E-35
	0,08516691
	1,64E-35
	0,08489241
	9,20E-35
	0,08461395
	8,79E-35

	  METANO
	0,44416661
	4,02E-35
	0,45422088
	4,35E-35
	0,45277009
	1,77E-35
	0,4512741
	1,72E-35

	  ETILENO
	0,04164061
	5,32E-35
	0,04258198
	1,30E-35
	0,04245054
	6,43E-35
	0,04230672
	6,33E-35

	  ACETIC
	0,25566017
	0,00089193
	0,2454091
	0,02517487
	0,24735931
	7,27E-07
	0,25158432
	8,89E-07

	  ANHIDRI
	0,002549
	0,99910806
	0,00283038
	0,97482512
	0,01005672
	0,99999927
	0,00318018
	0,99999911

	  WATER
	0
	0
	0
	0
	0
	0
	0
	0

	Total Flow kmol/hr
	1621,08985
	581,41396
	1602,69432
	602,089662
	1625,38575
	581,596173
	1617,43332
	587,914738

	Total Flow kg/hr
	58797,5942
	59334,6582
	57304,258
	60830,0558
	58757,7213
	59375,0425
	58116,4714
	60020,0996

	Total Flow l/min
	784965,208
	1350,72714
	774249,623
	1386,77539
	787813,056
	1351,57646
	782631,668
	1366,26015

	Temperature C
	83,6838915
	139,481131
	82,7607902
	138,654203
	83,9586301
	139,511979
	83,3614259
	139,511974

	Pressure atm
	1
	1
	1
	1
	1
	1
	1
	1

	Vapor Frac
	1
	0
	1
	0
	1
	0
	1
	0

	Liquid Frac
	0
	1
	0
	1
	0
	1
	0
	1

	Enthalpy cal/mol
	-44541,489
	-143249,02
	-43604,755
	-14249,03
	-44366,778
	-143276,74
	-44076,563
	-143276,73


Como se puede observar en la tabla anterior conseguimos obtener aproximadamente los mismos resultados en las corrientes de salida, corrientes 12 y 15. Podemos ver que incluso la pureza del  anhídrido acético es superior después de realizar las modificaciones ( pasando de pureza 0.99910806 a 0.99999911), ocurre lo mismo con el caudal que también va a aumentar.

ANÁLISIS DE COSTES.

Vamos a realizar una comparación entre los costes de los dos procesos, lo que significa comparar el precio del Flash con el del Splitter.

Consideramos como material de construcción el Stainless Steel 304.Para elegirlo empleamos la tabla de materiales de construcción, viendo que no exista reacción entre las especies químicas que participan en cada proceso y el material, y buscando además la mejor opción económica.

Todas nuestras unidades trabajan a presión atmosférica.

1. Coste inicial de la instalación

· Flash: 

Hemos considerado que es un depósito vertical. 

Para la estimación del coste del flash vamos a emplear las siguientes ecuaciones:
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Con las tablas de los parámetros para el cálculo del coste de los equipos tenemos las variables necesarias para dicho cálculo (K1, K2, K3, B1, B2, FM).

El parámetro A que empleamos es el volumen (m3). Para su cálculo utilizamos el caudal de la corriente líquida que sale del flash (Q) (en m3/s), considerando que el tiempo de residencia (t) es de 900 segundos:
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donde 2 es el factor de llenado del flash.

Considerando como velocidad del flujo v=2m/s podemos calcular el área, S(m2) y luego el diámetro D, parámetro que necesitamos para el calculo del factor Fp, deposito.
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El factor de corrección empleado para obtener el coste final de flash es 1.7.

	PARÁMETRO
	FLASH B6

	Material
	Acero Inoxidable

	K1
	3,4974

	K2
	0,4485

	K3
	0,1074

	B1
	2,25

	B2
	1,82

	Q (m3/s)
	0,06

	S (m2)
	0,03

	Volumen (m3)
	108

	Factor de llenado
	2

	Factor corrección
	1,7

	P (bar)
	1

	D (m.)
	0,19544

	Fp
	0,53654833

	FM
	3,1

	Cpo ($)
	71362,3891

	CBM ($)
	376594,005

	Coste con montaje ($)
	640209,8085


· Columna de anhídrido (B9), Absorbedor de acetona (B7) y Columna de acetona (B10)
Todas estas unidades se aproximaron por columnas de platos.

Vamos a emplear las siguientes fórmulas:
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donde N es el número de platos y Fq es un factor que para el caso de platos viene dado por:
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 empleamos la misma fórmula que para el flash.

En las tablas correspondientes encontramos el valor de las constantes K1, K2, K3, FBM.

El factor A es el volumen, para su cálculo empleamos el área, en m2, el número de platos y la distancia entre platos (d). El área se obtiene con el caudal Q( m3/s) y el tiempo de residencia, que sigue siendo de 900 segundos.
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El factor de corrección empleado para obtener el coste final de flash es 2.1.

	PARÁMETRO
	COLUMNA B9
	COLUMNA B7
	COLUMNA B10

	Material
	Acero Inoxidable
	Acero Inoxidable
	Acero Inoxidable

	K1
	3,3332
	3,3332
	3,3332

	K2
	0,4838
	0,4838
	0,4838

	K3
	0,3434
	0,3434
	0,3434

	Q (m3/s)
	0,98
	0,027
	0,235

	S (m2)
	0,49
	0,0135
	0,1175

	Nº platos
	40
	13
	15

	Dist. entre platos d
	0,75
	1,8
	0,75

	Volumen (m3)
	14,7
	0,3159
	1,3219

	Factor corrección
	2,1
	2,1
	2,1

	FBM
	1,83
	1,83
	1,83

	Fq
	1
	1,853
	1,2498

	Cpo ($)
	23167,28
	1499,98
	2488,14

	Factor corrección
	2,1
	2,1
	2,1

	CBM (coste básico) ($)
	1695845,44
	49373,125
	85367,17

	Coste con montaje ($)
	3561275,42
	103683,563
	179271,365

	Coste total columnas ($)
	3844230,35


2. Coste de la instalación sustituyendo el Flash por un Separador

· Separador 
Se aproxima por un depósito vertical, por lo tanto las fórmulas que vamos a emplear son las mismas que las que empleamos con el flash, pero teniendo en cuenta el nuevo caudal, Q, y el nuevo factor de llenado.

	PARÁMETRO
	SEPARADOR

	Material
	Acero Inoxidable

	K1
	3,4974

	K2
	0,4485

	K3
	0,1074

	B1
	2,25

	B2
	1,82

	Q (m3/s)
	0,06

	S (m2)
	0,03

	Volumen (m3)
	81

	Factor de llenado
	1,5

	Factor corrección
	1,7

	P (bar)
	1

	D (m.)
	0,19544

	Fp
	0,53654833

	FM
	3,1

	Cpo ($)
	55531,59776

	CBM ($)
	293051,6629

	Coste con montaje ($)
	498187,8269


· Columna de anhídrido (B9), Absorbedor de acetona (B7) y Columna de acetona (B10) 
El cálculo es el mismo que el que realizamos en las columnas anteriores, pero teniendo en cuenta que ahora tenemos otro número de platos y otro caudal.

Los resultados aparecen recogidos en la siguiente tabla:

	PARÁMETRO
	COLUMNA B9
	COLUMNA B7
	COLUMNA B10

	Material
	Acero Inoxidable
	Acero Inoxidable
	Acero Inoxidable

	K1
	3,3332
	3,3332
	3,3332

	K2
	0,4838
	0,4838
	0,4838

	K3
	0,3434
	0,3434
	0,3434

	Q (m3/s)
	0,1338
	0,07
	0,1697

	S (m2)
	0,0669
	0,035
	0,08485

	Nº platos
	40
	5
	15

	Dist. entre platos
	0,75
	1,75
	0,75

	Volumen (m3)
	2,007
	0,3062
	0,9545

	Factor corrección
	2,1
	2,1
	2,1

	FBM
	1,83
	1,83
	1,83

	Fq
	1
	2,3278
	1,24989

	Cpo
	3235,98
	1493,6941
	2101,69366

	Factor corrección
	2,1
	2,1
	2,1

	CBM (coste básico) ($)
	1695845,44
	31814,8937
	85367,3169

	Coste con montaje ($)
	3561275,42
	66811,2768
	179271,365

	Coste total columnas ($)
	1813027,65


Comparación de costes:

COSTE TOTAL COLUMNAS + SEPARADOR = 4342418,173 $
COSTE TOTAL COLUMNAS + FLASH = 4484440,154 $
Observando esto llegamos a la conclusión de que conseguimos un ahorro de 142021,981euros empleando el proceso con el Separador; además con esta sustitución conseguíamos también aumentar la pureza y el caudal del producto deseado, el anhídrido acético.
4._ Realizar un análisis de los costes de inversión

Para analizar los costes de toda la instalación utilizaremos las tablas de estimación de costes, de donde obtenemos todos los parámetros necesarios para los cálculos.

Horno de craqueo de acetona

Se utiliza la siguiente fórmula, válida para calderas y hornos:
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donde:
CP0 es el coste de un equipo que opera a presión ambiental y construido con acero al carbono.
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siendo A la capacidad o parámetro el equipo, en nuestro caso el calor en kW.

FBM es un factor que computa el efecto del material

FP es un factor que corrige el efecto de la presión


[image: image27.wmf]2

10

3

10

2

1

10

)

(log

log

log

P

C

P

C

C

F

P

×

+

×

+

=

      (3)
siendo P la presión de operación del equipo en bar.

FT es una corrección para el sobrecalentamiento
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siendo 
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 el sobrecalentamiento en ºC.

Dado que el calor del horno es 170055,74 kW, valor que no se encuentra dentro de los límites para hornos y calderas, decidimos dividir este valor entre dos y poner dos hornos iguales en paralelo, con un calor de 85027,895 kW cada uno.

	PARÁMETRO
	HORNO 1
	HORNO 2

	Q (m3/s)
	124,14
	124,14

	Calor =A (kW)
	85027,895
	85027,895

	K1
	2,3859
	2,3859

	K2
	0,9721
	0,9721

	K3
	-0,0206
	-0,0206

	C1
	0,1017
	0,1017

	C2
	-0,1957
	-0,1957

	C3
	0,09403
	0,09403
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	667,5
	667,5

	P(bar)
	1
	1

	Fp
	1,263863
	1,263863

	Ft
	0,6355
	0,6355

	Factor de corrección
	1,3
	1,3

	FBM
	2,81
	2,81

	Cpo ($)
	4757018,07
	4757018,07

	CBM ($)
	9832747,97
	9832747,97

	Coste total horno ($)
	25565144,7


Reactor

Tenemos un reactor que podemos considerar como un depósito, con lo cual utilizaremos la siguiente fórmula:
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donde:
en este caso el parámetro A del equipo es el volumen, que calculamos multiplicando el caudal máximo de líquido por un tiempo de residencia suficiente para que tenga lugar la reacción. Se ha considerado este tiempo de 15 min. Además hay que tener en cuenta que el reactor no debe estar totalmente lleno, por lo que se considera un factor de llenado de 2,5.

La ecuación para FP en este caso es
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siendo D el diámetro del depósito, que calculamos teniendo en cuenta que para depósitos verticales se cumple la relación h/D=2.
El valor de CP0 se obtiene de la ecuación (2)
	PARÁMETRO
	REACTOR B4

	Material
	Acero Inoxidable

	K1
	3,4974

	K2
	0,4485

	K3
	0,1074

	B1
	2,25

	B2
	1,82

	Q (m3/min)
	8,7307

	h/D
	2

	Factor de llenado
	2,5

	Volumen A (m3)
	327,4005

	D (m)
	5,9291

	Factor corrección
	1,7

	P (bar)
	1

	Fp
	1,6643

	FM
	3,1

	Cpo ($)
	201736,8143

	CBM ($)
	2348238,141

	Coste total ($)
	3992004,84


Cambiador de calor

Utilizamos la ecuación (1) para hornos y calderas considerando FT=1, quedando de la forma:
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donde:

CP0 se obtiene de la ecuación (2) y FP de la ecuación (3).

En el caso del cambiador, el parámetro A, de la ecuación (2) es el calor intercambiado en Kw.
	PARÁMETRO
	CAMBIADOR B5

	Material
	Acero Inoxidable

	K1
	7,3438

	K2
	-1,1666

	K3
	0,2028

	C1
	0,1347

	C2
	-0,2368

	C3
	0,1021

	Calor A (Kw.)
	30357,124

	FBM
	2,81

	Ft
	1

	Factor corrección
	1,3

	P (bar)
	1

	Fp
	1,3636

	Cpo ($)
	1545897,396

	CBM ($)
	5923617,2

	Coste total ($)
	7700702,36


Flash

Para calcular los costes de instalación de este equipo, se hace tal y como se explicó en el apartado segundo de esta memoria, teniendo en cuenta los datos de la siguiente tabla, donde se reflejan las constantes para el mismo.

	PARÁMETRO
	FLASH B6

	Material
	Acero Inoxidable

	K1
	3,4974

	K2
	0,4485

	K3
	0,1074

	B1
	2,25

	B2
	1,82

	Q (m3/s)
	0,06

	PARÁMETRO
	FLASH B6

	S (m2)
	0,03

	Volumen (m3)
	108

	Factor de llenado
	2

	Factor corrección
	1,7

	P (bar)
	1

	D (m.)
	0,19544

	Fp
	0,53654833

	FM
	3,1

	Cpo ($)
	71362,3891

	CBM ($)
	376594,005

	Coste con montaje ($)
	640209,8085


Columnas de anhídrido y acetona y Absorbedor de acetona

Para calcular los costes de instalación de este equipo, se hace tal y como se explicó en el apartado segundo de esta memoria, teniendo en cuenta los datos de la siguiente tabla, donde se reflejan las constantes para el mismo.

	PARÁMETRO
	COLUMNA B9
	COLUMNA B7
	COLUMNA B10

	Material
	Acero Inoxidable
	Acero Inoxidable
	Acero Inoxidable

	K1
	3,3332
	3,3332
	3,3332

	K2
	0,4838
	0,4838
	0,4838

	K3
	0,3434
	0,3434
	0,3434

	Q (m3/s)
	0,98
	0,027
	0,235

	S (m2)
	0,49
	0,0135
	0,1175

	Nº platos
	40
	13
	15

	Dist. entre platos
	0,75
	1,8
	0,75

	Volumen (m3)
	14,7
	0,3159
	1,3219

	Factor corrección
	2,1
	2,1
	2,1

	FBM
	1,83
	1,83
	1,83

	Fq
	1
	1,853
	1,2498

	Cpo ($)
	23167,28
	1499,98
	2488,14

	Factor corrección
	2,1
	2,1
	2,1

	CBM (coste básico) ($)
	1695845,44
	49373,125
	85367,17

	Coste con montaje ($)
	3561275,42
	103683,563
	179271,365

	Coste total columnas ($)
	3844230,35


Mezcladores y Separador

Para obtener los costes de los mezcladores, se consideran como depósitos, por lo que las ecuaciones que se utilizan son las mismas que en el caso del reactor, considerando, también, como parámetro A para calcular el coste CPO el volumen del equipo. La única diferencia es que en este caso el factor de llenado es 1,5.
	PARÁMETRO
	MEZCLADOR B11
	MEZCLADOR B2
	MEZCLADOR B8
	SEPARADOR B12

	Material
	Acero Inoxidable
	Acero Inoxidable
	Acero Inoxidable
	Acero Inoxidable

	K1
	3,4974
	3,4974
	3,4974
	3,4974

	K2
	0,4485
	0,4485
	0,4485
	0,4485

	K3
	0,1074
	0,1074
	0,1074
	0,1074

	B1
	2,25
	2,25
	2,25
	2,25

	B2
	1,82
	1,82
	1,82
	1,82

	Q (m3/min)
	7,65
	7,358
	14,42
	7,83

	h/D
	2
	2
	2
	2

	Factor de llenado
	1,5
	1,5
	1,5
	1,5

	Volumen A (m3)
	172,125
	165,555
	324,45
	176,175

	D (m)
	4,7852
	4,7236
	5,9111
	4,8225

	Factor corrección
	1,7
	1,7
	1,7
	1,7

	P (bar)
	1
	1
	1
	1

	Fp
	1,3948
	1,3833
	1,6054
	1,4018

	FM
	3,1
	3,1
	3,1
	3,1

	Cpo ($)
	108910,1655
	105051,3245
	199939,9056
	111291,0262

	CBM ($)
	1102157,552
	1056270,49
	2260883,257
	1130624,469

	Coste con montaje ($)
	1873667,838
	1795659,834
	3843501,537
	1922061,597

	Coste total mezcladores ($)
	9434890,805


Para obtener el coste total de la planta, se suman los costes totales de todos los equipos, obteniéndose un valor de 50.913.567,1 $ .
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