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RESUMEN

Se presenta ¢ Metil Terbutil Eter (MTBE) como una alternativa factible, para
contribuir a la regulacion y reduccion de las emisiones contaminantes gaseosas
provenientcs de vehiculos awtomotores, al ser empleado como aditivo oxigenado de alto
octano en la formulacion de gasolinas,

Las principales aportaciones de! MTBE en favor de una combustién mas limpia son,
la reduccion dc las emisiones de plomo por sustitucion del Tetra Etilo de Plomo y la
disminucion de otros importantes contaminantes como el monoxido de carbono (CO),
Oxidos de nitrageno (NOX) ¢ hidrocarburos (HC).

Otro beneficio importante ¢s el hecho de que este producto proviene de la
petroquimica y no directamente de los procesos de refinacion, de modo que al mezclarse
con las gasolinas proporciona una disminucion global en ¢l consumo de crudo en el
mismo porcentaje en el cudl el MTBE se aplica a las gasolinas.

Existen diferentes procesos de produccion de MTBE cuya aplicacion es determinada
- por el tipo de materias primas disponibles, pero que en sintesis se basan en la reaccion de
isabutileno con inetanol y consideran tres etapas basicas:

1. Reaccion de sintesis catalizada, usando como materias primas isobutileno y metanol,
2. Purificacion del producto: Metil Terbutil Eter.
3. Recuperacion del metanol alimentado en exceso al sistema de reaccion.

Se presenta un breve andlisis de los procesos mas importantes de produccion
industrial del MTBE y se propone un esquema simplificado basado en las tecnologias
desarrolladas por las compailias ARCO e IFP, las cuales pueden considerarse adecuadas
para el aprovechamiento del isobutileno contenido en las corrientes de butanos-butilenos
procedentes de algunas plantas de Cracking Catalitico Fluido (FCC) en nuestro Pas.

La elaboracion del diagrama de proceso simplificado fue el punto de partida para
desarrollar las bases de disefio y el balance de materia y energia usando un simulador de
procesos, y estableciendo grados de libertad particulares de nuestra propuesta, logrando
que convergieran en el simulador los calculos para los balances dc materia y energia de
cada corriente incluyendo las recirculaciones.



Existen recomendaciones de alto valor técnico que fueron determinantes para que la
planta simulada alcanzara las condiciones adecuadas de operacidn, entre ellas:

- Debido a que el metanol es mas pesado que el MTBE, se esperaria que durante la
destilacion (fase de purificacion del producto), el metanol se extrajera por el fondo y el
MTBE por el domo, dentro de los limites que impone la formacion del azedtropo
mctanol-MTBE en la zona rica en MTBE, Sin embargo como objetivo de nuestra
simulacion y de acuerdo a la informacion recopilada, el MTBE se comporta como el
elemento més pesado, lograndose la separacion del metanol por el domo,

- La explicacion del punto anterior es que el metanol forma también azedtropos
binarios de bajo punto de ebullicion con los butanos butilenos y de esa forma el
metanol es “arrastrado” por las fracciones C, hacia el domo durante la destilacion. Este
fenomeno es el que permite la separacion del MTBE con una pureza mayor del 95%

- En base a lo anterior podemos entender que es determinante la relacion
metanol/fracciones C4 que se alimenta al proceso. De acuerdo a los resultados de
nuestra simulacion el exceso de metanol resulté ser de 1.445 como relacion molar
metanol/isobutileno.

- Si el metanol es alimentado en mayor cantidad que la indicada no es posible separarlo
del MTBE a las condiciones de operacién propuestas.

A partir de los datos obtenidos de la simulacién, generamos el Diagrama de Flujo de
Proceso, los Diagramas de Tuberia e Instrumentacion y el Diagrama de Localizacion de
Iiquipos incluyendo los caleulos preliminares de dimensionamiento de los mismos.

Por otra parte, se presenta la interpretacion de los aspectos econodmicos relativos al
tema, que nos indican que existe una marcada tendencia mundial al incremento en el
consumo de gasolinas oxigenadas y por consiguiente se prevé una importante elevacion
en el consumo de MTBE.

Se presentan ademas las estadisticas acerca de los costos de produccion y operacion
de plantas de MTBE similares, una sencilla estimacion de los costos que podrian ser
aplicables al caso propuesto asi como un estimado de inversion de orden y su posible
beneficio economico. :



INTRODUCCION

Actualmente la solucion al problema de la contaminacion generada por el uso de
combustibles representa uno de los retos mas importantes de la tecnologia modera.

Se estima que en el mundo, los procesos urbano-industriales son causantes de que se
emitan anualmente 4.5 inillones de toneladas de contaminantes, entre los que destacan el
mondxido de carbono, los hidrocarburos, los 0xidos de nitrégeno, el biéxido de azufre y
las particulas en suspension.

Es por todos conocido, el hecho de que para producir los bienes de consumo
neccsarios para lograr la subsistencia y desarrollo de una Nacion, es indispensable
consumir energia,

Tan solo en la zona metropolitana de la Ciudad de México habita més del 20 % de la
pablacion total del pais, se genera el 36 % del producto interno bruto y se consume el 17
% del total de la energia gencrada. Por ella circulan alrededor de 2.5 millones de
vehiculos automotores y operan mas de 42,000 industrias y establecimientos de diversa
indole, con el consiguiente consumo de energéticos necesarios para sustentar estas
actividades. (Ref. 45)

En las grandes ciudades, la intensa actividad quimica de la atmésfera se manifiesta
por la formacion de oxidantes fotoquimicos dentro de los cuales el ozono es ¢l trazador
tipico. E! ozono se forma por la reaccion entre el oxigeno atmosférico y los éxidos de
nitrogeno en presencia de hidrocarburos y catalizada por la luz solar. Ambos
contaminantes (6xidos de nitrogeno e hidrocarburos) provienen principalmente de las
emisiones de vehiculos automotores que cada aio consumnen enormnes cantidades de
gasolinas, diesel y otros combustibles.

Actualmente en todo ¢l mundo se estan realizando esfuerzos por regular y reducir las
emisiones contaminantes gaseosas asi como por implementar sistemas de depuracion de
las aguas residuales y llevar a cabo en forma eficiente y segura el mancjo y disposicion de
los residuos solidos.



Sabemos que es cada vez mas urgente tomar medidas efectivas para frenar la
contaminacion que amenaza la supervivencia de hombre en el planeta. Una de estas
medidas es el uso de energéticos que penmitan en lo posible, una combustion limpia como
¢l empleo del Metil Terbutil Eter (MTBE), aditivo en la formulacion de gasolinas que ha
venido sustituyendo al Tetra Etilo de Plomo usado tradicionalinente como agente
antidetonante.

La emision de gases de combustion libres de plomo y fa disminucién de otros
contaminantes como el mondxido de carbono (CO), oxidos de nitrégeno (NOx) e
hidrocarburos (HC) es una importante contribucion det MTBE.

Otro beneficio es el hecho de que este producto proviene de la petroquimica y no
directamente de los procesos de refinacion, de modo que al mezclarse con fas gasolinas
proporciona una disminucién global en el consumo de crudo en el misino porcentaje en el
cual el MTBE se aplica a los combustibles. Lo anterior es una consideracion importante si
se reconoce la imperiosa necesidad de optimizar el consumo de la fuente principal de
energia de este planeta que es el petroleo. A nivel experimental se estan desarrollando
energéticos alternativos, aunque su uso a nivel industrial no es posible actualmente.

Lo explicado anteriormente representan algunas de las razones que nos convencieron
de desarrollar un trabajo relacionado con el MTBE, producto petroquimico cuya
produccion en México no solo podria representar beneficios de indole econdmice sino
también se observa su utilidad en materia de mejoramiento ambiental,

Presentamos esta tesis, con la conviccion de que estamos aportando una base de
conocimientos que pudieran ser ttiles para profundizar en los estudios econdunicos, en fa
investigacion y en el desarrollo de la tecnologia para la produccién del MTBE.
Adicionalimente el alumno de Iugenieria Quimica podra encontrar en nuestro trabajo
algunos criterios de dimensionamiento que serdn una gufa util para encaminar sus trabajos
relacionados con el desarrollo de proyectos



OBJETIVOS

El presente trabajo de tesis tiene como objetivos principales:

| .- Aportar los conocimientos basicos que puedan sustentar un anteproyecto relacionado
con un problema actual como lo es el de la contaminacion atmosférica y que por sus
caracteristicas propias represente un beneficio economico potencial dentro de la
industria quimica en México.

2.- Presentar una idea tecnologica para la produccion de MTBE desarrollada a partir de
los datos publicados acerca de plantas similares existentes en el mundo,

3.- Desarrollar las Bases de disefio y el Balance de Materia y Energfa para la planta
seleccionada, empleando un simulador de procesos de tipo comercial y que sirvan de
base para la elaboracion del Diagrama de Flujo de Proceso, Diagrama de Tuberia e
Instrutnentacion y Diagrama de localizacion de Equipos para el proceso propuesto.

4.- Proponer las condiciones de operacion para la planta seleccionada en buse a la
simulacion del proceso y los documentos de ingenieria basica considerados dentro del
alcance del trabajo acompafiados de un marco tedrico para facilitar su interpretacion

5.- Proporcionar a los estudiantes de Ingenierfa Quimica, una idea clara de lo importante
que es un Simulador de Proceso como herramienta de trabajo y presentar una
recopilacion de criterios y reglas practicas, cominmente aplicables a la elaboracion de
documentos de Ingenieria Basica y dimensionamiento de equipos.



CAPITULO 1

GENERALIDADES

En cste capitulo se presenta una rcvision acerca de los fundamentos de las
reaccioncs quimicas y los principios fisicoquimicos que se aplican a la produccion
industrial del Metil Terbutil Eter, asimismo, harcmos una revision de las condiciones
generales a las que sc ajustan los procesos de produccion més extendidos a nivel mundial
y quc scran explicados individualmente y a dctalle en el Capitulo I11.

Finalmente, en este capitulo se rcsumc la informacién corrcspondientc a las
propicdades fisicas y quimicas dcl MTBE y las sustancias participantcs en cl proceso de
produccion que scran de utilidad para comprender mejor el contexto quimico del tema.

1.1. IMPORTANCIA Y UTILIDAD DEL MTBE

El MTBE fue sintetizado y caracterizado por primera vez en 1904 a través de la
sintesis de Williamson, posteriormente durantc la Scgunda Guerra Mundial se realizaron
extensos estudios en Estados Unidos que demostraron sus cualidades como componente
dc alto octano en combustibles, pero no fuc sino hasta 1973 cuando la primera planta
industrial inicio sus opcraciones cn ltalia,

La reduccion del contenido de plomo en las gasolinas a mediados de los afios 70's
permitio un drastico incremento cn ¢l consumo de los compuestos oxigenados para
cstabilizar ¢l octanaje. Sc demostré que el MTBE podia afiadirse hasta cn un 20% sin
cambiar las. propiedades de la gasolina ni alterar ¢l discito de los motores de combustion.
Desde cntonces, el MTBE ha sido considerado como una dc las opciones mis
importantes para sustituir al Tetra Etilo de Plomo que por muchos aiios fuc ¢l principal
agente antidetonante usado en todo el mundo,
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Las regulaciones ambientales encaminadas a reducir la cantidad de plomo presente
en ¢l ambiente se ha logrado eumplir en muchos paises gracias al uso de MTBE que ha
adquirido especial importancia en Estados Unidos, Japon y Europa del Este. Sin embargo
debe precisarse que las autoridades en materia de legislacion ambiental no obligan al uso
de MTBE pero indican que es la mejor via para cumplir sus requerimientos.

En Estados Unidos, el uso de aditivos para la formulacion de gasolinas esta regulado
por la Environment Protection Agency (US EPA) a través del Acta del Aire Limpio
(Clean Air Act). Los compuestos oxigenados han sido empleados oficialmente para
reducir las emisiones de monoxido de carbono durante los meses de invierno en algunas
ciudades de la Unién Americana estableciéndose su adicion hasta lograr el 2% en peso de
oxigeno, encabezando la lista de alternativas el MTBE.

Adicionalmente, en la mayoria de los pafses desarrollados se han implementado
proyectos estratégicos para normalizar el uso de los convertidores cataliticos que
permiten la combustion total de los hidrocarburos hasta biéxido de carbono y la reduccion
de los oxidos de nitrogeno hasta nitrogeno molecular (N,). Este beneficio no seria posible
sin la eliminacion de plomo (Pb2*) de las gasolinas convencionales que bloquea las partes
activas de los catalizadores usados en los convertidores.

Desde el punto de vista de la petroquimica, la fabricacion de MTBE permite
disminuir el consumo de erudo por dos razones:

1") Introducir indirectamente cn las gasolinas por medio de MTBE, metanol producido a
partir de gas natural o carbon

2"y Emplear las naltas en la produccion de gasolina sin plomo reduciendo la severidad de
operacion de las unidades de reformado catalitico.

Asiinismo, la eliminacion de isobutileno de la fraceion C4 por formacion de MTBE
perntite olitener olefinas lineales de alta purcza y facilitar las sintesis de diversos
productos quimicos. Otra ventaja asociada a la fabricacion de MTBE es que permite
reducir el contenido de olefinas del butano comercial y facilita el cumplimiento de la
especificacion en el contenido maximo de olelinas en este energético de uso muy
extendido.

Finalmente podemos mencionar que por descomposicion térmica de MTBE se
obtiene isobutifeno de alta pureza que tiene gran valor como materia prima para la
petroquimica debido a que de éste Gltimo se obtienen compuestos muy especificos como
alcoholes o aminas.



1.2 REACCIONES QUIMICAS

El proceso de produccion de MTBE se basa en la reaccion en fase liquida entre
inetanol e isobutileno en presencia de una resina de intercambio ionico de tipo dcido. Esta
reaccion tienc lugar en los reactores de las wnidades de fabricacion de MTBE y se
expresaen la figura 1.1,

Figura 1.1 Reaccién de formacién del MTBE a partir de Metanol e Isobutileno.

CHj
H+ |
CH;-C-CHy + CHg-OH e - CHy-C-0- CH,
I |
CH, CHy
ISOBUTILENO + METANOL e MTBE

A H de reaccién = 22 000 BTU/Ib mol

Esta reaccion se produce con alta selectividad sobre catalizadores Aacidos,
generalmente resinas de intercambio ionico, fuertemente acidas,

El equilibrio de ta reaccion favorece la formacion de MTBE a bajas temperaturas en
el rango de 50 a 100 °C y a la presion necesaria para mantener el sistema en fase lquida.
En la prictica, ka reaccion sobre resinas se realiza en fase liquida y a baja presion la cual
es proxima a 800 KPa (8.16 Kg/cm2) y a temperaturas moderadas del orden de los 40 a
60 grados centigrados.

Estudios experimentales muestran que la selectividad a MTBE crece del 85 al 99.6%
al aumentar el metanol desde la proporcion estequiométrica hasta |.125 molar. Es por ello
que generalmente se emplea un ligero exceso de metanol con respecto a esic
requerimiento cstequiométrico en un rango del 10 al 20 %,



La reaccion es totalmente selectiva, siendo el isobutileno la tmica olefina C, que
reacciona en estas condiciones. Sin embargo, el agua que puede estar presente en los
reactivos, reacciona facilmente con el isobutileno formando alcohol terbutilico (TBA), por
lo cual normalmente se controla el contenido de agua en las cargas. Esta reaccion
secundaria se muestra en la figura 1.2,

Figura 1.2 Reaccién de formaci6n de alcohol terbutilico a partir de isobutileno.

OH
He |
CH3-C-CH; + H)0  -eeeeeee - CH;-C-CHy
|
CH, CH,

ISOBUTILENO +  AGUA - - TBA

Puesto que se desprende calor durante la reaccion es importante eliminarlo
eficientemente para impedir que pueda dafarse el catalizador por elevacion de
temperatura y para evitar que el equilibrio quimico sea desfavorable ya que el MTBE
tiende a descomponerse a temperaturas elevadas.

Tambiéu a altas temperaturas se favorece la dimerizacion del isobutileno. Como
cansecuencia, es necesario incorporar en ¢l reactor un sistema de reinocion de calor para
favorecer la formacion del MTBE y minimizar la formacion de dimeros la cual se
presenta segun las ecuaciones ostradas en la figura 1.3,

Figura 1.3. Reaccién de dimerizacién del isobutileno,

CH,
H+ |
2CH3'C'CH3 ---------- 4 CHngH’CHg'CH=C'CH3
I
CH, CH,

ISOBUTILENO  --oeeeee- - DI-ISOBUTILENO




Otra reaccion colateral que se produce por presencia de agua es la formacion del
dimetil éter la cudl se muestra en la figura 1.4,

Figura 1.4 Formacidn del dimetil éter a partir de dimerizacién de metanol.

2 CHy- OH  weeeeeme - CHy0-CHy  + H,0

METANOL  -----eeeee - DIMETILETER + AGUA

La formacion de di-isobutileno es apreciable cuando la relacion metanol/isobutileno
es estequiométrica, pero disminuye ripidamente y llega a ser despreciable al alcanzar una
relacion proxima a 1.125 molar,

Es esta una razon mas para que generalmente se utilice en la reaccion, el metanol en
exceso aunque puede operarse con déficit de metanol y conseguir su conversion completa
si no se desea una fraccion C, residual de gran pureza, La inversion en este caso es menor
al poderse prescindir de las instalaciones de recuperacion de metanol, pero no se cumplen
los objetivos de produccion industrial, '
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1.3 EQUILIBRIOS QUIMICOS

El proceso de produccion del MTRE encierra interesantes conceptos relacionados
con el equilibrio de fases y otros factores fisicoquimicos que han sido estudiados
exhaustivamente por los laboratorios de investigacion de las compaitias licenciatarias y
cuyos resultados no han sido publicados pues forman parte de su acervo privado.

Lo expresado anteriormente, no ha impedido que se conozcan algunos datos mty
generales que explican brevemente ¢l comportamiento de los equilibrios entre las
sustancias involucradas en el proceso, los cuales presentamos con el objeto de mejorar la
comprension del tema.

I.3.1 EQUILIBRIOS METANOL-MTBE

Existen dos fuentes de datos experimentales para este sistema binario. El primer
autor de apellido Acostam, reporta el equilibrio L/V a 585 mm Hg. E! sistema presenta en
estas condiciones un punto azeotropico cercano al 70 % mol. Para concentraciones en la
fase liquida del MTBE menores a este valor, el éter presenta una volatilidad mayor que el
metanol, como puede observarse en la figura 1.5.

El ajuste de los datos se efectita usando la ecuacion de gas ideal para la fase vapor y
¢l modelo NRTL para la fase liquida. Esta cleccion reproduce aceptablemente los valores
experimentales.

El segundo autor: Alm & Ciprian®, reporta el equilibrio de este sistema a 1.033
Kg/emz2, Como en el caso anterior, se localiza un azedtropo en 68.5 % mol (Figura 1.6).

Los datos son correlacionadas empleando la ecuacion virial hasta el segundo
coeficiente para la fase vapor. La fase liquida es reproducida por ¢l modelo de solucion
de Willson. Adicionalmente, este trabajo presenta los datos de presion de vapor de los
componentes puros, ajustados mediante el modelo de Antoine.

Comparativamente, ambos autores: Hegan a resultados similares, localizando
punto azeotropico en la zona rica en MTBE para la fase liquida. La fase vapor, segim se
observa, parece seguir un comportamiento muy cercano a la idealidad,




Figura 1.5 Equilibrio Liquido-Vapor MTBE Metanol
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Equilibrio liquido-vapor para el sistema MTBE {1) y Metanol (2) a 585 mmHg.
’ Acosta, .

Figura 1.6 Equilibrio Liquido-Vapor MTBE Metanol
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Equilibrio liquido-vapor para el sistema MTBE (1) y Metanol {2) a 1.033 kg/cm?.
Alm & Ciprian®,
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1.3.2. EQUILIBRIOS METANOL-FRACCIONES C,

Los datos experimentales no se encuentran publicados. Se sabe que constituyen
informacion confidencial de algunas compaiiias licenciatarias de tecnologia de produccion
de MTBE. El comportamiento azeotropico que presentan estos sistemas binarios es el que
hace posible la separacion del MTBE del inetanol en la columna de destilacidn.

1.3.3. EQUILIBRIOS MTBE-FRACCIONES C,

No existen reportados datos de equilibrio experimentales de ningin componente de
la fraccion C, con MTBE. Sin embargo existe un estudio realizado por Georgetown y
Samerficld para el sistema cis-2-buteno/MTBE a 4.2 Kg/cm? abs. (60 psia), empleando el
métado predictivo de UNIFAC de contribucion de grupos. Los calculos efectuados por
estos autores, prevén un comportamiento noble, sin formacién de azedtropo, con la fase
vapor cercana al comportamiento ideal. En su articulo, estos autores sugieren el empleo
de este sistema para fines de diseilo por carecer de mayores datos experimentales.

1.3.4. EQUILIBRIOS FRACCIONES C,-FRACCIONES C,

Las interacciones moleculares son muy poco significativas debido al hecho de que
tados los componentes pertenecen a familias de hidrocarburos muy afines entre si. Este
comportamiento es extensivo para el isobutileno. El grado de desviacion de la idealidad
de los sistemas depende de la diferencia de polaridad de las moléculas que interaccionan,
la que puede considerarse como minima. A continuacion se muestran los datos de
volatilidad relativa y puntos de cbullicion reportados para la destilacion de fracciones Ca.

. Tabla 1.1. Volatilidad refativa y punto de ebullicién. Componentes de fraccién Cy.

Componente Volatilidad Relativa Punto de Ebullicién
Isobutano 1.20 -11.7
fsobutileno 1.07 -6.9
1-buteno 1.04 -6.3
1,3-butadieno 1.00 -4.4
n-butahio \ 0.87 -0.5
Trans-2-buteno 0.85 0.9
Cis-2-buteno 0.79 3.7

Fuento. Iscar Fermandn. MTBE: labricacido, usos y economia (271,
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1.4 CONDICIONES GENERALES DEL PROCESO

La corriente butanos-butilenos rica en. isobutileno entra al proceso y se mezcla con
metanol fresco y metanol recirculado. Esta mezela se precalienta con vapor de baja
presion a una temperatura adecuada para iniciar la reaccion, a continuacion la mezcla
precalentada pasa al sistema de reactores.

Como se indico anteriormente, la reaccion es exotérmica y el calor generado debe
ser removido de la zona de reaccion, El control de la temperatura es esencial en este
punto debido a que la reaccion es reversible y como se explico anteriormente la
formacion del MTBE se favorece a bajas temprtaturas, La remocion de calor puede
lograrse a través de un reactor tubular enfriado con agua o un enfriado externo por medio
de fluidos de enfriamiento o corrientes recicladas.

FIGURA 1.7. Esquema general de produccién de MTBE a partir de metanol y C,.

METANOL
RECUPERACION] | 1
OEMETANOL [~y REACTORES Lomeeeny
Lowemmeaed ' puaccion
cé
m‘?jlo" REACTORES RESIDUAL
panececna "
| PURIFICACION | MTSE
DEMIBE =
Loccnpanad
]
1

Fymnte: Iscar Fernando. MTBE: fabricacidn, usos y economia (27),

Los tipos de reactores wtilizados asi como su nimero varia segin el proceso y el
nivel deseado de conversion de isobutiteno. Por lo general se usan reactores de lecho fijo
con circulacion de arriba a abajo, de lecho expandido con circulacion de abajo a arriba o
resietores tubulares con refrigeracion exterior por agua.
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El efluente del sistema de reaccin se fracciona posteriormente en una columna de
destitacion Hamada desbutanizadora o de purificacion del MTBE. La cabeza estd formada
por hidrocarburos residuales: isobutano, n-butano y n-butenos que amastran la mayoria
del metanol en exceso por formacion de azedtropos de punto de cbullicion minimo. Este
es ¢l principio de la separacion de MTBE del metanol, ya que como sabemos el metanol
es el compuesto de menor punto de ebullicion en el sistema.

. Por el fondo de la columna se obtienc MTBE con algunos contaminantes como
alcohol terbutilico, dimeros de isobutileno y bajas proporciones de butilenos y metanol
que es enfriado y enviado a alinacenamiento.

151 MTBI con pureza minima de 96 % no requicre purificacion, excepto para casos
muy especiales en donde pueden usarse diversos métodos tales como; destilacion milltiple
o azeotropica con n-pentano, DMSO, etilenglicol, propilenglicol, glicerina, etanol-amina,
isopropanolamina, TBA o dimetilformamida, o bien con tamices moleculares, todos estos
métodos darin una pureza minima de 99%.

La presion de Ja columna esta fijada por la necesidad de recuperar el maximo de
metanol en ¢l domo y esto se consigue elevando la presion de operacion. Asi, si el
contenido de isobutileno en la carga es alto, se opera a presion mas elevada que con
alimentaciones difnidas caso en el que se disefia la columna de modo que opere con vapor
de baja presion en el rehervidor.

L) metanol se recupera de la fraccion Cy (corriente de domos) por medio de un
proceso extriaccion con agua y destilacion binaria o por medio de un sistema de filtrado
molecular adsorsion-desorcion. EI Metanol recuperado se recircula a la carga del sistema
de reactores. Los butanos butilenos pasan a un proceso de secado y se envian a limites de
bateria.



1.4.1. CATALIZADORES

l.a reaccion de formacion del MTBE a partir de isobutileno y metanol se denomina
reaccion de eterificacion y es catalizada por dcidos fuertes, generalmente resinas de
intercambio i6nico. Solo en paises como Hungria y Arabia Saudita se investigd
recientemente la utilizacion del dcido sulfirico como catalizador aunque parece que sin
mucho éxito. Los problemas asociados a la manipulacion de dcidos fuertes,
fundamentalmente la corrosién, han iinpedido el desarrollo industrial de estos procesos.

Los procesos actuales utilizan resinas cationicas sulfonadas que tienen como base un
copolimero de estireno y el divinilbenceno que poseen un cardcter fuertemente 4cido. El
proceso de fabricacion de la resina se fundamenta en polimerizar estireno con
divinilbenceno grado técnico (mezcla de isémeros) que actita como reticulante,

La reactividad de la resina o la variacion de volunen en contacto con disolventes
puede modificarse cambiando las proporciones relativas de los monémeros 6 aumentando
¢l tamailo de los poros, lo cudl se logra realizando la polimerizacion en presencia de
compuestos inertes que son eliminados posteriormente por evaporacion o extraccion una
vez formada la red. E! copolimero se trata con agentes sulfonantes tales como dcido
sulfirico o clorosulfonico, que introducen los centros activos (sulfonicos) a la reticula. La
figura 1.8 muestra la estructura tipica de la resina Amberlyst 15,

Figura 1.8 Estructura de la resina Amberlyst 15,

~ CH2 = CH - CH2 - CH - CH2 -
$03- H* Gsos-u’
« CH = CH2 « CH = CH2 - CH - CH2 -

Fuente: Iscar Frinando. MTBE: fabricacidn, usos y economfa. {Ref 27)
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En una planta en operacion, las resinas empleadas como catalizador tienen una vida
que es del orden de dos a tres aiios. Son refativamente baratas y ampliamente disponibles
en el mercado ya que comercialmente tienen numerosas aplicaciones. P'ara efectos de
catilisis estas resinas se comportan como dcidos fuertes, pero tienen ademds las
siguientes ventajas:

1) Se separan facilnente del medio reaccionante.

2) Su actividad se controla variando el tamaiio de malla y de poros.

3) Se pueden usar tanto en reacciones solido-liquido como solido-vapor.

4) Permiten el desarrollo de procesos continuos.

5) No producen subproductos.

0) No aumentan la cantidad de agua residual ni su contenido de contaminantes.
7) No sou corrosivas,

8) No se deforman en caliente.

En su manipulacion deben tenerse en cuenta que a temperaturas mayores a 120 °C,
se desactivan por pérdida de sus centros y que su volumen varia segiin el medio en que se
encucntren, Con respecto a este iltimo punto, podemos decir que el volumen es méximo
con agua, disminuye algo en compuestos hidrofobos (hidrocarburos) y sufren la mayor
contraccion con compuestos hidrofilos (alcoholes).

Asi por ejemplo la contraceion es de un 5% al pasar de agua a metanol, y de un 20 a
30% al pasar a una mezcla de butenos y MTBE. Las resinas macroporosas soin mis
rigidas y se contracn menos que las geliformes, de esta forma, pueden utilizarse en
reactores construidos con aceros inoxidables tipo 347 6 316L,, o en reactores recubiertos
con material polimero.

Los compuestos bisicos o cationicos actilan como veneno de estos catalizadores,
debido a que o bien neutralizan los grupos dcidos o bien intercambian iones con ellos.
Asi, son venenos ¢l amoniaco, la sosa ciustica, los disolventes basicos de extraccion del
butadieno tales como la m-metil pirrolidona (MMP), dimetil formamida (DMF), ete. El
agua no afceta al catalizador hasta niveles superiores a 1000 partes por millon.

Existen diversas compaiias para la fabricacion de resinas catiomicas que a su vez
pueden usarse como catalizadores en la fabricacion del MTBE tales como Rolim and
Hass Aimbertyst 15, Bayer Lewatit, Dow Dowex, Diamon Shamrack, ete.



1.5 PROPIEDADES DEL MTBE

1.5.1. PROPIEDADES FISICAS Y QUIMICAS

El MTBE es un liquido incoloro, ligero, con un olor caracteristico a terpeno®, sus

mas importantes propiedades fisicas son:

Punto de congelacion:

Punto de Ebullicion:
Densidad relativa

Constante dieléctrica a 20 °C
Viscosidad a 20 °C

Tension superficial:

Calor especifico:

Calor de vaporizacion a P.Eb:
Calor de formacion a 25 °C:
Calor de combustion:

Punto flash:

Temperatura de ignicion:
Limites de explosividad en aire:
Temperatura critica;

Presion eritica;

Constante dicléctricaa 20 °C

-108.6°C
553°C
1.3692

4.5

0.36 mPa/s
20 mN/m
2.18 kikgK
337 kikg
314 kJ/mol
-34,88 Mi/kg
-28°C

460 °C
1.65-8.4 % vol
224.0°C
3.43 MPa
4.5

¥ Terpeno. Nombre genérico de los hidrocarburos cuyo tipo es el lerebenteno, esencia de la trementina
tue se extrae de resinas de pina, arce y terebinto usada para la elaboracion de barnices, disolventes, ctc.



La presion de vapor, densidad y solubilidad en agua asi como la composicion y
puntos de ebullicion de los azedtropos con agua y metanol se presentan en las tablas 1.2y
1.3, El MTBE ticne una miscibilidad ilimitada con todos los solventes orgdnicos
ordinarios y todos los hidrocarburos.

EI MTBE es muy estable bajo condiciones alcalinas, neutras y débitmente dcidas.

En presencia de acidos fuertes se descompone en metanol ¢ isobutiteno. Este tiltimo
reacciona para formar oligomeros de isobuteno.

Tabla 1.2, Presién de vapor, densidad y miscibilidad del MTBE

Temperatura Presién de Densidad Miscibilidad
(°C) Vapor (kPa) (g/cm?) Agua MTBE
en MTBE en Agua

0 10.8 0.7613 1.19 7.3

10 17.4 0.7510 1.22 5.0

12 0.7489

15 0.7458

20 - 26.8 0.7407 1.28 3.3

30 40.6 0.7304 1.36 2.2

40 60.5 1.47 1.5

Fuente: Ulimann's. Encyelopedia ol industrial Chemistry (48),

Tabla 1.3. Azeotropos binarios con MTBE

Punto de Contenido MTBE

Ebullicidn °C % peso
MTBE-agua 52.6 96
MTBE-metanol 51.6 86
MTBE-metanol {1.0 MPa) 130 68
MTBE-metanol (2.5 MPa) 1756 54

Fuente: Ullmann's, Encyelapedia of mdustrial Chemustry (48),
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Tabla 1.4. Propiedades Fisicoquimicas del MTBE

Estructura (CH3)3COCH,;.
Férmula molecular Cs;H\,0
Peso molecular 88.15
Oxigeno (%peso) 18

Octano (R +M)/2 110

Punto flash -28°C
Punto de ebullicién a 760 mmHg 53.56 °C
Densidad a 25 °C 0.754 g/ml
Viscosidad a 25 °C 19.07 cp
Tension superficial 256 °C 116.9 din/cm
Volumen molar 7.4 cc/g-mol

Fuente: Iscar Fernando, MTBE: fabricacidn, usas y ecanamfal2?},

1.5.2. TOXICOLOGIA

Extensos estudios toxicolégicos han sido llevados a cabo para determinar los efectos
del MTBE ch ratas y conejos. En ratas LC50 es 85,000 mg/m? STP en aire durante cuatro
horas de exposicion o la LD50 en la piel de ratas es 4.0 g/kg de peso en el animal.

La toxicidad oral del MTBE se encuentra en la denominacion de ligeramente toxico,
1a LD50 en ratas ¢s de 4.0 g/kg de peso en el animal.

El MTBE es ligeramente narcdtico e irritante para la piel y los ojos; no produce
cfectos neurotoxicos. En estudios de inhalacion subcronica se encontrd que no produce
ningtin efecto cn ratas, las prucbas de toxicidad subcronica en conejos y monos también
produjo resultados negativos. Cuando se hicieron pruebas en bacterias y glandulas
mamarias, el MTBE no produjo ningin efecto mutagénico,

l.as pruchas realizadas a concentraciones superiores a 2,500 ppm en ratas y ratones
no produjeron ninguna malformacion en las crias y no afectaron la fertilidad de los
adultos.

20




CAPITULOII

ASPECTOS ECONOMICOS

En esta seccion hemos realizado un breve andlisis de los aspectos econdmicos mas
importantes que envuelven el tema de los compuestos oxigenados. Este andlisis esta
estructurado para abordar los siguientes temas:

.- Estadisticas y proyeccion en el consumo mundial de gasolinas.

2 .- Regulaciones ambientales sobre la formulacion de gasolinas.

3.- Proyecciones acerca del consumo de compuestos oxigenados.

4 - Estadisticas de precios en el mercado mundial del MTBE

5.- Estadisticas relativas al costo de inversion y produccion del MTBE

En base a los anterior, el primer objetivo de la seccion es el dar un panorama general
de 1a importancia que jugaran los compuestos oxigenados y en especial el MTBE en la
cconomia mundial,

Otro objetivo, es presentar una idea de la forma en que el precio del MTBE se
establece de acuerdo a los efectos que causa en parametros secundarios como el octanaje
de las gasolinas o el consumo de materias priinas.

Finalmente presentamos las estadisticas de un estudio realizado por la Dewitt &

Company Incarporated para la estimacion de los costos de inversion y produccion de una
planta de MTBE de referencia.
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2.1. EL CONSUMO DE GASOLINAS
ESTADISTICAS Y PREDICCIONES

Los aspectos economicos relativos a la fabricacion y el empleo del MTBE vy otros
compucstos oxigenados estan totalmente ligados a la fabricacion y consumo de gasolinas.
Por otra parte, los argumentos ecoldgicos que justifican el empleo de los compuestos
oxigenados, han venido ganando importancia ante la tucha contra el deterioro ambiental
especialimente en las grandes ciudades de los paises industrializados.

ESTADOS UNIDOS

Estados Unidos es por mucho el principal consumidor de gasolina en el mundo y
esth a la vanguardia en el empleo de gasolinas con bajo contenido de plomo. Se
consumen tres tipos de gasolina: Regular RON 87 (70 % del total de su consumo), Mid
Grade RON 89 (10 %) y Premium RON 93 (20 %).

En 1992 la demanda total fue de 7.2 millones de barmiles al dia (B/D), lo que
significa 110 mil millones de galones al afio. Cada persona en EU consume entre 1.0 y
1.5 galones por dia y se estima que existen mas de 100 millones de vehiculos que
recorren un promedio individual de 10,000 millas al afio.

En los ultimos aflos, la demanda de gasolinas en EU ha permanccido relativamente
constante. La creciente demanda en el nimero de vehiculo ha sido equilibrada por el
mejoramiento de la eficiencia de los automoviles.

De esta forma sc ha observado que el consumo desde 1920 (250,000 B/D) aumentd
4 % cada aio hasta 1970 donde el consumo fue de 6 millones BD. En esa época cl
promedio de eficiencia de los automaviles era de 13.52 millas/galon. A partir de entonces,
se emiticron leyes que obligaban a las constructoras a mejorar su eficiencia.

Para 1992 el consumo se ha estabilizado en 7.2 millones B/D y la eficiencia
promedio fue de 22.0 millas /galon. Las regulaciones actuales establecen que la meta de
serd de 27.0 millas por galon. La industria automotriz ha podido cumplir con estos
requerimicntos al fabricar automoviles cada vez mas eficientes lo que ha dando grau éxito
al programa.

n



Figura 2.1 Demanda de gasolinas en Estados Unidos.

Demanda de Gasollna en E.U,
Tandencise Hisldricas
14000 v
‘ T 7/1
2000 1878
e :
‘é 10000 \7 | H
i
5 BOOO | B
3 8000 g
&
4 €000 4
3
& 2000 i
%520 1530 1940 950" 1970 1680 1990 2000
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CANADA Y LATINOAMERICA

_Esta region geografica la comprenden Canada, México, los paises del Caribe, Centro
y Sudamérica, Como es de esperarse el mercado de gasolina en Canadd no es muy
diferente del mercado estadounidense. El resto de los paises considerados en esta zona
presenta una demanda menor aunque la poblacion sumada de estos paises es 78 % mayor
que la de EU.

CANADA

La poblacion canadiense esta concentrada principalmente en dreas urbanas y su
- consuma ¢s muy semejante al de cualquier ciudad en EU. (0.85 gal/dia/persona en Nueva
York, contra 0.79 gal/dia/persona et Columbia). La gasolina inayorninente empleada es de
bajo contenido de plomo y se considera de calidad media alta, con un ntimero de octano
RON de 97 que representa un sustancial cambio con respecto a la gasolina que se
consumia 1989 la cual era de calidad regular.

La demanda de gasolina en Canada ha sido regular desde 1991 y se prevé que tendra
un tendencia de crecitiento de 1.2 % anual a partir de 1995 con vistas al aflo 2000, Sin
cimbargo no se tienen datos de planes para adoptar un mayor contenido de oxigenados en
la tormulacion de la gasolina.
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MEXICO

En México la demanda de gasolinas es semejante a la de Venezuela y a la de
algunos paises europeos. En los iltimos afios ha presentado un alto crecimiento del orden
de 4% anual y se espera que seguird con esta tendencia. Datos recientes obtenidos de los
anuarios de Pemex se presentan a continuacion;

Tabla 2.1 Consumo de gasolina en México

GASOLINA Consumo reportado en miles de barriles diarios.
1992 1993 1994

Gasolina Nova 339 324 264

Gasolina Magna Sin 65 92 105

Fuente: Memaria de Labores 1994. PEMEX (40},

Se puede observar que la gasolina que se consume mayoritariamente es la Nova, de
alto contenido de plomo (0.91 /US gal) y considerada regular baja con un ntimero de
octano RON de 80 antes de la adicion de plomo.

Algunas compaiiias relacionadas al tema, consideran que en México existe un
mercado patencial muy grande para los compuestos oxigenados. Aunque no existe ningyin
regulacion para ¢l empleo de MTBE, éste ha comenzado ya a utilizarse en la gasolina
Magna Sin y se¢ ha iniciado el uso del convertidor catalitico desde 1990. Los datos del
produceion ¢ importacion de MTBE en México en los ultimos tres afios se muestran a
cantinuacion:

Tabla 2.2 Consumo de gasolina en México.

MTBI: Datos de Produccion (miles de toneladas)
1991 1992 1993 1994
15 45 49 6l
MTBE Datos de Impartacion (millones de délares US)
1992 1993 1994
i 95 123

Fuente: Memoaria de Labores 1994, PEMEX (40},
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Se pucde observar claramente la tendencia al incremento del consumo del MTBE,
principalmente estimulado por el uso del convertidor catalitico y por la necesidad de
resolver los graves problemas de contaminacion que sufre la Ciudad de México, cuya
altitud de 2,200 metros y una atmosfera cnrarecida de oxigeno presenta las condiciones
para sobrepasar  todas las regulaciones internacionales de concentracion  de
contaminantes, por lo que ¢l empleo de MTBE sera recomendado en la misma forma en
que se ha hecho en las zonas criticas de los Estados Unidos.

AMERICA CENTRAL Y DEL CAR{BE

En América Central, la gasolina requerida se produce localmente y es considerada
de muy alto contenido de plomo (1.2 a 3.8 g/US gal) dependiendo el pais. En esta drea la
cconomia no se ha desarrollado suficientemente, la poblacion es esencialmente rural, no
s¢ emplea el convertidor catalitico y consume muy poca gasolina, por lo que no se prevé
que exista un importante incremento en el consumo de gasolina u oxigenados.

SUDAMERICA

In Sudamérica se emplca de manera general gasolina con alto contenido de plomo,
(1.14 g/US gal en Uruguay, 3.22 g/US gal en Venezuela). El consumo ha decrecido en los
tltimos afios y no existen plancs ni incentivos para normalizar el uso de compuestos
oxigenados en las gasolinas a excepcion de Venezuela y Argentina donde existen algunas
plantas que producen MTBE se contemplan planes para regularizar el octanaje de las
gasolinas via compuestos oxigenados.

Iispecial mencion merece Brasil, donde se ha hecho extensivo el uso de ctanol coma
combustible sustituto directo y en mezclas con gasolina tipo Gasohol lo cual es un hecho
tnico en el mundo, Sin embargo esta estrategia no tiene propositos ambientalistas. y
aungue hia dado resultados satisfactorios, no se prevé un consumo similar en otros paises.
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Tabla 2.3 Demanda de gasolinas en Canad4 y Latinoamérica.

PROYECCIONES DE LA DEMANDA DE GASOLINAS

1982 1966 1991 19385

SUDAMERICA 813 875 798 845
CANADA 628 566 600 630
MEXICO 361 359 440 518
TOTAL 16802 1800 1838 1993

Fuente: MTBE Annual, Dewitt & Company Incarporated. 1993 (36),

EUROPA

Considerada como un todo, Europa representa el segundo mis grande mercado de
gasolina en ¢l mundo, La demanda total en 1991 fue ligeramente menor a los 3 millones
de barriles por dia, algo asi como el 40 % del consumo Estadounidense. Como dato
adicional podemos decir que consumo per capita en Europa es de 0.5 gal/dia/persona
contra ¢l 1.48 gal/dia /persona de EU. Varios factores contribuyen a esta diferencia:

- La poblacion europea es mas densa y el promedio de distancias recorridas es menor.

- El transporte ferroviario ¢s mas comun lo que reduce el trafico automotriz en distancias
cortas,

- Las politicas fiscales han promovido desde hace muchos affos el uso automoviles
pequeiios a través de una alto impuesto a los combustibles.

- El uso de dicsel en automaviles particulares estd bastante extendido.
Con respecto a la calidad de las gasolinas se debe hacer una distincion entre los
paises del Norte y los del Sur. En los paises Surefios como Francia, Grecia, ltalia,

Portugal, Espafia, y Turquia, la gasolina con plomo se consume en un 93 %. En los paises
del Norte el consumo de gasolina con plomo se ha reducido hasta un 50 %.
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Las gasolinas con plomo son de alto octanaje (RON 90 minimo) y muchas de ellas
estan desapareciendo. Unicamente se conservan en el mercado las de grado Premium
(0.57 a 1.51 g/US gal y RON 90) y las libres de plomo Regular (RON 91), Super
Premium (RON 98) y la Premium Eurogrado y que tiene un octanaje de RON 95.

El consumo de gasolina en el Norte de Europa ha presentado un bajo crecimiento de
0.5 % anual. Por otro lado el crecimiento en el consumo en los paises surefios ha sido del
3% anual, las predicciones indican que estas tendencias se mantendran hasta el afio 2000
cuando el consumo total de Europa llegara a los 3,500 millones de barriles diarios.

Los sistemas de filtros de carbon junto con los convertidores cataliticos han sido
empleados para reducir las emisiones en los automdviles. Para fines de 1995 el 50% de
los automotores usaran convertidor y se espera que para el afio 2000, la proporcion llegue

.al 80 %,

Adicionalmente se han llevado a cabo ambiciosos proyectos encaminados a
perfeccionar el uso del motor diesel y convertidor catalitico para disminuir las emisiones
de mondxido de carbono, hidrocarburos, oxidos de nitrogeno y particulas hasta
concentraciones cercanas a los limites técnicamente posibles. En todos estos programas el
desarrollo ¢ implementacion de procesos para producir MTBE y otros oxigenados
representan caminos mas viables para lograr los objetivos propuestos.

Figura 2.2 Demanda de gasolinas en Europa.
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2.2. EL CONSUMO DE MTBE
ESTADISTICAS Y PREDICCIONES

ESTADOS UNIDOS

El Clean Air Act, ha establecido diversas reglamentaciones tendientes a disminuir la
* contaminacion en 4reas criticas de los Estados Unidos. Es por tanto esta ley la que ha
provocado un espectacular crecimiento en la demanda de MTBE. En resumen los
lineamientos més importantes que se han establecido se enlistan a continuacion.

1) Junio de 1992. La gasolina vendida en verano deberd tener una presién de vapor de 7.8
psi en los estados del sur y de 9.0 psi en el resto del pals.

El principal efecto fue el eliminar el n-butano de la formulacion de fas gasolinas. El
contenido de oxigenados no fue alterado y se mantuvo en 45,000 B/D de MTBE y
62,000 B/D de etanol. '

2) Noviembre de 1992, La gasolina vendida en inviemo en las areas criticas por
contaminacion de CO, deberan contener un minimo de 2.7 % de oxigeno en peso. Lo
anterior implica una adicion de MTBE en 15 % vol. 6 7.8 % de etanol. Esta regulacion
fue substancialmente cumplida y la demanda de MTBE creci6 a 230,000 B/D.

3) Enero de 1995, Se establecen normas que obligan a reformular las gasolina vendidas
en 9 dreas criticas por contaminacion de ozono. Los parimetros a cumplir son:
contener al menos 2.0 % peso de oxigenados (11 % vol. MTBE), presion de vapor de
7.2 psi en el Sury 8.1 psi en el Norte, reduccion del contenido de Benceno de 2.5 % a.
1.0 %y reduccion del contenido de aromaticos de 32 % a 25 %.

Estos cambios representan un reto para las refinerias que deberan implementar sistemas

de eliminacion de benceno y procesos de desbutanizacion. il MTBE jugara un papel
muy importante para mantener las especificaciones de octanaje.
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Figura 2.3 Consumo de MTBE en Estados Unidos.
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CANADA Y LATINOAMERICA

Esta region de manera global ha mantenido un crecimiento constante en la demanda
de MTBE vy otros oxigenados, En especial paises como Canadd, México, Venczuela,
Brasil y Argentina, deberan desarrollar sus instalaciones petroquimicas para satisfacer su
demanda local (30,000 B/D en 1996) ya que la importacion resultara incosteable.

En Meéxico, la capacidad productiva se estima en 2,000 B/D y se estima que el
déficit para satisfacer el conswno intemmo supera los 5,000 B/D, cantidad que ha sido
importada desde 1990 (250,000 ton/afio).

Resultan sin embargo mds interesantes las predicciones de algunas compafiias
Estadounidenses que indican que estos paises seran exportadores netos de MTBE, TAME
y ETBE, lo que podria representar una produccion cercana a los 60,000 B/D para 1996
con una capacidad instalada de mayor a los 70,000 B/D con tendencias de crecimiento.
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Figura 2.4 Consumo de MTBE en Canadé y l.atinoamérica.
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EUROPA

Las regulaciones de 1992 encaminadas a disminuir el contenido de plomo en las
gasolinas han provocado un constante aumento en el consumo de oxigenados para
recuperar los niveles de octano, ’

Este proceso ha sido mas evidente en los paises del Sur de Europa donde los niveles
de octano deberan incrementarse de 88.84 a 90.11 con un consiguiente aumento de la
demanda de MTBE de 25,000 B/D en 1992 a 84,000 B/D en 1995. En comparacion, los
paises de Europa del Norte pasaran de 90.11 a 90 .18 por lo que se ha mantenido la
demanda de MTBE de 33,600 B/D en a 34,300 en 1995,

En Europa se estan llevando a cabo estudios muy profundos para establecer las

regulaciones en materia de emisiones y reformulacion de gasolinas y que podian estar
tenminados en 1996, Se prevé que se igualardn e incluso se superardn las estrictas
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regulaciones implementadas en los Estados Unidos. Incluso existen planteamientos serios
para producir masivamente los 1lamados bio-combustibles que estabilizan las emisiones
de diaxido de carbono (CO,).

Finalmente podemos indicar que la demanda mundial de MTBE se incrementara en
los proximos aflos, Se tienen datos de que el consumo en 1992 fue de 221,000 B/D y que
en 1996 crecera hasta 527,000 B/D.

Figura 2.5 Consumo de MTBE en Europa.
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ASIA Y EUROPA DEL ESTE

Dentro de los estadisticas del consumo y produccion del MTBE, se tienen datos muy
limitados para la Union Soviética, 1a Europa Ex-Socialista y los paises Asiaticos. Se
puede mencionar que aunque el consumo de gasolina es en términos generales mediano,
el consumo promedio de MTBE es muy bajo.

Solo en paises del Medio Oriente altamente productores y exportadores de petroleo
como Kuwait, Saudi Arabia, Libia, Katar, Iran, o paises del Lejano Oriente que han
alcanzado un alto desarrollo y requieren gasolinas de primera calidad como Japon, Corea,
Indonesia, Malasia y Singapur, se producen o consumen significativamente los
compuestos oxigenados entre los que destaca invariablemente el MTBE.

Existen algunas plantas pequefias con capacidades menores a los 50,000 ton/afio
instaladas en Japon, China y Yugoslavia,

También existen plantas de tamafio mediano (50,000 a 150,000 ton/afio) en Japon,
Taiwan, Corea, Saudi Arabia, Israel, Bulgaria, Checoslovaquia de las cuales no se tienen
datos suficientes para poder realizar un analisis completo pero que pueden relacionarse
con plantas de capacidad similar instaladas en ltalia, Francia, Alemania Brasil,
Venezuela, Bélgica Finlandia, Espafia, México (Pajaritos 80,000 ton/afio) y el promedio
de las plantas en Estados Unidos.

Es importante mencionar que existen algunas plantas muy importantes instaladas en
Asia como las de las compaiiias Petronas en Malasia (308,000 ton/afio), TASCO en
Taiwan (126,000 ton/aiio), Sabic-1 (500,000 ton/aiio), 1bn Sina y Sabic-2 en construccion
en Saudi Arabia (700,000 ton/afio cada una), etc. que compiten en capacidad con algunas
de las was importantes plantas instaladas en Holanda (ARCO 580,000 ton/afio), Francia
(ARCO 580,000 ton/aito), Venezuela (Superoctanos 500,000 ton/afio) y los Mega
Complejos de ARCO en Channelview Texas de 1,760,000 ton/afio y Texas Petrochemical
en Houston de 840,000 ton/aiio.

A continuacion se presentan los datos globales de capacidad, produccion y consumo
de MTBE en todo el mundo incluyendo Asia.
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Tabla 2.4 Estad(sticas mundiales de produccién y consumo de MTBE, (barr/dla)

Pais 1982 1993 1994 1995 1996

EU.  Capacidad 140000 203200 246,650 295,000 323,000
Produccion 95,400 142,240 147,990 250750 263,300
Consumo 114,400 143,000 150,150 294,310 309,800

Canada Capacidad 30,000 37,725 57,400 72,650 72,650
y Latino Produccién 26,000 29,000 44,555 54,800 54,800
América  Consumo 11,500 18,500 23,000 25,750 30,500

Europa  Capacidad 83,000 90,213 95,088 105588 114,588
Produccion 66,500 68,148 76,070 89,724 92,100
Consumo 59,000 79,925 95,000 105274 120,700

Africa Capacidad 15,000 26,475 46,369 65,270 99,770
yMedio  Produccién 13,000 21,180 30,135 55,460 80,200
Oriente  Consumo 0 4,000 10,700 11,000 12,600

Asiay Capacidad 25,000 32,496 35,718 37,643 41,068
Lejano . Produccion 20,000 26,000 26,000 30,000 33,000
Oriente Consumo 36,500 41,143 45,900 48,000 53,400

Total Capacidad 293,000 390,109 481,216 576,151 651,076
del Produccion 221,400 286568 324,750 484334 527,000
Mundo  Consumo 221,400 286,568 324,750 484,334 527,000

Fuente: MTBE Annual, Dewitt & Company Incorporated. 1993 (36),

Figura 2.6 Comercio Mundial del MTBE en 1992 vy predicciones para 1996.
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2.3. TENDENCIAS DE LOS PRECIOS PARA EL MTBE

Fl precio del MTBE en E.U. fué originalmente fijado por cada refineria en base al
valor del ivel de octano en 1a gasolina y los gastos asociados con la experimentacion de
mezclas con esta nueva sustancia. Posteriormente el MTBE se hizo mis disponible y los
principales productores acordaron fijar los precios en base al valor producir gasolina de
alto octano. De esta forma, el precio del MTBE (octano 110) dependia de la diferencia
entre ¢l costo de la gasolina regular (octano 87) y la gasolina Premium. (octano 92).

De esta forma, el precio del MTBE resultaba atractivo pero inpredecible ya que su
comportamicnto era inestable de acuerdo a la época del afio y otros factores. La
influencia del Clean Air Act, trajo consigo una nueva forma de fijar los costos del MTBE.
Se entendio al MTBE no solo como un componente de allo octano sino también como un
componente esencial para las estrategias ambientales del pafs.

La compaiia ARCO, lider mundial en la produccion de MTBE, establecio tratados
para fijar el precio bajo el esquema de produccion a partir de n-butano y metanol. De esta
forma ¢l precio se acerco razonablemente a los costos de inversién y produccion en una
planta petroquimica. A partir de 1992, se establecieron nuevos acnerdos que adicionan un
factor de valor del octano y actualinente el precios fluctian entre dos limites impuestos
por los costos de produccion y las tendencias del valor del octano, La figura siguiente
muestra los precios historicos del MTBE bajo el esquema explicado.

Figura 2.7 Precios del MTBE en Estados Unidos.
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Las predicciones establecen el siguiente escenario:

|.- EI MTBE sera el principal pero no el dinico compuesto oxigenado empleado para la
formulacion de gasolinas.

2.- EI consumo de gasolinas aumentara lentamente siendo especialimente importante el
aumento cn el consumo de gasolinas oxigenadas que tendran como objetivo el cumplir
las regulaciones en las dreas criticas.

3.~ Las refinerfas no podran producir el suficiente material requerido para abastecer la
demanda, por lo quc se estableceran contratos para comprar compuestos oxigenados.

4.- Los precios del MTBE y gasolinas seguirdn las tendencias relacionadas con e precio
historico del petroleo a nivel intemacional y el crecimiento de la economia
Estadounidense. Estos son dos importantes factores que se agregan a las formulas de
los precios predictivos hasta el afio 2000 que indican que el MTBE alcanzara un
precio de $1.15 US Dlls/gal y que graficamente se presentan en la figura siguiente.

Figura 2.8 Predicciones del precio del MTBE en Estados Unidos.
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Los precios del MTBE en Europa, siguen las tendencias de los precios
internacionales del petroleo y se referencian al consumo de la gasolina Premium de alto
octano que ha sido ampliamente aceptada.

Las predicciones de los precios del MTBE para el afio 2000 que indican que el
MTBE alcanzara un precio de $1.11 US Diis/gal como se muestra en la figura siguiente,

Figura 2.9 Predicciones de los precios del MTBE en Europa.

2.00
1.80 =
| s | ’
a ’ : ‘mmmnuﬂ
5 140
g 20 L\/
FERE
§ 100
2 o,sc
3 w# W
o.4c
"ICN“IA“AINWU
0.20 l. A PR l-——
] T ———————
1986 1967 1968 = 1960 1900 1901 @ 1902 = 1963

Fuente: MTBE Annual. Dewitt & Company Incorporated. 1993 (36,

36




2.4. ESTADISTICAS DE LOS COSTOS DE INVERSION
Y PRODUCCION DEL MTBE

En esta seccién presentamos las estadisticas de un estudio realizado por la Dewitt &
Company Incorporated, acerca de Ia estimacion de los costos de inversion y produccion
para una planta de MTBE, Se consideran cuatro posibles localizaciones y todas ellas
ticnen como objctivo el proveer el mercado de Europa y Estados Unidos.

1.- Planta localizada en la costa Norte de Africa alimentada localmente de butanos por
inedio de oleoductos, metanol comprado a productores locales y gas natural como
combustible producido en el sitio.

2.- Planta localizada en el Sur de Europa a la que se suministra la carga de butanos desde
- ¢l Golfo Ardbigo o el norte de Africa y el inetanol se compra a productores locales.

3.- Planta localizada en la costa este de los Estados Unidos, alimentada localmente de
butanos y metanol producido en el sitio.

4.- Planta localizada en el Golfo de Arabia con suministro local de todas las materias
primas y comnbustible,

Las bases de calenlo se establecen considerando un planta de produccién integral de
MTBE a partir de butano con una capacidad de 500,000 ton /afio. Este tipo de plantas son
mas costosas que las plantas construidas dentro de refinerias, pero resulta mas sencillo la
estimacion de los costos. Lo anterior se debe a la existencia de una gran incertidumbre al
estimar los transferencia de costos de los servicios auxiliares y materias primas dentro de
la refineria que dependen de factores internos.

_ El emplea de diferentes tecnologias puede originar algunas diferencias que no son

esenciales ya que los costos de operacién en todas ellas son muy similares. Existen
teenologias que aparentan ofrecer un bajo costo de inversion inicial, como es el caso del
proceso Snamprogetti. Sin embargo este tipo de tecnologias no se han implementado
conpletamente. Las experiencias en procesos de deshidrogenacion indican que se
presentan costos de diseiio adicionales para la implementacion final que nivelan los
costos totales de inversion,

A continuacion se muestra el cuadro. comparativo de costos de instalacion:
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o COSTOS DE CAPITAL ESTIMADOS
500,000 ton/afio de MTBE a partir de Butano
) Datos en millones de Délares US (condiclones en 1995)
_____CONCEPTO Planta Ubicada | Planta Ubicada { Planta Ubicada | Planta Ubicada
en EU, on Europa | en Norte de Africa] en Golfo Pérsico

Equipo mayor 1 87 448 56.1 57.9
Materiales 34,0 289 38.2 374
Total Maleriales 86.7 737 923 85.3
Mano de Obra Directa 16.3 170 305 19.9
Costos indirectos 6.8 14 . 205 240
‘Tolai Construccién 224 Tl 51.0 a9
Ingenierla 12.6 10.6 18.3 18.8
Oftros Técnicos 2.1 211 274 296
Catalizadores y Quimicos 12.6 126 145 14.5
Total de la planta

En Limites de Bateria __1os.8 978 1433 139.2
Fuera de LB, Basico 465 428 60.5 80.8
Almacenamiento de Butano 5.0 52,3 5.0 5.0
Almacenamiento de Metanol 20 16.0 16.0 40
Almacenamiento de MTBE 10.0 10.0 3.4 36.4
Total Construcclon Externa 63.5 1199 116.8 126.2
Totaide lapianta 1723 1A 2602 2654
Faclor de seguridad (25%) | 43.08 54.43 05 66.35
Costo eslimado 215.38 212.13 325.25 331.76
Costofinal redondeado | 278 225 o 410
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" COSTOS DE PRODUCCION ESTIMADOS

500,000 ton/afio de MTBE a partir de Butano

Planta Ubicada en la Costa Este de los E.U.

" Capital: 275 Millones de Délares (condiciones en 1996)

-......CONCEPTO
Materlas Primas
Bulanos 376,601 | Toneladas | § 209.00 |/ Tonelad] $ 7673 | $ 157.46
Metanol 186,518 | Toneladas [ $ 153.00 [/ Tonelad] $ 28.54 | $ 67.07
“Total Materias Primas § 107278 21483
Costos Varlabies
Electricidad 34.23 MMKwh |$  008S/wh |$ 274]|S 548
Gas Combustible 5.50 MMBTU |$  2.26 |S/MM } 12368 2476
Agua de Enfriamiento 21.60 MMGal |§  016|$MMGall$ 324 |$ 648
'Reemplazo de Catalizador $ 125|8 250
Totai Costos Varlables $ 10608 3921
Costos Fijos
Mano de Obra__ 8.00 hitumo | § 027 MM §  216|$8 42
360 [Porcentajede [ $ 276.00 [MM $ 9638 1925
1.00  [Porcentajede | $ 275.00 |MM $ 275(% 650
Totai Costos Fijos_ $ 1484|S 2007
Costo FOB Planta $ a0]s 20281
15.00 [Porcentajede | $ 275.00 MM $ 4125| 8 8250
$ 18265 % 36831
$ 3817
1 $ 3%
. ~{Menos Flete $ 3900
Menos Impuesto $ 2130
e . Puesto en Planta $ 126302
T Utilidad s 0229
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COSTOS DE PRODUCCION ESTIMADOS

500,000 ton/afio de MTBE a partir de Butano

I Planta Ubicada en Europa

Capital: 325 Millones de Délares

condiciones en 1995)

CONCEPTO T
 Materias Primas .
Butanos 376,601 | Toneladas | $  180.00 [/ Toneiada]| $  71:49 | $ 142.39
Metanol 186,518 Toneladas | $ 143.00 |/ Toneiada| $ 2667 | $ 53.34
Total Materias Primas T $ _90787|% 18573
 Costos Variabies
Electricidad 34.23 MMKwh | S 0.08 |$/Kwh $  274|$ 548
Gas Combustible 5.50 MMBTU | 275 [$/MM $ 1613[§ 3025
‘Agua de Enfriamiento 21.10 MMGal |$ 012[$/MMGai [$ 253f$ 606
Reemplazo de Catalizador $ 125|$ 250
Totai Costos Variables |~~~ §_2165|§ 439
CostosFjos
ManodeObra | TB.00 hitume | 0.33 [MM $§ 264§ 628
Mantenimiento | 350 Porcentajede | § 326.00 |MM $ 1138($ 2275
Seguros 1.00  {Porcentajede | § 325.00 |MM $ 3261% 680
Totai Costos Fijos B $ 172655 3483
Costo FOB Pianta_ § 13678[8§ 27255
Impuestos 1500 |Porcentajade | $ 326.00 (MM $ 4875|% 9750
CostoTotal $ 18553 |§ 37108
$ M3
, EIRL
Menos Flete $ 2000
_|Menos impuesto $ 2023
o ) Puesto en Planta $ 34094
o B | Utiidad _|s _(3049)
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~ COSTOS DE PRODUCCION ESTIMADOS

500,000 ton/aiio de MTBE a partir de Butano

7 7 Planta Ublcada en el Norte de Africa

___ Capital: 400 Millones de Délares (condiciones en 1995)

... CONCEPTO

Materias Primas

Buanos 376,661 | Toneladas | § 139.00 |/ Tonelada| $  62.36 | § 104.72
Metanol 186,618 Toneladas | $ 123.00 [/ Tonelada| $ 2294 ($ 4588
“Tota Materias Primas $ 7530 % 18060
Costos Variables

‘Electricidad .23 MMKwh |§ 003 |S/Kkwh | $ 1038 205
Gas Combustible 6.50 MM BTU 0.50 |$/MM } 275 6.60
Agua de Enfriamiento 21,10 MM Gai 010 [$MMGai | $ 211 4.22
Reemplazo de Calalizador $ 126(§ 2860
Total Cosios Variables DI ALY

________ bra 800 hitumo |§ .50 [MM $__ 400 8.00
Mantenimento 3.50  |Porcentaje de | § 400.00 [MM $ 1400(% 2800
Seguros 100 |Porcentajede | § 400.00 {MM $ 400;% 800
‘Total Costos Fijos § 220005 4400
Costo FOB Planta - § 10444]% 20888
Impuestos 15.00 |Porcentajede | $ 400.00 [MM. $ 6000|8 12000
Costo Total § 16444 | § 32888
Preclo esperado en Europa § 52
Precio esporado en E.U. $asiA7
1 o “_ Menos Flete $ 2000
o MenosImpuesto $ 2023

~ Puesto en Planta $ 4084

- Utiidad § 1206
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~ ____COsTOS DE PRODUCCION ESTIMADOS
o §00,000 ton/afio de MTBE a partir de Butano
N Planta Ubicada en el Golfo Pérsico
Capital: 410 Miiiones do Délares (condicliones en 1995)
____ CONCEPTO
Materias Primas
Butanc 376691 | Toneladas | $ 137.00 |/ Toneiada] § 5161 |$ 103.21
Metanol 186,516 | Toneladas | $ 117.00 |/ Toneladal $ 2162 § 4365
Total Materlas Primas § 73438 14888
Costos Variables
Electricidad 3423 | MMKwh |§ 0016|%/Kkwh_|$ 0558 110
Gas Combustible 5.50 MMBTU |§ 060(%MM 1§ 330|% 680
‘Agua de Enfriamiento 21.10 MMGal |$ 010[SMMGal |8 211]|$ 422
'Reemplazo de Catalizador $ 126]¢ 25
Totai Costos Varlables $ 128 e
Costos Fijos
‘Mano de Obra 8.00 hitumo |'$ 040 MM $ 320|s 640
Manienimiento 350 |Porcentajede | § 410.00 [MM $ 14351$ 2870
Sequres T 1.00  |Porcentajede | § 410.00 (MM s 410(s 820
Totaf Cosios Fijos $ 2165018 430
CostoFOBPlania § 1022918 20467
71771500 |Porcentajede | $ 410.00 [MM $ 6150)% 123.00
$ 16379 (8 32187
Precio esperado en Europa § _n
Proclo esperadoen EU. | §_wmy
e [Menos Flete S 3.00
R Menos Impuesto $ 1016
T T Puesto en Planta $ W01
S Utiiidad )
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Sc obscrva que la planta construida en E.U. tiene un costo estimado de inversion
inicial dc $275 milloncs de délarcs. Se ha incluido un factor de scguridad de 25 % que
cubrira los costos imprevistos en materia de financiamicnto y control ambiental,

La planta construida en Europa podria costar cerca de $325 millones de dolares. La
difcrencia resulta de la necesidad de implementar instalaciones especiales para
almacenaje de los butanos que se importan desde Africa y Medio Oriente.

La planta construida en Africa, podria costar cerca de $400 millones de dolarcs. Se
observa que los materiales resultan significativamente mas altos debido a los costos de
importacion y a la necesidad de integrar grandes inventarios de partes de repuesto. Los
costos de construccion e ingenieria son también altos como resultado de la necesudad de
contratar personal extranjero.’

Finalmente la planta localizada en el Golfo Arabigo, resultaria la mds costosa de las
cuatro opciones. Sus costos de construccion son muy altos debido a la necesidad de
contar con instalaciones de generacion de electricidad. Al igual que la opcion de la planta
en Africa, la planta en el Golfo Arabigo presenta considerables costos de construccion de
viviendas para los trabajadores de operacion y mantenimiento.

Los costos de operacion se presentan reportando los principales rubros y se
consideran los costos de exportacion del MTBE hacia Europa y Estados Unidos.
Consecuentemente se incluyen los fletes marinos y los impuestos de importacion que
pueden representar hasta un 5.6 % para la introduccion a E.U, y 7.0 % para Europa.

Se puede concluir que en forma general, la planta establecida en E.U. puede operar
con un razonable retorno de inversion para proveer su mercado local. Las plantas en
Africa y Medio Oriente tienen algunas desventajas pero pueden operar con cierta
rentabilidad. La planta Europea seria significativamente menos rentable para exportar
MTBE a los Estados Unidos.

Por otra parte fa exportacion a Europa desde Africa y Medio Oriente resulta menos
atractiva quc cxportar a E.U. La planta Estadounidense trabajaria cerca de sus costos de
produccion y la planta Europca seria ligeramente mas rentable,

Cabe sciialar que en este estudio no se han considerado algunos paises de
Latinoamérica como México o Venczuela que de llegar a dcsarrollar la tecnologia y la
infracstructura petroquimica adecuada podrian competir ventajosamente para cubrir cl
mercado Estadomidensc.
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CAPITULO Il

PROCESOS DE PRODUCCION

En este capitulo haremos una revision detallada acerca de las tecnologias disponibles
para la produccién de los compuestos oxigenados empleados como aditivos de las
gasolinas entre los que destaca el Metil Terbutil Eter.

Se consideran los principales procesos disponibles, sus caracteristicas particulares y
se manifiestan las principales diferencias entre los esquemas de produccion ofrecidos por
las compaitias licenciatarias,

A partir de esta informacion, se ha derivado la seleccion ¢ integracion del diagrama
simplificado de proceso sobre el cuil hemos desarrollado nuestro balance de materia y
energla por medio del simulador y los documentos de ingenieria basica que conforman el
trabajo de tesis. Esta seleccion se explica en la seccion 3.2, ’

3.1. DESCRIPCION DE LOS PROCESOS

El proceso de obtencion de MTBE a partir de isobutileno y metanol es una via
directa aceptada mundialmente sobre 1a cual se han desarrollado diferentes tecnologias
todas cllas comprobadas. La seleccion y aplicacion de los diferentes procesos existentes
s basa en la fuente de isobutileno que requiere la reaccion.

Debido a que el isobutileno no se encuentra como un producto generalizado, éste

debe ser obtenido de corrientes disponibles que lo contengan o debe ser sintctizado a
partir de otras corrientes que si se encuentren disponibles
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En general las fuentes de isobutileno se pueden clasificar en:

- Isobutiteno a partir de alcohol terbutilico por deshidratacion.
- Isobutileno a partir de plantas de refinacion de olefinas.
- Isobutileno a partir de plantas de Cracking térmico y catalitico.

- Isobutileno a partir de deshidratacion de isobuteno.

Las tecnologias disponibles son todas semejantes y fueron desarrolladas por
compailfas licenciatarias entre las que podemos mencionar las siguientes:

- EC Erdolchemie

- Snamprogetti

- Institute Francais du Petrole

- UOP/Hiiles

- Gulf Canada

- ARCO Chemical Company

- Phillips Petroleum Company

- Schenectady Chemical Processes

- CD Tech/CR&L

Las diferencias entre los distintos procesos radican fundainentalmente en el nimnero
y tipo de reactores, en los catalizadores y en los sistemas de separacion/purificacion de
fracciones C, y MTBE.

A continuacion se describen algunos de los procesos mas importantes.
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1) Proceso EC Erd6ichemie,

Este proceso ha sido licenciado por la compailia EC Erdéichemie GmbH establecida en
Alemania. Se prescnta como un proceso de bajos requerimientos de energia ya que la
recuperacion y reciclado del metanol se leva a cabo sin la necesidad de sistemnas de
extraccion y posterior destilacion binaria.

Enplea dos reactores de lecho fijo en serie. E! producto de la reaccion es enviado a una
torre fraccionadora donde. se obtiene el MTBE por fondos y los hidrocarburos no
reactivos mezclados con metanol se obtienen por el domo. Esta Gltima comiente es
enviada altemadainente a través de dos torres de adsorcion de metanol empacadas con
una resina especial.

Cuando se alcanza la maxima capacidad de adsorcion de inetano! en la priinera columna,

se acliva la segunda y el metanol en la primera es desorbido por la corriente de
alimentacion de butanos/butilenos la cual se integra al proceso. En este proceso es muy
importanie mantener la capacidad de adsorcion de la resina asi como su cualidad de
rapida desorsion a baja temperatura.

La aplicacion tipica de este proceso es en cormientes provenientes de plantas de Cracking
térmico de naflas con posterior separacion del butadieno y en el que el contenido final de
isobutileno oscila alrededor de 45 % en peso.

Figura 3.1. Proceso EC Erddlchimie

TORRE DESBUTANZADORA  ABRORSION DE METANOL
IUES—

CION
I

REACTORES

METANOL

Fuente: Herwig J. B., New fow energy pracess for MTBE and TAME(26],
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2) Proceso Snamprogetti

Este proceso ha sido licenciado por la compaiia italiana Snamprogetti. Ha sido
considerado como un proceso de bajo costo de instalacion. Su aplicacion requiere de un
sistema paralelo de obtencion de isobutileno a partir de la deshidrogenacion de isobutano
emplcando un reactor de lecho fluidizado con catalizador base cromo del que se obticne
una corriente rica en isobutileno cercana al 50%. Bajo estas consideraciones el proceso
especifico de obtencion de MTBE es sencillo y muy eficiente.

Sc cmplea un reactor tubular refrigerado con agua. El producto de la reaccion es enviado
a una torre fraccionadora donde se obtiene el MTBE por fondos y los hidrocarburos no
reactivos mezclados con metanol se obtienen por el domo.

La recuperacion dcl metanol se lleva a cabo por extraccion con agua en un sistema de
doblc torre empacada y posterior destilacion binaria. Se cree, que este proceso podria
prescotar ventajas economicas muy importantes y tener un futuro brillante si se
~ comprueba que la operacion y disposicion del catalizador residual de cromo usado en el
para la deshidrogenacion no provoca problemas ambientales ya que es un residuo toxico.

Figura 3.2. Proceso Snamprogetti

METANOL
FRACCION
c4
RECUPERACION
DEMETANOL  bomremed
REACTOR PRACCION
TUBULAR PURIFICACION - (7]
L1

ey

Fuente: Iscar Fernando. MTBE: fabricacidn, usos y economfa, (Ret, No. 27)
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3) Proceso IFP

Este proceso ha sido licenciado por el Instituto Francés del Petréleo establecido en Rueil-
Malmaison Francia. Ofrece una alternativa de bajo costo determinado por el sisteina de
reaccion formado por dos ctapas en serie. En la primera etapa se emplea un reactor de
lecho catalitico expandido donde se completa el 80 % de la reaccion. Este reactor de flujo
ascendente opera con 25 a 30 % de expansion de lecho y su disefio esta dirigido a
mantener la incjor operacion inecanica y térmica del catalizador. Parte del efluente liquido
del primer reactor se recicla teniendo como fin, eliminar el calor de reaccién y controlar la
expansion del lecho. El segundo reactor lamado de terminacion completa la reaccion
hasta un 98 % operando a menor temperatura,

Al igual que otros procesos, ¢l producto de la reaccion es enviado a una torre
fraccionadora donde se obtiene el MTBE por fondos y los hidrocarburos no reactivos
mezelados con metanol se obtienen por el domo. La recuperacion del metanol se lleva a
cabo por medio de un sistema de lavado con agua y posterior destilacion binaria. El
sistema de lecho expandido, tienen la ventaja de ser cargado mas facilmente que los
tubularcs, es mas barato y evita los recalentamientos locales y en consecuencia, la pérdida
de actividad del catalizador.

La aplicacion tipica dc este proceso es en corrientes provenientes de plantas de cracking
catalitico fluidizado o cracking térmico donde el contenido de isobutileno es
relativamente bajo del orden del 6 al 14 % en peso.

Figura 3.3. Proceso IFP

METANOL
PRACCION
C4 RESIDUAL
FRACCION C4
RICA EN TAVASO
ISOBUTILENO CON AGUA )
R
! DA
1
\/
RISREACTOR PRINCIPAL
R2:REACTOR GECUNDARIO
DA{*TORRE DESBUTANZADORA
DA2sFRACCIONADOR ME TANOL-AGUA mTaE AQUA DR
PROCESO

Fuente: Convers A., Juguin B. Make Pure Butanes Via MTBE. Hydracarbun Processing March 1981 (15),
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4) Proceso UOP/Hils

Este proceso ha sido liceiciado por las compaitias Universal Oil Products Co. (UOP)
empresa Norteamericana establecida en Des Plaines Illinois y la compafifa Hills AG de
Marl, Alemania. La tecnologia desarrollada por UOP ha sido esencialmente importante
para producir MTBE en refinerias donde no se cuenta con isobutileno en las corrientes de
fracciones Cy.

Para describir el proceso UOP/Hils debemos explicar previamente el sistema paralelo de
obtencion de isobutileno llamado UOP Butamer-Oleflex que consta de 3 etapas y que se
mucstra cn la figura 3.4

Figura 3.4. Esquema UOP para una planta productora de MTBE.

H2 | FL' METANOL

. DE MTSE
OLEFLEX Dewrar |, wras

FRACCIONES
c4

FL : Fracciones figeras

I8 : Toire Desdsobutanizadors
BUTAMER : Proceso de isomerizacién
n-Buteno a iso-Butano
FRACCIONES W2 FL ‘ : Proc
PESADAS OLEFLEX : Proceso de De: 1on

iso-Butano a iso-Bust

Fuente: Bakas, Steve T. Integration of technologies for the conversion of butanes into MTBE.(9)

1.- Por medio de una torre des-isobutanizadora (DIB), se separan tres coirientes, la
primera es el producto de domos esencialmente isobutano que es enviada al sistema de
deshidrogenacion, 1a segunda es el n-butano que se extrac lateralmente y es enviado al
proceso de isomerizacion y finalmente el producto de domos conticne olefinas pesadas
que salen a otros procesos.




2.- El proceso de isomerizacion denominado “Butamer”, consiste en convertir el butano
en isobutano y regresarlo a la torre fraccionadora descrita en el punto anterior. Se emplea
un reactor de lecho fijo en presencia de hidrogeno para evitar la polimerizacion,

Il catalizador usado es regenerable y estd construido en un sustrato con metales preciosos
que promueven la isomerizacion a baja temperatura.

3.- Por medio de un proceso de deshidrogenacion llamado “Oleflex” que representa el
costo mas alto dentro de la planta, el isobutano obtenido en el proceso de isomerizacion y
separado en la fraccionadora se convierte en isobutileno. Esta parte del esquema de
produccion opera a baja presion usando un lecho catalitico llamado “moving-bed catalyst
systein” que consiste en un catalizador base platino que fluye lentamente a través de tres
reactores y luego es regenerado en una columna continua.

De esta forma se obtiene el isobutileno final en un rango del 27 % en peso que se envia al
proccso de MTBE UOP/Hiils denominado Ethermax y que emplea un catalizador de
resina de intercambio idnico y dos reactores empacados de tipo adiabatico. El aumento de
temperatura en el primer reactor se controla con una porcion reciclada desde el segundo
reactor que se envia de a la entrada del primero.

Como en ofros procesos, la recuperacion del metanol se lleva a cabo por medio de un
sistema simple de lavado con agua y posterior destilacion binaria.

Figura 3.5. Proceso UOP/Hlls

FRACCIONES
Cé ey
METANOL
LEYENDAS: R+ REACTOR
CC = COLUMNA DE
DESTLACION mrse

Fuente: Gregor J, H. Bakas S. T., Conventing Fieid Butanes into MTBE. Gas Procesors Association 29,
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5) 'roccso ARCO.

Este proceso ha sido licenciado por ARCO Chcimical Company, empresa Norteamericana
establccida en Philadelphia Pennsylvania, Es probablemente el proceso mas extendido a
nivel mundial y se tienen datos de que ARCO Chemical Company es el lider mundial en
Ia produccién de MTBE y TAME,

Emplea dos reactores de lecho fijo en seric que contienen una resina de intercambio
ionico. Como en el proceso IFP, el aumento de temperatura en el primer reactor se
controla con una porcion reciclada desde el segundo reactor. Siguiendo el mismo
esquema de los procesos anteriores, el producto de la reaccion es enviado a una torre
fraccionadora donde se obtiene el MTBE por fondos y los hidrocarburos no reactivos
inczclados con metanol se obtienen por el domo. La recuperacion del metanol se lleva a
cabo por medio de un sistema de extraccion con agua y posterior destilacion binaria o por
medio de un sisteina de tamiz molecular.

La aplicacion tipica de este proceso es en corrientes provenientes de plantas de cracking
catalitico fluidizado en el que el contenido de isobutileno es alcanza valores promedio de
12% en peso. Esta tecnologia ha sido licenciada bajo control de ARCO Chemical
Technology Inc. denominada ACTI. Su aplicacion data de 1950 siendo el primer proceso
dc obtencion de MTBE.

En 1979 ARCO construyd lo que fue 1a planta de mas grande del mundo con capacidad
de 400,000 ton/aito. Actualinente se construyd otra planta con capacidad de 850,000
toi/aio con lo que la produccion global actual es de 2.5 millones ton/afio.

Figura 3.6. Proceso ARCO

PRACCION
C4 REGIDUAL
METANSL
0A
2
FRACCION C4 *
EN
1SOBUTILENO
METANOL mrae AGUADE
DA1TORRE DESBUTANIZADORA PROCESO
DA23FRACCIONADOR METANOL-AGUA

Fuente: Miller, Davis J., Ether options: MTBE/TAME and ETBE (33),
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6) Proceso CD Tech/CR&L

Este proceso ha sido licenciado por las compaiiias Catalytic Distillation Technologies
(CD Tech) en asociacion con Chemical Research and Licensing Company (CR&L) y
Lummus Crest Inc.

Este proceso difiere de los anteriores en cuanto que la reaccion y el fraccionamiento se
realizan en el mismo equipo, los licenciatarios llaman destilacion catalitica a este sistema.
Segin los licenciatarios el proceso es muy econdmico porque permite recuperar todo el
calor de reaccion que se aprovecha en el proceso de destilacion.

La carga compuesta por C, y metanol se introduce en la columna-reactor, la cual esta
dotada internamente de un relleno que sirve de soporte al catalizador realizdndose
simultaneamente la reaccion y la separacion del MTBE que escurre hacia el fondo de la
columna .La fraccion C, residual y el metanol de exceso se extraen por el domo. La
recuperacion del metanol se lleva a cabo por medio de un sistema de extraccion con agua
y posterior destilacion binaria,

Este proceso ha comenzado a ser usado en varias partes del mundo demostrando
excelentes resultados. Sin embargo la informacion disponible es muy limitada y ain para
los propios usuarios la tecnologia de la destilacion catalitica se mantiene confidencial,

Figura 3.7. Proceso CD Tech/CR&L.

! : MEMN c4
RESIDUAL

METANOL z

Cvomvere:
FRACCIONES
? Mrse

c4
REACTOR/FRACCIONADORA  LAVADO CONAGUA  COLUMNA DEMETANOL

Fuente: Iscar Fernando, MTBE: fabricacién, usos'y ecanomfal27),
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3.2 SELECCION DEL ESQUEMA DE PROCESO
PARA LA PLANTA DE MTBE

A lo largo de la seccion 3.1 hemos presentado un resumen de las principales
tecnologias disponibles para 1a obtencion del Metil Terbutil Eter todas ellas ampliamente
aplicadas. Se tienen datos de que existen actualmente en el mundo 100 plantas en
operacion, 19 en construccion y casi 60 plantas bajo proyecto de posible realizacion.

La proposicion de un esquema optimo de produccion depende de una adecuada y
estricta evaluacion de varios factores en cada uno de los principales esquemas de
procesamiento, sin embargo, no es objetivo fundamental de este trabajo realizar dicha
evaluacion por lo que solo hemos realizado un andlisis cualitativo de los factores que a
continuacion se enlistan para obtener nuestra propuesta de procesamiento. Los factores
mas importantes considerados son:

1. Materias primas

- Disponibilidad presente y futura
- Procesamiento requerido
- Almacenamiento requerido

2. Factores técnicos

- Flexibilidad del proceso
- Operacién continua

- Controles especiales

- Equipos comerciales

- Dificultades técnicas

- Auxiliares especiales

- Desarrollo futuro

- Seguridad e higiene

3. Consideraciones de proceso

- Disponibilidad de tecnologia

- Materia primas comunes con otros procesos
- Consistencia de productos en la compaiifa

- Objetivos generales de la compafifa
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4. Equipo

- Disponibilidad

- Materiales de construccion

- Costos iniciales

- Costos de instalacién y mantenimiento
- Refacciones

- Discfios especiales

Los factores que consideramos menos determinantes en la seleccion de alternativas
de procesamiento de MTBE por las caracteristicas propias del proceso y que por lo tanto
no consideramos en forma explicita para la seleccion son los siguientes:

5. Tiempo

- Tiempo para finalizar el proyecto
- Desarrollo de proceso requerido
- Oportunidades de mercado

- Valor del dinero

™~
™ 6. Localizacion de 1a planta
- Extension de terreno
- Facilidades de transporte
- Proximidad a los mercados
- Proximidad a materias primas
- Disponibilidad de servicios y energia
- Mano de obra
- Clima
- Restricciones legales e impuestos

7. Residuos y subproductos

- Cantidad producida

- Valor

- Mercados potenciales y usos
- Forma de desecho

- Aspectos ambientales

De acuerdo a la bibliografia (Ref. 35) se estima que los factores de costo no son
esenciales para la comparacion de las diferentes tecnologias disponibles en el mundo. Sin
embargo, podria resultar interesante que se realizaran estudios detallados para
profundizar en estos aspectos considerando los siguientes factores.
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8. Costos

- Materias primas

- Energia

- Depreciacion

- Otros cargos

- Costos de operacion

- Mano de obra especializada
- Derechos y regalias

- Controles ambientales

Materias Primas

Como se menciond al principio del capitulo, la seleccion del esquema optimo de
produccion depende substancialmente de las cargas requeridas por proceso en términos
de factibilidad técnica y por tanto econdmica. En otras palabras la composicion de
isobutileno en la corriente de fracciones Cy que es la principal materia prima, determinara
1a seleccion del proceso. ‘

En nuestro caso, la planta de MTBE esta proyectada para ajustarse al contenido de
isobutileno en el corte de fracciones C; provenientes de unidades de desintegracion
catalitica FCC que en promedio oscila entre 8 y 12 % y que se encuentra normalmente
disponible en las principales refinerias de México.

De 1a informacion recopilada, hemos podido apreciar que los procesos Europeos EC
Erdolchemie y Snamprogetti no serian aplicables ya que estan disefiados para utilizar
corrientes ricas en isobutileno del orden de 50% peso. El éxito de estas tecnologias es el
hecho de producir previamente las corrientes ricas en isobutileno para después acoplarlas
a procesos de muy alto rendimiento para la produccion del MTBE. En Amiérica, el mejor
ejemplo de esta tendencia es el esquema integral de produccion a partir de butano
propuesto por la compaitia UOP,

Factores Técnicos

Respecto al factor de factibilidad técnica, hemos encontrado infornicion acerca de
la existencia de un proyecto Mexicano que busca acondicionar tres unidades de butadieno
para convertirlas a la produccion de MTBE usando esquemas de proceso muy similares.

El sistema de reaccion propuesto por la compafiia IFP resulta de gran interés pues
presenta ventajas en algunos aspectos técnicos especificos:
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- El rector es substancialmente econdmico por su construccion sencilla comparado con
un reactor tubular que para esta aplicacion podia tener mas de 1,000 tubos.

- Debido a la expansion, las particulas de resina se mantienen en continuo movimiento lo
que asegura una eficiente transferencia del calor de la reaccién desde los centros del
catalizador previniendo el sobrecalentamiento y prolongando la vida del catalizador.

- El uso de un reactor tipo cambiador facilita las operaciones de carga y descarga lo que
en sistemas de doble reactor, es muy importante para el primero, que actiia como
escudo del proceso recibiendo los venenos, contenidos en las alimentaciones y soporta
las temperaturas més altas que disminuyen la actividad del catalizador.

- El lecho expandido evita el taponamiento por acumulacion de residuos que podrian
causar caida de presion al proceso.

- En México se produce desde hace varios afios la resina empleada en el proceso de
MTBE, que es la denominada Amberlist 15, lo que representa una ventaja econémica
de gran importancia.

Consideraciones de Proceso

Sabeinos que las tecnologias disefiadas para consumir corrientes ricas en isobutileno
tendran una gran importancia en el futuro. Sin embargo para el caso especifico de nuestro
pals, podriamos considerar que existe un mayor interés por aprovechar los recurso$
petroleros disponibles y desarrollar integralmente la petroquimica basica.

A ultimas fechas, se ha hablado que se estan llevando a cabo intermediaciones para
conceder a empresas particulares, los derechos de explotacion de la petroquimica
secundaria, lo cual podria confirmar este planteamiento.

Equipo.

En base a lo anterior y con la debida reserva, consideramos que un esquema
apegado a la tecnologias propuestas por IFP, ARCO y CD Tech/CR&L seria adecuado
para nuestro pais ya que se adapta bien a las caracteristicas de las materias primas
Mexicanas dentro del &mbito de la petroquimica basica, permite la produccién de MTBE
necesario para el consumo intemno y se puede obtener un subproducto de mayor valor de
venla y de mayor valor como materia prima para la petroquimica basica como lo son las
fracciones Cy mejoradas.
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La tecnologia propuesta por CD Tech/CR&L incluye en su esquema de proceso una
“torre de destilacion catalitica”, dicho equipo funciona al mismo tiempo como reactor y
como colunna desbutanizadora. La ventaja principal de esta innovadora tecnologia es el
gran ahorro de energia ya que permite aprovechar el calor formado durante la reaccion
para lograr la separacion de los componentes.

Sin embargo, la sofisticacion de este proceso resnlta en equipos de disefio especial de
aplicacion industrial muy reciente y cuya inforinacion tecnoldgica permanece en secreto.

Finalinente hemos considerado los procesos de IFP y ARCO para integrar un
esquema simplificado, que substancialmente emplean un reactor de lecho expandido con
resina de intercainbio ionico, una columna desbutanizadora de la que se obticne por
fondos ¢l MTBE y un sistema de lavado con agua y posterior destilacion binaria para
recuperar el metanol de exceso que se obtienc por ¢l domo de la torre desbutanizadora.

Figura 3.8, Esquema simplificado seleccionado para la planta de MTBE
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3.3 PRODUCTOS Y APLICACIONES

En esta seccién haremos una revision de los usos y aplicaciones del MTBE y la
fraccion C, residual coproducto que en ciertos casos podria ser considerado como

producto principal y describiremos detalladamente el uso del MTBE en la formulacion de

gasolinas,

3.3.1. PRODUCTOS DE REACCION

La calidad del MTBE a obtener con tratamiento posterior o sin él, depende de su uso

final. Por lo general el MTBE se puede obtener en dos grados distintos:

1°) Para uso como componente de la gasolina, y

2°) para uso como disolvente o para produccion de isobutileno puro.

La tabla 3.1 muestra Andlisis tipicos de MTBE.

Tabla 3.1 Anélisis Tipico de MTBE

Grado

Componente Combustlble Disolvente
MTBE, % peso 97 min 99.1 32 99.8
Cs, % peso 0.1 méx 0.1 méx
Di-isobutilenb, % peso 1 méx 0.5 méx
TBA, % peso 0.2 méx 0.2 méx
Metanol, % peso 3 mix 0.5 méx
Dimetiléter, % peso 0.1 méx 0.1 méx
Agua, ppm 50 méx 50 méx

Fuente: Iscar Fernando. MTBE: fabricacidn, usos y economfal27},
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La composicion de la fraccion Cy residual depende del tratamiento a que ha sido
sometida la alimentacion, El contenido de isobutileno en la fraccion Cy residual puede

variar desde el 5 al 0.1 %. En todos los casos se eliminan ademas otros contaminantes
como se muestra en la siguiente tabla,

Tabla 3.2, Composicidn de la Fraccién C-4 Residual.

Componente Porcentaje
Metanol % peso 0.1 méx
Eter dimetflico % peso 0.1 méx
MTBE % peso 0.1 méx
Isobutileno % peso 0.1 méx

Fuente: Iscar Fernando. MTBE: fabricacidn, usos y economfal27),

3.3.2. EMPLEO DEL MTBE Y DE SUS COPRODUCTOS

El proceso de MTBE puede instalarse en una refineria con dos objetivos distintos:

1) El puramente energético al producir un componente de alto indice de octano con
destino a la fabricacion de gasolinas.

2) Objetivo petroquimico de fabricacion de materias primas de alta calidad con
destino a los procesos de sintesis organica, ya sea isobutileno de alta pureza producido
por la descomposicion del MTBE puro u olefinas lineales fraccionadas del corte Cy, una

vez que el isobutileno ha sido practicamente eliminado.

Ademds de su uso como componente de gasolinas y para producir isobutileno de alta
pureza, ¢l MTBE tiene aplicacion como disolvente en general en procesos de extraccion
como reactivo quimico y en cromatografia,

A continuacion se analizan diferentes posibilidades de utilizacion tanto del MTBE
como de su coproducto fraccion Cy con bajo contenido de isobutileno.
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3.3.3. MTBE COMO COMPONENTE DE GASOLINAS

Existen numerosos cstudios dedicados a la utilizacion de compuestos oxigenados
como componcntes de alto octano en las gasolinas. Para este fin, a lo largo de varias afios
dc experimentacion sc han propucsto sustancips tales como:

* Mctanol, producido a partir del gas natural o carbon.

* Etanol, producido por fermentacion de biomasa,

* Alcoliol butilico terciario subproducto de la industria petroquimica.

* Mctil Terbutil Etcr (MTBE) o Teramil Metil Eter (TAME), producidos por reaccion de

subproductos cn la industria dc 1a refinacion 6 de la petroquimica con metanol.

Las razoncs importantcs para incluir compucstos oxigenados en las gasolinas,
pucden scr entre otras: ‘

* Aumentar el suministro de gasolinas a partir de matcrias primas fosiles (gas natural,
carbon) distintas del crudo.

* Obtener gasolinas dc alto octanaje sin plomo y sin adicion masiva de arométicos
ahorrando energia y disminuyendo las emisiones de sustancias toxicas a la atmosfera,

* Disminuir los niveles de emision de contaminantes dc los velifeulos automotores.

* Aumentar la disponibilidad de aromdticos para usos petroquimicos. Por cada volumen
de MTBE usado en gasolina se libcran de 0.7 a 1.1 % vol, de arométicos C, a C,

En la tabla 3.3, se presentan algunas propicdades dc tipo encrgético dc los
compucstos oxigenados mas cominmentc usados cn la formulacion de gasolinas.
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Tabla 3.3. Compuestos oxigenados usados en gasolinas.

Propiedad Metanol Etanol TBA MTBE TAME
Gasolina

Peso especifico

0.7928 0.7893 0.7887 0.7406 0.7703  0.82-0.76
Punto de Ebulticién, °C
64.4 . 784 82.8 66.2 86.3 30-200
Punto de Congelacién, °C
-97.8 -116 25,6 -108.6
Presién de Vapor kg/cm,
0.36 o2 0.56 0.61 0.10 0.6-0.85
No. octano de mezcta .
RON 91 104 106 116 112 90-93
MON : 107 92 89 98 99 81-83
Poder calorifico kcal/kg
4,660 7,117 7,806 8,395 8,710 10,800
Solubilidad en agua :
a3 20°Cg/100g [ s ] 4.8 1.16 0.08

Relacién aire/combustible,
6.4 8.96 11 1.7 121 1641

Calor latente de vaporizacién kcal/kg
260 204 140 82 74 78

Fuante: 1scar Fernando. MTBE: fabricacién, usos y economial??,

Desde 1970, 1a Enviroment Protection Agency de los Estados Unidas (US EPA), ha
establecido lincamientos dirigidos a reducir el contenido de plomo y otras sustancias
nocivas en la formulacion de las gasolinas, '

También se han establecido los niveles de adicion de compuestos oxigenados en la
gasolina, Las primeras regulaciones a este respecto (1979-1881) se muestran a
continuacion cn la tabla 3.4.
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Tabla 3.4. Compuestos oxigenados aceptados por la EPA para formular gasolinas.

TBA 7% méximo (febrero 1979)
MTBE 7% méximo (marzo 1979)
Etanol 10% méximo (abril 1979)

Cosolventes (alcoholes C,): Metanol con aditivos especiales
0.256 % méximo (octubre 1981)

TBA/Metanol con volimenes iguales
10% (noviembre 1981)

Fuante: Iscar Fernando, MTBE: fabricacidn, uses y ec fal?27h,

Algunos paises de Europa occidental han aceptado otros niveles distintos. Asi el
MTBE esta autorizado en Alemania Federal, talia y Francia en niveles que permiten
hasta un 10 %,

La distribucion de gasolina sin plomno en el Mercado Comuin Europeo ha sido
obligatoria a partir del | de julio de 1989, en la misma fecha, el contenido en plomo
maximo se redujo de 0.4 g/t a 0.15 g/l. Uno de los métodos previstos para reducir el
contenido de plomo es afiadir productos oxigenados a la gasolina,

En 1990 y 1992 el Clean Air Act establecié enmiendas a la legislacion encaminadas
a reducir ta volatilidad de las gasolinas y establecer un programa de aplicacion de
gasolinas oxigenadas con contenido minimno de oxigeno de 2.7 % peso en cuarenta areas
que violan los niveles permisibles de monoxido de carbono durante los ineses de inviemo
(Noviembre a Febrero),

1.a nueva normatividad presentada recienteinente a aprobacion establece los niveles
de compuestos oxigenados que se enlistan a continuacion:

* Metanol: 5% aximo incluyendo cosolventes y aditivos
* Etanol: 10% méximo incluyendo cosolventes y aditivos
* [sopropanol:  10% maximo '

* TBA: 7% méximo

* MTBE: 15% maximo
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Pucden emplearse mezclas de los anteriores manteniendo un total de 10% comio
maximo. Por otra parte s¢ han presentado propuestas para que a partir de 1995, las
formulaciones de gasolina se ajusten a los siguientes pardmetros:

* Concentracion de benceno: | % vol. maximo.
* Concentracion de oxigeno: 2.0 % peso minimo.
* Concentracion de arométicos: 25 % vol. maximo,

* Reduccion de 15 % en hidrocarburos toxicos y/o precursores de ozono.

El MTBE tiene un alto valor de indice de octano de mezcla, que varia de acuerdo
con las propicdades de 1a gasolina base: de 115 a 135 para octano rescarch y de 98 a 110
para octano motor . En general a este respecto puede decirse que:

1) El efecto de anmento del indice de octano es mayor, a menor indice de la base,

2) El efecto relativo de aumento de octano es mayor a menor concentracion de MTBE,

. este efecto es tipico de aditivos mejoradores de indice de octano como son plomo

alquilos y derivados de manganeso como metilciclopentadienil manganeso
tricarbonilo.

3) El efecto s mayor cuanto mayor sca el contenido de saturados de la base.

4) Tl efecto del MTBE no se afecta por presencia de plomo tetralquilo lo cual bennitc
obtener mayor incremento de indice de octano por cada componente con niveles bajos
de adicion,

Los factores positivos del empleo de MTBE hasta concentraciones del 15 al 20 % en
gasolinas derivadas completamente de la refinacion del petréleo son:

1) No varian ¢l consumo de gasolina ni la potencia del vehiculo.
2) Megjora el octano en carretera a baja velocidad.
3) Tiene un fuerte efecto sobre el incremento en el nimero de octano motor.

4) Sustituye con gran ventaja econdmica a las naftas ligeras Cs-C, de alto octano
producidas por isomerizacidn adsorcién. Asi un metro cubico de MTBE producc el
mismo aumento en nimero de octano que 4 metros cibicos de nafta ligera
isomerizada y 3 metros cibicos de isomerizada y desnormalizada.
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5) No afecta ¢l arranque en frio y 1a aceleracion a baja velocidad.

6) La adicion de MTBE empeora un poco el sello de vapor (vaper lock) porque es més
volatil, pero puede compensarse variando ligcramente la composicion de la gasolina.

7) No hay problemas de formacion de hiclo e incluso evita la congelacién de carburador.
8) No hay diferencias en las propiedades de vaporizacion de la gasolina.

9) No hay diferencias en la tendencia a la corrosion con las gasolinas habituales,

10) No afecta las pinturas o elastémeros usados normnalmente en los automéviles.

1) Debido a su punto de ebullicion de 55 °C mejora el octano del frente de la gasolina
(AR 100 °C), lo cual no logra el tetraetilo de plomo y en consecuencia mejora la
eficiencia de los motores de los automéviles europeos. Asi para un nimero de
octano RON de 98.5, el octano de la fraccién IBP-100 °C pasa de 88.5 a 95.5 con la
adicion de un 10% de MTBE y el A R 100 °C pasadet 10 al 3,

12) Aunque aumenta la solubilidad del agua en la gasolina nunca hay separacion de
fases, es mas soluble en agua que los hidrocarburos, pero incluso a temperaturas
elevadas de hasta 40 °C y grandes excesos de agua, el 99% del MTBE pennanece en
la gasolina "

13) Puede mezclarse con gasolina en cualquier proporcion.

14) Gasolinas con un contenido de hasta un |5 a 20 % de MTBE pueden usarse en la
mayoria de los coches sin modificaciones al motor y son compatibles con los
sistemas actuales de distribucion, aunque por encima de 15 % se nota el olor a
MTBE.

15) No afecta la estabilidad quinica de la gasolina ni su estabilidad en almacenaje.

16) El MTBE no es toxico.

I7) No afecta las temperaturas de cristalizacion de los componentes de la gasolina,
puede sin cmbargo en algunos casos mejorarla,

18) Disminuye en un 20 a 25 % la emision de mondxido de carbono y disminuye en un
20% la emision de polinucleares aromaticos cancerigenos por ¢l tubo de escape, no
aumenta la formacion de nicblas (smog).

19) Es compatible con los aceites lubricantes comerciales usados actualmente.
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3.3.4. FABRICACION DE ISOBUTILENO DE ALTA PUREZA

Existe un mercado importante para el isobutileno de alta pureza (superior al 99 %)
en la produccion de caucho butilo, poli-isobutileno y metil metacrilato. También existen
aplicaciones para isobutileno de menor pureza como se indica en la tabla 3.5.

3.3.5. APLICACIONES DEL ISOBUTILENO

Los usos del isobutileno dependen de su grado de pureza al momento de obtenerlo
como inateria prima. En la signiente tabla sc resuine ésta serie de aplicaciones.

Tabla 3.5, Aplicaciones del isobutileno en funcién de su composicién.

PUREZA

APLICACIONES

Mayor que 99 %

Mayor que 90 %

Mayor que 50 %

Caucho butilo
Poli-isobutileno
Terbutil fenoles
Terbutil amina
Terbutil mercaptano
Cloruro de metalilo
Acido pivélico
Metacrilonitrilo

Acido metacrflico
Isopreno

MTBE

TBA
Polibutenos
Di-isobutileno
Heptenos
Alcoholes Cs

Fuante: Iscar Fernando. MTBE: fabricacidn, usos y sconomia'a?,
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Enlatabla 3.1. se encuentran las volatilidades relativas y puntos de ebullicion de los
componentes de la fraccion Cy. Es evidente que el isobutileno y 1-buteno no pueden

separarse por destilacion. Sin embargo ambos productos en estado muy puro, son
necesarios para la industria petroquimica.

El método clasico de fabricacion de isobutileno puro se basa en la reaccion de la
fraccion Cy con dcido sulfirico y descomposicion posterior del derivado sulfonado del

isobutileno. Este proceso es costoso, crea importantes problemas de operacion pero sobre
todo de corrosion. También puede separarse el isobutileno de la fraccion C, por

adsorcion, aunque por este método es dificil lograr la pureza deseada.

El MTBE puede descomponerse por cracking en fase gaseosa, sobre catalizador y a

temperaturas por debajo de 300 °C. Se forma asf de nuevo, isobutileno y metanol que se
separan facitmente,

La reaccion se hace en presencia de vapor de agua para evitar la dimerizacion del
isobutileno a Di-isobutileno, en un reactor tubular, calentado por un circuito de aceite
caliente. La presion debe ser suficiente para que se pueda obtener el isobutileno en fase
liquida. Existen varios procesos de este tipo tales como el de IFP y Assoreni. Un esquema
del proceso se encuentra en la figura 3.9.

Figura 3.9. Proceso IFP para obtener isobutileno de alta pureza via MTBE.
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Fuente: Convers A., Juguin B. Make Pure Butanes Via MTBE. Hydrocarbon Processing Maich 1981 {15},
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3.3.6. APLICACIONES DE LA FRACCION RESIDUAL

Por lo general se citan tres niveles de conversion del isobutileno de la carga que
dependen de la utilizacion de la fraccion C, resultante:

1° La conversion normal es aquella que produce un contenido de isobutileno en el
producto C, del 2 al 5 %.

2° Se consigue una conversion més profunda afiadiendo reactores adicionales, llegando a
contenidos de isobutileno en el producto C, de 0.5 al 1.0 %.

3" Finalmente se consigue una conversion ain mayor hasta niveles de isobutileno
inferiores al 0.1 % afadiendo reactores a la corriente C, producto de! domo de la
fraccionadora. El cfluente se somete a una segunda desbutanizacion a baja presion y el
MTBE producido junto con el metanol se devuelve a la primera etapa de reaccion. Es
también necesario hidrogenar selectivamente el butadieno y los acetilenos.

La fraccion C, producto del la planta de MTBE, mds o menos contaminada con
isobutileno, tiene diversos usos petroquimicos. Existen tres niveles de reduccion del
isobutileno con las siguientes aplicaciones.

I.- La fraccion C, residual con contenido en isobutileno de 2 a 5 % se emplea para
fabricar acidos maléico o acético por oxidacion, como reciclo de las plantas de
pirdlisis con vapor o para producir alcoholes oxo,

Sc utiliza también en el proceso de alquilacion para fabricar componentes de la
gasolina. La calidad del producto de alquilacion se mejora de todos modos si se
elimina el isobutileno, ya que es de los tres isomeros del buteno, el que da un
producto de menor ninnero de octano.

™o
‘s

Cuando el contenido de isobutileno de la fraccion C, residual es del 0.5 a | %, se
aplica en la hidratacion a alcohol butilico secundario, que se utiliza a su vez, como
solutizador del metanol en su mezcla con gasolina para fabricar butadieno por
deshidrogenacion oxidativa y para produeir metil etil cetona (MEK).

3.- Cuando ¢l contenido de isobutileno de la fraccion C, residual es inferior a 1000 ppm,
el I-buteno se scpara por fraccionamiento o adsorcion (proceso Sorbuteno u
Olefinesiv) hasta conseguir purezas superiores a 99 % y entonces se usa coito co-
mionomero en la fabricacion del polictileno de alta densidad o para fabricar 1-
polibuteno.
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CAPITULO IV

BASES DE DISENO

4.1 DEFINICIONES

Bases de disefio es el nombre con el que se denomina al documento de ingenieria
que contiene la informacién técnica necesaria para llevar a cabo el disefio de una planta.
Incluye informacion tal como: capacidad, rendimiento, flexibilidad, especificaciones y
condiciones de alimentaciones y productos, ademas de incluir informacion util para
desarrollar la ingenieria basica y de detalle entre los que se encuentran la localizacion de
la planta, condiciones climatolégicas de la zona, disponibilidad de servicios auxiliares,
requerimientos de instalaciones de almacenamiento, tratamiento de efluentes, seguridad
industrial y otros.

Su elaboracion esta basada en un cuestionario que la compafiia favorecida o
licenciadora para realizar cl proyecto, turna a la compafiia cliente para que ésta a su vez
especifique las necesidades y lineamientos particulares del proyecto. Al contener estos
lineamientos y especificaciones del proceso, el documento de bases de disefio sirve como
punto de partida para establecer las garantias que la compaiia licenciadora debe ofrecer
al cliente, estas garantias pueden cubrir entre otros aspectos, la capacidad de la planta, las
especificaciones de los productos, los rendimicntos, la flexibilidad de la planta, etc.

Por otra parte este documento es util para el licenciador, ya que como responsable
de que el proceso resulte satisfactorio, debera vigilar que la operacion de la planta se
lleve a cabo siguiendo estrictamente las instrucciones del cliente y que se cumplan todas
las condiciones operacionales, tales como, carga a la plama o calidad y cantidad de los
servicios auxiliares.

De todo lo anterior se desprende que ademas de fijar los requerimientos del proceso,
es un documento que puede ser util desde el punto de vista legal.
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4.2 INFORMACION CONTENIDA EN EL
DOCUMENTO DE BASES DE DISENO

El documento de bases de disefio contiene informacion indispensable para los
especialistas dedicados al disefio del proceso, ademas de otros documentos y planos
importantes. En forma gencralizada esta informacion comprende los siguientes rubros.

- Generalidades

- Capacidad, rendimiento y flexibilidad

- Especificaciones de las alimentaciones

- Especificaciones de los productos

- Condiciones de las alimentaciones a la planta en L.B.
- Condiciones de los productos en L.B.

- Informacién de servicios auxiliares del proceso

A continuacion presentaremos una breve descripcion de cada uno de ellos:

4.2.1. GENERALIDADES

En este punto de deberdn describir en forma general la funcién de la planta y el tipo
de proceso empleado.

4.2.2. CAPACIDAD, RENDIMIENTO Y FLEXIBILIDAD

En este caso deberan reportarse factor de servicio y capacidad. El factor de servicio
nos indica el tiempo que operard una planta, algunas compafiias tienen la politica de
operar sus plantas once meses y utilizar el mes restante para darle mantenimiento lo que
equivale a tener un factor de servicio de 0.9, otras compailias requieren que sus plantas
operen mis tiempo y esto requiere de disefios inuy cuidadosos y con alta flexibilidad para
permitir que la planta opere todo el afio lo que equivale a tener un tener un factor de
servicio de 1.0.

Existen casos especiales en los cuales por la demanda de producto en el mercado, la
planta requiere operar menos tiempo, lo cual nos lleva a tener factores de servicio bajos.
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Capacidad: en este inciso es importante indicar la capacidad nommal, la de diseilo y
la minima que tendra la planta

4.2.3. ESPECIFICACIONES DE LAS ALIMENTACIONES DEL PROCESO

Aqui se deberan enlistar las diferentes cargas a la planta, indicando para cada una
de ellas el flujo y las composiciones, la temperatura, etc. El sistema de unidades a usar se
debe procurar que sea lo mas homogéneo posible. '

_4.2.4. ESPECIFICACIONES DE LOS PRODUCTOS

' Se deben indicar las especificaciones de cada una de las lineas de los productos de
la planta, ‘

4.2.5. CONDICIONES DE LAS ALIMENTACIONES EN LIMITES DE BATERIA
(LB.).

se reporta para cada una de las alimentaciones a la planta: su procedencia, su estado
“fisico, la presion maxima, normal y minima, la temperatura maxima, normal y minima y la
forma de recibo, ya sea por tuberia, cilindros, carros tanque, u otro.

4.2.6 CONDICIONES DE LOS PRODUCTOS EN L.B.

- En este punto se deberdn reportar en forma de lista para cada uno de los productos
en limites de bateria: su destino, su estado fisico, la presion maxima, normal y minimna, la
temperatura maxima, normal y infnima y la forma de recibo ya sea por tuberla, cilindros,
carros tanquc, autotanques u otros,
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4.2.7. INFORMACION DE SERVICIOS AUXILIARES

Se reportan todos los datos correspondientes a Servicios Auxiliares, entre otros:

- El Agua_de Enfriamiento; Se deberdn indicar las condiciones de suministro (presion y
temperatura) y de retorno (presion minima y temperatura mdxima) en limites de bateria,
se deberdn especificar también la disponibilidad y fuente de suministro.

- Vapor: Se deberan especificar el nivel, la disponibilidad, las condiciones de suministro
y de retomo (presion y temperatura) de acuerdo a su uso, especificar si es vapor de
calentamiento, vapor motriz o vapor de proceso, indicar si se va a generar dentro de la
planta o de limites de bateria e indicar si retornara como condensado o vapor.

- Agua tratada: Indicar las condiciones de suministro del agua (presion y temperatura) y
especificar si se obtendra de la planta o de limites de bateria.

- Combustible: Indicar su estado fisico (si es gaseoso o liquido), se debera reportar la

composicion, la presion y la temperatura en limites de bateria y el poder calorifico
bajo.

- Refrigerante: Especificar composicion, caracteristicas y la presion y temperatura como
condiciones de suministro.

- Gas inerte: Se debe indicar composicion, presion, temperatura y si se va a generar en la
planta o cn limites de bateria.

- Suministro cléctrico: Indicar el voltaje, frecuencia y nimero de fases.

- Airc de planta; Especificar si se va a generar en planta o en limites de
bateria, asi como el flujo y la presion.

- Aire de Instrumentos: Especificar si se va a generar en planta o en limites
de bateria, asi como el flujo, la presion y la huinedad.
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4.3 PLANTA PROPUESTA PARA LA PRODUCCION DE
METIL TERBUTIL ETER (MTBE).

4.3.1. GENERALIDADES

a) Funcién de la planta:

Se trata de una planta petroquimica cuya funcion es la produccién de MTBE a partir de
metanol e isobutileno con una capacidad de 60,000 ton/afio lo que permitird disminuir en
18 % las importaciones de MTBE que en 1994 ascendieron a $123 millones de ddlares
(aproximadamente 325,000 ton) y se prevé que seguirdn aumentando en los proximos
aios,

El MTBE es usado como aditivo de alto octanaje en las gasolinas oxigenadas quc se
consumen en nuestro pafs desde hace 5 afios formando parte de los proyectos ecolégicos
de Pemex para reducir el indice de emisiones contaminantes a la atmosfera producidos
por los vehiculos de combustion interna en las grandes ciudades del pais.

El MTBE ha sido el principal substituto de los compuestos aditivos con plomo a nivel
mundial, en nuestro pais ha sido de gran utilidad para sustituir al tetraetilo de plomo,
aditivo de las antiguas gasolinas que no puede ser utilizado por los modernos sistemas
convertidores cataliticos que: han sido implementados como dispositivo estandar desde el
aiio de 1991 en todos los vehiculos nuevos.

b) Tipo de proceso

El proceso de obtencion es de tipo continuo, se obtiene MTBE como producto de la
reaccion catalitica en fase liquida entre el metanol y el isobutileno, este iltimo contenido
en ¢l corte de butanos-butilenos proveniente de las plantas de Desintegracion Catalitica
Fluida (FCC, Fluid Catalitic Craking) en un rango de 6-12 % en peso aproximadamente y
que en México operan normalmente,

La reaceion es de tipo exotérmico y es catalizada por una resina de intercambio idnico
tipo acido, este proceso se apega al planteamiento basico de todos los procesos existentes
para la obtencion de MTBE y que constan generalmente de las siguientes fases:
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I.- Alimentacion en limites de bateria, de fracciones C, y metanol en exceso ambas en
estado liquido, ‘

2.- Mezcla controlada de estas alimentaciones y posterior entrada a reactor catalitico de
lecho fijo que contiene la resina catalizadora donde se produce el MTBE.

3.~ Separacidn del MTBE de las fracciones C, inertes y del metanol en exceso, en esta

seccion se obtiene el MTBE ‘que podré ser usado directamente o purificado segin la
aplicacion para la cual sea requerido.

4.- Separacion del metanol en cxceso de las fracciones Cy4 a las que se llama fracciones
mejoradas, este proceso se lleva a cabo por medio de una extraccion liquido-liquido
con agua.

5.- Separacion binaria de la inezcla metanol-agua y recirculacion de ambas corrientes al
proceso, ¢l metanol como reactivo y el agua como elemento de extraccion.
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4.3.2. CAPACIDAD, RENDIMIENTO Y FLEXIBILIDAD

a) Factor de servicio.

La planta se disefara para trabajar 333 dias al afio (8,000 hr) utilizando el resto del
periodo anual para realizar un mantenimiento general a la planta.

b) Capacidad y rendimiento

- Capacidad normal: Se ajustara a 60,000 toneladas por aflo.
- Capacidad méxima: Sera de 66,000 toneladas por afio.
- Capacidad minima: Estara definida en funcion de los equipos cuyo diseilo sea

critico y se estima que sera de un 25% menor a la normal,
es decir aproximadamente 45,000 toneladas/afto.

- Capacidad de disefio: Se establecera en base a la capacidad méxima con un
factor de sobrediseiio de 10% es decir aprox. 73,000
toneladas por afio.

¢) Flexibilidad

El disciio de la planta debe considerar que no se¢ podra mantener operando las torres de
destilacion a falta del suministro de vapor o agua de enfriamiento, pero se podra operar a
falta de energia eléctrica suministrada por la Comision Federal de Electricidad (CFE)
debido a que se contara con un generador eléctrico de relevo para emergencias que
permita un respaldo para Hlegar como wltimo recurso a un paro ordenado y escalonado
hasta el momento en que se restablezcan los suministros normales.

d) Previsiones para futuras ampliaciones.

No s¢ prevén futuras ampliaciones, sin embargo en base a una planeada distribucion de
los equipos, se contara con una superficie de terreno equivalente a la ya existente, para la
construccion de una planta gemela la cual no esta contemplada por el momnento.
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4.3.3. ESPECIFICACIONES DE LAS ALIMENTACIONES

a) Metanol
Estado fisico:

Procedencia;

Flujo:

Composicion:

linpurezas:

b) Fracciones C-4

Estado fisico;

Procedencia;

Flujo:

Composicion:

Impurezas:

Liquido subenfriado

Tanques de almacenamiento situados en las 4reas
destinadas a este fin dentro de la refineria.

7,454.15 Ib/h

99.64 % peso metanol
0.36 % peso agua

Ninguna de consideracion.

Liquido subenfriado

Tanques de almacenamiento situados en las dreas
destinadas a este fin dentro de la refineria,

118,898.07 Ib/h

isobutano ..... 40.30 %
isobutileno ... 11.20%
I-buteno ...... 12.22%
n-butano ....... 10.62 %
tr2-buteno ..... 16,29 %
cis2 buteno .... 9.37%

H,0 en niveles de hasta 50 ppin.
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4.3.4 ESPECIFICACIONES DE LOS PRODUCTOS

a) MTBE
Estado fisico;

Destino:

Flujo:
Composicion:

_Impurezas:

Liquido subenfriado

Tanques de almacenamiento situados en las dreas
destinadas a este fin dentro de la refineria,

20,31287 Ibh
99.90 % minimo

trans 2 buteno 0.02 % en peso.
cis2 buteno 0.08 % en peso.

b) Fracciones C4 Mejoradas

Estado fisico:

Destino:

Flujo:

Composicion:

Impurezas:

Liquido subenfriado

Tanques de almacenamiento situados en las 4reas
destinadas a este fin dentro de la refineria.

106,018.39 Ib/h

isobutano ...... 45.30 %
isobutileno ..... 0.14%
| buteno ....... 13.75%
nbutano ....... 1195 %
trans 2 buteno 18,30 %
cis2 buteno .... 10.52 %

metanol ........ 0.06 %
MTBE .......... 0.01 %
AU v 0.00 %
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4.3.5 CONDICIONES DE LAS ALIMENTACIONES EN L.B.

a) Metanol
Temperatura minima:

Temperatura normal:

Temperatura mixima:

Presion minima:
Presion normal:

Presion maxima:
Estado fisico:

Forma de entrega:

b) Fracciones Cy

Temperatura minima:

Temperatura normal: .

Temperatura maxima:

Presion minima:
Presion normal:
Presion maxima:
Estado fisico:

'Forma de entrega:

77.4 °F
86.0 °F
94.6 °F
14.4 psia
16.00 psia
17.6 psia
Liquido

Tuberia proveniente de tanques de almacenamiento por
medio de sistema de bombeo y vélvulas de control.

774 °F
86 °F
94.6 °F
130.2 psia
144.7 psia
159.2 psia
Liquido

Tuberia proveniente de tanques de almacenamiento por
medio de sistema de bombeo y véalvulas de control.
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4.3.6. CONDICIONES DE PRODUCTOS EN L.B.

a) MTBE

Temperatura ininima: 85.9 °F
Temperatura normal: - 950°F
Temperatura maxima: . 1045 °F
Presion minima: 126 psia
Presion normal: 140 psia
Presion maxima: 154 psia
Estado fisico: Liquido

b) Fracciones C4 Mejoradas

Temperatura minima; 108 °F
Teinperatura normal: 120 °F
Temperatura naxima: 132 °F

~ Presion minima; - 121.5 psia
Presion normal: 135.0 psia
Presion maxima: 148.5 psia
Listado fisico: Liquido

La forma de entrega para los productos MTBE, metanol, y fracciones C, sera por tuberia

con destino a tanques de almacenamiento por medio de sistemas de bombeo y valvulas de
control.
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4.3.7. ALMACENAMIENTO

Con la finalidad de contar con los inventarios indispensables de materias primas y
productos finales se considera necesario un alinacenaje que debera localizarse en el area
especifica para este fin dentro de la instalaciones de la refineria y fuera de limites de
bateria de la planta de MTBE, que pueda dar un soporte de hasta una scinana de
produccion (7 dias).

Los valores aproxiinados y requerimientos de tanques de almacenamiento se dan a
continuacion:

MTBE; Almacenamiento de 16,000 barriles

Metatiol: Alinaccnamiento de 4,000 barriles

Fracciones C-4:  Almacenamiento de 90,000 barriles

4.3.8. SERVICIOS AUXILIARES

a) Vapor
Vapor de baja presion: Presion: 64 psia
Temperatura: JIL°F
Calidad: Saturado
Disponibilidad:  La requerida
-Vapor de media presion: Presion: 241 psia
Temperatura; 402 °F
Calidad: Saturado
Disponibilidad:  La requerida

Distribucion: Por lineas de tuberia, de L.B.
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b) Condensado

Presion minimaen L.B. ......ccooooovnniinnnnnn I5 Ib/pul?

Temperatura del condensado de baja: ....... 280 °F

Temperatura del condensado de media: .... 362 °F

Recuperacion de condensado:  Recuperacion total a excepcion de las
purgas que normalmente se realizan en
el drea de servicios de donde provienen,

¢) Agua de Enfriamiento

El agua de enfriamiento sera suministrada en L.B. proveniente de torres de enfriamiento
con sistema de recirculacion ubicadas en la zona de servicios auxiliares de la refineria.

Condiciones de entrada; Presion: 100 Ib/pul?
Temperatura: 76 °F
Disponibilidad: La requerida

Retomo: Presion minima: 30 Ib/pul?
Temperatura maxima: ~ °F ‘

Analisis: Se realiza en el laboratorio dentro de la refineria.

Distribucion: Por lineas de tuberia.

d) Agua para Servicios y Usos Sanitarios

Fuente de suministro: Planta de tratamiento de agua ubicada en la zona de servicios de la
refinerfa. Se requierc de 16 galones por persona cada dia segin las normas de la
Secretaria de Salud (S.S.). '

Condiciones en limites de baterfa:  Presion: 60 Ib/pul?
Temperatura; 90 °F
Disponibilidad:  La requerida

Andlisis: De acucrdo al reglamento de Ingenieria Sanitaria de la S.S.
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¢) Agua para Uso Potable

Fuente de suministro:  Posible entrega en L.B. desde la red municipal de agua potable.
Cabe mencionar que esta agua no seré utilizada para beber por lo que se deberd contar
con garrafones de agua pura distribuidos por las dreas donde se requiera.

Condiciones en limites de bateria: Presion: 25 Ib/pul?
Temperatura: 77 °F
Disponibilidad: 15 lseg

Andlisis Bacteriologico: De acuerdo al cédigo sanitario de los
Estados Unidos Mexicanos dictado
porlaSS.

Andlisis Quimico: De acuerdo al codigo sanitario de los
Estados Unidos Mexicanos dictado
porlaSS.

N Agua Contra Incendio

Fuente de suministro: ~ En limites de bateria proveniente de la red de agua contra
incendio de la refineria.

Condiciones en L..B.  Presion: 150 Ib/pul?
Disponibilidad: 1000 gal/imin

2) Agua para Calderas -

No se requiere.

h) Agua de Proceso

Fuente de suministro; Sera suministrada en limites de bateria proveniente de
planta tratadora de agua de alta pureza
Condiciones en L.B. Presion. - 60 lb/pul?

Disponibilidad:  La requerida por proceso a
condiciones de disefio.



CAPITULO V

SIMULACION DEL PROCESO

eLa capacidad de desarrollar procesos industriales que sean técnica y

economicamente viables, en forina rapida, sencilla y practica, es probablemente el
requerimiento mds importante para un Ingeniero o compafiia de Ingenieria de
Procesos.

eLos avances tecnologicos de los sistemas de computo, hardware y software, han sido
extensamente aplicados a la optimizacion y desarrollo de procesos por parte de
compafiias especializadas. La evolucion de la computadora personal ha permitido
que un creciente nimero de personas tengan acceso a sistemas de calculo, bases de
datos y simuladores de procesos.

eNuevos y mejores programas de simulacion estan continuamente apareciendo en el
mercado con métodos mds rigurosos de solucion. A través de estos programas se
amplian las capacidades de los Ingenieros, sin embargo, debe considerarse
responsabilidad del usuario el entender las posibilidades y limitaciones de cada
programa,

oEn este capitulo, haremos una breve descripcion de algunos de los simuladores de
proceso mds conocidos en México incluyendo sus principales caracteristicas y su
clasificacion,

ePosteriormente presentarcmos una descripeion detallada de la forma en que se opera
el simulador empleado llamado Hysim. Finalmente presentaremos los resultados del
balance de materia y energia que se obtuvieron para el proceso seleccionado.
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5,1 DESCRIPCION Y CLASIFICACION DE LOS
SIMULADORES DE PROCESO

De mancra general, un simulador de procesos proporciona un sistema de trabajo
interactivo y de suministro de datos para realizar automaticamente los calculos de
propiedades termodindmicas de corrientes de proceso a través de un diagrama de flujo
creado por ¢l usuario.

Los procedimientos usados por los simuladores son bastante apegados a la forma
natural en que deben resolverse los esquemas de proceso, de esta forma el usuario se
concentra en el disefio y desarrollo conceptual dejando los calculos al simulador.

Existen diversas clasificaciones o caracteristicas que definen el tipo al que pertenece
un simulador. En general los simuladores tienen una configuracion modular y pueden ser
modulares secuenciales o modulares no secuenciales (simultineos) segiin su capacidad de
realizar calculos hacia adelante o hacia atrds respectivamente, siempre y cuando se
satisfagan los grados de libertad. Otra clasificacion muy importante surgida a recientes
fechas es la que define un simulador como estatico o dindmico de acuerdo a la capacidad
de resolver cdlculos en funcién del tiempo.

De acuerdo a nuestra investigacion, y en opinion de importantes usuarios, los
simuladores de proceso inas conocidos en México son los siguientes:

|.- HYSIM: Licenciado por la conpafiia canadiense Hyprotech LTD. Es un simulador
termodinamico, tipo modular no secuencial, orientado para el cdlculo de corrientes a
régimen permanente o estdtico y configurado en lenguaje C. Cuenta con un banco de
datos de.aproximadamente dos mil componentes. Es un simulador ampliamente usado
gracias a su caracteristica de rapidez y simplicidad de operacién. Sus aplicaciones se
encuentran cn el campo de procesos quimicos, petroquimica y refinacion del petréleo,
Actualmente se la desarrallado una version actualizada llamada Hysis que cuenta con
opcion de calculos a régimen dindmico.

2.- ASPEN PLUS: Licenciado por la compailia estadounidense Aspen Tech, Es un
simulador termodindmico, tipo modular secuencial bidireccional, orientado para el
cilculo de corrientes a régimen permanente y cuenta con la opcion de realizar
calculos a régimen dindmico. Esta configurado en lenguaje Fortran y cuenta con una
basc de datos de cuatra mil componentes. Actualmente es el simulador comercial mas
completo gracias a su capacidad de realizar calculos de optimizacion, analisis de
sensibilidad y calculo de costos.
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3.- PRO 11 (Pro-Vision): Licenciado por la compaia estadounidense Sim SCI. Es un
simulador termodinamico, tipo modular secuencial, orientado para el cileulo de
corrientes a régimen permanente y cuenta con la opcion de realizar cdlculos a régimen
dinamico. Esta configurado en lenguaje Fortran y cucnta con una base de datos de dos
mil quinientos componentes. Este simulador cuenta también con opcién de cileulo de
optimizacion.

4.- CHEM CAD II: Licenciado por la compatifa estadounidense Coade. Es un simulador
termodindmico, tipo modular secuencial, orientado para el calculo de corrientes a
régimen permanente. Esta configurado en lenguaje Fortran. Su manejo puede
considerarse un tanto complicado debido al requerimiento de abrir y cerrar
demasiados archivos auxiliares. Actualmente no es muy usado debido a que presenta
varias linitaciones, '

5.- FLOWTRAN: No tenemos referencias de la compafiia licenciataria aunque sabemos
que proviene de los Estados Unidos. Es un simulador termodinamico, tipo modular
secuencial, orientado para el calculo de corrientes a régimen permanente, su
configuracion es en lenguaje Fortran y actualmente su uso es muy reducido,

6.- SIMPPROC: Simulador desarrollado por el Instituto Mexicano del Petroleo. Es un
simulador termodindmico, tipo modular sccucncial, orientado para el calculo de
corrientes a régimen permanente.

De acuerdo a la opinion de algunos usuarios especialistas en simulacion, los
simuladores que presentan una verdadera opcion viable para el desarrollo de ingenieria de
procesos son en orden de jerarquia y rigurosidad Aspen Plus, Pro Il y Hysim,

Todos ellos, utilizan una gaina de ecuaciones de estado y modelos de actividad para

¢l calculo de propiedades de corrientes de proceso a régimen estable y cuentan con
opeion de cilculos a régimen dinimico en sus versiones mas recientes.
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5.2 ESTRUCTURA DE OPERACION

En esta seccion haremos una descripeion general acerca del manejo y operacion del
simulador Hysim, con ¢l objetivo de brindar una idea més clara del procedimiento llevado
a cabo para desarrollar el balance de materia y energia del proceso de fabricacién de
MTBE, dicho procedimiento, en ténminos generales consiste en las siguientes etapas:

1.- Seleccion de los componentes participantes del proceso.

2.- Seleccion de la ecuacion de estado o modelo de actividad
de acuerdo a la naturaleza de los componentes.

3.- Integracion de la topologia (esquema o diagrama) del proceso.

4.- Introduccion de datos al sistema, (datos de equipo, proceso, operacion)
respetando los grados de libertad del sistema,

Al inicio de la operacion, la pantalla muestra el menii principal que nos permite
clegir el modo de operacion, Para iniciar un proceso se deben seleccionar los
componentes accesando a la biblioteca, donde estan agrupados de la siguiente manera:

- Aminas - Alcoholes y Glicoles
- Cetonas - Aldehidos

- Esteres - Acldos

- Halégenos y Refrigerantes - Nitrllos

- Fenoles - Eteres

- Hidrocarburos: Parafinas comunes, alquilicas, ciclicas
Olefinas normales, ciclicas
Compuestos arométicos
Mercaptanos
Alquinos.

Dentro de cada grupo, los componentes estin ordenados de acuerdo al nimero total
de atomos de carbén y en orden ascendente. Cabe seiialar que no todos los componentes
seran  aplicables para todos los diferentes paquetes de propiedades.
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TERMODINAMICA

Los paquetes de propicdades estan subdivididos en 8 categorias basicas:

1.- Ecuaciones de Estado: Peng Robinson, Soave Redlich Kwong

2.- Ecuaciones de Estado Opcionales:
PR Opciones ( Sour PR, PR LK ENTH, PRSV, PRSV LK)
SRK Opciones ( Sour SRK, SRK LK ENTH)

3.- Modelo de Actividad: Margules, Van Laar, Wilson, NRTL, UNIQUAC.
4.- Paquete de propiedades de aminas: MEA, DEA, TEA, MDEA, DGA.

5.- Paquete de Vapor.

6.- Modelos de Presion de Vapor: Antoine modificado, Braun BK10, ESSO
7.- Métodos Semi-Empiricos: Chao-Seader, Grayson-Streed.

8.- Paquetes de propiedades escritos por el usuario.

Para accesar los paquetes de propiedades; primero se debe seleccionar el grupo
correspondiente y posterionnente el paquete de interés. Los paquetes deben ser definidos
cada vez que se inicia un nuevo caso pero pueden ser redefinidos en cualquier momento
por cualquier otro paquete disponible.

A continuacion se tlustran algunos ejemplos de las pantallas de seleccion del paquete
de propiedades:

Peng_Robinson Soave_Redlich_Kwon Chao_Seader Grayson_streed

Activity_ModelsVapour_Press Amines PR_Options

SRK_Options  Steam User_Defined

Activity_Models dual model equations Uniquac, NRTI, Wilson etc
Which property package do you require>

Wiison Uniquac NRTL VAN LAARMargules
Wilson three or five suffix Wilson equation Aljs=alj + bil * T
Which activity model do you require>

A continuacion se muestra un cuadro resumen de las correlaciones de propiedades
usadas por Hysim para equilibrios vapor-liquido y calculos de entalpla-entropia:
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METODO DE PROPIEDADES CAL'N ELV 'NEN ENTROPIA
1) Ecuaciones de estado
PR PR PR
SRK SRK SRK
2) Opciones de ecuaciones de estado
Sour_PR PR&API-Sour PR
PR_LK_ENTH PR Lee-Kesler
PRSV PRSV PRSV
PRSV_LK PRSV Lee-Kesler
Sour_SRK SRK&API-Sour SRK
SRK_LK_ENTH SRK Lee-Kesler
3) Modelos de Actividad
Margules Margules-ideal Gas Cavett-ldeal Gas
o Margules-RK Cavett-RK
Van Laar Van Laar-ldeal Gas Cavelt-ldeal Gas
o Van Laar-RK Cavett-RK
Wilson Wilson-ideal Gas Cavett-ldeal Gas
o Wilson-RK Cavelt-RK
NRTL NRTL-Ideal Gas Cavett-ldeal Gas
0 NRTL-RK Cavett-RK
UNIQUAC UNIQUAC-Ideal Gas Cavett-ldeal Gas
0 UNIQUAC-RK Cavett-RK
4) Paquete de vapor
ASME Tablas de vapor - ASME Tablas de vapor ASME Tablas de vapor
5) Modelos de presién de vapor
Mod. Antoine Mod. Antaine-ideal Gas Lee-Kesler
BK10 BK10-|deal Gas Lee-Kesler
Tabulador Esso Esso-ldeal Gas Lee-Kesler
6) Modelos Semi-Emplricos
Choao-Seader CS-RK Lee-Kesler
Grayson-Sreed GS-RK Lee-Kesler
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INSTALACION DE OPERACIONES UNITARIAS.

Durante la instalacion de una operacion unitaria se despliega el siguiente meni:

?New
?New enter a new name to install a new operation

Enter the operation name
>

Un noinbre debe ser asignado a la operacion y esta debe ser seleccionada. Por
¢jemnplo indicamos el nombre de la operacion (V100) y la operacion requerida es un
intercambiador de calor.

New.
Enter the operation name
> V100

Las operaciones disponibles apareceran de la siguiente forma:

Heat_Exchanger Set Compresor Pump

Tee Balance Fractionate Mole-Balance
[Mass_Balance Separator Adjust Recycle
Reactor Separatpr_3 Cooler/heater Valve
Pipe_segment Mixer Column Command_File
Calculator

Heat_Exchanger simple two sided heat exchanger

What type of unit do you want to install
>
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Las operaciones del Simulador Hisym se describen a continuacion:

Heat_Exchanger
Set
Compressor
Pump
Tee
Balance
Fractionate
Mole_Balance
Mass_Balance
Separator
Adjust
Recycle
Reactor
Separator_3
Cooler/Heater

Valve
Pipe_Segment
Mixer

Column
Command_File
Calculator

Intercambiador simple de dos lados

Fija aproximaciones entre variables

Compresor o expansor para liquido o vapor
Célculo de bombas estandar

Accesorio "tee"

Balance de materia y energia

"Caja negra" separacion de componentes
Comportamiento de materiales

Balance de masa solamente, Util para reactores.
Separador de fases vapor-liquido

iteraciones

Recircula una corriente en otra ‘
Convierte moles de acuerdo a la estequiometria dada
Separador de tres fases

Intercambiador de un solo lado con entrada, salida y
corrientes de energla. ,
Balance isoentalpico simple entre dos corrientes

Caidas de presion en tuberias

Mezcla corrientes y calcula temperaturas

Calculo riguroso de la columna

Instala un archivo comando en el diagrama de flujo
Ejecuta operaciones instaladas por el usuario

Cada operacion tiene comandos propios, a continuacién mostramos un ejemplo:

Print
Size_tray

Change Run Restart

Print permits printing of both input and output
Enter a COLUMN command

”
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Con el comando "Print" se presenta una nueva lista de variables en el meni:

L

Input Transport_propertie  Stages Products
Physical_propertie  Feeds Exchanger_profiles  All
Efficiencies Tray_Dim Composition_porfii S|
Graph Printer Boiling_poin_Curv  British
Title Mass_Basis Mole_Basis

Comp_Fractions Comp_Flows Volume_Basis

Input items of the input data are to be printed

{ Which output pages do you wish printed?

>

La torre puede ser reconfigurada completamente usando el comando "Change":
Nuber_of_stages ' Flow_Estimate Refux_Estimate  Pressures
Temperatures Vapour_Flows Feeds Slde_Liquid_Draw
Side_Vapour_Draw Side_Exchanger Side_Water_Draw Specifications
Subcooling ' Product_Streams Pump_Arounds  Side_Strippers
Damping_factor Efficiencies Tolerances Tray_Size
Spec_Value Internal_Stream

Number_of_stages number of ideal stiages
What do you want to change?

>




MODO HOJA DE TRABAJO

Desde el menti principal elegimos el comando "WorkSheet", se abrird una ventana
similar a la que mostramos a continuacién:

- Sveams
New Vslue =
Stream FRAC-C4-1 FA-1LQ FA-1VP METANOL-3

iDescription
Vapour frac, 0.0000 0.0000 1.0000 0.0000
Temperatire F 86.0000 86.0000 86.0000 86.0000°"
Pressure Psia 144,7000 144.7000 144.7000 16.0000°"
Molar Flow Lbmole/hr 20810267 2081.0257 0.0000 233.00009
ass Flow Lb/hr 1186896,0738 118896.0738 0.0000 74564.1562
LiqVol Flow Barrel/day . 13939.9328 13939.9328 0.0000 642.2483
nthalpy © B -3.16604E 406  -3.16604E 406 0.00000€ 100  -2,80028E +06
ensity Lb/t3 36,6146 366146 1.9789 49.7768
ole WL 57.1344 57.1344 67.3014 31.9921
Spec.Heal BwAbmole-F 32.8767 32,8767 0.0000 27,6643
Therm Cond Btumr-ft-F 0.0736 0.0736 0.0099 0.1032
Cp 0.1477 01477 0.0083 0.6168
0.0396 0.0396 0.7166 0.0018
Dyne/cm 10.8792 108792 e 28.9440
Lb/#t3 36,6074 36.6074  eeeeen- 60.98381
mole frac. 0.4030 04030 0.4887 0.0000%
male frac. 0.1120 0.1120 0.1046 0.00004
1-Butene mole frac. 0.1222* 0.1222 0.1238 0.00001
n-Butane mole frac. 0.1082* 0.1062 . 0.1033 0.00001
r2-Butone mole frac, 0.1629* 0.1629 0.1182 ~ 0.00001
is2-Butene mole frac, 0.0937° 0.0937 00613 0.00001
Methanol mole frac, 0.0000° 0.0000 0.0000 0.99641
diM-E ther maole frac. 0.0000° 0.0000 0.0000 0.0000 1
H20 malao frec. 0.0000* 0.0000 0.0000 0.0036
244M 2pentene  mole frac. 0,0000* 0.0000 0.0000 0.0(1)04
MTBE mole frac. 0.0000* 0.0000 0.0000 0.0000
tert-Butanol  mole frac. 0.0000* 00000 0.0000 0.00001

Para re-especificar cualquier corriente solo es necesario posicionarse con el cursor y
teclear el nuevo valor, sin embargo solo podrdn ser re-especificados los datos que estan
marcados con el simbolo *. Cualquier variable afectada por el cambio se actualizara
automaticamente, el Simulador también verifica los datos alimentados, si estos estan en
un rango no razonable, entonces genera una pregunta al usuario para que rectifique el
valor alimentado.

Sc pueden definir totalmente las corrientes mientras se usa la hoja de trabajo, cuando
s¢ crea una nueva corriente primero se indica el nombre, las propiedades tales como
temperatura, presion, composicion, etc. Cuando el cursor se posiciona en una celda a la
cual puede alimentarse informacién, autométicamente se indican la unidades en las que
debe suministrarse cl valor de la variable.
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5.3 BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA DE UNA PLANTA
DE MTBE MEDIANTE EL USO DEL SIMULADOR HYSIM

2




Description
Vapour frac, 0.0000 0.0000 1.0000 0.0000,
Temperalure F 86.0000* 86.0000 86.0000 86.0000*
Pressure Psia 144.7000" 144.7000 144.7000 16.0000*
Molar Flow Lbmolemr 2081.0257 2081.0257, 0.0000 233.0000"
Mass Flow LbMhr 118898.0738* 118898.0738 0.0000 7454.1552
LiqVol Flow Barrel/day 13939.8328 13039.0328 0.0000 642.248)
Enthalpy Btumy -3166040.0000] -3166040.0000 0.0000{ -28002680.0000
Density LbM3 35.8148 35.8148 1.0789 49.7758
Mole W1 67.1344 67.1344 §7.3014 31.8021
Spec. Heat Btubmole-F 32.8767 32.8787 0.0000 27.6843
Therm Cond Btuhr-f-F 0.0736 0.0736] 0.0089 0,1032
Viscosity Cp 0.1477 0.1477 0.0083 0.8158
Z Factor 0.0390 0.0396 0.7155 0.0018
Sur Tension Dynelcm 10.8792 10.8792 ——meenoee 20.8440
Wsm Density Lbm3 36.6074 36.6074 50.8381
I-Butane mole frac. 0.4030 0.4030 0.4887 0.0000*
I-Butene mole frac. 0.1120° 0.1120; 0.1048, 0.0000"
1-Butene mole frac. 0.1222* 0.4222 0.1238 0.0000*
n-Butane mole frac. 0.1062* 0.1062 0.1033 0.0000"
tr2-Butene mole frac. 0.1829* 0.1629 0.1182 0.0000"
cis2-Butene mole frac. 0.0037* 0.0837, 0.0613 0.0000"
Methanol mole frac. * 0.0000* 0.0000, 0.0000 0.9964*
diM-Ether mole frac. 0.0000* 0.0000, 0.0000 0.0000"
H20 mole frac. 0.0000* 0.0000 0.0000 0.0036*
244M2pentene  |mole frac. 0.0000° 0.0000 0.0000 0.0000"}
MYBE mole frac. 0.0000° 0.0000| 0.0000 0.0000*
lert-Butanol mole frac. 0.0000° 0.0000, 0.0000 0.0000*
[ Stream FAITY TP WTUAC DATOVALY |
scription
Vapour frac. 0.0000 1.0000 0.0000 0.0000
Temperature F 105.3180, 105.3180, 105.3180 125.0076
Pressure Psia 16.0000 18.0000 16.0000 118.0000
Molar Flow Lbmolemr 331.6756 0.0000 331.6756 1951.6918
Mass Flow Lbmr 10618.8746 0.0000 10616.8748 109202.18286
LigVoi Flow Barrel/day 914.9348 0.0000 914.9348 12724.7073
Enthalpy Blutyr -3806620.0000 0.0000] -3806620.0000{ -1439790.0000
Densily LbMm3 48.9673 111.0221 48.9673 34.0987
Mole WL, 32.0008 32.0112 32,0008 55.9528)
Spec. Heal Btufbmole-F 27,9467 0.0000 27.9467 34,7061
Therm Cond Btumhr-fA-F 0.1004 0.1004 0.1004 0.0680
Viscosity Cp 0.4464 0.7704 0.4464 0.1279
Z Factor 0.0017, 0.0017 0.0303
ISur Tension Dyne/cm 211977 274977 8.3173
StdDensily  LbMa 50.8352 §0.8352 37,0639
I-Butane mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000 0.4297
i-Butene mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000 0.0013
1-Butene mole frac. 0.0001 0.0001 0.0001 0.1303]
n-Butane mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000 0.1132
1tr2-Butene mole frac. 0.0001 0.0001 0.0001 0.1737
cis2-Bulene mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000 0.0008
Methanol mole frac. 0.9972 0.8973 0.9972 0.0514
diM-Ether mole frac. 0.0000 0.0000] 0.0000 0.0000
H20 mole frac. 0.0028 0.0025! 0.0026 0.0004
244M2pentene  |mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000] 0.0000
MTBE mole frac. 0.0000 0.0000} 0.0000 0.0001
ler-Bulanol mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000, 0.0000;

93



|

Siream CAIDES GADUYY | GA-IDES | OGA-ZIOUYY |
Description i
Vapour frac. 0.0000 2.0000" 0.0000 2,0000*
Temperature F 86.2408 0.0000" 106.1753 0.0000°
Pressure Psia 164.7000° 0.0000* 164.7000° 0.0000*
Molar Flow Lbmole/hr 2081.0257 0.0000* 331.8756 0.0000*
Mass Flow Lbhr 116898.0738 0.0000 10816.8746 0.0000°|
LigVol Flow Barel/day 13039.9328 0.0000* 914.9348| 0.0000°*
Enthalpy Btuhr -3149570 16474 4221 -3798660 7954,7542
Density LbM3 35.6271 0.0000 48.9629/ 0.0000
Mole WA. 67.1344 0.0000 32,0008 0.0000
Spec. Heat BtuAbmole-F 32,8875 0.0000 27.9597 0.0000
Therm Cond Btumhr-ft-F 0.0736 e 0.1003 R
Viscosity Cp 0.1476 [ 0.4438) o]
Z Factor 0.0451 B 0.0177 e
Sur Tension Dyne/cm 10.8839 eeeeeere 27.1225 emsrasemn
Std Density LbM3 36,6074 L 50.8352) @ .- . |
I-Butane mole frac. 0.4030 0.0000* 0.0000 0.0000
l-Butene mole frac. 0.1120 0.0000* 0.0000] 0.0000°
1-Butene mole frac. 01222 0.0000*} 0.0001 0.0000
n-Butane mole frac. 0.1062 0.0000* 0.0000 0.0000*
tr2-Butene mole frac. 0.1629 0.0000" 0.0001 0.0000*
cis2-Butene mole frac. 0.0937 0.0000" 0.0000 0.0000",
Methanol mole frac. 0.0000 0.0000 0.9972 0.0000*
diM-Ether mole frac. 0.0000 0.0000* 0.0000 0.0000*
H20 mole frac. 0.0000 0.0000* 0.0026 0.0000°
244M2pentene  |mole frac. 0.0000 0.0000* 0.0000| 0.0000*
MTBE mole frac. 0.0000 0.0000" 0.0000; 0.0000*
tert-Butanol mole frac. 0.0000 0.0000f 0.0000, 0.0000"
WISAL WES | EAJDUYY 5
. 0.0000 0.0000 2.0000° 0.0000
F 88.6063 122.0000* 0.0000* 120.0000*
Psia 184.7000 1654,7000] 0.0000* 149.7000
Lbmolemhr 24127014 2412.7014 0.0000" 2182.21&’
Lbr 1205149538 1295148530 0.0000* 129515.0465
Barrel/day 14054.8604 14854,6684 0.0000"! 14580,8042
Btur <6946230.0000] -4284390.0000] 2663840.0000] -2109580.0000,
LbM3 36.4825 34,9563 0.0000) 35.8539
) 53.6805 53.6805 0.0000 50.3504
Spec. Heat Btuibmole-F 32.2769 33.8975 0.0000 35.6053
Therm Cond Blumhr-ft-F 0.0769 0.0709] = semeren 0.0689
Viscosity Cp 0.1654 0.1390 weraenene] 0.1450
Z Factor 0.0412 0.0381 e 0.0398
Sur Tension Dyne/cm 13,1815 1098777] e 10.1622
Std Density LbM3 36.0914 38.0014]  eemeen] 38.3618
i-Butane mole frac. 0.3476 0.3476 0.0000" 0.3843
i-Butane mole frac. 0.0966 0.0966 0.0000" 0.0012
1-Butene mole frac. 0.1054 0.1054 0.0000* 0.1165
n-Butane mole frac. 0.00186 0.0916, 0.0000* 0.1012
tr2-Butene mole frac. 0.1405 0.1405 0.0000* 0.1554
cis2-Butene mole frac. 0.0806 0.0808, 0.0000* 0.0893,
Melhanol mole frac. 0.13M1 0.1371 0.0000* 0.0459
diM-Ether mole frac. 0.0000 0.0000) 0.0000* 0.0000
H20 mole frac. 0.0004 0.0004 0.0000* 0.0004
244M2pentene  mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000* 0.0000
MTBE mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000* 0.1056
tert-Butanol mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000" 0.0000
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Stream DATSVAVE | DATBOTYON | GASDES-3T |
Description )
Vapour frac. 0.0000 0.0000 0.0000
Temperature F 125.0076 2022970 2024432
Pressure Psia 116.0000 138.0000 150.0000°
Molar Flow Lbmolemhr 0.0000] 230.5180 2305180
Mass Flow Lbhr 0.0000 20312.8679 20312.6679
LiqVol Flow Barrel/day 0.0000 1885.0061 1865.0061
Enthalpy Biu/hr 0.0000] 1696040.0000] 1687970.0000
Density LbA3 34,3428 36,3722 36.4073)
Mole W1, 53.9446 86.1180 88.1180
Spec. Heat Biuibmote-F 34,3710 67,1478 57.1616]
Therm Cond Btu/hr-fi-F 0.0701 0.0474 0.0473
Viscosity Cp 0.1385 0.1228 0.1226,
Z Faclor 0.0200 0.0408 0.0450]
Sur Tension Dynelcm 106114 8.8363 5.6203 o
Std Density Lb/#R3 37.7186 46,6678 465578 suscoreree
|-Butane mole frac. 0.4650 0.0000 0.0000 .0.0000*
i-Butene mole frac. 0.0011 0.0000| 0.0000 0.0000¢(
1-Butene mote frac. 0.1182 0.0000 0.0000] 0.0000*
n-Butane mole frac. 0.0060 0.0000 0.0000 0.0000*|
tr2-Butene mote frac. 0.1212 0.0002 0.0002 0.0000"
cis2-Butene mole frac. 0.0832 0.0008 0.0008 0.0000*
Methanol mole frac. 0.1324 0.0000| 0.0000 0.0000"
diM-Ether mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
H20 mole frac. 0.0028} 0.0000 0.0000 0.0000"|
244M2pentene  |mole frac. 0.0000 '0.0000 0.0000 0.0000*
MTBE mole frac. 0.0000 0.8990 0.9900 0.0000*
tert-Butanol 'mole frac. 0.0000 0.0000; 0.0000 0.0000°

~ Stream EATSALTY | EMDUYW | WCVis -

Description
Vapour frac. 0.0000 20000 0.0002! 0.0000
Temperature F 95.0000* 0.0000* 180.0693" 125.3772
Prassure Psia 140.0000 0.0000" 20.0000* 140.0000
Molar Flow Lbmolemr 230.5180 0.0000° 769.6266° 1951.6916
Mass Flow LbMy 203128679 0.0000° 15325.4304| 109202.1828
LiqVol Flow Barrel/day 1865.0961 0.0000° 1110.2868 12724.7073
Enthalpy Btumr -685562,7638]  2283340,0000] -0641160.0000] -1420830.0000
Density Lb/#3 45.3563 0.0000 47.2115) 34.1214
Mote Wi. 86.1180 0.0000 19.9154 65.0526
Spec, Heal Btutbmole-F 44,3893 0.0000 19.5874 34.7225
Therm Cond Btumi-fi-F 0.0721 0.0679
Viscosily Cp 03114 0.1279
2 Factor 0.0457 0.0366
Sur Tenslon Dynelcm 16.0562 9.2089
Std Density Lb/t3 46.5578 37.0839
I-Butane hmole frac. 0.0000 0.0000* 0.0000" 0.4297
i-Butene mole frac. 0.0000 0.0000* 0.0000* 0.0013
1-Butene mole frac. 0.0000 0.0000* 0.0000* 0.1303
n-Butane mola frac. 0.0000] 0.0000° 0.0000* 0.1132
tr2-Bulene mole frac. 0.0002] 0.0000 0.0000* 01737
cis2Butene  |mole frac. 0.0008) 0.0000* 0.0000° 0.0998
Methanot mole frac. 0.0000 0.0000* 0.1353" 0.0514
diM-Ether mole frac. 0.0000 0.0000" 0.0000" 0.0000
H20 mole frac. 0.0000 0.0000" 0.8047* 0.0004
244M2pentene  |molefrac. 0.0000 0.0000" 0.0000" 0.0000
MTBE mole frac. 0.9900 0.0000* 0.0000* 0.0001
tert-Butanot mole frac. 0.0000, 0.0000* 0.0000", 0.0000
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Stream

GASDUTY |

[ WISALAT ]

Description
Vapour frac. 2.0000° 0.0000 0.0000] 0.0000
Temperature F 0.0000* 124.5297 119.9262°, 124.5297
Pressure Psia 0.0000* 140.0000 140.0000* 140.0000
Molar Flow Lbmolemr 0.0000* 26213879 679.6004* 1660.8593
Mass Flow Lbmr 0.0000* 121631.0458' 12428.8895 106284.3860
LiqVol Flow Barrel/day 0.0000* 135084.8589 860.1609 12472.9878
Enthalpy Btumr 18964.3165| -10975300.0000] -8554500.0000] -487245.0830
JDenslly Lb/t3 0.0000 35.6620 61.1180 33.8013
Mole W1 0.0000 48,2232 18.2859 67,1168
Spec. Heal Btutbmole-F 0.0000 30.4265 18.2308 34.9825
Therm Cond Btumr-fi-F 0.1158 0.3633 0.0668
Viscosity Cp 0.1818 0.6889 0.1234
2 Factor 0.0289 0.0087 0.0377
Sur Tension Dyne/cm 24.1592 87.1256 8.5788
Std Density LbM3 39.7172 82.6032 36‘5736’
i-Butane mole frac. 0.0000* 0.3187 0.0000* 0.4507
i-Butene mole frac. 0.0000 0.0010 0.0000* 0.0014
1-Butene mole frac. 0.0000* 0.0966 0.0000%| - 0.1387
n-Butane mole frac. 0.0000* 0.0840 0.0000* 0.1187
r2-Butene mole frac. 0.0000* 0.1288 0.0000* 0.1822
cis2-Butene mole frac. 0.0000* 0.0740 0.0000* 0.1047J
Methanol mole frac. 0.0000" 0.0431 0.0193 0.0049
diM-Ether mole frac. 0.0000* 0.0000 0.0000* 0.0000
H20 mole frac. 0.0000 0.2536 0.9807* 0.0007
244M2pentene  {mole frac. 0.0000* 0.0000 0.0000* 0.0000
MTBE mole frac. 0.0000* 0.0001 0.0000* 0.0001
tent-Butanol - mole frac. 0.0000* 0.0000) 0.0000*, 0.0000
Stream TAIVP [ WEYRI- | EASSALY) | GATDES M
Description
Vapour frac. 1.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Temperature F 124.5297 124.5207 180.0000* 2353322
Pressure Psia 140.0000 140.0000 130.0000 160.0000
Molar Flow Lbmolemr 0.0000 770.5286 770.5266 671.9612
|Mass Flow Lbmr 0.0000/ 15346.6620 16346.6620 12182.7197
LiqVo! Flow Barrel/day 0.0000 1111.8706| 1111.8708 838.0726
Enthalpy Blumr 0.0000] -10488100.0000] -0653380.0000| -8059430.0000
Density Lb/3 194.9126 57.6536 66.0047 68.2205
Mole Wi, 66.1906 19.0171 190171 18.1301
Spec. Heat Btutbmole-F 0.0000 19.4238 19.6011 18.2252
Therm Cond Btumr-ft-F 0.0693 0.3206 JR— 0.3934
Viscosity Cp 0.4117 0.5342 0.2277
Z Faclor 0.0064 0.0077 0.0067
Sur Tension Dyne/cm e 61.7864 65,7801
Std Density (77, Y E—— 59.4538 e 63.0546
i-Butane mole frac. 0.6037 0.0000} . 0.0000 0.0000
i-Butene mole frac. 0.0013 0.0000 0.0000 0.0000
1-Butene mole frac. 0.1353 0.0000 0.0000| 0.0000
n-Butane mole frac. 0.1105 0.0000 0.0000 0.0000
r2-Butene mole frac. 0.1388 0.0000 0.0000 0.0000
cls2-Butene mo'e frac. 0.0725 0.0000 0.0000 0.0000
Methano! mole frac. ~ 0.0216 0.1354 0.1354 0.00082
diM-Ether moe frac. 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
H20 mole frac. 0.0185 0.0645 0.8645 0.8918]
244M2pentene  [mole frac. 0.0000 0.0000/ 0.0000 0.0000
MTBE mole frac. 0.0000/ 0.0000 0.0000 0.0000
[tert-Bulanal mole frac. 0.0000 0.0000} . 0.0000 0.0000




Stream EASFRSALYY | DATOVALO-ES | DAZOVAVF | DAZBOTT-3S |
Description
Vapour frac. 0.0000 0.0000 1.0000 0.0000
Temperature F 1666.9084 150.0538} 1500538 235.3029
Pressure Psla 150.0000 16.0000 16.0000 24,0000
Molar Flow Lbmolemhr 671.9612 08.8756 0.0000 670.8510
Mass Flow Lbmr 12162.71197 3162.7194 0.0000 12162.7201
LigVol Flow Barrel/day 636.9725F 272.6865 0.0000 837.6003
Enthalpy Blumhr -8804150.0000]  -1006330.0000 0.0000| -8049910.0000
Density LbM3 60.2001 47.0281 00822 58,1919
Mole WA 18.1301 32.0517 33,0467 18,1303
Spec. Heal Blu/ibmole-F 18,1366 28.7568 11.8744 18.2346
Therm Cond Blumr-f-F 0.3818 0.0939! 0.0083 0.3934
Viscoslily Cp 0.3930 0.3262 0.0087 0.2277
Z Factor . 0.0087, 0.0017 00837 0.0010
Sur Tenslon Dynelcm 62.9215 232 108# eeanennen 56.7928
Std Density Lb/ft3 63.0546 §0.6242] -] 63.0541
|-Butane mole frac. 0.0000 0.0000 0.0035 0.0000
i-Butene mole frac. 0.0000 0.0000 0.0001 0.0000
1-Butene mole frac, 0.0000 0.0002 00122 0.0000
n-Butane mole frac. 0.0000 0.0000 0.0054 0.0000
1r2-Butene mole frac. 0.0000 0.0003 00130 0,0000
cis2-Butene mole frac. 0.0000 0.00M1 0.0009’ 0.0000
Methanol mole frac. 0.0082 0.6990 09588 0.0082
diM-Ether mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
H20 ﬁmom frac. 09918 00004 0.0002 0.9918
244M2penlene  |mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000}' 0.0000
MTBE mole frac. 0.0000}- 0.0000 0.0001 0.0000
terl-Butanot Lmole frac, 0.0000] 0.0000 0.0000 0.0000
Siroam DAICODUTY T DAIREBUTY | GATOUTY | EATSALN |
Description
Vepour frac. 2.0000* 2.0000", 2.0000* 0.0000
Temperature F 0.0000* 0.0000* 0.0000* 95.0000*
Pressure Psia 0.0000* 0.0000* 0,0000° 140.0000
Molar Flow LbmoleMr 0.0000" 0.0000° 0.0000* 671.9612
Mass Flow Lbmr 0.0000 0.0000* 0.0000* 12162.7197
Liqvol Flow Barreliday 0.0000* 0.0000* 0.0000* 838.9725
Enthalpy Blumr 44158200000  5000000.0000 7024.3044] -6774330.0000
Density Lb/ft3 0.0000] 0.0000/ 0.0000 62.1550
[Mole Wi 0.0000 0.0000 0.0000 18.1301
Spec. Heat Btuibmole-F 0.0000 0.0000 0.0000 168.1088
Therm Cond Btumr-fR-F P 0.3581
Viscosily Cp . 0.7521
Z Factor 0.00689
Sur Tension Dynelcm 70.0176
Std Density Lhit3 63.0546
i-Butane mole frac. 0.0000° 0.0000* 0.0000* 0.0000
i-Butene mole frac. 0.0000* 0.0000° 0.0000* 0.0000
1-Butene mole frac. 0.0000 0.0000* 0.0000* 0.0000
n-Butane mole frac, 0.0000 0.0000* 0.0000* 0.0000
tr2-Butene mole frac. 0.0000* 0.0000° 0.0000* 0.0000
cls2-Butene mole frac. 0.0000* 0.0000° 0.0000* 0.0000
Methanol mole frac. 0.0000* 0.0000* 0.0000* 0.0082
diM-Ether mole {rac. 0.0000* 0.0000* 00000* 0.0000
H20 mole frac. 0.0000* 0.0000* 0.0000* 0.9918
244M2pentene  |mole frac. 0.0000* 0.0000* 0.0000* 0.0000,
MTBE mole frac. 0.0000* 0.0000* 0.0000° 0.0000
tent-Butanol mole frac. 0.0000° 0.0000* 0.0000* 0.0000




Siream TEATOUTYY | WASALI [ C8W [ FASVF ]
Description
Vapour frac. 2.0000* 0.0000 0.0000 1.0000
Temperalure F 0.0000* 119.8307 119.8307 119.8307
IPressure Psia 0.0000* 140.0000 140.0000 140.0000
Molar Flow LbmoleMmr 0.0000 2532.8200 18563.1241 0.0000
Mass Flow Lbmr 0.0000* 118467.1090 106038.4009F 0.0000
LigVol Flow Barrel/day 0.0000* 13311.9600 12451.8334 0.0000
Enthalpy Blutr 880179.3828] -10261500.0000]  -7050806.4987 0.0000
Densily Lb/f3 0.0000 35.6480 33.9867 196.3708]
Mole WI. 0.0000 48.7728 57.2214 56.6200
|Spec. Heal Biubmote-F 0.0000 30.3020 34.7307 0.0000
Therm Cond BluhrefF - ] e 0.1173 0.0676 0.0608
Viscosily Cp 0.1617 - 0.1250 0.4169
Z Faclor 0.0285 0.0379) 0.0085
Sur Tension Dyne/cm - 24.4492 8.7928
Std Density LbR3 | e 39.3660 38.6304
i-Butane mole frac. 0.0000" 0.3311 0.4526 0.5131
i-Bulene mole frac. 0.0000* 0.0010 0.0014 0.0013
1-Bulene mole frac. 0.0000 0.1004 0.1372 0.1379
n-Bulane mole frac. 0.0000* 0.0872 0.1192 0.1128
(12-Bulene mole frac. 0.0000* 0.1339 0.1829 0.1408
cis2-Butene mole frac. 0.0000* 0.0769, 0.1051 0.0733
Methanol mole frac, 0.0000* 0.0068 0.0008 0.0036
diM-Ether mole frac. 0.0000* 0.0000 0.0000, 0.0000
H20 mole frac, 0.0000 0.2636] 0.0008 0.0174
244M2pentene  fmole frac. 0.0000* 0.0000 0.0000| 0.0000
MTBE mole frac. 0.0000* 0.0001 0.0001 0.0000
tert-Bulanol mole frac. 0.0000* 0.0000 0.0000 0.0000
[ Stream [ GASDESSY T GAWDUYY WESAL
Descriplton
Vapour frac. 0.0000 0.0000 2.0000* 0.0000
Temperalure F 119.8307 119.8307 0.0000* 235.0432
Pressure Psia 140.0000 140.0000, 0.0000* 24.0000
Molar Flow Lbmolemr 679.6965 679.6965 X 671.9612
Mass Flow LbMr 12428.8771 12428.8771 12182.7197
LigVol Flow Barrel/day 860.1515 860.1516 838.9725
Emhalpy Btumhr +9555600.0000] -9555680.0000) -3066460.0000
Densily Lbi3 61.1216 61.1216 §8.2002
Mole Wt. 16.2859 18.2850 18.1304
Spec. Heal Blulbmole-F 18.2308 18,2308 18.2333
Therm Cond Blumr-fi-F 0.3632 0.3632 0.3934
Viscosily Cp 0.5894 0.5894 0.2281
Z Factor 0.0087 0.0067 0.0010
Sur Tension Dynefcm 67.1349 67.1349f §5.8212
Std Density Lb/ft3 626932 62.6932 63.0546
i-Butane mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000* 0.0000
i-Butene mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000* 0.0000
1-Butene mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000* 0.0000
n-Butane mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000* 0.0000
ir2-Butene mole fac. 0.0000 0.0000 0.0000* 0.0000]
cis2-Butene mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000* 0.0000
Methanol mole frac. 00183 0.0193 0.0000* 0.0082
diM-Ether mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000* 0.0000
H20 mole frac. 0.9807 0.9807 0.0000* 0.9018
244M2pentena  |mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000* 0.0000
MTBE mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000* 0.0000
lert-Butanol mole frac. 0.0000 0.0000! 0.0000* 0.0000
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Stream AGUANVASS T RIBUYY | VAUXS A
Description
Vapouyr frac. 0.0000 2.0000* 0.0002 0.0000
Temperalure F 77.0000* 0.0000* 180.0688 150.0532
Pressure Psia 24,0000 0.0000* 20.0000* 16.0000*
Molar Flow Lbmolemr 1.1102 0.0000* 770.5286 98.8756
Mass Flow Lbmr 20.0000* 0.0000*! 16346 .6620 3162.7194
LigVol Flow Barrel/day 1.3722 0.0000* 11118708 272.6865
Enthalpy Btumr -16544.1004]  4795960.0000] -9653380.0000] -1006330.0000
Density LbM3 62,8890 0.0000 47.1867 47.0281
Mole Wt. 18.0151 0.0000 19.9171 32,0517
Spec. Heal Biulbmole-F 18.0242 0.0000 19.5887 28.7568
Therm Cond Blumrft-F 0.3533 e 0.0939
Viscosity Cp 0.9110 e e 0.3282
2 Faclor 0.0012]  seeeeeeee omteren 0.0017
{Sur Tenslon Dyne/cm 72,0895 mrereone et 23.2108)
Std Density Lb/M3 63.3284 e T s 60.8242
i-Butane mole frac. 0.0000* 0.0000 0.0000 0.0000
l-Butene mole frac. 0.0000 0.0000* 0.0000 0.0000
{-Butene moe frac. 0.0000 0.0000* 0.0000 0.0002
n-Butane mole frac, 0.0000 0.0000* 0.0000 0.0000
Ir2-Butene mole frac. 0.0000* 0.0000* 0.0000 0.0003
cls2-Bulene mole frac. 0.0000° 0.0000* 0.0000 0.0001
Methanol mole lrac. 0.0000* 0.0000* 0.1354 0.0899
dIM-Ether mole frac. 0.0000 0.0000* 0.0000 0,0000
- [H20 mole frac. 1.0000* 0.0000* 0.8845 0.0004
244M2pentene  |mole frac. 0.0000* 0.0000* 0.0000 0.0000
MTBE mole frac. 0.0000* 0.0000* 0.0000 0.0000
lert-Butanol mole frac. 0.0000" 0.0000* 0.0000 0.0000,
Stream BAICHUYY DATROUTY |
escriplion .
Vapour frac, 2.0000° 2.0000*
Temperature F 0.0000* 0.0000*,
Pressure Psia 0.0000* 0.0000*
Molar Flow Lbmolemr 0.0000" 0.0000*
Mass Flow Lbh/r 0.0000" 0.0000*
LigVol Flow Barrel/day 0.0000* 0.0000*
|Enthalpy Btumr 41190500.0000] 43556200.0000)
Densily Lb/ft3 0.0000 0.0000,
Mole Wi. 0.0000 0.0000|
Spec. Heat BluAbmole-F 0.0000 0.0000
Therm Cond Bltumeft-F mevemmmel eranereve
Viscosily Cp o e |
2 Factor - eenmesase
Sur Tenslon Dynelem | = e s reeserens,
Std Densily b3 ] e e
l-Butane mole frac. 0.0000* 0.0000*,
I-Butene mole frac. 0.0000* 0.0000*
1-Butene mole frac. 0.0000° 0.0000*
n-Butane mole frac. 0.0000* 0.0000*
tr2-Bulene mole frac. 0.0000° 0.0000*
cis2-Butene mole frac. 0.0000* 0.0000*
[Methanol mole frac. 0.0000* 0.0000*
diM-Ether mole frac. 0.0000" 0.0000*
1120 mole frac. 0.0000° 0.0000°
244M2pentene  mole frac. 0.0000* 0.0000*
MTBE mole frac. 0.0000* 0.0000*
lert-Butanol mole frac. 0.0000° 0.0000*




CUADRO DE CORRIENTES POR TIPO DE OPERACION

Unit Operations
Sepa FA-1. FRAC-C4-1 FA-ILQ FA-1VP
Sepa FA-2: MISAL -FA-2LQ FA-2VP
Mix M1: -M1SAL A METANOL-3
Pump GA-1:FA-ILQ GA-1DES GA-1DUTY
Efficiency: 76.00 %
Pump GA-2:FA-2LQ GA-2DES GA-2DUTY
Efficiency: 75.00 %
Mix M2: -M2SAL GA-2DES GA-1DES
Cool EA-1: M2SAL -R1E-9 EA-1DUTY
DP: 10.0000 Psi
Pump GA-3; DA1BOTTOM -GA-3DES-21 GA3DUTY
Efficincy: 75.00 %
Cool EA-4: GAJDES-21 -EA4SAL-22 -EA4DUTY
DP: 10.0000 Psi
Pump GA-5: DAIOVHLQ -GA5DES-25 GASDUTY
Efficency: 76.00 %
Mix M3: -M3SAL-27 GABREC GASDES-25 i
Sepl FA-4: M3SAL-27 -C4S-28 -FA4-VP -METH20-29
Heat EA-6: METH20-20 -EABSAL-30 GA7DES-31 -EAGFRSAL-32
DP1: 10.0000 Psi DP2: 10.0000 Psl
UA Clc: 17186.65 Btu/F-hr Sheli Passes: 0
UA Spc: B Type: Simple
Colu DA-2: RCY2.S DA20VHVP ‘DA2BOTT-33 - -DA20VHLQ-6S
-DA2CODUTY DA2REDUTY
Pump GA-T: M5SAL -GATDES-31 GA7DUTY
Efficlency: 75.00 %
Cool EA-7. GABFRSAL-32 -EATSAL-34 -EATDUTY
DP; 10.0000 Psi
Mix M4: -M4SAL-35 EA7SAL-34 C4s-28
Sep3 FA-5: MASAL-35 -C45-36 -FAS-VP -H20RECS-26
Pump GA-6: H20RECS-26 -GABDES-37 GABDUTY
Efficlency: 76.00 %
Recy RCY1: GABDES-37 -GABREC
Max Numb iter; 20 Type: Nested
Wegstein Cnt: 3
VapFr Sens; 10 Temp Sens: 10
Press Sens: 10 Enth Sens: 10
Re! Flow Sens: 2 Comp Sens: 10
Mix M5: -M5SAL AGUANVA.38  DA2BOTT-33
Colu DA-1: R1S-10 DA10VHVP -DA1BOTTOM  -DA10OVHLQ
-DAICDUTY DAIRDUTY
Valv VALVX: DA20VHLQ.5S A
Stoc R1: R1E-9 -R1S-10 -R1DUTY
Dp: 6.0000 Psi .
Reaction 1 BaseComp: i-Butene Conversion: 98.86%
Reactants: B I-Butene + -1.000 Methanol
Products: 1.000
Valv VAUX; EABSAL-30 VAUX-S
Recy RCY2: VAUX-§ -RCY2-S
Max Numb lter: 20 Type: Nested
Wegsteln Cnt: 3
VapFr Sens: 10 Temp Sens: 10
Press Sens: 10 Enth Sens; 10
Rel Flow Sens: 2 Comp Sens: 10°
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PROPIEDADES FISICAS POR CADA CORRIENTE

Hyprotech's Process Simulalor HYSIM - Licensed lo PEMEX PETRPQUIMICA-PROC.,
{ 92/10/26 Verslon 3861c1.81 Case Name MTBE.SIM
Tlmo 0.8078125 Prop Pkq UNIQUAC
Stream Summary
(11} F“d LT 1]
Slream Name FRAC-C4-4 FA-ILQ FA-tVvP METANOL-3
Vapour Frac 0.0000 0.0000 1.0000 0.0000
Temperalure F 86.0000 86.0000 86.0000 86.0000
Pressure Psla 144,7000 1447000 144.7000 16.0000
Flow Lbmolefhr 2081,0266 2081.0256 0.0000 233.0000
Mass Flow Lbmr 118898.0703 118608.0703 0.0000 1454,1553#
LiqVol Flow Barreliday 139396328 13939.9328 0.0000 64224683
Mole Weeight 67.1344 67.1344 67.3014 31.9021
Energy Blumhr -3166040.0000  -3166040.0000 0.0000  -2800280.0000
Molar Enthal Blulbmale -1521.3112 -1621.3712 0.0000 -12018.2686]
Enlropy Blu/lbmol-R 33.1654 33.1654 0.0000 121727
Mass CP BluMb-F 0.5764 0.5764 0.0000 0.6647
Mass Densily Lb/f3 35,0148 356148 1.8789 49,7768
2 Faclor 0.0396 0.0396 0.7158 0.0018
(T VOPDUI’ "o

" {Flow Lbmolefhr 0.0000 0.0000 0.0000
Mass Flow Lb/hr 0.0000 0.0000 0.0000
Std Gas Flow Act MMSCFD 0.0000 0.0000 0.0000
Act Gas Flow ACFM 0.0000 0.0000 0.
Mole Weight cneevanacs cevemeee 67,3014
Energy Blu/hr 0.0000 0.0000 0.0000
Molar Enthal Blubmole O ameomores 0.0000
Enlropy Blubmol-R arnsnrmen 0.0000
Mass CP BluAb-F sersesense 0.0000
Mass Density Lb/ft3 1.9769
Air SG rel lo alr 1.9784
Z Factor 0.7168
Thermal Cond  Bluhr-f-F 0.0099
Viscosity Cp 0.0083
*** Light Liquid *** .
Flow Lbmoleshr 2061.0266 2081.0256 0.0000 233.0000
Mass Flow Lb/mr 118698.0703 118898.0703 0.0000 7454,1653
LigVol Flow Barrel/day 13939.0328 13039.9326 0.0000 642.2483
Volume Flow Barrellday 142706811 142706611 0.0000 640.1439
Mole Weight 57.1344 " 57.1344 reaemsnee 31.9921
Energy Bluhr -3166040.0000  -3166040.0000 0.0000 -2800280.0000
Molar Enthal Blu/lbmale -1521.3712 -1621,3712 -1330.6799 ~12016.2688
Enlropy Bluflbmol-R 33.1654 33,1554 33.0031 12.1727,
Mass CP Bluflb-F 05764 0.6764 < 08781 0.8647
Mass Densily Lb/f3 35.8146 36,6146 35.9274 40.7758
Mass Density SG H2060 05718 0.5718 0.8670 0.7989,
Uopk (diy) 13.3881 13,3881 13.4883 10,6810
2 Factor Blu/hr-fi-F 0.0396 0.0396 0.0401 0.0018
Thermal Cond  Cp 0.07368 0.0738 0.0731 0.1032
Viscosily 0.1477 0.1477 0.1496 0.5158
*** Heavy Liquid ***
Flow Lbmolhr 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Mass Flow Lbmr 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
LiqVol Flow Barrel/day 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
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Date

Time

Stream Summary

LI F.ﬂd e
Stream Name

Vapour Frac

Temperalure

Pressure

Flow

Mass Flow

LiqVol Flow

Mole Weeight

Energy

Motar Enthal

Entropy

Mass CP

Mass Density

2 Faclor

a4 vlpDUf "
Flow

Mass Flow
Std Gas Flow Act
Act Gas Flow
Mole Welght
Energy

Molar Enthal
Entropy

Mass CP
Mass Densily
Alr §G

Z Factor
Thermal Cond
Viscosity

*** Light Liquid ***

Flow

Mass Flow
LiqVol Flow
Volume Flow
Mole Weight
Energy

Molar Enthal
Entropy
Mass CP
Mass Density
Mass Density
Uopk (dry)

2 Faclor
Thermal Cond
Viscosity

Flo

Mass Flow
LiqVol Flow

Heavy Liquid **
w

92110126

0.8078128

F

Psia
Lbmotemr
Lbmr
Barrel/day

Btumr
Btuibmole
Btuibmol-R
Btub-F
Lb/R3

Lbmolemr
LbMe
MMSCFD
ACFM

Btumr
Btudbmote
Btulbmol-R
Btub-F
LbM3

retlo alr

Btumr-A-F
Cp

Lbmolemr
Lbmr

Barrel/day
Barrel/day

Btumr
Btuibmole
Btubmol-R
Biulb-F
Lb/#3

SG H20 80

Btu/hr-ft-F

3

Lbmolmr
Lbmr
Barrel/day

Hyprotech's Process Simulator HYSIM - Licensed to PEMEX PETRPQUIMICA-PROC.
Verslon 3881c1.51

Prop Pkq UNIQUAC

FA-2LQ

0.0000
105.3180
16.0000
331.6756
10616.8750
914.9348
32.0008
-3806620.0000
-11476.8311
14.1404
0.6731
48.9673
0.0017

331.6766
10616.8750
914.9348

FA-2V1P

105.3180
16.0000
0.0000
0.0000
0.0000
32,0112
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
111.0221
0.0008

Caee Name MTBE.SIM
M1SAL METREC-6

0.0000 0.0105
105.3180 133.4037
16.0000 16.0000
331.6756 -34.3568
10616.8750 -1100.9624
914.9348 -96.1741
32.0098 32,3075
+3806620.0000 358865.0025
-11476.8311 <10445.1270
14.1404 7.9564
0.6731 0.8772
48.9673 6.7604
0.0017 sensemnen
0.0000 -0.3610]
0.0000 -14.6020
0.0000 -0.0033
0.0000 -2.3499
vvonsamne 40.4459
0.0000 -2084.2109
e 5772.9561
D 38.0050
oeenene. 03779
B 0.1038
—————— 1.3964
------- 0.0818
eenemaane 0.0004
B 0.0070
0.0000 -33.0958
0.0000 -1095.36804
0.0000 04,7218
0.0000 +88.2220
e 32.2210
0.0000 360940.2813
-10617.3594
7.6585
0.6839
47.8710
0.7652
10.6707
0.0017
0.0960
0.3632
331.6756 0.0000
10616.6750 0.0000
014.9348 0.0000
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Hyprotech's Process Simulator HYSIM - Licensed to PEMEX PETRPQUIMICA-PROC.

Date 92/10126
Time 0.8078125
Stream Summary

(1] F.ed e
Stream Name

Vapour Frac

Temperalure F
Pressure Psia

Flow Lbmole/hr
Mass Flow Lbhr
LiqVol Flow Barrel/day
Male Weelght

Energy Btumr
Molar Enthal BluAbmole
Enlropy Bluibmol-R
Mass CP Blub-F

Mass Density  LbM3
Z Factor

[11] VlPOIJr [11]

Flow Lbmole/r
Mass Flow Lbmr

Std Gas Flow Act MMSCFD
Act Gas Flow ACFM

Mole Welght

Energy Btuhr
Molar Enthal Btubmole
Entropy Btutbmol-R
Mass CP Blufb-F
Mass Density  LbA3

Alr SG rel to air

Z Factor

Thermal Cond  Btumrf-F
Viscosity Cp

*+ | igh! Liquid ***

Flow Lbmole/hr

Mass Flow Lbmr
LiqVol Flow Barrel/day
Volume Flow Barrel/day

Mole Welght

Energy Bluhr
Molar Enthal Btuwlbmole
Entropy Btulbmol-R
Mass CP Btufb-F

Mass Denslly LbM3
Mass Denslly  SG H20 60

Uopk (dry)

Z Factor Btuhrft-F
Thermal Cond  Cp
Viscoslly

*** Heavy Liquld ***

Flow Lbomolmr

|Mass Flow Lbhr
LiqVol Flow Barrel/day

Version 3861c1.84 Case Name MTBE.SIM
Prop Pkq UNIQUAC

GA-1DES GA-2DES M2SAL R{E-®

0.0000 0.0000 0.0000 0.
86.2408 106.1763 60.8083 122.0000
164.7000 164.7000 164.7000 154.7000
2081.0256 31.6756 2412.7014 . 2412,7014
118898.0703 10616.8750 1205149531 120514.9531
13930.9326 914.9348 14854.8682 14854.8682
57.1344 32,0008 83.6805 © 83.6805
-3140570.0000 -3798660.0000 -6848230.0000  -4284300.0000
-1513,4547 +11452.8477 -2879.8201 -1776.7493
331770 14.2255 30.71123 33,7124
0.6756 0.8735 06013 06315
356271 48.9629 34,9583
0.0451 00177 ermeee oremenes
0.0000 0.0000 0.0000 0.0000,
0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
2081.0256 0.0000 2104,0415 2116.6443
118898.0703 0.0000 110244,8084 119649.3438
13930.0326 0.0000 13945.4102 13980.3066
14265.8523 0.0000 14276.0654 14847.8113
57.1344 varameneas 56.6742 80.5278
-3149570.0000 0.0000 -3413580.0000 -1178720.0000
B IK L7 Y —— -1622.3761 -556.8804
331770 33.1853 38.0308
0.5756 0.5808 06131
35.6271 35,7060 34.2165
0.5718 05734 0.5492
13,3681 13.3600 13,3810
0.0451 PR, 0.0444 0.0400
00738 - . 0.0737 0,0878
0.1476 0.1486 0.1282
0.0000 331.6756 308.6509 206.0571
0.0000 10618.8750 10270.0547 0865.6240
0.0000 §14.0348 000.4584 874.5634
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gyprotoch'l Process Simuistor HYSIM - Licensed to PEMEX PETRPQUIMICA-PROC.
ate

9210126

Time 0.0078125
Stresm Summary
(11 F“d "

Stream Name
Vapour Frac
Temperature F
Pressure Psia
Flow Lbmolemr

Mass Flow Lbhe
LigVol Flow Barrel/day
Mola Weeight

Energy Btuhr
Molar Enthal Btubmole
Entropy BtuAbmo!-R
Mass CP Btuntb-F

Mass Density Lb/3
Z Faclor

(11} v.pour L1

Fiow Lbmoie/mr
Mass Fiow Lbmr

Std Gas Flow Act MMSCFD
Act Gas Flow ACFM

Mole Weight

Energy Blu/hr
Molar Enthai Btubmole
Entropy Btuabmol-R
Mass CP Blub-F
Mass Density LbM3

Air SG ral to alr

2 Factoy

Thermai Cond  Btuhr-f-F
Viscosity Cp

*** Light Liquld ***

Fiow Lbmotemr
Mass Fiow Lbmr

LigVol Flow Barral/day
Volume Fiow Barrel/day

Mole Weight

Energy Btumr
Molar Enthai Btubmole
Entropy Btubmol-R
Mass CP Btub-F

Mass Density LbM3
Mass Density SG H20 60

Uopk (dry)

Z Factor Btumhr-f-F
Thermal Cond ~ Cp
Viscosity

¢** Heavy Liquid ***

Flow Lbmoimr
IMass Flow by
LigVo! Flow Barrel/day

Verslon 3861¢1.84 Case Name MTBE.SIM
Prop Pkq UNIQUAC

FRAC-C4-1
0.0000
88.0000
144.7000
2081.0266
118898.0703

13930.9320
67.1344

-3166040.0000

-1621.3712
33.1654
0.5764
35.6146
0.0396

2081.0256
118898.0703
13939.9326
142706611
67.1344

-3166040.0000

-1621.3712
33.1554
0.5754
35.6146
0.5718
13,3881
0.0396
0.0736
0.1477

0.0000
0.0000
0.0000
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SIMULACION DE LA COLUMNA DE MTBE

Hyprotech's Process simulator HYSIM

Date 92/10/26
19:23:18

Time

Number of Ideal stages
Stage

Stage

Stage

Stage

Feed stream

Side Liquid draw from stage
Estimated flow

Side Exchanger on stage
Side Exchanger on stage
Qverhead vapour product goes to stream
Bottom liquid product goes to stream
Damping Factor is

s8%.2.

R1S-

1: Fiow On the stage
2: Mole Fraction of
MTBE in the stage
3: Reflux ratio
in the stage

388ICI-84
UNIQUAC

Version
Prop Pkg

“** Columninput ***

Hu

Pressure 116.0000
Pressure 136.0000
Temperajure Estimate 133.3000
Temperature Estimate 202.2000
enters to stage [}

1 to stream
1921
1 is energy stream
U Is energy stream

DA1OVHVP
DA1BOTTOM

-0.8000

+** Specifications ***

1 Vapouristo be 0.0000E+00
34 Liquidistobe 0.999
1 lstobe 15

Licenced to
Casenama  MTBE.SIM
Column name DA

Psia

Psia

F

°F
DA1OVHLQ
Lbmole / hr

DAICOUTY
DA2RDUTY

Lbmole / hr
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Hyprotech's Process simulator HYSIM . Licenced to
Date 92/10/28 Version  388ICI-59 Case name MTBE.SIM
Time 19:23:15 Prop Pkg UNIQUAC Column nams DA

*4* Column Feeds ***

Feeds Stream Name R1S-10

Enters on Stage 8 .
Liquid Fraction 1.0000
Temperature  °F . 120.0000
Pressure Psia 149.7000
Flow rate Lbmole / hr 2182.2100
Enthalpy Btu/hr +2109588.4000
|-Butane Mole Frac 0.3843
{-Butene Mole Frac 0.0012
1-Butene Mole Frac 0.1185
n-Butane Mole Frac 0.1012
tr2-Butene Mole Frac 0.1554
cis2-Butene Mole Frac 0.0893
Methanol Mole Frac 0.0459
diM-Eter Mole Frac 0.0000
H20 Mole Frac 0.0004
244M2pentene  Mole Frac 0.0000
MTBE Mole Frac 0,1056
tert-Butanal Mole Frac 0.0000
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‘Hyprotech's Process simulator HYSIM
Date 92/10/28 Verslon 388ICI-81
Time 19:23:18 Prop Pkg UNIQUAC
LER ] pfoduct. [ XX}

Leaving from stage ]
Product Phase Liquid

Assigned to Stream Name DA10VHLQ
Temperature °F 125.10000
Pressure Psia 116.00000
I-Butane Mole Frac 0.42073
|-Butene Mole Frac 0.00134
1.Butene Mole Frac 0.13030
n-Butane Mole Frac 0.11320
tr2-Bulene  Mole Frac 0.17372
cis2-Butene  Mole Frac 0.09980
Melhanol Mole Frac 0.05137
dIM-Eter Mole Frac 0.00000
H20 Mole Frac 0.00044
244M2pentene Mole Frac 0.00000
MTBE Mole Frac 0.00010
tert-Butanol  Mole Frac 0.00000
Total Flow Lbmole / hr 1951.69000

Licenced to
Case name
Column name

Liquid
DA1BOTOMM

230.52000

MTBE.SIM
DA-1
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Hyprotech’s Process simulstor HYSIM

Date 92110128 Version
Time 19:22:148 Prop Pkg
Reflux Ratio
Stage Press Temp
No Psla 'F
1 116 125.1
2 116.6 134
3 117.2 1383
4 117.6 1408
6 1184 143.2
6 119 148.8
7 1106 162.3
8 1202 166.1
9 1208 158.6
10 1216 160.9
1 1224 162.6
12 122.7 164.1
13 123.3 186.3
14 1239 166.4
16 12456 167.6
16 126.1 166.4
17 125.7 169.3
18 126.3 170.1
19 126.9 170.9
20 1275 1717
21 126.1 172.4
22 128.7 1731
23 1293 174
24 1200 175
25 130.6 176.7
26 131.2 180.1
27 131.8 188.5
26 1324 200.3
.28 133 243.2
30 1336 2709
k1] 134.2 284.1
2 1348 289.3
n 1354 201.3
34 136 202.3

Licenced to
386/CI-81  Case name
UNIQUAC  Column name
*** Stage Varisbles ***

1.6
Flow Rates (Lbmole / ty)
Liquid Vapour Feed
20275
30473 4879.2
3059.7 4999
3039.2 5011.4
28918 4990.9
5413.2 4943.5 2182.2
5457.3 5182.7
64728 5226.8
54789 82423
65476.4 §246.4
64744 5245.9
5472.1 6243.9
5470.4 5241.6
5468.6 6230.5
54676 5238
5467.1 5237
5467.1 6236.6
5467.5 5236.6
5460.2 5237
5460 §237.7
5669.3 6238.5
5468 6238.6
5462.1 6237.6
5444.2 - 5231.6
5394.1 5213.7
5256.3 6163.6
4923.7 5025.8
4500.1 4693.2
4461 4289.6
472 42304
4899.1 4481.5
49855 4668.6
5020.7 4755
4760.2

MTBE.SIM
DA-1

Duty
Draws MMBIu / hr
1851.7L -41,101
2305L 43,556
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Hyprotech's Process simulator HYSIM
Date 92/10/26 Verslon
Time 18:23:15 Prop Pkg

Vspour Lsaving From Each Stage

Jg6!CH-89
UNIQUAC

Licenced to
Case name
Column name DA-1

¢** Phyaicai Properties ***

Stage Mole Wt Fiow Rates
No Lb/hr ACFM

1 53.940 0.000 0.000
2 55950  273005.540 3740.419
3 56460  282267.290 3840.147
4 53.630  283269.860 3858.756
b 56.500  282414.160 3841.327
6 56,620  280682.860 3811.904
7 57120 206027.120 4024.730
] §7.160  208742.490 4070.9468
9 57130  209514.680 4084,537
10 57110 209611.800 40082.870
i §7.090 299481960 4073.832
12 5§7.080  299300.700 4061.247
13 57.070 299138.250 4048.972
14 §7.070 299012790 4031.900
15 57.070  298936.060 4016.467
16 57.060  298804.570 4000.869
17 57060 298913.960 3085.277
18 §7.000 298959.360 3069.687
19 57100  206036.350 3954.142
20 §7.110  299141.080 3038.827
21 57130 299271.820 3923.078
22 57160  299431.340 3907.201
23 57210  289630.750 3890.758
24 §7.320  299801.040 36872.192
25 57800  300306.480 3848.351
26 58.280  300914.340 3810.896
27 50.990  301481.120 3737.970
28 64.260  301601.960 3585.028
20 72530  309662.320 3395.300
30 80.900  342259.380 3445.048
kil 85440  382907.610 3671.455
32 87.220 407201670 3820.191
kx] 87.840  417682.450 3877.124
34 88.050  421772.600 3889.162

Denslty
Lbifd

1.180
1.220
1.220
1.220
1.230
1.230
1.230
1.220
1.220
1.220
1,230
1.230
1.230
1.240
1.240
1.260
1.250
1.260
1.260
1.270
1.270
1.280
1.280
1.260
1.300
1.320
1.340
1.400
1.620
1.660
1.740
1.780
1.800
1.810

MTBE.SIM

TYomp

Reduced

0.756
0.779
0.787
0.789
0.761
0783
0.799
0.801
0.802
0.803
0.803
0.804
0.804
0.605
0.805
0.805
0.808
0.808
0.807
0.807
0.807
0.808
0.808
0.809
0.810
0811
0.816
0.826
0.838
0.841
0.841
0.841
0.842
0.842

Press

0.184
0.189
0.203
0.204
0.204
0.205
0.207
0.207
0.207
0.207
0.207
0.207,
0.208
0.208
0.209
0.210
0.210
0.211
0.212
0.213
0.213
0.214
0215
0.218
0.217
0219
0.223
0.230
0.243
0.259
0.289
0274
0.278

017ﬂ
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Liquld Leaving From Each Stage

Stage Mole Wt
No

1 55.950

2 66.790

3 56.880

4 56.980

5 57.380

6 58.440

7 58.460

8 58.440

9 58.410
10 58.380
1 58.380
12 58.380
13 58.380
14 58.380
16 58.380
16 68.390
17 58.400
18 58.410
19 58.420
20 58.440
21 58.460
22 58.510
23 58.620
24 58.8%0
25 59.550
26 61.220
27 65.380
28 73.330
29 81.280
30 85.570
31 67.260
32 87.850
33 88.050

34 86.120

Flow Rates
Lbihr ACFM

163803.360 696.666
173065110 640,337
174067.710 644.045
173211.870 640.271
171660.710 631.873
316339.860 1152.648
310055.360 1183.432
319827.640 1185.063
319924.460 1183.601
319794830 1161.413
319613.570 1159.139
310449.110 1167.128
319325.660 1155.482
319248.930 1154.192
310217.440 1153.233
319226.820 1152.570
319272.230 1152.166
319349.220 1151.088
319453.030 1162.001
310584.780 1162.166
319744.210 1152.432
319043.620 1152.707
320213.910 1162.785
320619.350 1152.128
321227.210 1149.102
321793.890 1138.447
321914.830 1111.407
320975.190 1103.664
362572.220 1205.882
403220.480 1358.838
427514.530 1454.637
437995.320 1496.709
442085 460 1513.716

20312.870 69.628

Density
Lbift3

34.230
33.700
33.850
33.730
33.880
34.220
34.190
34,230
34.280
34.330
34.380
34.420
34.460
34.400
34.610
34.530
34.550
34.580
34.670
34.680
34.580
34.610
34.630
34.700
34.850
35.240
36.110
37.280
37.4%0
37.000
36.640
36.480
38.410
38.370

Temp

Reduced

0.767
0.782
0.788
0.787
0.787
0.766
0.791
0.794
0.785
0.798
0.797
0.798
0.798
0.789
0.769
0.800
0.800
0.801
0.801
0.802
0.802
0.803
0.803
0.803
0.803
0.801
0.797
0.795
0.808
0.626
0.835
0.838
0.841
0.842

Pross

0.188
0.204
0.204
0.206,
0.208
0.207
0.207
0.207

0.207
0.208
0.208
0.208
0.209
0.208
0.210
o021
0.212
0.212
0.213
0.214
0218
0.218
0.217
0.218
0.220
0.223
0.230
0.244
0.259
0.268
0273
0.275
o2
0278
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Hyprotech's Process simulator HYSIM

Date 92/10/28
Time 19:23:18
Vapour
Dynamic
Stage ‘Viscoslty
No Cp
1 0.00837
2 0.00865
3 0.00876
4 0.00879
5 0.00882
6 0.00887
7 0.00897
8 0.00903
9 0.00902
10 0.00905
11 0.00907
12 0.00009
13 0.00011
14 0.00913
15 0.00914
16 0.00916
17 0.00915
18 0.00916
19 0.00917
20 0.00919
21 0.00920
22 0.00921
23 0.00923
24 0.00024
25 0.00926
26 0.00931
27 0.00940
28 0.00963
29 0.00993
30 0.01011
N 0.01017
32 0.01019
33 0.01020
M 0.01022

Prop Pkg

Conductlvity
Stuhr-R-F

0.01063
001091
0.01101
0.01106
001111
001110

*0.01128

001132
001133
001134
001134
001134
0.01134
0.01134
0.01134
0.01134
0.01134
0.01134
001134
001135
001135
0.01138
0.01136
0.01138
0.01141
0.01148
0.01168
0.01218
0.01209
0.01363
0.13930
0.01405
0.01410
0.01413

388IC1-81
UNIQUAC

Licanced to
Case name
Column name

*** Transport Properties ***

Oynamic
Viscoslty
Cp

0.12827
0.11728
0.11358
0.11218
0.11218
0.11421
010980
0.10718
0.10530
010383
0.10285
0.10197
0.10121
0.10055
0.00997
0.00044
0.08896
0.09852
0.09812
0.09776
0.09745
0.09724
0.09724
0.09763
0.00914
0.10338
0.11362
0.12888
0.13316
0.12856
0.125156
0.12363
0.12205
0.12256

Liquid
Thermal
Conductivity
Btumr-t-F

0.08795
0.08578
0.08522
0.08501
0.06476
0.06428
0.08368
0.08333
0.08313
0.06300
0.06200
0.08261
0.08272
0.06264
0.08256
0.08248
0.06241
0.06233
0.06225
0.06217
0.06208
0.08201
0.06190
0.06176
0.06150
0.06097
0.05870
0.05688
0.05271
0.04850
0.04820
0.04768
0.04747
0.04736

MTBE.SIM
DA-1

Surface
Tenslon
Dynelcm

9.31700
8.37100
8,16500
8.17200
8.76000
£.20000
8.01200
7.93200
7.89400
7.87200}
7.85700
7.84300
7.83000
7.81500
7.80000
7.76500
7.76800
7.75100
7.73300
7.71800
7.89600
7.87900
7.66200
7.65100
7.65100
7.68000
7.78200|
7.67300
£.98800
621400
5.80900
5,64300
5.57300
£.53600
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Hyprotech's Pracess simulator HYSIM
Date 92/10/26 Version
Time 19:23:18 Prop Pkg

388ICI-89
UNIQUAC

Licenced to
Case name
Column name

s++ Condenser Cooling Curve ***

TYemperature  Pressure

F Pela
133.8700 116.6100
133.0800 116.6500
132.2000 116.4800
131.3100 116.4200
130.4200 116.3600
129.5300 116.3000
126.6500 116.2400
127.7600 116.1800
126.8700 116.1200
125.9800 118.0600
125.1000 116.0000

Flow Rates )

Liquld

0.0000
631.7600
1231.4500
1788.7000
2301.4000
27728100
4504.3600
4870.2300
4879.2300
4879.2300
4879.2300

(Lbmole/r)
Vapour

4870.2300
4247.4700
3647.7800
3000.5300

2677.8300

2108,6200
374.8700
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000

WTBE.SIM
DA-

Outy
M Btuuhr

0.0000
+5.1260
-100103]
481N
488154

-22,7648
-37.4454
-40.7386
40,8894
41,0400
41,1604

13



Hyprotech's Process simulator HYSIM

Date
Yime

92/10/26
19:23:18

Yempersture
F

291.33000
201.43000
201.52000
201.62000
291.72000
291.81000
291.91000
262.01000
292.10000
202.20000
262.30000

Version
Prop Pkg

306ICI-81
UNIQUAC

*** Reboller Heating Curve ***

Preasure
Psla

135.39000
135.45000
135.52000
13558000
135.84000
138.70000
135.76000
13582000
135.88000
135.94000
136.00000

Flow Rates
Liquid

5020.73000
485288000
4858.74000
44437.01000
4163,85000
3841.45000
3447.83000
2669.12000
2307.26000
1467.29000
237.89000

Licenced to
Case name
Column name

{Lbmolemr)
Vapour

0.00000
167.84000
360.99000
583.73000
858.69000

1179.28000
1572.91000
2061.61000
2713.47000
3553.45000
4782.75000

MTBE.SIM
DA

Duty
MMBtuuhr

0.00000
1,54420
3.31700
56.38710,
7.85200]
10.79340
14.37780
18.82060
24.73780
32.35440
4348870
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Hyprotech's Process simulator HYSIM

Date
Time

92/10/28
19:23:18

Verslon 368ICI-81
Prop Pkg UNIQUAC

*** Stage Efficlency ***

Stage Efficiency

B = wh b wh wh wd b wd wh
O®D~NNDOREDPNN 2O EIBRELDN -

L - BB B
=G s -

3B B X "R"]
O ® o ~N B

b b D
- N .

B I R e e e e e I I I e e O e . T JE USF O N

Licenced to
Case name
Column name

MTBE SIM
DA-{
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Hyprotech's Prozcﬁargunulator HYSIM - Licenssd to PEMEX PETRP QUIMICA-PROC.

Data
Time

0.8078125

Version 3881¢1.81

*¢* Composltion Profile *+**
Liquid Phase (Mole Frac )

Case Name MTBE.SIM
Prop Pkq UNIQUAC  Columnn Name DA-1

I-Butane 0.429728 0.350228 0.302486 0.264754 0.240008 0.224810 0.162845
0.118811 0.088524 0.087546 0.052640 0041719 0.033481 0.027100
0.022079 0.018047 0.014778 0.012108 0009914 0.008113 0.006638
0.005447 0.004517 0.003654 0.003501 0.003490 0.003321 0.001704
0.000446 0.000074 0.000011 0.000001 0.000000 0.000000
I-Butene 0001338 0.001489 0.001539 0.001541 0.001508 0.001422 0.001386
0.001299 0.001186 0.001063 0.000840 0.000822 0.000713 0.000014
0.000525 0.004447 0.000378 0.000319 0.000267 0.000223 0.000186
0.000164 0.000127 0.000104 0.000084 0.000068 0.000046 0.000025
0.000010 0.000003 0.000001 0.000000 0.000000 0.000000
1-Butene 0.130302 0.133258 0.131376 0.128475 0.124821 0.119366 0.111837
0.101216 0.080016 0.079073 0.088876 00508817 0.061341 0.044020
0.037505 0.031691 0.027134 0.022038 0.019332 0.016246 0013814
. 0.011372 0.009463 0.007826 0.006391 0.005056 0.003836 0.002053
0.000844 0.000287 0.000081 0,000028 0.000009 0.000003
n-Butane 0.113197 0.125785 0.131287 0.132209 0.127474 0.113865 0108171
0.095732 0.084243 0.072786 0.081879  0.052140 0.043406 0.035803
0.020289 0.023783 0.019183 0.016379 0.012261 0.000725 0.007875
0.006026 0.004807 0.003620 0.002727 0.001944 0.001210 0.000568
0.000190 0.000052 0.000013 0.000003 0.000001 0.000000
12-Butene 0.173719 0.224784 0.253799 0.269773 0.276084 0.272503 0.308770
0.320319 0.342824 0.340614 0.351308 0.349371 0.344384 0337079
0.327962 0.317445 0.305878 0293553 0.260717 0.267565 0.254234
0.240776 0.227088 0.212729 0.196477 0.175084 0.140745 0.087627
0.038028 0.014115 0.004702 0.001524 0.000489 0.000155
cls2-Butene 0.099800 0.141931 0.170661 0.190128 0201837 0.204201 0.250866
0.203220 0.331769 0.367261 0.400320 0.431372 0.460688 0.488441
0.614743 0.639672 0.563288 0.585637 0.806743 0.626507 0.645095
0.661910 0.676143 0.685447 0.663743 08551256 0.561923 0.370723
0.174033 0.085895 0.022865 0.007608 0.002561 0.000842
Methanol 0051370 0.0t2017 0.006690 0.005948 0.006226 0.007077 0.002116
0.000644 0.000201 0.000084 0.000021 0.000007 0.000002 Q 000001
0.000000 0000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
diM-Ether 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0 000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
H20 0.000444 0.000019 0.000006 0.000005 0.000007 0.000012 0000001
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.060000 0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
244M2pente 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0 000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000  0.000000 0000000
0.000000 0.000000 0.000000 - 0.000000 0.000000 0.000000
MTBE 0.000104 0.000589 0.002156 0.007077 0.021339 0.056762 0.053208
0.059759 0.061237 0062683 0.063827 0.084952 0.085984 0.066932
0.067807 0.068614 0.069364 0.070070 0.070767 0.074532 00725657
0.074313 0.077965 0.086420 0.407077 0.159238 0280118 0537210
0.785449 0919574 0.972317 0.990745 0.996840 0.9998000
tert-Butanol 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0 000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0000000
0000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0 000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0 000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
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Hyprotech's Process Simulator HYSIM - Licensed to PEMEX PETRPQUIMICA-PROC.
Date 92110126 Version 3881c14.51 Case Name MYBE.SIM
Time 0.8078126 Prop Pkq UNIQUAC  Column Name DA-1

“1** Composition Profilo ****
Vapour Phase (Mole Frac )
l-Butane 0.464009 0.420726 0.386752 0.352040 0.320266 0.315452 0.234800
0.170027 0.124035 0.002414 0.070614 0.054054 0.043554 0.034954
0.028302 0.023051 0.018841 0.016428 0.012830 0.010350 0.008470
0.006930 0.005687 0.004716 0.004024 0.003658 0.003650 0.003484
0.001891 0.000471 0.000077 0.000011 0.000001 0.000000
I-Butene 0.001114 0.001338 0.001430 0.001461 0.001482 0.001440 0.001486
0.001447 0.001356 0.001238 0.000110 0.000981 0.000858 0.000745
0.000641 0.000549 0.000487 0.000305 0.000333 0.000279 0.000233
0.000194 0.000161 0.000133 0.000109 0.000088 0.000069 0.000049
0.000027 0.000011 0.000004 0,000001 0.000000 0.000000
1-Butene 0.118226 0.130302 0.132104 0130067 0.120189 0.126986 0.124675
0.118560 0.105667 0.093671 0.082548 0.071904 0.002239 0.053509
0.045057 0.039249 0.033400 0.028326 0.023848 0.020182 0.018861
0.014213 0.011873 0.008880 0.008172 0.006676 0.006287 0.0038156
0.002164 0.000880 0.000301 0.000005 - 0.000030  0.000000
n-Butane 0.006033 0.113197 0.120870 0124242 0124820  0.121838 0.118030
0.110854 0.089641 0.087644 0.075884 0.064703  0.054433 0.045316
0.037379 0.030579 0.024830 0.020027 0016056  0.012801 0.010153
0.008013 0.006200 0.004004 0.003781 0.002848  0.002034 0.001270
0.0005968 0.000200 0.000055 0.000014 0.000003  0.000001
1r2-Bulene 0.121183 0.173719 0.204847 0.222612 0.232211 0.235670 0.284711
0.320203 0.343703 0.357881 0.364070 0386839  0.364729 0.350529
0.351907 0.342391 0.331413 0310338 0300468  0.203065 0.270332
0.285414 0.2561388 0.237088 0222128 0.205242 0.183108 0.147651
0.002349 0.041148 0.014833 0.004926 0.001590 0.000505
cis2-Butene 00632008 0.089800 0.125482 0.143084 0.154805 0.161431 0.213340
+ 0.261893 0.306077 0.346310 0383362 0.417681 0.450306 0.480920
0.600900 0.537383 0.563302 0.508048 0.811378 0.633410 0.654133
0.673444 0.691006 0.705898 0.716716 0714220 0.886136 0.580402
0.390693 0.183470 0.060242 . 0.023052 0.008030 0.002644
Melihanol 0.132408 0.051370 0.027830 0.024091 0023710 0.024049 0.007302
0.002210 0.000672 0.000210 0.000067 0.000022 0.000007 0.000002
0.000001 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000(
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
diM-Ether 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 :
H20 0.002842 0.000444 0.000185 0.000178 0.000177 0.000179 0.000013
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
244M2pente 0.000000 0.000000  0.000000 0000000 0000000  0.000000 0.000000
0000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0000000 0,000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
MTBE 0.000015 0.000104 0.000400 0.001357 0.004350 0.012955 0.014863
0018718 0.018458 0.020033 0021445 0022717 0023874 0.024935
0.025913 0.026819 0.027658 0.028440 0.020181 0.029914 0.030719
0031792 0.033615  0.037382 0.046074 0067259  0.120718 0.254250
0.512278 0.773813  0.915409 0.871000 0090345  0.996841
tert-Butanol 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000 0000000 0000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0,000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
0000000 - 0.000000  0.000000 0.000000 0000000 0.000000
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" SIMULACION DE LA COLUMNA DE METANOL

Hyprotech's Process simulator HYSIM
Date
Time

Number of ideal stages
Siage

£
En-.8.

Stage

Feed stream RCY2-S
Estimated top stage reflux ratio is

Side Liquid draw from stage

Estimated flow

Side Exchanger on stage

Side Exchanger on slage

Overhead vapour product goes to stream
Bottom liquld product goes to stream
Damping Factor is

1; Fiow On the stage

2: Mole Fraction of
metanol in the stage

3: Heal Exchanger
Duty on stage

92/110/28
19:2%:18

Version 386IC1-81
Prop Phg UNIQUAC
**+ Columninput ***
80
Pressure 16.0000
Pressure 24.0000
Temperature Estimate 162.0000
Tempersture Estimate 237.0000
Temperature Estimate 24.0000
enters to slage 20
' 1.8
1 fo stream
11023.9602
1 is energy stream
50 is energy stream
DA20VHVP
DA2BOTT-33

-0.9000

¢+¢ Spacificationa ***
1 Vapourisiobe 0.0000E+00
1 Liquidisto be 0.999

50 Islobe 6.0000E+08

Licenced to
Casename  MTBESIM
Column name DA-2

DA20VHLQ-8S
Lb/hr
DA2CODUTY
DA2REDUTY

Lbmole / hr

Btu/hr
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Hyprotech's Process simulator HYSIM Licenced to
Date 92/10/2¢ Version  388ICI-81 Case name MYBE.SIM
Time 19:23:18 Prop Pkg UNIQUAC Column name DA-2

*** Column Feeds ***

Feeds Stream Name RCY2.S

Enters on Stage 20
Liquid Fraction 0.9998
Temperature:  °F 180.7000
Pressure Psia 20.0000
Flow rate Lbmole / v 769.5200
Enthalpy Btu/hr 9641164.6000
i-Butane Mole Frac 0.0000
i-Butene Mole Frac 0.0000
1-Butene Mole Frac 0.0000
n-Butane Mole Frac 0.0000
{r2-Butene Mole Frac 0.0000
cls2-Butene Mole Frac 0.0000
Methanol Mole Frac 0.1353
diM-Eter Mole Frac 0.0000
H20 . Mole Frac 0.8647
244M2pentene  Mole Frac 0.0000
MTBE Mole Frac 0.0000
tert-Butanol Mole Frac 0.0000
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Hyprotech's Process simulator HYSIM Licenced to
Date 92/10/26 Verslon 3841CI-8 Case name MTBE.SIM
Time 19:23:18 Prop Pkg UNIQUAC Column nsme DA:2

¢¢* Column Feeds ***

Leaving from stage 1 80
Product Phase Liquid Uquid

Assigned to Stream Name DA20VHLQ-5S DA2BOTT-33
Temperature  °F 150.05000 235,30000
Pressure Psla 16.00000 24.00000
|-Butane Mole Frac 0.00000 0.00000
|-Butene Mole Frac 0.00000 . 0.00000
1.Butene Mole Frac 0.00018 0,00000
n-Butane Mole Frac 0.00001 0.00000
tr2-Butene Mole Frac 0.00026 0.00000
cis2-Butene  Mole Frac 0.00016 0.00000
Methanol Mole Frac 0.99800 0.00021
diM-Eter Mole Frac 0.00000 0.00000
H20 Mole Frac 0.00039 099179
244M2pentene Mole Frac 0.00000 0.00000
MTBE Mole Frac 0.00002 0.00000 °
tert-Butanol  Mole Frac 0.00000 0.00000
Tolal Flow Lbmole / hr 08.68000 670.85000
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Hyprotech's Process simulator HYSIM

Date
Time

Stage
No

DN EON -

92/10/126
19:23:15

Press
Psla

18.0
18.2
16.3
16.5
16.7
16.8
17.0
174
17.3
17.6
176
178
18.0
18.1
183
18.4
18.6
18.8
18.9
19.1
19.3
19.4
19.6
19.8
18.9
20.1
20.2
204
208
20.7
209
211
212
214
218
21.7
219
22.0
22.2
24
25
2.7
22.9
2.0
23.2
233
235
23.7
238
24.0

Verslon

Prop Pkg

Reflux Ratlo

Temp
°F

160.1
152.5
1530
153.4
153.9
164.4
186.0
165.5
16.4
156.8
157.5
168.4
160.5
181.0
163.1
168.2
1714
1789
188.8
196.0
196.5
196.9
197.3
1977
198.1
198.6
1600
1004
199.8
200.2
2008
2014
201.5
2019
202.3
202.7
203.1
203.4
2038
204.3
204.7
2064
208.2
2076
2100
2138
2102
2255
23122
235.3

Licenced to
386ICI-51 Case nsme
UNIQUAC  Column name

*** Stage Varlablea ***

Flow Rates

Liquid Vapour

193.6
184.3
194.4
1844
194 4
1944
194.4
194.3
184.2
193.9
193.5
192.8
191.8
190.2
187.8
184.0
178.3
1718
187.0
953.0
953.4
953.9
954.3
954.8
055.2
955.8
956.0
066.3
956.6
956.8
957.4
957.4
957.8
957.8
957.9
057.9
958.2
056.8
958.1
958.5
959.9
960.1
9600
959.6
958.3
956.5
955.0
054.8
956.3

202.3
2030
203.0
2931
293.1
2931
2031
2030
2028
2028
2021
2016
290.5
2889
2685
2828
2710

. 2703

265.7
2821
2828
283.0
283.5
281.9
2844
2648
2851
2654
2857
286.0
286.3
286.6
286.8
287.0
287.0
267.0
267.3
2878
2882
208.6
289.0
2892
2892
2888
267.4
2857
2842
2838
284.4

1.96184

{Lbmole / hr)

Feed

7605

MTBE.SIM
DA-2

Draws
98.7L

67091L

Duty
MMBtu/ hr
-4.415
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Hyprotech's Process simulator HYSIM Licenced to
Date 92/10/26 Version 388iCI-51 Casename  MTBE.SIM
Time 19:23:15 Prop Pkg UNIQUAC Column name DA-2

‘** Physical Properties ***

Vapour Leaving From Each Stage

Stage Mole Wt Flow Rates Density Reducsd
No Lbihre ACFM LbMtd Temp Press

1 33.050 0.000 0.000 0.080 0.685

2 32,060 9367.780 1047.622 0.080 0.663

3 32.040 9386.670 1934.117 0.080 0.664

4 32.030 9366.780 1916.640 0.080 0.664

5 32,020 9385.580 1899.412 0.080 0.664

8 32,010 9382.720 1882.448 0.080 0.793

7 31.090 9377.600 1865.711 0.080 0.799

8 31.670 9368.890 1849,166 0.080 0.801

9 31,930 9356.410 1832.764 0.090 0.802
10 31.880 0334.900 1816.402 0.090 0.803
1 31.800 9304.220 1800.004 0.080 0.803
12 31,690 9268.810 1783.414 0,090 0.804
13 31.530 9190.890 1766.419 0.080 0.804
14 31.200 9080.840 1748.710 0.080 0.805
15 30.940 8937.610 1720.841 0.0980 0,805
18 30.390 8705.450 1709.192 0.080 0.803
17 20.540 8349.830 1686,000 0.080 0.808
18 26.260 7827.870 1659.772 0.080 0808
19 26.640 7201.870 1632.316 0.070 0.807
20 25.320 6727.080 1610.447 0.070 0.807
21 25.310 7140.240 1696.458 0.070 0.807
22 25.310 7151.210 1685.857 0.070 0.808
23 25.300 7161.780 1876.343 0.070 0.808
4 25.300 7172420 1665.030 0.070 0.809
25 25.300 7183.280 1654.997 0.070 0.810
26 26.290 7193.560 1645.038 0.070 0.811
27 25.290 7202.170 1634.005 0.070 0.816
28 25.200 7200.360 1624632 0.070 0.828
29 26.280 7215870 1614.337 0.070 0.836
a0 25.260 7221.540 1604.114 0.080 0.841
3 26.270 7227.410 1593.02 0.080 0.841
32 25270 7232.430 1986.980 0.080 0.841
n 25.260 7237.550 1574.087 0.080 0.842
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Liquid Leaving From Each Stage

Stage Mols Wt
No

1 §5.950

2 66.790

3 66.600

4 66.990

5 57.380

8 58.440

7 68.460

8 58.440

8 68.410
10 §8.390
" 58.380
12 58.380
13 58,380
14 5§8.380
16 68,380
16 58.390
17 58.400
18 58.410
19 68.420
20 58.440
21 58.480
22 §8.510
23 58.620
24 §6.800
25 69.650
26 61.220
27 65.380
28 73.330
29 81.280
30 85.570
31 87.260
32 87.850
33 88.050
34 88.120

Flow Rates
Lb/hr ACFM

163803.360 596.666
173065.110 640.337
174067.710 644.845
173211.970 640.271
171680.710 631.673
316339.990 1152.548
319055.360 1163.432
319827.540 1165.063
319924460 1163.681
319784.830 1161.413
319613.570 1169.139
316449.110 1157128
319325.660 11585.402
319248.930 1154.192
319217.440 1153233
319226.820 1152570
319272.230 1152.166
319349.220 1151.988
319453.830 1152.001
310584.780 1152.168
319744.210 1152.432
319043.620 1152.707
320213910 1152.785
320619.350 1152.128
321227.210 1149.102
321793.990 1138.447
321914.830 1111.407
329976.190 1103.664
362572.220 1205.862
403220.480 1358.839
427614.530 1454.637
437095.320 1496.799
442085.460 1513.7115

20312.870 69.628

Density
Lb/h3

34.230
33.700
33.650
33730
33.800
34.220
34.190
34.230
34.280
34.330
34.380
34.420
34.460
34.490
34.510
34.630
34.550
34.580
34,570
34,880
34,690
34,610
34.630
34.700
34.850
35.240
36.110
37.280
37.450
37.000
38.640
36.480
36.410
36.370

Temp

Reduced

0.767
0.782
0.786
0.787
0.787
0.788
0.791
0.794
0.795
0.796
0.797
0.708
0.768
0.799
0.769
0.800
0.800
0.801
0.801
0.802
0.802
0.803
0.803
0.803
0.803

Press

0.801

0.797
0.705
0.808
0.826
0.836
0.839
0841
0.842

0.188
0.204
0.204
0.205
0.206
0.207
0.207
0.207
0.207
0.208
0.208
0.208
0.209
0.209
0.210
0.211
0212
0.212
0.213
0.214
0.215
0.218
0.217
0218
0.220
0.223
0.230
0.244
0.259
0.268
0.273
0.275
0.277
0.278
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Hyprotech's Process simulator HYSIM

Date 92/10/26 Version
Time 19:23:15 Prop Pkg
Vapour
Dynamic Thermal
Stage Viscosity Conductivity
No cp Btulhrft-F
1 0.00871 0.00934
2 0.00667 0.00933
3 0.00667 0.00934
4 0.00668 0.00935
6 0.00669 0.00837
6 0.00670 0.00938
7 0.00671 0.00040
8 0.00872 0.00942
9 0.00673 0.00944
10 0.00674 0.00948
1" 0.00676 0.00050
12 0.00679 0.00954
13 0.00682 0.00959
14 0.00887 0.00067
15 0.00694 0.00978
16 0.00705 0.00996
17 0.00722 0.01024
18 0.00749 0.01068
19 0.00784 0.01125
20 0.00812 0.01172
21 0.00813 0.01173
22 0.00814 001174
23 0.00814 0.01175
24 0.00815 0.01177
26 0.00818 0.01178
28 0.00816 001179
27 0.00817 0.011680
28 0.008t8 0.01182
29 0.00818 0.01183
30 0.00819 0.01184
31 0.00820 0.01185
32 0.00820 0.01187
kX] 0.00821 0.01188
k7] 0.00822 0.01189
35 0.00822 0.01191
36 0.00823 0.01182
37 0.00824 0.01193
38 0.00824 0.01184
39 0.00825 0.01195
40 0.00826 0.01197
41 0.00827 0.01198
42 0.006828 0.01201
43 0.00831 0.01206
44 0.00836 0.01214
45 0.00845 0.01229
46 0.00860 0.02560
47 0.00884 0.01297
48 0.00912 0.01350
49 0.00935 0.01404
50 0.00950 0.01441

38eicCl-61 Caee name

UNIQUAC Column hame

*** Transport Properties ***

Liquid

Dynamic Thermai

Viscosity Conductivity

Cp Btu/hr.ft-F
0.32818 0.09391
0.32343 0.00387
0.32243 0.09371
0.32149 0.00380
0.32057 0.09396
0.31968 0.00421
0.31882 0.09480
0.31789 0.08519
0.31722 0.09608
0.31852 0.09740
0.31692 0.09936
0.31547 0.10233
0.31523 0.10688
0.31534 0.11407
0.31598 0.12684
0.31744 0.14610
0.31969 0.18171
0.31989 0.23684
0.31214 0.29170
0.30155 032243
0.30058 0.32242
0.29964 0.32240
0.29871 0.32239
029779 0.32238
0.20688 0.32237
0.20596 0.32238
0.29505 0.32240
0.20415 0.32243
0.29326 0.32246
0.29237 0.32249
0.29149 0.32253
0.29062 0.32257
0.28975 0.32261
0.28889 0.32265
0.28805 032272
0.28722 032276
0.28641 032278
0.28561 0.32276
0.28480 0.32282
0.28395 0.32298
0.28301 0.32338
0.28188 0.32428
0.28034 032616
027797 0.32090
0.27403 0.33674
0.26748 0.34764
0.25772 0368177
0.24602 037567
0.23533 0.38669
0.22765 0.393414

Licenced to

MTBE.SIM
DA:2

Surface

Tenslon

Dynelem
23.21100
23.03300
23.01700
23.01400
23.02700
23.06300
23.13300
23.24800
23.43400
23.71800
24,14800,
24.78400
26.77100
27.28200
20.57400
33.20700
38.76000
45.796800
61.30100
$3.73200
§3.68300
63.63600
63.68900
6354200
63.49600
63.45200
£3.40800
53.36500
63.32300
53.26100
53.24000
§3.19900
§3.15900
§3.11900
§3.08100
53.04300
63.00100
§2,96000
§2.92300
52.88400
52.88200
62.90500
62.99600
§3.21100
53.61500
64.22400
54.80500
55.43000
65.70100
§5.79300
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Hyprotech's Process simulator HYSIM Licenced to
Date 92/10/26 Varsion 388ICI-51 Casename MYBE.SIM
Tims 19:23:18 Prop Pkg UNIQUAC Columnname  DA-2
*** Condenser Cooling Curvs ***
Tsmperature Pressure Flow Rates {LbmoleMmr) Duty
F Pela Liquid Vapour MMBtuuwhr
152.4500 16.1600 0.0000 282.2700 0.0000
152.2100 16.1500 258.0000 34,2700 -3.8830
161.9700 18.1300 276.9200 16.3500 -4.1606]
151.7300 16.1100 283.5700 8.7000 -4.2716
151.4900 16.1000 286.9400 §.3300 -4.3240
151.2500 t6.0800 288.9600 33100 -4.3563
1561.0100 16.0700 200.2800 1.8900 -4.3781
160.7700 18.0500 201.1900 1.0800 -4.3937
160.5300 16.0300 291.8100 0.4600 -4.4050
150.2800 16.0200 202.2100 0.0600 -4.4129
150.0500 16.0000 292.2700 0.0000 441568
Hyprotech's Pracess simulalor HYSIM Licenced to
Date 92/10/26 Varslon 386(CI-51 Case name MTBE.SIM
Time 19:23:18 Prop Pkg UNIQUAC Column nania  DA-2
*** Reboller Heating Curve ***
Temperature Pressure Flow Rates {Lbmole/r) Duty
F Pela Liquid Vapour MMBtuwhr
231.2400 23.8400 955.2800 0.0000 0.0000
231.6400 23.8500 941.8900 13.3900 0.2356
232.0500 23.8700 926.9800 28.3000 0.4885
232.4800 23.8900 810.2000 46,0800 0.7839
232.8600 23.8000 691.1300 64.1500 1.1288
233.2700 23.8200 869.1700 86.1100 1.5161
233.8800 23.9300 843.4800 111.8200 1.9682
2340800 23.8500 812.9300 142.3600 2.5047
234.4800 23.8700 775.8800 179.3900 3.1651
234.9000 23.8800 720.8600 225.4000 3.9627
235.3000 24.0000 670.8500 284.4300 4.9983
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Hyprotech's Process simulator HYSIM

Date 92/10/26 Version 388ICI-81
Time 19:23:18 Prop Pkg UNIQUAC
*** Stage Efficlency ***

‘Stage Efficlency

E 3 @ DWLWRNPRPNRPRPNNNRODDNA - e ot o cd b b b -2

—— et b b A ok —h ok A —h A ek ok b A = b b oh —h ok b =S ok oh b o s b b b b oh =S = =h & =h A A & A & A A A o s -

Licenced to
Case name
Column name

MTBE.SIM
DA-2
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I-Butane

I-Butene

1-Butene

n-Bulane

1r2-Butene

cls2-Butene

Methano!

Nyprotech's Process Simulator HYSIM - Licensed to PEMEX PETRPQUIMICA-PROC.
Date 92/10/26 Version 3881c1.59 Case Name MTBE.SIM
Time 0.8078128 Prop Pkg UNIQUAC  Coiumn Name DA-2

s+ Composition Proflle ****

Liquid Phase ( Mole Frac )

0.000000 0.000000 0.000000 0000000  0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000
0.0006000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000

0.000256 0.000005 0.000002 0.000002  0.000002 0.000002

0000000 0000000 0000000 0000000 0000000  0.000000
0000000 0000000  0.000000 0000000 0000000  0.000000

0.000148 0.000003 0.000001 0.000001 0.000001 0.000001
0.000001 0.000001 0.000001 0.000001 0.000001 0.000001
0.000001 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0,000000 0.000000 0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
0.080000 0.000000 0.000000 0000000  0.000000 0.000000
0.000000

0.999000 0.999143 0.998501 0.997669 0.8968234 0.994322
0.987650 0681990 0973832 0861975 0.944603 0.918826
0.819941 0.725814 0.681035 0.393305 0.236950 0.169707
0.159959 0.160077 0.160187 0.160277 0.160332 0.160361
0.160376 0.160372 0.160362 0.160345 0.160320 0.160275
0.160163 0.160223 0.160277 0.160214 0.159865 0.158988
0.1524!')7 0.143753 0.127965 0.103377 0.072697 0.043118
0.008212

0991582
0678920
0.166837
0.160373
0.160197
0.166800
0021354
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diM-Ether 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000
' 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000 0.000000

0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 - 0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 0000000 0.000000 0.000000|
0.000000

H20 0.000388 0.000842 0.001493 0.002426  0.003761 0.005673 0.008413
0.012346 0.017698 0.026163 0038020  0.056392 0.081169 0.120076
0.180055 0.274184 0.418964 0.606684  0.783044 0.840203 0.840183
0.840041 0.838923 0.839813 0.839723  0.830668 0.830639 0.830627
0.830624 0.839628 0.830638 0830665  0.838680 0.839725 0.039803
0.839837 0.839777 0.839723 0.830786  0.840115 0.841012 0.843091
0.847503 0.856247 0.872035 0.896623  0.927403 0.956862 0.978648
0.991788 :

244M2penten  0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000 0.000000]
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000 0.000000#
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000 0.000000
0.000000 0,000000 0.000000 0000000 0000000 0.000000 0.000000
8.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000 0.000000

MTBE 0.000016 0.000004 0.000002 0.000002 ~ 0.000002 0.000002 0.000002
0.000002 0.000002 0.000002 0.000002  0.000002 0.000001 0.000001
0.000001 0.000009 0000001 0000000  0.000000 0.000000 0000000
0.000000 - 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0000000  0.000000 0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000 0.000000
0.000000

{ert-Butanol 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000 0.000000,
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000 0.000000
0.000000
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i-Butane

i-Butene

1-Butene

n-Butane

{r2-Butene

cis2-Butene

Methanol

Hyprotech's Process Simulator HYSIM - Licensed to PEMEX PETRPQU!MICA-PROC.
Date 92/10/268 Version 38681c1.51 Case Name MTBE.SIM
Time 0.807812% Prop Pkq UNIQUAC  Column Name DA-2

¢ Compoaltion Profile ****

Vapour Phase (Mole Frac )

0.003473 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000

0000000 0000000 0000000 0000000 0000000 0000000
0.000000

0.012217 0.000178 0.000062 0.000060  0.000080 0.000060
0.000060 0.000060 0.000060 0.000080  0.000061 0.000061
0.000061 0.000062 0.000062 0.000063  0.000065 0.000066

0.005374 0.000014 0.000005 0.000005  0.000005 0.000005
0.000005 0.000005 0.000005 0.000005  0.000005 0.000005
0.000005 0.000005 0.000005 0.000005  0.000005 0.000003
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000.  0.000000 0.000000

0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000
0.000000000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000
0.

0.012054 0.000256 0.000089 0.000087  0.000087 0.000087
0.000087 0.000087 0.000087 0.000087  0.000087 0.000088
0000088 0.000089 0.000090 0.000091 0.000093 0.000095
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000
0.000000

0.008854 0.000148 0.000052 0.000050  0.000050 0.000050
0.000050 0.000050 0.000050 0.000051 0.000051 0.000051
0.000051 0.000051 0.000052 0.000053  0.000054 0.000055
0.000000 0.000000 0.000000 0000000  0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 . 0000000  0.000000 0.000000
0.000000

0.958796 0.998000 0998005 0998669  0.868051 0.997185
0.994079 0.991473 0.987726 0982321 0.974481 0.663018
0.920582 0.881621 0.821189 0.720942 0.674403 0.518951
0.519789 0.519637 0.516465 0.519262 0.518087 0518663
0.518017 0.517667 0.617307 0.516037 0.518554 0516163
0.515454 0.515296 0.515126 0514781 0.614033 0.512420
0.501808 0.487223 0.458774 0.407464 0.326848 0224584
0.052351

0.995807
0.948062
0.518931
0.518356
0.5156750
0.508979
0.125832
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diM-Ether 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000
0.000000
H20 0.000174 0.000388 0.000689 0.001121  0.001740 0.002625
0.005711 0.008318 0.012085 0.017470  0.025309 0.036772
0.078196 0118168 0.178696 0.269840  0.385374 0479622
0.480211 0.480363 0480536 0480748  0.481013 0481317
0.481883 0482333 0482663 0.483063  0.483448 0.483847
0.484548 0484704 0484874 0485219  0.485067 0487580
0498192 0512777 0.541226 0592538  0.673154 0.775416
0047849
244M2penten  0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000
. 0.000000
MTBE 0.000057 0.000018 0.000008 0.000007  0.000008 0.000008
0.000008 0.000008 0.000006 . 0.000006  0.000008 0.000008
0.000006 0.000006 0.000006 0.000006  0.000006 0.000006
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0000000  0.000000.  0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000
0.000000
tert-Butana! 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0.000000  0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0000000  0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0000000  0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0000000 0000000  0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000 0000000  0.000000 0.000000
0.000000
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CAPITULO VI

DESCRIPCION DEL PROCESO
Y FILOSOFIA BASICA DE OPERACION

6.1 DESCRIPCION DEL PROCESO

Se trata de un proceso de operacion continua; el ingreso de las materia prima se
realiza en limites de bateria, se alimenta metanol y fracciones de butanos-butilenos
provenientes de unidades de desintegracion catalitica (cracking catalitico) con un
contenido de 11.2% de isobutileno. La reaccién se realiza especificamente entre
isobutileno y metanol, ambas materias primas se reciben a una presion adecuada para
mantenerse en estado liquido (fracciones C+ @ 86 °F y 144.7 Lb/pulg?) y llevarse hasta
los tanques de balance colocados dentro de limites de bateria los cuales garantizan la
alimentacion continua de los inateriales al reactor.

Mediante un sistema de bombeo y control de flujo, el metanol y las fracciones-Cs se
mezclan en linea y se precalientan hasta 122 °F en un cambiador de calor para lo cual se
emplea vapor de baja presion como medio de transferencia térmica, la mezcla
precalentada entra al reactor en fase liquida a una presion de 154.7 Lb/pulg?, en forma
descendente a través de un lecho fijo de una resina fuertemente dcida que actia como
catalizador, el reactor cuenta con un sistema de enfriamiento a base de agua que permite
que la temperatura se mantenga en un rango adecuado cercana a los 120 °F para el mejor
desarrollo de la reaccion la cual es exoténnica (AH = 22,000 BTU/Lb mol), como
producto de reaccion se obtiene MTBE acompaiiado del resto de las fracciones Cs que no
participan en la reaccion y el metanol que fue alimentado en exceso con una relacion
molar respecto al isobutileno de 1.445.
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La purificacion del MTBE por medio de una destilacién fraccionada representa un
punto critico en el proceso, la mezcla proveniente del reactor a una temperatura 120 °F y
1497 Lb/pulg? se alimenta a una torre de destilacion, las condiciones son muy
importantes para lograr la separacién del metanol residual mediante la formacion de
azeotropos entre el misino metanol (el cual es mas pesado que el MTBE) y las fracciones
ligeras Cs que lo arrastran hacia el domo, de manera tal que el producto de fondos es el
MTBE. Este ultimo se enfria con agua en un intercambiador de calor hasta una
temperatura cercana a los 95 °F y finalmente se envia a limites de bateria dentro de las
especificaciones requeridas,

El producto de domos esta compuesto de fracciones C4 y de ietanol, esta mezcla se
somete a un proceso de extraccion con agua para separar el metanol,

En el proceso, la corriente rica en metanol y las fracciones C4 provenientes de la
torre de destilacion de MTBE a 1254 °F y 140 Lb/pulg? , se mezclan con una corriente
de agua y se envia a un primer tanque de separacion liquido-liquido, la fase ligera
(fracciones C4) sale del tanque y se une nuevamente a otra corriente de agua que proviene
del fondo de la columna de destilacion Metanol-Agua previamente enfriada a 95 °F.
Posteriormente se efectia la separacion en un segundo tanque separador liquido-liquido,
el destino de la fase ligera es un secador empacado con un lecho fijo y se envia a limites
de baterfa como fracciones C+ mejoradas con un contenido de isobutileno de 0.14 %.

La fase pesada o corriente acuosa del primer separador lig-liq. contiene el metanol
recuperado durante el proceso de lavado y es necesario destilarlo para poder recircularlo
al sistema de reaccién.

La fase acuosa se precalienta a 180°F con el producto de fondos de la columna de
destilacion Metanol-Agua que se encuentra a una temperatura de 235.33 °F para
posteriormente alimentarlo a la misma, para que la alimentacion a la torre de destilacion
sea con una presion de 20 Lb/pulg? es necesario colocar justo antes una vilvula de
expansion, el agua obtenida como producto de fondos de esta segunda columna de
destitacion, se niezcla con agua nueva y se envia al proceso de lavado como ya se explico
amteriormente.
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El producto de domos de la columna de destilacion es metanol y se envia al tanque
de balance inicial con una presion de 16 Lb/pulg? y 150.05 °F para ser alimentado
nuevamente al reactor.

Se puede resumir que las principales etapas durante el proceso son las siguientes:

PRIMERA: Las materias primas se mezclan y precalientan.

SEGUNDA: Se realiza una reaccion exotérmica catalizada con una resina 4cida, el
producto MTBE se obtiene en la mezcla resultante y es necesario purificarlo,

TERCERA: El MTBE se separa por destilacion azeotropica y se obtiene como producto
de fondo, el producto de domos contiene el metanol que fue alimentado en exceso al
sistema de reaccion junto con las fracciones Cs no reaccionantes.

CUARTA: Se recupera el metanol de la corriente de fracciones Cs en dos pasos:

1° Se extrae el metanol mediante un lavado con agua de dos etapas resultando
fracciones Cs mejoradas libres de metanol y de isobutileno.

2° La corriente acuosa que contiene el metanol después del favado, se destila y se
obtiene metanol dentro de especificaciones para retornarse al sistema de reaccion.
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6.2 FILOSOFIA BASICA DE OPERACION

La planta de MTBE operard en forma continua 333 dias al afio, a falla de energia
eléctrica se debe contar con un generador de emergencia que permita un soporte
adecuado para llegar como altimo recurso a un paro ordenado. A falla de agua de
enfriamiento o vapor, la planta no puede operar y deberd cjecutarse un paro que garantice
la seguridad del personal de operacién, las instalaciones y ¢l medio ambiente. Los
servicios anterionnente mencionados, se obtienen directamente de limites de bateria
provenientes de las dreas destinadas para este hecho en la Refineria,

Cada una de las operaciones estdn completamente instrumentadas para proporcionar
una operaciéon automdtica y cuentan ademas con sistemas redundantes que en caso
necesario brindaran la seguridad suficiente y adecuada a las caracteristicas del proceso
para salvaguardar los recursos humanos, materiales y ambientales.

Desde el cuarto de control es posible conocer todas las variables de proceso y
alarmas por condiciones de operacion fuera de los margenes previstos y desde luego se
pueden tomar las acciones necesarias para corregir las anomalias detectadas.

Las materias primas se reciben en limites de bateria y se conducen a tanques de
balance que operan con controles de nivel y cuentan con alarmas para indicar cualquicr
desviacion de la operacion nonnal, estos tanques cuentan con un sistema de control de
presion interma con objeto de evitar sobrepresiones o colapsos por baja presion, los
venteos de este sistema se canalizan a sistemas de recuperacion de vapores fuera de
limites de bateria. ‘

Las materias primas se alimentan al reactor mediante bombeo controlando el flujo
con la instrumentacion y equipos adecuados para ello, el sistea tiene la capacidad de
corregir  condiciones anormales de proceso, sin embargo existen las alarmas
correspondientes necesarias para que los operadores tomen las acciones que apliquen.

La mezcla de reaccion se precalienta con vapor de baja presion en un intercambiador
de calor convencional de tubos y coraza el cual se encuentra controlado con la
temperatura que tiene la mezcla de reactivos, el sistema de reaccién esta compuesto
principalmente por un reactor con sistema de transferencia ténnica cuyo objetivo es
remover ¢l calor generado durante el desarrollo de la reaccion exotérmica.
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Este reactor es empacado con un lecho fijo de una resina fuertemente acida y tiene
instrumentos y equipos periféricos que permiten lograr el control de la temperatura, es
importante que la presion de operacion permita que las materias primas para la reaccion
estén siempre cn estado liquido, la condicién de la resina se puede determinar con
parametros como temperatura, caida de presion a través del lecho, conversion de la
reaccion, etc. sin embargo, se realizardn revisiones anuales para brindar el mantenimiento
preventivo,

El sistema de desfogue del reactor se envia fuera de limites de bateria hacia el
cabezal destinado para dicho fin en la Refineria, este equipo esta debidamente
instrumentado de forma tal que los operadores pueden conocer desde el tablero de control
el estado puntual de cada una de las variables de proceso, ademas de contar con alarmas
sonoras y visibles para informar cualquier desviacion no tolerable de las condiciones
preestablecidas para la operacion. '

El producto obtenido es una mezcla MTBE con materiales que no reaccionan y
metanol alimentado en exceso, de esta mezcla es posible obtener directamente el
producto final que es el MTBE, esto se logra, mediante una destilacion en una columna
de platos perforados que opera a reflujo constante, la temperatura se controla con la
cantidad de vapor que es alimentado al rehervidor y desde luego se tiene un control de
presion en el domo de la misma.

La operacion de esta columna se caracteriza por el azedtropo que el nietanol forma
con las fracciones C,, de forma tal que el metanol se destila por domos y solo el MTBE
es obtenido por el fondo, El producto MTBE se enfria en un intercambiador de calor de
tubos y coraza para lograr las condiciones de temperatura a las que debe entregarse en
limites de bateria.

La salida del MTBE se realiza controlando el nive! desde ¢l fondo de la colunna
para evitar que esta pueda inundarse o vaciarse, ¢l control de nivel esta debidamente
instrumentado con alannas que seffalan cualquier desviacion de las condiciones normales,
la valvula de control para la extraccion del producto esta ubicada después del enfriador
© para cvitar problemas de evaporacion stbita por caidas de presion.

El producto de domos se descarga a un tanque de balance, de este punto se recircula
la cantidad necesaria para lograr la calidad de producto deseada y otra parte se retira del
sistema a control de nivel, como todos los demas elementos de la planta en este punto
también se cuenta con las alarmas respectivas para cada una de las variables que pudieran
alterar en forma critica la operacion o la seguridad de! proceso.
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Se cuenta con un sistema para recuperar el metanol alimentado en exceso y que
cuenta con una etapa de extraccion con agua y otra etapa de destilacion, el producto de
domos de la torre de destilacion de MTBE se mezcla en linea con una corriente de agua
de forma tal que el metanol presente en las fracciones C, residuales es extraido por agua
de lavado que sc alimenta desde el segundo separador liquido-liquido, esta cosriente se
envia al primer tanque separador liquido-liquido que opera completamente inundado.

Por los domos se obtienen fracciones C, y por el fondo se extrae la fase acuosa a
control de nivel de la interfase, para ello se tiene un sistema de control automético
debidamente instrumentado y con sus alarmas respectivas, las fracciones C, nuevamente
se lavan con agua que proviene del fondo de la columna de destilacion de metanol, esta
corriente precalienta la alimentacion a dicha columna. En este primer intercambiador de
calor se aprovecha la energia térmica que ain posee la corriente de agua que provienen
del fondo de 1a columna y finalmente se enfria en un intercambiador convencional de
tubos y coraza que usa agua como medio de transferencia térmica, lo anterior tiene por
objeto hacer més eficiente la extraccion del metanol. Una vez que se realiza este segundo
lavado, las fracciones C, se separan de la fase acuosa en un segundo tanque separador
liquido-liquido como ya se ha descrito y finalmente se pasan a través de un lecho de
secado para entregarlas como fracciones mejoradas en limites de bateria.

La fase acuosa que se obtiene en el primer tanque separador, se retira a control de
nivel de la interfase como ya se menciond, y se alimenta a la columna de destilacion de
metanol para lo cual se precalienta con |a corriente de agua que proviene del fondo de la
columna de destilacion. Una vez precalentada se tiene un dispositivo de expansion que
reduce fuertemente la presion a la entrada de la torre, 1a cual opera cerca de la presion
atmosférica, el control de la temperatura se realiza con la cantidad de vapor de
calentamiento que se alimenta al rehervidor, en d8hde adicionalmente se cuenta con un
control de presion en el domo de la columna y la salida de productos se realiza a control
de nive! en forma similar a la primera columna,

E! agua del fondo se usa para realizar el lavado de la fraccion C,, el agua de

reposicion se alimenta manualmente en cada tumo, ya que representa un flujo muy bajo,
mientras que el metanol recuperado se envia al tanque de balance inicial para recircularlo
- nuevamente al proceso.
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CAPITULO VII

DESCRIPCION Y CONTENIDO DE
DIAGRAMAS

7.1 DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCESO

El diagrama de flujo de proceso es un documento fundamental de la ingenieria
basica de proceso, que consiste en la representacion grafica y objetiva de la informacion
mas relevante del mismo como lo es, las entradas y salidas de materia y energia, la
secuencia de flujo en el proceso, las caracteristicas basicas del equipo y los controles
principales de una manera clara y sencilla,

Este documento estd disefiado para proporcionar informacion a las distintas
especialidades de ingenieria, (basica, de detalle y de proyecto) asi como a los
funcionarios de la compafifa de la ingenieria y compafiia cliente, y a los ingenieros de
operacion de la planta, entre otros.

7.1.1 CONTENIDO DEL DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCESO

Aunque el contenido del diagrama de flujo de proceso depende de las politicas de la
compaiiia de ingenieria que lo emite, podemos establecer como contenido tipico de este
diagrama el siguiente:

A) ldentificacion del proyecto y de la planta o seccién representada, localizacion
de la planta, nombre del cliente, edicion del diagrama y firmas de aprobacion
interna y del cliente,

B) Representacion esquematica de los equipos principales de proceso (de
acuerdo a los estandares de dibujo) y a las corrientes que los unen, indicando
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la direccion de flujo por medio de flechas, en general se prefiere que los
equipos queden mostrados de izquierda a derecha de acuerdo con su
secuencia de aparicion en el proceso.

C) Procedencia de las alimentaciones y destino de los productos de proceso,
mostrados en recuadros en la parte inferior del esquema, de donde parten o a
donde llegan las lineas de las corrientes correspondientes, en estos recuadros
debe indicarse tanto la procedencia o destino fisico como la clave del
diagrama de donde proviene o donde se dirige la corriente.

D) Balance de materia, indicado para las alimentaciones, productos y corrientes
principales del proceso, flujo, composicion, propiedades bésicas y
condiciones de temperatura y presion, para su integracion deberan
identificarse las corrientes en las lineas de proceso mediante un niimero
dentro de un rombo (niimero de la corriente).

E) Caracteristicas basicas del equipo de proceso, indicando, para cada equipo, la
clave, el nombre del servicio, el numero de unidades y las dimensiones
basicas como son la carga ténmica para calentadores y cambiadores de calor
o el didmetro y al altura o longitud tangente-tangente para torres y
recipientes; capacidad y carga para bombas y potencia para compresores.

F) Representacion esquemdtica de los controles basicos del proceso, indicando
solamente su tipo.

G) Condiciones de operacion en los puntos principales del proceso, en general la
presion y temperatura de todas las lineas de proceso y de cada recipiente,

H) Identificacion de los servicios auxiliares utilizados en los distintos equipos det
proceso, se debera indicar flujo y calidad del vapor de calentamiento, tipo de
agua de enfriamiento y su temperatura.

El requerimiento principal del diagrama de flujo de proceso es que la
informacién arriba indicada sea presentada en forma clara y completa, facil de
emplear y de interpretar, con el fin de evitar confusiones y retrasos en su manejo
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7.1.2. EMISION DEL DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCESO

Dado el caracter dinamico del desarrollo de los proyectos, es necesario que el
diagrama de flujo de proceso sea emitido en varias ediciones, en cada una de las cuales
se incorpora al mismo toda la informacién disponible hasta ese momento y se distribuye
para su utilizacion en las distintas especialidades de ingenieria. Usualmente las revisiones
que se emiten del diagrama de flujo de proceso son:

a) Edicion preliminar: Incluye los puntosa, b, ¢, f, g y h del contenido y la
clave y el servicio de los equipos de proceso del punto E, en esta edicion
queda pendiente la inclusion del balance de materia y de las
caracteristicas y dimensiones de los equipos.

b) Edicion para aprobacion: Se incluyen ya el balance de materia det
proceso y algunas caracteristicas del equipo tales como cargas ténnicas

de calentadores y cambiadores de calor, esta edicion es revisada en forma
interna en una junta de depuracion en la cual se discuten los comentarios
de las distintas especialidades y se acuerdan las modificaciones
convenientes. Una vez incorporados los comentarios aprobados en la
junta de depuraci6n, esta edicion es enviada al cliente para su revision y
aprobacion,

¢) Edicion aprobada para disefio; Se anexan los comentarios del cliente

aceptados por la compafifa de ingenieria y cualquier infonnacién que
haya sido generada hasta el momento de 1a emisién.

d) Edicion aprobada para construccion: Incluira toda la informacién indicada
en la seccion de contenido, en caso de que se produzcea una modificacion
en el proyecto después de que se ha emitido la edicion aprobada para
construccion, la edicién correspondiente se identifica por el nimero de
revision y las modificaciones realizadas se presentan en una lista de
cambios identificados por los nimeros de revision,

Nota: En al apéndice C, se pueden encontrar algunos de los principales simbolos de
equipos de proceso empleados para la elaboracion de diagramas.
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7.2 DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCESO
PARA LA PLANTA DE MTBE
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Condensador de producto |-4.416 x 108
de domo en DA-2 aTum
Rehervidor de producto de | 5 000 x 106
fondo en DA-2 BTUM
Calent: =7 x
_‘aadc;r proaucto g % 106
Enfnador de agua de 0.880 x 108
sxtraccion BTUM
Tanque de balance de L=2892n
fracciones C+4 D=70h
Tangue de balance de L=901#
metanol D=35n
Tanque de condensade en §{L =29.70 ft
DA-1 D=70f
Separador ig-hq pnmera 1L = 1381
fase de extraccion D=40f
Separador lig-liq segunds |[L=132R8
fase de axtraccion D=40H8
Tanque de condensado en |L =7.08 1t
DA-1 D=30n
GA-1 | Bomba de entrada de 65HP
fracciones C-4 75% e
GA-2 | Bomba de entrada de 35HP
metancl 75 % eff
GA-3 | Bomba de producto de 1.0HP
domo en DA-1 75 % eff
GA-4 | Bomba de producto de 7.5HP
fondo en DA-1 75 % off.
GA-5 | Bomba de producto de 6.5HP
domo en DA-2 75 % aff.
GA-6 | Bomba de producto de 30HP
fondo en DA-3 75 % off
Revisida, Descripcids RESPONSABLES: J PROCESO: UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO
] | METIL TERTBUTIL ETER FACULTAD DE ESTUDIOS SUPERIORES CUAUTITLAN
60% = SCRLEACTON DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCESO
1 o MTBE-O) I REVISION
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7.3 DIAGRAMA DE TUBERIA E INSTRUMENTACION

Una vez que fueron superadas las primeras etapas del estudio y desarrollo de un
proyecto y se completaron los calculos en el diagrama de proceso, se requerird del
diagrama mecéanico de flujo 6 diagrama de tuberias ¢ instrumentacion (DTI). Este
diagrama se genera a partir del diagrama de flujo de proceso, cuya informacion se ha
desarrollado para convertirse en un diagrama constructivo que contendra todos los
elementos a considerar en la ingenieria de detalle,

Para reflejar adecuadamente la informacién requerida en este diagrama es necesario
entender su uso, en un bufete de ingenierfa, el diagrama mecanico de flujo es la fuente de
informacion de todos los grupos de disefio entre los que destacan disefio eléctrico, disefio
de tuberias, diseflo de estructuras, diseflo civil, instrumentacion, equipo de bombeo, etc.,
por lo tanto es esencial la estandarizacion para evitar confusiones generadas de omitir
informacion esencial o presentar datos innecesarios,

En el diagrama mecénico de flujo se muestran todos los equipos de proceso
incluyendo repuestos o relevos usando esquemas que se asemejen lo méas posible al
equipo real, permitiendo la visualizacion por parte de los usuarios del diagrama.

Por lo general se emplean vistas-sencillas de elevacion y las boquilias de los equipos
se localizan en la posicion relativa apropiada. No es aconsejable realizar estos diagramas
a escala puesto que los equipos inas pequefios serian reducidos a tamafios indebidos. Sin
embargo se recomienda conservar cierta proporcion en las diferencias relativas de
tamaftos. a continuacion presentamos algunas recomendaciones para la presentacion de
los elementos que componen el DTI.

REPRESENTACION DE EQUIPOS

La representacion esquematica de los equipos es una continuacion de los empleados en
el diagrama de proceso, las diferencias esenciales sc basan en indicar los detalles
mecanicos y de instrumentacién que deberdn considerarse para la elaboracion de
diagramas de ingenieria de detalle y posteriormente en construccion. Adyacente a cada
equipo se debe proporcionar cierta informacion esencial como lo es su notacién o clave
de identificacion (TAG), numeracién individual y la informacion de proceso. A
continuacion se presenta una tabla de recomendaciones que ayudaran a cumplir con lo
indicado anteriormente:
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Tabla 7.1. Informacién requerida para los diferentes equipos de proceso.

EQUIPO NOTACION INFCRMACION DE
CLAVE PROCESO
Compresores GB - Servicio

- Nimero de pasos

- Condiciones a succién y
descarga

- BHP (potencie el freno)
- Capecidad en ples
cibicos estandar por
minuto (SCFM)

Bombas GA - Servicio
- Temafio y tipo
- Fluido
- Temperatura de |& bomba
- Dansided a T bomba.
- Gel/min de disafio a8 T bomba
- Cabezal neto de succién
positiva (NPSH)

Recipientes FA - Servicio
- Diémetro, altura, espesor,
- Ceracts. aspaciales,
revestimientos -
- Condiciones de disefio
- Condiclones da operecién

Intercambladores EA - Servicio
- Presién dif. a través coraza y
tubos
- Area de transferancia de calor
- Cepacidad en sarvicio, BTUMr
- Condiciones de diseflo
- Temp. y presién de entrada y
salide

Reactor FA - Servicio
- Volumen o cepecidad
- Condiciones de disefio
- Condiciones de operecién
- Ceracteristices aspeciales.

Torres DA - Servicio
) - Didmetro, alture, aspesor.
- Condiciones de disefio
- Condiciones de operacién
- Numero de atapas.

Fusnte; Curso de Ingenleria Basica de Proceso. instituto Mexicano de! Petrdlea(18),

Nota: En el apéndice B, se pueden encontrar algunos de los principales simbolos de vilvulas, accesorios
para tuberia, representacion de lineas e instrumentos empleados psrs s elsborscion de diagramas.
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NUMERACION

Un sistema tipicamente usado consiste en dividir en areas o secciones a la unidad de
proceso mediante un niunero, emplear las claves del equipo y numerar de acuerdo al flujo
en el diagrama de proceso, en caso de que un equipo tenga un repuesto idéntico se
emplean letras para diferenciarlos entre si.

Ejemplo:

GA-101A  Significa bomba No. 1A en el drea 100 del proceso.
DA-302  Significa torre No. 2 en el drea 300 del proceso

REPRESENTACION DE TUBERIA Y VALVULAS

En los diagramas de tuberia e instrumentacién se muestran todas las lineas de
proceso y lineas de servicios para los equipos de proceso. A menudo las lineas del
proceso principal se dibujan mas gruesas a manera de que la secuencia del flujo sea mis
evidente. '

Las lineas de los diferentes servicios se dibujan usando los simbolos del apéndice B
los cuales permiten una facil diferenciacion, las flechas se usan para ayudar a seguir las
rutas del flujo. ’

Todas las valvulas se indican incluyendo las de retencion, pero las bridas y los
accesorios no se muestran exceptuando las que directamente conectan a los equipos de
proceso.

Dado que el disefiador de tuberias utiliza este diagrama como su principal fuente de
informacién, deben suministrarse las especificaciones para las lineas de modo que para
cada una se conozcan el servicio, el tamafio, el material y espesor de tuberia, clase de
bridas y capacidad normal de vélvulas y accesorios. Esta informacion puede ser
proporcionada por medio de un sistema de numeracion en el cual cada linea que va de un
equipo a otro tiene un nimero individual que puede incluir la designacion del 4rea.

A continuacion se presenta la tabla 7.2, donde se indican las recomendaciones para
la identificacion y nuineracion de lineas. Ejemplo: 3"P105
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DIAMETRO: Se debe expresar el didmetro nominal en pulgadas,

Tabla 7.2. Letras que muestran la identificacién de servicios.

SERVICIO LETRA(S)
Agua A
Agua de enfriamiento AE
Agua de relomo AR
Aire de instrumentos Al
Aire de planta AP
Condensado de alta presion CA
Condensado de baja presion cB
Condensado de media presién C™
Combustéleo : co
Desfogue D
Gas combustible GC
Gas inerte Gl
Proceso P
Vapor \')
Vapor de baja presion v8
Vapor de alta presion VA
Vapor de media presion W

Fuente: Curso de Ingenieria Bésica de Proceso. Instituto Mexicano del Petréleo(16)

NUMERO DE IDENTIFICACION: Area y Numero del equipo.
MATERIAL DE CONSTRUCCION: A Acero al carbén
B,C,D,  Aleacion bajaCr, Mo,
K Acero Inoxidable
HA Monel
CAPACIDAD DE UNIONES: A 150#
B 300#
C 400#
D 600#
E 900#
F  1500#
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En el diagrama mecdnico de flujo se debe mostrar toda la instrumentacion para el
control, registro e indicacion de la operacién de la planta, por lo general el diagrama de
proceso ya indica de mancra esquemdtica la filosofia de la instrumentacion,
posteriormente, esta filosofla se desarrolla de manera constructiva y se plasma en el
diagrama de tuberia e instrumentacion.

La sociedad norteamericana de instrumentos (Instruyent Society of America-1.§.A.),
ha preparado un conjunto de simbolos estdndar para los instrumentos, los cuales se
presentan en la norma ISA. S5.1 la cudl "tiene por cbjeto el establecer un sistema
uniforme para la representacion de los instrumentos y sistemas usados para la medicion y
el control. "

Por lo general el simbolo incluye la identificacion basada en letras y el nimero del
instrumento asociado a un circuito determinado.

ARREGLO DEL DIAGRAMA

Existen muchos métodos para lograr un buen arreglo. Las bombas pueden ser
colocadas debajo de otro equipo o bien todo el equipo puede ser arreglado sobre la linea
de una misma base, recomendacioues:

1) E! diagrama para ser leido y entendido con facilidad no debe estar aglomerado.

2) Para representar un proceso, con frecuencia se necesitan varios planos por separado.

3) Las lineas que pasan de un plano a otro se deben mantener a una misma altura a modo
de que la continvacion de la linea en la siguiente hoja puede ser encontrada con facilidad.

146



7.4 DIAGRAMA DE TUBERIA E INSTRUMENTACION
PARA LA PLANTA DE MTBE
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1.5 DIAGRAMA DE LOCALIZACION DE EQUIPOS

La planeacion de la distribucion de las diferentes areas dentro del complejo
industrial asi como la localizacién final de los equipos dentro de mismas unidades de
proceso son el paso mds importante que antecede a las actividades de la ingenieria de
detalle y construccion.

Se consideran fundamentalmente dos planos que los ingenieros de proyecto, de
proceso y disefiadores estructurales y de tuberfa deberan emitir y que son:

a) Plano maestro de conjunto.- Muestra la localizacion de cada unidad de proceso, calles
y edificios dentro de la superficie total del comnplejo industrial,

b) Plano unitario de equipo.- Muestra la localizacién en vista de planta de cada uno de los
equipos dentro de la superficie de la unidad de proceso.

Durante la elaboracién de estos planos es necesario considerar los objetivos de
buena operacion, construccién econdmica, distribucion funcional del equipo y edificios,
mantenimiento planeado y eficiente y finalmente construccion estéticamente agradable y
limpia.

A continuacion mencionaremos algunas de las reglas generales méas importantes que
pueden aplicarse:

PLANO MAESTRO DE CONJUNTO

El predio de la planta se divide en bloques separados por calles. La localizacitn de
las calles se realiza tomando en cuenta los siguientes factores:

Topografia del terreno: El sistema de drenaje debe ser planeado inicialmente. A
continuacion se definen las calles y dreas destinadas a proceso y edificios eligiendo las
areas de mejores caracteristicas de carga y menor requerimiento de nivelacion, Las 4reas
de mayor nivel pueden usarse ventajosamente para alimacenamiento para que sea posible
la descarga por gravedad.
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Vias_de comunicacién: Las oficinas y almacencs deberan tener libre acceso a la
carretera. Los patios de los almacenes asi como las 4rcas de carga de productos deberan
estar convenientemiente localizados en las inmediaciones de las vias de ferrocarmil mas
cercanas. Si la planta tiene instalaciones para embarques maritimos, las dreas de
almacenamiento de productos terminados deberé localizarse en la vecindad de los muelles
a una distancia prudente que evite los incendios de los mismos.

Tipo de |as unidades de proceso: Si una unidad de proceso alimentar4 a otra segunda

unidad, éstas deberan ser adyacentes con el objeto de reducir costos de tuberia y bombeo.
El mantenimiento y la distribucion de las instalaciones se simplifica situando las unidades
semejantes en una misma seccion de la planta.

Seguridad: Este apartado merece una revision més detallada. La seguridad en una planta
es el objetivo fundamental que se persigue en cada etapa del proyecto y juega un papel
rector durante la elaboracion de los diagramas de localizacion,

A continuacién sefialamos los puntos mas importantes en que se aplican las normas
de seguridad para la elaboracion del plano maestro de conjunto.

Topografia y clima. Las zonas montafiosas presentan ciertos riesgos durante posibles
derrames que pueden extenderse a zonas vecinas mas amplias y propagar el fuego en caso
de sustancias inflamables.

Deberan considerarse los vientos dominantes en la distribucion de la planta de manera
que los gases toxicos e inflamables puedan disiparse sin poner en peligro las vidas o la
comodidad del personal de la planta o de los habitantes de las zonas vecinas.

Finalmente deberan considerarse otros fendémenos como las inversiones ténmicas,
cualquier 4rea donde se presenten frecuentes inversiones por periodos de dos o tres dias
deben rechazarse para 1a localizacion de grandes complejos industriales.

Division de la planta: Las unidades de proceso deben separarse no solo para obtener una
operacion mas eficiente y un mejor mantenimiento sino por razones de seguridad, Con la
separacion de las unidades de proceso es posible evitar la propagacién de incendios y las
explosiones, la divisién de la planta en manzanas facilita el acceso a todas las partes de la
planta. La anchura de las calles puede variar entre 15 y 30 metros, deberan evitarse las
calles cerradas para que se pueda llegar a cualquier parte de la planta por dos sitios
distintos.

Aunque los caminos proporcionan un servicio a la planta también pueden constituir un
peligro si no estan bien plancados, muchos accidentes se han originado por vehiculos que
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han golpeado tanques o depdsitos localizados erroneamente obstaculizando las vias
internas de comunicacion.

a) Servicios: Las areas de produccion y distribucion de servicios en una planta deberan
localizarse lo mas alejado posible de las unidades de proceso.

Durante las emergencias producidas por incendios y explosiones, es indispensable la
operacion continia de la planta generadora de electricidad, la estacion de bombeo de
agua y la unidad generadora de vapor, por otro lado las plantas generadoras de
electricidad y las calderas constituyen un riesgo real de fuente de ignicion por lo que
deberan alejarse o aislarse de las unidades de proceso que manejen productos
inflamables.

b) Servicios generales: La planta de energla, talleres, almacén cafeteria y vestidores
deberan estar localizados no solamente para eficiencia méaxima y conveniencia sino
también para evitar al maximo la interferencia con los procesos de operacion. La
economia de construccion, operacion y expansion futura para cada arreglo propuesto
determinara el plano més aceptable.

Edificios: Las oficinas, talleres mecénicos y laboratorios deben localizarse tan alejados
como sea posible de las unidades de proceso.

Debido a que las llamas y las chispas son comunes en los talleres y laboratorios, es
necesario considerar la direccion del viento, también es recomendable separar estos
edificios de las unidades de proceso, las bodegas y los servicios de carga deben
localizarse en los linderos de la propiedad de la planta para que tengan facil acceso de los
caminos publicos y queden tan lejos como sea posible de las dreas de posible peligro.

Distribucién del equipo: Una de las reglas principales para distribucion del equipo es
que en una unidad, cualquier operador debe disponer de dos rutas de escape desde
cualquier punto, en lugares extremadamente peligrosos se construirdn resbaladeros de
escape para alejarse con rapidez. El equipo se debe distribuir de manera que permita
realizar con facilidad el mantenimiento y la limpieza, para proteccion del personal, los
equipos deben localizarse a recomendaciones ingenieriles de distancia. Como regla
general, cuanto mas sencilla es la distribucion, mas segura es la unidad facilitindose
ademas a pronta accion en caso de emergencias,

Muros contra incendio: Se deberan utilizar muros de concreto para proteger al personal
del equipo de operacién que pudiera explotar o causar incendios, deberdn construirse
barreras o diques contra incendio alrededor de tanques de almacenamiento que contengan
materias inflamables.
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Estos muros son especialmente necesarios cuando las materias inflamables tienden a
derramarse al hervir, en estos casos el dique contra incendio debera contener 1.5 veces la
capacidad del producto almacenado en el recipiente mayor, evitando que el fuego se
propague a otras partes de la planta.

Las unidades donde se procesan grandes cantidades de inflamables con frecuencia se
pavimentan y se encierran en muros de poca altura de 30 a 60 cm, si un depdsito se
rompe, estos muros detendrén el material inflamable y evitaran la propagacién del fuego.

En algunas unidades de proceso se puede proyectar el sistema de drenaje de manera que
evacue y conduzca a un lugar apropiado de forma rdpida estos derrames evitando la
necesidad de los muros contra incendio.

PLANO UNITARIO DE LOCALIZACION DE EQUIPO

Los planos unitarios se preparan en-forma similar al plano maestro de conjunto,
excepto que los detalles son mayores debido al gran nimero de elementos que forman la
unidad de proceso, en esta etapa se emplean los modelos a escala y su desamollo es de
gran ayuda para el progreso del proyecto.

Concretamente, los pasos a seguir en la preparacion de los planos unitarios son:

1. Listado de todos los equipos mayores, tales como recipientes, cambiadores de calor,
bombas y compresores indicando el tamafio y peso de cada uno.

2. Determinacién de los equipos que deberdn instalarse a elevacion. Por lo general, la
elevacion del equipo es determinada por los requisitos de succion de las bombas o
algunos otros requisitos del proceso mismo. La elevacion del equipo es siempre
costosa y deberd hacerse estrictamente por necesidad de operacion satisfactoria del
proceso.

3. Estudio de los procesos de flujo y procedimientos de operacién, La secuencia de flujo
y la funcién de cada pieza de equipo debera ser entendida completamente de tal
manera que su distribucién en el plano sea funcional.

4, Determinacion de los métodos de mantenimiento de cada pieza de equipo de tal manera
que los equipos que requieran mantenimiento frecuente sean de acceso facil.
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5. Estudio de todos los peligros de operacion, de tal manera que pueda preverse la
distribucion mas segura del equipo. '

6. Planeacion de las dreas de trabajo del equipo de acuerdo con las siguientes reglas:

a. No se acerquen las bombas a menos de tres pies, espacios menores
dificultan el mantenimiento

b. El equipo con partes cambiables debe estar distribuido de tal manera que
las partes puedan quitarse sin desmantelar grandes longitudes de tuberfa o
tener que mover otros equipos, es necesario contar con espacio para el
acceso libre de grias moviles,

¢. Recordar que las cimentaciones comno las zapatas a menudo exceden las
dimensiones del equipo que soportan, por tanto el tamafio de los equipos
como de las cimentaciones deben ser tomados en cuenta.

Finalmente debemos mencionar que la preparacion de los planos de localizacion de
equipos debe seguir recomendaciones ingenieriles estrictas en cuanto a la separacion
entre cada uno de los equipos en particular, por ejemplo: separacion bomba -
intercambiador de calor, intercambiador - reactor, torres - bombas, etc., considerando la
distancia de cada una de ellas, ademas de tomar en cuenta el juicio basado en la
experiencia,

Estos planos deben desarrollarse por un grupo de ingenieros que seran los mas
experimentados y capacitados que expondréan las ventajas y desventaja de cada arreglo.
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7.6 DIAGRAMA DE LOCALIZACION
PARA LA PLANTA DE MTBE
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LISTA DE EQUIPOS
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CONCLUSIONES

1) La contaminacién ambiental es una consecuencia negativa que enfrentan las
civilizaciones como producto de la modernidad y la generacion de satisfactores,

En este contexto, el MTBE aplicado a la formulacion de gasolinas, representa una
opcion factible para contribuir a la solucién del problema de la contaminacion del
aire, siendo sus principales efectos la disminucion por sustitucion, de las emisiones
de plomo y el mejoramiento de la combustion mediante la reduccién de las
emisiones de hidrocarburos, mondxido de carbono y éxidos de nitrogeno.

Adicionalmente el MTBE presenta importantes ventajas en materia de reduccion de
consumo de petréleo y su procesamiento permite obtener subproductos muy
valiosos como materia prima para la petroquimica.

2) Las estadisticas econdémicas, nos indican que a nivel mundial se observa una
tendencia al incremento en el consumo y al mejoramiento de las gasolinas libres de
plomo.

El MTBE encabeza la lista de compuestos oxigenados que se recomiendan como
via para cumplir con las normas de reformulacion de gasolinas y niveles méximos de
emisiones, por lo que se prevé un importante incremento en su consumo, destacando
principalmente el Mercado Estadounidense y Europeo.

Se estima que los paises tradicionalmente exportadores de petréleo como Saudi

Arabia, Irak, Irdn, México, Venezuela y paises del norte de Africa, jugaran un papel
muy importante como productores y exportadores de MTBE.
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3) Nuestro Pals, es considerado como un importante consumidor potencial d¢ MTBE
debido principalmente a los esfuerzos por frenar el deterioro ambiental en la Ciudad
de México y al aumento en el consumo de gasolina oxigenada provocado por la
implementacion del convertidor catalitico.

Desde 1991 la mayor parte del MTBE consumido en México se compra en el
extranjero, El interés econdmico de procesarlo con recursos propios ha venido
aumentando hasta convertirse en una realidad, contando a estas fechas con algunas
plantas habilitadas y nuevos proyectos de construccion de plantas procesadoras de
MTBE en varias de las principales refinerfas de nuestro Pais,

4) Este trabajo, representa una propuesta con fundamentos técnicos que puede dar
origen a estudios técnicos y econémicos mas profundos encaminados a integrar,
anteproyectos para la produccion de MTBE.

En base a la informacién de dominio publico, se ha propuesto un diagrama
simplificado de proceso para la produccion de MTBE a partir del isobutileno
contenido en corrientes provenientes de reformado catalitico y que se identifica con
los esquemas de las compafiias IFP y ARCO.,

Consideramos adecuada esta propuesta ya que es congruente con la disponibilidad
de materias primas en las refinerias de nuestro Pafs.

Sin embargo no debe descartarse la posibilidad de estudiar con detenimiento las
tecnologias de procesamiento integral de MTBE a partir de butano. En el futuro, es
probable que estas tecnologias representen la unica opcion viable ante la enorme de
manda de MTBE prevista para los paises Europeos y Estados Unidos.

5) El balance de materia y energia logrado por inedio del simulador de procesos nos
muestra que los resultados obtenidos tienen una aceptable correspondencia con la
informacién tecnolOgica del sistema Metanol-Fracciones C4-MTBE.

Los conceptos desarrollados en las bases de disefio y los resultados de la simulacion

han sido reflejados en los diagramas de Flujo de Proceso, Tuberia e Instrumentacion
y Localizacion de Equipos.
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Estos diagramas contienen la informacion minima requerida para interpretar y
visualizar los requerimientos y condiciones de operacion aproximadas de la unidad
de procesamiento de MTBE propuesta.

A través de estos documentos, el estudiante tiene disponibles una serie de criterios
de uso comiin y tiles para la elaboracién de los principales diagramas de Ingenieria
Basica y el dimnensionamiento preliminar de equipos.

6) La informacion descriptiva acerca de algunos de los simuladores de proceso mds
conocidos en México, nos indican que hemos utilizado una herramienta actualizada
y de amplia aplicacién en los medios especializados.

Sin embargo no debe perderse de vista el hecho de que el desarrollo de mejores
simuladores avanza a pasos agigantados y existen actualmente simuladores muy
superiores en especial en lo que concerniente a la simulacion en estado transiente,
por lo que este trabajo puede ser la pauta para optimizar la simulacién del caso
propuesto y obtener mucha mayor informacién empleando otros simuladores.

La utilidad del simulador ha quedado comprobada en cuanto a su capacidad de
aplicacion, facilidad de operacion y por la correspondencia que guardan los
resultados con los datos tedricos y la informacion tecnologica del produccion del
Metil Terbutil Eter.

Lo anterior representa una invitacién a los estudiantes para buscar el uso de este
tipo de herramientas que permitira realizar sus trabajos con un nayor grado de
acercamiento hacia los procedimientos usados en el campo de trabajo.
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APENDICE A
CRITERIOS DE DIMENSIONAMIENTO.

A.l. CRITERIOS PARA DIMENSIONAMIENTO DE TUBERIAS

Tabla A.1 Liquidos en general

DIAM. NOMINAL

(pulgadas)
Succién de bombas 2" 0 menor
(Lfquido saturado) 3 - 8
10" --20"
20"

Succién de bombas 2" 0 menor
(Llquido subenfriado) 3" -- 8"

10" --20"
20"
Descarga de bombas - 2" 0 menor
' 3 -- 8"
10" --20"
20"

Bajante ifquido de rehervidor
Lineas de refrigerantes
Alimentacién a enfriadores
Residuo de fondos de una torre
Alimentacién a torres fracclonadoras

Salida de un condensador

VELOCIDAD
(ple/aag)

05-1.86
1.5-25
26-356
3.5-4.0

1.0-20
20-4,0
3.0-6.0
6.0-8.0

1.0-4.0

5.0-8.0

8.0-10.0
10.0-16.0

1.0--4.0
2,0--4.0
6.0

4.0--6.0
4.0--6.0
3.0--6.0

AP 100
(psl)

0.05 - 0.26
0.05 - 0.256
0.06 - 0.60
0.06 - 0.60

0.10-1.00
0.10-,1.00
0.10-1.00
0.10 - 2,00

1.00 - 4.00
1.00 - 3.00
1.00 - 3.00
1.00 - 2.00

0.16
0.14

0.60

0.60

Fuente: Curso de Ingenlerls Basica de Proceso. Instituto Mexicano del Petrdleo(18)
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Tabla A.2 Gases y Vapores

DIAM. NOMINAL VELOCIDAD AP 100

{pulgadas) {ple/seg) {psi)
P < O psig 0.10
0 < P < B0 psig » 0.16
60 < P < 150 psig 0.30
160 < P < 200 psig 0.60
200 < P < 500 psig 1.60
‘ P > 500 psig 2.00

Lineas de entrada a
un condensador 26.0--100.0

Entrada a una turbina

de gas 120.0 -- 320.0 3.0
Succién de un compresor - 05
Descarga de un compresor 100.0 -- 260.0 1.0

Cabezales de distribucién
General 0.6

Vapor del domo de un

fraccionador
P __ 10 psig 125 -- 200 0.10
P __ 10 psig 125 -- 200 0.50

Fuente: Curso de ingenleria Basica de Proceso. Instituto Mexicano del Petréleo(16)
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Tabla A.3 Agua

DIAM. NOMINAL VELOCIDAD AP 100
(pulgadas) (ple/seg) (psl)
Lineas de drenes ~ 2" o menor 3.0-4,0
_ 3- 10" 3.0-6.0
Alimentacion a calderas 2" o menor 3.0-4.0
3 -- g 65.0-8.0
10" -- 20" 8.0-10.0
20" 10,0 -16.0
Agua de enfriamiento ,
{grandes cabezales) 15.0 06-20
(ramales y cabezales chicos) 6.0
VAPOR DE AGUA
0 P__ b60psig 0.26
50 __ P __160psig 0.50
160 __ P __ 300 pslg 1.00
300 __ P __ 500 psig 1.50
P __ 600 psig » 1.50
Lineas de més de 600’ ' 0.60
Lineas de menos de 600’ 1.00
Ramales pequefios 2.50
Entrada a turbinas 120 -- 320 3.00

Entrada a méquinas y
bombas reciprocantes 16.0

LINEAS DE VAPOR DE DESCARGA

(P> 1ATM)

Vapor saturado 3" o menor 90.0
4" 120
6" 180
mayor do 6" 200

Vapor sobrecalentedo 3" o menor 90.0
4" A 120.0
6" 180.0
mayor de 6" 250.0

Fuente: Curso de Ingenleria Basica de Praceso. Instituto Mexicano del Petrélec{16)
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Tabla A.4 Gases y Vapores.

DIAM, NOMINAL
{pulgadas)

Gas combustibie a quemadores

Ramales y cabezales

de descarga (vapor de agua)

Acetiieno

Aire (0-30 psig)
Amoniaco

Bromo

Cloro *
Cloroformo
Etileno
Hidrégeno

Acido clorhidrico
Cloruro de metilo

Gas natural

Oxigeno a temperature ambiente

Oxigeno a temperatura baja

Bidxido de azufre

VELOCIDAD
{ple/seg)

67.0
67.0
100.0
34.0
34-84
34.0
100.0
67.0
67.0
67.0
100.0
30.0
67.0

67.0

AP 100
(pol)

AP100 = 0.6%
la P del quemador

AP100 =156

Fuente: Curso de Ingenlerla Bésica de Proceso. Instituto Mexicano del Petrdleol 16)
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Tabla A.5 Liquidos corrosivos y/o erosivos.

VELOCIDAD MATERIALES RECOMENDADOS
(pla/sa'_)
Dietanolamina o
Jmonoetanolamina 3 Acero
Amoniaco 6 Acero
Benceno 6 Acero
Bromo 4 Acero
Cloruro de calcio 4 Acero
Tetracloruro de carbono 6 Acero
Cloro seco 5 Acero
Cloroformo 6 Cobre o Acero
Dicloruro de etileno 6 Acero
Etilen glicol 6 Acero
Cloruro de metilo 6 Acero
Aceite lubricante 6 Acero
Percloro etileno 6 Acero
Propilen glicol 6 Acero
Solucién de cloruro de sodio 6 Acero
Hidréxido de sodio
(0-30%) 6 Acero-Niquel
(30-60%) 6 Acero-Niquel
(60-73%) 4 Acero-Niquel
Estireno 6 Acero
Acido sulfdrico
{82-93%) 4 Acero inoxidable
{93-100%) 4 Fierro colado Acero
Tricioruro de etileno 6 Acero
Cloruro de vinilo 6 Acero
Agua fendlica 3 Acero
Agua salada ] Acero
Amina rica en CO2 3 Acero
Agua salada 16 Recubrimiento con
cemento o esmalte
de brea de hulia.
Azufre fundido 1 AP 100
max = 1.6
Acido nitrlco 60 % 4

Fuente: Curso de Ingenlerfa Bésica de Proceso. Instituto Mexicano del Petréleo(16)
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A.2. DIMENSIONAMIENTO DE COLUMNAS DE DESTILACION

Basicamente existen dos dimensiones a determinar para las torres de destilacién, una
¢s ¢l didmetro y la otra es la altura,

La altura de la torre depende del numero actual de etapas requeridas para lograr la
separacion y del espaciamiento entre cada una de estas etapas o platos, més las
tolerancias en el domo y el fondo de la columna que permiten la evacuacion del gas y un
tiempo de residencia al liquido en el fondo respectivamente,

El didmetro de la columna no es funcién de la transferencia de masa como tal,
Principalmente es funcién de los flujos hacia arriba y hacia abajo dentro de la columna.

A.2.1. TIPOS DE PLATOS

Al hablar de columnas de destilacion diremos que estdn normalmente constituidas
por etapas o platos los cuales sirven como dispositivos de contacto entre las corrientes de
vapor y el liquido que se transportan hacia arriba y hacia abajo de la columna, cabe
mencionar que las torres de didmetros menores a 24" pueden normalmente usar empaques
y se llamaran columnas de destilacién empacadas, La forma como opera un plato en una
torre se ilustra en la figura A.2.1

Figura A.2.1 Opaeracién de los platos en una columna de destilacién.

El proposito del plato es asegurar que el liquido y el vapor que entran a la etapa
logren un contacto intimno tal que al salir, el liquido que abandona la etapa esté lo més
cerca posible del equilibrio con el vapor que va a la etapa superior siguiente.
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Un ejemplo de como se obtiene el contacto vapor liquido es por medio de un
borboteador que se muestra a continuacién. Figura A.2,2

Figura A.2.2 Plato de borboteador

()
Liauioo ll I Il PLATO DE BORBOTEADORES

VAPOR

En otros platos son comunes las vilvulas tipo balastra que se muestra a
continuacion, Figura A2.3,

Figura A.2.3.  Plato con vélvulas tipo balastra.

LIQUDO PLATO DE BALASTRAS

VAPOR

E! tipo mas comiin de platos es el de tipo perforado, que presenta agujeros a través
de los cuales el vapor puede pasar, Figura A.2.4,

Figura A.2.4.  Plato perforado

ELATO PERFORADO
LIQuiDo

ol

VAPOR
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A.2.2. SELECCION DEL TIPO DE PLATOS

La seleccion del tipo de platos depende del servicio. Los platos perforados

normalmente tienen 1a mayor capacidad con menos flexibilidad en el servicio, su rango de

“operacion es limitado debido al goteo, también pueden presentar serios problemas cuando
se emplean para servicios con fluidos sucios o corrosivos.

Los platos con borboteadores son los siguientes en capacidad y tienen un amplio
rango de operacion, pueden ser diseflados de manera que operen bien en servicios sucios,
son los mds antiguamente usados pero han sido reemplazados por los de mayor
capacidad, sin embargo todavia esta muy difundida su aplicacion. Ejemplos de usos
generales de los tipos de platos descritos se presentan a continuacion.

Tabla A.2.1 Usos Generales de los distintos tipos de platos
MEA y DEA y otros procesos Todas las torres nuevas emplean
de endulzamiento de solventes platos con borboteadores
Estabilizadores de condensados Todas las torres nuevas emplean
platos con borboteadores
LPG vy fraccionadoras Platos perforados son siempre
usados.

Fuente: Computer aided process desing(50)

A.2.3. COMPARACION DE LOS TIPOS DE PLATOS

La comparacion de los platos con borboteadores y los platos perforados la
resumimnos en la siguiente figura:

Tabla A.2.2.  Comparacién de los tipos de plato.

PLATOS CON PLATOS
BORBOTEADORES PERFORADOS
CAPACIDAD DEL FLUJO DE VAPOR 20-60 % 20-40 %
EFICIENCIA 5-10 % MAYOR 10 % MAYOR
SERVICIO EN FLUJOS SUCIOS BUENO POBRE
COSTO RELATIVO 2/3 2/3

Fuente: Computer slded process desing(50)
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A.2.4, DETERMINACION DEL DIAMETRO

Para lograr alta eficiencia en las operaciones gas-liquido se requieren lagunas de
liquido profundas en la superficie de los platos y velocidades relativamente elevadas de
gas. Sin embargo, estas condiciones provocan algunas dificultades, como es la entrada de
liquido en la corriente ascendente de gas, el liquido acarreado de esta forma hacia la parte
superior de la torre, reduce el cambio de concentracién que realizado por transferencia de
masa y por tanto afecta la eficiencia del plato.

Las profundidades elevadas de liquido como las velocidades elevadas de gas
producen grandes caidas de presion, entre varios inconvenientes de esta consideracion se
cuenta la generacion de problemas de operacién que conducen directamente a las
inundaciones.

La correcta determinacion del diémetro de la columna debera garantizar una buena
eficiencia en la operacion de los platos y evitar la presencia de estos fenémenos negativos
en ¢l desempefio de la columna.

A) ARRASTRE

Es una situacion inoperante en la cual las altas velocidades del gas acarrean el
liquido en forma de espuma, en este caso, la espuma persiste en todo el espacio entre los
platos y una gran cantidad de liquido es acarreada por el gas de un plato a otro superior,
esta es una condicion exagerada de entrada del liquido al gas. El liquido acarreado de esta
forma recircula entre los platos, y la carga adicional de liquido aumenta de tal manera la
caida de presion del gas que causa inundacion.

El amastre de particulas de liquido de una etapa a otra es causado por una velocidad
elevada del gas en columnas que tienen alta carga de flujo gaseoso, situacion que se ve
favorecida cuando el espacio disponible entre etapas es limitado. Generalmente se
recomienda manejar espaciamientos entre platos de al menos dos pies (24"), sin embargo
pueden usarse 18 pulgadas en platos perforados aplicados a fluidos no espumosos.

B) INUNDACION

Al aumentar la diferencia de presién debida al aumento de rapidez del flujo de gas
o de liquido, el nivel en la tuberia de descenso aumentard para permitir que el liquido
entre al plato inferior, finalmente el nivel de liquido puede alcanzar el nivel del plato
inferior. Un incremento mayor ya sea en flujo del gas o del liquido agrava rdpidamente la
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condicién, y el liquido puede llenar todo el espacio entre los platos, entonces la torre
queda inundada. La eficiencia de los platos disminuye a un valor muy bajo, el flujo del
gas es errdtico y el liquido puede forzarse hacia la tuberfa de salida en la parte superior
de la torre,

A continuacion ejemplificamos el dimensionamiento de las columnas del proceso
de MTBE, el procedimiento de cdlculo se basa en la ecuacién de maxima velocidad
mdsica de vapor permitida (Gwax) la cual se expresa como:

Guax=C(pyx(p.-pv))2 En donde:

Gax= Méxima velocidad mésica superficial permitida, (Lb/Hr pie?).
p. = Densidad del liquido a las condiciones de la torre, (1b/ft?).

pv = Densidad del vapor a las condiciones de la torre, (Ib/fts).
C = Constante (fig. B.2.5) dependiente del tipo de plato su espaciamiento.

Figura B.2.5. Céiculo de la constanie “C” para dimensionsmiento de columnas,

VALOR PARA C° 1 LA OUACENS:

(L 1] CJ .V"I'W'

" » [ » »
EIPACAIIINTO INTRE MATOS ppuigadue}

Fuente: Computer sided process desing(50)
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A.2.5. DIMENSIONAMIENTO DE COLUMNA DA-1

D 13
Mvy; = 417 682.45 Ib/hr

DATOS |
Datos de ctapa 2
Flujo de vapor: My, = 273 005.54 Ib/hr
Densidad del vapor py: 1.22 Ib/pie’

Densidad del liquido p,: 33.70 Ib/pie3

1.80 Ib/pie’
36.41 lb/pie’

CALCULOS

L.- Constante C= 1062
Espaciamiento entre platos = 2 pies (24"), plato perforado)

2.- Célculo de velocidad méx de vapor.
Guax=C(pve(pL-pv)n

Gy ctapa 2 = 6,685.17 Ib/h-pie?

Gy etapa 33 = 8,382.27 Ib/h-pie?

3.-Célculo de dres transversal necesaria.
A=Mv/Gpax

A, =273,005.54 / 6,685.17 = 40.84 pie?
Ay =417,682.45 / 8,382.27 = 49,83 pie?

4.- Chlculo del didmetro,

D=((4* A)/3.1416)n

D, = ((4 * 40.84)/ 3.1416)12 = 1.21 pies
Dy =((4 * 49.83)/ 3.1416)12 = 7.97 pies
Ajuste: 8,0 pies

§.- Célculo de la altura

Tolerancia en domo: 6 pies

Tolerancia en fondo: 12 pies
Espaciamiento entre platos: 2 pies

Niimero de etapas ideales: 34

Nimero de etapas reales: 34/0.8 = 43 (aprox.)
Altura= 6+ 12+ (2 * 41) = 100 pies

6.- Dimensiones finales:
Didmetro: 8.0 pies
Longitud T-T: 100 pies

m

1000 ples

[ L1 11D

I

00 ples

DA - 1 TORRE
DESBUTANIZADORA




A.2.6. DIMENSIONAMIENTO DE COLUMNA DA-2

DATOS
Datos de etapa 2 Datos de etapa 49
Flujo de vapor: My, =9,367.78 lb/hr Mvy; =5,612.74 1b/hr
Densidad dei vapor py: 0.08 1b/pic? 0.06 1b/pie3
Densidad del liquido p,.: 46.94 1b/pie? 57.85 lb/pie3
CALCULOS

1.- Constante C= 900 ¢ ‘
( Espaciamiento entre platos - 1.5 pies (18"), platos perforados )

2.- Célculo de velocidad max de vapor.
Gmax=C(pv* (pL-py))n

Ginax €tapa 49 = 1,675.74 1b/h-pie?
3.-Célculo de drea transversal necesaria.
A =Mv/ G,

A, =9,367.78 / 1,742.56 = 5.38 pie?

Ay = 5,612.74 / 1,675.88 = 3.35 pie?

4.- Célculo del didmetro,

D=((4* A)/3.1416)

D, =((4*5.38)/3.1416)2 = 2,62 pies —_—
Dyo=((4*3.35)/3.1416)»2 = 2,07 pies . —

Ajuste: 2.75 pies — 975 ples

§.- Célculo de 1a altura -
Tolerancia en domo; 2 pies
Tolerancia en fondo: 4 pies
Espaciamiento entre platos; 1.5 pies
Numero de etapas ideales: 50

Numero de etapas reales: 50/0.8 = 63 bt
Altura=2+4 + (1.5 * 61) = 97.5 pies 276 ples

6.- Dimensiones finales: DA- 2 FRACCIONADOR
Didmetro; 2.75 pies METANOL - AGUA

Longitud T-T: 97.5 pies
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A.3. SEPARADORES LIQUIDO-LIQUIDO®.

A.3.1. GENERALIDADES

Estos recipientes se emplean para separar por gravedad dos liquidos inmiscibles de
densidades diferentes esencialmente libres de vapor, Para lograr una buena separacion en
este tipo de recipientes, el tiempo de retencién para la fase liquida debe ser mayor que el
tiempo requerido para romper la emulsién formada en ambas fases.

Los recipientes horizontales proporcionan una relacion de retencion/tiempo de
asentamiento mayor que los verticales por lo que los separadores liquido-liquido,
normalmente son horizontales. Las aplicaciones tipicas de proceso que requieren de este
tipo de separadores son:

- Sistemas de lavado cdustico de hidrocarburos,
- Sistemas de lavado acuoso de hidrocarburos,
- Sistemas de extraccién por solventes.

- Sistemas de endulzamiento de liquidos.

A.3.2. CRITERIOS DE DISERO

En la separacion por asentamiento de dos fases liquidas de densidades
marcadamente diferentes, las gotas de la fase pesada tienen una tendencia a caer y
separarse de la fase ligera bajo la influencia de la gravedad, estas gotas de liquido pesado
salen del liquido ligero por asentamiento libre,

Se aplica un mecanismo analogo a la separacion de las gotas de liquido ligero que
pueden estar presentes en el grueso de la fase pesada, excepto que en este caso el
movimiento de la gota es hacia arriba y la fuerza de arrastre friccional creada por este
movimiento, se opone a las fuerzas ascendentes en lugar de la fuerza de gravedad,

El objetivo de estos recipientes es lograr una separacion eficiente y no dar un
excesivo volumen de residencia, una vez diseflado el equipo, pueden instalarse ciertos
arreglos mecanicos tales como mamparas.
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Para los tamafios de particula que se encuentran cominmente en operaciones
industriales de separacion liquido-liquido, la ecuacion basada en la Ley de Stokes, dard la
velocidad de asentamiento libre de las gotas de un liquido que abandonan otra fase liquida
continua,

(pu-p)

Siendo:

Va : velocidad de asentamiento (cm/seg); sin exceder 0.42 cm/seg.
py : densidad de la fase liquida pesada (g/cm?)

p,, : densidad de la fase liquida ligera (g/cm3)

). : viscosidad de la fase continua (cp)

Ks:545* 100 * dy

d;? : tamaflo de particula (cm)

El tamafio de particula es una dimension que no se encuentra generalmente
disponible. En la tabla A.3.1 se encontrardn algunos valores obtenidos experimentalmente
del tamailo de particula en operaciones industriales comunes,

Figura A.3.1, Tamarfios de partfcula en sistemas binarios.

FASE LIGERA FASE PESADA d, {cm) Ks

HC LIGEROS DE DENSIDAD AGUA O SOLUCION 0.0127 0.8790
MENOR A 0,85 g/cm3 DE SOSA

AGUA FURFURAL 0.0089 0.4317
MEK AGUA 0.0089 A 0.4317
SECBUTANOL AGUA 0.0089 0.4317
MIBK AGUA 0.0089 0.4317
NONANOL AGUA 0.0089 0.4317

FUENTE: Alvarez Fuser, Disefo de Equipo: Tangues y Recipientes !5}

El disefio deberd cumplir con el requisito de que para cada fase liquida continua, el
tiempo de residencia serd mayor que el tiempo de asentamiento que necesitan las gotas de
liquido disperso para separarse.
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El criterio que se seguira es que el tiempo de residencia sea el doble que el tiempo
de asentamiento, la altura minima de asentamiento para cada fase es de un pie.

En algunos casos, el asentador liquido-liquido no es la solucion apropiada para llevar
a cabo la separacion eficientemente, por lo que deberd considerarse otro tipo de equipo,
algunos de estos casos se presentan a continuacion:

A) Sistemas en donde una de las fases estd finamente dispersa y constituye
menos del 2 % del flujo total.

B) Sistemas donde la diferencia de densidades es menor al 10 % de la densidad
del liquido pesado.

C) Sistemas con tendencia excesiva a la formacién de espuma.

A continuacion se presenta la tabla de esfuerzos permisibles cominmente usada en
el cilculo y disefio de recipientes,

PROPERTIES OF MATERIALS CARBON & LOW ALLOY STEEL
Maximum Allowable Stress Values in tension 1000 psi

SPECIFICATION For Metal Temperature Not Exceeding Deg. F*
-20to
NUMBER | GRADE 650 700 750 800 850
SA-283 C [126] - | - 1 - -
SA-28% C 1371132 1120)102)] 83 ] 6.5 - - - - -
SA-518 55 13711321120 1021 83 6.5 4.5 2.5 - - -
SA-515 60 1501143 J 1291 108 ] 86 | 6.5 4.5 2.5 - . -
SA-518 65 162 ] 15511381 114 ] 89 | 6.5 4.5 2.5 - - -

900 950 1050 | 1100 | U150 § 1200

- - - . - -

SA-S15 0 | 17501661471 1200 92 ] 65 ] 42 1 250 - [ - | -
SA-516 ss 1137132120 102] 83 ] 65 45258 -1 -1 -
SA-S16 60 15013120 108 8665451250 -1 -1 -
SA-816 65 J162] 155138 1n4] 89 651451251 -1 -1 -
SA-816 0 175116611471 1200 92 1 65 420 251 - 1 - | -
SA-108 175 1 166 | 147 | 1201 92 | 6.5 J 42§ 251 - 1 - I -
SA-181 [ 150 ] 143 | 1291 108] 86 | 65 | 45 1 251 - | - | -
sA30 | wht Jso| - -1 -4 -1 -1-1-1-1¥1-1-
Lr2 | 115
SA-83 B lis0f1a3lnnolios] 8665 - 1 - 1 - | - [ -

SA-106 B 1500143 (120 1080 86 § 65 ] 45§ 251 - | -
SA193 | B1s | 2502502360 2100170 125] 85 [ 45| - | -
212" »

SA-194 2H . -1 -1 -1 -1 -1 - -1 -1 -

SA-307 B 7.0 - - - - - - - - - -
Fuente: PAUL BUTHOD/EUGENE F. MEGYESY. RESSURE VESSEL HAND BOOK
Third Edition, Pressure Vesse! Handbook Publishing inc, 1973, Tulsa, Oklahoma
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A.3.3. DISENO DE RECIPIENTE FA-5 SEPARADOR LIQUIDO-LIQUIDO

DATOS

el coptinug:
Flujo nominal 118,847.1009 Ib/hr 53,909.0486 kg/hr
Densidad 35.6469 Ib/pie? 0.5711 g/cm?
Viscosidad 0.1617 Cp
Datos de I fase ligera:
Flujo nominal 106,038.4009 lb/hr 48,099.0186 kg/hr
Densidad 33.9867 Ib/pie’ 0.5445 g/em3
Viscosidad 0.1258 Cp
Flujo nominal 24,537.8118 cm¥/s = Q,,
Porcentaje vol 93.8%
Datos de Ia fase pesads:
Flujo nominal 12,428.8771 lb/hr 5,637.7387 kg/hr
Densidad 61.1216 lb/pie? 0.9792 g/em?
Viscosidad 0.5894 Cp
Flujo nominal 1,599.3041 cm¥/s = Qp
Porcentaje vol 62%
D e :
Presion de operacion; 140,00 1b/pulg?
Temperatura 119.8 °F

CRITERIOS DE DIMENSIONAMIENTO

Valor de K =0,8790 hidroc-agua
Altura miniina de separacion: 30.5cm
Presion de disefio: 150 + 30 = 170.00 Ib/pul2
Material: SA-516-60, Temperatura baja y Presion
, alta, Esfuerzo maximo permisible, S=15000
Eficiencia de soldadura: 0.8 a tope, | cordon, ppp
Corrosion permisible: 0.125 pulgadas

(L/D) tedrico recomendable: 3as
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CALCULOS

.- Calcul i i
Vo=K*(pp- p)/ Hp=0879*(0.9792 - 0,5445)/0.5894  V, =0.6483 cm/seg

Ve=K*(pp- pu)/ iy = 0.879 * (0.9792 - 0.5445)/0.1258  Vp=3.0374 cmvseg

Altura tebrica de separacion hy, = 30.5 cm aprox

Ty = hy/Vy, = (30.5 cm) / (06483 cm/seg) = 47.04 seg
Tp = hy/Vp = (30.5 cm) /(3.0374 cm/seg) = 10,04 seg
Tyreal =47.04 * 4 = 188.2 seg

Tpreal = 10,04 * 4 = 41,6 seg

. i
Vr=(Q*TL)+(Qp* Tp)=(24,537.8118 * 188.2) +(1,599.3041 * 41.6)
Vr =4'684,547.1 cm?

- 3

4. Calcylo del difmetro:

F=170/(0.8 * 15000 * 0.125)=0.1133/pul

ConF=0.1133 y V1= 165.4 pie3, obtenemos D= 3.7 pies  Ajustamos a4 pies.
Por lo tanto: Longitud L = 4V/aD2= (4 * 165.4)/(3.1416 * 16) = 13.2 pies
L/D=132/40=33

S.- Dimensjones fingles:

Tiempo de residencia: = 4'684,547.1 / (24,537.8118 + 1,599,3041) = 179.2 seg = 2.99
min

Didmetro: = 4 pies

Longitud T-T: =13.2 pies

—

132pies

FA- 5 SEPARADOR LlQ.4tQ.
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A.3.4, DISENO DE RECIPIENTE FA-4 SEPARADOR LIQUIDO-LIQUIDO

DATOS

Datos de In fase continua:

Flujo nominal
Densidad
Presion
Viscosidad

s
Flujo nominal
Densidad
Viscosidad
Flujo nominal

Porcentaje vol

Flujo nominal
Densidad
Viscosidad
Flujo nominal
Porcentaje vol

Datos generales:
Presion de operacion;

121,631.0458 lb/hr 55,171.8424 kg/hr
35.6629 1b/pie3 0.5713 g/em3
140.0000 Ib/pul

0.1618 Cp

106,284.3860 1b/hr 42,210.5975 kg/hr
33.8013 lb/pie’ 0.5415 g/em3
0.1234 Cp

24,730.9929 cm3/s = Q,,

87.38%

15,346.6620 lb/hr 6,961.2459 kg/hr

57.6536 Ib/pie’ 0.9236 g/om®
10.5342Cp

2,093.6330 cm3/s = Qp

12.62 %

140,00 1b/pulg?

Temperatura 124.5 °F

CRITERIOS DE DIMENSIONAMIENTO

Valor de K =0.8790 hidroc-agua

Altura infnima de separacion: 30.5¢m

Presion de disefio: 150 + 30 = 170.00 1b/pul2

Material: SA-516-60, Temperatura baja y Presion
alta, Esfuerzo maximo permisible, S=15000

Eficiencia de soldadura: 0.8 a tope, 1 cordon, ppp

Corrosion permisible;

0.125 pulgadas

(L/D) tedrico recomendable: Ja$s
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CALCULOS

1.-C o de veloci ien
Vio=K*(pp- p)/ pp=0879 * (0.9236 - 0.5415)/0.5342 V|, = 0.6287 cm/seg

Ve=K*(Pp- P/ by =0.879 * (09236 - 0.5415)/0.1234  Vp=2.7218 c/seg

Altura tedrica de separacion hy, = 30.5 cm aprox
Ty, = hy/Vy, = (30.5 cm) / (0.6287 cm/seg) = 48.51 seg
Tp = hy/Vp = (30.5 cm) /(2.7218 cm/seg) = 11.20 seg
Tireal = 48.51 * 4 =194.2 seg
Tpreal = 11,20 * 4 = 44.8 seg
Ve=(Qu* Tp) +(Qp * Tp)=(24,730.9929 * 194.2) +(2,093.6330 * 44.8)
V= 4'896,553.6 cm?
4 Caleulo del didmetro:
F=170/(0.8 * 15000 * 0.125) =0.1133/pul
ConF=0.1133 y Vp = 1729 pie’, obtenemos D = 3.8 pies  Ajustamos a 4 pies,
Por lo tanto; Longitud L = 4V/xD2 = (4 * 172,9)/(3.1416 * 16) = 13.8 pies
L/D=138/40=35
- Dimensi :
Tiempo de residencia; = 4'896,553.6 / (24,730.9929 + 2,093.6330) = 182.5 seg = 3.04
min

Didmetro: =4 pies
Longitud T-T: = 13.8 pies
40
q ples

139 plos

FA - 48EPARADOR LIQLIQ.
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A.4. SEPARADORES Y ACUMULADORES DE REFLUJO®

A 4.1, GENERALIDADES

Los separadores vapor-liquido y los acumuladores de reflujo en unidades de
destilacion deben ser dimensionados en base al volumen minimo posible en concordancia
con una operacion razonablemente flexible, el término razonable se refiere al tiempo en el
cual el personal de operacion puede detectar y corregir un desajuste en el proceso
alrededor de un fraccionador o cualquier otro equipo de proceso. El tiempo de retraso
entre el sensado y la correccion del problema depende del tipo de personal de operacion
en esa unidad (el personal se califica segiin la experiencia que tenga) y el grado de
sofisticacion de la instrumentacion instalada.

La manera en que ciertos factores intervienen en el disefio se muestra en los
siguientes ejemplos los cuales estdn basados en la figura A4.1. La torre esta operando a
control de reflujo y el producto de domo esta controlado por nivel, se ha integrado un
registrador de temperatura desde una etapa en la parte alta de la torre como referencia
para la operacion, Si ocurre una falla en la bomba de reflujo el tiempo requerido para su
control ser4 diferente segin los distintos tipos o esquemas de instrumentacion utilizados,
considere lo siguiente:

a) Elemento primario de alarma.

La alarma de bajo flujo sonara casi inmediatamente, el operador revisara el
controlador-registrador de flujo en el panel de instrumentos para confirmar si hay bajo
flyjo o revisara la luz indicadora de encendido de la bomba si esta se encuentra
implementada. Lo anterior se lleva un tiempo aproximado de 30 segundos, el operador
encendera entonces la bomba de relevo.

De acuerdo a lo anterior, ésta operacion tomard un tiempo total de dos minutos, un
tiempo mayor seria posible en funcion de 1a localizacion y distribucién de los equipos en
la planta ademas de incluir la condicion fisica del operador.

Entonces, si dos y medio minutos han sido ocupados en esta operacion, el volumen
minimo del recipiente requerido es de cinco minutos de reflujo més el destilado, basado
en operacién nedia normal.: Es necesario diseflar bajo operacién media normal para
proveer flexibilidad en el caso de pérdida de nivel asi como de incremento del mismo.
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b) Elemento secundario de alarma,

El funcionamiento de la instrumentacion es tal que habrd un pequefio tiempo de
retraso entre el principio del desajuste y la activacién de la alarma. Este arreglo es
necesario para evitar alarmas constantes generadas por fluctuaciones menores. Una
condicion anormal existira desde 30 segundos antes de que se alcance el punto de alarma.

En el ejemplo, una falla en la bomba resulta en un incremento de nivel, 30 segundos
después de la falla, la alarma suena, dejando otros 30 segundos al operador para localizar
el problema en el panel (el tiempo requerido para remediar la accién en campo sera el
mismo que se discutio bajo el arreglo de elemento primario de alarma),

Si el elemento secundario fuera una alarma de temperatura en alguna etapa abajo de
la etapa de reflujo, siempre existird un mayor tiempo de retraso antes de la accién de
alarma, normalmente el punto de control serd ubicado dentro de las primeras cinco etapas
desde el domo permitiendo un retraso de 10-15 segundos por etapa, cerca de 60 segundos
pasaran entre el inicio de falla y el sonido de alarma. Otros 30 segundos se requeriran
para identificar el problema en el pane! seguido por una accion en campo de correccion,

Estos dos casos claramente muestran la influencia de la instrumentacion y los
factores de labor en el disefio de equipo y dejan fuera cualquier regla arbitraria que pueda
aplicarse con referencia a las cargas de flujo volumétrico.

El factor mas dificil de evaluar es el laboral. Personal agudo y consiente puede
facilmente asimilar los requerimientos mencionados, por otro lado personal perezoso o no
entrenado requerird considerablemente mayor tiempo para localizar y remediar el
problema. Si una unidad de proceso trabaja sin atencion los criterios anteriores no pueden
ser aplicados y deben ser evaluados en forma individual. La tabla A 4.1 ilustra los
tiempos de disefio recomendados para los acumuladores de reflyjo.

TABLA A.4.1. Criterios de Disefio para Acumuladores de Reflujo minimo,

FACTOR DE INSTRUMENTACION FACTOR LABORAL
OPERACION ~ C/ALARMA  S/ALARMA BUENO MEDIANO  POBRE
FRC 0.6 1.0 2 3 4
LRC 1.0 .15 2 3 4
TRC 1.6 2.0 2 3 4

FUENTE: R. N. Watkins, Sizing Separators and Acumulators, Hydracarban Pracessingl80)



Grandes volimenes de alimentacion y corrientes de producto deberdn proveer una
operacion suave cuando provengan de unidades de proceso independientes, cosa que
debe preverse cuidadosamente debido al grado de incertidumbre en 1a operacion de
dichas unidades.

Los volimenes son determinados por los factores laborales e instrumentacion, se
debe incluir un factor adicional de operacion que considera la confiabilidad de cualquier
unidad de proceso externa desde un punto de vista operativo o de control, este factor de
operacion debe considerar; la unidad extemna y su operacion, la instrumentacion y la
respuesta al control, la eficiencia de personal, sus problemas mecanicos crénicos, la
posibilidad de cortos o largos perfodos de preparacion y cualquier otra informacion de
que pueda disponerse.

El procedimiento para dimensionar este tipo de recipientes, consiste en estimar el
factor de la unidad emparentada en cuanto a instrumentacion, el factor laboral y después
aplicarlos como maltiplos que reflejen las condiciones de esa unidad externa. Los factores
para unidades externas de operacion contlnua, estan bajo control de operadores separados
se dan enlatabla A4.2,

TABLA A.4.2, Factores de Operacién para Unidades de Proceso Extaernas.

CARACTERISTICAS DE OPERACION  FACTOR

Bajo buen control 2.00
Bajo regular control 3.00
Bajo pobre control 4.00
Alimentacién de o a almacenaje 1.25

FUENTE: R, N. Watkins, Sizing Separators and Acumulators, Hydrocarbon Processing(80)

Note que el volumen de carga del recipiente esta sujeto a un factor mecdnico que es
solo la corriente del producto y no es aplicado ha ninguna corriente interna dentro de la
unidad de proceso vecina,

En los casos donde la unidad externa esté sujeta a amplias variaciones o donde la
operacion sea intermitente, deberan aplicarse para cada caso juicios especiales.
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A.4.2, DISENO DEL RECIPIENTE: FA-6 ACUMULADOR DE REFLUJO DE

COLUMNA DA-2

DATOS
Producto: 3,162,72 Ib/hr
Reflujo: 6,205.07 1b/hr
Relacion de reflujo: 1.96194
Producto total: 9,367.79 Ib/hr
Densidad: 47.03 Ib/pie’
Flujo vol. prod. domo Qd: 1.12 pie3/min
Flujo vol. de recirc. Qr: 2.20 pie3/min
Flujo vol. total Qt: 3.32 pie3/min

CRITERIOS DE DIMENSIONAMIENTO

Factor de intrumentacién: =15 LCR a nivel s/alarma (ver tabla A.4.1)

Factor laboral:
Factor de operacion:

Nivel maximo:
Alarma alto nivel:
Nivel nommal:
Alarma bajo nivel:
Nivel minimo:

Material:

L = 3 regular
O = 3 regular

90 % volumen
15% volumen
60% volumen
40% volumen
20% volumen

SA-516-60, T bajay P alta, S=15,000

Eficiencia de soldadura: 0.8 a tope, 1 cordén, punto por punto (ppp).

Corrosion permisible:
Presion de disefio:

0.125 pulgs
75 Ib/pulg?

CALCULOS

.~ Clculo del volumen

V=((L+D*Q+O((L+h*Qd)*2
V=(((3+1.5)*2.20)+3((3+1.5)* 1.12)) * 2 = 50.04 pie3

183




.~ Chlculo

Tiempo de residencia = V / Qt = 50.04 / 3.32 = 15,07 minutos. Ajuste a 15 min
Flujo a tiempo de residencia = 2,341.95 1b/15 min

Tiempo de vaciado luego de ABN : 6. minutos

Tiempo de llenado luego de AAN : 3.75 minutos

ABN - Alarma por bajo nivel.

AAN - Alarma por alto nivel.

d-Estimacién de L/D

F=P/(CSE)=175/(0.8 x 15,000 x 0.125) = 0.08

ConF=0.08 y V = 50.04 en nomograma se tiecne D = 2.8 pies. Ajuste a 3 pies
L=(4V)/(3.1416 D?) = (4 x 50.04) / (3.1416 x (3)2) = 7.08 pies

Luego calculando L/D =2.36

4. Dimensioncs finales:
Tiempo de residencia: 15 minutos

Didmetro: 3.00 pies
Longitud: 7.08 pies

Dk

108 ples

FA-6 ACUMULADOR DE REFLUJO
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A.4.3.DISENO DE RECIPIENTE: FA-3 ACUMULADOR DE REFLUJO EN DA-1

DATOS
Producto: 109 202.18 1b/hr
Reflujo: 163 803.27 1b/hr
Relacién de reflujo: 1.5
Producto total: 273 005.46 Ib/hr
Densidad: 34.12 lb/pie?
Flujo vol. prod. domo Qd: 53.34 pie¥/min
Flujo vol. de recirc, Qr: 80.01 pie3/min
Flujo vol. total Qt: 133.35 pie¥/min

CRITERIOS DE DIMENSIONAMIENTO

Factor de intrumentacion:
Factor de labor:
Factor de operacion:

Nivel maximo:
Alarma alto nivel:
Nivel normal:
Alarma bajo nivel:
Nivel minimo:

Material;

Eficiencia de soldadura:
Corrosion permisible;
Presion de disefio:

I =1 LRC a nivel c/alanna
L =2 bueno
O =2 bueno

90 % volumen
75% volumen
60% volumen)
40% volumen
20% volumen

SA-516-60, T baja y P alta, S=15,000
1.0 a tope, 2 cordones, total

0.125 pulgs

116 + 30 = 146 lb/pulg?

CALCULOS

- Célc v

V=((L+D*Q+O(L+N*Qd)*2
V=(((2+1)*8001)+2((2+ 1) *53.34))* 2= 1,120.14 pies®
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2: Cilculo del tiempo de residencis.

Tiempo de residencia = V/ Qt=1,120.14 /133.35 = 8.4 minutos, ajuste a 8.5 min,
Flujo a tiempo de residencia = 38,675.77 1b/8.5 min

Tiempo de vaciado luego de ABN : 3.40 minutos

Tiempo de llenado luego de AAN : 2.12 minutos

3-Estimacién de LD
F=P/(CSE)=146/(1.0x 15,000 x 0.125) = 0,077

Con F = 0,077y V= 1,120.14 en nomograma se tiene D = 6.8 pies, ajuste 7.0 pies
L=(@4V)/(3.1416 D?) = (4 x 1,120.14) / (3.1416 x (72) = 29.10 pies

Luego calculando L/D = 4.16

4:- Dimensiones finples:
Tiempo de residencia: 8.5 minutos

Didmetro: 7.0 pies
" Longitud: 29.10 pies

—

20.1 ples

FA - 3 ACUMULADOR DE REFLUJO




AS. RECIPIENTES (TANQUES) DE BALANCE®

A.5.1. GENERALIDADES

Los recipientes de balance tienen como objetivo fundamental proporcionar el tiempo
de residencia a las corrientes liquidas que permita una operacion flexible entre dos
operaciones unitarias de proceso, estos recipientes deben procurar guardar al maximo las
mismas condiciones de presion y temperatura para evitar el gasto de energia para preparar
la carga, ademnds deben ser lo mas pequefios posible cumpliendo con el objetivo de
tiempo de residencia para el cual fueron conceptualizados.

Se conoce como tiempo de residencia de un recipiente al tiempo en el cual bajo
condiciones normales de operacion se vacia el material contenido en el equipo y debe ser
el minimo requerido para proporcionar la flexibilidad de operacion razonable y suficiente
para detectar y corregir una falla menor sin tener que detencr el proceso de produccion.

El tiempo necesario entre la deteccion y correccion del problema depende tanto de
la experiencia del personal como del grado de instrumentacion de la planta. A
continuacion se presentan algunas recomendaciones para operaciones tipicas basadas en
personal experimentado y una planta bien instrumentada, por lo que se deberd
incrementar multiplicandolos por los factores siguientes:

TABLA A.11. Recomendaciones para operaciones tfpicas.

PERSONAL ’ EACTOR
Experimentado 1.0
Bien entrenado 1.2
Sin experiencia 1.6

INSTRUMENTACION FACTOR
Bien instrumentado 1.0
Instrumentacién normai 1.2
Mal instrumentado 1.5

FUENTE: Alvarez Fuser, Oisefio de Equipo: Tangues y Recipientes!5)
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A continuacion se dan algunas reglas cominmente aplicables al dimensionamiento

de los recipientes de balance:

1. - Un tanque de balance que alimenta unidad de proceso dada, pero recibe el liquido
de otra unidad ligada, cuarto de control separado; 20 minutos

2. - Un tanque de balance que alimenta unidad de proceso dada, pero el tanque de
balance recibe el liquido de una unidad de proceso ligada al mismo cuarto de
control: 15 minutos,

3. - Un tanque de balance que alimenta una unidad de proceso y recibe liquido de
tanque fuera de la planta: 15 minutos.

4. - Un liquido de un tanque de balance se alimenta a una torre ligada a un cuarto de
control separada: 12 minutos,

5. - Un liquido de un tanque de balance se alimenta a una torre ligada al mismo cuarto
de control: 8 minutos.

6. - Un liquido de tanque de balance a tanques fuera de planta o directamente a tanque
de alimentacion para otro unidad con flujo por gravedad: 3 minutos.

7. - Un liquido de tanque de balance a tanques fuera de planta o directamente a tanque
de alimentacion para otro unidad, pero flujo por bombeo: § minutos.

8. - Un liquido de un tanque de balance a un tanque fuera de la planta o a otro tanque
de alimentacion a través de un intercambiador de calor alimentado por el fondo §
minutos

9. - Un liquido de un tanque de balance que es la tinica carga a un calentador a fuego
directo: 10 minutos.

10. - Un separador vapor liquido entre una unidad de separacion de alta presi'én y otra
de baja presion: 4 minutos.

11. - Un tanque de destilado que actia como acumulador de reflujo: § minutos,

12.- Un tanque de destilado que también sirve como recibidor de producto pasandose
¢l tiempo de residencia en el reflujo 3 minutos mas del tiempo de residencia
adecuado en base al servicio especifico. a) Si el producto se envia a
almacenamiento: 2 minutos y b) si se alimenta a otra torre 15 minutos.

13. - Tanques de alimentacion a reactor: 25 minutos.

14. - Tanques separadores de arrastre:
- La succién del compresor en base a velocidad del liquido de la mayor unidad
productora del liquido antes del compresor: 10 minutos, '

15.- Tiempo de residencia adicional o de emergencia para tanques separadores de
arrastre entre tapas en base a una velocidad maxima de produccion de condensado
entre tapas: 10 minutos.



A.5.2. RELACION OPTIMA L/D

La seleccion de un valor adecuado L/D para un recipiente de balance se basa en:

- Las consideraciones de proceso son siempre dominantes sobre las de costo, es decir, el
dimensionamiento del tanque se fija por los requerimientos de tiempos de residencia,
velocidades de asentamiento, areas de flujo de vapor minimas, etc., a menudo la
relacion L/D se fija por limitaciones de! plano de distribucién y especificacion del
cliente

- No es recomendable o dicho de otra manera, puede ser dificil construir y operar tanques
con didmetros inferiores a dos pies especialmente si se van a usar intemos, como
_mamparas, mallas separadoras u otros.

- Las relaciones optimas L/D no tienen tanto significado en el caso de recipientes con
internos complejos a diferencia de los recipientes simples.

- Las consideraciones de costo dictan una relacion L/D para cualquier volumen de
recipiente, los criterios que se dan a continuacion llevaran la mayor parte de los casos a
costos de disefto minimos:

- La relacion L/D de todos los recipientes de proceso debe estar dentro del rango de 1:5
debido a que micntras més cercana esté del punto medio 3 es nejor.

- A partir de la grifica de Abaquian se obtiene el didmetro 6ptimo debiendo quedar la
relacion L/D dentro del rango establecido.

A 5.3, SELECCION DEL TIPO DE CABEZAS (TAPAS)

La seleccion del tipo de cabezas (tapas) para un recipiente cilindrico es de crucial
importancia en el disefto, ya que normalmente es el punto critico de falla en los
recipientes sujetos a presion interna. Existen tres tipos principales de cabezas usadas
comiinmente en el disefto y construccion de recipientes de proceso;

1) cabeza hemisférica que es la més resistente.
2) cabeza elipsoidal o eliptica y
3) cabeza toriesférica.

En la tabla AS.1. se encuentran los tres tipos de cabezas con sus relaciones
dimensionales .
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La cabeza mis resistente por su forma es desde luego la hemisférica, pero es en
igualdad de espesor y de didmetro la méas costosa, cuando el espesor requerido debido a
la presion lo permite, se prefieren cabezas elipsoidales 6 toriesféricas. A continuacion se
presentan criterios que pueden usarse para una seleccion preliminar del tipo de cabezas.

TABLA A.5.1. Criterios de seleccién de tapas y cabezas

TIPO DE CABEZA RANGO DE DIAMETRO  RANGO DE PRESION
Toriestérica Menor de 15 ples Menor De 100 Psig
Elipsoidal Menor De 16 Pies 100-450 Psig
Hemisférica Menor De 15 Pies Mayor De 450 Psig
Hemisférica Mayor De 16 Pies Menor De 450 Psig

FUENTE: Alvarez Fuser, Disefio de Equipo: Tanques y Reciplentes{5)

A.5.4. CRITERIOS PARA LA SELECCION DE LOS NIVELES

En forma general se pueden establecer los siguientes criterios:

1.~ El nivel normal se considerar al 60 % entre el nivel minimo y el nivel maximo.

2.~ El nivel maximo se localizara al 90 % de la capacidad total del recipiente lo que en
recipientes horizontales corresponde aproximadamente a 0.85 D y en recipientes
verticales a 0.9 L. Si los anteriores son menores a 230 mm se tomard este @ltimo
valor,

3.- El nivel minimo como recomendacion sera siempre de 152 mm,

4.- Cuando se instale alarma por alto nivel, esta se colocaré al 80% entre el nivel méximo
y minimo,

5.- Cuando se instale alarma por bajo nivel, ésta se colocara al 25% entre el nivel
maximo y minimo.
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A.5.5. DISENO DE RECIPIENTE FA-2 TANQUE DE BALANCE DE METANOL

DATOS

Flujo nominal: 10 616,87 Ib/hr .
Densidad: 48.97 lb/pie?
Presion: 16.00 ib/puf?
Temperatura: 105,30 °F

CRITERIOS DE DIMENSIONAMIENTO
Tiempo de llenado luego de AAN: 6 minutos aprox.
Tiempo de vaciado luego de ABN: 8 minutos aprox.
Nivel maximo: 90 % vol
Alarma por alto nivel: 75 % vol
Nivel normal; 60 % vol
Alarma por bajo nivel: 35 % vol
Nivel minimo: 15 % vol
Tiempo de residencia: 20 min +20% = 24 min
Flujo a tiempo de residencia: 4,246,75 1b/24 min
Volumen estimado a tiempo de residencia: 86.72 pie’
Material: SA-516-60, T baja, P alta

$=15,000 T baja, P alta,
Eficiencia de soldadura (E); 0.8 a tope, un cordon,
punto por punto (ppp).
Corrosién permisible (C): 0.125 pulg
Presion de disefio (P): 75.00 lb/pul?
CALCULOS
- ifn

F= P/ (CSE) = (75.00)/(0.125 * 15,000 * 0.8) = 0,05
ConF=0.05y V= 86.72 en nomograma se tiene D = 3.6 pies
L=(4V)/ (3.1416 D2)= (4 * 86.72) / (3.1416 * (3.6)2) = 8.52 pies

Luego calculando L/D = 2.36

9




2.-Ajuste del didmetro:
© Ajuste: D =3 pies y 6 pulgadas = 3.5 pies

. L=(4V)/(3.1416 D) = (4 x 86.72) / (3.1416 x (3.5)2) = 9.01 pies
- por lotanto L/D = 2.57

3.- Dimensjones

, - Tiempo de residencia; 24 minutos
. Didmetro: 3.5 pies

Longitud: 9.01 pies

(l::—_[) B

901 phes

A2 ACUMULADOR DE METANOL
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A.5.6. DISENO DE RECIPIENTE FA-1 TANQUE DE BALANCE DE F-C,

DATOS
Flujo nominal: ' . 118 898.07 Ib/hr
Densidad: 35.61 lb/pie3
Presion: 144,70 Ib/pul
Temperatura; 86.00 F

CRITERIOS DE DIMENSIONAMIENTO

Tiempo de llenado luego de AAN: 5 minutos aprox.
Tiempo de vaciado luego de ABN: -7 minutos aprox.

Nivel maximo: 90 % vol

Alarma por alto nivel: 75 % vol

Nivel normal: 60 % vol

Alarma por bajo nivel: 35 % vol

Nivel minimo: 15 % vol

Tiempo de residencia: 20 minutos

Flujo a tiempo de residencia: 39,632.7 1b/20 minutos
Volumen estimado a tiempo de residencia; 1,112.96 pie?

Material: SA-516-60, T baja, P alta

$=15,000 T baja, P alta, Eficiencia de
soldadura (E); 1.0 a tope, dos
cordones, total.

Corrosion permisible (C): 0.125 pulg

Presion de disefio (P): ' 175.00 Ib/pul2
CALCULOS

1,- Estimacién de L/D

F=P/(CSE) = (175.00) / (0.125 * 15,000 * 1.0) = 0.09
ConF=0.09y V=1,112.96 pie? en nomograma se tiene D = 6.2 pies
L=(4V)/(3.1416 D?)=(4 x 1,112.96)/ (3.1416 x (6.2)?) = 36.86 pies
Luego calculando L/D = 5.94 '
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i

Dado que L/D no debe ser mayor que 5 se ajusta al maximo recomendado
Porlo tanto L/D=5.0

i ro aj 0
D=((4xV)/(L/dx 3.1416))/3
D=((4x1,112.96) /(5 x 3.1416))!3 = 6.57 pies
Ajuste: 7 pies

L=(4V)/(3.1416 DY) =(4 x 1,112.96) / (3.1416 x (7)?) = 28.92 pies,
por tanto L/D =4.13

Tiempo de residencia; ...............o.ovuvene 20 minutos
DIAMELIO: .v..ovvvreerenecrisinsissnsisisensinins 7.0 pies
Longitud: ......coovvviveriniensvensnmmmrsnie 28.92 pies

292ples

FA-1 ACUMULADOR DE FRACCIONES C4
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A.6. DIMENSIONAMIENTO PRELIMINAR DE
INTERCAMBIADORES DE CALOR.

INTERCAMBIADOR DE CALOR EA-1 (Calentador de Mezcla de Reaccién)

Referencia: Observaciones
D Temperatura de entrada proceso (°F)=  88.60

D Temperatura de salida proceso (°F) = 122,00

BD Temperatura de entrada servicio ("F)= 311,00

BD Temperatura de salida servicio (°F) = 311.00

C Temp. media logaritmica 205.25

C R ©0.00

C s 015

R Ft 0.99 TIPO 1-2
c LMTD 203.19

D Q(BTU/HR) 2.66E+06

R U (BTU/HR PIE? °F) 75.00

C A (f2) 174.74

R Longitud (ft) 6 ESTANDAR
R Didmetro (pulgadas) 0.75 NOMINAL
R Superficie por tubo (RY/R) 0.1623

C Nimero de tubos 179.44 BWG-16

R Didmetro int. de coraza (pulg) 17.25

RESULTADO: INTERCAMBIADOR DE CALOR DE TUBOS Y CORAZA,

TIPO 1-2, 6 PIES LARGO Y 18 PULGS DIAMETRO.

Referencias: D-DIAGRAMA DE PROCESO  R- REFERENCIA BIBLIOGRAFICA
C- CALCULADO BD- BASES DE DISENO
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" INTERCAMBIADOR DE CALOR EA-2 (Condensador en la Columna DA-1)

Referencia: Obscrvaciones
D Temperatura de entrada proceso (°F)= 12510

D Temperatura de salida proceso (°F) = 125.10

BD Temperatura de entrada servicio (°F)= 76,00

BD Temperatura de salida servicio (°F) = 100.00

C Temp. media logaritmica 35.77

C R 0.00

C s 0.99

R Ft 0.99 TIPO 1-2

C LMTD 3541

D Q (BTU/HR) 4.12E+07

R U (BTU/HR PIE? °F) 125,00

C A(®) 9,305.99

R Longitud (ft) 26 ESTANDAR
R Dimetro (pulgadas) 1.00 NOMINAL
R Superficie por tubo (fR/ft) 02277

C Nimero de tubos 1,571.91 BWG-16
R Diémetro int. de coraza (pulg) 40.00

RESULTADO: DOS INTERCAMBIADORES DE CALOR DE TUBOS Y CORAZA,

TIPO 1-2, DE 26 PIES DE LARGO Y 40 PULGS DE DIAMETRO.

INTERCAMBIADOR DE CALOR EA-3 (Rehervidor en la Columna DA-1)

Referencia: Observaciones
D Temperatura de entrada proceso (°F)=  293.20

D Temperatura de salida proceso (°F) = 293.30

BD Temperatura de entrada servicio (F)= 402,00

BD Temperatura de salida servicio (°F) = 401,00

C Temp. media logaritmica 108.25

C R 10.00

C ] 0.00

R Ft 1.00

C LMTD 108.25

D Q (BTUHR) 4.36E+07

R U (BTU/HR PIE! °F) 100.00

C A, (?) 4,023.67

R Longitud (ft) 40 ESTANDAR
R Didmetro (pulgadas) 1.50 NOMINAL
R Superficie por tubo (RY/ft) 0.3925

C Nimero de tubos 256.28 BWG-16

R Diémetro int. de coraza (pulg) 17.25

RESULTADO: INTERCAMBIADOR DE CALOR DE 40 ff L Y 40" DE DIAMETRO.

Referencias:

D - DIAGRAMA DE PROCESO  R- REFERENCIA BIBLIOGRAFICA
C- CALCULADO BD- BASES DE DISENO
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INTERCAMBIADOR DE CALOR EA-4 (Enfriador del Producto, MTBE)

Referencia: Qbservaciones
D Temperatura de entrada proceso (°F) = 292,40

D Temperatura de salida proceso (°F) = 95.00

BD Temperatura de entrada servicio (°F)=  76.00

BD Temperatura de salida servicio (°F) = 100.00

C Temp. media logaritmica 74.90

C 8.23

C S 0.11

R Ft 0.96 TIPO 2-4

C LMTD 71.90

D Q(BTUMHR) 2.28E+06

R U (BTU/HR PIE? °F) 110.00

c A (f?) : 288.65

R Longitud (ft) 12 ESTANDAR
R Diémetro (pulgadas) 1.00 NOMINAL
R Superficie por tubo (ft?/R) 0.2277

C Numero de tubos 105.64 BWG-16

R Diametro int. de coraza (pulg) 17.25

RESULTADO:  INTERCAMBIADOR DE CALOR DE TUBOS Y CORAZA,

TIPO 2-4, DE 12 PIES DE LARGO Y 18 PULGS DE DIAMETRO.

INTERCAMBIADOR DE CALOR EA-5 (Condensador en la Columna DA-2)

Referencia; Observaciones
D Temperatura de entrada proceso (°F)=  150.00
D Temperatura de salida proceso (°F) = 150.00
BD Temperatura de entrada servicio (°F) = 76.00
BD Temperatura de salida servicio (°F) = 100,00
C Temp. media logaritmica 6122
C 0.00
C S 0.32
R Ft 1.00 TIPO 1-2
C LMTD 61.22
D Q (BTUMR) 4426406
R U (BTU/HR PIE? °F) 75.00
C A(f?) 961.81
R Longitud (ft) 12 ESTANDAR
R Diémetro (pulgadas) 0.75 NOMINAL
R Superficie por tubo (fi?/1) 0.1623
C Nimero de tubos 493,84 BWG-16
R Diémetro int, de coraza (pulg) 25.00
RESULTADO:  INTERCAMBIADOR DE CALOR DE TUBOS Y CORAZA,
TIPO 1-2, DE 12 PIES DE LARGO Y 25 PULGS DE DIAMETRO.
Referencias: D- DIAGRAMA DE PROCESO R. REFERENCIA BIBLIOGRAFICA

C- CALCULADO

BD- BASES DE DISERO
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INTERCAMBIADOR DE CALR EA-6 (Rehervidor en la Columna DA-2)

Referencia; Observaciones
D Temperatura de entrada proceso (°F) = 236.30
D Temperatura de salida proceso (°F) = 236.40
BD Temperatura de entrada servicio (°F)=  402.00
BD Temperatura de salida servicio (°F) = 401.00
C Temp. media logaritmica 165.15
C R 10.00
C S 0.00
R Ft 1.00
C LMTD 165.15
D Q(BTUMHR) 5.00E+06
R U (BTUHR PIE? °F) 100.00
C A(R?) 30276
R Longitud (ft) 9 ESTANDAR
R Digmetro (puigadas) 075 NOMINAL
R Superficie por tubo (R¥/R) 0.1623
C Nimero de tubos 207.27 BWG-16
R Digmetro int. de coraza (pulg) 17.25
RESULTADO: INTERCAMBIADOR DE CALOR DE 9 PIES DE LARGO
Y 18 PULGS DE DIAMETRO.

INTERCAMBIADOR DE CALOR EA-7 (Precalentador aimentacion a columna DA-2)

Referencia: Observaciones
D Temperatura de entrada proceso (°F)=  125.40

D Temperatura de salida proceso (°F) = 180.00

BD Temperatura de entrada servicio (°F) = 235.00

BD Temperatura de salida servicio (°F) = 166.90

c Temp. media logaritmica 47.93

C R 1.25

C S 0.50

R Ft 0.96 TIPO 3-6
C LMTD 46.02

D Q (BTU/HR) 8.34E+05

R U (BTU/HR PIE2 °F) 250.00

C A (fy) 72,50

R Longitud (f) 6 ESTANDAR
R Digmetro (pulgadas) 0.75 NOMINAL
R Superficie por tubo (fi%/ft) 0.1623

C Numero de tubos 74.45 BWG-16

R Digmetro int. de coraza (pulg) 12.00

RESULTADO:  INTERCAMBIADOR DE CALOR DE TUBOS Y CORAZA,
TIPO 3-6, DE 6 PIES DE LARGO Y 12 PULGS DE DIAMETRO.

Referencias: D- DIAGRAMA DE PROCESO R- REFERENCIA BIBLIOGRAFICA
C- CALCULADO BD-BASES DE DISENO
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INTERCAMBIADOR DE CALOR EA-8 (Enfriador del Agua de Extraccion)

Referencia: Observaciones
D Temperatura de entrada proceso (°F) = 166.90

D Temperatura de salida proceso (°F) = 95.00

BD Temperatura de entrada servicio (°F)=  76.00

BD Temperatura de salida servicio (°F) = 100,00

C Temp. media logaritmica 38.05

C R 3.00

C S 0.26

R Ft 0.95 TIPO 2-4

C LMTD 36.15

D Q (BTU/HR) 8.80E+05

R U (BTU/HR PIE? °F) 300,00

C A(f?) 81.14

R Longitud () 6 ESTANDAR
R Diametro (pulgadas) 0.75 NOMINAL
R Superficie por tubo (R¥/ft) 0.1623

C Numero de tubos 83.33 BWG-16

R Diametro int. de coraza (pulg) 12.00

RESULTADO:  INTERCAMBIADOR DE CALOR DE TUBOS Y CORAZA,
TIPO 2-4, DE 6 PIES DE LARGO Y 12 PULGS DE DIAMETRO.

‘ FORMULAS
R=(Ty = Tt - ) 0) 8= (g = ATy = 1))t @)
LMTD = A T X Fleooooe. ) ATmy = (At - At) / In (At/AL)...(3)
A=Q/(Up LMTD).....co.... 10) NE=A(AEXL) oo 6)

S - Factor usado para la obtencién de Ft

R - Factor usado para la obtencion de Ft

T, - Temperatura de entrada de! fluido caliente (°F).

T, - Temperatura de salida del fluido caliente (°F).

t, - Temperatura de entrada del fluido frio (°F).

t, - Temperatura de salida del fluido fiio (°F).

LMTD - Diferencia media de temperaturas efectiva (°F).

A Tm,_ - Diferencia media logaritmica de temperaturas (°F).

Ft - Factor de correccion, se obtiene a partir de S y R usando las figuras A.6.1 a A.6.6

At, - At - Diferencia de temperaturas entre ambos fluidos en cada extremo del intercambiador (°F).
A - Area de transferencia de calor (fi2)

Q - Carga témica (BTU/Hr)

Uy - Coeficiente global de transferencia térmica de disefio (BTU/Hr fi2 °F). Para efectos de este
trabajo usamos un coeficiente tipico reportado en la literatura. (Ver Tabla A.6.1)

Nt - Numero de tubos

L - Longitud de los tubos (ft).

Ac - Area exterior por unidad de longitud de tubo (ft2/f). (Ver tabla A.6.2)

Di - Diametro interior.de |a coraza (pulg). (Ver tabla A.7.3)
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Fig. A.6.1 Factor de correcci6n Ft.
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Fig. A.6.1 Factor de correccién Ft. (continuacién)
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Fuente; Kemn. Donald Q., Procesos de Transferencia de Calor, CECSA, 1965, México.
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Fig. A.6.1 Factor de correccion Ft. (continuacién)
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Fuente: Kern, Donald Q., Procesos de Transferencia de Calor, CECSA, 1965, México.
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Fig. A.6.2 Valores aproximados de coeficientes de transferencia de calor.

VALORES APROXIMADOS DE LOS COEFICIENTES TOTALES

PARA DISENO. LOS VALORES INCLUYEN UN FACTOR DE OBSTRUCCION

TOTAL DE 0.003 Y CAIDA DE PRESION PERMISIDLE DE 5 A 10 LB/PLG?
EN LA CORRIENTE QUE CONTROLE

Enfriadores
" Fluido callente ST Fuldo o . Uptotal
Agua I Agua ' 250-5001
Metanol | Agua . 250-500¢
Amonlaco { Agua . 250-500¢
Soluclonea acunsas l Agua { 250-5001¢
Sustanclas orgdnicas ligaras? i Agua . 75-§80
Sustanclas orgénicas medias? | Agua i 50-125
Sustanclas orgénlcas pesadas 3 i Agua , B-78
Gases | Agua . 2- 50
Agua ! Salmuera 1 100-200
Suunnclu urunlcu ligeras | Sulmueu { 40-100
Calentadores
Fluldo callente : Fluldo frlo U, el
Vapor do agua Agua 200-700 ¢
Vapor de agua Metanol 200-700 ¢
Vapor de agua Amonlaco 200-700 ¢
Vapor de agua Soluclones scuosas:
Vapor de agua menos de 2.0 cp 200-700
Vapor de agua Més de 2.0 cp 100-500¢
Vapor de agua Sustanclas orgénicas ligeras A 50-100
Vapor de agua Sustanclas orgdnicas medias 100-200
Vapor de sgua Sustanclas orghnicas pesadas 6-60
Vapor de agua | Guel 5-50¢
lnterclmblldorel
Fluldo caliente l-‘luldo lrlo U, total
Agua Agul 250-500 ¢
Soluclones acuosaa Soluclones acuossa '250-800 ¢
Sustanclaa orgénlcaa ligeras Sustenclas orghnlcan ligeras ; 40-75
Sustancias orgénlcan medias ' Sustancles orgdnicas medias : 20-80
sumnclu orgénlcas peudn | Suatanclas orgénicas peudu‘ 10-40
aa orgdnl * Suatanclas orgénicas lgerae | 30-60°
Sustanclas orlinlcn Ilum i Sustanciss oulnlcn peudnx 10-40
¢ Lu umn:m ;v'lnlcn tigeras son fluldos con v!uoutdldu roenores dc [ 2} cmll
polser @ Incluy , tolumo, acet stanol, metilaticotonn, gasoling, herosin
y nafta,
1 Las muuchl orgdnices medias thnen vluomhdu do os 8 1.0 centtpole & Incluyen
lmo‘n. utl llente, aceite de y crudes,
. icas peradar tlenen viscodded Jores do 1.0 centipols o Incl
.mu frio, aceites fubsicant trél bustible, petréleo crudo reduclde, breas ¢ -

fallos,

4 Factor de obitrueelén 0.001,

Fuente: Kem. Donald Q., Procesos de Transferencia de Calor. CECSA, 1965, México.
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Fig. A.6.3 Numero de tubos para intercambiadores de calor.

DISPOSICION DE LOS ESPEJOS DE TUBOS (CUENTA
DE TUBOS. (Conlinda), ARREGLO TRIANGULAR
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Fuente: Kem, Donald Q., Procesos de Transferencia de Calor. CECSA, 1965, México.
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Fig. A.6.4 Numero de tubos para intercambiadores de calor. (continuacién)
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Fuente: Kern. Donald Q., Procesos de Transferencia de Calor, CECSA, 1965, México.
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Fig. A.6.5 Datos de tubos para intercambiadores de calor.

: Area Superficle por ple Peso por
Tubo Espesor de flujo lin, ples® ple lines),
DE, pig| BWG| de a | DI, plg
+PIR 3 por tubo, , de
pared, plg2 | Exterlor | Interdor | gepr
111 12 0.100 0.282 0.0025 0.1300 0.0748 0.408
14 0.083 0.334 0.0870 0.0874 0.403
10 0.005 0.370 0.1070 0.006y 0.320
18 0.040 0.402 0.127 0.1052 0.258
20 0.036 0.430 0.146 ) 0.1126 0.100
IH 10 0.1 0.482 0.182 0.1003 0,1203 0.065
1 0.120 0.510 0.204 0.1335 0.R84
13 0.100 0.542 0.223 0.1301 0.817
13 0.005 0.600 0.247 0.146a ] , 0.7
14 0.083 0.584 0.208 0.1620 0.847
113 0.072 0.600 0.28) 0.15687 0.67)
}g 0.005 0.020 0.302 0.1023 0.520
0.058 0.0 0.314 0.1600 0.400
18 0.040 0.0h2 0.334 0.1707 0.404
i 8 0.105 0.670 0.360 0.2018 | 0.4754 1.6t
I} 0.118 0.704 0.380 0.184}) t.47
10 0.1 0.732 ).421 0.10l0 1.36
11 0.1 0.700 0.455 0. 1000 1.23
13 0.1 0.782 0.470 0.2018 |.44
13 0.004 0.810 0.615 0.2121 1.00 .
4.1 0.08 0.8 0.540 0.2183 0.800
11 0.072 0.4850 0.570 0.2211, 0.718L
10 0.000 0.870 0.6 0.22717 0.710
17 0.0n8 0.844 0.013 0.2314 0.630
18 0.010 0.1072 1.030 0.2301 0,645
134 8 0.J0! 0.920 0.4006 0.3271 0,240 . 2.00
0 0.148 0.054 0.741 0.2108 1.01
10 0.134 0.182 0.757 . -0.2672 1.76
il 0.120 1.01 0.800 | 0.2044 1.68
12 0.100 1.08 0.830 ( 0.2701 1.48
13 0.005 .00 0.88% 0.2776 1.28
14 0.083 1.08 0.123 0.2830 1.13
15 | 0.012 1.1y 0.000 0.280 0.901
10 0.005 1.12 0.085 0.2032 0.000
17 0.058 (.13 1.01 0.2000 0.808
18 0.041 £.40 f.04 0.3016 0.088
14 8 0. 15 1.47 £.076 0.3028 0.3003 2.57
'] 0:148 1.20 1.4 0.3152 2.3
10 0.1 1.23 110 0.3225 2.4
il 0.120 1.20 1.26 0.3200 1.08
13 0.100 1.28 1.20 0.3356 .17
13 0.095 1.3} 1.36 0.3430 1,58
14 | 0,083 | 1.33 1,40 0.3402 1.37
16 0.072 1.30 1.44 0.35580 1.20
10 0.005 1.37 .47 0.3687 1.09°
17 0.0n8 1.38 1.0 0.3023 0.078
18 0.040 1.40 1.54 0.3070 0.831

Fuente: Kem. Donald Q., Procesos de Transferencia de Calor. CECSA, 1965, México.
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APENDICE B
SIMBOLOS DE EQUIPOS Y ACCESORIOS

B.1. SIMBOLOGIA DE ALGUNOS EQUIPOS DE PROCESO

— .
CALENTADOR A FUEGO DIRECTO TORRE DE ENFRIAMIENTO
_—
Q Bl
TANQUE DE ALMACENAMIENTO FILTRO

DE TECHO FLOTANTE.

COMPRESOR EYECTOR
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pIftiyd

T

TORRE DE PLATOS TORRE EMPACADA CON
2 ALIMENTACIONES.

]

REACTOR CATALIATICO : REACTOR AGITADO

_@P -
(M

BOMBA CON MOTOR TURBINA
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* O O

INTERCAMBIADOR DE DOBLE TUBO ENFRIADOR POR AIRE

VAPORIZADOR TIPO KETTLE INTERCAMBIADOR DE TUBOS Y CORAZA

C 4

RECIPIENTE ACUMULADOR RECIPIENTE SEPARADOR LIQ-LIQ
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)

oy o]

SEPARADOR GAS-LIQUIDO : SEPARADOR GAS-LIQUIDO
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B.2. SIMBOLOGIA DE EQUIPO DE PROCESO. VALVULAS

. VALVULA VALVULA DE
DE AGUJA DWFRAGMA
_.l \.\ }__ s
VALYULA DE
OPERACION
ELECTRICA
VALVULA DE
\ CONTROL MANUAL
VALVULA
DE CONTROL
_N_. VALVULA
DE COMPUERTA VALVULA
oe BOLA
__N-— VALVULA
DE GLORO I
DE PUAGA
(CIERRE AAPIDO)
——%— VALVULA MACHO —
DE ANGULO
VALVULA
OE RELEVO
| N\ l VALWULA DE
memon

 Fuente: Curso de ingenieria Basica de Proceso. Institito Mexicano del Patrdleot 181
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B.3. SIMBOLOGIA DE EQUIPO DE PROCESQ. ACCESORIOS DE TUBERIA

-o-@» EYECTOR a3 CACHUCHA ROSCADA

—————“ BRIDA CIEGA

-—i?l—— JUNTA CIEGA DESLIZABLE

DREN

==y ROCIADORES

—O-T PLTRO TIPO Y

=} ANVBAR

VENTEO

BOQUILLA DE SERVICIO
o] | PLACA DE ORIFICIO

. TRAMPA DE VAPOR
__._n— VENTURI

FILTRO

oo I>—— ROTAMETRO

—-ﬁ TOMA DE MUESTRA
“

SiidE

FILTRO TIPO CANASTA

Fuente Curso de Ingenieria Basica de Proceso. instituto Mexicano del Petrdecle],
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B.4. SIMBOLOGIA DE EQUIPO DE PROCESO.
REPRESENTACION DE INSTRUMENTOS

INSTRUMENTO DE TABLERO LOCAL

o

INSTRUMENTO DE TABLERO PRINCIPAL

INSTRUMENTO DE CAMPO

Fuente: Curso de ingenieria Basics de Proceso , Inetituto Mexicano del Petrdec(1®).

B.S. SIMBOLOGIA DE EQUIPO DE PROCESO.
REPRESENTACION DE LINEAS

PROCESO (GRUESA)
SERVICIOS AUXILIARES (MEDIN
INSTRUMENTOS (DELGADA

CON VENAS DE CALENTAMIENTO

w——  ARE DE INSTRUMENTOS

TUBO CAPILAR DE INSTRUMENT0S

—————————— ELECTRICA

Fuente: Curso de Ingenleria Basica de Proceso. instituto Mexicano del Petroeott®).
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APENDICE C
GLOSARIO DE TERMINOS

ADITIVO.- Compuesto quimico que se adiciona a otra sustancia con el objeto de
mejorar o madificar alguna de sus propiedades fisicas 6 quimicas.

ADSORSION.- Es la captacion de moléculas de una fase gaseosa o liquida por la
superficie de un sélido. La adsorcion fisica se efectua cuando las fuerzas de Van Der
Wals actian entre el adsorbato gaseoso y el adsorbente solido. En la adsorcién quimica
operan fuerzas quimicas y puede esperarse la formacion de un compuesto en la
superficie de contacto del sélido.

AGENTE ANTIDETONANTE,- Aditivo usado en las gasolinas que genera una
reduccion importante del ruido o golpeteo en los motores de combustién.

ALCOHOLES OXO.- Moléculas orgénicas que contienen en su estructura un grupo OH
y que se sintetiza desde un alqueno que se hace reaccionar con monéxido de carbono e
hidrdgeno en presencia de un catalizador.

AZEOTROPO.- Mezcla de punto de ebullicidn constante. Es una mezcla de uno 6 mas
compuestos liquidos cuyo punto de ebullicién no cambia cuando el vapor que se
produce se elimina.

CATALIZADOR - Sustancia quimica que tiene la propiedad de modificar la velocidad
de las reacciones quimicas y que aparecen inalteradas en los productos de reaccion,
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COMPUESTOS OXIGENADOS.- Compuestos que contienen oxigeno en su molécula
y que son adicionados a la formulacién de gasolinas con la funcién especifica de
proporcionar este elemento a la mezcla aire-combustible con el fin de obtener una mejor
combustion y de esta forma reducir las emisiones de hidrocarburos no quemados y
monoxido de carbono.

DESTILACION AZEOTROPICA.- Operacién de separacién por destilacion en la que

deliberadamente se afiade un agente separador para formar un azeétropo y acrecentar la
volatilidad relativa de los componentes por separar.

EXOTERMICO.- Proceso quimico que libera calor.

EXTRACCION LIQUIDO LIQUIDO.- También llamada extraccién por disolvente, es
una operacion de transferencia de masa en un sistema en dos fases liquidas, en la cual
los componentes se separan en virtud de su distribucién en dos liquidos mutuamente
insolubles.

FT.- (Calculo de intercambiadores, experimental o empirica).- El factor Ft es usado para
corregir la diferencia media logaritmica de temperatura en los cambiadores de calor por
efecto de los flujos a contracorriente y en paralelo cuando se tienen dos o mas pasos. Es
un factor experimental,

. HIDROCARBURO.- Molécula quimica compuesta de 4tomos de carbono e hidrégeno
como su nombre lo indica. «

MISCIBILIDAD.- Término aplicado a sustancias liquidas que expresa la capacidad de
mezclarse con otro liquido formando un conjunto heterogéneo,

NUMEROS DE OCTANO RON y MON.- Procedimientos que miden la capacidad de
evitar el ruido o golpeteo producido por la gasolina durante un estudio comparativo
contra un combustible de referencia formado de n-heptano e isoctano (2,2,3 trimetil
pentano). '
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El octano de una gasolina es el porcentaje de isoctano que debe ser mezclado con n-
heptano para reproducir el ruido o golpeteo de la gasolina en evaluacién.. El isoctano
tiene un valor de octano igual a 100 y el n-octano presenta un octano de cero. Una
mezcla que reproduce el ruido o golpeteo de una mezcla de 80% de isoctano y 20% de
n-heptano se reporta como un producto cuyo octano es igual a 80,

La prueba de Octano por el método de Investigacién (RON) se lleva a cabo en un motor
de un pistén y de relacién de compresién variable. Esta determinacion reproduce el
“desempeiio de la gasolina bajo condiciones de operacién poco severas (circulacion
urbana),

La determinacion del Octano por el método Motor (MON) establece el desempefio del
combustible bajo condiciones mas severas, esto es, alta velocidad y temperatura; es el
comportamiento esperado del carburante cuando el automovilista transita en una
carretera, El equipo usado para la prueba asi como el procedimiento de evaluacion es
similar al usado para el RON solo que en este caso el equipo usado en la determinacién
del MON opera a mayor velocidad. (r.p.m.).

Generalmente el RON es un valor mayor que el MON, la diferencia entre estos dos
valores se llama “sensibilidad”, Internacionalmente se usa para la expresion de octanaje

" de una gasolina el MON y el Indice de Octano, este se obtiene como la mitad de la suma
del RON mas el MON. Este Indice permite conocer el desempefio del combustible bajo
cualquier condicion del motor y se reporta como (R+tM)/2.

OCTANAJE.- Propiedad de gasolinas que expresa su aptitud para evitar el ruido o
golpeteo del motor y que depende de la naturaleza de sus elementos constituyentes y los
aditivos incorporados a ella, El octanaje de una gasolina se puede medir por dos
procedimientos: el método Investigacién que se conoce por sus siglas en inglés RON
(Research Octane Number) y el método Motor conocido como MON (Motor Octane
Number),

PIROLISIS.- Se conoce como pirdlisis a cualquier método para descomponer un
compuesto mediante calor,

REFORMACION CATALITICA.- Proceso térmico aplicado a las gasolinas para
aumentar el niimero de octano y la susceptibilidad al plomo. La gasolina se somete
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durante 10 a 20 segundos a temperatura y presion elevadas, Se usan diferentes
catalizadores que deshidrogenan naftenos y los convierten en aromaticos.

UNIDADES DE CRACKING CATALITICO.- En estas unidades los vapores de
petroleo se someten a una descomposicion sobre un catalizador de silice y gel de
alimina finamente dividido y donde el movimiento del petréleo mantiene el catalizador
en estado de flujo turbulento. El catalizador carbonizado se retira continuamente del
reactor y se lleva a un regenerador, en el cudl una corriente de aire mantiene en estado
andlogo de turbulencia y el carbon se elimina por combustién. E! catalizador caliente
retorna al fondo del reactor, Este procedimiento genera gasolinas ricas en isoparafinas y
aromaticos y los gases contienen porcentajes mayores de olefinas C4 e isobutano.

VAPOR LOCK.- (cierre de vapor) Es la interrupcion en el suministro de combustible al
niotor por la formacion de burbujas de vapor en la tuberia de abastecimiento o en el
carburador, a causa de os hidrocarburos de punto de ebullicién demasiado bajo.
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