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INTRODUCCION

El trabajo que a continuacibn se presenta, tiene
como alcance realizar la Ingenieria Basica del anteproyec-
to de una Planta Piloto, para evaluar los catalizadores u-
tilizados en el procesc de obtencibn de Estireno.

Posteriormente ser& definida la Ingenieria de -~
Detalle para su construccidn,

Las etapas que complementarfian este anteproyecto
gse mencionan en el ANEXO 26.11).

Los datos obtenidos en el comportamiento de una
planta de escala pequefia correctamente diseflada y operada,
son mAs exfctos y confiables que los datos de escalamiento’
en un banco de laboratorio. Uno de los propbsitos para em-
plear una planta piloto, es producir pequeflas cantidades
de un producto; como precursora de la planta de produccidn
Industrial.

Por lo anterior, se requiere evaluar en planta'
piloto los catalizadores usados en el proceso de obtencibn
de Estireno; tanto los catalizadores comerciales de la --

Compafifa "United Catalist International y Shell, asi como

-1 -



aquellos que sean preparados por al Instituto Mexicano del
Petrbleo", bajo las Condiciones de Operacién de las Plantas
de Estireno en las Refinerfas de ¢d., Madero Tamps. y de la
Cangrejera Ver.,. Como consecuencia se‘llevars a cabo el an
teproyecto de la planta piloto; para evaluaciones que con-
sistirin, en un estudio de la actividad y vi&a 4til de los
catalizadores, asi como de las variables de operacién.

Dichos catalizadores estn constituidos primor--
dialmente de 6xido férrico y cromato de potasio, de forma
extruida mas o menos definida. Este estudio es de gran im--
portancia; ya que la transformacibn de los recursos natura-
les; en producéos petroquimicog ha sido una de las necesida
des primarias del pais, de manera que todas las industrias
reiacionadas con ella deben desempefiar un papel importante.

Debido a la conveniencia de contar con tecnolo--
gia nacional, PEMEX sgolicitd al IMP, que desarrollara un -
programa de investigacifn de los catalizadofes usados en =
la obtencibdn de estireno.

El estireno as uno de los prod;ctos petroguimi--~
cos b&sicos importantas, es usado en la manufactura de re-

sinas de poliestireno, hules sintéticos, resinas poliester;

-2 -



ete, siendo las primeras de gran demanda en el pafls, debido
a la cantidad de producto que se incluyen en ellas; tales -
como: poliestireno cristal, copolimero BS ( alto y medio im
pacto ), poliestireno expansible, etc.

En la actualidad existen dos plantas industriales
que se dedican a la elaboracibn de estireno, usando en co ~
min el mismo tipo de catalizador; esto es @

Cd, Madero Tamps. Cangrejera Ver.

Tipo de cat.,
Comercial Shell~105 Shell-105

Consumo ( T/carga ) 32.5 150
vida fitil { aflos ) : 2 -3 2 -3

Hay que desatacar que la planta en la refineria de
la Cangrejera Ver., entrd en operacidn a principios de 1984
y la de cd. Madero en 1967. También se tiene en proyecto -~
otra planta que serd construida en Laguna del OStién de =~

igual capacidad que la de Cangrejera Ver.

Los diferentaes métodos industriales utilizados en

la fabricacidn.de estireno, estin bagados en :

a) 1.,~.Alkilacibén de benceno con etileno usando
cloruro de aluminio,

2.~ Deshidrogenaci®n catalitica de etil-ben-
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no en prasencia de vapor de aqua.
b) 1.~ Alkilacibn de benceno con etileno, similar
al.anterior.
2.~ Oxidacibn de etil benceno en fase liquida
con aire, en presencia de un catalizador
de acetato de manganeso.
3.~ Hidroyenacibn en fase liquida de la aceto-
fenona a alcohol alfafenil etilico.
4.~ Deshidrogenacifn en fase vapor del alcohol
a esgtireno.
La descripcibn del proceso mis usado se presenta
en paginas posteriores, @
En el laboratorio se emplea la deshidrogenacién
o0 dashidratacibn indistintamente,
El trabajo que se presenta a continuacidn esti di

vidido en dos partes basicamente :

- Una investigacibén bibliogr&fica, como ante-
cedente, métodos de obtencidn e introduccibn
en el tema de estireno y planta piloto; asi
como bisqueda de datos, requeridos para de-

sarrollar la segunda parte del trabajo.
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" = Dimensionamiento preliminar de equipos, par-
tiendo del balance de materia y energifa, sin

pretender un cilculo definitivo,




CAPITULO # I
GENERALIDADES DE PLANTAS PILOTO

l.1.~ Concgpto de una planta. piloto
1.2.- Tipos
1.2.1.~ Dimensiones
1.2.2.- Funcibn
1,2,2.1.~ Desarrollo de proceso
1.2.2.2.~ Estudio del proceso
1.3.~ Principios de egcalamiento

1.3.1.- Métodos de escalamiento



I) GENERALIDADES DE PLANTAS PILOTO

l.1l.~ Concepto de una planta piloto :

Una planta piloto, se considera una unidad
de procesq relativamente pequefila, conteniendo todas las e~
tapas principales del proceso; en el cual se requiere una
investigacibn experimental.

Los experimentos en plantas piloto, son afin pro-
bablemente conducidos gsobre los principios de prueba y e=-
ﬁror. Se ha escrito bastante acerca de disefio, operacibn y
desarrollo de proceso de plantas piloto, pero el tratamien-
to a sido descriptivo: mas que cuantitativo, de esta manéra
la tendencia actual deber& de haker sido hacia mayor calcu-
lo y menor experimento; debido a que los experimentos en =~
plantas piloto, son particularmente costosos y consumidores
de tiempo; es posible reducir el nlimero de pruebas a las re
queridas, de tal manera de obtener una informacidn favora--

‘ble, haciendo un buen disefio experimental y un anilisis es-
tadigtico de resultados. _ f
Generalmahte as daseable que se disgefle una planta

piloto, con algfin tipo particular y tamafio de. la unidad a



escala industrial en mente y en esta forma la planta pilo=-
to puede considerarse como un modelo de un prototipo imagi

nario.

l.2.- Ti@s :

1.2,1,- DIMENSIONES : Tan pequefla como sea posi=-
ble para obtener resultados de precisibn deseada y sufi--—-
ciente para la evaluacibn adecuada,,

Un experimento pequefic realizado con unos pocos
gramos de material en el laboratorio, no seri de mucha uti
lidad para dirigir los trabajos hacia un desarrollo a gran
escala; pero no hay duda de que un experimento con unos po
cos Kilogramos, dari con mejor aproximacidén los datos re=--
quexridos.

Hay duda, de poder transferir cualquier proceso
nuevo, directamente de escala laboratorio a escala indus--
trial; probando que es necesaria una cantidad ilimitada de
dinero para que el disefiador permita grandes factores de -
seguridad y el operador encuentre, si es necesario el costo

de los problemas masivos que puedan presentarse.



1.

2.2." FUNCION :

PLANTAS PILOTO Y MODELOS

Existe duda de que los datos de comportamiento ob-

tenidos de una planta de escala-pequefia, correctamente dise-

flada y operada son siempre m&s exactos y confiables que los

datos de escalamiento en un banco de laboratorio o deriva~-~

dos por cilculo de correlaciones generalizadas.

Una planta a escala pequefia, se emplea en ingenig

rfa quimica para dog propSsitos principales :

a)

b)

Como precursora de la planta de produccién indug-~
trial, la cual afin no se ha construido. En este -
caso, el equipo a escala pequefia se denomina —--
“"PLANTA PILOTO", y su funcibn principal es, su—-~
ministrar datos de disefio para la planta indug—--
trial, aungue también puede requerirse para pro--
ducir pequeflas cantidades de un producto nuevo --
en p;ueba.

Estudiar el comportamiento de una planta ya exis-
tente, en la cual la unidad pequefla, es una repro

duccibn; es este caso, el equipo a escala pequefia



ge denomina " MODELO ", y su funci6n principal:
es exhibir los efectos del cambio en la forma o
condiciones de operacién mis ripida y econbmica-
mente que sea posible por experimentos en el pro

totipo industrial.

Las funciones dé " planta piloto ", pertenecen al
desarrollo del proceso; mientras que las del "Modelo", de

una planta ya existente pertenecen a estudio del proceso.

Para propbsitos de disefio, una planta piloto es -
propiamente empleada para recabar informacibn; tal que no -
pueda obtenerse por algfin método més barato o mis ripido.

Al desarrollar un nuevo preceso quimico, raramente es nece-
sario reproducir el proceso completo en la escala de plagta
piloto con el fin de obtener los datos de diseﬁo;

Los puntos de la planta que no pueden ser disefiados
suficientemente cerca de experiencias pasadas de principios
conocidos, sobre las bases de los datos de laboratorio; nece
sitan llevarse a escaia piloto. El Ing. Quimico, disefia un

proceso desarrollando un estudio preliminar de ingenieria.



Los diagramas de flujo se preparan mostrando ia cantidad de
material y requerimientos de calor y potencia. En base a los
resultados de laboratorio el proceso es desglosado en una se
rie de operacidnes 0 procesos unitarios y es seleccionado un
tipo de equipo para cada etapa.

Despuég de seleccionar el equipo que va a ser usado
el Ing. Quimico es capaz de anotar todos log datos cuantita-
tivos necesarios para digeflar cadavcomponente, los cuales -
incluiran balances de materia y calor, propiedades quimicas,:
fisicas, y termodinimicas de materias primas, compuestOS in-
termedios y productos finales, velocidad de reaccibn, coefi-
cientes de transferencia de masa y calor, requerimientos de
potencia, velocidad de corrosibn etc, . Los datos requeridos
para cada parte del equipo pueden clasificarse en seis gru--

pos :

a) Datos ﬁtiles de experiencia pasada.
b} Datos obtenidos en los reportes de laboratorio
que pueden derivarse de ellos.
¢) Datos Gitiles de la literatura.
~d) Datos fitiles que pueden aproximarse para propb-

sitos deldiseﬂo por medio de relaciones termo-
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dinimicas, el teorema de los estados correspon
dientes o alguna de las muchas correlaciones -
. ‘ empiricas ¢que han aparecido en los Gltimos a--
flos.
e) Datos que pueden obtenerse mediante investiga-
cibn posterior en el laboratorio.
f) Otros datos préicticos que se consideran necesa
rios para propdsitos de disefio, La informacifn;
gobre este punto solo puede determinarse en u-

na planta piloto.

El estudio preliminar de ingenierié, occasionalmen
te puede sugerir que no todo los experimentos de escala pi--
loto son necesarios. El o los procesos nuevos pueden reali-
zarse completamente de operaciones unitarias estandar, las
cuales son bien conocidas y la planta puede ser confiable-
mente disefiada solo de los datos de laboratorio.

Como una regla, una o dog operaciones criticas de
los procesos nuevos, son seleccionados para un astudio en
escala de planta piloto, Para obtener la méxima cantidad de
" informaci6n Gtil, el equipo requiere ser diseflado sobre ---

principios correctos y operado bajo condiciones apropiadas.

- 11 ~-



5i fuera necesario desarrollar otraé etapas en el
proceso con el fin de suministrar material para las opera--
ciones criticas o tratar con los productos, la planta para
tales operaciones auxiliares no necegita ser disefiada o di-
gefiarse especialmente para el propbsito, pero puede consig-~
tir de cualquier utilidad general o equipo improvisado de -
tamafio improvisable que‘le ayude a ser Gtil.

Este equipo no requiere suministrar datos de dise
fio, para su contraparte en gran escala vy asi su eficiencia
Y éomportamiento no gon relativamente importantes, aungue -
la informacidén suplementaria Gtil frecuentemente pueda ob--
tenerse de ello. En pruebas de proceso continuo en escala -
piloto; es algunas veces ventajosc conducir las etapas pre-
liminares en un sistema BATCH, acumular bastante producto -
intermedio para permitir una opéracién continua, sobre aque
1la seccibén del proceso en la cual las operaciones son cri-
ticas vy después sometér el efluente a posterior tratamiento
mediante procesos batéh, con el fin de obtener el producto
final. No siempre es necesario fijar una reproduccibn com-~
pleta en miniatura, de la parte de la planta que vé a ser

estudiada.

- 12 -~



Una planta piloteo, no es probable que rinda la
cantidad mdxima de informacibn a menos que lLos componentes
criticos se diseflen y operen de acuerdo a la teoria del mo
delo.

La primera etapa es derivar los criterios de simi
laridad, las cuales gobiernan las operaciones o procesos ==
que van a ser estudiados a escala pequefia. Estos pueden ob-
ﬁenerse del anilisis dimensional o de las ecuaciones dife--
rencialeg fundamentales del proceso. Un estudio de los cri=-
terios de sgimilaridad revelarin las condiciones bajo las =--
cuales el modelc deberia probarse para que los resultados-
puedan simular aquellas que se obtuvieron bajo condiciones
dadas en la escala industrial. Ademis mostrari si hay proba
bilidad de ser efectos de escala apreciable, en este easo -
seri necesario aplicar correcciones a los resultados de plan
ta pilo;o, antes de que se usen para disefio de escala total,
Finalmente: un estudio tal revelari, aquellos casos burdos
en los cuales dos o mas criterios de similaridad son incom
patibles y donde consecuentemente no es posible igualar re
sultados a gran escala en un aparatc pequefio con cualquier
certeza. Aln, en estos casos los experimentos con una unidad

a escala pequefla sobre un intervalo de condiciones sufici-
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entemente amplio pueden dar informacién valiosa para el di-
gefio de la planta en escala total, El método mis seguro de
evaluacién de los efectos de escala gue permitan por incom
patibilidad de criterios de similaridad es escalar un pro-
ceso por etapas ficiles a través de dos o tres plantas pi~
loto que aumenten de tamafio. Una sucesibn graduada de plan
tas piloto es parte de la técnica tradicional del desarro-~

1lo de procesos, una téconica que es costosa v lenta.

1.2.2:2,~ ESTUDIO DEL PROCESO

Por proceso de estudio se entiende el eximen y me
joramiento del proceso existente o la de la planta. El obje
“tivo principal aqui de utilizar modelo, es determinar el -
efecto de las modificaciones en disefio o cambios mayores en
las condiciones de operacidn sin incurrir en la dependencia
o] riésgo de hacer estos cambios en la escala grande.

Similarmente, un cambio mayor en las condiciones
de operacib6n que pudiera daflar una planta de produccidn, la
taoria del modelo indica las condiciones necesarias para -

esta reproducibilidad. Un modelo trabajando, una planta de
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produccifn, puede proporcionar datos valiosos de avance so-
bre el efecto de los cambios propuestos en operacibn, Por -
esta razén es frecuente mantener una planta piloto patenta-
da después de que su funcibn original de desarrollo y proce
so se ha completado. La planta piloto es (til para resolver
problemas de Giltimo minuto, en el caso de un proceso peli--
groso, tomando en cuenta las medidas de seguridad y puede

proporcionar un entrenamiento bfsico para la produccibén de

plantas operativas, finalmente cuando la planta en escala‘—
total se construye y se pone en operacibén, la planta piloto
llega a ser un modelo de trabajo donde las caracteristicas

del-proceso puede estudiarse posteriormente a un costo rela

tivamente bajo.

.1.3.- Principios de escalamiento

ESCALAMIENTO : Es el traslado a diferentes tama-
flos de algGn equipo de pro&eso, de acuerdo a las necesida~-
deg de capacidad y cantidad del producto deseado. Para tal
efacto, es nacesario.cbnaiderar qua no ge trata de multipli

car por medio de un factor proporcional las variables del
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equipo, para encontrar el tamafic de este:; pueé no es tan -
sencillo, ya que no hay una variaci6én directamente propor-
cional entre estas variable de disefio; sino encontrar una
interrelacién entre todas las variables.

La aplicacién de la teoria del modelo de escala-
miento dé plantas quimicas y procesos, est& atrayendo la_¥
atencibn, va que es bien sabido que los experimentos a es-
cala pequefia no son siempre una guia confiable para los re
sultados en gran escala. Algunas veces un proceso que es -
satisfactorio en pianta.piloto, crea problemas en la esca-
la grande y ocasionalmente ge encuentra lo contrario.

Como el enfoque de la teo;ia~modelo es predecir
estos efectos de escala y determinar las condiciones bajo
las cuales el comportamiento de un modelo proporciona una
confiablé prediccitn del desempefio del prototipo.

Los métodos cuantitativos para correlacionar el
Eomportamiento de modelos y sistemas a escala total han si
do aplicados en‘otros campos de la ingenieria donde se re;
quiere utilizar un anilisis matemAtico complejo; aplicado
a plantas quimicas, estos métodos sefialan la posibilidad -

de factores de maydr escalamiento, plantas piloto mis peque
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flas y mas baratas y resultados mis dependientes.

Un investigador siempre formula sus resultadosg -
experimentales en términos de grupos adimensionales, en que
elisupone una regla de escalamiento. Para escalar un siste-
ma particular , con él que ya se ha experimentado, no es ne
cesario llegar al problema de la determinacifin o prediccién

de las propiedades fisicas de las substancias presentes v g

valuacidn de log grupos adimengionales. Solo es necesario
extraer de la correlacibn adimensional la regla apropiada de

escala y usarla directamente.

1.3.1.- METODOS DE ESCALAMIENTO :

1.,3.1.1.- GEOMETRICO : Consiste en encontrar una
relacién comfn entre todas las dimen--
sionés.

1.3.1.2.; DINAMICO : Consiste en dar una relacifn
constante de las fuerzas involucradas en

el proceso y que estan relacionadas cén

nimeros adimensionales,

1.3.1.3.~ CiNgMNTICO : Una rqlacibn constante de

todas las velocidades.
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UTILIDAD DEL ESCALAMIENTO

El escalamiento es de gran importancia Industrial
va que evita el ugo de experimentos generalmente de tipo a-
leatorio, de las variable que involucra el proceso, log ——-

cuales repercuten en demasiado tiempo y costo.
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II) METODOS DE OBTENCION DE ESTIRENO
2.1.~ Antecedentes histbricos de estireno :

El descubrimiento del estireno, se atri-
buye a E. Simbn en 1939, aflo en que publicd un articulo en
la revista Annalen,donde se menciona la palabra "STYROL",-—
para referirse al ahora llamadc monémero de estireno. Su ~=
preparacibn fue por destilacibn con vapor del material Sto-
rax, ( cuya obtencién deriva de los &rboles Liquidambar 0--
rientales ), en un_recipiente de cobre con solucibn de car-
bonato de sodio,

Berthélot demostrd en 1867, la sintesis de es£irg
no pasando una mezcla de benceno y etileno a través de un -
tubo al rojo, y su subsecuente deshidrogenacibén de etil-ben
ceno, en 1869; por pirblisis para formar estireno como pro-
ducto principal. Esta sintesgis es la bése de los procesos =
comerciales m4s ampliamente usados para la elaboracibdn del
estireno.

Hasta 1930, el estireno liquido y polimero, fue--
ron curiosidades del laboratorio. En 1935, la Naugatuck-Che

mical Co., inici6 la produccidén de estiren% a ascala comer-
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cial, operando por muy corto tiempo. La I.G. Fanbenindus--
trie, por dicha fecha inici6 también su programa de desa—-
rrollo sobre estireno.

La produccidn comercial de estireno, tuvo gran -
expansidn a partir de 1941; cuando por el atague Japonés -
en el area del pacifico, Estados Unidos vib6 interrumpido -
el suministro de hule natural, por lo cual intensifico un
programa para la produccién de un hule sintético a base de
.estireno-butadieno, colaborando las siguientes compafifas ~
en dicho programa :

- Dow Chemical Co.

~ Carbon and Chemical Co.

- Lummus Co.

- Monsato Chemical Co.

-~ Standard Oil Dev. Co.

~ Phillips Petroleum Co. Y
- Universal Oil Products Co.
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2.2.~ Usog v demanda futura de estirenc en

Mexico,

El estireno se consume principalmente como mate-
ria pfima. para elaborar resinas sintéticas tales con :
Poliestireno, Resinas ABS, Resinas Poliesterhy Reginas In-
tercambiadoras de iones, tambifn se utiliza para elaborar
hule y latex SBR.

El astireno se congsume desde antes de 1966, pues
en 1951 se iniéié la produccién de poliestireno en el pais.
Su consume ha venido aumentando desde esa fecha muy r&pida-
mente, alcanzando en el periodo 1960-1869 una tasa anual de
crecimiento de 23.5 %, esto se debid a que an 1967 entraron
en operacidn las dos plantas productoras de hule SBR, ade~--
mis se ampliaron y se instalaron varias plantas de poliestji
reno. Para el perfodo de 1970-1976, el consumo de este pro-
ducte tuvo un crecimiento del 11.3 % anual.

La estructura del consumo del estiranc es :
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1970 1975 1984

Poliestireno 62.0 % 69.3 % 77.0 %
Hule SBR 27.0 % 18.5 % 21.0 %
Otras resinas 6.3 % 9.2 % 2.0 %
Latex SBR. » 4.7 % 3.0 % ~-

El estireno se produce en el pais, desdé 1967; en
la Planta petroquimica de la refineria de Cd. Madero, su =--
produccibn no ha sido suficiente para satisfacer la demanda
por lo que se ha tenido que completar con importaciones. -~

Estas llegaron a representar el 50 % del consumo an 1975,
DEMANDA FUTURA

Er el sector secundario se ampliar& notablemente
1; capacidad productora de poliestireno { 88,400 T/A ), tam
bién se ampliar& la capacidad de elaboracidn de sus deriva-
dos. |

En 1976 se estimd, quo la demanda futura de esti-
reno aumentaria en al perfodo 1976-1979 a un 39,5 %; porque

en este 8ltimo afio entrarfa en operacifn una planta de po-

.22 -



liestireho, considerfndose que se exportarfa una parte de
su produccibn.

En este aflo PEMEX, arrancd la planta de estireno .
de 150,000 T/A , en la Cangrejera Ver., y tiene en proyec-
to otra igual en Laguna del Ostidn. (Se anexa gr&fica # 1 de )

produccibdn pronosticada para el afio de 1985 a 1995 ),

2.2.1.~ PROYECCIQN DEL CONSUMO DE ESTIRENO

En los ﬁitimos 10 affos, la industria petroquimica
ha sufrido una expansibn como nunca se habia presentado, por
lo que en la actualidad es de suma importancia tener un co-
nocimiento preciso de log consumos que se tendr&n en un fu-
turo mediatn e inmediato de los productos derivados de esa
industria: de lo anterior, resultari lé conveniente planea-
¢ibn para la construccién de nuevas planﬁas petroquimicas, -
asf como del desarrollo de la infraestructura necesaria para
ella vy aquellal‘otraa que se encuentran intimamente relacio-
nadas con su produccibn.

S, La proyeccién del consumo de estireno pregenta -
1n§ontgneia. a causa de haber sido el estireno de produc~--

cifn suy baja hasta la fecha y haberse compensado el d&fi--
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cit de producccibn, con importaciones muy costosas.

Los datos para efectuar la proyeccibdn se tomaron
de los anuariog estadisticos de la asociacidn nacional de -
la industria quimica, de los afios de 1973 a 1983; obtenien-

do de esta manera el consumo aparente. (tabla No. 1).

2.2.1.1.- METODO DE REGRESION LINEAL

El método de regresibn lineal, es el méds adecuado,
debidoc a que se obtuvo una distribucibn de datos muy seme--
jante a una linea recta, esto es grdficando afio vs. consumo

aparente de estireno, en base a &sto, se hicieron los sigui

entes supuestos :

y =a + bx
donde :
y = Consumo proyectado
x = Afio de la produccibn

Haciendo la regresidn por el método de minimos -
cuadrados, se obtiene los valores pronosticados ( tabla No.

2).
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2.2.1.2.- METODO DE ATENUACION EXPONENCIAL DOBLE

También se hizo una prueba para obtener la proyec
cién de la demanda, por el método de atenuacidn exponencial
doble, el cual consiste en encontrar un coeficiente llamado
coeficiente de atenuacibn; efectuando una serie de pruebas
hasta definir el valor mAs adecuado, llegando de esa manera
a‘un coeficiente de atenwacién de 0.6, con el que se logrd
el minimo error cuadratico posible.

Los resultados de la atenuacibédn doble, con el coe
ficiente de atenuacién antes mencionado se presentan en la
tabla No. 3, sin embargo puede apreciarse que a pesar de la
optimizacibn efectuada, el error cuadritico es de gran mag-
nitud en comparacibn con el método de minimos cuadrados; —--
por lo que se puede concluir, que la atenuacidn exponencial

no fué un método efectivo para el pronbstico.

2.3.- Obtencibn a escala industrial.

2.3.1,- PROCESO: MONSANTO-LUMMUS : El cual tiene

las siguientes etapas :

a) Alkilacién de bencenoc con etileno, utilizando
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cloruro de aluminio,
95°C H,CHy
benceno etileno etil~benceno

b) Deshidrogenacién catalitica de etil-benceno, -

en presencia de vapor de agua.

CH,CH, ca=cu2 .
@ Cat:ali.z, o l : \ I Hz
ETILBENCENO ESTIRENO HIDROGENO

El proceso Monsanto-Lummus, es el que se utiliza
en las plantas de etil-benceno y de estireno de petrbSleocs
Mexicanosg; localizadas en en la Cangrejera Ver. y Cd. Made-

Yo.

2.3,2.- PRCCESO : DE LA CARBIDE & CARBON CHEMICALS
CO. : Cuenta con las siguientes etapas :

a) Alkilacifn de benceno con etileno similar al
anterior,
b) Oxidacibn de etil-benceno en fase liquida con

aire en presencia de un catalizador de acetato



de manganeso. Los productos son, -alcohol alfa-
fenil etilico, acetofenona, pequefias cantida--
- des de &cido benzbico y otros subproductos.
¢) Hidrogenaci6n fase liquida de la acetofenona a
alcohol alfafenil etflico.

d) Deshidrogenacibdn en fase vapor del alcohol a -

egtireno,
OH
('JﬂzC!H3 C H=CH2
. e Te—— - + Hy0
alcohol alfa- . estireno - agqua

fenil etilico.

2.4.~ cripcibn del proceso Monsanto-Lummus, uti-—-
lizado en las plantas de etil-benceno y esti-~

renc de Petrbleos Mexicanos localizadas en la
Cangreiexa Ver.

2.4.1.~ * PLANTA DE ETIL-BENCENO "

El etil-benceno (EB), es producido mediante una -

reaccibn quimica de alkilacibn de benceno (B) y etileno (E)}
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en presencia de cloruro de aluminio, utilizado como cata-
lizador, a elevada presibn y temperatura.

Durante la reaccidn se producen también polietil-
behcenos (PEB) e hidrocarburos de mayor peso molecular (HP).
El EB, PEB, HP vy benceno se combinan para formar el licor -
alkiladoe (LA), que es un producto intermedio. Este LA, se -
lava con agua Y solucibn ciustica diluida para neutralizar

la Scidez antes de pasar a destilacibn,

LA PLANTA DE ETILBENCENO TIENE LAS SIGUIENTES
- SECCIONES BASICAS :

2.4.1.1.~ PREPARACION DEL CATALIZADCR :

Se mezclan en un reactoy que opera a 25 mmHg y
70~75 °C, el aluminio, &cido clorhidrico anhidro, PEB seco
y benceno seco. En este reactor de tipo agitado, se forma
el complejo organometilico . La reaccibn requiere la au- -
sencia de agua, los subproductos de la reaccibn son calor
e hidrfgeno. Los gases del reactor conteniendo hidrbgeno, -
benceno y HCl pasan a un lavador con PEB para remover el —-

benceno. Por el domo de éste lavador sale una corriente a -

la cual se le absorbe el HCL con agua. El liquido del reac-

tor formado por el complejo y aluminio no reaccicnado pasan
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a un enfriador vy después con un cicldn son separadas las
particulas de aluminio que no reacciond, las cuales son -

recirculadas,

2.4.1.2.~ ALKILACION-TRANSALKILACION :

En el alkilador, etilenc y benceno seco se cbmbg
nan en una relacibn de B/E de 6.0 en peso para formar EB y
PEB utilizando el catalizador compledjo (CC) y HCl como pro
motor.

Reacciones de alkilacion :

l.- B +# E  am-e--=3 EB

2,- FEB + B mmemees » EpB
3.- BB+ B —mmmee- » EpB
40~ BB * B mmeeee- » E,B
~ BB + B mmme—— » EB
3. B4B + E 5
6.“ EsB + E ------ >» E6B

Donde : E_B, E.B, E B, E

B¢ BB, E B, ESB, B

6B, son los polietilbencenos.

.05 PEB combinados con el catalizador complejo pa

sén al reactor de transalkilacién donde parte de los PEB --
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son transalkilados a etilbenceno consumiendo benceno adicio

nal. El transalkilador opera a 170 °C y 7.5 Kg/cng.

Reacciones de Transalkilacion :

l.- E,B T R — » 2EB
2= BB+ BB mmemem- » 2E,B
3.~ E,B T X > 2.8
4.~ EB + BB e > :®p
5.- EB + BB e > £

2.4.1.3,~ SISTEMA DE LAVADO DE LICOR ALKILADO :

En este sistema se neutraliza y lava el licor al-
kilado para que pueda pasar a las columnas separadoras, las
cuales gon de acero. El sistema de lavado tiene tres separg

dores que funcionan como sigue :

1.~ El primer separador extrae el catalizador com
plejo del licor alkilado agregando agua, El -
catalizador complejo reacciona con el agua me
diante una reaccifén de hidr6lisis para formar
una fase acuosa de A1C£3/HCL. EL contenido de

este separador es muy corrosivo.
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2.~ Bl sequndo’ separador neutraliza la acidez del
licor alkilado con sosa cfustica al 10%. Has-
ta aqui el equipo y lineas gon de materiales
resistentes a la corrosidn, mis adelante el
aquipo es de acero al carbbn.

3.~ El tercer separador lava el licor alkilado con
agua para arrastrar cualquier residuo ciusti-

co.

2.4.1.4.~ SISTEMA DE RECUPERACION DE AlCly :
Este sistema es usado para concentrar el AlCl --
desde 10% hasta 27% y remover el HCL por evaporacibn dei -
agua de lavado del licor alkilado utilizando una temperatu-

ra de fondo de 115 °C, los vapores son neutralizados con so

lucibn cflustica.
2s4.1.5,~ SISTEMA DE SUMINISI‘RO DE Bl

El HCL, es ﬁsado en dos pértes de la planta :

1.~ BEn la elaboracibn del catalizador complejo, -
para la cual se burbujea HCl en el reactor de
AlCl3 para formar el complejo organometilico

con benceno Y PEB,
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2.~ EL KC1 se usa también en el lavador de bence-
no desde donde pasa junto con el benceno al
alkilador/transalkilador para promover la rea

ccibn,

2.4.1.6.~ COLUMNA DE RECUPERACION DE BENCENO :

Esta columna recupera el bencené presente en el
licor alkilado y opera a 6 Kg/bng, con temperatura de domo
de 161 °C y de fondo de 236 °C. El licor alkilado que entra
a esta columna contine 38 % de benceno que no reaccionf, por
utilizarse en exceso para suministrar la formacifn de PEB.
Esta columna también separa por el domo agua. El control de
egta columna se fija operdndola con 1% de etilbenceno en el
domo. EL fondo de ésta columna contiene etilbenceno e hidro
carburos de alto peso molecular, la concentracién normal de

benceno en los fondos es 0.07% .
2.4.1.7.~ COLUMNA DE SECADO DE BENCENO @

Esta columna seca el benceno fresco y el recircu-
lado hasta 0,001% (10§pm), desde un benceno que tiene nor--

malmente 1000 ppm de agua. El vapor que deja la columna por



el domo tiene aproximadamente 1% de agua y por el fondo 8

ppm. La presién es de 0.34 Kg/bng Yy la temperatura 88 °C,

2¢4.l¢8.~ COLUMNA DE SEPARACION DE ETILBENCENOS :

A &ésta columna se alimenta el fondo de la columna
de benceno, Opera con una presién de domo de 0.703 Kg/cm2
v tiene una cafda de presgién de 0.35 Kg/bmz. La temperatura
de domo es de'157 °¢ y de fondo de 212 °C, ésta coluﬁna se-~
para por el domo etilbenceno. El control de la operacibtn en
esta columna se efectfia f£ijando una concentracién de dietil

benceno en el domo de 2-3 ppm.

2.4.1.9.- COLUMNA DE PILIETILBENCENOS :

La funcibn de &sta columna es separar los polie-~
tilbencenos de los hidrocarburos mds pesados. Opera a una
presibn absoluta de 136 mmHg y tiene una caida de presibén -
de 50 mmHg. La temperatura de domo és de 128 °C y de £fondo
de 227 °C. A ésta columna‘se alimentan los fondos de la co-
lumna de etilbenceno. El domo de ésta columna tiene la si--

guiente composicibn tipica :
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Etilbenceno 1

Butilbenceno 2.9
Dietilbenceno 89.5
Trietilbenceno 0.1
1-1 Difeniletano 0.0

El fondo de la columna de polietilbencenos, de-

nominado FLUX OIL, tiene la siguiente composicién tipica :

Trietilbenceno 2.79 % peso
Tetraetilbenceno 1.01 "
1-1 Difeniletano 23.10 "
M&as pesados 73.10 "

2.4.2.- " PLANTA DE ESTIRENO "

2.4.,2.1.,~ DESCRIPCION DEL PROCESO :

El etilbenceno liquido de la planta de etilbence-
no mis el etilbenceno recirculado de la columna de recupers
cién de etilbenceno, son vaporizados y combinados con una
pequefia cantidad de vapor de agua { 0.2 Kg de agua/Kg de e~
tilbenceno ). Esta mezcla primaria de vapor y etilbenceno
es calentada a 550 °C en la seccibn de conveccién‘del 50-~
brecalentador y alimentada al primer reactor. ( se utili-
zan dos reactores en serie para contrarestar la cafda de -

temperatura ocasionada por la endotermicidad de la ~www=r=
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reaccibén ). La corriente mayor de vapor de agua pasa por la
seccibn radiante del sobrecalentador y es calentado a 835 -
°C. Del sobrecalentador, la corriente de vapor de agua pa-
sg por el intercambiador de calor localizado dentro del se
gundo reactor deshidrogenador donde recalienta el efluente
del primer reactor y se mezcla después con el etilbenceno’
precalentado cque entra al primer reactor en relacibn de --

1.5 Kg de vapor/Kg de etilbenceno.

CH,-€H, @ CH=CE,
":’ --------- -+ H
2

Etilbenceno Estireno Hidrégeno

2.4.2.2.~ REACCION DE OBTENCION DE ESTIRENO :

REACCIONES SECUNDARIAS :

Las reacciones mediante las cuales se obtienen los

subproductos son las siguientes :

CHz-CH
3
Lom e + CHZ==C!H2
Etilbenceno Benceno Btileno
CH,-CH
. 273 " K cH,
+ Hz \
Etilbenceno Tolueno A Matano -
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La reaccifn de deshidrogenacién es de naturaleza
endotérmica y se produce un aumento en volmen durante la
dgshidrogenacién, por lo cual la reaccibn se favorece al -~
disminuir la presién. Se utiliza vapor de agua para reducir
la presibn parcial del etilbenceno, lo cual cumple con el
mismo propdsito.

El usc de vapor de agua para la reaccidn tiene
los siguientes objetivos :

l.- Para reducir la presifn parcial del etilben-
ceno y favorecer la reaccifén de deshidrogena
cibn,

2.~ Para proveer todo el calor para la deshidro=-
genacién y mezclarse con el etilbenceno antes

del contacto con el catalizador, con lo que
ademis se minimizan las reacciones laterales

3.~ Paia remover continuamente los depdsitos de
carbbn en el catalizador como indica la sigui

ente reaccibn :

El catalizador da deshidrogenacibn, utilizado en



ésta planta, es un 6xido de fierro peletizado con pequefias
cantidades de otros elementos que tienen la finalidad de -
reducir la formacibn de subproductos (catalizador Shell-105
de 1/8" ). La actividad del catalizador disminuye gradual-
mente por la deposicifn de carbbn y por la remocibn de tra
zas de los elementos,
Las condiciones de operacifn para la reaccidén de
obtencifn de estireno son las siguientes :
Temperatura : 550-650 °C
Pregibn : Ligeramente inferior a
: la atmosférica
El nivel de temperatura para la dashidrogenacibn
de etilbenceno, se varia considerablemente durante la vida
del catalizador para contrarrestar la perdida de actividad
del mismo, El‘catalizador opera continuamente durante un =
afio 0 mis con una conversidtn de 30 a 40 % y selectividad -
de 90 a 92 %.
Nora : El etilbenceno que se alimenta para la producci-
6n de estireno debe contener menos de 0.04 % de dietilbence
no ya que ésta sustancia se transforma a divinilbenceno, el

cual polimeriza formando residuos ingolubles en el sistema

de purificacién,



2.,4.2.3.~ EFLUENTE DE REACCION :

El efluente de reaccifn es una mezcla en fase va
por constituida por estireno, etilbenceno, tolueno, bence-
no, agua y gases como hidrbgeno, bibxido de carbono y eti-
leno. El efluente gaseoso del segundo lecho pasa por dos -
intercambiadores donde genera vapor, en el primero genera
vapor de baja (19.3 Kg/bm2 ) y en el segundo, vapor de ba-
ja de 2.3 Kg/'cm2 . Después el efluente gaseogso es enfriado
afin mﬁsvinyecténdole condensado para asegurar que el agua
condenge antesg del condensador.principall En el condensa~-
dor principal son condensados la mayoria de los vapores --;
organicos y el égua. El vapor resultante se condensa ag;e-
gandole una fraccibn del condensado y los vapores no con--
densables constituidos por algunos hidrocarburos como meta
no, etano, etileno, biéxido de carbono, monbéxido de carbono
asi como hidrégeno pasan a la succibn del compresor de ga-
ses a la salida.‘cuya succibn controla la presibén de vacio
de los gases en los reactores. Los gases de descarga del
compresor, pasan por una serie de enfriadores y lavadores
para recuperar los érpméticoa contenidos en dicha corrien-

te. Los gases no condensable, constitufdos por hidrégeno y
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bibxido de carbono pasan a ser quemados como combustible.

2.442.4+~ SEPARACION DE FASE ACUOSA Y ORGANICA :

La mezcla de sugtancias condensadas (llamada mez-
cla deshidrogenada), junto con los otros condensados del -
efluente de reaccidén es separado por gravedad en fase orgd
nica y fase acuosa.

La fase orgénica pasa por un filtro para remover
el polvo de catalizador ;rrastrado. El egtireno resultante

"orudo", tiene la composicibn tipica siguiente :

Bstireno 31.5
Etilbenceno 62.1 "
O L]
Eggéggn Toluano 3.5 "
Benceano 2.3 "
mis pesados 0.6 "

El estireno "Crudo", pasa a la seccibn de separa-~

cibn de estireno.

2,442,5.,~ SEPARACION DE EST'IRENO

La Gltima etapa en la produccibn de estireno es -

la purificacién del estireno "crudo'. Los requerimientos pa
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ra la fraccionacidn son mis estrictos, tanto el producto

agtireno como el benceno y tolueno recirculados deben ser

de alta pureza. Los puntos de ebullicibn normal del etil-

benceno y del
tros factores

1.-

2.~

estireno difieren en sole 9 °C y existen o-
que hacen dificil dicha separacifn, como son:
La destilacibn del estireno a su temperatura
de ebullicién normal (l45.2 °C), no es posi-
ble por el elevado nivel de polimerizaéibn
(grafica No. 2)

A 30 mmHg de presifn absoluta, la temperatu-
ra de ebullicibn del estireno es 54 °C y 1;
polimerizacibn baja a menos de 0.1 % por ho-
ra, sin embargo como la separacibn del etil-
benceno-estireno requiere de 70 platos, con
una caida de presibn de 4 mmﬁg por plato, se
tendria una presién en el fondo'de 310 mmHg
y para esta presidn la temperatura de ebulli
cibn es suficientemente alta para causar ex-

cesiva formacidn de polimero.

"El egtireno puede ser destilado con éxito solamen-

te mediante la combinéci&n de los siquientes factores".
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1.~ Destilacién a vacio.

2.~ Adicibn de inhibidor de la polimerizacibn.

3.~ Digefio especial de la columna,

4.~ Bvitar temperaturas mayores de 90 °C en el
mondmero concentrado.

2.4.2,6.~ DESTILACION DEL ESTIRENO "CRUDO" ¢

El estireno "crudo" ge mezcla con un inhibidor de
la polimerizacibén de tipo "NSI"T se precalienta y alimenta
entre el plato 26 y 34 a la columna separadora de estireno
(100 platos), donde pér el fondo se obtiene casi todo el -
estireno producido; logs polietilbencenos, el inhibidor de
la polimerizacién, asi como una pequefia cantidad de etil--
benceno vy polimero de estireno. Por el domo se obtiene ben

ceno, tolueno y casi todo el etilbenceno.

2.4.2.7.~ SEPARACION Y RECIRCULACION DE ETILBENCENO :

El domo de la columna separadora de estireno pa-
sa a la columna recuperadora de etilbenceno (40 platos), -
entrando entre los pLatos 15 y 23, de ésta columna sale por
el domo una mezéla de bencenc y toluanc con solo 0,95 % dé
etilbenceno, Por el fondo de ésta columna sale una corrien
te con el etilbenceno recuperado, la cual contiene 0.5 %
de tolueno y 2.0 % de estireno, ésta corriente recirculada

(*) INHIBIDOR NO AZUFROSO.



para deshidrogenacibn.

2.4.2.8.~ SEPARACION DE BENCENO Y TOLUENO :

La corriente del domo de la columna separadora de
etilbenceno es alimentada a la columna separadora de bence
no y tolueno, la cual es de construccibn estandar, por el -
domo sale el benceno de alta pureza ( menos de 0.1 % de to-
lueno), el cual se recircula a la planta de etilbencenc pa-
ra su alkilacibn. Los foﬁdos de &sta columna contienen to-
lueno y trazas de etilbencyeno, congtituyen una corriente -

de subproductos.
2.4.2,9.~ PURIFICACION DE ESTIRENO

Log fondos de la columna separadora de estireno
pasan al plato 3 de la columna purificadora de estireno -
{20 platos), de lg cual por el domo se obtiene una corrien
te de estireno de alta pureza (99.84), a la cual se le a--~
grega como inhibidor p-terbutilcatecol {10 ppm ) antes de
almacernarlo. Los fondos de la columna purificadora de es-
tireno estdn formados .por 35 % de estireno, 3.9 % de inhi-

bidor NSI (inhibidor no azufroso ), y el resto de polime——
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ros de estireno, alfa metil estireno y més pesados.

2¢4.2,10,~ SEPARACION Y RECUPERACILON DEL ESTIRENO DE
LOS FONDOS DE LA COLUMNA PURIFICADORA DE
ESTIRENO :

La corriente de fondos de la columna purificado-
ra de estireno pasan a un evaporador que opera a vacio, pa
ra recuperar al estireno por al domo, el .cual pasa a la
columna purificadora de estireno. Por el fondo del evapora

dor sale el polimero de estireno con solo 4,2 % de estire-

no, el cual sirvewcomo eventual combustible.

2.5.~ Variables que afectan al proceso :

Las principales variables de operacibn que afec-
tan al proceso son :
«5.1.~ Temperatura
0502 o™ Presiﬁn
+5.3.~- Concentracibn de etilbenceno
5.5

5.4.~ Espacio velocidad
«5,5.~ Relacifn molar Vapor/Hidrocarburo

NN

2.5.1.~ TEMPERATURA : La temperatura de operacibn
del reactor, dentro de ciertas limitaciones, determinard -
la conversiébn del EB. El intervalo normal de temperatura a

la entrada del reactor es de 210-315 °C, mientras que en -
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la salida es de 560-620 °C, Dentro de estos intervalos, la
temperatura de entrada no debe ser mis alta que la reque-
rida para lograr una‘buena conversldn del etilbenceno, asi;
como una alta selectividad del estireno.

ELl etilbenceno, expuesto a altas temperaturas, pue
de formar carbdn o coque. Este carb6n depositado por un =
tiempo en los tuboé, piede causar rompimiento local. Por -
lo que se le agrega vapor de agua, para ayudar a impedir -

los depbsitos de carbbn.

2.5.2.~ PRESION : La relacién de deshidrogenacién
es de naturaleza endotérmica y se produce un aumento en voQ
lumen durante la deshidroganacifn, por lo cual la reaccibn
se favorece al disminuir la presibn y por lo tanﬁo se uti-
liza vapor de agua para reducir la presién paréial del e~~-
tilbenceno. |

Se recomienda operar a presién ligeramente inferior
a la atmosférica. En este caso la operacibn se efectuari a
0.7 Kg/’cm2 ’ ya‘que a esta presibn trabaja la planta de es

tireno en la refineria de Cd. Madero.



2.5.3.~ CONCENTRACION DEL ETILBENCENO : El etilben
ceno que se alimenta para la produccibén de estirenc debe -
contener menos de 0.04 % de dietil~bencenc, ya que égta -
sﬁstancia se transforma a divinil-benceno, el cual polime-
riza formando residuos insolubles eﬁ el sistema de purifi-~
cacibn.

El etilbenceno es adquirido de la refineria de -
cd. Madero, conteniendo una pureza de 97.6 % con un 2.4 %

da una mezcla benceno-Tolueno como contaminante.

2.5.4.~ ESPACIO VELOCIDAD : Hasta donde sea posible
daben evitarse fluctuaciones sgignificativas en la cantidad
de alimentacifn al reactor. Cuando sea necegario incremen-
tar. o disminuir la carga, la operacifn debe hacerse muy --
lentamente, ya que a medida que el catalizador envejece;
disminuye su resistencia a la compresibn.

La relaciSn espacio~velocidad (WHSV), esti defini
da como la relacién de flujo de alimentacién (Kg/hr) a ma-

sa de catalizador cargado en el reactor (Kg), esto es :

WHSV = Flujo de alimentacibn (kg/hr)
Masa de catalizador (kg)
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Para la planta de estireno ge tiene un WHSV de
0.35 hr~1 , aproximadamente.

‘ 2.5.5.~ RELACION MOLAR VAPCR/HIDROCARBURO: Cuando
la relacién de vapor a etilbencenc es demasiado baja, au-- '
nenta la produccibn de subproductos y se reduce la conver-
sién de etilbenceno. La relacién Vapor/etilbenceno es nor-

malmente 0.2 Kg, de vapor/Kg. de etilbenceno.
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CAPITULO # III

CARACTERISTICAS, RIESGOS DE ENVENENAMIENTO
Y ASPECTOS DE SEGURIDAD DE MATERIAS PRIMAS
Y PRODUCTOS. '

3.1.-~ Estireno

3.2,~ Etilbenceno

3.3.~ Agua

3.4.- Benceno

3.5.~ Tolueno

3.6.~ Gas de desecho de la deshidrogenacibn
3.7.~ Nitrogeno

3.8.~ Mezcla de productos de la deshidrogena-
cibn,



III) CARACTERISTICAS, RIESGOS DE ENVENEMAMIENTO Y
ASPECTOS DE SEGURIDAD

La operac%?n de la deshidrogenacibn, exige el -
manejo de grandes cantidades de compuestos quimicos, sien-
do la mayor parte de ellos tOxicos, irritantes, inflamg=—e-
bles o ekplosivos.

El conocimiento de los riesgos y de las propieda
des de los compuestos quimicos, que se manejan, ademis de
sequir las normas de seguridad de la planta y buenos méto-
dos de seguridad industrial, son esenciales para evitar los

accidentes al personal y al equipo.

3.1.- Estireno
3.1.i.- PROPIEDADES : Es un producto quimico

altamente reactivo y de acuerdo a sus propiedades quimicas
vy fisicas se le debe de tener un riesgo, sin embargo si ~-
estas propiedades son conocidas el producto se puede mane-
jar confiablemente.

Nowmbre quimico : Estireno, Vinilbenceno, Fenil

etileno, Styrol, Cinnamene.

Nombre comfin :+ Monfmero de estireno.



F6érmula :
Peso molecular :
Grado

Concentracibn

Comercial

C6HSCH=CH

104.4

99 % minimo.,

PROPIEDADES DEL MONOMERO DE ESTIRENO

3.,1.1.1,~ PROPIEDADES FISICAS :

PROPIEDAD

Punto de ebullicién (a 101l.3 Kpa=latm), °C

Punto de congelacidn, °C
Colox
Estado fisico

Praegibn de vapor, Kpa, ec. Antoine :

VALCR

145
-30.63
Incoloro
Lig. a tempe-
ratura ambiente.

log =6.08201-1445.58

Pragibn crfitica (Pc), Mpa.
Temparatura critica (Te), °
Volumen critico (ve), emd/g
Indice de refraccibn,vnD

0°C 20°C 60°C 1l00°C

209,434T

3.81
369.0
3.55
1.5467

140°C

Viscosidad, mpa-s (=cp) 1.040 0.763 0.470 0.326
© 31l.80 30.86 29.01 27.15

Tensibn superficial,
mn/m (=dinas/cm)

0.243
25.30

Densidad, g/cm’ 0.924 0.906 0.870 0.835  ——-

Calor especifico (1liq)
a 25 °C, J/g.K

Calor especifico (vap)

Calor Lat. de vap. J/g a 145 °C
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Calor de combugtién (gas a presibn cte.)

a 25 °C. KJ/mol 4262,78
Calor de formacibn (liq).
a 25 °C KJ/mol 147.36
Calor de polimerizacibn ,KJ/mol - 74.48
Coef. cidbico de expangibn, °C 4
a2 °c 9.710x10"
a 40 °C 9.902x10™%
Solubilidad (a 25 °C),
peso del monbmero en agua 0.032
agua en el mondmero 0.070
Compatibilidad con solventes :
Acetona infinitamente sol,
Tetraclorurc de carbono ' " u
Benceno " "
Eter n L)
n-heptano " "
Etanol " "
Olox ‘ : dulce, agradable

en bajas concen-
traciones. La ==~
presencia de al-
dehidos en el mo
némero de estire
no da un olor pe
netrante, expuesg
to al aire puede
formar aldehidos
o perfxidos.

3.1.1.2.,~ INDICES DE PELIGROSIDAD :

PROPIEDADES ‘ VALOR

Punto de flash, °C

copa abierta 38.0
‘ copa cerrada ‘ 31.0
Temperatura de autoignicibn, °C 490.0

Limites de explosividad en aire, % 1.1-6.1
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3.1.1.30" PROPIEDADES QUIMICAS H
PROPIEDADES VALOR

Corrosividad No corrosivo a la mayo-
ria de ‘los metales ex--
cepto, al cobre.

Reactividad. La velocidad de polimé-~
rizacibn, incrementa vip
lentamente a elevadas -
temperaturas y con mu--

_ chos agentes comunes.

Reacciones principales :

a) Pormacifn de un polimero :

CH,= CH indciador -~ CH CH-CH ~CHCH CH~
| (per6xido) 2 2 2
CGHs CGHS 06H5

Estireno Poliestireno

b) Formacién de un copolimero :

CH CH
CH,= i:H + CHy=C &’ CHyCHCHpC~~
C6H5 COOCH3 C6H5 COOCH3
Estireno Metacrilato Poliestireno
' de metilo. (co-metacrilato. de
metilo )

¢) Reaccibn de peroxidaci6n

CH=CH CH-CH
2 Acido \;7 2
Peroxibenzoico
Egtireno . -Oxido dé astireno
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El monfmero de estireno polimariza'rﬁpidamente
a elevadas températuras y lentamente a temperatura ambien=-
te. El calor desarrollado durante la polimerizacién debe -
consgiderarse ya ¢ue pueden resultar serior problemas. El -
proceso es autocatalitico, y al aumentar la temperatura --

acelera la velocidad de polimerizacibn.

3.1.1.4.~ PROPIEDADES TOXICOLOGICAS @

1.~ El liquido y el vapor. en concentraciones su
ficientes, son irritantes a los ojos y tracto respiratorio.
En altas concentraciones tiene un poder anestésico,

La exposicibn prolongada a concentraciones altas
de vapor, es capaz de producir efectos sistémicos; la con-
centracifn mixima que se permite son 200 ppm., por volumen
en aire expuestos durante 8 hrs., una concentracibn de ---—

10,000 ppm. puede ser fatal en 30 6 60 minutos,

2.~ PELIGROS AL FUEGO Y EXPLOSION : El monbmero
de estireno, es flamable y con aire forma mezclas explosi-
" vas. La flama abierta, un punto de calor local, friccibn,

electricidad estitica, y otras fuentes de ignicibn, debe-
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rén ser evitadas cuando se esti trabajando con el 1l mate~-

rial.

3.1.2.~ RIESGOS HIGIENICOS Y MEDIDAS RECOMENDA--~
DAS PARA SU CONTROL.

3.1.2.1.~INHALACION : Umbral de peligrosidad
50 ppm.

No deben esperarse serios resultados de la in-
halacibn de mondmero de estireno en las concentraciones, -
que pueden ser toleradas por el trabajador. Es un irritan-
te moderado del sistema respiratorio. Los tragajadores ex-
puestos a concentraciones mencres de 500 ppm, desarrollan
una irritacibn de la nariz, de la garganta y de los pulmo-
nes, acompafiada en algunos casos de tos. Una exposicidn a
esta concentracib6n debe servir de advertencia para evitar
una exposicibn excesiva al estireno. En atmbsferas que con
tienen menos de 500 ppm de vapores de estireno y no menos
del 16 % de oxigeno, se puede llevar una méscara de gases
tipo canigter contra vapores organicos. En concentraciones
altas, debe darse preferencia a un aparato de respiracibn
con tanque de aire.

!

3.1.2,2.~ CONTACTO CON LA PIEL :
|

!

/
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Un contacto repetido de la piel con ME puede lle
var al desarrollo de una piel &spera, seca y agrietada ( -
dermatitis ), porque se disuelven los aceites naturales de

la piel.

3.1.2.3.- CONTACTO CON LOS OJOS
El monSmero de estirene es un irritante modera--

do de los ojos.

3.1.2.4.- INGESTION

Efectos desconocidos.

3.1.3.,~ INFORMACTON MEDICA :

Si un trabajador es vencido por un envenenamien-
to agudo de ME, debe ser llevado inmediatamente al aire --
fresco. Si la respiracibn ha cgsado, inicie la respiracién
artificial. Generalmente, el oxigeno disminuye la tos, siem
pre que haya el aparato y la persona capacitada para apli-~
carlo. Debe llamarse al médico para que lo atienda.

Si hay contacto con la piel, las superficies afec-
tadas deben ser lavadas cuidadosamente con agua y jabbn.

Si hay contacto con los ojos, éstos deben ser irri-

gados con cantidades abundantes de agua fresca durante 15
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minutos.
Si el monbmero de estireno es ingerido, se reco-

mienda un vémito de agua tibia salada o enjabonada.
3.1.4.~- RIESGOS DE MANEJO :

Para los riesgos de manejo del estireno consulte
los referentes al manejo de benceno.

. El monémero de estireno puede experimentar poli-
merizacidn que, si llega a ser ripida e incontrolada, pue-
de ser peligrosa. El estireno no poiimeriza lentamente a.
la temperatura normal ambiente, pero ripidamente a altas -~
temperaturas. E1l proceso de polimerizacidn despide calor.
Si el calor no puede ser disipado, sube la temperatura del
estireno, aumentando la velocidad de polimerizacibn y la
liberacién de calor. La temperatura puede elevarse hasta -
que la reaccibn adquiere una velocidad‘muy ripida y auto =
sostenida ( polimerizacibn descontrolada ), iniciaxr la po-
limerizacién descontrolada, arriba de 150 °C.
| En una polimerizacibn incontrolable, el caloremi
tido puede ser tan alto, que puede causar la rotura de un

tanque o un derrame importante. Si la temperatura u otros
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factores muestran que hay una polimerizacién rapida, el eg
tireno debe ser enfriado rapidamente con un chorro de agua
gobre el tanque o por circulacibn a través de equipo en--
friador. Debe agregarse TBC y mezclarse bien. La dilucibn
del estireno con EB o tolueno también cbrta una polimeriza
vcién desgcontrolada.

La polimerizacibn en almacenamignto puede evitarse
cuidando estrechamente la temperatura del estireno, el ni
vel del inhibidor y el contenido de oxigeno. Las magnitudes
de estas variables deben ser checadas en forma rutinaria.
La operacién de bombas (con estireno), cbntra las vélvulas
de degcarga cerradas debe ser evitada por el calor, que se
genera. Las conexiones de venteo, los medidores y los dis-
positivos dé relevo deben ger checados frecuentemente para

agsegurarse de que no estin obstruidos con polimero,

3.2.~ Btilbenceno

3.2.1." PROPIEDADES H
Sin6nimo : Fenil etano

Peso molecular : 106
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PROPIEDADES DEL ETIL~BENCENO

PROPIEDAD

Punto de ebulliecibn, °C
Estado fisico

Color

Olor

Punto de fusibn a -97.5 °C, (°C)
Gravedad especifica a 20 °C, (°C)
Viscosidad, a 25 °C {(cp)
Peso/Galdn a 25 °C (1lb)

Calor especifico (Cal/gmol °C)
Solubilidad

VALOR

136.87
Liquido m&s denso
gque el aire.
Incoloro
Arom&tico
-94.0
0.867
0.64
7.21
0.41
Soluble en alecohol,
benceno, tetracloruro
de carbono, eter y -
poco soluble en agua.

3.2.1.2,~ INDICES DE PELIGROSIDAD :

Punto de flasheo ( °F )
Limites de explosividad % en
aire.

Tendencia a la substitucibn ibnica.

Formula molecular : CgHsCH,CH3
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3.2.1.4.- PROPIEDADES TOXICOLOGICAS :

Moderadamente t6xico por ingestibdn, inhalacibn
y.absorcibn por la piel, irritante a la piel y los ojos.
Tolerancia : 100 ppm, en aire.
- 3.2.,2.- RIESGOS HIGIENICOS Y MEDIDAS RECOMENDADAS
PARA SU CONTROL. :

3.2.2.1.~ INHALACION : Umbral de peligrosidad
100 ppm.

La exposicibn a altas concentraciones de EB, cau
sa jaquecas, vOmitos, pérdida del equilibrio y sensacibn -
de estar qnfermp. Una concentracibn de 2000 ppm. causa la-
grimeo e irritacibn de las membranas mucosas de la nariz.

Las pruebas hechas en animales y hombres a con-
centraciones de 400 a 2200 ppm, durante 7 a 8 horas dia--
rias en 5 dias de la semana, por un tiempo hasta de 6 me-
ses, no mostraron ningfin efecto dafiino, aplicando los cri-
terios para juzgar los dafics.

En atmbsferas, que contengan menos de 1000 ppm.
de vapores de EB y no menos de 16 % de oxigeno, se puede

usar una miscara para vaporeas orginicos.
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3.2,2,2.~ CONTACTO CON LA PIEL

La informacifén que hay sobre el contacto de EB
con la piel indica que no es un problema.serio. Si se ha-
ce el contacto, sin embargo, hay que lavar inmediatamente
la superficie afectada con agua y jabbdn. Si ha habido un -
contacto repetido o prolongado con la piel, se produce der

matitis por la accibn deshidratante y desgrasante del EB.

3.2,2.3.~ CONTACTO CON LOS OJ0S :
El EB ligquido y vaporizado es peligroso para los
ojos. Se nota la irritacibén de los ojos con una concentra-

cibn de vapores de 200 Ppm.

3.2.3.~ RIESGOS HIGIENICOS Y MEDIDAD RECOMENDADAS
PARA SU CONTROL, :

3.2.3.1.~ INGESTION : No hay informacién dispo-

nible,
3.2.,4.~ INFORMACION MEDICA :

Si una persona ha sido vencida por los vapores de
EB, debe ser alejada del Srea contaminada. Si ha cesado de

respirar, comience inmediatamente a darle respiracibn arti
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ficial. Llame al médico.

S5i ha habido contacto de la piel con EB liquido,
1;5 suparficies afectadas deben ser lavadas inmediatamenta
con agua y jabdn,

Si el EB entra en los ojos, &stos deben irrigar-
ge inmediatamente c¢on agua limpia, cuande menosg por 15 mi-

nutos. Llame inmediatamente él médico,

3.2.5,~ RIESGOS DE MANEJO ;

EL EB se almacena y maneja en equipo de acero, =-
porque no es co;rosivo. Debido a su naturaleza inflamable,
deben usarse herramientas a prueba de chispa donde haya va
poreé de EB,

Los derrames de EB deben ser dispersados, lavando
los con agua. El agua evita que se formen grandes concen=-
traciones de liquido o vapor, reduciendo asi los peligros
potenciales de incendio y explosién. Los vapores de'EB son
mis pesados que el aire y se acumulan en lugares bajos co-
mo los drenajes. Estog pueden ser linpiados , lavéndo
los con agua. Cualquier recipiente gque haya contenido EB,

debe ser limpiados y probado por al departamento de -
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geguridad antes de que se le pueda hacer un Qrabajo de man
tenimiento,.

Todo el equipo que maneja EB tiene que estar de-
bidamente conectado a tierra y todas las entradas a log --—
tanque deben estar situadas abajo del nivel del liquido pa
ra protegerlos contra la electricidad estétiéa.

El EB es inflamable y explosivo. Para extinguir
un incendio de EB, use compuestos quimicos secos, espuma 0

una niebla de agua.

3.3." Agga :

3.3.1.~- PROPIEDADES :

Peso molecular : 18
‘FPormula H,0

3.3.1.1.- PROPIEDADES FISICAS 1

PROPIEDAD ~ VALOR

Punto de ebullicibn, (°C ) a 1 atm, 100
Punto de congelacibn (°C) a 1 atm. 0.0
Color Incoloro
Olor - Inodoro
. Sabor Insaboro
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Calor especifico , (Cal/ge °C) 1

Densidad . Su maxima densidad
la tiene a los 4 °C
(la densidad del a~
gua a esta temperatu
ra se toma como tér
mino de comparacibdn
para la densidad de
los sblidos y ligui
dos). A partir de e
sa temperatura au--
menta su volumen, =
tanto al calentarse
como al enfriarse.
Es mala conductora
del calor y la elec
tricidad,

El agua esté formada por dos &tomos de hidrégeno
y uno de oxigenc, es muy estable al calor. Se descompone -
por la accibn de los metales o de una corriente electrica

cuando tiene disuelto un electrolito.

3.4.- Benceno - :

3.4.1.- PROPIEDADES :
Peso molecular : 78

Formula : CGHG
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3.4.1,1.~ PROPIEDADES FISICAS :

Estado fisico

Liquido no polar con na-
turaleza altamente re--

fractiva.
Color Incoloro~amarillento
Olor Aromitico
Pto de ebullicibn, °C 80.1
Pto., de fusibn , °C 5.5
Gravedad especifica a 20/4°C 0.8790
Peso/Galbn (1b) 7.32
Indice de refraccibén 1.50110
Tensibn superficial (dinas/cm) 29.0

Solubilidades :

Miscible con alcohol, e-
ter, acetona, tetracloru
ro de carbono, icido acé
tico, ligeramente solu--
ble en agua.

3.,4.1.2.~- PROPIEDADES QUIMICAS :

-~ Tendencia a ia subgtitucibn ibnica

]

Fbrmula molecular CgH

S6lo da un producto de monosubstitucién.
Bstructura ciclica

Da tres productos de disubstitucibn (isémeros)

- Da reacciones de substitucibn y no de adicibn

entre ellas

a)
b)
c)
d)
e)

Nitracibn

Sulfonacibn

Halogenacibn

Alkilacibén de Friedel-Crafts
Acilacidn de Friedel—<Crafts

- Todos los enlaces C-C, son iguales y de una lon-~
gitud intermedia entre uniones simples y dobles.

~ Es una molécula plana, con todos los hidrbgenos
ubicados en el mismo plano.

- Sus reacciones tipicas, son aquellas en las que
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el anillo sirve de fuente electrbnica para reactx
vog electrofilicos ( &cidos ).

3.4,1.,3.~ PROPIEDADES TOXICOLOGICAS :

Tolerancia : 25 ppm. en aire
Sus vapores se queman con gran produccibn de hu-

mo . Téxico por ingestibn, inhalacibn, absorcibn por la -~ |
piel.

3.4.1.4.~ INDICES DE PELIGROSIDAD :

Inflamable o
Punto de flasheo ( °C) 3
copa cerrada -11.11 i
temperatura de autoignicién 3
(°C ) 562,22 L

1imite de explosividad a 8 % ’ ‘é
volumen de aire 1.5 f

3.4.,2.- RIESGOS HIGIENICOS Y MEDIOS RECOMENDANNS
PARA CONTROLARLOS :

3.4.2.1.~ INHALACION : Umbral de peligrosidad

estd fijado en 25 ppm, pero se estd revisando actualmente,1§
y quedari posiblemente en lppm. :
Un envenenamiento serio con benceno resulta cuan€¥

do se inhalan concentraciones altas de vapores (arriba de

300 ppm. ). Los efectos de aspirar un aire cargado de ben—‘ﬁ

ceno aparecen rapidamente. La victima se atuxde, le f£alta

respiracibn si estd excitada y, si no se le aleja inmedia- ¢
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el anillo sirve de fuente electrbnica para reacti
vos electrofilicos ( 4cidos ).

3.4.1.3.~ PROPIEDADES TOXICOLOGICAS :

Tolerancia : 25 ppm. en aire
Sus vapores se queman con gran produccibn de hu-

mo ., Téxico por ingestibn, inhalacidn, absorcibn por la ==
piel,

3.4.1.4.,~ INDICES DE PELIGROSIDAD :

Inflamable
Punto de flasheo ( °C)
copa cerrada -11.11
temperatura de autoignicibn
(°C ) 562,22
1imite de explosividad a 8 % ’
voluren de aire 1.5

3.4.,2.~ RIESGOS HIGIENICOS Y MEDIOS RECOMENDANNS
PARAR CONTROLARLOS :

3.4.2.1.~ INHALACION ; Umbral de peligrosidad
esti fijado en 25 ppm, pero se esti revisando actualmente,
vy quedari posiblemente en lppm,.

Un envenenamiento serio con benceno resulta cuan-
do se inhalan concentraciones altas de vapores (arriba de
300 ppme. ). Los efectos de aspirar un aire cargado de ben-
ceno aparecen rapidamente. La victima se aturde, le falta

resplracibn si esti excitada vy, si no se le aleja inmedia-
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tamente, pierde el conocimiento, En casos avanzados de in-
toxicacidn aguda, el paciente muestra confusifn e histeria
y, casl giempre se pone muy obstinado. Se puede necesitar
ayuda para alejarlo del &rea contaminada e, inclusive, la
coercién para evitar que se ponga violento, Una composicién
de cinco a diez minutos a concentraciones de 20,000 ppm, --
puede ser fatal. La eprsicibn repetida a concentracionas de
benceno superiores a 25 ppm por un periodo prolongado, pue-
de daflar la médula bsea y reducir la funcidn de formacibn
de sangre,. Han ocufrido muchas enfermedades serias y muer-
tes asociadas con las exposiciones crbnicas al benceno., O-
cagionalmente, se pfesenﬁan log sintomas después de haber
cesado la exposicibn,

No gse recomienda que la exposicibn a 100 ppm. o
mas se vuelva costumbre o sea permitida, aln por breve =
tiempo, sin el uso'de medios de proteccibén para la respi-
racibn.

ée puede usar una méscara universal contra gases,
si se gabe que la atmdsfera contaminada c¢ontiene cuando me
‘nos un 16 % de oxigeno y una cantidad inferior al 2 % ae -

benceno.
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3,4.,2.,2.~ CONTACTO CON LA PIEL :

El benceno es un irritante benigno de la piel. Un
contacto prolongado y repetido del benceno liquido con la
piel provoca pérdida de grasa, con el secado correspondien-
te de la piel y dermatitis. Deben usarse guantes para mane-

jo de sugtancias quimicas.

3.4.2.3.- CONTACTO CON LOS QOJ0S :
Bl benceno liquido y sus vapores en aftas concen-

traciones irritan las membranas mucosas de los ojos.
3.4,3.~ INFORMACION MEDICA :

En caso de una exposicidn inusitada‘a altas con~
centraciones, lleve a la victima al aire fresco y llame in
mediatamente a un médico. Si la victima esti violenta, pue
de ser necesario amarrarle los brazos y las piernas. Si no
respira, debe iniciarse inmediatamente la respiracibn arti-
ficial. El oxfgeno es Gtil en el tratamiento de inhalacio-
nes de benceno.

La ropa contaminada con benceno debe ser quitada
al enfermo y debe lavarse su piel con agua y jabbn. Si entra

benceno liquido a los ojos, lavelos bien con agua, cuando
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menos durante 15 minutos.

5i una persona ha ingerido benceno, debe provo-
cérsele el vbmito, dindole un vaso lleno de agua tibia con
sal o jabén,

En los casos de exposicibn cxbnica, es esencial
que se retire al trabajador a un empleo, donde ya no esté

expuesto al benceno.

3.4.4,~ RIESGOS DE MANEJO

El benceno se almacena y maneja en equipo de a-
cero o fierro fundido, porque no es corrosivo. Por chig--
pas se incendian la mezcla de benceno y aire. Por lo tan-

| to deben usarse herramientas a prueba de chispas donde -

haya vapores de hanceno vy evitar fuegos abiertos.

Si hay un derrame de benceno, &ste debe ser dis
persado con chorrogs de agua inmediatamente, esto impide -
las altas concentraciones de liguido y vapores y ayuda a
reducir rAipidamente cualgquier peligro posible., Los vapores
de benceno gon mis pesados que el aire y se asientan en las

partes bajas, como gon los drenajes, las cajas de valvulas
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subterrineas, etc, Estos lugares pueden ser descontaminados
' lavindolos con chorros de agua. Antes de que se trabaje en
un recipiente que haya contenido benceno, &ste debe ser --
totalmente descontaminado y el departamento de sequridad -
debe hacer una prueba para cerciorarse de que no haya ni -
liquido ni vapores de benceno.

Todo el equipo que maneje benceno, debe estar co-~
nectado a tierra para‘protegerlo contra la electricidad es-
titica. Las conexiones de entrada a los tanques deben colo-
carse abajo del nivel del liquido para evitar las cargas -~
estétiéas. Todo el equipo eléctrico debe estar ajustado a
las normas para el &rea.

El benceno es inflamable y forma mezclas explosi
vas, para extinguir un incendio de benceno, debe usarse pol
VO seco, eépuma o niebla de agua. No use chorros de agua, -

porque estos extenderian al fuego, sin apagarlo.

3.5.1.~ PROPIEDADES

'Sinbnimos : Metil-benceno, Fenil-meta-—
no.
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Pezo molecular : 93

Férmala : CgHgCHy

3.5¢1.1.,~ PROPIEDADES FISICAS

Estado figico Liquido

Color . Incoloro

Olor Similar al benceno
Punto de ebullicibn, °C 110.7

Punto de fusibn, °C -94.5

Gravedad especifica a 20/4 °C 0.866

Indice de refraccidn a 20 °C , 1.497
Solubilidades Soluble en alcohol, ==

benceno, y eter.
Insoluble en agua,

3.5.1.2.~ PROPIEDADES QUIMICAS :
Es mis reactivo que el benceno debido al grupo

CH3, que es un grupo activante, orienta a orto y para.

Reacciones tipicas del Tolueno : .

CHy cooH COOoH
a)
< ‘ HNO
_Eﬁﬁeé__’ _-_-iq___’
: H, SO,
NOy
Tolueno ’ (Ac .m-nitrobenzoico)
CHj | CH, :
b) - ENO NOZ\[:f:]
. 3
O ----=-- >
H,50,

& _COCH  KyCr,o

7 2
COCH

Ac. O-nitrobenzoico Ac,.,P-benzoico
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3.5.1.3,~ PROPIEDADES TOXICOLOGICAS :

Téxico por ingestién, inhalacibn y absorcién

por piel. Tolerancia : 100 ppm. en aira.
3.5:144.~ INDICES DE PELIGROSIDAD :

Inflamable, riesgo de incendio,
limite de explosividad : 1.27
% volumen en aire.
Punto de flasheo , °cC
copa cerrada 4.44

3.5.2.~ RIESGOS HIGIEMICOS Y MEDIOS RECOMENDADOS
PARA CONTROLARLOS :

3.5.2.1.- INHALACION : Unbral de peligrosidad
100 ppm,

La inhalacibén de vapores de tolueno en concentra
ciones altas causa jaqueca, v8mitos y pérdida del equili--
brio. S6lo rara vez se pierde el conocimiento. Una exposi-
cibn continua por mucho tiempo provoca jagquecas, mareoé, -
ingomnio, irritabilidad nexrviosa e incapacidad para el tra
bajo. El toluéno es un narcbtico mis poderoso y es mas tb-

© xico que el benceno.

En atmdsferas, que contengan menos de 1090 ppm.
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de vapores de tolueno y no menos del 16 % de oxigeno, se
pueden usar miscaras de tipo canister para vapores orgini-

COS.

3.542.2,~ CONTACTO CON LA PIEL :

El tolueno puede entrar al cuerpo por absorcibn
a través de la piel y tiene los mismos efectos que cuando
se inhalan los vapores.

El contacto repetido con la piel puede causar --
dermatitis., .

Si existe el peligro de que.haya contaéto con la
piel al manejar tolueno, deben usarse guantes para el ma--

nejo de gustancias quimicas.
3.5.,2.3.~ CONTACTO CON LOS OJOS

Aunque en la literatura no se indique que el to-
lueno es muy peligroso para los ojos, si puede causar irri
tacibn y pogibles daflos.

Si existe el peligro de que haya contacto con -
los ojos, deben usarse gafas para el manejo de sustancias

quimicas.
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3.5.244.~ INGESTION :
Se desconocen los efasctos.
3e543.~ INFORMACION MEDICA :

Si un trabajador es vencido por la inhalacibén de
vapores de tolueno, debe ser llevado inmediatamente a una
atmbsfera qﬁe no esté contaminada.‘si la respiracibn ha cg
sado, inicie inmediatamente la respiracibn artificial. Por
lo dem&s, no se necesita una terapia especial, ya que el -
tolueno se metaboliza répidamenﬁe Yy se elimina. Debe lla--
marse a un médico.

Si el tolueno entra en contacto con la piel, da-~
be quitarse toda la ropa y las superficies expuestas deben
ser lavadas con agua y jabObn.

Si el tolueno entra en los ojos, éstos deben ser
lavados con abundantes cantidades de agua por un minimo de
15 minutos. Haga que la persona afectada congulte a un mé-
dico inmediatamente.,

Si se ingiere tolueno, use un vbmito de agua ti-

bia con sal y jabébn,
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3.5.4.~ RIESGOS DE MANEJO :

Con relacibn a los riesgos de manejo del tolueno

consulte los referentes al benceno.

3.6.~ Gas de desecho de la deshidrogenacibén :

3.6.1.~ PROPIEDADES :
3.6.1.1.- COMPOSICION :
Mezcla de gases incondensables, separados del e-
fluente del reactor de deshidrogenacibn y que contienen di
versas cantidades de arométicos, dependiendo del lugar don
de se lleva a cabo el procegso. Después de la purificacién

final, la masa-composicién de disefic es la siguiente :

Dibxido de carbono 56.8 %

Hidrégeno 25.9 %
Metano 12.1 %
Etilbenceno 3.3 %
Agua 1.4 %
Banceno . 0.5 %

3.6.1.2,~ ASPECTO. : piquido incoloro
3.6,1.3.~ PESO MOLE-

CULAR MEDIO (en so—- 6.6
brecalentador )
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3.6.2.~ RIESGOS HIGIENICOS Y MEDIOS RECOMENDADOS
PARA CONTROLARLOS. :

El gas de desecho de la deshidrogenacibn, que -
desde el pﬁnto de vista volumétrico es principalmente hidr§
geno, tiene limites explogivos muy altos cuando se mezcla
con aire. Se toman precauciones (deteccién automatica de in
filtraciones de aire y. sistema de paro ), para evitar o re
ducir al minimo la admisibn de aire al procéso. Ademas, du
rante los arranques y los paros .tiene que tenersge cuidado de
‘que no se mezclen él gag de degsecho y el aire. Todas las
lineas que manejan elrgas de desecho tienen que ser purga-
das con nitr6geno u otro material para eliminar el aire an
tes de enviar el gas de desecho a una fuente conocida de —--
ignicibn (sobrecalentador o flare ). Antes de encender el -
f}aré, su cabezal de alimentacibén tiene que ser purgado pa
ra eliminar el aire después de un paro, Después de un. paro
an que pudo haber entrado aire, el sistema de deshidrogena
cibn se vacfa para quitar el airé, se purgé con nitrégeno
y se mide su nivel de oxigeno, antes de introducir la car-
ga de compuestos orgénicos al sistema. Después de una ope-~

racién en que se haya admitido aire al sistema de gas de -
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oxfgeno, antes de introducir la carga de compuestos orgi-
nicos. Después de una operacibén en que se haya admitido -
aire al sistema de gas de desecho, antes de enviar gas de
desecho al sobrecalentador, el cabezal de aliméntacién -

de este sobrecalentador ase purga para eliminar el aire.

3.7.- _Nitrébgeno_ :-
3.7-1-"" PROPIEDADES :

Fb6rmula : ' N

Aspecto G%s
Color, olor , Incoloro, inodoro
Punto de inflamacibn Ninguno
Paso molecular 28.02
Punto de ebulljcibn, (°C) -195.8
Densidad (g/bm3) 0.97
Temp., de autoignicibn Ninguna
Limites explosivos de
mezclas con aire. Ninguno

 3.7.2.- RIESGOS HIGIENICOS Y MEDIOS RECOMENDA~
DOS PARA CONTROLARIL.OS. :
El nitrégeno es un simple asfixiante., Cuando es~
t& presente en cantidad suficiente para reducir el oxigeno
disponible, el nitr6geno produce los sintomas normales de

falta de oxfgeno (jaquecas, falta de respiracién y pereza
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ﬁental ) v la muerte, si la cantidad de oxigeno es 1lo su-
ficientemente baja.

Como el nitrbgenoc se usa frecuentemente para pur-
gar los recipientes de proceso y para el control de presi-
6n, todos los recipientes deben ser bien ventilados y che-

cado su contenido de oxigeno antes de entrar en ellos,

3.7.3.- TNFORMACION MEDICA :

Aleje?al trabajador afectado por la exposicién al
nitrbégeno a.un lugar con aire fresco; la recuperacibn serd
generalmente, muy rapida. Si la respiracién ha cesado, ini-
cie inmediatamente la respiracibn artificial. La administra
- cibn de oxigeno es Gtil en el tratamiento de inhalaciones -

de nitrbgeno.

3.7.4.- RIESGOS DE MANETO :

P4

El nitrdgeno no es corrosivo vV se maneja sin pro-
blemas en equipo de acero al carbono. El mayor peligro en
su manejo es su uso equivocado, al confundir el nitrégeno

con el aire de planta, Todas las tuberias de nitrbgeno vy
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sus puntos de alimentacién deben estar etiquetados.

3.8.~ Mezcla de productos de la deshidrogenacibn
QMD.) :

3.8.1.~ PROPIEDADES :

3.8.1.1.~- COMPOSICION : Mezcla de compuestos -
orgénicos condensados, producidos en el reactor de deshidro

genacidn, con una composicién aproximada de :

Estireno 55 a-70 %
Etilbenceno 25 a 40 %
Tolueno la?7 %
Benceno 0.5a5 %
Compuastos de alta 0.1 a .6 %

Temp, de ebullicibn,
3.8.1.2.- ASPECTO : Liquido incoloro

3.8.2.~ RIESGOS HIGIENICOS Y MEDIOS RECOMENDADOS
SU CONTROL. :

Con relacibn a los riesgos higiénicos y medios
recomendados para su control, consulte los de los principa

les componentes de la Mp., el estireno y el etilbenceno.
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CAPITULO # IV
pIseEfo DE LA PLANTA PILOTO

4,1,~ Seleccidn del proceso

4,2.~ Reacciones principales y descripcibn general del
procesc seleccionado

4,3.~ Bages de disefio
4.4.- Balance de materia
4,5.- Ligta de equipo principal

4.5.1.- Diagréma de bloques y de flujo del proce
30.

4.6.~ Requerimientos de servicios auxiliares
4.7.~ Criterios generales de disefio
4.8.- Dimensionamiento de equipo y hojas de datos
A) Tanques de alamacenamiento (TA-~01/TA-02)
B) Precalentador de vapor (PR-01)
C) Reactor (DC-01)
D) Condansador (EA-01)

B} Tanque separador vapor-liquido-ligquido de pro
ductos de reaccibn (TS-~01) :

4.9.- Filosofia de Operacifn.



1v) DISENO DE LA PrLANTA PILOTO

4.1.- Seleccién del proceso

El proceso de Monsanto-Lummus, tigne una
considerable simplificacifn en el proceso, ya que sblo se
trata de una deshidrogenacidn con condiciones de operacibn
facilmente controlables. Mientras que el proceso de la Car-
bide & Carbon Chemicals Co. es muy complejo, contando de va
rias etapas més.,

PEMEX, trabaja con el proceso de aonsanto-Lummus,
debido a ia facilidad de manejo; y como el objetivo, es rea
lizar el anteproyecto de la Planta Piloto para evaluar lbs
catalizadores usados en el proceso de obtencibtn de estireno
me basaré en el proceso que lleva a cabo PEMEX, tomando co-

mo materias primas el etilbenceno y vapor de agua.

4.2.- Reacciones principales v descripcibn gene-
ral del proceso :

El estireno, se produce del etilbenceno por elimi
nacién de hidrégeno (deshidrogenacién) del grupo etilico,

que constituye la cadena lateral del etilbenceno. La reac=-
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¢ibn de deshidrogenacidn, es una reaccibn endotérmica. Ade

mas del estireno, por las condiciones de operacibén que cau

san la deshidrogenacibn del etilbenceno, se pueden producir

otras reacciones que dan tolueno o benceno como producto.

a)

b)

e)

d HO + 1/2CH
) 2 / 2 4

a)

£)

Las reacciones involucradas son :

CgHsCHyCH3

etilbenceno

C H CH CH
65 2

atilbenceno

c H CH
GHSC 2 3

etilbenceno

HO + CH

HO -+ co
2 .

- -

+ H2

cC_ H
2 4

etileno

CH

CeH5CH = CHp
astireno
CH +
66
benceno
C HCH +
6 5 3
tolueno

metano

2 H

3 H

La mayor parte del etileno continda reaccionando

para producir metano y dibxido de carbono.
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Reaccibn secundaria : Para eliminar el carb6n

depogitado en el catalizador,
gl ¢ + 2 H,0  —~oe—e- » CO, + 2H

Generalmente, la conversifn en la reaccitn de deg
hidrogenacibébn del EB, se refiere a la cantidad de EB que --
reacciona para formar otros productos por unidad de carga.
La selactividad es la cantidad de un.producto que se forma

en relacibn con la cantidad de EB reaccionado: esto es :

Conversidn = EB (alimentado) - EB (no reacc.)
EB (alimentado)

Selectividad = ES (pdto.) - ES (alimentado)
EB (alim,) -~ EB (no reacc.)

= Rendimiento

Conversibn

Rendimiento = ES (pdto.) -~ ES (alim.)
EB (alim.)

Donde : ES = Estireno,
EB = Etilbencenc.
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La meta de la reaccién de deshidrogenacién es tg
ner una alta conversitn del EB con una selectividad muy al
ta para el estireno y bajas selectividades para el tolueno,
beﬁceno, Coy CO2 . Pueds hacerse que el etilbenceno reac-
cione para formar estireno, calentindolo a una alta tempe-
ratura en ausencia de vapor o éatalizador, gin embargo la
conversidén del EB es baja y las gselectividades para el ben
ceno, el‘tolueno y otros productos indeseables gon muy al-
tas.

El uso de un catalizador, mejora la conversibdn del
EB y eleva tambien la selectividad para el estireno {forma-
cibn disminuida de sub-productos). Como se forman 2 moles
de producto por cada mol reaccionado de EB, la formacibn de
astireno mejora alGn més, reduciendo la presibn parcial del
sistema de reactantas, degplazando asi el equilibrio hac;a
la derecha. La presibn parcial se reduce, operando la reac-
cibn a una presifén inferior a la atmbsferica y usando vapor
para diluir los gasés orgénicos.

El vapor tiene ademis otrog fines. Sirve como -=~
fuente de calor para la reaccidn del EB ( que absorbe ca--
lor) y, por medio de ia reaccién del gas pobre (gas de agua)

elimina los depbsitos de carbbn de la superficie del cata-
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lizador.

Una parte del vapor, reacciona tambi&n con el
carbono de los vapdres orgénicos, formando Cdz y otros sub
productos.,

El catalizador usado en el reactor de deshidroge
nacibn, es de tipo misico constituido fundamentalmente por

6xidos ferrogo-férricos, carbonatos y cromatos de potasio.
4,2.1.- DESCRIPCION GENERAL DEL PROCESO :

El proceso consta de cuatro etapas:

1.~ Etapa de alimentacidn

2.- Etapa de reaccidn ‘

3.~ Etapa de condensacibn

4.~ Etapa de separacibn
1) En la etapa de alimentacibn se cuenta con dos recipien
tes de acero inoxidable para la carga de etilbenceno y con
la linea del vapor para la alimentacibn de éste.
2) Etapa de reaccibn : La reaccibn se lleva a cabo, en -

un reactor tubular de lecho fijo, el cual consta de 3 zo--

"nas : La zona de precalentamiento, la zona de reaccibn y
/
la zona de compensacibn,

Cada zona cuenta con una resistencia independien

te una de la otra, las cuales constituyen el horno del reac
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tor para mantener la temperatura de reaccién deseada,

3) En la etapa de condensacibn : se cuenta con un conden-
sador de doble tubo de 2 ft. de longitud de 1 1/2 x 1 plg.
IPS, en donde son condensados el vapor de H;0 y los hidro
carburos condensables obtenidos durante labreaccién.

4) Etapa de separacién : La separacifn es llevada a cabé
en un separador vapor-liquido-liquido, donde sbn separados
los gases no conderisables de los condensables (Hidrocarbu-
ros y agua) v

4.2,2,~ FROCESO

El vapor saturado proveniénte de la linea de vapor, es
sobrecalantado hasta 540 °C, en un precalentador. Los feci-
pientes de carga de etilbenceno, son presionados a 3 Kg/cm2
(man) con nitrégeno, para dosificar el etilbanceno por me--
dio de un sisteﬁa neumitico. Esta corriente de etilbenceno
as mezclada con-el vapor de agua de 540 °C, dosificado tam

'bién por un sistema neumAtico; alcanzfndose una temperatura
de 315 °C. La mezcla totalmente vaporizada, entra a la zona
de precalentamiento del reactor y después a la zona de reac’
;iﬁn'iLQVAndosé'a cabo: la reaccibn de deshidrogenacibn a la

presién de 0.7 Kg/cm2 (man), y 620 °C,
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El efluente del reactor, pasa a travds de un
filtro y entra al condensador, disminuyéndose la tempera-
tura hasta 50 °C, para asegufar la condensacifn total de
1os hidrocarburos y del agua.

Finalmente, la corriente de salida del condensa-
dor entra al separador el cual opera a presibn atmbaferica
obtepiendo por.el.domo los.gases incondensables de los cua
les se toma una muestra y el gas sobrante se envia al que-
mador; contando con un previo'regist;o de flujo y humedad.
. por el fondo se obtiene la corriente lfquida, la cual in~
cluye 1la fase orgénica y la acuosa.

| Para cuestiones de anfAlisis ambas fasea son sepa
radas por extraccibn.

Las muestras de gas y de hidrocarburos, son en-~-
viados al laboratorio de cromatograffa de gases, donde se

les efect@a el anilisis correspondiente.
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4,3,.~ Bageg de digefio 3

PLANTA PILOTO PARA LA EVALUACION DE LOS CATALIZA-
DORES USADOS BN EL PROCESO DE OBTENCION DE ESTIRENO,

LCCALIZACION : Area III de plantas piloto en el IMP.

4.3.1,~ GENERALIDADES :
4.3,1.1.~ FUNCION DE LA PLANTA PILOTO .~ Eva--
luar la actividad y vida dtil de los catalizadores,vtanto
comercialas como los praparados en la Diviaiég de Procasos
Paetroquinmicos del IMP, usados en el procaso dé obtencibn de

estireno,

4.3.1.,2.~ TIPO DE PROCESO .~ El proceso seri -
continuo, llevindose a cabo una reaccidn de deshidrogané-—
cibn. Para la evaluacibn del catalizador; se le dari tres
dias de estabilizacibn y siete de experimentacibn, conside

rando los balances totales por turno de ocho horas.

4.3.2.,- CAPACIDAD, RENDIMIENTO, FLEXIBILIDAD :
4,3.2.1.- FACTOR DE SERVICIO ,- 1.0

4.,3.2.2.~ CAPACIDAD Y RENDIMIENTO :
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g/hr de ES Rendimiento

producido de ES. %
a) DISERO 22,00 45.0
b) NORMAL 20,00 41.0
o) MINIMO 17.96 36.8

4.3.2.3.- FLEXIBILIDAD .~ La planta no deber$
de'sequir operando bajo las siguientes condiciones anorma-
vles :
a) A falla de enhergia eléctrica, debido a los;probleﬁas
que se prasentan.
b) A falla de vapor, va que el vapor es indispensable «
en el proceso,
c) A falla de aire, porque ocaéiona un descontrol en -
los instrumentos‘de medicibn.
4.3.2.4,~¢SE REQUIERE AUMENTOS DE CAPACIDAD _
EN FUTURAS AMPLIACIONES ?
No, ya que sblo se trata de una planta piloto
cuya funcién es evaluar catalizadores,

4,3,3.~ ESPECIFICACIONES DE LAS ALIMENTACIONES
DE PROCESO :
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Etilbenceno Vapor de Agua

Composicibn : 97.6 % 100 %

Impurezas : Benceno = 2,195 % ———

Flujo

Tolueno = 0,204 % —

: 57.0 ml/hrx. 113.0 ml/hr

4.3.4.~- ESPECIFICACIONES DE LOS PRODUCTOS :

DESCARGA _ LIQUIDA

Productoa Composicidn flujo g/hr
% peso

Egtireno 44,230 22,000

Benceno 1,163 0.578

Tolueno 0.657 0.327 -

Etil-benceno 53,950 26 .840

Agua 100.000 103,950

DESCARGA _GASEOSA

Hidrbgeno 65,000 5.553
Etileno . 3.000 0.256
Dibxido de C.  17.440 1.490

Monbxido de C. 14,560 1.244
4,3.5,~ ALIMENTACIONES A LA PLANTA :

4,3,5.1.- CONDICIONES DE LAS ALIMENTACIONES EN
LIMITE DE BATERIA



Alimentacién Estado Pregibn Abs. Temp, Forma de re-

fisgico Kg/ cm? °C cibo,
Etilbenceno 1liquido 1,0 25 Tambores de
. 20.0%mL,-
Vap. de agua Gas 1.0 100 ,00 Tuberia

4.3.5.2.~ DEFINIR LOS ELEMENTOS DE SEGURIDAD
QUE PROTEGEN A LAS LINEAS DE ALIMEN-
TACICN.

_ Para la linea del vapor, se le debe de prote
ger c;bn un buen aislante para evitar las pér
didas de calor por radiacién.

; El equipo que maneja el atilbenceno, tiene -
que estar debidamente conectado a tierra y -
todas las entradas a los taﬁques deban estar
situados abajo del nivel del liquido, para -
protegerlos contra la electricidad estatica.
Deben usarse herramientas a prueba de chig--

pas debido a su naturaleza inflamable,

4.3,6.~CONDICIONES DE LOS PRODUCTOS EN LIMITES DE

BATERIA.
Producto Estado Prasib6n Abs, Temperatura Forma
fisico * Kg/cm °C aentrega
Agua Liquido 1.0 25 *
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Estireno Liquido 1 25 *
Banceno " " 25 *
Toluano " " 25 *
Etilbenceno " " 25 *
Hidrégeno Gas " 25 *k
Btileno " " 25 *%
Dibx, de C. " " 25 *k
Monéx. de C. " " 25 *k

* Como mezcla es frascos de vidrio

- ** Red de desfogue

4.3.7.~ SERVICIOS AUXILIARES :

4,3,7.1.~ AGUA DE ENFRIAMIENTO :

Fuente de suministro : Red de agua de servicios del IMP
. 2 N
Pregibn de entrada en L.B. : 7 Kg/cm

Temperatura de entrada en L.B. : 25 °C

4,3.7+2.—- ENERGIA ELECTRICA :

Fuente de suministro :Comisibn Federal de electricidad
Interrupciones - : FRECUENCIA : . 2 vecas/afio
Tensibén : 220 volts

No. de fases : 3
Frecuencia : 60 Hz,.

Factor de potencia : 0.85 - 1.0 {minimo)
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Seccifn de conductores : Calibre 4/0 AWG, baja tensién
Material del conductor : Cobre electrolitico

Aislamiento del conductor : Vinanel 900 6 THW.
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4.,4.- Balance de Materia :

REACCION  TOTAL

3CHsCH,CHy  +  3H,0 =mmmm » CgHsCHCH, + CgHg +
H, o, ¥
CgHsCH3  +  6H,

co + 1/2¢

" DATOS ':
Conversidn = 45 %
Rendimiento = 45 %

Composiciébn de la carqa fregca :°

X % Dpeso
Etilbenceno 97.600
Benceno 2.195
Tolueno 0.204

Composicién de la descarga liquida

Etilbenceno 53.950
Estireno " 44,230
Benceno 1.163
Tolueno 0.657

Composicibdn de la descarga { Gases incondensables ):

Hidrbgeno 65,000
Etileno 3,000
Diéxido de ‘Carbono 17.440
Mon6xido de Carbono 14,560
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Egpacio Velocidad ( WHSV ) = 0.2 - 0.5 g/hr EB/g Cat,

Relacion molar Vaper / EB = 1 - 13,5
Prasidn absoluta = 0.5 - 2.5 Kg/cm2
Temperatura de operacibn = 560 - 640 °C
Carga de catalizador = 100 g

NOTA : Los datos mostrados fueron obtenidos de la

Refineria de Cd. Madero, de acuerdo a sus

condiciones de Operaciéh.%
: t ‘

: o . : R {
Y0 CALCULD DEL ESTIRENO PRODUCIDO

EB ( alim. ) = 50 g/hr para un WHSV = 0.5

EB ( puro alim. ) = 50 x 0.976 = 48.8 g/hr

Rend. = 45 %
ES (alimentado) = O

ES (producido) = Rend. x EB (puro alim.,) + ES (alim.)
100

= 22,00 g/hr

4,4.2.- CALCULO DEL ETILBENCENO NO REACCIONADO

Conve = 45 %
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EB (no reacc.) = EB (puro alim.) - Conv. x EB (puro alim.)
100

= 26.84 g/hr

BALANCE DE MATERIA DE ACUERDC AL SIGUIENTE

DIAGRAMA :
H,O VAP, GAS
. B )
LIQ.
A GAS
EB
B , co
p v L 002
' Co GAS H,
c CoH
LIQ-GAS 274
EB
LIQ. ES
——-——.B
T

4.4.3.- CALCULO DEL VAPOR MINIMO NECESARIO :

Por astequiometrfa de la reaccibn, la relacibn mésica
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vapor/EB = 0.1698

WHSV = 0,2 g/hr EB/ g Cat.
g/hr EB = 0,2 x 100 = 20

. g/hxr Vap, = 0.1698 x 20 = 3.416

4.4,4.- CANTIDAD DE VAPOR MAXIMA NECESARIA

Para una relacién wmésica Vap/EB = 2.3

WHSV = 0.5 g/hr EB/g cat.
g/hr EBB = 0.5 x 100 = 50

B'(g/hr Vap.) = 2.3 x 50 = 112.24

4.4,5,- CALCULO DE LAS CORRIENTES :

4.4.5.1,- BALANCE TOTAL :+ A + B = C + D  ==l1)
4,4,5,2,~ BALANCE PARA EL EB, (ETILBENCENO)

‘ A

D D C_
m§B= xgs+ DXy + DX ngB+ cxc; - AXy



404-5.3.“' BALANCE PARA EL AGUA s

B ch + ch + cxg
E-
co, co H,
- c C C '
+ X _+ X — ]
B = ¢ xc02 0 Hz) (3)

4.4.5.4.~ BALANCE PARA EL BENCENO :

D A
DxB = A)% + Baenceno producido
4,4.5,5,~ BALANCE PARA EL TOLUENO :
D
AX = DXT - Tolueno producldo

A = 50 g/hr calculado anteriormente para un
WHSV = 0.5

Mol/hr EB {puro alim,) = 0.4604

POR LA ESTEQUIOMETRIA DE LA REACCION

Mol Vvapor = Mol EB

Por.l‘o tanto : B = g/hr Vap. Ali.m. = 0,4604 x 18

= 8,287
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Sustituyendo datos en la ec. 3 y despejando a C se obtie-
ne : ¢ = 8,543 g/hr (Gases incondenaables)
Y sustituyendo este valor en la ec. (1) t
D = 49.744 g/hr (Hidrocarburos lig.)
4,4,.6,~ CALCULO DEL EXCESO DE AGUA, el cual corresponde a
la fase acuosa : B' = 112.24 g/hr calculado anterior

mente, -
p'= B' - B = 103,95 g/hr

i

J

|
| CONDICIONES FINALES
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ENTRADA

EB

HZO(V)

Cat.

TOTAL

g/hr

48.8000

1.0975
0.,1020

112.2400

100,0000

262,239

SALIDA

EB (no reac.)

B

T
H20(].)
Cat.
ES

co

COz

C,H,

-9 -

g/hr

% .840
0.578
0.327

103,950

100,000
22.000
1.244
1.490
0.256

5,553

262.239



CLAVE

TA-01/TA~02

PR-01

-DC-01

EA~01

T5-01

4,5.,~ Ligta de equipo principal :

SERVICIO

Recipientes de carga de
etilbenceno

Precalentador de vapor

Reactor

Condensador

Separador vapor-ligui-

do-liquido.

o7 -

CARACTERISTICAS

Verticales de acero
inoxidable, longi--
tud 31.5 cm, didme-
tro 10.55 cm.

Horizontal de acero
inoxidable cedula
80, calentado por
resist. eléctrica
long. 55.8 cm, di4-
wmetro 2.54 cm,

Tubular de lecho -
fijo, acero inox. ce
dula 80, calentado
por regist. electri-
cag, long, 104 cm,
difjmetro 2.54 cm,

De doble tubo, lon-
gitud 61 cm,, tama-
fliol 1/2x1 ", ==
didmetro nominal -
1",

Horizontal de acero
inoxidable, - longitud
35.19 em, difmetro
11.73 cm.



ALMACENAMIENTO
€. B.

VAPOR DE
AGUA
100 °¢C DETECTU! MEDICION]  1COMBUS-
. DE DE TION
PRECA- HUMEDAD GASES
LENTA- ' -
DOR
30°C
$40°C
25°C }315°C 620° C_JOONDENSACION 5o°c_ SEPARACION | 30°C MUESTREO
-
PRECALENTAMIENTO
COMPENSACION
MUESTREO

4.5./- DIAGRAMA DE BLOQUES DEL PROCESO DE OBTENCION DE ESTIRENO

EN

PLANTA PILOTO




co
PR-0I coz
l CoHg

~ EHQ
£ ©C=)
[23 ]

He
3is) @ Ha0 (L)
| /s

T

P (K9 /cm@ ABS)
T(°c)
D|AGRAMA DE FLWJO DE PROCESO DE OBTENCION DE ESTIRENO EN LA
PLANTA PILOTO




4,6.- Requerimientos de servicios auxiliares :

~A) AGUA_DE ENFRIAMIENTO

Se requiere :

Flujo : 10 lt/hr
Presidn : 1 Kg/cm2

Temp., : 25 °C

B) ENERGIA ELECTRICA :

La potencia total requerida, para el calen-
tamiento del flujo son 350 Watts y dando --
un factor de seguridad de 2.5, se necesitan
874 Watts. Considerando un voltaje de 220
volts, se requiere una intensidad de corrien
te de 4 amperes y una resigtencia de 55.4 -

Ohms.
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4,7.- Criterios generales de disefio :

A) TANQUE DE ALMACENAMIENTO Y SEPARADOR :

1.~ La relacibn longitud/di&metxoc ( L/D ) 6éptima, para los
recipientes de proceso en general se recomienda utili-
zarla, en el siguiente rango; para obtener los minimos
costos de disefio,
1§ L/DLK S
Para presiones menores o iguales de 100 psig, se
usard L/D = 3

2.~ Tiempos de residencia : En log tiempos de residencia
se torirf en cuenta el servicio, O sea para :
tr (min,)

- Un liquido de un tangue de
balance a tanques fuera de
la planta o directamente a 3
un tanque de alimentacibn
para otra unidad (flujo por
gravedad ).

3.~ Generalmente los separadores se disefian en pogicibn

Horizontal.

4.- En el geparador se considera la fase continua a los

hidrocarburos cuando el agua se separa de ellos.
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5.= La temperatura de disefio ser& :
Temp., OP. + 15 °C
6.— La presidén de disefic se considerari como :

P. op. + 2 Kg/em?

B) REACTOR :

1.~ Se considerari un reactor tubular de lecho f£ijo con un
difimetro interno de 1 pulgada, de acuardo a datos ob-

tenidos de plantas piloto del IMP,

2.~ El reactor se encuentra dentro de un horno eléctrico
el cual consta de 3 resistencias eléctricas indepen--
dientes una de otra como medio de calentamiento para
cada zona del reactor (precalentamiento, reaccibn‘y

compensacibn ).

3.- supongo que la finica reaccibn es la déshidrogenacién a
estireno y que la operacién es adiabltica, es decir no

hay intercambio térmico con los alrededores (aunque en
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la realidad, si va haber perdidas de calor por radia-
¢cibn y conveccibn, pero &stas serfn compensadas, por
el sobre disefio de las resistencias eléctricas, las -

cuales aleanzarfn una temperatura hasta de 1025 °C ),

'Y que bajo condiciones normales, la conversién de sa-

lida serd de 45 % ,

La reaccibén es endotérmica (ref. 3 ), de manera que se
debe suministrar calor para mantener la temperatura de
reaccidn, &sto debe hacerse afiadiendo una cantidad --

grande de vapor de agua a la alimentacién como medio -

de balance de consumo de calor para mantener la tempe-

ratura deseada lo mds estable posible. Ademis se prote
ge la reaccidn suministrando una reserva de energia ba
sada en el calor desprendido por las resistencias eléc

tricas.
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2.~

C) RESISTENCIAS ELECTRICAS :

De acuerdo al manual KANTHAL 1969, para hornos indus-
triales, se deben emplear elamentoa con hilos de dig~
metro de 0.4 mm tipo DSD para temperaturas de trabajo

de 20 a 1025 °C

Para obtener la resistencia a la temperatura de traba-
jo, se debe multiplic#r'la resistencia a la temperatura

ambiente (20 °C ) por el factor Ce

Para la construccién de espirales de hilo :

Para podervdispbner aaecuadamente la totalida@ de 1&'
longitud del hilo conductor, rasulta necegario arrollar
el hilo en espiral; La espiral se va arrollando paso a
paso y posteriorménte se estira hasta la longitud de--
seada.

Para esto se deben:de tbmar en cuenta los siguientes -

criterios para hilos menores de 1 mm, :

a) La relacibn entre el difmetro exterior de la espiral

(D) v él dismetro del hilo (d), debe en lo posible --

tomarse entre'los siguientas l{mites :
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'p = 4 - lod

b) Se obtiehé un paso (g) uniforme con facilidad si se

elige :. ' _
8 ;;2d

En este caso se tomar& : D= 104 y s = 2d

En la zona de compensacién o estabilizacibn del reactor

se considerari su longitud como 1/2 Ly, , esto as --

zZp
26 cm'; para mantenar la tempeéatuta a 620 °C,

El voltaje disponible serd de 220 volts.

Se cuenta con un precalentador de vapor de tamaflo nomis.. .

de 1 " IPS, de acero cedula 80.

El horno del reactor es cuadrado con las dimensiones ~—
mostradas en la figura No, 2
Se considera que la temperatura de la resistencia son -

60 °p mis que la temperatura del £luido (ref. 6 )
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D) CONDENSADOR ¥ PRECALENTADOR DE VAPOR :

1.~ Se dispone de un condengador de doble tubo de 1 1/2 x

1

" IPS.

2.- Propiedades termodinfimicas : Segfin Kern

2.1.-

2-2'—

VISCOSIDAD : Para sustancias organicas en agua, se
usard el reciproco de la suma de los términos (frac-
cibn peso / viscosidad ) para cada componente.

En el casc de gases, se usard la suma de los térmi--
nos viscosidad del componente puro por su fraccibn -
mol,

Para la mezcla liquido-gas, usar el promedio de las
sumas.,

CONDUCTIVIDAD TERMICA : Para soluciones liquidas
orglnicas y agué, usar 0.9 veces la conductividad -
por peso.

Para gases usar la suma de los términos de conducti-
vidad del componente puro por su fraccidn mol.

En el casc de liguido-gas, usar el promedio de las

sumas.
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2.3.~ CAPACIDAD CALORIFICA : Para mezclas iiquidas, usar
la suma de los términos cpi por su fraccibn peso vy '

para gases por su fraceibdn mol,

3.- Se supone que la condensacién ocurre en el 20 % de la

longitud total del tubo.

l 4.~ Se disvone de un intercambiador de calor de 2 ft de --

longitud total.,

5.~ Gravedad especifica :

i=n

- Para mezclas liquidas z SGf xi
i=1
i=n

- Para mezclas gaseosas SGf YL
i=

6.~ La caida de presidn permigible por el lado de losg tu-
bos serh de 5 1b/in? y para el lado de la coraza de -

1 1b/in2,



4.8.~ Dimensionamiento de equipos y hojas de datos
A) TANQUES DE ALMACENAMIENTO ( TA-01 / TA-02 )
1.~ Cédlculo del volumén requerido :

0.1101L  Lb/hr
54.18 Lb/ft
48,00 hr

3

o o =
W on o

V. = Wxt= 9.756 x 1072 ( 2768 em> )
2.~ Calculo del di&metro del cuerpo

De acuerdo a las consideraciones econbmicas propuestas
por el Instituto Mexicano del Petrbleo y siguiendo el pro-
cedimiento de Brownell, se supone una relacibn nr /D de

T

3 ; y en posicibn vertical

4 % Vp 1/3

D, = ( ————— ) = 0,3459 ft,.
37T
( 10.55 cm )
L = 3 xD = 1.0377 £t
T T
( 31.65 cm )
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7

PLANTA . III-7 |
LOCALIZACION : AREA IT1 DEL IMP
_CLAVE | TA -0l / TA-02 )
{HOJA DE DATOS DE PROCESO)

(SERVIClO . TANQUE OE CARGA EB POSICION . VERTICAL B
TIPO DE FLUIDO: LIQUIDG  FILJO:S7.67c¢m3/ne  3:0.867 g/cm?
TEMPERATURA OPERACION [ 28°C DISEND 40 °C
PRESION OPERACION :© 4Kg/cm? ABS  DISENO 6Ky /cmz ABS
DIMENSIONES LONGITUD YT. 31.30 cm OIAMETRO 10.85cm CAPAC. 2768 cm®

MATERIAL . ACERO AL CARBON

/

=

99,9

N J =Ta—
(BoauiLiL as ) /
(veloat] sERVICIO b )
1 | 1 | ENTRADA DE ETIL-BENCENO 1"
2 | | | SALIDA OE ETI:BENCENO  I° o
3 | 1 | DRENE 1A f
4 | | | VALVULA DE SEGURIDAD vZ "
| | GAS IE PRESIONWIENTO(N, }

| - J
( wNorTas D)
AN

ACOTACION © EN cm.

e
(Fecha . )

\.

Jrevision )




B) PRECALENTADOR DE VAPOR { PR~01 )

1.~ Balance de calor

Vap. saturado Vap. sobrecalentado
AN =
Tl = 373 °K ' : T2 813 °K
----- » ————
m = 113 g/hr m = 113 g/hx
NWAAMNAMNAN

cp = 8.18 - 0.72x10737 + 3.63x107°12 -~ 1.16x10~%3
(Hp0)y

m' = 6,278 mol/hr

T
2

a=nmu' (ar+ 812+ crd + ort)
2 3 4 T

= 25405.5 Cal/hr

! (100.811 BTU/hr)

2.~ Cllculo de la temperatura media logaritmica (LMDr) :
T, =212 °F (100 °C)

T; = 1004 °F (540 °C)

t' =T, + 60 °F = 1064 °F
1064 lggg Perfil de
’/’(”’,,—" 1 : temperaturas.
212 | ‘
Atl = 852 At2 = 60
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Aty ~ Aty = 792

(or) At = B8% -8t o 9985 op

3.~ CAlculo del &rea y longitud de transferencia de calor:

Propiedades termodinimicas (ref. 2 )

a T =608 °F

i

0,022 CP x 2.42 = 0,05324 Lb/hr ft

Cp = 0.48 BTU/1b °F

U

k = 0.02884 BTU/hr £t2(°F/ft)

Para un tamafic nominal.de 1" IPS, de la tabla ll del

Kexn ¢« DI =1,0" DE = 1,32 "

D =1/12 =0,0833 ft (2.665 cm)

[

o
i

3
= 0,0335 1b/ft

w = 0.2489 lb/hr
V = 4w = 1363.32 ft/hr
Mo f

Re = DVS = 74.99
U

Para Re <: 2100, usamos la ec. 6.1 (ref. 2 vag, 133)
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- .1/3 0.14

hj =1.86k ( Re x Pr x D ) (u_)
D L Uw
(u_ )0-14 = 1 para vapor de agua.
Uw

pr= p U = o0.8861
X

Suponiendo una L = L, = 55.9 em ( 1.834 ft) se

determina :
hi = 0,9306 BTU/hr ft2 °F

hjo = h; x DI = 0.7050 BTU/hr £t? °F
DE
2
B, = Q = 0.4790 ft
h;y X At

L = At = 1,830 ft (55.8 cm)
P i

4.- C&lculo de la potencia y longitud de la resistencia re

querida

Por los criterios mencionados anteriormente, se deter-

minan los siguientes valores para un didmetro de hilo de

0.4 mm para temperaturas de 1025 °C ( ref. 18)

N/ (20 °0) 10.74

cm2/m 12,57

- 112 -



m/Kg 1098

g/m 0.911
S\ /Xg (20 °C) 11790
em?/A. (20 °C) 1.170

c, (620 °c) | 1.047

O
"

100,811 BTU/hr

Po = Q x 0,2931 = 29,55 Watts

B = 220 Volts
Rt = E2 = 1638 /M
Po
R
R = t = 1564,47 LI\
20 " |
t
R )
L, = 20 = ]145.67 m

e /m (20 °C)

5.- Congtruccibn de la espira :
d = 0.4 mm
D =10d = 4 'mmn
g8 =2d =0,8mm
C =D = 12.566

= ‘d + 8 = 1.2 nmm

=g
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che = C + 8 = 13,366 mm

Lp = 558,0 mm
No. de espiras (N) = Lp = 465
d

ooy = N X Ly, = 6215.19

No. de vueltas (NV) = Ly = 24

Ligev
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(

NOTAS

s

((PLANTA [II-7 )
LOCALIZACION AREA II1 DEL IMP
\_ CLAVE . PR-O0I y
PRECALFJ:IJIA IBEOFE”BS{;: VAPOR
( TUBO INTERNO| TUBO EXTERNO
ENTRADA} SALIDA
VAPOR Kq /hv.
TEMPERATURA o¢ 100 | 540
PRESION ABS Kq /cmé | ]
CALOR ESPECIFICO | K.cai /Xg °C 0.430(0.516
VISCOSIDAD cP 0.013/0.029
DENSIDAD Kg /cm3
CONDUCTOR TERMICO | K.col /he. m.°C  |0.0238[0.0588
RESIST. ELECTRICA S 1638
VOLTAJE voLTS 220
POTENC I A WATTS 29 .55
INTENSIDAD DE CORR AMPER 0.1343
TEMPERATURA oC 573
CALOR INTERCAMBIADO, Kcal/hr. 25 .4 D LMOT (9¢C) | 48
COEF, TRANSF. CALOR (hi), Kcal/hr. m2 °C 4. 544
LONG. CONDUCTOR TERMICO (m) 146 N® VUELTAS 24 ARREGLOESPIRAL
LONG. PRECAL , m 0. 558 fr W
(DIAM . PRECAL ,m 0.0254 )
( BoauiLLAS ) . 358 |
(vleanr) s e Rvicio p)
1 { | ENTRADA DE VAPOR I
2 |1 [saLtDA DE VAPOR " @—' ——*@
3]
L)

(ACOTACION EN m. JFEC““

{revision

\...)\




C) REACTCR ( bc-01 )

1) ZONA DE PRECALENTAMIENTO

l}— Balance de calor :

T, = 588 °K WWVAAAAW T, =893 °K
2

EB,B EB, T
GAS{H 0, ====b ———p Gas {B, HyOy
m = 163g9/hr AL m = 163 g/hr
' 2 3 4 T2
Q=m" (AT + BT+ CT” + DT )
2 3 4 '1‘1

Las congtantes A, B, C, y D son tomadas por la ref. 7
y son mostradas eﬁ el anexo 6,9 (zona de dasobrecalenta-
miento en el condensador ).
Rasolviendo la ec. anterior para cad; elemento se obtie-

nen los siguientes resultados :

Compuesto m' (mol/hr) Q (cal/hr)
Etilbenceno , 0.460370 8,989,195
Benceno ~0.014070 195.066
Tolueno 0.001108 : 18,062
Agﬁa (vap) 6.235600 17,448.850
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Q' = 26,650.85 cal/hr

Q = 105.76 BTU/hr
2.~ Calculo del LMDT

= 599 °F ( 315 °C)

74 =1148 °F ( 620 °C)
]
t' = TZ + 60 °F = 1208 °p
1208 1208
’//””/,;n1149
. 599
at, = 609 At, =60 - .
At, -t = 549
LMDT (At ) = DL~ AL, = 23,9 °F
lnuAtIAStz

3.~ C4lculo del 4rea vy longitud de transferencia de calor :
Tomando los datos de los componentes puros ( ref. 2 y
7 ), y considerando los mismos criterios del condensa-

dor para el cflculo de las propiedades de la mezcla

a T =873.5 °F
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0.03532 cp x 2.42 = 0.08547 lb/hr £t

[ =]
]

0.5366 BTU/1b °F

o]
#

0.03781 BTU/hr £t2 (°F/ft)

=
¥

0.036 1b/st3

De la tabla ll del Kern para un tamafio nominal del

tubode 1 " IPS ¢ DI = l.0" DE = 1,32 "

D =1/12 = 0.0833 £t

w = 0,3590 lb/hr

Vo= 4w = 1828.83 £t/hr
>
ro2f,
Re =D Vi = 64.20
Um‘

Para Re < 2100 ec. 6.1 (ref, 2 pag. 133)

- 0.14
kn (RexPer)Us
=

‘h, = 1.86
- ) L Uy

i

u_) = 1.0 Por estar en mayor proporcibn el
U, vapor de agua.

Pr = __ " = 1,213
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Suponiendo una Lyp = 52 cm  ( 1.706 ft) se determina :
h, = 1.3177 BIU/hz £t2 o

hyo = h xDI = 0.9983 BTU/hr ft” °F

DE .
A = ___Q = 0.4472 £t2
hio O
Vs Ddm
By
L= = 1,708 £t ( 52,06 cm)
ZP D

4,- Chlculo de la potencia y longitud de la resistencia

thuerida para el calentamiento :

Q = 105,76 BTU/hr
Po= Q x 0,2931 = 31 Wwatts
E = 220 volts

R, = E2 = 1561.29
t an——
Po .

C, = 1.047 a 620 °C

R = Pt = 1491.2 -
20" 7=
t
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R
20
Long. del conductor térmico (Ly) = = 138.84
' /m (20 °C)
m.

5.- Construccibn de la resistencia (Formacién de espiras)

d= 0.4 mm

D = 10d = 4.mm

sz a 520,06 mm

¢ =0D = 12.566 mm

—

d=d+s8=1.2m

L = C+ 8 =13,366 mm
pce

1 i

L
N = _32%P = 433

a
Ly = F % Lo = 579193 mn
Ll
N = t = 24
vV L
pev
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IT) ZONA DE REACCION

1.~ Cilculo de la altura del lecho catalitico :

Wenner y Dybdal, estudiaron experimentalmente la des-
hidrogenacién catalitica del etilbencenc y encontraron gue
con cierto catalizador la velocidad puede representarse por

la siguiente reacci®n :

k1
ky
Bcuacibn de velocidad
r =k - 1 X P
. 1 Pop /K X P K, )

Las constantes de velocidad especifica de reaccién y de -~

equilibrio son :
' ~-19800 T (°R ) K .
T

-3
k = 12,600 e 1212 1.73 x 10 5
' 1392 2.50 x 107
1572 2.30 x 10°1
1752 1.40

* Ambas constantes determinadas experimentalmente por

Wenner y Dybdal'?
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Se desea produclr 528 g/dia de estireno, utili-
zando un tubo de 1 plg. de didmetro interno, empacado con
granulos cataliticos.

La velocidad de alimentacibn para el reactor es:

F = 0,1075 Lb/hr de etilbanceno
F = 0,001014 Lb mol/hr
M

m = 0,2472 Lb/hr

m = 0.1373 Lb mol/hr de H.O
I 2 (V)

- Condiciones de operacibn : Tomadas de la refi-
neria de Cd. Madero.
P =21.32 b/in® ( 1.45 atm )
T'= 1608 °R ( 620 °C )

3
d = 80 Lb/ft
b

Fd

AH = 60000 pTU/1lbmol, Tomada de la literatura por la
raferancia 3

t = 530 °R

Balance de energfa :

Como la operacifén es adiabatica :
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ac, 5-4 del Sml'.t'h.
“"FLUJQ_TAPON""

Puesto que se cuenta con gran exceso de vapor, serfi satig
315 °¢C

factorio emplear Cp = 0,49 BTU/Lb °F , obtaeni
Vap. .

do de las tablas del Perry. Por lo tanto :
'Ft = 0.3547 ILb/hr

= o
Ft Cp 0.1738 BTU/hr °F

Sustituyendo los datos en la ec. (1)
0.001014 ( -~60,000 ) dx = 0,1738 dT
7 ' X

1
dT = ~350.06 ax

™ 0

Integrando :

T - T' = -350,06 x

1
Tl - 1608 = =350,06 x -~-u-—(2)
Balance de materia :
r & ‘= F dx ec. 12.2 del Smith.
p _ "IFLUJQ TAPON""
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dz\ = F/M - (3
rp db Ac

D = 1lin ( 0,0833 £t )

A = TD: = 0.,00545 £t2
[ 4 : ‘

Sustituyendo log datos en dz ge obtiene :

dz = 0,002326 dx = wsm==~= {(4)
r
p
?Laé presigpqs parciales pueden exprasarse an ==
términos de la conversibn, en iﬁnﬁiﬁﬁiente forma. A cual-

quier conversidn x, las moles de cada componante son :

Vapor de agua = 13.56

Etilbenceno = 1 - %
Bstirano = X
Hidrbgen§ = X

Total = 14.56 + x

Por 1o que

P = l - x : ( 1045 )
BB 14.56 + x
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PES = PH = X ( 1.45 )
2 14.56 + x

Entonces la ecuacidn de velocidad se transforma en :

r = k.( 17 ~ x  (l.45) -

1 Li__x  (1.452))
P 14.56 + x K 14.56 + x
r o= __1,85 ky ( (1-x) - 1,45 (_x2 )

P 1456 + x K  14.56 + x

o,’utilizando la expresibn de k :

. - ~19800/T , o,
r = 1,45 (L2,600) e ((1-x) - 1,45 X )
P 12,56 + x K 14.56 + x
Sustituyendo, rp en la ec. (4), da uha expresibén para la
profundidad del lecho catalftico en términos de la conver-

gibn y temperatura.

dz = 14,56 + x elQBOO/T ({ L -x) - 1,45 x2 )'1 dx
7854686 .16 | K 14.56 + x

Las ecuaciones 2 y 6 pueden resolverse numericamente para

encontrar la profundidad del lecho catalfitico a cualquier
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conversidn,
Si el coeficiente de dx en la ec.(6)se designa

por o, esti ec. puede escribirse como :

Parxa z=0, x=0 T = 1608 °R

12.3
o = 14.56 e 1 ( 1 ) = 0.,4114
7854686 .16 1 - o0

Si se selecciona un incremento x = 0.1, la temperatura al

final del incremento es, por la ec.(2) :

Tl = 1608 = 350 ( 0,1 ) = 1573 °R

*
Por lo tanto, al final del primer incremento

12.59 -
oy = 14,36 + 0,1 e ((1-0.1) =145 012 N
7854686,16 0.23 14.56 + 0.1

x4y = 0,6118

* El valor de K se estima eﬁ_0.23 a 1573 °R a partir de

los datos en el problema.
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La profundidad del lecho requerida por el primer

incremento esta dada por la ec.(6')

Az = 0,4114 + 0,6118 ( 0.1 ) = 0,056 ft
2

Procediendo con el segundo incremento :

-1

T2 = 1608 =~ 350 ( 0.2 ) = 1538 ft
. K = 0,1515
o, = 14,56 + 0,2 e ((1-0,2) - 1,45 (__ 0.2 ))
7854686.16 0.L515 14,56 + 0,2
°(2= 0.9431

- = Ax ={1 + o 2 (0.1
z2 z1 ‘ of - (0.1)

Aw= 0,6118 + 0,9431 ( 0.1 ) = 0.0777 £t
> »

22 = 0,0516 + 0,0777 = 0,1293 £t

Los resultados de los cllculos sucegivos se

muestran en la siguiente tabla :

- 127 -



TEMPERATURA PROFUNDIDAD DEL LECHO

CATALITICO
Conversidn °R °c £t cm

0  1608.00 620,00 0 0

0.10 - 1573.00  600.55 005160  1.5728
0.20 1538.00  561.11  0.12930  3.9411
0.30 1503.00  561.66  0.25046  7.6340
0.40 1468.00  542.22  0.51350  15.6515
0.45 1450.50  532.50  0.83180  25.3533
0.48 1440.00  526.66  1.63450  49.8196
0.485 1438.25  525.69  2.24160  68.3240

0.490 1 1436.50 524.72 infinito -

La velocidad de reaccibn resulta cero a una
conversibn aproximada de x = 0.49 y a una temperatura de

1436.5 °R.
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Se encuentra que se requiere una profundidad de
lecho catalfitico de 0.8318 £t ( 25.3533 em ) , para ob-
tener una conversibn de 45 %.

La produccidén de estireno en el tubo del reac-

tor seria

Producc, 48,8 g/hr EB x _104 g/mol BES x 45

106 g/mol EB

22 g/hr BES ( 528 g/dia)

2.~ Cllculo de la potencia y longitud de la resisgtencia
requerida para recuperar el calor absorbido por la --

reaccibn : PM = 24,175 1b/lb mol

o =OHF. . gg0.33 BTU/hx

PM

E = 220 voltg
Po= Q x 00,2931 = 258,02 Watts
2
R = B~ = 187.58 .
t Po
R
R = t = 179.16 o~
20 ‘_""ct
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R :
L, = 20 .= 16.68 m
/m (20 °C)

3.~ Construccién de las espiras
d=0,4 mm
D =4,0 mm

8 = 0,8 mm
[ 4

Lzr = 255 mm

c = 12,366

d =1.,2 nm

L = 13,366 mm
pce

N = Ppr = 212.50 mm

a
= = 2840,28
chv N x che 2840,2 mm
)
N, = = = 6.0
Loy
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ITI) ZONA DE COMPENSACION H

Suéongo que el flujo de calor es el mismo que en la
zoha de precélentamiento para subir la temperatura de 20
a 620 °C con el mismo flujo misico, ya que s8lo se va a -~
‘
mantenar la temperatura a 620 °C para la estabilizacidn
de la reaccibn, por lo que se considerari para é&sta esta-

bilizacién una longitud de 1/2 sz ; esto es 26 cm.

por lo tanto :

Q = 105.76 BTU/hr
Po = 31,00 watts

R = 1561.29 .~
t

RZO = 1491.,2 .

L = 138.84 m
t.

1.~ Congtruceibn de las espiras :

d = 0.4 mm D=4 mm
g = 0,8 mm ch=260mm
C = 12.566 mm d =1l.2m
L = 13.366mm
pce
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L =
bce
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([ PLANTA . mMI-7

LOCALIZACION AREA TIIT DEL IMP

(_ CLAVE . DC -0l

R

{ HOJA DE DATOS)

R

-

FLUIDO : GAS Kg Ar. 0. 163

TEMPERATURA DE OPERACION . SUP 620 °C INFE 3560 °C

PRESION DE OPERACION Kg./cm® {ABS) 1.72

DISENO : TEMP. SUP, 620 °C , INF,380°C , PRESION Kg./cm® (ABS) 2.5

AISLAMIENTO | LADRILLO REFRACTARIO CAOLIN

N? DE CAMAS ' I

ALTURA DE CaMA CATALITICA (m) 0.28

PESO POR CAMA [Kg.) O.!

DIAMETRO DEL REACTOR (m} 0. 02354

LONGITUD TOTAL (m] | .04

MATERIAL | ACERO INOXIDABLE
CEDULA 80
RESISTENCIA , JSL . 151.26

VOLYAJE , VOLTS 220
POTENCIA , WATT . 320
INTENSIDAD DE CORR. AMPERES
LONG. TOT. CONDUCTOR TERMICO,

|.48
m., i72.2

.26

N® VUELTAS : ZP : 24.0
ZR ! 60

ZC . 48.0
ARREGLO . ESPIRAL

\ DIAMETRO DEL HILO (mm.)

04

0.40

.26

L BOOQUILLAS
(ne

CANT
I

SERVICIO
ENTRADA [E FLUJO GASEOSO

s D O S

| a0saansasss) lononesss 2a0g) \esoyaysass)

. 32

2 | | SALIDA DE PRODUCTOS DE REAC,

- |{GASEOSOS)

51

( FecHa

( ACOTACION. LB

{REVISION

.

i/




D) CONDENSADOR ( EA-O1 )

1
T T
1 2
GAS : GAS LIQ.
co EB co EB
co ES CO2 ES
Czﬁ,,, B m m Cofl, B
H2 T H2 T
Hy0 H,0
t
2
DATOS
m = 163 g/hr ( 0.3590 Lb/hr )
t = 298 °K ( 77 °F )
1
t = 333 °K { 140 °rF )
2
Tl = 893 °K { 1639,4 °F )
T = 32 °K ( 613.4 °F )
c = 1 cal/ g °K
szoenf.
i ' Tbi { °x ) PM
Etilbenceno , 409,87 106
Estirenc 418.00 104
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- Benceno ‘ , 353.00 78
Tolueno 383,70 - 92
Agua 373.00. 18

1.~ Balance de calor :

d c <]
1=H20 i-'Hz T
. Tos bpg
= +
% :EE:}zi T 4 T
i=gp |1 1
i=H20 i=H2
q = mARY, m (AT + Br2 + o> +
e 1 i 2 3
prt )
4 T
Prs
=H,,0 i=H
2 2
. Ty T2
g =5 q + q
. 8 ; 1 Th, : Th
” = i B
i=CO

Los resultadoa obtenidos al resolver estas ecuaciones son

praesentados en el anexo ( 6,9 ).
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DONDE :
1

Q‘I‘ = 363,262,7 Cal/hr

correspondiente a Q’l‘ = 1441.,52 BTU/hr
2.~ Cantidad de agua de enfriamiento requerida :

Qp = (mCP)HZO At

Despejando :

nhzo = by = 10,378.93 g/hr

3.~ C&lculo del at balanceada : Siguiendo el método del

Kern.

Q
N = T
v o/ (8t}

A) PERFIL DE TEMPERATURAS :

94 d. dg T (°K)
1

893 K\\\\\\
_ 418
\

T~ |,

, T~ 323

323 .
_ Ity .
298
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a; = (mcC )Hzo(tz- £,
_ q
ty = £, - d
4 ]
qc = ( m cp )Hzo ( tx -
tY = tx - qc =
(m Cp )H2O
qd qc qs
1148
\\\\\\\N 293
\\\\*\\176
122
J40 \ 90.14
\78.566
] 77
(at), = DT = At, _ 4ty
1n At
n 2/ Atl
PARA : '

- 138 =
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a) ZONA DE DESOBRECALENTAMIENTO

at, = 1008.00 °F
At; = 202.86 °F
9y = 1140.0 BTU/hxr  ( Obtenido del punto 6.9 del
anexo )
(a8) = Aty _ 4% = 502.21
lnbtz/btl
q .
d = 2,272
(At)d
b) ZONL DE CONDENSACION
at, =202.860 °F
At = 97,434 °F
1
q = 264.90 BTU/hr
(At)c = 143.76
q.
€ = 1,843
(At)c
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c) ZONA DE SUBENFRIAMLENTO :

Zstz = 97.434 °F
tstl = 45.000 °F
g = 35.740 BTU/hr

(at), = 67.87
d
~—2. = 0.,0527
(at)

s

Por lo tanto
At = 310,54 °F
Ba

( 154,74 °c )

4.~ Dimensionamiento de acuerdo al método del Kern
Supongo un intercambiador de calor de doble tubo de
11/2 x 1" 1Ps’

POR EL LADO DEL TUBO _: FLUIDO FRIO
( AGUA DE ENFRIAMIENTO )

De la p&g. 949 para 1" IPS gse obtiene los diémetros corres

_pondientes esto es :
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D = 1,32 in.
D = 1,049 ino
a = D _ = 0.006 £t>

4

W = 22,862 1b/hr

6 =.w_ = 3810.17 Lb/£t2 hr
at '
f = 62.5 1b/et3
s .
v = t = - 0.0169 ft/seg
3600 P

a ta = 108,5 °F de la fig. 14 pag. 928 obtengo :
U = 0.69 cp x 2,42 = 1.67 lb/hr ft
Re, = _D Gt = 198,5
t U

de la pag. 940 -y £f = 0.9

por lo tanto con V , en la fig. 25 sge cbtiene :

hi = 13,3 x 0,9 = 11,81

hjg = -2~ = 9,4 BIU/hx ££2 op
Dy

( 45.9 Keal/hr m? op )

~ 141 -



PCR EL LADO DE LA CORAZA FLUiDO
CALIENTE ( HC, Gases Incondensables,
vapor de agua ).

Para 1 1/2 " IPS de la pag. 949

! ‘s

D3 = 1.90 in

- ni)/qr = 0.00464 £t

4) ZONMA DE DESOBRECALENTAMIENTO :

W = 0,3590 1lb/hr

Gy = W_ = 77.38 lb/hr £t>
aa

a 'l‘ad = 720.5 °F vy por los criterios mencionados
en la seccibn 4.7, se obtiene la viscogidad de la mezcla
tomando los datos obtenidos de las figuras 14 y 13 por

referencia 1 vy los datos proporcionados por la referencia

2.
Um = 0.0198 cp x 2.42 = 0.048 1lb/ft hr
D (92 D2 / D 0.05372 ft
e = - = 0.
2 175
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Jg = 5.0 de la pag. 943 fig. 28,

de la pag. 907 tabla 15, y criterios mencionados en la --

seccidn 4,9 se obtiene :

k, = 0.08523 BTU/hr £t2 (°F/ft)
c, = 1.7244 BTU/1b °F por la fig. 2 y 3
m .
c_ U 1/3

( _BPm W = 0.9903

k

m

Co Um 1/3
ho= Iy xfm ¢ P )7 = 7.86 BTU/hrft2oF
De km

- COEFICIENTE TOTAL LIMPIO

U = hio ho

d
hig *+ ho

4.28 BTU/hr £t °F

( 20,89 Kcal/hr m2 °C )

~ SUPERFICIE LIMPIA PARA EL DESOBRECALENTAMIENTOC :

2
93 = 0.531 ft (0.04933 m?)
Ug (at)

5
"
i
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B) ZONA DE CONDENSACION :
L = 2 ft Nt = 1
Le = 0.4 £t
G" = W = 0,8976 1b/hr ft lineal
LcNt
Supongol-; = ho = 730
h;, = 9.4 BIU/hr £t2 °F calculado anteriormente por
el lado de losg tubos.
v = (T + T. ) /2 = 234.5 °F
Pgs bg
t = ta + __ Mo (fv -~ ta) = 232,90 °F
v him + h '
jo * hy
£ = (Tv + Sw) = 233.7 °F
£ 2
ke = 0.1521 BTU/hr ft2 (°F/ft) por referenciag ya -
o mencionadas. ‘
g = 0.3085 1b/hr £&
s = 0,15 de la tabla 6 pag. 907
£
= 9.35 1b/ft>
fE
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g = 4.28 x 10° fe/my

Con la ec. 12.4 pag. 316 para tubo horizontal :

~1/3
- (4Gll
h = _1,51 Uf = 736.6 ( vs. el supues .
2 to de 730.
1/3
(_ U ¥
3 .2 t,. no cambia=~
kefe o ;

ri sustancial--
mente si se -
recalcula )

- COFFICIENTE TOTAL LIMPIO BALANCEADO @

' h h 2 °
U = _ oo = 9,282 BTU/hr £t °F
C  n,,+nh
io 0 2
( 45.32 Xcal/hr m* °C )

=~ SUPERFICIE LIMPIA NECESARIA PARA LA CONDEN-
SACION :

A, = qc = 0.1986 ft2

{ 0.01845 m? )

C) Z0NA DE SUBENFRIAMIENTO . :

S 2
a, = 0,00464 £t
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2
77.38 1b/hxr ft

En]
H

'I‘as= 77.8 °F se obtiene :
Ua = 0.825 1lb/hr ft
¢ = 0.449 BTU/1b °F
pas
k., = 0.1163 BTU/hr £t2 (°F/ft) de la pag. 906 tabla 4
por lo que :
Re; = De % = s5.04
Ua
8
y por lo tanto : I = 1.32  pag. 943 fig. 28
c. U
8
( fas V3o s
kas
C U
- X Paa as 1/3
ho = H __as ( ) = 4,205 BTU/'hr2
De k ft
as °F
{ 20.53 Keal/hmm2°C)
- COEFICIENTE TOTAL LIMPIO :
. - h
& = Moo = 2.91 BTU/hr ftz_;F
8 hio+hg (14,21 Kcal/hr m“ °C)
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- SUPERFICIE LIMPTA REQUERIDA :

A = 9 = 0.1811 f£t>
8 U, (at)
8 . {0.017m?)
- SUPERFICIE TOTAL LIMPIA
= + + = R 2
Ac Ay A a, 0.9107 £t
( 0.0846 m2)

Comprobacibn de la longitud supuesta para la condensacifn:

Le

_Ac : X 100 = 21.8 vs. 20 %

COEFICIENTE TOTAL LIMPIO BALANCEADO :

U = chxA = 5,098 BIU/hr £t °F

( 24.89 Kcal/hr m? °Q)

. COEFICIENTE TOTAL DE DIseNo ( up ) :

a" = 0.498 f£t2/ft lineal ---->de la tabla 11 pag. 949

Superficie total A =a"xL = 0,99 £t2
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Q
U = T = 5,097 BTU/hr £t2 °F
AATB

2
2 ( 9.175 Kcal/hr m °C)

FACTOR DE OBSTRUCCION COMBINADO :

Ry = Y% - Y% = 0.00004 hr £e2 op/aTU

UCUD
( 0,000008 hr m2 °C/Kcal)

5.= Cllculo de las caidas de presibn :

POR EL LADO DE LOS TUBOS

Para Ret = 127.64
£' = 0,1254
SG = 1.0 U = 1.67 lb/hx f£t?
P= 62.5 1p/ft’ D = 0.087 ft
G, = 3810.17 1b/ft? hr
L =2 ft o
] ; ) -
aF = 3208 = 1.65 x 10 £t
gf« D S
Ap, =8R1f - 75 107°  1p/in2
144

( 5.026 x 10" Kg/cm? )
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POR EL LADO DE LA CORAZA

A) ZONA DE DESOBRECALENTAMIENTO :

El Didmetro equivalente (Dé), para la caida de presibn

difiere del Difmetro equivalente para la transferencia de

calor. (De)
. 2
Ga = 77.38 1lb/hr ft Um = 0,048 1lb/ft hr
02 = 0.134_2 ft
)
De = { D2 - Dl ) = 0.,0242 ft
] (]
Re = De Ca = 138,14
a U
m

Como el flujo es laminar el factor de friccibn se-

r& calculado por la ec. de Hagen - Poiseuille .

£' = 16/Re : por lo tanto : £' = 0,4195
PM = 18.03 1lb/lb mol

T = Tay; + 460 = 1180.5 °R

...149..



P = pregifn de operaciétn = P atm. = 14,7 LB/in2

= PM = 0.0209 lb/ft3
359( T/492 ) ( 14.7/P )

S6 = 0.0209 = 3.34 x 1074

62.5
Tomando en cuenta la ec. 3.45, del Kern; deducida por
consideraciones tebricas y verificada experimentalmente -

para flujo laminar :

AFa =32 UnCa = 1.112 ft de liq.
2 )
gf De2
G
v o= a = 1.042 ft; oo
3600 F

g' = 32,2 ft/seg2

-2
E‘=3(V2) = 5.06 x 10 £t
1 ryory .
29
AP = (AFa +AF1 )P = 1,69 x 107 1b/in
a 144

( 1.19 x 1072 Kg/cm
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B) ZONA DE CONDENSACION H

Bl uso del mismo No, de Re , serd satisfactorio

por lo tanto : £' = 0.,4195

sG = 0,15 Calculada anteriormente.

G" = 0,8976 1b/hr £t lin,

= 61.245 1b/ft3 a 234.5 °F
Hy0

f= s x 6l.245 9.187 lb/ft>

Uf = 0.,3085 1lb/hr ft

AFa = 329fg" = 4,29 x 10-7 £t de liq.
gfz De?
-5
vV = G" = 2,71 x 10 ft / seg
3600 £
) -11
Fy =3¢ ¥2,. = 3.43x10 £t
2g' :

-6
ap AFa + FL)P = 1.73 x 10 1b/in®
a 144

( 1.22 x 1077 Kg/cmz)
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C) ZONA DE SUBENFRIAMIENTO :

Supongo que el tubo estd inundado a 0.3 D,

a, = 0.00464 ft° De = 0.0242 £t
W =0.3590 Ib/hr Ua, = 0.825 Ib/ft hr
a, = 0.7 x 0.00464 = 0.003248 £t

Gg = _W_ = 110.53 Ilb/hr f£t2

Re = Da Gg = 3,342

E' = 0,1313 de la pag. 944 fig. 29

3
= 9.35 W/ft

Ua G

AFa = 32 s s = 1.36 x 1074 £t 14q.
gf2 De
vV = Sq . = 3,28 x 10 ft/seq
3600 J
F = 3(v2/2g') = 5,02 x 10~7
AP = (aFa + F1)f = 8.863 x 1078
a 144 1b/in?

(6.23 x 107 Kg/cm')
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(PLANTA [II-7 A

LOCALIZACION | AREA I DEL iMP
\ CLAVE . EA-O0! )

CAMBIADOR DE CALOR DE DOBLE TUBO

{ HOJA DE DATO0S)

( TUBO INTERNO | TUBO EXTERNO )
ENTRADA| SALIDA [ENTRADA| SALIDA

LiQuIDo Kg./hr 10.4 | 10.4

GRAVEDAD ESPECIFICA ! !

COND. TERMIC A K.cal,/nr.m.°C |0.2907[0.3150

CALOR ESPECIFICO K.cal./Kg ¢ |0.56060.5717

VISCOSIDAD ce 0.95 lo.%0

TEMPERATURA oC 238 60

VAPOR Kg./hr. 0.163 }0. 183
COND. TERMICA K.cal /hr.m.oC 0.1760) 0. 1815
CALOR ESPECIFICO K.cal/Kg °C 1.4691] 0.7729
VISCOSIDAD cp 0.2762) 0,4637
DENSIDAD Ko /m 0.3430 149,84
TEMPERATURA o¢ 820 50
PRESION Kg/cm? ABS | ]
CAIDA DE PRESION Kg /cnf  FERMOOPIONCS O FeRv03ss caL 12 8 10°
FACTOR DE ENSUCIAMIENTO nr. m2°C /Keal 0.0000 !5 0.0000!5
CALOR INTERCAMBIADO K.col/hr 363.26 LMYD (CORREGIDA) °C 154.74
COEF. TOT. DE TRANSFERENCIA DE CALOR Kcal/hr m2 °C 13,83 LIMPIO
TAMANO | ¥2'x 1" I PS CEDULA 80
\_LONG. DEL CONDENSADOR, m _0.61 y

(BoQuUILLAS )
(wlowr! s ERvVICIO D

| |evmapA Fuioo caL, w3
) th T FRIO |.3‘

1 |SALIDA ALUIDO CAL 18]
!

™ TERIQ 1.6
. X0
J
)
)

dloinl—|iF

' )
N OTAS \— ®

ACOTACION EN  m., ( FECHA
' L REVISION

](




E) TAMQUE SEPARADOR VAP-LIQ-LIQ DE PRODUCTOS
DE REACCION, ( TS-01 )
Este recipiente tiene dos funciones : entregar --
una corriente vapor libre de liquido y separar dos liqui-

dos inmiscibles.

1,~ C4lculo del volumen reguerido :

Del Balance de Materia

a 50 °cC
: 3 . 3
Compuesgtos g/hr fg/bm cnm”/hr
Etilbenceno 28,840 0.835 34,540
Estireno 22.000 0.880 25,000
Benceno 0.578 0.850 0,680
Tolueno 0.327 0.800 - 0,410
Agqua 103.950 1.000 -3 103.950
Diox. de C. 1.490 1.66024x10 3 897.460
Monox, de C, 1.244 1.05652::10:5 1177.450
Hidrégeno 5,553 7.54700xL0 73578.906
Etileno 0.256 1..05652):1.0'3 242,300
3
Q = 76060,7 cm /hr
t = 3 min.
3
V& = Qxt = 3803.04 cm
60 :
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2.~ C4lculo del diAmetro del cuerpo de acuerdo al procedi-

miento de Brownell.

Se. supone una relacibébn L/D = 3
1/3
D =, _4x"t ) = 11,74 cm (0.3848 £t)
L .

LT = 3DT = 35.19 cm (l.154 ft )

A, = D2 = 108.07 cn? (0.1163 ££2)
2

3.~ C4lculo de los volumenes parciales
Q (em’/hr) Q' (£t3/mr)  viemd)  v(ed)

. -3 .
Hidrocarburos 60.63 2.,14xL0 3.,0315 1.02x10~4
Agqua 103.95 3.67x10™° 5.1975  1.84x10
Gases 75896.12  2.6802 3794,8060 ° 0.13401

V.. = Qe xr = 3.0315 cm°

HC 60

4.~ C4lculo del 4rea requerida para la separacién del gas :

f 53.29 Lb/ft>
m .

fo

0.00702 1lb/ft3
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f Ja 1/2
VG = 0.35¢ L - /6 ) "= 30.493 ft/s

fe

1

A =% = 1.17x 106 g2

G
60 VG

5.= Calculo de la velocidad de separacién de las fases

1fquidas inmiscibles ( HC - AGUA )

62 1b/gt>

Fe
[

53.29 1b/ft

[
[}

1.176 cp

0.333 para HC - Agua ( dato proporcionado
. por el Dpto., de pro-
yactos del IMP )

Ks

——————aese et

Yo

Vs = Ks e - [y y = 247 in/min

( 0.2058 ft/min)
6.~ Determinacibn del nivel de li{cuidos y gases :

5.865 cm

b
[

35.19 c¢m

[
L}
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Ec. para llenado de tanque :

1/2
v = ((h-R)(R2 - (h-R)z) / + R2 (1/180ang.sen, h~-R + 0.5))L
R

- 000507h

Regolviendo la ec. con los volumenes parciales, me-
diante un programa para la calculadora TEXAS TLl-59 (6.l0
delanexo ), se obtiepen las alturas correspondientes para
los liquidos y gases, Primero suponiendo un valor de h
hasta que se obtenga él volfimen correspondiente a cada uno

de los liquidos y por consiguiente el volfimen del gas.

RESUMIENDO :

V(cm3) h (cm) h' {ft)
Hidrocarburos 3.0315  0,0709450  0.002328
Agua 15,1975  0.1016843  0.003336
Gases 3794.8060 11.5573710  0.380400

7.~ Area y volumen disponible para los hidrocarburos :

hHC = 0,070947 _ 0.006048

D 11.73
T
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De las tablag de equivalencias de las relaciones h/D va.
. a/Ap , proporcionadas por el departamento de proyectos del
IMP, se obtiene las relaciones de A/Aq para cada h/D cal-

culada. Por lo tanto para log hidrocarburos :

A

HC a. 0.0008096 A’I‘ = 108,07 cm
Ap
A.., = 0,0008096 x 108,07 = 0.08749 cm2

HC
‘¢ .000094 £t )

Vol. disponible :
LT = 35,19 ocm

3 3
Vp = A xDL = 3.0788 cm (,0001086 ft7)

v v
Dis. req.

8.~ Area disponible para los gases :

h = _11.557371 = 0,9853

D 11,73
T .

Como no se encuentra este valor en tablas, se determina pri

mero por diferencia a uno el &rea disponible para el agua.
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1 = 1 - 0.9853 = 0.01472 M1 = 0.00309
D, Ap
A, = 0.00309 x 108.07 = 0,3339 cm?  (0.00036 £t2)
A = + A
1 HC H,0
A = A - A = 0.2462 cm? (0.00027 ££2)
Hy0 1 HC ,
v, A x L = 8,66 cm3
Dis.Ho 520 U\
2
v
Di.sHZO > req. p o
= + +
A, AH20 A A,
A = A - A - = 108 om?
G T H,0 A
(0.1162 ££2 )
3
v = A XL = 3800.52 om
Dig. ¢ T
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(PLANTA | IIX -7 A
LOCALIZACION:: AREA IIT DEL IMP
\_CLAVE . TSs-o0l )

SEPARADOR

(HOJA DE DATOS DE PROCESO)

rSERVI C | 0 . TANQUE SEPARADOR DE PRODUCTOS DE REACCION POSICION. HORIZONTA(]
TIPO DE FLUIDO . LIQUIDO-GAS FLUJO :7606Q7 m!/hr [=0.6188 g9/cmd

TEMPERATURA | OPERACION 50° ¢ DISENO 65 °¢
PRESION OPERACION 4 Kg/cm@ ABS DISENO 6 Kg/cmé ABSDJ
DIMENSIONES LONGFTUD TT 35.i19 cm DIAMETRQ i1.73cm CAPC.3803
NIVEL | HC 0.071 cm AGUA, 0. 1017 cm GASES (1.56 cm
MATERIAL | ACERQ INOXIDABLE )
7( w
\__ J

QBOQUILLASﬂ) /\

NeICANTI S E RVIC I O D

I'} | | ENTRADA O PDTOS OE REAC.| 1" @__l::% ﬁ‘_@

| |SALIDA DE FASE LIQ. !
| |SALIDA DE GASES "
DRENE "
I | VALYULA DE SEG.

alploin

35.19
i

| | o O
N o TAS ) \/

ACOTACION | EN cm. E

FECHA

N\

\ REVISION
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4,9.~ Filosofia de la operacibn

p) Lg planta, puede sequir operando si se pre-
senta una falla de electricidad instanténea;
de lo contrario, no se mantiene la temperatu
ra de reaccibn deseada; afectando de ésta --
forma la produccibn de estirenc y por consi--
guiente la evaluacién del catalizador. Tam--
bién ocasiona el descontrol de los instrumen
tos de me?icibn, los cuales pueden provocar
problemas durante la operaciodn.

b) Ssi la falla de aire esg instanténea, también
se puede seguir operando, de lo contrario pro
voca 61 cierre total de la valvulas neumiticas
y como consecuenc;a se suspende la dosifica-
cibn de los flujos de materias primas.

c) A falla de vapor, se lograria una alta con-
vergibn de etilbencenq, asi como una alta se
lectividad de subproductos indeseables tales
como : Benceno, tolueno, CO, CO, , H2 y eti-
leno, los cuales provocan una mala evaluacibn

del catalizador.
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CAPITULO # V

CONCLUSIONES



V.~ CONCLUSIONES

Por los objetivos propuestos, se concluye lo

gigquiente :

le~

2.~

3--‘

4."’

ELl anteproyecto desarrollado para el disefio de la plan
ta piloto, permite la eva}uaciGn de los catalizadores
usados en el procesc de obtencibén de estireno; utili-
zando como materia primﬁ etilbenceno de alta pureza y
vapor de agua.

En la realizacibn de éste trabajo, fueron de gran im-
portancia los criterios de disefio mencionados anterior
mente; ya que como se puede ver, la gran parte dé gllos
no son aplicables para el dimensionamiento de equipo

a escala Industrial.

Las bases de disefio tambien fueron de gran importancia
va que me dieron una visibn mas amélia sobre de lo que
se debe partir para efectuar un buen dimensionamiento
de equipo, incluyendo el balance de materia..

La planta piloto utiliza como parte fundamental para
la reaccibn de deshidrogenacibn, un reactor tubular de
lecho £ijo, el cual fué dimensionado para obtener con

versiones de etilbenceno hasta de 49 % con un lecho -
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catalitico de 68 cm. Para conversiones de 45 % , se ob

tuvieron los siguientes resultados :

Longitud = 1.04 m
Didmetro = 0.0254 m
Altura de lecho catalitico = 0.26 m

Trabajando a las siguientes condiciones de operacifn :

Temperatura = 620 °C
' Presibén = 1.45 atm. Man,
Relacibén Molar Vap/HC = 13.50
WHSV = 0.50 hrl

- Para la separacibn de la mezcla de productos de deshi-

drogenacibén, se selecciond efectuar el proceso en un =
separador vap-lig-lig., el cual tiene como funciones en
tregar una corriente de vapor libre de liquidos y se-
parar por gravedad dos liquidos inmiscibles, tomando en
cuenta, que el tiempo de residencia debe ser tal que -
permita la disociacién de la emuléién,y por lo tanto =
para su disefio se tomd en Euenta el tiempo de separa--
cibn de fases lo que mejor nos arroja el trabajar en -
posicibén horizontal.

El condensador tiene como finalidad, condensar los hi-

drocarburos condensables y el vapor de agua, por lo que
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70-

8,

9.-.

se recomienda utilizaxr un condensador de doble tubo de
bido a su estructura no compleja, ya que los flujos --
que se manejan son muy pequefios, ademis por su facil -~
construccibén a nivel Planta Piloto (por dimensiones).
ELl dimensionamiento de equipos efectuado es preliminar
vy deberi ser complementado con la Ingenieria de Deta--
lle para determinar espesores, materiales, etc., que
no es el objetivo de la tesis, ya que normalmente co--
rrasponde a otras especialidades que apoyan a la Inge~
nieria de Procesos.

No se realizb la Evaluacibn Econfmica, ya que la inver
sibn para esta Planta Piloto es minima y la Infraesérug
tura del Centro de Desarrollo (IMP) cuenta con Talle-
res de construccidn, electrbnica, mantenimiento, etc,
etc., que pueden fakricar este equipo facilmente que-
dando como Patrimonio para futuras Plantas éiloto.

El trabajo contempla el Anteproyecto Técnico, el -~
Econémico-Fipanciero se estd evaluando por las autori

dades correspondientes del IMP,
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CAPITULO # VI

ANEXOS



6.1.- TABLA No. I

DEMANDA DE ESTIRENO

PRODUCCION IMPORTACION CONS, APARENTE

afo (TON) (Ton) (TON)
1973 32,794 16,510 49.304
1974 29,666 20,335 50,001
1975 27.355 28,543 55,898
1976 34,900 26,324 61,224
1977 - 36.373 35,882 72,255
1978 37,823 © 36,456 74,279
1979 31,212 72,733 103, 945
1980 31,316 76,728 108,044
1981 32,913 87,799 120,712
1982 29,017 88, 766 117,783
1983 24,150 92, 950 117,100
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6.2,~ PROYECCION DE LA DEMANDA

METODO DE REGRESION SIMPLE :

La regresgifn, se basa de acuerdo al criterio de

Minimos cuadrados, utilizando las siguientes ecuaciones

n n
EYi = an + b in
i=l ' i=]

n n

22
a g Xi  + b%:){i
= =] ,

i
-
P.
'4
| ol
L]

n = No. de datos
Xi = Variable independiente

Yi = Variable dependiente

a y b = Constantes

Por regsolucibn simult&nea, se obtienen los valo-
resde a y b de la recta que proporciona el mejor ajug

te a los datos dados.
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6.2,1,~ " T?ABLA No. 2

PRONOSTICO DE CONSUMO DE ESTIRENO, MEDIANTE EL METODO DE REGRESION SIMPLE

. Consumo aparen Y

afto te (Y) T/aN0 Calculada Erxor Error 2
1973 49,304 42,327.55 6,976.45 4.867 x 107
1974 50, 001 50,781.00 . 780,00 6.084 x 10°
1975 55,898 59,234.45 3,336.46 1.113 x 10’
1976 61,226 67,687.91 6,463.91 4.178 x 107
1977 72,255 76.141.36  3,886.36 1.510 x 10°
1978 74,279 © 84,594.82 10, 315.82 1.064 x 10°
1979 103, 945 | 93,098,23 10,89,73 1.187 x 108
1980 108, 044 101,501.73 6,542,217 4.280 x 107
1961 120,712 109, 955,18 10,756.82 1.157 x 10°
‘1982 117,783 118, 408,64 625.64 3.914 x 10°

1983 117,100 126,862,09 9,762.09 9,530 x 10



- CONT, -

PRONOSTICOS

Ao . Y

dalculada

1984 | 135,315.54
1985 | 143,769.00
1986 | 152,222.45
1987 - " 160,675.91
1988 : 169,129.36
1989 177, 583,00
1990 ' 186, 036,46
1991 o 194, 489,91
1992 202, 943,36
1993 211,396.82

Y = 8,453.45X - 16,636,338.27
. 2 .
£E = 70,342.55 £ © =5,92 x 108

- R - 7
X =6,39.78 X .= 5,42 x 10
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METODO DE ATENUACION EXPONENCIAL
DOBLE

S't =meXt + (1-ol}5't-
s"t sqslt + ( 1 _q) S"t-]_

va*‘.. = 25't - 8"t

b, = % (s't - S )

P = Pronbstico

n = Nimero de Periodos
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Los cilculos, serin efectuados mediante un pro-
grama desarrollado para una calculadora Texas Tl-59 y es

ol siguiente :

IRN 2nd Lbl A

RCL 01 x RCL 14 + (RCL 02 x RCL 15) = STO 03
X RCL 14 + (RCL 04 x RCL 15) = STO 05

2 x RCL 03 - RCL 05 = SIO 06

(RCL 14 = RCL 15) x (RCL 03 - RCL 05) = STO 07
& RCL 06 = STO 08

RCL 01 - RCL 09 = 2nd|X|= sTO 10

SuM 11

RCL 10 X2 = STO 12

SUM 13
R/S
Donde
* Q0] = Xti
* 02 = s't-I
03 =§5't
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*04 = sll
05 = gt '

06

L
o]

07 =b

08 = p

1 =LE]

12 = [5)?

13 = £ 2
1 o

*#15 =1~

(*) DATOS

o = Coeficilente de atenuacién supuesto.
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6.3~ TABLA No. 3

PRONOSTICO DEL CONSUMO DE ESTIRENO MEDIANTE EL METODO DE ATENUACION EXPONEN-

CIAL DOBLE
afo Xe
" :
consumo S © 8% a, b, Pis1
(T
1973 49,304 49,304.00 49,304,00 49,304.00 0 —-
1974 50,001 49,722.20 49,554,92 49,889.48 250.92 49, 304,00
1975 55,808 53,427.68 51,878.58 54,976.78  2,323.65 . 50, 140,40
1976 61,224 58,105.47 55,614,71 60,596.23  3,323,65 57, 300.44
1977 72,255 66,595.18 62,202,99 70,987.37  6,588.29 64,332,37
1978 74,279 71,205.47 67,604.48 74,806.46  5,401.49 77, 575.66
1979 103,945 90,849.19 81,551.31 100,147.07 13,946.82 80, 207,95
1980 108,044 101,166.08 93,320.17 109,011.99 11,768.90 114,093,89
1981 120,712 112,893.63 105,064.25 120,723.01 11,744.07 120,780.84
1982 117,783 115,827.25 111,522.05 120,132.45 6,457.80 132, 467,09
1983 117,100 116,590,90 114,563.36 118,618.44 3,041.31 126,590,26



- Conts -

PRONOSTICO DEL CONSUMO DE ESTIRENO MEDIANTE EL METODO

aRo

1973
1974
1975
1976

1977

1978

1979
1980
1981
1982

1983

DE ATENUACION EXPONENCIAL DOBLE

697.00
5,757.60
'3,923.56
7,922.63
3,296.66
23,737.05
6,049,89
68.85
14,684.09

9,490.26

10
10

10

10

10
10
1.07
10
10

10



- Cont. -

PRONOSTICOS

afo ,, : Y
Calculada
1984 : 121,659.75
1985 o 124,701.06
1986 127,742.37
1987 | 130,783.69
1988 ‘ 133,824.99
1989 ) 136, 866.30
1990 | 139,907.61
1991 | 142,948.92
1992 145,990.23
1993 | . 149,031.54

Py = 118,618.44 + 3,041.31(n)

= 046

1.028 x 10°

it

LE 75,627.59 IE 2

1,028 x 108

]|
"
»i
]

7,562.759
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APARENTE

CoNsuMoO

190,00Q}.

;

30000,

//a

REGRESION LINEAL
A) METODO DE MINIMOS CUADRADOS
Corr » 0.964
ORDENADA AL ORIGEN =-|6 636,338.27
PENDIENTE . 8,433 .49

B) METODO DE ATENUACION EXPONENCIAL
DOBLE of = 0.6

ANO

e " . 2 2 e e 3 N 1 4
193 1973 1977 1979 W@ 1963 (985 1987 1989 1991 1993 1995

6.2.2 - GRAFICA N2 |- PROYECCION DE LA DEMANDA




SECTOR DE FABRICANTES DE RESINAS (78 %)

....| SECTOR DE FABRICANTES DE HULES SINTETICOS (22 %)

6.4- FIG. |
DISTRIBUCION DEL ABASTECIMIENTO DE MONOMERO DE

ESTIRENO DURANTE 1983
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6.5 ~ GRAFICA N2 2
POLIMERIZACION DE ESTIRENO VS
{ SIN iNHIBIDOR )

TEMPERATURA
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- NS
1 { INHIBIDOR)
: NO AZUFROSO
CLORURO. . _ . ! : P. TERBUTIL
e 1t_JIELo i : | CATECOL
1 (INHIBIDOR )
I l 1 )
1 1 ] ]
CLORURO . ' ' i
ACwiND 1 ! ' ! ;
t ] 1 [} {-
] ] ! |
| ! |
! ' | ! !
 J | t Y 1
ETILENO I propuccion PRODUCCION SEPARACION | !
DE bE DE __Lﬁ
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Compues
to,

EB

ES

B

T .

AGUA

co

Cco
2

2

2

4

q

d

6.9~ TABLA

No. 4

RESULTADOS DE FLUJOS DE CALOR EN EL CONDENSADCR

A B x 103

8,420

7.220

8,790

9,340

8.180
6,920
5.140
0.934
6,88
(Cal/hr)

{ BTU/ hr )

A) ZO0NA DE DESOBRECALENTAMIENTO ¢

159,00 - 99.50
150,00 - 99,90
116.00 ~ 76.10
138.50 - 87.20
- 0.72 3.63
= 0.65 2.80

15.40 -~ 9.94

36,90 - 19,30

~ 0.022 0.21

¢ x 10 px 10’

23,70
25.20

18.90
20,60
- 1.16
- 1.4
2.42
4.01

0.13

m
{gmol/h)
0.2532
0.2115
0.0074
0.0036
5.7750
0.0444
0.0339
0,0091

2,7765

P

Ty
(°K)
409,87
418,00
353.00
383.70
373,00
418,00
418.00
418,00

418,00

\

T1 {
(OK)/

893

893

893

893

893

893

893

893

893

———

-y iy

(Cal/gmol °K)
N

-q
Cal/hy
7,149,860
5,458,440
150.124
86.650
5
2.663 % 10
133.900
156,850
63,020
7,984.55
5
2,875 x 10

1140.9



- Cont, =~

B) ZONA DE CONDENSACION

De las grificas de propiedades termodinimicas se ob-
tiene :

Compuesto Tl T2 - Hv -q
(°K) ( cal/hr ) ( Cal/hr )
Etilbenceno 409,87-409,.87 84,00 2,147.20
Estireno 418.00-418.00 85.40 1,878.80
Benceno 353.10~353,10 94,00 54.33
Tolueno 383.70-383.70 88.00 28.78
Agua 3%3.00-373.00 590,00 61,330,50
Monox. de C. 353,00-418.00 —— 21.13
Diox. de C. 353.00-418.00 —- 24.75
Etileno 353,00-418,00 -— 9.94
Hidrbgeno 353.00f418.00 —— 1.259.70
g, (Cal/br)  =mmmmmemmmmmeesoes 66,755.13
q, (BTU/hr)  —-—m—mmmmmmm—eee 264.90



Compueg A
to.

" EB 0.04941
ES -0,03154
B ~1.48100
T -0.14610
AGUA | 0.67410
CO  6.,92000

co 5.14000

c, 0,43400

H 6.88000

qa { cal/hr )

qg ( BTU/hr)

c)

6
Bx10 ¢ x10 b x 10°

2,711

5,465
15,460
4,584
2,825
~-0,650
15.400
36.900

"00022

- Cont,

- 7.210 7.649
~14,300 14.340
-43,700 44,090
-13,460 14,250
- 8,371 8.601

2.800 -1.140
- 9.940 2.420
~-19.300 4,010

0,210 0.130

ZONA DE SUBENFRIAMIENTO

m

(g/hx)
26.840
22,000

0.578

0.327

103.950
(gmol/hr)
0.0444
0.0339
0.0091

2.7765

cp (cal/g °K)

Ty

(°K )
323

323
323
323
323
323
323
323

323

T
(°x )
409.87
418.00
353,00
383.70
373.00
353.00
353,00
353,00

353,00

-q
(Cal/hr)
1,053,415

2,101,780
7.909
8.383
5,228,930
9.750
11.410
4,590
581,400

9,007.570

35.740
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Programa para determinar, el nivel de li-~
gquido y gas de acuerdo a su volumen, en la
calculadora Texas T1-59

RCL 01 LRN
5.865 DATOS

Mater el valor de
h en la etiqueta

J;l"N

A

e
[o2]
(2]
(52

Y para obtener el
valor con :

— MU~ + ~K i

» H
ﬁ-
[ &1

R/S

0.000507
X

RCL 01

)

R/S
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6.11,~ Disefio de Experimentos ':

A) Disefio de Experimento para definir las condiciones
de operacibn.
B) Disefio de Experimento para la evaluacibn de log -~

catalizadores.

Es importante mencionar que en la realizaci6n'del
anteproyecto deberi existir un disefio de experimento, el
cual no fue necesario efectuar para realizar el dimensio-
namientc de equipbs (caso A) por disponefse de datos de -
Planta Industrial*(planta de estireno de la Refinerfia de
cd, Madero Tamps.) y para el caso B por no contar con la

totalidad y caracterfisticas de los catalizadores que se -

van a evaluar.

Con fin informativo de como realizar el Disgefio del
experimento no contemplado en el aicance de este trabajo,
se presenta una metodologia simplificada de como se harfan

las evaluaciones de los diferentes catalizadores.

(*) considerando que el disefio del reactor mostrado en el
texto tiene la suficiente flexibilidad para variar el

lecho catalfitico.
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La metodologia consiste en :

Para el disefio del experimento se manejan todas las
variables posibles, con dos niveles : maximo y minimo
(ref. 19). Las variables a evaluar de cualquier catali--

zador son :

a) Concentracibn g) Temparatura de op.
Nivel Maximo : Nivel Miximo :
Nivel Minimo : Nivel Minimo :

b) Area superficial h) Presibn de operacibén
Nivel Maximo : Nivel Maximo :
Nivel Minimo : Nivel Minimo :

¢} Tamafio de Particula : i) Rel., Molax Vap/HC

Nivel MAximo

Nivel Miximo :
Nivel Minimo :

: Nivel Minimo

d) Difmetro de Poro

Nivel MAximo :
Nivel Minimo :

@) Volumen de poro

Nivel Miximo :
Nivel Minimo :

f) Resistencia a la fractura

Nivel MAximo :
Nivel Minimo :
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De acuerdo a lo anterior, todas las combinaciones po
sibles se organizan en una tabla (&) en la cual se indi--
can las condiciones del proceso, dependiendo del nivel --
maximo o minimo con el que se va a trabajar. El nivel m&-
ximo se designa con un signo {#)y el minimo con un signo (-)
ge escogen las corridas cuyo producto de signos sea "posi-
tivo", yé que nos dan las misma informacibn que si hicié-
ramos todas las corridas. Se realizan los experimentos a
nivel laboratorio de las corridas establecidas.

Para encontrar las condiciones de operacibén bptimas,
es necesario obtener una ecuacidn que explique el efecto
que involucra cada variable en las propiedades del produc-

to, esta ecuacibn deberi ser de la forma :

Y=a+bx1 +cx2+ o8 Oo PO

donde :
Y = respuesta

a,b,c, = Coeficientes de regresibn

xl, xz, xn = Variables o productos de ellas
(Condiciones de Proceso)

Con las variables y una respuesta se forma una ma--

triz de datos y una matriz de respuestas :
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r —
xo xll cesree XIP Yl
1 x21 eeecon sz »
X . ¥ |-
(nxp) (nx1)
1 an sesoen xnp Yp
| _ L T

A continuacibn se obtiene la transpuesta de la matriz
de datos (K'), con lo cual se obtiene una matriz de (pxn).

Se multiplica (X) por (g'), es decir :
(© (X') = (nxp) (pxn) = (pxp)

Se obtiene la inversa de este producto ((X) (gl))"1 que
seguiri siendo (pxp). Ademis se efectua el producto de -~

(g') con (Y) :
(x") (®© = (pxn) (nx1) = (pxl)
miltiplicar ((2) () (x) (¥)) = (pxp) (pxl) = (pxl)

de este prodﬁcto ge obtiene la matriz de coeficientes de

regresién :
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(o &Ntk w) = .

Con estos coeficientes ge comprueba que los valores
obgeryados de la regpuesta sean muy parecidos a los expe-
rimentales. Si no resulta lo anterior se propone otro mo-
delo por ejem., se prueba usande productos de variables --

( x1x2 ' x%z, x12x22 , ete,): se repite el procedimiento
descrito hasta que los valores calculados sean satisfacto=-

rios.

EJEMPLO DE LA TABLA A REALIZAR

560"‘620 40"60 5“10 [ R NNRRNEY RN]

T - C A secsseccnnas Producto
+ + + . +
+ + - . -
+ - + bessvscacans -
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El nGmero de combinaciones seri :

\'4

27+ 1
Siendo V = nfmero de variables o condiciones de broce-
so.
T = Temperatura
C = Concentracibn
A = Area Superficial.

Si se toman valores intermedios entre el nivel mixi-

mo y el nivel minimo estos se designaran con un "0O"
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6.12.~ Lista de variables :

RECIPIENTES DE ALMACENAMIENTO Y SEPARADCR
VAP-LIQ-LIQ.

Area disponible del agua mis la de los hidrocarburos
(cm)

Area requerida para la separacidn del gas (ftz)
Densidad (g/cm3)

Dismetro del tangque (cm)

" Densidad de la fase ligera (HC). (1b/ft3)

Densidad de la fase pesada (H,0) (Ib/ft’)

Altura del liquido, correspondiente a su volumen par-
cial (cm)

Altura del agua mis la de los hidrocarburos (cm)
Constante (0.333 para hidrocarburos-agua)
Longitud total del tanque (cm)

Flujo total volumétrico (cm3/hr)

Flujo del gas (ft3/'hr)

Radio del tangque (cm)

tiempo 'de residencia (min.)

Viscosidad de la fase continua (HC) (cp)

Velocidad de separacién del gas (ft/seg.)
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EB

ES

Velocidad de separacidn de lag fases liquidas inmisci
bles. (in/min)

Volumen total del tanque (cm3)

BALANCE DE MATERIA

Corriente de entrada de etilbenceno al xreactor (g/hr)
Benceno

Corriente de vapor necesario por la estequiometria de
la reaccibn. (g/hr)

Corriente de gases incondensables a la salida del --
reactor (g/hr)

Corriente de hidrocarburos condensables a la salida
del reactor ( g/hr )

Cantidad de exceso de agua (g/hr)
Etilbenceno

Estireno

Tolueno

Fraccibn peso.

_ REACTOR

Area de la secci®dn transversal
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D Difmetro interno del tubo (ft)
db Densidad aparente del catalizador (1b/ft3)

AH Calor de reaccidén (BTU/1b mol) (Ib/in2)

P Masa del reactante a la entrada del reactor (1lb/hr)

Ft Flujo misico total (1b/hr)‘

F.Cp Capacidad calorifica de la mezcla' reaccionante
(BTU/“F hr)

K Constante de equilibrio (adimencional)

Kl . K Constantes de velocidad de reaccitn (lb mol ES
2 producido/hr atm 1b cat.)

m Masa del vapor de agua (lb/hr)
M Peso molecular del reactante (1lb/1b mol)

M! Peso molecular del agua  (lb/lb mol)

P Presidn en el reactor ( Llb/in2)

pEB Presibn parcial del etilbenceno

PES Presibn parcial del estireno

PHZ Presibn par@ial del hidrégen?

r, Velocidad total de reaccibn

t Temperaturé de los alrededores (°R)

T Temperatura de la reaccién' (°R)

T Temperétura de la mezcla de alimentacibn al reactor
(°R) !

W Masa del catalizador
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x Conversibn del reactante

2 Altura del lecho catalitico (ft)

CONDENSADCR

A,B,C,D, Constantes empiricas

Ad ' Ac » Ag Superficie limpia para la transferencia de
calor en la zona de desobrecalentamiento,
condensacién y subenfriamiento (ftz)

a" Superficie por ft. lineal exterior (ft2/ft)_

ag » ay Area de flujo por el lado del tubo y la coraza
respectivamante (£t2)

B Benceno

c : Capacidad caloxifica de la mezcla gaseosa

P (BTU/hr £t2 (°F/ft))

D : Didmetro interno del tubo (ft)

D' Difmetro interno del tubo (in)

D, Difimetro externo por el lado del tubo (ft)

Di Difmetro externo por el lado del tubo (in)

D, Dijmetro interno por el lado de la coraza (ft)

Dé ‘Difmetro interno por el lado de la coraza (in)

D, - Difmetro externo por el lado de la coraza (ft)

D; Difmetro externo por el lado de la coraza (in)
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fe

AFa

AR,
AP

-

A
tBa

(at) g

EB

ES

, G

’

Didmetro equivalente por el lado de la coraza (ft)
Digmetro equivalente para la caida de presibn (£t)

Densidad de la mezcla lig-gas, evaluada a la tempe-
ratura de la pelicula (1b/ft3)

Caida de presibn expresada en ft. de liq. en tube-~
rias.

Calor de vaporizacibén del elemento i (Cal/g)
Caida de presibn en general (lb/inz)

Diferencia verdadera de temperatura balanceada en
Q= UDA/At (°F)

(at) (At)s Diferencias de temperatura verdade-

c 4
ra o ficticia para desobrecalenta--
miento, condensacibn y subenfriamien
to (°F)
Etilbenceno
Estireno

Cafda de presibn cuando el flujo entra y sale dal
intercambiador

Factor de correccibén para hj, determinado con D,

Factor de friccigh para la cafida de presibn:
(Lb/in2 , £t%/in%

8 .
Aceleraci6bn de la gravedad 4.18 x 10 (ft/hr)
Aceleracién de la gravedad (ft/segz)

Carga para un tubo horizontal (lb/hr ft lineal)

Masa velocidad por el lado de los tubos y coraza
(1b/£t2 hr) '
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h, hi ’ hio

‘Lc

Coeficientes de transferencia de calor en ge-
neral, para fluido interior y fluido exterior
respectivamente (BTU/hr £t2 °F).

Valor de h; cuando estd referido al diémetro
exterior del tubo(BTU/hr ft2 °F)

Coeficiente promedio de la pelicula en la zo-
na de condensacibébn (BTU/hr ft2 °F)

Factor de tranferencia de calor (adimensional)
Conductividad térmica de la mezcla lig-vap, -
evaluada a la temperatura de la pelicula =—w=--

(BTU/hr £t2 (°F/ft))

Conductividad térmica de la mezcla gaseosa
(BTU/hr £t2 (°F/ft))

Longitud total del intercambiador de calor pa
ra la transferencia de calor (ft)

' Longitud para la tranferencia de calor en la

zona de condensacibn (ft)

Flujo misico del flufdo caliente (1lb/hr)
Flujo mésico del elemento i (g/hr)
Flujo molar del elemento i {mol/hr)
NGmero de tubos (adimensional)

Pegso molecular (g/mol)

Peso molecular promedio (g/mol)

Flujo total de calor (BTU/hr)

Flujo total de calor (Cal/hr)
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q q ' qc P~
' 1
dgq - qc ¢ q

Re, , Re
a

’
i

Flujo de calor en la zona de degobrecalenta
miento, condensacifn y subenfriamiento.

(BTU /hr)
Flujo de calor en la zona de desobrecalen-
tamiento, condensacidén y subenfriamiento,

(cal/hr)

NGmero de Reynolds por el lado del tubo v °
coraza {adimensional)

Nimero de Reynolds para la caida de presibn
en el lado de la coraza (adimensional)

Gravedad egpecifica evaluada a tf

Tolueno

'.Temperatura de entrada al condensador del

fluido caliente (°K)

Temperatura de salida del condensador del
fluido caliente (°K)

Temperatura promedio de subenfriamiento (°F)

Temperatura promedio en la zona de desobre-
calentamiento (°F) :

. Temperatura de ebullicibn (°K)

Temperatura promedio de condensacidén (°F)

Temperatura de entrada al condensador del
fluido frio (°K)

Temperatura de salida del condensador del

' fluido frio (°K)

Temperatura promedio durante la condensacibn
del fluido frio (°F)

Temperatura promedio de pelicula (°F)
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Temperatura de la pared del tubo (°F)

Coeficientes totales limpios de desobre--
calentamiento, condensacidn y subenfria--
miento respectivamente {BTU/hr £t2 °F)

Viscosidad de la mezcla lig-gas, evaluada
a la temperatura de la pelicula (lb/hr ft)

Viscogidad de la mezcla gaseosa (lb/ft hr)
Velocidad (ft/seqg)

Flujo mésico del fluido frio (1lb/hr)
Flujo mésico del fluido caliente (lb/hr)
Fradciéh peso

Fraccidn mol

RESISTENCIAS ELECTRICAS

Area de transferencia de calor (ftz)
Circunferencia de la espiral (mm)

Capacidad calorifica en funcidn de la tempe
ratura (Cal/mol °K)

Factor de correccibn por temperatura para
resistencias electricas (adimensional)

‘Difmetro de la espiral (mm)

DiSmetro interno del tubo (in)

- 200 -



DE

ol

Q

at

Difmetro externo del tubo (in)

Di&metro interno del tubo (ft)

Dismetro del hilo (mm)

Distancia entre las espiras (mm)
Temperatura media logaritmica (LMDT) (°F)
Densidad del fluido (lb/ft3)

Voltaje (Volts)

Coaeficiente de transferencia de calor para el flui-
do interior (BTU/ft2 hr °F)

Coaficiente de tranaferencia de caloxr cuando ésta
referido al diSmetro exterior del tubo (BTU/ft2 hr °F)

Longitud de hilo requerido por cada espira (mm)
Longitud requerida de hilo por vuelta (mm)
Longitud del conductor térmico (m)

Longirud del conductor térmico (mm)

Longitud de transferencia de caior en la zona de pre-
calentamiento (ft)

Longitud de transferencia de calor en la zona de pre-

calentamiento (mm)

No. de espiras por vuelta
.Nﬁméro de vueltas
Potencia (watts)

Flujo de calox (BTU/hr)
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R20 Resistencia fria (~)
Rt Resistencia caliente (L)

t' Temperatura de la resistencia (°F)
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