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CAPITULO
1

INTRODUCCION

Hoy en dia, la industria petroquimica nacional se enfrenta a un mercado mundial sujeto a
un cambio constante y altamentc competitivo, sin los recursos necesarios para realizar
inversiones fuertes que permitan modemizar o renovar en gran medida la infraestructura
petroquimica nacional. Por esta razon, resulta necesaria la modificacion de los procesos
existentes, por medio de cambios de operacion o inversiones pequefias, con el objeto de
hacer a nuestra industria mas competitiva a nivel internacional y generar los recursos
necesarios para llevar a cabo una renovacion y modernizacion de las plantas petroquimicas

e nuestro pais.

En los afios 50’s la Industria Petroquimica Mexicana era practicamente inexistente, sin
embargo, ya desde esa época se vislumbraba la importancia estrate’gic'a que jugaria en la
economia y desarrollo de nuestro pais. En un principio esta rama se orientd para satisfacer
la demanda del mercado intemo, el cual era muy reducido, por lo que para 1960 se

elaboraban cinco productos petroquimicos, aiiadiéndose rdpidamente un vigoroso



movimiento de expansion hasta el aiio de 1964, en donde sc logro obtener una produccion
siete veces mayor a fa de 1960 y contar con una mayor oferta de productos petroquimicos.
Después de este primer impulso, la politica petroquimica estuvo orientada hacia el logro
de la sustitucion de importaciones mediante un mejor aprovechamiento de los
hidrocarburos como materia prima. Finalmente, en las ultimas dos décadas se logré un
aumento considerable en volumen y en productos, tratdndose de lograr la autosnficiencia
en el sector de la petroquimica secundaria, obteniéndose crecintientos anuales de 15.2%,
con relacién a un promedio de crecimiento de la economia en general del 6.8%,
logrindose de esta manera que en la actualidad se obtengan 42 productos petroquimicos

basicos en 19 centros petroquimicos, que cuentan con un total de 106 plantas,

Al analizar los datos anteriores podemos percatamos que el desarrollo de la industria
petroquimica nacional se ha enfocado principalmente a Ia autosuficiencia de nnestro pais,
sin poner una gran atencion a la competitividad de este sector con respecto a otros paises
generadores de productos petroquimicos. Sin cmbargo, en la actualidad, debido a la
apertura de los mercados intemacionales y a raiz del Tratado de Libre Comercio con
Estados Unidos y Canada, no solamente es suficiente el lograr una alta productividad para
satisfacer la demanda interna, sino que es indispensable lograr una alta eficiencia de

nuestros procesos, la cual permita cubrir la demanda nacional y exportar los excedentes

generados.

Es aqui, donde el ingeniero debe desarrollar metodologias, basadas en el analisis de los
procesos, que fomenten el uso racional y eficiente de los recursos con que se cuenta para
la productividad y rentabilidad de las industrias de proceso. Dentro de este area de analisis
de procesos podemos encontrar varios caminos para la mejora de los mismos. Uno de
estos caminos es representar, con la ayuda de wn simulador, las condiciones reales del
proceso, de tal forma que pueda realizarse un anilisis de sensibilidad de las variables del
mismo, se identifique cudles son las mis importantes y se establezca una funcion objetivo
para utilizar posteriormente una herramienta de optimizacion, esto es, encontrar una tarea

especifica a realizar, como una reduccién de costos, una mayor utilidad o un menor costo



de produccion por unidad producida, utiizando herramientas meramente matematicas. El
uso de estas herramientas permite identificar las variables de importancia de un
determinado proceso y proporciona datos importantes sobre las condiciones de operacion
que permitan una operacion de Ia planta en una region optima, teniéndose posteriormente
que llevar a la practica para corroborar los resultados obtenidos en el simuladar, tras hacer

un andlisis exhaustivo sobre la posibilidad de realizar cambios de operacion cn la planta.

El presente trabajo ticne como objetivo presentar imicamente una herramicnta de trabajo,
una metodologia y una propuesta, con las cuales s¢ pueda mejorar tedricamente la
productividad y rentabilidad de 1a planta de etileno ubicada en el Complejo Petoquimico de
la Cangrejera, Veracruz, sin la necesidad de llevar a cabo inversion alguna, presentando asi
una herramienta Gtil para alcanzar mejoras y actualizaciones de esta planta a pesar de
contar con una fuente limitada de recursos de inversion y tecnologia. Se ha establecido el
objetivo de alcanzar un aumento cercano al 10% en las utilidades y una disminucion del
5% en los costos de operacion, poniendo especial atencion en los costos generados por el
consumo de servicios en la planta. Debido a que se trata de un estudio sobre las variables
de proceso, cualquier recomendacion no requerird de un periodo de recuperacion de la
inversion, por fo que los resultados deberian reflejarse immediatamente sobre la cconomia
del proceso. s importante mencionar que el estudio es de caracter teorico y la simulacion
y optimizacion matematica del proceso proporcionan finicamente informacion sobre las
regiones de operacion deseables de la planta, las cuales tienen que ser analizadas en

campo, con el objeto de comprobar su validez y puesta en practica.

A su vez, este trabajo puede servir como ¢jemplo para implementar Ia misina metodologia

en la optimizacion de cualquier planta productiva de la industria quimica nacional.

En el Capitulo 2 sc procedera a describir la importancia del etileno dentro del contexto
petroquimico nacional, mientras que s¢ revisaran los conceptos basicos de ingenicria que

sc refieren a la sintesis y mejora de procesos, haciendo hincapié en la teoria y aplicacion de



By gimeers e e L metiemigaciin A s e s A eapdaie .
OHTALGWIR p oniimIZacin de LIRS ey medie ds eiEly

LMmaticnn

mencionands @i car WLATALCAT zanerilen s ERLAA ASTIATIIeN A s g ey

ma e Capmade e dewcribies deraliad;

{ = P LY MV o’ Ay, o T
OHIE 3 Sracaw e sendicen o atienn 4 saeti

10 i pwsdisis del sana, rvmanda < fae 0 flagranm de Pz, de grona s ia planta
abwada a2 Compleis Patroanimus teia Cangrzers Yoricraz

B Capwtaln 2 descrbieg W MErsacican aniivada 34V SRIAMOT g tmvaaentasion AN G
by -4 R 1

.

Qe ia glanty de geoducsicn de wieng WA avuia de o simudader o BESCATY

£l Capwuie 7 faserbira a Mersdniona mmnieads sars s o ARG L e ibifiedad
2 s artaitles 48 gracasg ¥ *Raniesar ag Tayeg 3ar2 mzalivay ‘& Aptmcsonn 4 Braane

dentficands iag variabies e mayor niluenci 16irs ' ssangmig el ARG

e Canitule 4 de definirin lag hnciones amevg 3 agrmuar YO NS AR deserigning

el gracedinients aizadg dars devar 1 ang g BHUNZACION & N@mamizicion 4o e

POt B

Ancinnes

2 Capinaio ™ sresentrs e manery teralats 05 aitagog shrennd. Win ammlacnn,

Huliss te  @naimiidag ;oApUmizicion el ITBEASA. Srasentindoss i

0 Ay

aranedades e as tamenrss nas mnarantes 4 misnn
F 2 Captuin 3 e levars & san an wmalisis 1805 semiltadng sheemse

Chamests w2 inauig G OOTIHATI ad sachusinnes Josmendaioner,
relscionadas o  ape TEOAN. grmemtandose w o grme SOMUG A stimiaicigs

wbtingraticas (iizndas jarn eailiacian



la simmlacion y optimizacion de procesos por medio de modelos matemiticos,

mencionando las caracteristicas generales de estas herramientas de calculo.

En ¢l Capitulo 3 s¢ describira detalladamente el proceso de produccion de ctileno a partir
de la pirdlisis del etano, tomando como base los diagramas de flujo de proceso de la planta

ubicada en el Complejo Petroquimico de La Cangrejera, Veracruz.

El Capitulo 4 describira la metodologia utilizada para obtener una representacion cercana

de la planta de produccion de etileno, con la ayuda de un simulador de procesos.

El Capitulo 5 describira la metodologia empleada para cfectuar ¢l analisis de sensibilidad
de las variables del proceso y estableccr las bases para realizar la optimizacion del proceso,

identificando las variables de mayor influencia sobre la economia del mismo.

Lin el Capitulo 6 se definiran las funciones objetivo a optimizar y se¢ hard una descripcion
del procedimiento realizado para llcvar a cabo la minimizacion o maximizacion de estas

funciones.

El Capitulo 7 presentara de manera detallada los resultados obtenidos cn la simulacion, el
analisis de sensibilidad y optimizacion del proceso, presentandose tablas con las

propiedades de las corrientes mas importantes del mismo.
En el Capitulo 8 se llevara a cabo un analisis de los resultados obtenidos.
Finalmente en el Capitulo 9 sc formularan las conclusiones y recomendaciones

relacionadas con este trabajo, presentandose en cl Gltimo capitulo las referencias

bibliograficas utilizadas para su realizacion.



RESTRICCIONES DEL ESTUDIO

o No se llevari a cabo la simulacion de la seccion del reactor de pirolisis, ya que cl
modelo utilizado por el simulador de procesos ASPEN Plus es deficiente para este tipo
de reactores, de tal forma que el modelado de este equipo requeriria de la generacion

de un modulo nuevo, lo cual queda fuera de los objetivos y alcance de este estudio.

o Se omitird la seccion de lavado caustico, debido a la falta de informacién sobre los
balances de materia y energia y sobre las reacciones que se llevan a cabo dentro de la

torre de lavado,

¢ Para la estimacion de los costos de operacion no s¢ tomardn en cuenta aquellos
relacionados con la administracion, mano de obra y mantenimiento, ya que corresponde
a un analisis administrativo del proceso de produccion el proponer mejoras en este

aspecto.

e Las utilidades y costos del proceso estan basadas en los costos actuales de materias
primas, servicios y productos petroquimicos a nivel nacional e internacional, por lo que
una variacion en los mismos puede ocasionar cambios en los resultados obtenidos en
caso de llevarse a cabo el mismo estudio en un trabajo posterior. Sin embargo los
precios se cspecificaron en dolares, con la finalidad de lograr una validez de mayor

duracion.

¢ Las modificacioncs al proceso que se presentan quedaran en calidad de propuestas, ya
que no esta dentro del alcance del estudio el Hevarlas a cabo. Estas modificaciones
propuestas solo sustentaran su efectividad en el hecho de que, después de analizar ¢l
proceso, se considere que pueden reportar mayores utilidades o reducciones en los

costos de operacion de la planta,



CAPITULO
2

GENERALIDADES

2.1. SINTESIS Y ANALISIS DE PROCESOS

El mercado mundial actual de los productos quimicos esta sujeto a variaciones rapidas, ya
que continuamente se desarrollan nuevos productos, los cuales pueden sustituir a los
productos anteriores o bien mejorar las propiedades de estos. También ocurre que las
materias primas, los materiales auxiliares, las fuentes de energia y los equipos necesarios
para la operacion de las plantas quimicas varian en sus costos y disponibilidad. Si a la
situacion cambiante le sumamos la globalizacion de los mercados y la creciente
normatividad ecologica que se esta implantando en todo ¢l Mundo, nos damos cuenta que
los procesos rapidamente se vuelven obsoletos, ineficientes, poco rentables y con altos
costos de operacion, de lo cual surge la imperiosa necesidad de modificarlos o sustituirlos

por tecnologias mas modernas,



De acuerdo con lo mencionado anteriormente, los nuevos procesos quimicos deben
satisfacer altas demandas en el uso racional de las materias primas y los recursos no
renovables, buscando en la medida de lo posible que la modificacion de los procesos
implique la menor inversion posible y el minimo tiempo de recuperacion de Ia misma. Por
lo tanto, los nuevos procesos deben permitir una alta flexibilidad en el nivel de produccion,
tener una influencia minima sobre el medio ambiente en el que se encuentran y cumplir con

todas las medidas de seguridad.

La aplicacion de nuevas tecnologias como teoria de sistemas, cibernética, matematicas
aplicadas, ingenieria en computacion, asi como la economia, pueden aportar soluciones a
los problemas anteriores cuando se generan modelos aplicados en simuladores de proceo,
algoritmos de optimizacién y sintesis de procesos. A pesar de que estas nuevas
herramientas representan un alto costo inicial y requieren en muchas ocasiones sistemas
de computo muy avanzados, permiten que ¢l estudio de los procesos quimicos tenga
bases termodinamicas solidas, alcanzandose soluciones optimas a los problemas con una
mayor certeza que por técnicas anteriores, en las cuales era necesario apoyarse en

correlaciones y observaciones de la prictica para buscar posibles soluciones.

Los problemas que ya se mencionaron anteriormente se pueden resolver por dos vias de
estudio de procesos, siendo la primera de estas la sintesis de procesos y la segunda cl

analisis de procesos.

De manera intuitiva se puede apreciar que el primer enfoque implica una agregacion,
mientras que cl segundo implica la descomposicion de un todo. Estos dos tipos de estudio
de procesos siempre estan muy relacionados, ya que siempre a una sintesis debera seguirle

it analisis del proceso.



Figura 1.
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Se entiende por sistema a aquel conjunto restringido de elementos, ast como las
interconexiones que existen entre ellos. Cada uno de estos elementos puede ser a su vez
otro sistema de menor jerarquia y asi sucesivamente. Todos los demas elementos que no
formen parte de los que se definié como sistema seran denominados como alrededores del
sistema. Dentro de la industria quimica puede utilizarse este concepto de sistema y
elementos, utilizandolo para estudiar a los procesos como sistemas o elementos, a cada
una de las operaciones unitarias que estén involucradas en un proceso quimico cn
particular. Esta es la forma mas apropiada, ya que una vez que se conocen los clementos
por separado, pueden comenzar a estudiarse las interrelaciones que existen entre estos

clementos o modulos,

El disefiador debera identificar la naturaleza y estructura del bloque propuesto, de tal
forma que los objetivos del proceso sean alcanzados. En la sintesis de nuevos procesos es
posible identificar dos etapas : la eleccion de una ruta quimica, referida exclusivamente a

las transformaciones fisicas y/o quimicas que unen materias primas con productos; y el




desarrollo del diagrama de flujo del proceso, el cual constituye la secuencia de operaciones
unitarias y/o procesos unitarios, recirculacion de materiales e integracion de energia. En
cada fase del diseiio, se¢ debe realizar una eleccion, dentro de un gran nimero de
posibilidades, algunas de las cuales estin descritas en términos matematicos. Nishida,
Stephanopoulus y Westerberg, 1980, describen ampliamente una formulacion racional
para abordar estas dos etapas, en base a modelos mecanizados y correlaciones empiricas y

heuristicas,

Por otro lado, se entiende por analisis, a aquel estudio cientifico, técnico y econdmico,
para investigar las estructuras y elementos que constituyen un sistema o proceso dado, asi
como establecer las funciones e interrelaciones entre ellos. Los resultados de un analisis se
pueden utilizar para determinar ¢l comportamiento de un sistema ante diferentes
condiciones de operacion, de tal forma que es posible calcular cuéles serian los productos
del mismo si sus alimentaciones o condiciones de operacion fueran distintas a las de
diseiio. El proposito de realizar este tipo de estudios, bajo este enfoque, es el de encontrar
cuellos de botella en los procesos, puntos factibles de mejoras, asi como encontrar los

mejores caminos y medidas para su implementacion,

Al igual que en la sintesis de procesos, ¢l analisis de los mismos no es una tarca sencilla y
se compone de varios elementos para su realizacion, entre los cuales podemos destacar los

tres aspectos mas importantes :

o Descomposicion : En esta fase se determina cuiles san las unidades minimas del
sistema que permitan un estudio correcto, pero que no sea tan superficial que no
represente bian la realidad, pero tampoco tan detallado que llegar a una solucion
represente un problema adicional.

o Modelado : En esta fase se desarolla una representacion matematica de los elementos
seleccionados. Aqui pueden desarrollarse modelos tan complicados como lo permita el
sistema de computo disponible, ya que de cstos depende el tiempo requerido para

obtener las soluciones de los modelos.



e Simulacion y Optimizacidn : Las tareas anteriores no son sencillas, por lo cual se usan
generalmente simuladores de proceso, los cuales pueden ser también scncillos o muy
claborados. En algunas ocasiones es necesario desarrollar modelos propios para

obtener representaciones mas cercanas a la realidad.

Como sc¢ puede ver, el analisis y la sintesis de procesos son actividades que estan
intimamente ligadas en la solucion de problemas; esto sc debe a que después de una
sintesis o disefio de un proceso nuevo, se debe realizar un analisis con la finalidad no solo
de conocer cual sera su comportamiento en las condiciones bajo las cuales fué diseiiada,
sino con el objetivo de evaluar su demepefio ante condiciones diferentes y asi planear la
futura evolucion del sistema que nos lleve siempre al desempeiio optimo del mismo.En la

Figura 2 se pucde observar la estrecha relacion entre los dos enfoques presentados ;

Figura 2.

\

Sintesis

(Disefio del Sistema) )

!

Andlisis

\

(Modelado y simulacién)

‘\

Evaluacion y Optimizacion
J

NO

Se obtuvieron los Resultados

Deseados

C Diseiio Final )




2.2. OPTIMIZACION DE PROCESOS

El problema de la optimizacion de procesos es en si, la proposicion de una estrategia que
sea capaz de incorporar en ella las caracteristicas fisicoquimicas, parametros de disefio y
condiciones de operacion del proceso que se desea modelar. Estas caracteristicas deberan
influir en los parimetros de concepcion del proceso total, de tal forma que un manejo
matematico de estos, resulte en las mejores condiciones a las cuales a las cuales puede

operar el proceso.

De cualquier manera, el problema de optimizacion sera una formula puramente
matematica. Como cualquier funcion matematica, estara sujeta a condiciones de existencia
y aplicabilidad, por lo que el arte de efectuar una optimizacién por parte del disefiador
consiste en seleccionar el tipo y/o estrategia que daran solueion al problema planteado. En
las diferentes formulas matematicas pueden distinguirse varias caracteristicas, las cuales
definen la validez de aplicacion de las mismas; estas caracteristicas incluyen los criterios
para la estructuracion del modelo de solucion, seleccion y tipo de variables, (lineales, no-
lineales, mixtas), rutas de avance hacia la solucion optima y el manejo de restricciones,

(vestriceiones fisicas, quimicas, fisicoquimicas, financieras).

Un procedimiento general para definir el problema de optiiizacion puede ser resumido en

los siguientes pasos :

1) Definir un objetivo apropiado para el problema que se esta examinando.

2) Examinar el tipo de restricciones que seran impuestas sobre el problema por causas de
agentes extermos ¢ internos.

3) Definir, con las restricciones impuestas, el método de solucion mas apropiado.

4) Examinar la estructura de cada sistema y las relaciones que existen entre los elementos
del sistema y las corrientes de informacion.

5) Construir el modelo matematico del sistema.



Una vez que la funcion objetivo ha sido definida, se debera resolver el problema por medio
de un simulador de procesos, ya que es necesario contar con valores sobre las variables de

decision, funcion objetivo y funciones de restriccion.

Cuando se desea definir la funcion que debera dar solucion al problema de optimizacion,
usualmente, se encuentra mas de una alternativa para lograrlo. Al proponer una estrategia
en particular, nunca debe perderse de vista que el objetivo s hacer converger al conjunto

de variables de decision sin una repeticion excesiva del proceso de simulacion,

Eu la definicion de la funcion objetivo, es mejor definir una funcion unimodal, que una
funciéon multimodal. Una funcion unimodal es aquella que cuenta con un maximo o un
minimo en el rango definido, mientras que una funcion multimodal puede tener varios
extremos. Los puntos extremos son llamados puntos estacionarios y estos pueden ser
minimos o méximos. La distincion entre un punto extremo global y un punto extremo
local, puede significar problemas en la optimizacion y mas aln si se esta trabajando con
una funcién no-lincal, porque algunos procedimientos numéricos usualmente terminan
cuando localizan un punto extremo local, y este punto puede ser el que no se cstd

buscando.

La solucion de la funcion objetivo puede estar determinada por la definicion de un
problema no restringido o un problema con restricciones. En la mayoria de las operaciones
practicas es imposible suponer que un problema puede ser manipulado sin tencr algun tipo
de restriccion cn las variables de decision. Entre las restricciones podemos cncontrar
restricciones externas, las cuales estan relacionadas con factores no propios del proceso a
cstudiar y restricciones internas, las cuales son determinadas por las caracteristicas de ios
equipos de proceso y por las condiciones validas de operacion de la planta para poder

cumplir con las especificaciones de los productos y de seguridad de operacion.
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La eleccion correcta de restricciones al problema de optimizacion permite la obtencion de
una region fisicamente real, dentro de la cual los valores de las variables independientes
son validas para las condiciones fisicas del problema. Esta region limitada tienc fronteras
reales que adechan de esta fornia al modelo matemitico dentro del modelo fisico que tiene

como objeto representar la planta de proceso.

El presente trabajo tiene como fin proponer mejoras a las condiciones de operacion de la
planta de etileno ubicada en el Complejo Petroquimico de la Cangrejera, seleccionando
funciones objetivo que se consideren de importancia para el desempefio de la planta y
restricciones de operacion del proceso que permitan que el modelo de optimizacion se
adecue a las condiciones de operacion factibles de la planta. De esta manera sc cspera
obtener como resultado una alternativa de operacion que se apoye en los conceptos

basicos de optimizacion mencionados anteriormente.

2.3. IMPORTANCIA INDUSTRIAL DEL ETILENO

La importancia del etileno para la industria quimica sc fundamenta en su reactividad
debida a su doble ligadura en su estructura molecular. A pesar de que es menos reactivo
que el acetileno, es mas simple, seguro y menos costoso de producir y transformar en
otros productos. Por esta razon, ha sustituido en gran medida al acetileno como bloque

bisico para toda la rama de la quimica orgénica industrial,

El crecimiento en la produccion de etileno tuvo su mayor impulso en la década de los
cincuenta cuando pudo obtenerse, a escala industrial, a partir de hidrocarburos ligeros
como ctano y propano derivados de gas natural y a paitir de la nafta derivada del petroleo
crudo. Hasta principios de los setenta se habia logrado una reduccion sustancial de los
costos de produccion debido a las mejoras tecnologicas y a la construccion de plantas

cada vez mas grandes. Sin embargo, en los Gltimos aios el aumento en los precios de la



materia prima y del equipo de proceso para la produccion de etileno, ha tenido como

consecuetcia un aumento en los costos de produccion.

A pesar de las muchas incertidumbres economicas que rodean a la industria petroquimica,
se espera que la produccion y consumo de ctileno aumenten mis rapidamente que la
economia mundial, debido a la sustitucion de los productos naturales ¢ inorginicos con

productos organicos sintéticos.

Dentro del sector industrial nacional, lta venido destacando en las ltimas décadas ¢l
sector de la industria quimica y en especial el sector petroquimico. El desenvolvimiento de
dicho sector ha sido posible debido al desarrollo nacional y a la posesion de los recursos
de materia prima, que son la base principal de nuestra industria petrolera. No obstante el
dinamico crecimiento del orden del 5% anual en volumen, que se ha logrado mantener en
este sector sc ha observado que éste no es suficiente, dado que nuestro pais tiene la
necesidad de realizar grandes importaciones de productos petroquimicos basicos, asi como

de productos petroquimicos secundarios.

El etileno es el producto de mayor importancia estratégica dentro de la industria
petroquimica, en virtud del gran niimero de derivados que de él se obtienen, asi como por
su tamaiio en términos de volumen y valor. En esta virtud la estratcgia de la industria se ha
orientado a la autosuficiencia de este producto y al comercio internacional de sus
derivados que poseen un mayor valor agregado. Sin embargo, México ha tenido la
necesidad de importar los derivados directos del etileno, debido a que la capacidad
instalada tanto de las plantas de etileno, como de sus derivados, es insufuciente para cubrir

la demanda nacional, lo cual impide realizar exportaciones tangibles.

Asi mismo es preciso seialar que nuestras importaciones de etileno han sido nulas en los
ultimos afios, pero se espera que se realicen importaciones por aproximadamente 285,000
toneladas por aiio, debido al retraso previsto en los proyectos de Pemex. Este hecho se ha

agudizado debido a la presente crisis economica que atraviesa nuestro pais, la cual ha
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frenado los proyectos de inversion en pricticamente todas las dreas. Los proyectos de
Pemex han de ser los mas afectados debido a su dependencia gubernamental y a el alto

monto de inversion requerida para cada planta.

Durante el periodo de 1975-79 la capacidad mundial de etileno se incremento a una tasa
media de 9.3%, la demanda crecié 13.8% en promedio durante el mismo periodo. Se
obtuvo una tasa historica de crecimiento de la demanda interma de 9.2% anual entre 1983
y 1090. La tasa parece elevada, pero tomando en cuenta la diversidad e importancia de

derivados petroquimicos del etileno, puede sostenerse algunos aiios mas.

Las proyecciones nacionales, en millones de toneladas por aiio son : 1995 = 1.86 ; 2000 =
2.9;2005 = 4.5, La proyeccion para después del aiio 2000 parece demasiado clevada, con
una tasa del 6% anual se obtienc : para ¢l afio 2000 = 2.5, y para el 2005 = 3.3. Este
crecimiento pronosticado se debe principalmente a los aumentos en el consumo de
polietilenos, que propiciaria mayor participacion en las estructuras de consumo de etileno.
Asi mismo se prevén crecimientos menores que los historicos para poliésteres y
anticongelantes, por lo que la participacion del oxido de ctileno en las estructuras de
consumo se espera disminuya. La participacion de dicloroctano y etilbenceno se estima

permanecera constante o con un ligero decremento,

Debido a las reservas petroleras de nuestro pais, y la incorporacion de nuevas zonas a la
produccion se tiene seguridad para realizar programas de expansion e integracion de la
industria petroquimica, que son necesarios para apoyar la demanda de productos

petroquimicos por parte de las distintas ramas industriales.

La capacidad instalada dc etileno en México paso de 236 mil toneladas en 1974 a 918 mil
tonelada en 1984, esto es, crecio 3.9 veces durante la década. De 1984 a 1990 la
capacidad aumento un 55% debido a la creciente demanda de los derivados del etileno. Es
probable que la demanda futura siga creciendo, y por lo tanto sera necesario ampliar la

capacidad para satisfacerla,
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Figura 3.

COMPARACION ENTRE PRODUCCION Y CAPACIDAD
INSTALADA
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La produccion actual en México esta a cargo exclusivamente de Petroleos Mexicanos,
aunque tomando en cuenta la proxima privatizacion del sector petroquimico en nuestro
pais, es probable que otras compailias se interesen en la produccion de este importante

intermediario,

En la actualidad PEMEX cuenta con 5 plantas productoras de etileno dentro de sus
complejos petroquimocs. La historia de PEMEX en la produccion de etileno se remonta al
aiio de 1966, cuando entrd en operacion la primera planta en Reynosa, Tamaulipas, con
una capacidad nominal de 27,200 toneladas al aiio. Mas adelante, durante la década de los
70’s, en la que México comenzo a consolidarse como pais petrolero, se construyeron dos
plantas mas con una capacidad nominal de 182,000 toneladas al aifo cada una, una de ellas
se construyo en el complejo petroquimico de Pajaritos en 1972 y la otra quedo ubicada en
Poza Rica (1978).

A finales de la década de los 70’s se preveia que, a principios de la década de los 80's, la

demanda y el precio del etileno tendrian un alza muy atractivas, lo cual impulso a la
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construccion de dos plantas mas, pero ahora con una capacidad muy superior. De este
modo, en 1982 entrd en operacion la planta de La Cangrejera con una capacidad de
500,000 toneladas al aiio y posteriormente, en 1989 entro en operacion la altima de las
palntas, la del complejo petroquimico de Morelos, con una capacidad igual a la de La
Cangrejera. La tabla | que se presenta a continuacion resume la capacidad de produccion

de etileno en nuestro pais.

Tabla 1.

Plantas Capacidad (ton/aiio) Localizacion Ailo arranque

| 27,200 Reynosa, Tam. 1966

i 182,000 Pajaritos, Ver. 1972

| 182,000 Poza Rica, Ver. 1978

| 500,000 La Cangrejera, Ver. 1982

i 500,000 Morelos, Ver. 1989
Total 1,391,200

De esta forma, el presente trabajo sc enfocari en la optimizacion de las condiciones de
operacion de la planta de ctileno ubicada en La Cangrejera, con ol objeto de formular

recomendaciones para mejorar la rentabilidad y productividad de la misma.



CAPITULO
3

DESCRIPCION DEL PROCESO

La planta de produccion de etileno que se estudia en el presente trabajo se encuentra

ubicada dentro del complejo petroquimico de La Cangrejera, en el Estado de Veracruz.

La planta fue diseiiada por la compaiiia Lummus en cooperacion con el Instituto Mexicano
del Petroleo y fue puesta en operacion en 1982, siendo asi la quinta planta de etileno en
nuestro Pais de las seis plantas que se encuentran hoy en dia en operacion. Esta planta
tienc una capacidad para producir por aiio 500’000 toneladas de etileno, 292'000 de
propileno y 79’160 tonecladas de I,3-butadieno , por lo que constituye la planta de
produccion de etileno mas grande de nuestro pais, junto con la planta de etileno instalada

dentro del Complejo Morelos que fiie puesta en operacion en 1989.

La planta del complejo petroquimico de La Cangrejera se puede dividir en 12 secciones,

de acuerdo con su proposito e importancia dentro del proceso. A continuacion se presenta



una lista con las secciones de la planta, las cuales posteriormente seran descritas de manera

detallada :

1
2)
3)
4)
5)
6)
7)
8)
9)
10)
1)
12)

Seccion de Pirolisis

Seccion de Apagado

Seccion de Compresion

Seccion de Lavado Caustico

Seccion de Desmetanizacion

Seccion de Metanacion

Seccion de Desetanizacion

Seccion de Despropanizacion y Desbutanizacion
Seccion de Fraccionamiento de Etileno
Seccion de Fraccionamiento de Propileno
Ciclo de Refrigeracion de Etileno

Ciclo de Refrigeracion de Propileno

A pesar de que en el presente trabajo no se llevara a cabo la simulacion y optimizacion de

la seccion de pirolisis ni de la seccion de lavado calistico, si se tomaran en cuenta dentro

de la descripcion del proceso, con ¢l objeto de que el lector tenga una vision global y

completa de la operacion y funcionamiento de la planta.

3.1. SECCION DE PIROLISIS

La corriente de etano fresco provenicnte de limites de baterias se mezcla con 1a corriente

de recirculacion de etano proveniente de la seccion de fraccionamicnto de etileno y una

corriente de mercaptanos en forma de acido sulfhidrico. La corriente resultante se

precalienta, de una temperatura de 82°F a una temperatura de 140°F. Posteriormente la

corriente precalentada se divide en 9 corrientes de alimentacion hacia los 9 hornos de



pirélisis conectados en paralelo. Autes de que las corrientes de alimentacion de etano sean
introducidos a los hornos de pirolisis a fuego directo , que cuentan con cuatro scrpentines
de reaccion cada uno, éstas son mezcladas con vapor de dilucion, con el objeto de tener un

mejor control sobre la velocidad de reaccion dentro de los homos de pirdlisis.

El etano con vapor se introduce en la zona de conveccion del homo y posteriormente pasa
a la zona dc radiacion del homo. Las corrientes de producto del reactor, con una
temperatura de cerca de 1500°F pasan a través de un tren de intercambiadores en linea

para ser enfiadas y detener la reaccion y asi generar vapor saturado de alta presion.

Una vez que los efluentes de los homos de pirolisis han pasado por el tren de
intercambiadores en linea para ser enfriados, éstos se mezclan y la corriente resultante con

una temperatura de 600 °F se transporta hacia la zona de apagado.

Por otra parte, se alimenta agua de calderas a la seccion de conveccion de los dos
sobrecalentadores de vapor, con ¢l objeto de precalentar el agua destinada a producir
vapor de alta presion; este agua que se encuentra a 306°F se divide en nueve corrientes,
para ser introducida en la parte superior de conveccion de los nueve homos de pirdlisis y
llevarla hasta su temperatura de saturacion de 509°F a una presion de 740psia. El agua
saturada se introduce en una serie de tanques de separacion de donde se hace circular
hacia los intercambiadores en linea de los efluentes del reactor, con el objeto de producir
vapor saturado. La mezcla resultante de liquido y vapor se regresa a los tanques de
separacion, de los cuales se obticne el vapor saturado, que es transportado hacia la seccion
de radiacion de los dos sobrecalentadores de vapor, para obtener finalntente un vapor de

alta presion a 760 °F y 635 psia.
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3.2. SECCION DE APAGADO

La corriente de productos a 600 °F, proveniente de la seccion de pirdlisis se introduce en
la parte inferior de una torre de apagado de contacto directo con agua de enfriamiento que
consta de 14 platos. El agua de apagado se introduce en el primer plato a una temperatura
de 105°F y por debajo del sexto plato a una temperatura de 130°F, Debido al contacto
directo y al enfriamiento sibito de la corriente de gases proveniente de la zona de pirolisis,
se tiene una temperatura de 175°F en el fondo de la torre y se logra una temperatura de
salida de los gases de 110°F, obteniéndose asi una corriente de gases frios que es

transportada hacia la zona de compresion.

El agua de enfriamiento que se acumula en ¢l fondo de la torre, se manda hacia un tanque
de acumulacion de agua de apagado, donde se mezcla con una corriente de hidrocarburos
condensados y agua proveniente de la zona de compresion, agua condensada proveniente
de la seccion de metanacion y el drenaje proveniente de un tanque de separacion en la

seccion de desmetanizacion,

El tanque de acumulacién de agua de apagado tiene tres mamparas a diferentes niveles,
que le permiten funcionar adicionalmente como un tanque decantador que alimenta a tres
bombas. La mampara mas alta permite la separacion de las gasolinas pesadas que flotan
sobre el agua de apagado y que provienen de la corriente de la seccion de compresion y de
los hidrocarburos que se condensan en el proceso de apagado. Obteniéndose de esta
manera una corriente de gasolinas pesadas que es enviada hacia la seccion de
despropanizacion y desbutanizacion. Por otra parte, la mampara intermedia permite
obtener agua con un poco de hidrocarburos que es entviada hacia la zona de tratamiento de
aguas fuera de limites de baterins. La mampara inferior permite obtener agua
practicamente pura, que es la que sc utilizara para ¢l apagado de la corriente de gases

provenicute de la zona de pirolisis. Esta ultima corriente es la mds imp ortante que sale del
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tanque de acumulacion, haciendo que los flujos de las otras dos corrientes sean

practicamente despreciables.

El agua calientc de apagado proveniente del tanque acumulador se bombea hacia un tren
de recuperacion de calor. Después de la bomba, el agua se separa en cinco corrientes, de
las cuales dos se enfrian hasta una terperatura de 130°F y otras dos hasta una temperatura
de 155°F y 140°F respectivamente. Las dos ultimas corrientes se mezclan con la quinta
corriente que no sc enfria, obteniéndose de este modo una corriente que debe ser enfriada
hasta una temperatura de 130°F, para ser mezclada con las dos corrientes que se enfriaron

hasta alcanzar esta temperatura.

Parte de la corriente resultante de agua de apagado a 130°F se envia hacia ¢l sexto plato
de la torre de apagado, inientras que la otra parte se lleva hasta una tempcratura de 105°F
para ser introducida posteriormente en el primer plato de la torre de apagado, cerrindose

de esta manera el ciclo del agua de apagado.

3.3. SECCION DE COMPRESION

La corriente de gas de carga frio a 1 10°F, proveniente de la seccion de apagado s unc con
una corriente de metano de baja presion a 100°F proveniente de la seccion de
desmetanizacion. La corriente resultante de esta union se introduce a un tanque de
separacion que se encuentra a 110°F y 23 psia, con el objeto de separar ¢l liquido que se
pueda formar al unir ambas corrientes de proceso mencionadas anteriormente. El gas que
se obticne de la parte superior de este tanque separador se envia a la primera etapa de
compresion en donde alcanza una presion de 52 psia y una temperatura de 242°F. Esta
corriente caliente de gas se introduce en un intercambiador de calor en donde se enfria
hasta alcanzar una temperatura de 1 10°F, para posteriormente ser introducida dentro de un

segundo tanque de separacion que se encuentra a una presion de 49 psia y una
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temperatura de 110°F. Dentro de este tanque se efectia la separacion del liquido formado
durante ¢l enfiriamiento después de la primera etapa de compresion, y el vapor libre de
liquido que se obtiene de la parte superior de este segundo tanque se introduce en la
segunda etapa de compresion, en donde el gas alcanza una presion de 115 psia y una
temperatura de 245°F. El gas comprimido de la segunda etapa de compresion se introduce
a un segundo intercambiador de calor con el objeto de disminuir su temperatura hasta los
110°F; una vez que se ha alcanzado la temperatura deseada, la corriente proveniente del
segundo intercambiador de calor se mezcla con una corricnte de recirculacion que
proviene de la seccion de fraccionamiento de etileno, para posteriormente introducir esta
corriente resultante dentro de un tereer tanque de separacion, en donde se separa el
liquido formado después de la segunda etapa de enfriamiento. El vapor que se obtiene de
la parte superior de este tercer tanque de separacion que se encuentra a 110°F y a una
presion de 111 psia es enviado hacia la tercera etapa de compresion, en donde alcanza una
presion de 260 psia y una temperatura de 244°C. Esta corriente comprimida es introducida
de nueva cuenta dentro de un tercer intercambiador de calor con el objeto de enfriarla
hasta una temperatura de 1 10°F. La corriente fria resultante se alimenta a un cuarto tanque
de separacion que se encuentra a 110°F y 255 psia, junto con otra corriente que proviene
de los fondos del sexto tanque de separacion de esta misma seccion. El vapor que se
obtiene de la parte superior del cuarto tanque de separacion se calienta al intercambiar
calor con una corriente de la seccion de apagado, obteniéndose una corriente de gas que

sc envia hacia la seccion de tratamiento caustico, para eliminar el acido sulfhidrico y el

dioxido de carbono.

La corriente de gas tratado, proveniente de la seccion de lavado eadstico se mtroduce
dentro de un quinto tanque de separacion que se encuentra a una temperatura de 110°F y a
una presion de 243 psia, con el objeto de eliminar ¢l liquido que pueda haberse arrastrado
de la seccion de lavado. El vapor que se obtiene de la parte superior del quinto tanque de
separacion se envia a una cuarta etapa de compresion, en donde alcanza una presion de
574 psia y una temperatura de 249°F. La corriente comprimida resultante sc enfria en un

tren de enfriamiento que cousiste de tres intercambiadores de calor, utilizando en el
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primero agua de enfiiamicnto y cn los dos subsecuentes refrigerante de propileno, con el
objeto de alcanzar finalmente una temperatura de 60°F en la corriente de proceso. Esta
corriente se introduce dentro de un sexto y itimo tanque se separacion, que se encuentra
a 60°F y a una presion de 558 psia, obteniéndose por la parte superior del tanque una
corriente de vapor que es enviada hacia la seccion de desmetanizacion. El liquido
proveniente del ultimo tanque de separacion se calienta al intercambiar calor con una
corriente de proceso de la seccion de apagado y se recircula hacia el cuarto tanque de

separacion.

El liquido que se obtiene dc los primero cinco tanques de separacion sc¢ une y se recircula

como una corriente de gasolinas pesadas y agua hacia la seccion de apagado,

3.4. SECCION DE LAVADO CAUSTICO

l.a corriente de gas proveniente del cuarto tanque de separacion de la seccion de
conipresion y que tienc una temperatura de 115°F se introduce en la parte inferior de Ia
torre de lavado caustico que consta de 33 platos y se encuentra a una presion de 252 psia.
Esta torre tienc la finalidad de eliminar la totalidad del dcido sulfhidrico y dioxido de
carbono que esta contenido en la corriente de gas de proceso por medio de una absorcién
qQuimica, con una solicion de sosa caustica al 50% en peso. Una vez que el gas ha
recorrido toda Ia columna, éste sale por los domos de la torre a la misma temperatura de
entrada y es enviado de nucvo a la seceion de compresion para ser comprimido por cuarta

ocasion.

La solucion fresca de sosa caustica al 50% se alimenta hacia un tanque de almacenamiento
temporal, del cual s¢ extrac solucion por medio de una bomba que se unc con una
corriente de solucion proveniente del plato 18 de la torre, para posteriormente introducir

Ia corriente resultante de esta mezcla por encima del plato 4 de la misina torre.
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Por otra parte se introduce agua de lavado al primer plato de la torre, la cual a su vez es
extraida de la torre después del tercer plato, para ser unida posteriormente a una corriente

de solucion de sosa caustica que se obtiene de parte de los fondos de la torre.

L.a parte correspondiente a los fondos de la torre se recircula por medio de una bomba

hacia el plato 19 de la torre de lavado caistico.

Por tiltimo, el liguido que se obtiene de la union del agua de lavado proveniente del tercer
plato de 1a torre y de la solucion de sosa de los fondos, se envia hacia un tanque de
estabilizacion para posteriormente ser llevado a limite de baterias como una solucion de

sosa caustica utilizada.

3.56. SECCION DE DESMETANIZACION

La corriente de gas de carga proveniente de la seccion de compresion se introduce a un
secador empacado con mallas moleculares, con el objeto de eliminar la totalidad de agua
que se pudiera encontrar dentro de esta corriente. Este paso de secado es clave para el
buen funcionamiento de la planta, ya que posteriormente se alcanzan temperaturas muy
inferiores al punto de congelacion del agua, por lo que la presencia de humedad puede

ocasionar problemas de congelamiento en los equipos posteriores.

La corriente seca resultante se lleva a un tren de intercambio de calor que consiste ¢n
cuatro intercambiadores de calor, por medio de los cuales alcanza una temperatura final de
-30°F y se logra una condensacion parcial de los gases. El primer intercambiador es
miiltiple. y Ja corriente de gases se enfria con dos corrientes de proceso ricas en hidrogeno
v metano de la misma seccion. Por otra parte el medio de ¢nfriamiento del segundo y

cuarto intercambiadores es refrigerante de propileno. mientras que en el tercer



intercambiador se lleva a cabo la transferencia de calor con la corriente de recirculacion de

etano de la seccion de fraccionamiento de etileno.

Una vez que se ha alcanzado Ia temperatura deseada, la corriente se introduce dentro de
un tanque de separacion que se encuentra a -30°F y a una presion de 520.5 psia, dentro del
cual se separan los hidrocarburos condensados y los vapores de hidrocarburos ¢ hidrogeno

no condensados.

El vapor que proviene de este primer tanque de separacion se lieva a un segundo tren de
enfriamiento, en donde se lleva a cabo la transferencia de calor dentro de tres
intercambiadores, alcanzandose finalmente una condensacion adicional y una temperatura
de -94°F. El primer intercambiador de este tren es también un intercambiador mitltiple,
donde se enfria la corriente con ayuda de dos corrientes ricas en hidrogeno y metano,
respectivamente. A su vez la corriente de proceso se enfria con refrigerante de etileno en

los dos siguientes intercambiadores.

La mezcla de liquido y vapor resultante del enfrimiento adicional, se introduce dentro de
un segundo tanque separador que se encuentra a una temperatura de -94°F y 507.5psia,
obteniendose asi una corriente de hidrocarburos condensados y una corriente de vapor de

componentes ligeros no condensados.

La corriente de vapor que emana del segundo tanque de separacion se lleva a un tercer
tren de enfriamiento y condensacion, que consta de dos intercambiadores, con ¢l objeto de
alcanzar una temperatura final de -145°F. El primer intercambiador es nuevamente un
intercambiador multiple, en donde se enfria por medio de una corriente rica en hidrogeno y
una corriente rica cn metano. Por otra parte, en el segundo intercambiador se utiliza

refrigerante de etileno para alcanzar la temperatura deseada.

La mezcla de liquido y vapor que se obtiene después de este tercer paso de enfriamiento y

condensacion sc introduce a un tercer tanque de separacion que se encuentra a una
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temperatura de -145°F y una presion de 499psia, por lo que se obtiene un corriente liquida
de hidrocarburos ligeros y medianos y una corriente de vapor de hidrocarburos ligeros ¢

hidrogeno.

La corriente de vapor del tercer tanque de separacion se conduce a un intercambiador
multiple, dentro del cual se alcanza una temperatura final de -230°F y una condensacion
adicional, al enfriarse con una corriente rica en hidrogeno y una corricnte rica en metano.

La mezcla que se obtiene de liquido y vapor se lleva al cuarto tanque de separacion que se
encuentra a una temperatura de -230°F y a una presion de 495 psia . La corriente liquida
que se obticne de este tanque esta compuesta principalmente por metano y etileno,

mientras que la corricnte de vapor esta compuesta en su mayoria por hidrégeno.

Una parte del vapor proveniente de este ultimo tanque de separacion se calienta
progresivamente dentro de los cuatro intercambiadores multiples mencionados
anteriormente, y finalmente alcanza su temperatura deseada de 100°F al calentarse con
refrigerante de propilcno dentro de un quinto intercambiador. Esta corriente resultante se

lleva a la seccion de metanacidon como una corriente de hidrégeno.

La otra parte del vapor del cuarto tanque de separacidn se une con la corviente de liquido
del mismo tanque de separacion y se calienta primero dentro del cuarto intercambiador
multiple, para posteriormente intercambiar calor con una corriente de refrigerante de
propileno, con el objeto de alcanzar una temperatura final de 100°F y ser transportada
como metano de baja presion al primer tanque de separacion de la seccion de compresion.
Las tres corrientes de liquido provenientes de los primeros tres tanques de separacion se
introducen dentro de la torre desmetanizadora que consta de 62 platos. La corriente de
liquido mas caliente se introduce por encima del plato No. 27, mientras que la corriente de
teinperatura intermedia se introduce a la altura del plato No. 12, Por ultimo la corriente

mas fria se introduce a la altura del plato No.6.
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La torre cuenta con un rehervidor de tipo termosifon que se encuentra a una temperatura
de 31.5 °F y a una presion de 460 psia y un condensador parcial que se encuentra a una
temperatura de -145.1°F y a una presion de 451.8 psia. La mezcla liquido-vapor
proveniente del condensador parcial se alimenta a un tanque de separacion, en donde el
liquido que sc obtiene se bombea como reflujo hacia el primer plato de la torre
desmetanizadora, por otra parte el vapor se calienta gradualmente dentro de los tres
primeros intercambiadores multiples hasta alcanzar una temperatura de 40°F. Este vapor a
40°F se calienta al intercambiar calor con una corriente de refrigerante de propileno hasta
alcanzar una temperatura final de 100°F, para posteriormente ser enviado como

combustible rico en metano a limite de baterias.

Por dltimo los fondos de la torre desmetanizadora coustituyen la corriente principal de
proceso, la cual esta formada por compuestos C, y mas pesados, que es llevada hacia la

seccion de desetanizacion para su separacion.

3.6. SECCION DE METANACION

La corriente rica cn hidrogeno que viene de la seccion de desmetanizacion se introduce en
un precalentador de caiga del reactor de metanacion, dentro del cual se calienta hasta

alcanzar una temperatura de 450°F, cuando intercambia calor con el efluente del reactor.
La corriente precalentada se introduce al reactor de metanacion, después de haber
alcanzado una temperatura de 570°F al ser calentada por medio de vapor de alta presion

dentro de un segundo calentador de carga.

El reactor de metanacion tiene la funcion de eliminar el mondxido de carbono y el ctileno

presentes por medio de reacciones con hidrogeno, para obtener metano y agua como
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productos de reaccion. Las reacciones son exotérmicas, por lo que el efluente del reactor

alcanza una temperatura de 637°F.

El efluente del reactor se enfria inicialmente al intercambiar calor con la corriente de carga
del reactor, y posteriormente se introduce dentro de dos intercambiadores adicionales con
¢l objeto de alcanzar una temperatura final de 60°F. Para el primer intercambiador se
utiliza agua de enfriamiento, mientras que para el segundo se utiliza refrigerante de

propileno.

La corriente fria se introduce a un tanque de separacion que se encuentra a 60°F y 424.8
psig, en el cual se separa el agua que se haya formado dentro del reactor, por
condensacion debida al enfriamiento, y ¢l vapor rico en hidrogeno que todavia contiene
trazas de humedad, por lo que es necesario enviarlo a un secador empacado con mallas
moleculares con ¢l objeto de climinar cualquier traza de agua y cvitar problemas de
congelacion en las etapas posteriores del proceso, cuando se vuclven a alcanzar

temperaturas por debajo del punto de congelacion del agua,

El agua condensada que sc obtienc del tanque de separacion se lleva al tanque de
acumulacion de agua de apagado en la seccion de apagado, mientras que el gas seco rico

en hidrogeno se lleva a la seccion desctanizadora,

Por ultimo, cabe mencionar que existen dos secadores de hidrogeno, que operan
intermitentemente, debido a que deben regenerarse para eliminar ¢l agua de las mallas
moleculares, con el objeto de que éstas no lleguen a su saturacion. De esta mancra un
secador estd siempre en operacion, mientras que otro se encuentra en un periodo de

regeneracion.
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3.7. SECCION DE DESETANIZACION

La corriente de proceso, proveniente de los fondos de la torre desmetanizadora se
introduce a un intercambiador de calor, dentro del cual se vaporiza parcialmente,
utilizando como medio de calentamiento una corriente de propileno perteneciente al ciclo
de refrigeracion de este mismo compuesto. Una vez que se ha vaporizado parcialmente cs

introducida a la torre desetanizadora a la altura del plato No, 23,

Por otra parte se alimenta a la altura del plato 44 de la torre desetanizadora, una corriente
de compuestos C;3 y mas pesados, que se generan en el Complejo Petroquimico de

Pajaritos, por medio de una bomba de suministro.

La torre desetanizadora tienc el propdsito de separar los compuestos C; de los
conipuestos Cy y mas pesados, que se introducen a la torre por medio de la corriente
proveniente de la seccion desmetanizadora y de la corriente de compuestos Cy y mis
pesados proveniente del complejo petroquimico de Pajaritos. Esta torre cuenta con 54
platos y opera a una presion intermedia de 347 psig. El rehervidor de la torre es un

termosifon vertical de circulacion natural, que se encuentra a una temperatura de 94 °F.

Los domos de la torre, estin a una temperatura de 13°F y son condensados parcialmente al
ser introducidos a un intercambiador de calor que utiliza refrigerante de propileno, como
medio de enfriamiento. La mezcla resultante es conducida hacia un tanque de separacion
que se encuentra a una temperatura de 10°F y a una presion de 334 psig, logrindose de
esta manera la separacian del destilado de la torre en forma de vapor y del liquido que es

bombeado como reflujo hacia el primer plato de Ia torre desctanizadora.

El vapor que se obticne del tanque separador estd compuesto principalmente por etileno y

etano, con una pequefia cantidad de acetileno; este vapor es precalentado dentro de un
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intercambiador de calor, al intercambiar energia con la corriente de proceso proveniente

del reactor de conversion de acetileno,

Después de ser precalentado, la corriente resultante se mezcla con una corriente de
hidrogeno proveniente de la seccidn de metanacion, con la finalidad de alcanzar una

proporcion de hidrogeno / acetileno que permita la total hidrogenacion del scgundo

compuesto,

Esta mezcla es conducida hacia un segundo intercambiador de calor, que proporcionara a
energia suficiente, por medio de vapor, para llevar a la corriente de proceso hasta su

temperatura de alimentacion al reactor de 250°F.

El reactor de conversion de acetileno es un reactor que estd empacado con un catalizador
de platino, para asi eliminar por completo el acetileno presente en la corriente de proceso,
por medio de una hidrogenacion total y selectiva del mismo, obteniéndose como producto
de reaccion el etano. Este reactor es de suma importancia, ya que resulta extremadamente
dificil separar el etileno del acetileno por medio de destilacion, por lo que su ausencia u
operacion inadecuadas provocaria que no se alcanzara la pureza necesaria del ctileno en la

zona de fraccionamiento, con el objcto de obtenerlo en grado polimérico.

Cabe mencionar que se cuenta con dos reactores de conversion de acetileno concctados en
paralelo, por lo que de manera alternada, un reactor estd siempre en operacion, mientras
que ¢l otro atraviesa un periodo de regeneracion por medio de un gas caliente, con lo que
se garantiza el funcionamiento optino del catalizador. De esta manera se asegura una

operacion continua de la planta sin necesidad de detener la produccion para llevar a cabo

la regeneracion del catalizador.

El eftuente del reactor, que se encuentra a una temperatura de 286°F, es conducido a un

intercambiador de calor, donde es enfriado parcialmente con agua, para despucs ser
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enfriado, hasta su temperatura final de 35°F al intercambiar calor con el vapor proveniente

del tanque de separacion del domo de la torre desetanizadora.

Posteriormente, este efluente gaseoso del reactor es introducido a una torre absorbedora
de compuestos Cy, que estd compuesta de 10 platos, con el objeto de garantizar que la
corriente de gas que se obtiene por el domo de esta torre esté practicamente libre de
compuestos C;. De esta manera se garantiza una scparacion adecuada de la corriente en la
seccion de fraccionamiento de etileno, hacia donde es conducida al salir de la torre

absorbedora.

El liquido absorbedor con el que opera esta torrc proviene de la seccion de
fraccionamiento de etileno y esta compuesta principalmente por etano y etileno con rastros
de metano. La corriente liquida que sc obtiene de la torre absorbedora es bombeada hacia
¢l plato No. 8 de la torre desetanizadora, por lo que se le puede considerar como una
segunda corriente de refluyjo que permite el funcionamiento adecuado de la separacion en
la torre desetanizadora y asegura una mezcla casi pura de ctileno/etano como producto de

esta seccion de la planta.

Por otro lado, los fondos de la torre desetanizadora, los cuales estan compuestos por Cy y
mas pesados, son conducidos hacia la scccion despropanizadora y desbutanizadora para su

separacion adicional,

3.8 SECCION DE DESPROPANIZACION Y
DESBUTANIZACION

La alimentacion principal a esta seccion de la planta de etileno consiste en los fondos de la
torre desetanizadora, los cuales son alimentados a la altura del plato No. 19 de la torre

despropanizadora,
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Esta torre cuenta con un total de 40 platos y tiene la funcion de separar los compuestos C;
de los compuestos mas pesados, obteniendose de este modo una mezcla de
propano/propileno por los domos de la torre y una mezcla de compuestos C, y mas
pesados por los fondos de la misma. El domo de la torre se encuentra a una temperatura
de 60°F, mientras que los fondos se encuentran a una temperatura de 182 °F. La torre

opera a una presion aporximada de 112 psig.

A su vez, la torre despropanizadora cuenta con un termosifon vertical de circulacion
natural que proporciona la energia necesaria para llevar a cabo la separacion dentro de la

torre. Este termosifon utiliza como medio de vaporizacion vapor de baja presion.

Los domos de la torre son conducidos hasta un condensador total que opera con

refrigerante de propileno por ¢l lado de la coraza, para cumplir con los requerimientos de

condensacion.

El condensado generado en este intercambiador ¢s introducido al tanque de reflujo de I
torre despropanizadora, mismo que cuenta con dos salidas. La primera salida cousiste en
el reflujo de la torre, que es alimentado a la altura del primer plato de la despropanizadora
por medio de una bomba de reflujo. La segunda salida constituye el producto de domos de
la torre, que es bombeado hacia la seccion de fraccionamiento de propileno para su

purificacion y separacion finales.

Los fondos de la torre son conducidos hacia la torre desbutanizadora, donde son

alimentados a la altura del plato No. 12.

Esta torre tienc el objeto de separar los compuestos Cy de los mas pesados, obteniéndose
de csta manera una corriente de producto de domos que consiste principalmente cen 1,3
butadieno, buteno y butano; y una corriente de fondos que se define como gasolina de
pirolisis, la cual esta compuesta en su mayoria por compuestos Cs y Cq. Los domos de la

torre se encuentran a una temperatura de 127°F, mientras que el fondo de la misma sc
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encuentra a una temperatura de 246°F y a una presion de 78 psig. Esta torre, al igual que
la torre despropanizadora, cuenta con un termosifon vertical de circulacion natural para
proporcionar los requerimientos enérgeticos de la torre, funcionando igualmente con

vapor de baja presion como medio de calentamiento.

Los domos de la torre son llevados a un condensador total que opera con agua de
enfriamiento, del cual se obtiene un producto condensado que es trasladado al tanque de
reflujo de la torre desbutanizadora. El condensado proveniente del tanque se separa en dos
corrientes. La primera corriente es bombeada nuevamente al primer plato de la torre como
refluyjo, mientras que la segunda corriente es bombeada y posteriormente enfriada dentro
de un intercambiador de calor con ayuda de agua de enfriamiento, para ser llevada a

limites de baterias en calidad de producto de compuestos C,.

Por otra parte, los fondos de la torrc son bombeados hacia limites de baterias en calidad de
producto de gasolina de pirolisis, después de haber sido enfriados con ayuda de un
intercambiador de calor que opera con agua de enfriamiento. Cabe mencionar que existe
una linea de gasolina pesada proveniente de la seccion de apagado, que se une a esta linea
de fondos, con el fin de poder mezclar las gasolinas en caso de que sea necesario y de esta

manera cumplir con las especificaciones de producto de una gasolina ligera de pirdlisis,

3.9. SECCION DE FRACCIONAMIENTO DE ETILENO

La seccion de fraccionamiento de etileno representa la etapa final de purificacion del
etileno, que es el principal producto de esta planta. El funcionamiento adecuado de esta
seccion es esencial para obtener un producto de etileno de grado polimérico que pueda
utilizarse para obtener posteriormente polietileno de buena calidad,

La corriente de gas que fluye de la torre absorbedora de compuestos C, de la seccion

desetanizadora, es alimentada a un secador empacado, para eliminar cualquier traza de
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humedad que pueda contener la corriente de alimentacion y de esta manera evitar

congelamientos dentro de la torre fraccionadora.

La corriente seca cs alimentada a la altura del plato No. 104 de Ia torre fraccionadora de
etileno, torre que tiene la funcién de separar la mezcla etano/etileno en etileno y etano
practicamente puros. Esta torre cuenta con un total de 137 platos y opera a una presion de
aproximadamente 285 psig, alcanzandose una temperatura de -21°F en los domos y de
21°F en los fondos. Esta torre cuenta con un termosifon vertical de circulacion natural, el

cual opera por medio de propileno, del ciclo de refrigeracion de propileno, como medio de

calentamiento.

Los domos de la torre fraccionadora son conducidos hacia un condensador parcial que
funciona con refrigerante de propileno, con el objeto de obtener una mezcla liquido-vapor,
para ser enviada al tanque de reflujo de la torre, lograndose asi una etapa de equilibrio
adicional. Por otra parte, el vapor proveniente del tanque de reflujo de la torre, es
introducido nuevamente a un condensador parcial que opera con refrigerante de propileno,
obteniéndose nuevamente una mezcla liquido-vapor, el liquido es introducido al tanque de

reflujo. Este segundo condensador parcial equivale a otra etapa de equilibrio adicional.

El vapor restante cs llevado hacia un intercambiador de calor que utiliza propilena como
medio de calentamiento, para ser recirculado al tercer tanque de separacion de la scccidn
de compresion. Esta corriente de vapor es rica en etileno, pero no cumple con las

especificaciones necesarias del producto, por lo que es recirculada con el objeto de no

desperdiciar producto.

Todo el liquido del tanque de reflujo es transportado nuevamente hacia la fraccionadora
gracias a una bomba de reflujo. Los fondos de la torre, que estin compuestos
principalmente de etano, son llevados hacia un tanque de scparacion después de haber sido
sujetos a un descenso de presion con ayuda de una valvula, obtiéndose de esta manera una

mezcla liquido-vapor. El liquido es lievado hacia un intercambiador de calor, dentro del
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cual enfria una corriente de proceso de Ia seccion desmetanizadora, mientras que ésta se
vaporiza totalmente. Una vez vaporizada, se une con el vapor resultante del tanque se
separacion, obteniéndose una corriente de vapor. Esta corriente es calentada dentro de un
intercambiador de calor que opera con refrigerante de propileno y es recirculada al reactor
de pirolisis, con el objeto de shorrar materia prima y anmentar el rendimiento global de la

planta.

Por Gltimo, la corriente de producto de etileno es obtenida a la altura del plato No. 11 en
forma de liquido, el cual es llevado hacia un tanque de acumulacion, cuya salida de vapor
esta conectada con la torre a la altura del plato No. 10, con el proposito de mantener una
presion constante en ambos recipientes. El liquido del tanque acumulador es bombeado a
través de dos intercambiadores de calor que operan con refrigerante de propileno, con el
objeto de vaporizar el producto hasta situarlo en su temperatura final de almacenamiento,

que es de 100°F,

3.10. SECCION DE FRACCIONAMIENTO DE
PROPILENO

L.a seccion de fraccionamiento de propileno constituye el ultizo paso de purificacion del
propileno, considerando el segundo producto en importancia que se obticne de esta planta.
Al igual que la seccion de fraccionamiento de etileno, es de extrema importancia que opere
de manera aduecuada, con el objeto de alcanzar las especificaciones finales del producto.

Esta seccion estd compuesta principalmente por dos torres de destilacion de gran tamaiio;
Ia primera cuenta con 91 platos, mientras que la segunda tiene con 93 platos. Estas torres
separan la mezcla propano/propileno proveniente de los domos de la torre
despropanizadora, obteniéndose ¢l propileno como producto ligero y el propano conio
producto pesado. A pesar de que s¢ cuenta con dos torres, éstas representan en realidad
una sola unidad de separacion, ya que los domos de la primera torre son alimentados en

forma de vapor al fondo de la segunda torre, mientras que los fondos de la segunda torre
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son bombeados directamente al primer plato de la primera torre. Adicionalmente, la
primera torre cuenta unicamente con rehervidor, mientras que la segunda torre cuenta
inicamente con condensador. De esta manera se cuenta con una torre tedrica de 184

platos, la cual tuvo que ser dividida en dos secciones por razones de construccion.

El termosifon de la primera torre es vertical y de circulacion natural, utilizando como

medio de calentamiento agua proveniente de la seccion de apagado.

Los domos de la torre despropanizadora son alimentados a la altura del plato No, 28 de la

primera torre fraccionadora.

Por otra parte, los domos de la segunda torre son conducidos hacia un condensador total
que cuenta con agua de enfrimiento como medio de condensacion, obteniéndose asi un

condensado que es lievado hacia el tanque de reflujo de la segunda torre fraccionadora.

El liquido que sc obtiene de este tanque es dividido en dos corrientes, la primera es
bombeada en forma de reflujo hacia la parte superior de la torre, mientras que Ia otra
corriente es bombeada a través de un intercambiador de calor hacia limites de baterias,

obteniéndose de este modo un producto de propileno grado polimérico en fase liquida a
100°F.

Por otra parte, los fondos de la primera torre fraccionadora son bombeados hacia limite de
baterias, a través de un intercambiador de calor que opera con agua de enfriamiento para

obtener finalmente un producto liquido, rico en propano que se enicuentre a 100°F.
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3.11. CICLO DE REFRIGERACION DE ETILENO

Todas las secciones anteriores representan pasos en el procesamiento de la materia prima

hacia la obtencion de los productos que cumplan con las especificaciones del mercado.

Tanto el ciclo de refrigeracion de etileno, como el ciclo de refrigeracion de propileno no
son parte del proceso como tal. Sin embargo, son indispensables para permitir que las
corrientes de proceso alcancen las bajas temperaturas necesarias para separar los

compuestos volatiles que se presentan en la mezcla de reaccion.

Se puede ver que una vez que el gas se ha comprimido, se lleva a temperaturas muy bajas
para separar el hidrogeno y el metano, los cuales son los compuestos mas volatiles; y
conforme se va avanzando a lo largo del proceso de la planta, se van separando los

compuestos mas pesados.

De esta manera, el ciclo de refrigeracion de etileno se utiliza principalmente en la zona de
desmetanizacion, en la cual es necesario alcanzar temperaturas criogénicas, siendo este
refrigerante el mis apropiado para dar este servicio. Conforme va aumentando la
temperatura de las corrientes de proceso, se comienza a utilizar refrigerante de propileno,
pues para esas temperaturas ya no es necesario utilizar etileno como medio de

enfriamiento.,

El efluente del compresor del ciclo de refrigeracion de etileno se introduce a un tren de
intercambio de calor para condensarlo totalmente, logrindose un cambio de temperatura
de 174°F a la descarga del compresor, hasta 8°F a la descarga del Gltimo intercambiador.
Este tren estd compuesto por cuatro intercambiadores de calor conectados en serie, de los
cuales el primero utiliza agua de enfriamiento y los otros tres, refrigerante de propileno

como medio de enfrimicnto y de condensacion,
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El condensado obtenido es transportado por diferencia de presiones hacia un tanque
acumulador que se encuentra a 8°F y 425 psig, del cual se obtiene una corriente de liquido
que se introduce a un primer intercambiador de calor, dentro del cual es enfriado hasta una

temperatura de -25°F por medio de refrigerante de propileno.

Una parte de este liquido subenfriado es introducido al segundo enfriador despucs del
primer tanque separador de la seccion desmetanizadora, para posteriormente ser

introducida a un primer tanque de separacion,

La otra parte del liquido subenfriado es sometida a una expansion isoentalpica dentro de
una valvula, disminuyendo de esta mancra su temperatura, introduciéndolo posteriormente

al condensador parcial del tanque de reflujo de la torre fraccionadora de etileno.

La mezcla liquido-vapor resultante es llevada a un tanque de separacion a -67°F del cual se
obtiene una corriente de vapor que es enviada a la tercera etapa de compresion, y una
corriente de liquido que se divide en dos corrientes. La primera corriente se desvia a una
vilvula para alcanzar la presion de un segundo tanque de separacion y vaporizarla
parcialmente, mientras que la segunda corriente se dirige al enfriador anterior al segundo
tanque de separacion de la scccion desctanizadora. La mezcla liquido-vapor resultante es

introducida a un segundo tanque de scparacion que se encuentra a -103°F,

El vapor resultante de esta separacion es llevado a la segunda etapa de compresion,
mientras que el liquido es dividido en dos corrientes para introducirlo al condensador de la
torre desmetanizadora y al enfriador anterior al cuarto tanque de separacion de la seccion
desmetanizadora, respectivamente. Adentro de estos dos intercambiadores se logra una

vaporizacién total del refiigerante, ¢l cual es enviado a un tercer tanque de separacion que

se encuentra a -150°F,
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En caso de que se condense vapor dentro del tercer tanque, existe una linea de refrigerante
que lleva a un tanque acumulador y posteriormente a la alimentacion del primer tanque de

separacion.

El vapor resultante se lleva a la primera etapa de compresion y de esta manera se cierra el

ciclo de refrigeracion.

3.12. CICLO DE REFRIGERACION DE PROPILENO

La descarga del compresor de refrigerante de propileno se divide en dos corrientes. La
primera corriente se introduce al calentador de recirculacion de etano de la seccion de
fraccionamiento de ctileno y posteriormente a un tanque acumulador, para llevarla

finalmente a la alimentacion del primer tanque de separacion del ciclo de propileno.

La segunda corriente se envia a un intercambiador de calor, dentro del cual es condensado
por medio de agua de enfriamiento. El liquido resultante es introducido a un tanque
acumulador de condensado, cuya descarga de liquido se vuelve a dividir nuevamente en

dos corrientes.

La primera corriente se introduce al primer enfriador con propileno de la descarga del
compresor de etileno y al segundo enfriador de carga al sexto tanque de separacion de la
seccion de compresion, ambos sc¢ cncuentran conectados cn paralelo y logran una
vaporizacion total del refrigerante. Este vapor es introducido al primer tanque de

separacion del ciclo de refrigeracion.

La segunda corriente es dirigida hacia un tren de intercambiadores de calor, que consiste
en cinco intercambiadores conectados en paralelo, los cuales tienen el objeto de calentar el

gas rico en hidrogeno de la seccion desmetanizadora, el gas rico en metano de la seccion
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desmetanizadora, el producto de etileno, la recirculacion de etano y el metano de

recirculacion de baja presion a la zona de compresidn, respectivamente.

Las corrientes de liquido refrigerantc subenfriado que se obtienen de los cinco
intercambiadores son unidas para formar tres corrientes. La primera de éstas es llevada a la
alimentacion del segundo tanque de scparacion del ciclo de refrigeracion. La scgunda
corriente se transporta hacia uno de los intercambiadores de calor entre el tercero y cuarto
tanque de separacion del ciclo, mientras que la tercera corriente se lleva a la alimentacion
del tercer tanque de separacién del ciclo, con opcion a ser desviada hacia la alimentacion

del segundo tanque de separacion,

La corriente de vapor que s¢ obtiene del primer tanque de separacion se divide en dos
corrientes. La primera corriente es alimentada en la cuarta etapa de compresion del
compresor de propileno, mientras que la segunda corriente sirve como medio de
calentamiento para el rehervidor de la torre desmetanizadora, obteniéndose asi una

corriente de refrigerante liquido que es llevada a la linea alimentacion del segundo tanque

de separacion.

La corriente de liquido que se obtiene del primer tanque de separacion también se divide
en dos corrientes, siendo la primera, la corriente principal de alimentacion al segundo
tanque de separacion. La scgunda corriente se introduce a un tren de seis intercambiadores
de calor conectados en paralelo, dentro de los cuales se vaporizara totalinente para
proporcionar servicios de enfriamiento y condensacion al metano de regeneracion de la
seccion de desmetanizacion, al efluente del secador de la seccion desmetanizadora, al
condensador parcial de la zona de metanacién, al condensador de la torre
despropanizadora, al tercer enfriador anterior al sexto tanque de separacion de la zona de

compresion y al penultimo condensador de la descarga del compresor de etileno,

respectivamente.
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El vapor que se obtiene de estos seis intercambiadores se une en una sola corriente, junto
con el vapor resultante del segundo tanque de separacidn. Esta corriente de vapor se

divide posteriormente en dos corrientes de refrigerante.

La primera de estas corrientes de vapor se introduce al rehervidor de la torre
fraccionadora de etileno, condensdndose de esta manera. El liquido resultante se una a la

linea de alimentacion de liquido del tercer tanque de separacion del ciclo.

Por otra parte, la segunda corriente de vapor se introduce a un tren de tres
intercambiadores de calor conectados en serie, dentro de los cuales se condensard
totalmente para proporcionar servicios de calentamiento y vaporizacion a la recirculacion
de etileno de la seccion de fraccionamiento de etileno, al producto de etileno y a la
alimentacion principal de la torre desetanizadora. El liquido que se obtiene se une a las
otras corrientes de liquido que conforman la alimentacion al tercer tanque de separacion

del ciclo.

Por otra parte, la corriente de liquido que se obtiene del segundo tanque scparador se
divide en dos corrientes de refrigerante. La primera corriente corresponde a una parte de
la alimentacion de liquido del tercer tanque de separacion, mientras que la segunda
corriente se introduce a un tren de itercambio de calor, consistente en tres
intercambiadores de calor concctados en serie, el condensador de la torre desetanizadora,
el tercer enfriador del gas de carga del primer tanque de separacion de la seccion
desmetanizadora y el ultimo condensador del tren de enfriamiento de etileno a la descarga

del compresor del mismo.

La corriente de vapor resultante de este tren de tres intercambiadores representa la
alimentacion de vapor al tercer tanque de separacion del ciclo. El vapor que se obtiene del
tercer tanque de separacion es enviado directamente a la segunda etapa de compresion del
compresor de propileno. Por otra parte el liquido obtenido de esta tercera separacion es

introducido a un tren de intercambiadores de calor que consiste en tres cuerpos
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conectados en paralelo que proporcionan los requerimientos de enfiinmiento y
condensacion para el ltimo enfriador, previo al primer tanque de separacion de la seccion
desmetanizadora, el condensador de la torre fraccionadora de etileno y ¢l subenfiiador del

ciclo de refrigeracion de etileno, respectivamente,

El vapor resultante de este tren es enviado al cuarto tanque de separacion del ciclo, del
cual normalmente se obtiene unicamentc una corriente de vapor, que representa o
alimentacion a la primera etapa de compresion del compresor de propileno, cerrndose de

esta manera el ciclo de refrigeracion,

Cabe mencionar que existe una bomba para transportar ¢l liquido que se pueda formar cn
el ultimo tanque hacia la alimentacion de liquido del primer tanque, y que la reposicion de
refrigerante se encuentra en la linea de alimentacion al primer tanque de separacion del

ciclo.
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CAPITULO
4

SIMULACION DE LA
PLANTA DE ETILENO

La simulacion se realiz6 utilizando el programa ASPEN PLUS Version 9.1.3, instalado en
el laboratorio de Simulacion y Optimizacion de Procesos ubicado en el Edificio E de la
Facultad de Quimica, el cual salio al mercado en marzo de 1995, Este simulador cs del
tipo modular secuencial y cuenta con una gran variedad de modelos y algoritmos para
representar matematicamente las operaciones unitarias que se encuentran en un gran
nimero de procesos. El simulador permite establecer especificaciones de disefio que
pueden estar referidas al proceso cn su conjunto o bien a una operacion en especial,
garantizando de esta manera que el proceso simulado cumpla con las especificaciones de

disefio y de operacion de la planta real.
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A su vez, cuenta con bancos de datos actualizados sobre cientos de compuestos quimicos.
Por otra parte se tiene la opcion de seleccionar un sinnimero de modelos para el calculo
de las propiedades termodinamicas de las corrientes de proceso, los cuales varian desde un
cilculo de gas ideal empleando la ley de Raoult, hasta la utilizacion de ecuaciones cibicas
actualizadas que incluyen un gran nimero de correcciones con el fin de representar

adecuadamente todo tipo de sistema, bajo cualquier condicidn de operacion.

Adicionalmente, es posible utilizar una amplia variedad de métodos numéricos que
permiten la eleccion y especificacion del tipo de convergencia que se desee, lograndose de
este modo que se cuenten con métodos numéricos adecuados y rapidos para cada tipo de

proceso o especificacion.

También es posible efectuar analisis de costos del proceso, lograndose obtener resultados
sobre el tamaiio y costo de los equipo de proceso, estimacion del capital fijo o de
inversion, estimacion de costos de operacion y estimacion de la rentabilidad del proyecto

en cuestion.

Finalmente, el simulador permite efectuar estudios de sensibilidad sobre las variables del
proceso que se deseen, siendo estas de un solo equipo de proceso o de la planta en su
conjunto, contando de esta manera con una herramienta confiable para establecer cuéles
son las variables que tienen una gran influcncia sobre el proceso o sus costos, permitiendo
que se defina una funcién objetivo que aproveche ¢l médulo de optimizacion de procesos,
el cual permite definir las funciones objetivo, establecer restricciones de operacion y llevar
a cabo una optimizacion del proceso por medio de wn algoritmo de programacion
cuadratica secuencial. Este algoritmo es de los mas avanzados en cuestion de optimizacion
y es indispensable para lograr resuitados aceptables de una planta tan compleja ¢

interactiva como es la planta de produccion de etileno.

La descripcion del simulador y sus capacidades demuestran que se trata de la herramienta

ideal para realizar este trabajo, ya que es posible llevarlo a cabo utilizando Gnicamente este
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programa, lo cual representa un ahorro considerable en tiempo y permite un alto grado de
confiabilidad en los resultados debido a fos modelos matematicos sobre fos cuales esta

apoyado.

Cabe mencionar que se cuenta unicamente con los balances de materia y energia de la
planta, por lo que seria necesario comparar los resultados del simulador con los datos de
operacion de los equipos, por ejemplo fos flujos internos de las torres de destilacion, con
el objeto de contar con una mayor seguridad sobre la validez de los calculos, sin embargo
este aspecto queda fuera de los objetivos de este estudio y se considera suficiente el que
los balances de materia sean representados correctamente con el fin de cumplir

satisfactoriamente con los objetivos de este trabajo.

4.1. METODOLOGIA PARA LA SIMULACION DE LA
PLANTA DE ETILENO

Para realizar la simulacion de la planta, se contaba con un halance de materia y energia
detallado de la planta de ctileno del Complejo Petroquimico de la Cangrejera, como

también con los diagramas de flujo de proceso de todas las secciones de la planta.

Con el apoyo de estas dos fuentes de informacion fué posible especificar las corrientes de
alimentacion al proceso, determinar las especificaciones de los productos y especificar las
condiciones de operacion y caracteristicas particulares de todos los equipos involucrados
en el proceso, siendo los mas importantes y complejos las torres de destilacion ubicadas en
las distintas secciones de sceparacion de la planta. A su vez, los balances dc materia y
cnergia de la planta constituyen la referencia para evaluar la calidad de la simulacion y de
cste modo garantizar una representacion adecuada y confiable de la planta para

posteriormente efectuar analisis de sensibilidad y la optimizacion de la planta,
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Como componentes de las corrientes de proceso, se utilizaron los indicados en los
balances de materia y energia de la planta, partiendo de Ia corriente de proceso que
alimenta a In seccion de apagado, la cual consiste la primera seccion de este trabajo. De
acuerdo con los datos proporcionados se cuenta con una mezcla de 18 componentes,
siendo 15 de ellos compuestos quimicos y los tres restantes, una mezcla de compuestos
Cs, una mezcla de compuestos Cs y aceite respectivamente. Como representante de los
compuestos Cs se escogio al penteno ya que las fentes indican que este es el principal
producto de esta especie que se forma en la reaccion de pirolisis. Por otra parte, por las
mismas razones, s¢ escogieron al hexeno, hexano y benceno como los compuestos Cs,
dividiendo su proporcion en partes iguales. Por tltimo no se tomé e cuenta ¢l aceite que
proviene del reactor, ya que estd presente en cantidades muy pequedas y es eliminado de
la corriente de proceso en Ia torre de apagado, de este modo no tiene efecto alguno sobre
el proceso de separacion de la planta, Adicionalinente no se contaba con informacion
alguna que permiticra una caracterizacion de este aceite, trayendo como consccuencia que

la eleccion de algim compuesto en especial resultara en una probable fuente de error.

La eleccion del método de caleulo de las propiedades termodindmicas del proceso
represento la decision mas importante en el proceso de la simulacion, ya que esta
determinaria en gran medida la representabilidad de esta. Los trabajos anteriores utilizaban
métodos aproximados como Chao Seader o Grayson para el caleulo de las las
propiedades. Sin embargo, estos métodos, anque proporcionan resultados confiables
pucden llegar a tener errores cercanos al 10%, dependiendo de las condiciones de
operacion, lo cual resulta inaceptable para el proceso de optimizacion de Ia planta en
doude se esperaban mejoras de alrededor de un 5%, significando que el error posible seria
mayor a las mcejoras, haciendo que el estudio no tuviera sentido. Posteriormente se han
utilizado ecuaciones de estado, tales como Redlich Kwong en el trabajo de Perca Lopez
de 1994,

La mezcla de compuestos con la que se cuenta es adecuada para elegir una ecuacion de

cstado debido a que sc trata de hidrocarburos, en su mayoria ligeros, no polares y que
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estaran sujetos a altas presiones y a un amplio rango de temperaturas, por lo que es
necesario que el método de calculo de propiedades represente adecuadamente cl

comportamiento de las mezclas en las regiones cercanas a los puntos criticos de estas.

L.a seccion de apagado debe ser considerada aparte, ya que la corriente de hidrocarburos
proveniente del reactor de pirdlisis es puesta en contacto directo con agna dentro de la
torre de apagado, por lo cual no resulta apropiado utilizar una ecuacion de estado
disefiada para compuestos no polares o una ecuacion de estado que tome en cuenta
compuestos polares, pero que no sea capaz de representar satisfactoriamente una mezcla

que contenga una gran proporcion de agua.

Para determinar el método de calculo de propicdades a utilizar en este trabajo se escogio
la torre desmetanizadora, por su complejidad y condiciones de operacion, para llevar a
cabo un analisis termodinamico y comparar varias ecuaciones de estado, con y sin
correcciones, con ¢l fin de analizar si las ecuaciones mis sofisticadas alcanzaban mejores
resultados en proporcion con ¢l tiempo de maquina necesario para llevar a cabo los
calculos. Los resultados de este estudio se encuentran en el Anexo A y muestran que se
logran mejoras despreciables con las ccuaciones de estado con correcciones y que la
ccuacion de Peng Robinson permite obtener los mejores resultados de las ecuaciones de
estado sin correcciones, por lo que este fué el modelo de cilculo de propiedades que se

utilizo en todo el proceso, salvo para la seccion de apagado.

Para la seccion de apagado se opto por utilizar el método NRTL para la fase liquida, con
gas ideal para la fase vapor y la ley de Henry para los compuestos incondensables. Este
modelo es apropiado, ya que ademas de proporcionar resultados con errores mitimos,
puede representar a los sistemas con agua. La temperatura de los pases es clevada y Ia
presion es pequeia, por lo que es correcto considerar un estado cercano a la idealidad y
existen compuestos incondensables (ue se encuentran por cicima de sus temperaturas

criticas.
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Al contar con los modelos apropiados de calculo de propiedades para todas las secciones
en estudio de la planta, se prosiguio a llevar a cabo la simulacion de la misma, proceso que

estuvo compuesto de varias etapas de integracion,

En una primera etapa, se simularon todas las secciones de la planta de manera individual,
tomandose como materias primas los efluentes del reactor, para la zona de apagado, o los
efluentes de las otras secciones de la planta para todas las demas. Las condiciones de
operacion y las caracteristicas de los equipos se especificaron de acuerdo con los balances
de materia y energia y los diagramas de flujo de la planta. En cada seccion se simulo cada
equipo individualmente, sin hacer combinaciones de cquipos para integrarlos en un solo
modelo del simulador. De esta manera, las torres de destilacion se sitnularon en todo
momento como equipos separados de su condensador y rehervidor correspondientes,
lograndose de esta forma la obtencion de datos sobre las corrientes de alimentacion y de
rctomo de los condensadores y los rehervidores. Se presto especial atencion a los métodos
de convergencia, escogiendo finalmente el método de Wegstein para las corrientes de
corte de las secciones individuales, una vez que se compard su desempeiio con el método
de Broyden, el cual resultd ser demasiado incstable y dependiente de los estimados
iniciales, considerandose que ocasionaria problemas en las fases posteriores del trabajo al
llevarse a cabo los estudios de sensibilidad, debido a los cambios en las condiciones de

operacion del proceso.

Para cada seccion de la planta se llevd a cabo un andlisis de resultados, buscindose
garantizar que el error de los calculos se encontrara por abajo del 3% en las variables
importantes del proceso, con el fin de evitar al maximo una acumulacion dc errores al

integrar la simulacion de la planta y alcanzar errores de la planta integrada menores al 5%.

A continuacion se presenta una figura que esquematiza el procedimiento a seguir para

obtener resultados confiables de cada una de las secciones individuales de la planta
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Figura 1.

[lnfommcién sobre el Proceso]

Eleccion de los Modelos para Calculo de Propicdades

Elcccion de los Modelos para Operaciones Unitarias

[Represcntacién de una Seccion de la Pl.'mta

(Cambio de Parémetms) [Evaluacién de Resulladog ( Siguiente Seccion )

inaceptables aceptables

‘ Resultados de cada Sccciéu)

Al contar con la simulacion de cada seccion de la planta, se prosiguio a integrar las
secciones para obtener una simulacion que representara a toda la planta en su conjunto,
considerando su interconeccion con los ciclos de refrigeracion de propileno y' etileno y I
interrclacion entre estos dos ltimos. Para lograr este objetivo, la planta se fue integrando
de acuerdo con el flujo del proceso, empezando con la integracion de la seccion de
compresion a la seccion de apagado, hasta finalizar con la integracion de la scccion de
fraccionamiento de propileno al resto de la planta. En cada paso se escogio el conjunto de
corrientes de corte mas adecuado, tomando conjuntos de corte no redundantes y con el
menor numero de corrientes de corte, con el objeto de minimizar el niunero de variables a

converger. Se fijaron los parametros del método de Wegstein que lograran una
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convergencia con un minimo nimero de iteraciones, proporcionindose estimados iniciales
equivalentes a los datos de la planta, y postcriormente a los resultados de corridas
anteriores, permitiendo situarse cerca de la solucion y disminuir el tiempo de
procesamiento. De manera similar a la primera parte de la simulacion, 1a integracion de
cada nueva seccion de la planta involucraba un analisis de resultados, permitiendo evitar la
acumulacion de errores y la desviacion de los resultados con respecto a los datos de la
planta. En este aspecto se pudo notar que la acumulacion de pequeiias cantidades de
compuestos ligeros, como el acetileno, en las secciones de despropanizacion, pueden
llevar a serios desajustes en el desempciio de la planta y la pureza de sus productos. Este

hecho se discutira con detalle en la seccion de anélisis de resultados.

Se presto especial atencion a que la integracion de la planta a los ciclos de refrigeracion de
etileno y propileno, y Ia interrelacion entre estos dos ultimos, se encontrara dentro de las
capacidades de enfriamiento de cada ciclo de refrigeracion, sin necesidad de aumentar ¢l
flujo de refrigerante ni la proporcion de refrigerante en cada intercambiador, teniéndose
que hacer Gnicamente ajustes pequefios a la fraccion de vapor en las valvuias de control,
sin llegar al extremo de que la valvula ya no pudiese cumplir su funcion de clemento final

de control.

La ejecucion de estos dos pasos en ¢l proceso de simulacion de la planta llevo a la
obtencion de un modelo de una gran calidad con el minimo de simplificacioncs, y que era
capaz de arrojar resultados con un tiempo de maquina menor a los sicte minutos,
sentandose de esta manera las bases para poder realizar un analisis de sensibilidad

confiable y por ende la optimizacion de las condiciones de operacion de la planta.

A continuacion se presenta una figura que muestra la metodologia a seguir para obtener

resultados confiables de la planta en su conjunto :
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Figura 2.
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CAPITULO
5

ANALISIS DE SENSIBILIDAD

5.1. METODOLOGIA PARA EL ANALISIS DE
SENSIBILIDAD

Una vez realizada la simulacion de la planta era necesario identificar las variables de
relevancia econoinica dentro del proceso de produccion de etileno, Con este fin se llevo a
cabo un analisis comprensivo de las variables de operacion del proceso, tomando en
cuenta las condiciones de operacion y especificaciones de cada uno de los equipos de la

planta, tal como se muestran en los diagramas de flujo.

Con el objeto de efectuar el analisis de sensibilidad de las variables de proceso, desde un
punto de vista econdmico, fue necesario introducir costos a la simulacion de la planta,
haciendo uso del modulo de estimacion de costos de Aspen, el cual pennite calcular los
costos de operacion de un proceso quimico con un error menor al 5%. De este modo, con

la ayuda de los precios actuales de servicios y productos quimicos a nivel nacional e
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internacional, se proporcionaron al simulador los costos de los servicios, materias primas y
productos de la planta, considerando que todos los servicios sc compran y no son
generados dentro de la planta, y considerando que ¢l efluente del rcactor de pirdlisis y los
hidrocarburos provenientes de Pajaritos, que son alimentados a la seccion desetanizadora,
constituyen la materia prima de nuestra planta simulada. Estas consideraciones son vilidas,
ya que el vapor de alta presion y el vapor de baja presion son generados en la seccion de
pirolisis por lo que no puede considerarse que sean generados en las secciones que

comprende este trabajo.

Por otra parte no se tomo cn cuenta el costo de los refrigerantes de ctileno y propileno, ya
que ambos ciclos de refrigeracion se encuentran integrados a la simulacion de la planta y
se reflejan en los costos de operacion de la planta en ¢l grado en que se requieran de
servicios para mantener estos ciclos de refrigeracion en operacion, tanto para su
compresion conto su enfriamiento posterior a la compresion. La simulacion se llevé a
cabo de tal mancra, que las valvulas de control en los distintos intercambiadores de calor
que utilizen refrigerante puedan variar la fraccion de vapor, sin perder su funcion conto
clementos de control. Por otra parte se puede aumentar o disminuir la cantidad de
refrigerante en el ciclo, respetando sin embargo los limites que pueda manejar ¢l
compresor del ciclo de refrigeracion correspondiente. De este modo se logré craer un
modelo flexible que permita utilizar los ciclos de refrigeracion con una mayor eficiencia sin
necesidad de variar inmediatamente la cautidad de refrigerante en el ciclo, o bien, en caso
de cambios grandes, introducir una variacion en la cantidad del refrigerante, que se

encuentre dentro de los limites de operacion del compresor del ciclo correspondiente.

Por medio del modelo anterior se espera obtener resultados cercanos a la realidad sobre el
costo de operacion de los ciclos de refrigeracion, ya que no se consideran como un
servicio, sino como un elemento integrado a la planta que tiene costos de operacion que se

calculan de manera similar a los de las otras secciones de la planta,
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La siguiente tabla muestra los servicios que se consideraron para el andlisis de costos y las
aplicaciones de estos sevicios :

Tabla 1.

Servicio Aplicacion
Vapor de Alta Presion Turbinas de Compresores
Intercambio de Calor
Vapor de Baja Presion Intercambio de Calor
Agua de Enfriamiento Intercambio de Caloir
Electricidad Bombas

A contuinuacion se muestra una tabla con los precios y el valor de los distintos servicios,
materias primas y productos de la planta, Estos son los precios actuales en el mercado,
tanto nacional como internacional y se encuentran indicados en délares, con el objeto de

tener una mayor validez en el tiempo.

Tabla 2.
Concepto Costo / Valor
Materia Prima (mezcla alimentacion) 189 $/ton
Producto de Etileno 391 $/ton
Producto de Propileno 386 $/ton
Producto Rico en Butileno 646 $/ton
Producto de Propano 308 $/ton
Producto de Gasolina de Pirdlisis 228 $/ton
Vapor de Alta Presion 3.90 $/1000 Ib
Vapor de Baja Presion 3.20 $/1000 Ib
Agua de Enfriamiento 0.02642 $/ton
Electricidad 0.0516 $/KWh

Por otra parte, no se consideraron los costos de mano de obra, administracion,
supervision, mantenimiento y seguros, ya que se estos no dependen de las condiciones de
operacion del proceso, ademis de que este tipo de costos dependen en gran medida del
tipo de administracion que se tenga cn la planta y queda fuera del alcance de este trabajo,
siendo necesario un analisis administrativo independiente que estudie los factores

mencionados anteriormente o la necesidad de cambiarlos.
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Finalmente, el andlisis de sensibilidad no inchiyé los costos fijos de la planta o los costos
de inversion para cada uno de los equipos de la planta, debido a que se trata de una planta
en operacion en la cual no es posible hacer modificaciones de los equipos de proceso.
Siendo el objetivo de este estudio el lograr mayores utilidades o menores costos de
operacion por medio de cambios cn las condiciones de operacion, sin la necesidad de
llevar a cabo cambios fisicos de las instalaciones de la planta. Este hecho hace innecesaria
la introduccion de costos fijos en ¢l analisis de sensibilidad o en la optimizacion de la

planta.

Las consideraciones y restricciones anteriores permiten ver claramente que los calculos
relacionados con los costos de operacion de la planta no seran los misnios que en la planta
real, ya que no toman cn cuanta aspectos de costos que es necesario considerar en la
realidad, sin embargo, los costos de operacion y las utilidades reflejaran de mancra clara
los efectos de la operacion de la planta sobre estos, haciendo que se pueda cumplir ¢l
objetivo de este trabajo, el cual es meramente operativo ¢ ilustrativo de la manera de
analizar y proponer mejoras de los procesos quimicos con la ayuda de herramientas

matematicas.

De acuerdo con los argumentos anteriores se plantearon dos funciones para estudiar la
relevancia de las variables de operacion sobre la ccononiia del proceso, siendo la primera
de estas los costos de operacion, la cual se define de la siguiente mancra

Costos de Operacion Anuales = Costos de Materias Primas + Costos de Servicios

A su vez se definio una funcion de utilidades para servir como segundo parimetro de

evaluacion sobre la influencia de las distintas variables de operacion del proceso sobre la

cconomia del mismo. La funcion de wtilidades se definio de la siguiente manera :
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Utilidad de Operacion : Valor de Productos - Costos de Materias Primas - Costos de
Servicios

De acuerdo con la bibliografia, se sabe que las variables de operacion mas importantes son
las relacionadas con la seccion desmetanizadora y la seccion desetanizadora, debido a los
grandes flujos que se manejan en estas dos secciones y a las grandes cargas térmicas de los
rehiervidores y condensadores de las columnas de destilacion de estas ambas secciones,
como también debido a su gran importancia para garantizar una separacion adecuada en
las secciones posteriores y alcanzar las especificaciones de los productos. Sin embargo se
creyo apropiado el llevar a cabo un andlisis mas extenso, con el fin de identificar otras
variables importantes que pudiesen tener una influencia relevante en los costos de

operacion de la planta o las utilidades de la misma.

A continuacion se muestra una tabla que contiene todas las variables estudiadas en el
analisis de sensibilidad, proporcionando informacién sobre el equipo al que pertenecen y

seccion correspondiente de la planta .

Tabla 3.

Variable Equipo Seccion de la Planta
Temperatura Descarga EA-113 Apagado
Tenperatura Descarga EA-112 Apagado
Temperatura Descarga EA-201 Compresion
Temperatura Descarga . EA-202 Compresion
Temperatura Descarga EA-203 Compresion
Temperatura Descarga EA-210 Compresion
Temperatura Descarga FA-211 Compresion
Temperatura Descarga EA-212 Compresion

Relacion de Compresion GB-201-A Compresion
Relacion de Compresion GB-201-B Compresion
Relacion de Compresion GB-201-C Compresion
Relacion de Compresion GB-201-D Compresion
Fraccion de Vapor EA-30] Desmetanizadora
Fraccion de Vapor EA-303 Desmetanizadora
Fraccion de Vapor EA-305 Desmetanizadora
Fraccion de Vapor EA-307 Desmetanizadora
Fraccion de Vapor EA-30% Desmetanizadora
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Fraccion de Vapor EA-310 Desmetanizadora
Relacion de Reflujo DA-301 Desmetanizadora
Plato de Alimentacion (6) DA-301 Desmetanizadora
Plato de Alimentacion (12) DA-301 Desmetanizadora
Plato de Alimentacion (27) DA-301 Desmetanizadora
Carga Térmica DA-301 Desmetanizadora
Fraccion de Vapor EA-408 Desetanizadora
Relacion de Reflujo DA-401 Desetanizadora
Plato de Alimentacion (4) DA-401 Desetanizadora
Plato de Alimentacion (23) DA-401 Desetanizadora
Plato de Alimentacion (44) DA-401 Desetanizadora
Carga Térmica DA-401 Desetanizadora
Temperatura Descarga EA-405 Desetanizadora
Relacion de Reflujo DA-402 Fraccionacion de Etileno
Flujo de Producto Etileno DA-402 Fraccionacion de Etileno
Flujo de C, a Absorbedor DA-402 Fraccionacion de Etileno
Carga Térmica DA-402 Fraccionacion de Etileno
Fraccion de Vapor EA-412 Fraccionacion de Etileno
Temperatura Descarga EA-414 Fraccionacion de Etileno
Relacion de Reflujo DA-404 Despropanizacion
Plato de Alimentacion DA-404 Despropanizacion
Carga Ténnica DA-404 Despropanizacion
Relacion de Reflujo DA-405 Desbutanizacion
Plato de Alimentacion DA-405 Desbutanizacion
Carga Térmica DA-405 Desbutanizacion
Relacion de Reflujo DA-406 Fraccionacion Propileno
Plato de Alimentacion DA-406 Fraccionacion Propileno

El anilisis se llevo a cabo variando un solo parametro a la vez y dejando todas las otras

variables a estudiar en su valor normal de acuerdo con la simulacion basica de la planta.

Dc esta manera se garantizo que los cambios en los costos de operacion y en las utilidades

fueran provocados unicamente por las variables manipuladas, sin tomar cn cuenta

variaciones en otras condiciones de operacion.

Para realizar cl anilisis de sensibilidad de las variables del proceso se consideraron dos

aspectos de suma importancia : las especificaciones de los productos de la planta y los

rangos de operacion permitidos para los equipos instalados. Tomando en cuenta estas dos

restricciones, s¢ procedio a establecer un rango preliminar para llevar a cabo las

68




variaciones de cada una de las variables. Una vez obtenidos los resultados del analisis de
sensibilidad de cada variable se controld que no se violaran ninguna de las restricciones ni
especificaciones de los productos, tomandose una decision final sobre una ampliacion o
restriccion del rango de fluctuacion de cada variable a estudiar. Al contar con un rango
final de fluctuacion se llevo a cabo un segundo analisis de sensibilidad para cada variable,
variando su valor dentro del rango definitivo y utilizando un nimero suficiente de puntos
intermedios. De este modo se obtuvo informacion definitiva con respecto a su influencia
sobre los costos de operacion y utilidades del proceso, respetandose los parametros de
operacion de los equipos y la pureza de los productos, para contar de este modo con
informacion suficientc para decidir sobre las variables a utilizar en el plantcamiento del
problema de optimizacion de la planta.

A continuacion se presenta un esquema que ilustra el procedimiento realizado para fa
evaluacion de cada variable de operacion que se utilizo para el analisis de sensibilidad de la

planta de etileno :

Figura 1.
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Evaluacion del efecto del cambio de la variable

sobre los parametros de decision
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El anélisis de sensibilidad de 44 variables de proceso en todas las secciones de la planta
permiti6 identificar 12 variables de influencia econdmica sobre el proceso, pudiendo
escoger unicamente 5 variables de particular relevancia sobre los costos del proceso para
realizar la optimizacion, debido a la éomplejidad del problema. Este hecho se explica
detalladanicnte cn la seccidn referente a la optimizacion de la planta. La siguiente tabla

inuestra las variables utilizadas para plautear el problema de optimizacion :

Tabla 4.
Variable Equipo Seccion
Fraccion de Vapor de Gas de Carga EA-307 Desmetanizacion
Carga Térmica del Rehervidor Desmetanizadora DA-301 Desmetanizacion
Fraccion de Vapor a la Alimentacion de DA-401 EA-408 Desetanizacion
Flujo de Producto de Etileno DA-402 Fraccionacion Etileno
Carga Ténnica del Rehervidor Desbutanizadora DA-405 Desbutanizacion

La tabla anterior representa los resultados resumidos del anilisis de sensibilidad, cuyos
resultados detallados se encuentran en la seccion correspondiente de resultados. Cabe
mencionar que a partir de esta tabla es posible plantear adecuadamente el problema de
optimizacion para la obtencion de los parametros optimos de operacion, La metodologia

utilizada durante el proceso de optimizacion se presenta en el siguiente capitulo.
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CAPITULO
6

OPTIMIZACION DE LA
PLANTA DE ETILENO

Los procesos de produccion de etileno son de los mas adecuados para ser sometidos a una
optimizacion. Esto se debe a que, por una parte tienen una gran complejidad ¢
interrelacion entre los cquipos de la planta y por otra parte operan a condiciones muy
variadas y lejanas de las condiciones atmosféricas, requiriéndose de esta manera que s¢
tenga que consuntir mucha energia para alcanzar las clevadas temperaturas en la zona de
reaccion y las nuy bajas temperaturas y muy altas presiones cn la zona de separacion. Los
hechos anteriores permiten que un cambio pequeiio en las condiciones de operacion de
algunos parametros importantes de la planta puedan significar ahorros considerables en su

operacion, o bien un aumento sustancial en las utilidades de la planta.
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Existe una gran cantidad de articulos recientes relacionados con la optimizacion de plantas
de etileno, los cuales presentan varias alternativas hacia la resolucion del problema de
optimizacion, Podemos diferenciar un primer grupo de trabajos que se enfoca a optimizar
las operaciones unitarias y los equipos de la planta por separado, comenzando desde el
reactor de pirdlisis hasta llegar a la parte final de la secuencia de separacion y purificacion
de productos. De esta manera se busca encontrar las condiciones optimas de operacion de
cada equipo para obtener como resultado una operacion mas aceptable de la planta en su
conjunto. Un segundo grupo de trabajos mas recientes, se ha enfocado a identificar las
variables importantes del proceso global y llevar a cabo una optimizacion que involucre a
todos los cquipos de la planta de manera simultanea, tratando de mejorar el proceso desde
un punto dc vista general, basandose en el hecho de que ultimamente se ha comprobado
que la operacion dptima de cada equipo en la planta no corresponde por lo general a la

operacion optima de la planta en su conjunto.

A pesar de que los dltimos trabajos han logrado identificar que se pueden obtener mejoras
considerables en la operacion de la planta si se lleva a cabo una optimizacion global del
proceso, estos han tenido la tendencia a utilizar modelos simplificados de las operaciones
que son necesarias en ¢l proceso de produccion de etileno; estas simplificaciones son
especialmente importantes en la representacion del reactor de pirolisis y en el modelo

matematico que representa a las columnas de destilacion de la planta.

El presente trabajo tiene como propésito utilizar una estrategia similar a los trabajos mas
recientes, realizando una optimizacion global de la planta, manipulando variables del
proceso identificadas previamente por su importancia, e introduciendo modelos rigurosos
que permitan obtener resultados mas confiables y que se comparen con los resultados

reales de plantas en operacion.
Debido al deseo de realizar la optimizacion utilizando modelos rigurosos de los procesos

que se presentan en la planta de produccion de ctileno no sc incluyd la zona de pirolisis del

ctano en el preseute trabajo, por la falta de informacion confiable y Ia necesidad de crear
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un modulo especial para ASPEN con ¢l fin de obtener una representacion adecuada del
reactor. Este aspecto resulta de gran interés para un trabajo futuro, ya que los articulos
mencionados anteriormente reportan mejoras sustanciales de la planta cuando se toma en
cuenta el reactor de pirélisis para llevar a cabo la optimizacion de la planta. En este
método de optimizacion se hizé hincapie en mejorar el desempeiio de la planta,
especialmente en las secciones de separacion al utilizar modelos matematicos rigurosos

para su representacion.

6.1. METODOLOGIA PARA LA OPTIMIZACION DE LA
PLANTA DE ETILENO

Para poder plantear el problema de optimizacion de la planta y proceder a su resolucion,
fué necesario contar con la simulacion detallada de la planta a sus condiciones actuales de
operacion y con datos sobre las variables de influencia economica sobre ¢l proceso de
produccion de etileno. Las dos condiciones anteriores se lograron al aplicar la
metodologia expuesta en los capitulos anteriores que se relacionan con la simulacion
rigurosa de la planta y el analisis de sensibilidad realizado para identificar las variables de

relevancia dentro del proceso.

Tal como se menciono en el capitulo 2, el problema matematico de optimizacion se puede
reducir al planteamiento de una o varias funciones objetivo, sujetas a ciertas restricciones
de igualdad y desigualdad que se encuentran expresadas en téminos matematicos y un
método de solucion del sistema resultante, para obtener los valores de las variables
manipuladas que maximizen o minimizen dicha funcion objetivo sin violar las restricciones
impuestas sobre el modelo matematico. En este capitulo se explicara detalladamente el
procedimiento realizado para especificar el problema de optimizacion y su resolucion

subsecuente.
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Tras una amplia revision bibliogrifica se decidio que se podian plantear tres funciones

objetivo de especial relevancia e interés para el proceso de produccion de etileno

I. Maximizacion de Utilidades : Esta es probablemente la mas importante, ya que se
relaciona directamente con la rentabilidad de la planta y representa la capacidad de la

planta para generar riqueza.

2. Minimizacion de Costos de Operacion : Esta funcion objetivo se relaciona directamente

con la eficiencia de operacion de la planta en general.

3. Minimizacion del costo unitario de produccion de etileno : Esta funcion se relaciona
con la concentracion de los recursos de la planta hacia una produccion mas barata de

etileno, representando de esta manera la competitividad de la planta frente al mercado

del etileno.

Este trabajo no tomé en cuenta aspectos de capital fijo, admnistrativos y de
mantenimiento, debido a que no se quiere hacer moficicaciones fisicas sobre la planta que
representen un gasto de inversion y queda fuera del enfoque del trabajo la estructura
administrativa y de mantenimiento junto con los costos relacionados a estas. De esta
manera, los resultados numéricos de las funciones planteadas no ticnen como finalidad el
representar los costos reales del proceso, sino identificar las mejoras que se pueden lograr
sobre estos aspectos, al modificar las condiciones de operacion de la planta, Tomando en
cuanta las condiciones anteriores se formularon matematicamente las tres funciones

objetivo de la siguiente forma :

I. Funcion objetivo . Utilidades de la Planta

Utilidades = Valor de Productos - Costo de Matetias Primas - Costo de Servicios

2. Funcion objetivo : Costos de Operacion de la Planta

Costos de Operacion = Costo de Materias Primas + Costo de Servicios
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3. Funcién Objetivo : Costo Unitario de Produccion de Etileno

Costo Unitario del Etileno = (Materias Primas + Servicios ) / (Produccion Etileno)

En el caso de la funcion objetivo de los costos de operacion se dicidié utilizar una funcion
simplificada que tomara en cuenta los “costos variables de operacion™ , representados por
los servicios de la planta, debido a que este valor era pequefio en comparacion con el
costo de materias primas, haciendo que cualquier cambio en las condiciones de operacion
no tuviera efecto apreciable sobre la funcion objetivo planteada inicialmente. De esta
manera las funciones objetivo utilizadas para plantear el problema de optimizacion fueron

las siguientes :

I. Funcion objetivo : Utilidades de la Planta

Utilidades = Valor de Productos - Costo de Materias Primas - Costo de Servicios

2. Funcion objetivo : Costos de Operacion de la Planta

Costos de Operacion = Costo de Servicios

3. Funcion Objetivo : Costo Unitario de Produccion de Etileno

Costo Unitario del Etileno = (Materias Primas + Servicios ) / (Produccion Etileno)

El valor de los productos se calculd multiplicando el flujo anual de las corrientes de
producto de la planta por el precio actual de cada producto. Por otra parte, el costo de las
materias primas se calculd al multiplicar el flujo anual de la corriente proveniente de la
seccion de pirdlisis y de la corriente proveniente de pajaritos por su valor actual en el
mercado. Finalmente, los costos de servicios se calcularon al multiplicar el costo de cada

servicio por su consumo anual.

En cuanto al método matematico de busqueda para resolver las funciones objetivo y

encontrar los valores optimos de las variables manipuladas, se decidio utilizar el método
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de programacién cuadratica sccuencial con ¢l que cuenta ASPEN, debido a que es ¢l
método mas moderno para llevar a cabo la optimizacion de procesos y tienc la capacidad
de manejar problemos altamente complejos e interdependientes para encontrar una
solucion al problema de optimizacion. Adicionalmente, toda la bibliografia consultada
utiliza este método para la resolucion de los problemas de optimizacion y demuestra
claramente que se trata del método mas adecuado debido a In confiabilidad de los
resultados y al tiempo de calculo reducido para alcanzar una solucion optima. En el
Apéndice relacionado con el Método de Programacion Cuadratica Secuencial se ltace un
analisis exhaustivo del método de calculo y se presenta su estructura matematica

fundamental.

El andlisis de sensibilidad represento la base para tomar decisiones acerca del
planteamiento del problema de optimizacion y la eleccion de las variables de proceso a
manipular. Una vez estudiadas las cuarenta y cuatro variable de proceso, se encontraron
cinco varibles de influencia significativa sobre la economia del proceso, junto con 7
variables de influencia pequeiia. Debido a la complejidad del problema y al gran tamaiio de
la planta de produccion de etileno, se decidié utilizar anicamente las cinco variables mas
importantes como variables de decision para el procedimiento de optimizacion de la
planta. Esta decision se fundamentd en las recomendaciones bibliogrificas acerca del
méaximo nimero practico de variables a manipular, el cual se restringia a 4 variables en Ia
mayoria de los casos. Adicionalmente se tratd de realizar una optimizacion tomando en
cuenta las I3 variables del proceso que temian una influencia sobre su economia,
observandose que después de 48 horas de calculos utilizando un procesador 486 a 66 Mhz
no se alcanzé una solucion, por lo que se decidio suspender el proceso y restringirse a las

5 variables de mayor influencia.

De acuerdo con el planteamiento matematico de un problema de optimizacion, ¢l niimero
de restricciones impuestas no puede ser superior al namero de variables manipuladas para
encontrar una solucion, Por csta razon solamente fue posible imponer cinco restricciones

al problema de optimizacion, teniéndosc que tomar decisiones importantes sobre los
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criterios para elegir las restricciones y la manera de comprobar que no se fueran a violar
pardmetros de operacion de la planta que no pudieran ser contemplados matematicamente

como restricciones.

De acuerdo con lo anterior, y una vez realizado un analisis sobre los resultados obtenidos
en los articulos consultados, se pudo observar que de manera sorprendente los parametros
de operacion de los equipos no sufrian cambios fuertes al resolverse ¢l problema dec
optimizacion, habiendo de esta manera cambios muy pequeiios en los flujos dentro de las
columnas de destilacion, carga térmica de los intercambiadores de calor y gasto de bombas
y compresores, pudiéndose deducir que las restricciones importantes al problema no
venian dictadas por los equipos de la planta, sino por la pureza de los productos obtenidos

y sus especificaciones de diseiio.

Partiendo de lo anterior se decidio utilizar como restricciones al problema de optimizacion
las composiciones de los componentes clave en los productos del proccso, con el objeto
de garantizar la pureza de los mismos y su valor comercial, tomandose entonccs como
parametros restrictivos las siguientes cinco condiciones :

e pureza del producto de etileno

pureza del producto de propileno

pureza del producto de mezcla rica en butadieno

pureza del producto de propano

o composicion del producto de gasolina de pirdlisis

Una vez definidas las restricciones al problema de optimizacion, conociendo las variables a
manipular y la fiancion objetivo a maximizar o minimizar se procedid a resolver el
problema planteado con ayuda del método de programacién cuadratica secuencial,
obteniéndose resultados para cada funcion objetivo después de 2 a 3 horas de calculos y

de alrededor de 80 iteraciones por funcion objetivo.
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Una vez conociendo los resultados de cada funcion objetivo se procedid a hacer un
analisis de los resultados para verificar que no se violaran los parametros de operacion de
ningin cquipo de la planta y determinar la validez de los resultados utilizando las
restricciones impuestas. Se verifico que las alteraciones a las condiciones de operacion de
los equipos eran minimas, considerandose como correctas las restricciones aplicadas y por

lo tanto las soluciones obtenidas.

En este sentido es necesario recalcar que los resultados obtcnidos no necesariamente
corresponden a los que se obtendrian en la planta real al llevarse a cabo los cambios
recomendados, debido a que la simulacion no tiene una confiabilidad del 100% y las
funciones objetivo no toman en cuenta todos los parametros que afectan los costos de la
planta, sin embargo, las propuestas hacia la modificacion de algunas variables de
operacion llevarian sin duda hacia una mejor operacion de la planta, lo cual se reflejaria en
los costos de operacion y utilidades de la misma. Es importante recalcar que los resultados
deben ser confrontados con la realidad de la planta y evaluar la posibilidad de realizar los

cambios, tomando en cuanta las restricciones fisicas de la misma.
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CAPITULO
7

RESULTADOS

7.1. RESULTADOS DE LA SIMULACION DE LA PLANTA

A continuacion se presentaran una serie de tablas con los resultados mas representativos
de la simulacion del proceso de produccion de etileno. Estas tablas estan divididads en tres
grupos. El primero de estos grupos esta constituido por las corrientes de los productos de
la planta. El segundo grupo de tablas contiene los resultados obtenidos para otras
corrientes de importancia dentro de la planta, dentro de las cuales encontramos las
corrientes de recirculacion y algunas corrientes relevantes que conectan las distintas
secciones dc la planta. Por wltimo, el tercer grupo contiene los resultados obtenidos para
los fondos y domos de las torres de destilacion, como de sus respectivos retomos de los
rehervidores y condensadores. Esta presentacion se hace para mostrar la precision
alcanzada por la simulacion en los ciclos mas dificiles de converger: aquellos formnados

entre las torres y sus condensadores y rehervidores.
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La presentacion de resultados incluye una columna que representa el error entre la
simulacion y los datos de la planta. En el caso de las composiciones, se reportan los
errores para los principales componentes de cada corriente, sin mencionar los errores de
los componentes traza, los cuales pueden ser porcentualmente grandes pero que
fisicamente pueden ser despreciados. En el caso de las temperaturas se presenta un error
en forma de diferencia de °F entre los datos calculados y los datos de la planta. Todos los
errores que se presentan, salvo para el caso de las temperaturas se calcularon como

errores relativos, expresados en forma porcentual,
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Resuitados de la Simulacion de la Planta

Tabla 1
ETILENOALB. PROPANO AL B. PROPILENO A L.B.
DISENO SIMULACION| ERROR DISENO SIMULACION] ERROR DISENO SIMULACION| ERROR
CORRIENTE 483 483 547 547 556 556
FRACCION MOL
Hidrogeno 0} 4,654240E-06 0 0,000000 0 0,000000
Monoxido de Carbono 0 0,000000 0 0,000000 0 ©,000000
Metano 0,0001| 6,640180E-05 0 0,000000 0 0,000000
Acetileno 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Etileno 0,9998 0,998995 | 0,080631 0} 2,748500E-28 0,0001} 1,383890E-06
Etano 0,0001} 9,344160E-04 0 0,000000 0,0103 0,00G6000
Propino 0 0,000000 0,00635 0.006181 0} 4,466200E-21
Propadieno 0 0,000000 0,00635 0,019938 0} 3,191800E-15
Propileno 0 0,000000 0,1847 0,183066 | 0,892684 0,9814 0,996673 | 1,532388
Propano 0 0,000000 0,7939 0,790811 0,390624 0,0083 0.003326
1,3-Butadieno 0 0,000000 0,0069] 2,584880E-06 0 2,936100E-28
Butenos 0 0,000000 0,0015{ 2,301980E-06 0} 6,158500E-28
Butanos 0 0,000000 0,0002} 4,917250E-08 0} 3,472100E-28
Compuesto C5 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Comp C6.1 0 0,000000 0 0,000060 0 0,000000
Comp C6.2 0 0,000000 0 0,000000 0 0.000000
Comp C6.3 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Diéxido de Carbono 0 0,000000 0 0,000000 0 0.000000
Acido Sulfhidrico 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Agua 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
FLUJOTOTAL
Lbmol/h 4962,29] 4962,290000 0 52,16 52,156000 | 0019175 146.1 146,100000 0
PM. 28,05 28,054730 0,01686 43,68 43,622230 | 0,132432 4197 42087330 ) 0,278777
Temp (°F) 100 100,000000 100 100,000000 100 100,000000
Presion (psia) 370 370,000000 340 340,000000 285 285,000000
Densidad (Ib/fi3) 2,01 2,243148 | 10,39379 30,80 29776630 | 3,440181 31,681 30.612020 | 3,492027
Fraccion de Vaper V/F 1 1,000000 €] 0,000G00 0 0,000000




Resultados de la Simulacion de la Planta

Tabla 2
GAS A QUEMADORES GASOLINA DE PIROLISIS MEZCLA DE C4
DISENO SIMULACION| ERROR DISENO SIMULACION}| ERROR DISENO SIMULACION| ERROR
CORRIENTE 371 371 583 583 584 584
FRACCION MOL
Hidrogeno 0,2128) 2,117527E-01 | 0,494586 0 0,000000 0 0.000000
Monoxido de Carbono 0,0151 0,013929 | 8,410812 0 0.000000 0 0,000000
Metano 0,7139] 6,933339E-01 2,966262 o] 0,000000 (4] 0,000000
Acetileno (0] 0,000188 0 0,000000 0 0,000000
Etileno 0,0667 0,079864 0,0001 0,000000 0 0,000000
Etano 0,0015§ 9,327440E-04 0,0001 0,000000 1] 0,000000
Propino (4] C,000000 0 0,000000 0,0007| 1,115960E-02
Propadieno 0 0,000000 0 0,000000 0,0007| 5,927080E-03
Propileno 0 0,000000 0 0,000000 0,0005 0,001018
Propano 0 0,000000 0 0.000000 0,001 0,004463
1,3-Butadieno 0 0,000000 0,0254| 3,653750E-02 0,5729] 5,731491E-01 | 0,043462
Butenos 0 0,000000 0,0015} 9.172020E-03 0,248 2,471408E-01 | 0,3476506
Butanos (4] 0,000000 0,0037] 2,498010E-02 0,1298} 1,150199E-01 12,83004
Compuesto C5 (4] 0,000000 0,2417 0,242593 | 0,368229 0,0464 0,042039 | 10,37423
Comp C6.1 0 0,000000 0,2272333 0,228959 | 0,753672 0 0,000003
Comp C6.2 0 0,000000 0,2272333 0,228840 | 0,702019 0 0,000059
Comp C6.3 0 0,000600 0,2272333 0,228918 | 0,736027 0 0.000022
Didxido de Carbono 0 0,000000 0 0,000000 0 0,0000C)
Acido Sulfhidrico 0 0,000000 0 0,0600000 0 0,00000C
Agua (0] 0.000000 (0} 0,000000 (4] 0,000000
FLUJO TOTAL
Lbmol/h 868,72 830,531900 | 4,598029 54.69 64,113460 14,6981 137,11 137,110000 (o]
PM. 14,16 14213430 { 0,375912 79.74 77,367380 | 3,066693 35,82 55,4339906 | 0,696342
Temp (°F) 100 100,0000C0 100 100,000000 100 100,000000
Presion (psia) ii2 112,060000 130 130,600000 345 345,000000
Densidad (Ib/ft3) 0,267 0,267457 | 0,185871 20,527 40,596300 { 0,170705 37,639 36,173470 2,39272
Fraccion de Vapor V/F 1 1.000060 Q0 0,000000 Y] 0.000000




Resuitados de ta Simutacicn de la Planta

Tabla 3
DOMOS DE TORRE APAGADO ALIM. LAVADO CAUSTICO ALIM. SEC. DESMETANIZADORA
DISENO SIMULACION| ERROR DISENO SIMULACION| ERROR DISENO SIMULACION| ERROR
CORRIENTE 116 116 222 222 239 239
FRACCION MOL
Hidrégeno 0,3125} 3,129029E-01 | 0,128762 0,3221 0,322857 | 0,234469 0,3242 0,323835 1 0,112681
Monodxido de Carbono 0,004 0,003983 | 0,430344 0,0043 0,004300 { 0,010929 0,0044 0,004326 | 1,714114
Metano 0,0648( 6,.409900E-02 { 1.093621 0,0787 0,081507 | 3,3443402 0,0792 0,079173 | 0,033976
Acetileno 0,0018 0,001867 | 3,572634 0,0019 0,001927 { 1,382718 0,0019 0,001911 | 0,597462
Etileno 0,3108 0,310161 | 0,205957 0,3294) 3,278194E-01 | 0,482156 0,3314] 3,312796E-01 | 0,036344
Etano 0,2343) 2,338681E-01 { 0,184677 0,2403 0,240035 { 0,110401 0,2417 0,241644 | 0,023175
Propino 0,00005 0,000060 0,0001 0,000061 0,0001| 1,006010E-04 0,59741
Propadieno 0,00005 0,000060 0,0001 0,000061 0,0001} 1,006010E-04 0,59741
Propilenc 0,0065 0,006353 2,31274 0,0066 0,006463 | 2,112807 0,0066 0,006640 | 0,597619
Propano 0.0017 0,001699 { 0,031186 0,0017 0,001729 | 1,680113 0,0017 0,00171G6 { 0,597584
1,3-Butadisno 0,004 0,003645 | 9.729134 0,0041{ 3,708930E-03 { 10,54401 0,00411 4,124650E-03 | 0,597626
Butenos 0,0008 0,000686 0,0008] 6,982260E-04 0,0008] 8, 048090E-04 | 0,597533
Butanos 0,0008 0,000787 0,0008] 8,008390E-04 0,0008] 8,048090E-04 | 0,597533
Compuesto C5 0,0009 0.000871 0,0008 0,000886 0,0009 0,000905 | 0,597519
Comp C6.1 0,000533 0,000539 0,0006666 0,000548 0.0005333 0,000671
Comp C6.2 0,000533 0,000539 0,0006666 0,000548 0,0005333 0,000671
Comp C6.3 0,000533 0,000262 0,0006666 0,000266 0,0005333 0,000671
Didxido de Carbono 0,0006 0,000622 03,0006 0,000633 0 0,000000
Acido Sulthidrico 0,0001 0,000000 0,0001 0,000000 0 0,000000
Agua 0,0544 0,0569%96 | 4,553868 0,0056 0,005151 0,0007 0,000628
FLUJO TOTAL
Lbmol/h 16185,775 16214720000 | 0,178541 15964,78} 15937,410000 { 0,171734 15862.75| 15876,410000 0,08604
P.M. 1944 19406030 1 0,175049 196 19477020 | 0,631411 19,54 19,571690 } 0,161918
Temp (°F) 110 111,780800 120 120,259300 60 60.004900
Presion (psia) 23,5 23,500000 251.9 252000000 5572 557.200000
Densidad (Ib/fi3) 0.075 0,074365 { 0,853761 0.821! 0819505 | 0,182476 2,184 22183201 1,547117
Fraccion de Vapor V/F 1 1,000000 1 1.000009 1 1,000000




Resultados de la Simulacién de la Planta

Tabla 4
HIDROGENO A CONVERTIDOR REC. METANO A COMPRESION REC. C2'S A DESETANIZADORA
DISENO SIMULACION| ERROR DISENO SIMULACION{ ERROR DISENO SIMULACION] ERROR
CORRIENTE 387 387 329 329 404 404
FRACCION MOL
Hidrégene 0,90564 9,057439E-01 | 0,015887 0,1222 0,127190 | 3,923491 0 0,000014
Monoxido de Carbono (¢} 0,000000 0,0096 0,007422 0 0,000000
Metano 0,0944] 9.419980E-02 | 0,212527 0,4975 0,474615 | 4,821825 0,0002 0,000155
Acstileno 0 0,000001 0,0008 0,000822 | 2,637075 ] 0,000000
Etileno 0 0,000000 0,3008] 3,272325E-01 8,07759 0,4541} 4,537542E-01 | 0,076209
Etano 0,0001} 5,540800E-05 0,0691 0,062701 { 10,20558 0,542 0,546071 | 0,745435
Propino 0 0,000000 0 0,000000 0| 3.882300E-12
Propadieno 0 0,000000 0 0,000000 0} 1,007200E-10
Propileno 0 0,000000 0 0,000016 0,0037 0.000006
Propano 0 0,000000 0 0,000002 0 0,000000
1,3-Butadieno 0 0,000CC0 0] 1,715740E-08 0 0,000000
Butenos 0 0,000000 0] 4,260290E-09 0 0.000000
Butanos 0 0,000000 0] 4,063600E-08 0 0,000000
Compuesto C5 0 0,000000 0 0,0000G0 0 0,000000
CompC6 1 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Comp C6.2 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Comp C6.3 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Diodxido de Carbono 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Acido Sulfhidrico 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Agua 0 0,000000 0 0,000000 0 0,006500
FLUJO TOTAL
Lbmol/h 68,92 68,857490 | 0,090782 526,43 533,183700 | 1,266674 460,88 426,820900 | 7,979717
P.M. 3.34 3,338785 0,03639 20,25 19,16606G | 5,655518 29,19 29,152440 0,12884
Temp (°F) 60 60,000000 100 100,000000 0.7 3,020323 2.32°F
Presion (psia) 4288 440,000000 239 23,900000 364.1 364,100000
Dernsidad (Ib/fi3) 0,251 0,259937 | 3,438215 0,081 0,07658¢ | 5,763594 26,096 26,430180 | 0.967543
Fraccion de Vapor V/F 1 1,000000 1 1,000000 0 0.000000




Resultados de la Simulacion de la Planta

Tabla s
REC. FRAC. ETIL. A ABSORBEDOR DOMOS FRAC. ETIL A COMPRES. REC. ETANO A PIROLISIS
DISENO SIMULACION| ERROR DISENO SIMULACION| ERROR DISENO SIMULACION{|{ ERROR
CORRIENTE 454 454 367 467 475 475
FRACCION MOL
Hidrogeno 0} 4,734340E-06 0,1241 0,128278 3,25729 0 0,000000
Monoxido de Carbono 0 0,000000 0 0,000000 0 0.000000
Metano 0,0001] 6,379760E-05 0.2109 0,208868 0,97296 0 0.000000
Acetileno 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Etileno 0,5697 0,580846 | 1,918976 0,665| 6,628538E-01 | 0,323782 0,01} 7,626710E-03
Etano 0,4102| 4,190852E-0! | 2,120142 0 0,000000 0,989 0,992366 | 0,339139
Propino 0 0,000000 0 0,000000 0} 2,302200E-11
Propadieno 0 0,000000 0 0,0C0000 0] 6,329300E-10
Propileno 0 0,000000 0 0,000000 0,001 0,000008
Propano 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
1,3-Butadieno 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Butenos 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Butanos 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Compuesto C5 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Comp C6.1 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Comp C6.2 0 £,000000 0 6,000000 0 0.000000
Comp C6.3 0 0,000000 0 0,000000 0 0.000000
Didxido de Carbono 0 0,000000 0 0,0G60000 0] 0,000000
Acido Sulfhidrico 0 0,000000 0 0,000000 0 0.000000
Agua 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
FLUJO TOTAL
Lbmol/h 1770,92{ 1770,920000 0 31,46 31,594400 | 0,425392 3861,58] 3861,580000 0
P\ 29 28.897700 | 0,354007 2271 22,204950 | 2.274493 39,06 30.054360 | 0,018766
Temp (°F) -4,2 -4,964179 30 30.000000 100] 100,000000
Presion (psia) 296| 296,911800 255f 255,000000 128f 129,000000
Densidad (Ib/ft3) 26,383 26,873540 | 1,825364 1,18 1,186808 0,57364 0,682 0.692338 | 1,493173
Fraccion de Vapor V/F 0 0,000000 1 1,000000 1 1,000000
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Resultados de ia Simulacion de la Planta

Tabla 6
DOMOS DESMETANIZADORA FONDOS DESMET ANIZADORA DOMOS DESET ANIZADORA

DISENO | SIMULACION] ERROR | DISENO | SIMULACION] ERROR | DISENO |SIMULACION| ERROR
CORRIENTE 339 339 405 305 303 303
FRACCION MOL
Hidrégeno 0,2128 2,117630E-01 | 0,489698 0 0,000000 0 0,000001
Monéxido de Carbono 0,0151 0,013929 | 8,408477 0 0,000000 0 0,000000
Metano 0,6939| 6,933218E-01 | 0,083396 0,0002 0,000002 0,0002 0,000009
Acetileno 0 0,000148 0,0033 0,003266 0,0032 0,003132 | 2,155807
Etileno 0,0767 0,079329 | 3,313803 0,5513| 5,498765E-01 | 0,258876 0,562} 5,618665E-01 | 0,02376
Etano 0,0015| 1,509190E-03 | 0,608936 0,4162 0,416905 | 0,168984 0,4341 0434990 | 0,204671
Propino 0 0,000000 0,00015 0,000175 0} 2,018800E-13
Propadieno 0 0,000000 0,00015 0,000175 o} 7,470000E-12
Propileno 0 0,000000 0,0115 0,011560 0.0006 ¢,000001
Propano 0 0.000000 0,003 0,002978 0 0.000000
1,3-Butadieno 0 0,000000 0,0071{ 7,181660E-03 0] 3,122800E-18
Butenos ) 0,000000 0,0014] 1,401300E-03 0| 9,815000E-19
Butanos ) 0,000000 0,0015{ 1,401300E-03 0{ 3,901100E-17
Compuesto C5 0 0,000000 0,0016 0,001576 0 0,060000
Comp C6.1 0 0,000000 0,0009 0,001168 0 0.000000
Comp C6.2 0 0,000000 0,0009 0,001168 0 0,000000
Comp C6.3 0 0,000000 0,0009 0,001168 0 0,000000
Diéxido de Carbono 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Acido Sulfhidrico ) 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Agua 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
FLUJO TOTAL
Lbmol/h 868,72 830,531100 | 4.59813 9105,88] 9118,313000 | 0,136352 9306,7| 9284,827000 | 0,235578
PM. 14,16  14,214550 | 0,383762 29,58) 29625970 | 0,155168 2803 28924220 | 0,019983
Temp (°F) -145,5] -145,500000 0 149  13,551260 9,7 10.333580
Presion (psia) 447|  $47,000000 0 365|  365,000000 348,9] 348900000
Densidad (1b/ft3) 2,183 2,214202 | 1,409176 14,283 14,782370 | 3.378146 2.846 2,924995 | 2,700688
Fraccion de Vapor V/F 1 1,000000 0,1051858 0,105186 | 9,51E-05 1 1000000




Resultados de la Simulacion de la Planta

Tabla 7
FONDOS DESETANIZADORA RETORNO REH. DESETANIZADORA REFLUJO DESETANILZADORA
DISENO SIMULACION} ERROR DISENO SIMULACION| ERROR DISENO SIMULACION] ERROR
CORRIENTE 402 302 422 422 409 409
FRACCION MOL
Hidrogeno 0} 5,041000E-28 0 0,000000 0 0,000000
Monoxido de Carbono 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Metano O} 1,592200E-26 0 0,000000 0 0,000002
Acetileno 0 0,001708 0 0,002775 0,0028 0,003116 | 10,13227
Etileno 0 0,000000 0,0001} 1,210470E-06 0,4738| 4,756966E-01 0,3987
Etano 0,0039] 1,864800E-02 0,0074 0,038356 0,5212 0,521182 | 0,003473
Propino 0,00375 0,004543 0,00435 0,004687 | 7,194852 0} 1,340600E-12
Propadieno 0,00375 0,004543 0,00435 0,004805 | 9,473259 0] 4,217100E-11
Propileno 0,3884 0,380849 | 1,982649 0,4815 0,449972 1 7,006611 0,0022 0,000004
Propanc 0,11 0,103829 | 5,943936 0,1287 0,118700 | 8,424508 0 0,000000
1,3-Butadieno 0.2061 0,198461 | 3,849224 0.1713} 1,707271E-01 | 0,335565 0 0,000000
Butenos 0,0879 0,084541 3,97322 0,074} 7,326600E-02 | 1,001829 0 0,000000
Butanos 0,0463 0,042602 | 8,680854 0,0375] 3,568120E-02 | 5,097362 0 0,000000
Compuesto C5 0,0546 0,052278 { 4,442638 0,0364 0,036414 | 0,037074 0 0,000000
Comp Cé6.1 0,0316 0,036000 0,0181 0,021262 0 0,000000
Comp C6.2 0,0316 0,036000 0,0181 0,021808 0 0,000000
Comp C6.3 0,0316 0,036000 0,0181 0,021545 0 0,000000
Didxido de Carbono 0 0.000000 0 0,000000 0 0,000000
Acido Sulfhidrico 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Agua 0 0,000000 0 0,000000 0 0.000000
FLUJO TOTAL
Lbmol/h 388,73] 407,774000 | 4,670234 9968,921 10496,210000 | 5,023623 8405,65| 8074,225000 | 4,104728
P.M. 51,99 52,066810 | 0,147522 49,08 49,058300 | 0,044233 29,13 29,098150 | 0,105457
Temp (°F) 1944 194,400000 1944 194,961300 9,7 10,599390 09 °F
Presion (psia) 365] 365,000000 365; 365,000000 360 360,000000
Densidad (Ib/ft3) 31,59 29,697130 | 6,373916 6,198 6,362760 | 2.589442 25,579 25,809480 | 0,893005
Fraccién de Vapor V/F 0 0,002000 0,5279541 0,518608 1,80219 0 0.000000




" Lavia v

DOMOS ABSORBEDOR DA-403 FONDOS ABSOBEDOR DA-403 DOMOS DESPROPANIZADORA
DISENO __[SIMULACION] ERROR | DISENO |SIMULACION] ERROR | DISENO |SIMULACION| ERROR
CORRIENTE 460 460 420 420 510 510
FRACCION MOL
Hidrogeno 0,0003| 3,958350E-04 0 0,000014 0 0,000000
Monéxido de Carbono 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Metano 0,0008| 6,232470E-04 0,0002 0,000154 0 0,000000
Acetileno 0 0,000000 0 0,000000 () 0,000000
Etileno 0,5608 0,546807 | 2,559076 0,4541| 4,542564E-01 { 0,03443 0,0001{ 1,019850E-06
Etano 0,4378| 4,521735E-01 | 3,178758 0,542 0,545570 | 0,654325 0,0076 0,000000
Propino 0 0,000000 0 0,000000 0,0069{ 1,625840E-03
Propadieno 0 0,000000 0 0,000000 0,0069| 5,244650E-03
Propileno 0,0004 0.000001 0,0037 0,000005 0,7613 0,782652 { 2,728185
Propano 0 0,000000 0 0,000000 0,215 0,210475 | 2,149899
1,3-Butadieno 0 0,000000 0 0,000000 0,0018 6,799580E-07
Butenos 0 0,000000 0 0,000000 0,0004 6,055390E-07
Butanos 0 0,000000 0 0,000000 0,0001{ 1,293490E-08
Compuesto C5 0 0,000000 0 0,000000 o 0,000000
Comp C6.1 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Comp C6.2 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Comp C6.3 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Diéxido de Carbono 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Acido Sulfhidrico 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Agua 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
FLUJO TOTAL
Lbmol/h 10626,25} 10619800000 | 0,060736 460.88] 446593000 | 3,19911 198,25] 198250000 0
P.M. 28,92] 28947500 0,095 29,19]  29,151400 | 0,132412 4242] 42491090 | 0,167306
Temp (°F) -0,2 1,205300 1.4°F 0.7 1,390181 0.7°F 50,3]  51,584460
Presion (psia) 303] 303,000000 304] 304,000000 112]  112,000000
Densidad (Ib/ft3) 242 2,474496 26,171  26,565160 | 1,483748 33,107 33212510 | 0,317682
Fraccién de \'apor V/F 1 1,000000 0 0,000000 0 0,000000




Resultados de la Simulacion de la Planta

Tabla9
FONDOS DESPROPANIZADORA REFLUJO DESPROPANIZADORA |RETORNO REH. DESPROPANIZADORA
DISENO SIMULACION|] ERROR DISENO SIMULACION| ERROR DISENO SIMULACION| ERROR
CORRIENTE 503 503 509 509 505 505
FRACCION MOL
Hidrégeno 0 0,006000 0 0,000000 0 0,000000
Mcnoxido de Carbono 0 0,000000 0 0,000000 (1] 0,000000
Metano 0 0.000000 0 0,000000 0 0,000000
Acetileno 0 0,000000 0 0,003591 0 0,000000
Etileno (4] 0,000000 0,0001] 1,099690E-06 0 0,000000
Etano 0 0,000000 0,0076 0,040690 0 0,000000
Propino 0,0005 0,007604 0,0069 0,008743 0,0009} 2,105610E-04
Propadieno 0,0005 0,004039 0,0069 0,008845 0,0009{ 3,367210E-05
Propileno 0,0004 0,000694 0,7613 0,732264 | 3,965194 0,0008 0.000004
Propano 0,0007 0,003041 0,215 0,201467 6,71707 0,0015 0,000012
1,3-Butadieno 0,4188 0,402175 | 4,133799 0,0018} 2,326030E-03 0,4788| 4,723727E-01 | 1,360642
Butenos 0,1789 0,171320 | 4,424713 0,0004] 1,987160E-03 0,2099} 2,028324E-01 | 3,484453
Butanos 0,0945 0,086332 | 9461784 0,0001] 8,545550E-05 0.1039| 9,803300E-02 | 5,984719
Compuesto C5 0,1114 0,105939 | 5,154754 0 0,000000 0.0878 0,086813 | 1,136926
Comp C6.1 0,0645333 0,072953 0 0,000000 0,0384 0,045382
Comp C6.2 0,0645333 0.072953 0 0,000000 0,0384 0,047578
Comp C6.3 0,0645333 0,072953 0 0,000000 0,0384 0,046728
Diéxido de Carbono 0 0,000000 0 0,000000 o 0,000000
Acido Sulfhidrico 0 0,000000 0 0,000000 (o] 0,000000
Agua (1] 0,000000 0 0,000000 1] 0,000000
FLUJO TOTAL
Lbmol'h 190,47 201,223500 § 5,334058 338,28 337,012200 | 0.376188 634,43 637,725200 | 0,516712
PM. 61,94 62,422370 } 0,772752 42,42 41,962150 } 1,091102 59,41 60,210840 1.33006
Temp (°F) 182,1 180,653000 1.4°F 50,3 46,314850 4°F 182,1 183,430800 1.33°F
Presion (psia) 130 130,000000 150} 150,000000 1] 130] 130,000000 0
Densidad (Ib/ft3) 36,729 34,568360 6,25034 33,35 33,259970 { 0,270686 2,481 2,577741 | 3.752937
Fraccion de Vapor V/F 1] 0.000000 0 0,000000 0,520435666 0,505291 | 1513467




Resultados de la Simulacién de la Planta

Tabla 10
DOMOS DESBUTANIZADORA FONDOS DESBUTANIZADORA REFLUJO DESBUTANIZADORA
DISENO |SIMULACION] ERROR DISENO |SIMULACION| ERROR DISENO |SIMULACION| ERROR
CORRIENTE 580 580 572 572 579 579
FRACCION MOL
Hidrégeno 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Monoéxido de Carbono 0 ©,000000 0 0,000000 0 0,000000
Metano 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Acetileno 0 0,000000 0 0.000000 0 0,000000
Etileno 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Etano 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Propino 0,0007 0,011160 0 0,000000 0,0007| 1,824860E-04
Propadieno 0,0007 0,005927 0 0,000000 0,0007] 2,776680E-05
Propileno 0,0005 0,001018 0 0,000000 0,0005 0,000003
Propano 0,001 0,004463 0 0,000000 0,001 0,000008
1,3-Butadieno 0,5729 0.573149 | 0,043462 0,0329] 3,653750E-02 | 9,955525 0,5729| 5,634050E-01 | 1,685289
Butenos 0,248 0,247141 | 0,347656 0,0015] 9,172020E-03 0,248] 2,384402E-01 | 4,009307
Butanos 0,1298 0,115020 | 12,85004 0,0257| 2,458010E-02 | 2,881894 0,1298] 1,217764E-01 | 6,588797
Compuesto C5 0,0464 0,042039 | 10,37423 0,2464 0,242593 | 1,569169 0,046% 0,075053
Comp C6.1 0 0,000003 0,230333 0,228959 | 0,600151 0 0,000048
Comp C6.2 0 0,000059 0,230333 0,228840 | 0,652509 c 0,000751
Comp C6.3 0 0,000022 0,230333 0,228918 | 0,618037 0 0,000305
Diéxido de Carbono 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Acido Sulfhidrico 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Agna 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
FLUJO TOTAL
Lbmol/h 137,11} 137,110000 0 53,35 64,113460 | 16,78814 56,55 53,040710 | 6,61622
PM 55,82 55433990 | 0,696342 77.67 77,367380 | 0,391147 55,82 56.297180 | 0,847609
Temp (°F) 1159{ 114,831800 1.1°F 246,11 238,124000 8 °F 115,9] 118,830300 29°F
Presion (psia) 75 75,000000 0 87 87,000000 0 80 83,000000 { 3,614458
Densidad (Ib/fi3) 35,791 35,496520 | 0,829602 42,513 35524110 | 19,67365 35,947 35,273710 | 1.908759
Fraccién de Vapor V/F 0 0,0600000 0 0,000000 0 0,000000




Resultados de 1a Simulacion de la Planta

Tabia 11
DOMOS FRACCIONADORA ETILENO | FONDOS FRACCIONADORA ETILENO REFLUJO FRACC. ETILENO
DISENO SIMULACION| ERROR DISENO SIMULACION!{ ERROR DISENO SIMULACION{ ERROR
CORRIENTE 453 453 452 452 464 464
FRACCION MOL
Hidrégeno 0,1341] 1,325796E-01 1,146783 (4] 0,000000 0,0001 0,000185
Monoxido de Carbono (4] 0,600000 (4] 0.000000 0 0,00060060
Metano 0,1909} 1,962602E-01 2,73117 0 0,060000 0,0116 0,013046
Acetileno 0 0,660000 0 0,000000 (] 0,000000
Etileno . 0,665 0,671152 | 0,916589 0,01] 9,215010E-03 | 8,518602 0,9883} 9,867690E-01 | 0,155153
Etano ) 0} 8,582080E-06 0,989 0,990783 { 0,179979 0 0,000000
Propino 0 0,000000 (4] 0.000000 0 0,000000
Propadieno 0 0,000000 0 0,000000 (] 0,000000
Propileno 0 0,000000 0,001 0,000002 (4] 0,0060000
Propano 0 0,000000 0 0,000000 (4] 0,000000
1,3-Butadieno 0 0,000000 0 0,000000 0 0,0060000
Butenos 0 0,000000 0 0,600000 (4] 0,0600000
Butanos 0 0,000000 0 0,0060000 0 0,000000
Compuesto C5 (V] 0,000000 (V] 0,000000 (4] 0,0600000
Comp C6.1 0 0,06060000 0 0,000000 0 0,000000
Comp C6.2 0 0,0600000 0 0,000000 0 0,000000
Comp C6.3 0 0,000000 0 0,000000 (4] 0,000000
Didxido d= Carbono [}] 0,600000 0 0,000000 0 0,000000
Acido Suifhidrico (4] 0.006000 0 0,000000 0 0,000000
Aguz 0 0,000000 0 0,000000 o 0,060000
FLUJO TOTAL
Lbmol/h 31,46 31,460000 0 3861,58] 3855,130000 0,16731 30181,04| 30308,190000 | 0,419524
PM. 22,71 22244310 2,093065 30,06 30,051080 | 0,029683 279! 27,892250 | 0.063638
Temp (°F) -542 -54,348960 211 20,693940 -31,5 -30,227830
Presion (psia) 260 260,000000 300 300,000000 290 2906,000000
Densidad (Ib/fi3) 1,664 1.608671 3.439423 25,086 25,722430 2,47426 27.877 28.021580 | 0,515939
Fraccion de Vapor V/F 1 1,000000 0 0,000000 0 0,000000




Resultados de la Simulacion de la Planta

Tabla 12
RE'l;ORNO REH. FRACC. ETILENO DOMOS FRACC. PROPILENO FONDOS FRACC. PROPILENO
DISENO SIMULACION} ERROR DISENO SIMULACION| ERROR DISENO SIMULACION| ERROR
CORRIENTE 463 163 555 555 539 549
FRACCION MQL
Hidrogeno O} 4.203500E-28 0 0,000000 0 0,000000
Monéxido de Carbono 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Metano 0] 2,558000E-23 0 0,000000 0 0,000000
Acetileno 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Euieno 0,01 0,007645 0,0001{ 1,383890E-06 0j 2,748500E-28
Etano 0,989} 9,923463E-01 0,337211 0,0103 0,000000 0 0,000000
Propino 0 0,000000 0 0,000000 0,01635] 6,180680E-03
Propadieno 0 0,000000 0 0,000000 0,01635} 1,993770E-02
Propileno 0,001 0,000008 0,9814 0,996673 | 1,532388 0,1647 0,183066 { 10,03235
Propano (4] 0,000000 0,0083 0,003326 0,7939 0,790811 { 0.390624
1,3-Butadieno 0 0,000000 0| 2,936100E-28 0,0069| 2,584880E-06
Butenos 0 0,000000 0] 6,158500E-28 0,0015] 2,301980E-06
Butanos 1] 0,000000 0} 3,472100E-28 00,0002} 4,917250E-C8
Compuesto C5 G 0,000000 (4] 0,000000 0 0,000000
Comp C6.1 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Comp C6.2 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Comp C6.3 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Dioxido de Carbono 0 0.000000 0 0,000000 0 0,000000
Acido Sulfhidrico ] 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Agua 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
FLUJO TOTAL
Lbmol/h 39349,26) 39053,830000 | 0,756469 146,1 146,100C00 0 52,16 52,150000 | 0,019175
PM. 30,06 30,054330{ 0018866 41.97 420873301 0,278777 43,68 43.622230 ¢ 0.132432
Temp (°F) 21,2 20,852570 119,2 119,672100 1439 142,346800
Presion (psia) 300 300,0G0000 375 290,000000 328.,8 328,800000
Densidad (1b/ft3) 4.349 4,487601 3,088532 30,169 29.23557G | 3,192789 26,836 26,846740 | 0.040005
Fraccién de Vapor V/F 0,500165442 0,500166 0 0.000000 0 0.000000

"



Resultados de la Simulacion de la Planta

Tabla 13
REFLUJO FRACC. PROPILENO |RETORNO REH. FRACC. PROPILENO
DISENO |SIMULACION] ERROR DISENO |SIMULACION| ERROR
CORRIENTE 554 554 546 546
FRACCION MOL
Hidrégeno 0] 0,000000E+00 0 0,000000
Monéxido de Carbono 0 0,000000 0 0,000000
Metano 0] 0,000000E+00 0 0,000000
Acetileno 0 0,000000 0 0,000000
Etileno 0,0001 0,000004 0] 7,079900E-28
Etano 0,0103} 5.434100E-02 0 0,000000
Propino 0 0,000000 0,02635 0,029524 | 10,74937
Propadieno 0 0,000000 0,02635 0,029693 | 11,25825
Propileno 0,9814 0,942129 | 4,168292 0,1447 0,146271 | 1,074237
Propano 0,0083 0,003525 0,7939 0,782083 | 1,51103
1,3-Butadieno 0 0,000000 0,0069| 7,785880E-03
Butenos 0 0,000000 0,0015| 4,295310E-03
Butanos 0 0,000000 0,0002] 3,484670E-04
Compuesto C5 0 0,000000 0 0,000000
Comp C6.1 0 0,000000 0 0,000000
Comp C6.2 0 0,000000 0 0,000000
Comp C6.3 0 0,000000 0 0,000000
Dioxido de Carbono 0 0,000000 0 0,000000
Acido Sulfhidrico 0 0,000000 0 0,000000
Agua 0 0,000000 0 0,000000
FLUJO TOTAL
Lbmol/h 2629,8] 2596936000 | 1,265491 6185,39] 6082,781000 ] 1.686876
PM. 4197 41,435000 | 1,291179 43,68 43,697210 | 0,039385
Temp (°F) 11921 113,572300 5.6 °F 144.1] 145219700
Presion (psia) 380 380,000000 328,8] 328,800000
Densidad (Ib/ft3) 29,306 29187180 | 0407097 5.779 5,935792 | 2,641467
Fraccién de Vapor V/F 0 0,000000 0,500503606 0,500505 | 0.000109




7.2, RESULTADOS DEL ANALISIS DE SENSIBILIDAL

A continuacion se presenta una primera tablv que wnesta los vesatdindoz seantidie g b
variables que se seleccionaron para ser considerndas durante of prhantnmiento el problen
de optimizacion de la planta de ctileno. Se proporcionn infornueiin wbie b natmnalia i
Ia variable, el equipo con el que se relaciona, ef rngo de viiaion y e i sl day

utilidades y costos de operacion de i planta dentro dol vatpor anpecilivado

La segunda tabla muestra los resultados resumidon de L varinblen que Geagen w
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planteamiento del problema de optimizacion, debido a bn connplejitid el a7 ol
reducida influencia de estas variables wobre los parhmetron conban g Vs ditns

contenidos en esta tabla son idénticos a los de b tabla anteriog

Tes . . o - 7 Y+ P . whiiada s 4 i ; P L
Exn lss STNENISs PLEmAS W prewenlan 4 wiline ac A PN R A E A LU R A b

. . L . P pe YL
arndedes ¥ o8 LnEeE S UL S LA .";‘u}"‘ui"; G OLRMAECA B B RIS R TR Ll

vemghies uritizedng DECE b OPRUEZEUOT 00 CRimtien sl G whisasak s b

15 >3

SCODUERE D PORCES N Sy Gy b g BV T d LRSS Gt L e KA K

RSOV N )

: " tnlba ) & - Rl - - . Fd “ FPYY S . o P oy

f MODTIIASADL OF DRI MELTYOL TEmhE Lutty i i g < A A L
GITAIRIITOY EUONOTHLCIY LU TYRlRILG § s L O Ry L B s

K 'Q;:&.ﬁ"""” o ke 13 S 0 ot P Sl s At ';S’Z,Bf\'iiﬂ;‘i Srgte e it beelasl AL W P DR R i Lai

MIPNGITE R OTUICCNNT D B DA D M



7.2. RESULTADOS DEL ANALISIS DE SENSIBILIDAD

A continuacion se presenta una primera tabla que nwestra los resultados resumidos de las
variables que se seleccionaron para ser consideradas durante el plantamiento del problema
de optimizacion de Ia planta de ctileno. Se proporciona informacion sobre la naturaleza de
la variable, el equipo con el que se relaciona, el rango de variacion y su influencia sobre las

utilidades y costos de opcracion de la planta dentro del rango especificado.

La segunda tabla muestra los resultados resumidos de las variables que tienen una
influencia sobre la economia del proceso, pero que no fuerou seleccionadas para el
planteamiento del problema de optimizacion, debido a la complejidad del mismo y a la
reducida influencia de estas variables sobre los parametros ccondmicos, Los datos

contenidos en esta tabla son idénticos a los de la tabla anterior.

En las siguientes paginas se presentan 8 graficas que ilustran el comportamiento dc las
utilidades y los costos de operacion, con respecto a cambios en los valores de las cinco
variables utilizadas para la optimizacion y tres variables adicionales de influencia sobre la

economia del proceso, dentro de los rangos establecidos en las primeras dos tablas de esta

seccion.

La informacion de esta seccion tienc como fin el presentar ¢l comportamiento de los
parimetros econdmicos con respecto a cambios en los valores dc las variables dc proccso
y justificar la eleccion de dichas cinco variables para ser utilizadas en el planteamiento del

problema de optimizacion de la planta de etileno.
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Tabla 14.

VARIABLES DE INFLUENCIA ECONOMICA SELECCIONADAS PARA LA OPTIMIZACION
Variable Equipo Rango Influencia Utilidades ($/afio) | Influencia Costos Operacion ($/ano)
Flujo Producto de Etileno | DA-402 | 4910-5050 Ibmol/hr 2721500 1000000
Carga Térmica Rehervidor| DA-3C1 | 2.36E7-2.55E7 Btwhr 2007764 32200
Carga Térmica Rehervidor|{ DA-405 | 1.37E6-1.61E6 Btu/hr 1267600 1000
Fraccion de Vapor EA-408 0.535-0.99 550300 550300
Fraccién de Vapor EA-307 0.668 - 0.9 491400 491400
Tabla 15.
VARIABLES DE INFLUENCIA ECONOMICA NO SELECCIONADAS PARA LA OPTIMIZACION
Variable Equipo Rango Influencia Utilidades (S$/afio) | Influencia Costos Operacién (S/aio)
Temperatura de Descarga | EA-405 87-115°F 239800 239800
Fraccion de Vapor EA-301 0.9972 - 0.9999 181640 181640
Relacion de Reflujo DA-402 29-35 155150 57300
Carga Térmica Rehervidor | DA-404 2.81E6-2 95E6 210900 470
Flujo de C2 a Absorbedor | DA-402 | 1615 - 1950 Ibmol/hr 29424 111740
Temperatura de Descarga | EA-113 100 - 110 °F 59450 59450
Relacion de Reflujo DA-406 14.5-21 17250 16470
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Grafica 1

INFLUENCIA DEL FLUJO DE PRODUCTO DE ETILENO SOBRE LA ECONOMIA DEL PROCESO
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Grafica 2.

INFLUENCIA DE LA CARGA TERMICA DEL REHERVIDOR DE DA-301 SOBRE LA ECONOMIA DEL PROCESO
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Grafica 3.

INFLUENCIA DE LA CARGA TERMICA DEL REHERVIDOR DE DA-405 SOBRE LA ECONOMIA DEL PROCESO
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4.

INFLUENCIA DE LA FRACCION DE VAPOR DE EA-408 SOBRE LA ECONOMIA DEL PROCESO

0.550000

0.600000

COSTO OPER |
UTILIDADES




{$/afto)

Grafica 5.

INFLUENCIA DE LA FRACCION DE VAPOR DE EA-307 SOBRE LA ECONOMIA DEL PROCESO
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Gréfica 6.

INFLUENCIA DE LA TEMPERATURA DE EA-405 SOBRE LA ECONOMIA DEL PROCESO
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Grafica 7.

INFLUENCIA DE LA FRACCION DE VAPOR DE EA-301 SOBRE LA ECONOMIA DEL PROCESO
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INFLUENCIA DE LA RELACION DE REFLUJO DE DA402 SOBRE LA ECONOMIA DEL PROCESO
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7.3. RESULTADOS DE LA OPTIMIZACION
DE LA PLANTA

A continuacién se muestra una prinicra tabla quc presenta los resultados dc mayor
importancia relacionados con la optimizacion de la planta. Coutienc informacion sobre las
mejoras alcanzadas al optimizar las utilidades, los costos dc opcracion y el costo unitario
de produccion de etileno. A su vez, muestra los valores dptimos de las variables dc

operacion quc fucron manipuladas para lograr optimizar cada funcion objetivo.

Las tres siguientes tablas de esta seccion prescntan los resultados del proceso iterativo
para alcanzar una optimizacion dc las tres diferentes funciones objctivo. Estas tablas
muestran la evolucion de las funciones objetivo y dc las variables dc proceso manipuladas,

hasta alcanzar la convergencia y optimizacion del sistema.

En la tercera parte se prescnta un resumen similar al prescntado cn los rcsultados de la
simulacion, que mucstra las caractcristicas de las corrientes mas importantcs de la planta,
operando a condiciones quc maximizcn las utilidades de la planta. Tiene cl propdsito de
mostrar las difcrencias de estas nucvas condiciones dc opcracién con respecto a las
condiciones de diseiio de la planta. En estas tablas no sc calcula un error, ya que las
divergencias entre los resultados obtenidos y los dc la planta represcntan los cambios cn
la manera dc operar para lograr una maximizacion dc las utilidades, de acucrdo con la

funcion objctivo planteada y las restriccioncs que sc han mencionado anteriormente,
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Tabla 16.

Resultados Econdmicos y Operativos de la Optimizacion de la Planta de Etileno
para las tres Funciones Objetivo

Utilidades Costos de Operacion Costo Unitario Etileno

(8 / aio) ($/ afio) (8/1b)
Aspecto Econémico
Operacién Optima 13035330 9236598 0.008365111
Operacion Actual 11224250 9497027 0.008613553
Mejora Porcentual 16.135421 2742216 2,884314986
Aspecto Operacional
Producto Etileno 4990 tbmol / hr 4900 bmot / hr 4987 lbmol / hr
Rehervidor DA-301 23699840 Btu / hr 25436058 Btu/ hr 23757164 Btu / Ir
Rehervidor DA-405 1609399 Btu/ hr 1608847 Btu / hr 1609254 Btu / hr
V/F EA-408 0.99 0.99 0.99
V/F EA-307 0.898605 0.893466 0.89999

Tabla 17.

Comparacién entre la Operacién Actual y los Valores Optimos para las tres
Funciones Objetivo

Operacién Actual | Maximas Utilidades Mininio Costo Minimo Costo
Opceracion Unitario
Producto Etileno 4962.29 lbmol/hr | 4990.0512 lbmol/hr 4900 lbmol/hr 4987 Ibmol /hr
Kehervidor DA-301 24539700 Btw/hr 23699840 Btw/hr 25436058 Btw/hr 23757164 Btu/hr
Rehervidor DA-405 1532730 Buw/hr 1609399 Btwhr 1608847 Btu/hr 1609254 Btu/hr
V/F EA-408 0.943161 0.99 0.99 0.99
V/F EA-307 0.800205 0.898605 0.893466 0.89999
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Tabla 18.
Proceso Iterativo para la Maximizacion de las Utilidades de la Planta

Iteracion Utilidades (S / ano) { V/F EA-307; QN DA-301 | V/F EA-408 | Producto Etileno QN DA-405

0 1.122425E+07 0.800205 | 2.453970E+07 | 0.943161 4962.290039 1.532730E+06
1 1.112046E+07 0.801310 2.455033E+07 0.943679 4962.310547 1.533586E+06
2 1.248933E+07 0.900000 | 2.376529E+07 | 0.990000 4962.318359 1.610000E+06
3 1.334206E+07 0.900000 | 2.350000E+07 | 0.921261 5004.822266 1.610000E+06
4 1.321557E+07 0.900000 2.357953E+07 0.990000 4994.582031 1.610000E+06
5 1.327647E+07 0.895512 2.355567E+07 0.990000 4994.161133 1.609997E+06
6 1.319302E+07 0.895476 | 2.355725E+07 | 0.990000 4994.170898 1.609978E+006
7 1.310746E+07 0.900000 2.366962FE+07 0.990000 4991.837402 1.608989E+06
8 1.308845E+07 0.900000 | 2.366986E+07 { 0.990000 4991.833008 1.608993E+06
9 1.304523E+07 0.899957 | 2.367041E+07 ; 0.9950000 4991.824219 1.608995E+06
10 1.308134E+07 0.897635 | 2.371933E+07 | 0.990000 4988.976074 1.609168E+06
i1 1.301132E+07 0.897651 | 2.371898E+07 | 0.990000 4988.995605 1.609170E+06
12 1.303531E+07 0.898605 | 2.369984E+07 | 0.990000 4990.051270 1.609399E+06
13 1.303533E+07 0.898605 2.369984E-+-07 0.990000 4990.051270 1.609399E+06




Tabla 19.

Proceso Iterativo para la Minimizacion de Costos de Operacion

ITERACION| FUNCION OBJETIVO | V/F EA-307 | QN DA-301 | V/F EA-408 | PROD. ETILENO QN DA-405
0 9497027 0.80020469 24539700 0.94316053 4962.290039 1532730
1 9236650 0.89999998 25500000 0.99000001 4963.812988 1610000
2 9236801 0.89338911 25468038 0.99000001 4900 1608583.75
3 9236472 0.89322007 25435622 0.99000001 4900 1608804.375
4 9236589 0.89346588 25436058 0.99000001 4900 1608847.75
5 9236598 0.89346588 25436058 0.99000001 4900 1608847.75
Tabla 20.
Proceso Iterative para Ia Minimizacion del Costo Unitario de Produccion de Etileno
ITERACION| FUNCION OBJETIVO | V/F EA-307 | QN DA-301 | V/F EA-408 | PROD. ETILENO QN DA-405
0 0.008613553 0.80020469 24539700 0.94316033 4962.290039 1532730
1 0.008373897 0.89999998 25227636 0.99000001 4964.136719 1610000
2 0.008400632 0.89999998 24271066 0.99000001 4961.323242 1610000
3 0.008392606 0.88082695 23944044 0.99000001 4978.831055 1610000
4 0.008351635 0.88653237 23500000 0.99000001 5009.525391 1610000
5 0.008357887 0.89999998 23754632 0.99000001 4991.746094 1609363.875
6 0.00835795 0.89999998 23756356 0.99000001 4991.705366 1609365.625 |
7 0.008365109 0.89999998 23757164 0.99000001 4987.638672 1609254.5
8 0.008365111 0.89999998 23757164 0.99000001 4987.638672 1609254.5




Resultados de la Optimizacion de ias Utilidades de la Planta

Tabla 21
ETILENOAL.B. PROPANO AL B. PROPILENO AL B.
DISENO |SIMULACION|DIFEREN.] DISENO [SIMULACION|DIFEREN]| DISENO |SIMULACION|DIFEREN.
CORRIENTE 483 483 547 547 556 556
FRACCION MOL
Hidrogeno 0} 4,544000E-06 0 0,000000 0 0,000000
Monéxido de Carbono 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Metano 0,0001} 6,653570E-05 0 0.000000 0 0.000000
Acetileno 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Etileno 0,9998 0,999003 0,0798 0} 2,778800E-28 0,0001} 1,405160E-06
Etano 0,0001} 9,261220E-04 0 0,000000 0,0103 0,000000
Propino 0 0,000000 0,00635 0,006183 0] 4,468800E-21
Propadieno 0 0,000000 0,00635 0,019928 o| 3,193000E-15
Propileno 0 0,000000 0,1847 0,183080 | 0,884639 0,9814 0,996662 | 1,531331
Propano 0 0,000000 0,7939 0,790805 | 0,391437 0,0083 0,003336
1,3-Butadieno 0 0,000000 0.0069] 2,586830E-06 0} 2,937900E-28
Butenos 0 0,000000 0.0015] 2,303650E-06 0 6,164400E-28
Butanos 0 0,000000 0,0002]| 4,921360E-08 0| 3,472700E-28
Compuesto C5 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Comp C6.1 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Comp C6.2 0 0,000000 0 0,000000 0 0.0C0000
Comp C6.3 0 0,000000 0 0,000000 0 0.000000
Dié6xido de Carbono 0 0,060000 0 0,000000 0 0,000020
Acido Sulfhidrico 0 0,000000 0 0,000000 0 0.000000
Agua 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
FLUJO TOTAL
Lbmol/h 4962,29] 4990,051000 | 0.556327 52,16 52,142720 ] 003314 146.1| 146,100000
PM. 28,05 28,054710 | 0,016789 43.68 43,622230 | 0.132432 41,97 42087350 | 0.278825
Temp (°F) 100  100,000000 1066]  100,0000600 100  100.000000
Presion (psia) 370 370,000000 340]  340,000000 285] 285,000000
Densidad (1b/ft3) 2.01 2243136 | 10,39371 30.801 29776630 | 3,440181 31.681 30612010 | 3.492061
Fraccion de Vapor V/F 1.000000 0 0.000000 0 0.000000




Resultados de la Optimizacion de las Utilidades de 1a Planta

Tabla 22
GAS A QUEMADORES GASOQOLINA DE PIROLISIS | MEZCLA DE C4

DISENO SIMULACION|DIFEREN. DISENO SIMULACION|DIFEREN. DISENO SIMULACION|DIFEREN.
CORRIENTE 371 371 583 583 584 584
FRACCION MOL
Hidrégeno 0,2128f 2,209263E-01 | 3.678285 0 0,000000 1] 0,000000
Monéxido de Carbono 0,0151 0,014532 { 3,912191 4] 0,000000 0 0,000000
Metano 0,7139] 7,232968E-01 | 1,299162 0 0.000000 1] 0,000000
Acetileno 0 0,000056 4] 0,000000 1] 0,000000
Etileno 0,0667 0,030621 0,0001 0,000000 0 0,000000
Etano 0,0015| 5,682140E-04 0,0001 0,000000 0 0,000000
Propino 0 0,000000 0 0,000000 0,0007} 1,080920E-02
Propadieno 0 0,000000 0 0,000000 0,0007} 5,745910E-03
Propileno 0 0,000000 0 0,000000 0,0005 0,000995
Propano 0 0,000000 0 0,000000 0,001 0,004355
1,3-Butadieno (4] 0,000000 0,0254] 1,716220E-03 0,5729] 5,709966E-01 | 0,333347
Butenos 0 0,000000 0,0015} 4,119930E-04 0,248} 2,433693E-01 | 1,902746
Butanos 0 0,000000 0,0037{ 2,994270E-03 0,1298! 1,214641E-01 | 6,862851
Compuesto C5 0 0,000000 0.2417 0,257153 6,00919 0,0464 0.042180 | 10,00422
Comp C6.1 0 0,000000 0,2272333 0,245968 | 7.616798 4] 0,000603
Comp C6.2 0 0,000000 0,2272333 0,245834 | 7,566404 1] 0,000060
Comp C6.3 0 0,000000 0,2272333 0,245922 | 7,599592 1] 0,000022
Dioxido de Carbono 0 0,000000 4] 0,000000 ] 0.000000
Acido Suifhidrico 0 0,000000 0 0,000000 1] 0,000000
Agua 0 0,000000 0 0,000000 1] 0,000000
FLUJO TOTAL
Lbmol’/h 868,72 796,081500 ) 9,124505 54,69 59679780 | 8360922 137,11 141,530000 | 3,136701
P.M. 14,16 13.614190 | 4,009126 79.74 78,925580 | 1.031883 55,82 55,463490 | 0,642783
Temp (°F) 100]  100,000000 106]  100,000000 100]  100,000000
Presion (psia) 112 112,000000 130} 130,000600 345] 345,000000
Densidad (Ib/ft3) 0,267 0,255971 4.30865 40,527 40,828000 | 0,737239 37,039 36,164510 | 2,418089
Fraccién de Vapor V/F 1 1,000000 0 0,000000 0 0.000000




Resultados de la Optimizacion de las Utilidades de 1a Planta

Tabla 23
DOMOS DE TORRE APAGADO ALIM. LAVADO CAUSTICO ALIM. SEC. DESMETANIZADORA

DISENO | SIMULACION|DIFEREN] DISENO |SIMULACION|DIFEREN] DISENO | SIMULACION|DIFEREN.
CORRIENTE 116 116 222 222 239 239
FRACCION MOL
Hidrégeno 0.3125{ 3,129028E-01 | 0,12873 0,3221 0,322871 | 0,238826 0.3242 0.323835 | 0,11268i
Monéxido de Carbono 0,004 0,003983 | 0,430344 0,0043 0,004301 | 0,013487 0,0044 0.004326 | 1,714114
Metano 0,0648| 6,409900E-02 | 1,093621 0,0787 0,081481 { 3,412591 0,0792 0,079175 | 0,033976
Acetileno 0.0018 0,001867 | 3,572634 0,0019 0,001927 | 1,385277 0,0019 0,001911 | 0597462
Etileno 0,3108 0,310161 | 0,20599 0,3294] 3,278257E-01 | 0.480225 0,3314] 3,312796E-01 | 0,036344
Etano 0,2343] 2,338680E-01 | 0,18472 0,2403 0,240040 { 0,108232 0,2417 0241644 | 0,023175
Propino 0,00005 0,000060 0,0001 0,000061 0,0001] 1,006010E-04 | 0,59731
Propadieno 0,00005 0,000060 0,0001 0,000061 0,0001] 1,006010E-04 | 0,59741
Propileno 0,006 0,006353 | 2311613 0,0066 0,006464 | 2,110437 0,0066 0,006640 | 0,597619
Propano 0,0017 0,001699 | 0,030009 0,0017 0,001729 | 1,682956 0,0017 0,001710 | 0,597584
1,3-Butadieno 0,004 0,003645 | 9,728833 0,0041] 3,708990E-03 | 10,54222 0,0041} 4,124650E-03 | 0,597626
Butenos 0,0008 0,000686 0,0008| 6,982380E-04 0,0008] 8 048090E-04 | 0,597533
Butanos 0,0008 0,000787 0,0008) 8.008310E-04 0,0008) 8,048090E-04 | 0,597533
Compuesto C5 0,000 0,000871 0.0608 0,000886 0,0009 0,000505 | 0,597519
Comp Cb.1 0,000533 0,000535 0,0006666 ©,000548 0,0005333 0,000671
Comp C6.2 0,000533 0,000539 0,0006666 0,000548 0,0005333 0,000671
Comp C6.3 0,000533 0,000262 0.0006666 0,000266 0,0005333 0,000671
Diéxido de Carbono 0,0006 0,000622 0,0006 0,000633 0 0,000000
Acido Sulfhidrico 0,0001 0,000000 0,0001 0,000000 0 0,000000
Agua 0,0544 0,056996 | 4,554371 0,0056 0,005151 0,0007 0,000628
FLUJO TOTAL
Lbmol/h 16185,77| 16214,730000 | 0,178603 15964.78 15937.060000 | 0,173934 15862,75| 15876.410000 |  0,08604
PM 19,44 19,406030 | 0,175049 19.6] 19476980 | 0,631617 19.54]  19,571690 | 0.161918
Temp (°F) 110| 111,780900 1.78°F 120  120,259500 60|  60,004900
Presion (psia) 23,5]  23.500000 251,9] 252000000 5572] 557,200000
Densidad (Ib/ft3) 0,075 0,074365 | 0,853896 0,821 0,819502 | 0,182782 2,184 2218320 | 1.537117
Fraccion de Vapor V/F 1 1.000000 1,000000 1 1,000000




Resultados de la Optimizacion de las Utilidades de la Planta

Tabla 24
HIDROGENO A CONVERTIDOR REC. METANO A COMPRESION REC C2'S A DESETANIZADORA

DISENO SIMULACION|DIFEREN, DISENO SIMULACION {DIFEREN. DISENO SIMULACION |DIFEREN.
CORRIENTE 387 387 329 329 404 404
FRACCION MOL
Hidrogeno 0.9056] 9,057457E-01 | 0,016086 0,1222 0,127191 § 3,923642 o 0,000014
Monoxido de Carbono 0 0,000000 0,0096 0,007423 0 0,000000
Metano 0,0944| 9.419800E-02 | 0,214442 0,4975 0,474623 | 4,820036 0,0002 0,000155
Acetileno 0 0,000001 0.0008 0,000822 2,63589 0 0,000000
Etileno 0 0,000000 0,3008] 3,272260E-01 | 8,075764 0,4541] 4,559120E-01 | 0,397445
Etano 0,0001| 5,540620E-05 0,0691 0,062699 | 10,20927 0,542 0,543914 | 0,351876
Propino 0 0,000000 0 0,000000 0] 5,277800E-12
Propadieno 0 0,000000 0 0,000000 0| 8,607600E-11
Propileno 0 0,000000 0 0,000016 0,0037 0,000005
Propano (4] 0,000000 0 0,000002 o 0,000000
1,3-Butadieno (4] 0,000000 0} 1,715640E-08 0 0,000000
Butanos 4] 0,000000 0] 4,259980E-09 0 0,000000
Butanos 0 0,000000 0} 4,063130E-08 0 0,000000
Compussto C5 (o] 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Comp C6.1 0 0,000000 0 0,000000 (] 0,000000
Comp C6.2 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Comp C6.3 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Dioxido de Carbono 4] 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Acido Sulfhidrico 0 0,000000 4] 0,000000 0 0,000000
Agua 4] 0,000000 (o] 0,000000 0 0,000000
FLUJOTOTAL
Lbmol/h 68,92 68,857500 | 0.090767 526,43 533,190100 ] 1.267839 460,88 443058400 | 4.022304
P.M. 3,34 3,338759 | 0,037169 20,25 19,165950 | 5656125 29.19 25,148080 | 0,143817
Temp (°F) 60 60,000000 100 100,000000 0,7 2,922554 222°F
Presion (psia) 428 8f 440000000 23,9 23,900000 364.1 364,100000
Densidad (Ib/ft3) 0,251 0,259935 | 3,437435 0,081 0,076385 | 5.764284 26,696 26434500 | 0,951048
Fraccion de Vapor V/F 1 1,00000C 1 1,600000 0 0.0G60000




Resultados de la Optimizacion de las Utilidades de la Planta

Tabla 25
REC. FRAC. ETIL. A ABSORBEDOR DOMOS FRAC. ETIL A COMPRES. REC. ETANO A PIROLISIS

DISENO SIMULACION|{DIFEREN. DISENO SIMULACION |DIFEREN. DISENO SIMULACION |DIFEREN.
CORRIENTE 454 454 467 467 475 475
FRACCION MOL
Hidrogeno 0] 5,093460E-06 0.1241 0,130406 | 4,835375 0 0,000000
Monoxido de Carbono 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Metano 0,0001} 6,675700E-05 0,2109 0,197906 | 6,565528 0 0,600000
Acetileno 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Etileno 0,5697 0,450246 | 26,53086 0,665} 6,716795E-01 0,094448 0,01} 1,064850E-02
Etano 04102} 5,496822E-01 | 2537506 0 0,000008 0,989 0,989350 { 0,035326
Propino 0 0,000000 0 0,000000 0} 1,733300E-13
Propadienco 0 0,000000 0 0,000000 0| 1,050100E-11
Propileno 0 0,000000 0 0,000000 0,001 0,000002
Propano 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
1,3-Butadieno (4] 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Butenos (4] 0,000000 4] 0,000000 0 0,000000
Butanos )] 0,000000 0 0,000000 4] 0,000000
Compuesto C5 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Comp C6.1 0 0,000000 4] 0,000000 0 0,000000
Comp C6.2 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Comp C6.3 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Didxido de Carbono 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Acido Sulfhidrico 3] 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Agua 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
FLUJOTOTAL
Lbmol/h 1770,92] 1770,920000 [¢] 31,46 31,275960 | 0,588439 3861,58| 3860,984000 | 0,015436
PM. 29 29,160920 | 0,551833 2271 22281240 1,924309 30,06 30,048200 0,03927
Temp (°F) 42 -0,064797 4. 13°F 30 30,000000 100 100,000000
Presidn (psia) 296 296,788300 255 255,000000 128 125,000000
Densidad (Ib/ft3) 26,383 26.683320 } 1,125497 1,18 1.191687 | 0,980711 0,682 0,692153 1.466929
Fraccion de Vapor V/F 0 0000000 1 1.000000 1 1.000000




Resultados de la Optimizacién de las Utilidades de la Planta

Tabla 26
DOMOS DESMETANIZADORA FONDOQS DESMETANIZADORA DOMOS DESETANIZADORA

DISENO SIMULACION{DIFEREN. DISENO SIMULACION|DIFEREN. DISENO SIMULACION |DIFEREN.
CORRIENTE 339 339 405 405 403 403
FRACCION MOL
Hidrogeno 0,2128| 2,209263E-01 | 3,678285 0 0,000000 0 0,000001
Monoxido de Carbono 0,0151 0,014532 § 3,912191 0 0,000000 0 0.000000
Metano 0,6939{ 7,232968E-01 | 4,064279 0,0002 0,000004 0,0002 0,000011
Acetileno 0 0,000056 0,0033 G,003262 0.0032 0,003127 | 2,324035
Etileno 0,0767 0,040621 | 88,81673 0,5513} 5,514721E-01 | 0,031207 0,562| 5,635111E-01 | 0,268158
Etano 0,0015} 5,682140E-04 163,985 0,4162 0,415423 | 0,187062 0,4341 0,433349 | 0,173394
Propino 0 0,000000 0,00015 0,000175 0} 2,272400E-13
Propadieno 0 0,000000 0,00015 0,000175 0] 8,424100E-12
Propileno 0 0,000000 0,0115 0,011516 0,0006 0,000001
Propano 0 0,000000 0,003 0,002966 0 0,000000
1,3-Butadieno 0 0,000000 0.0071§ 7,154630E-03 0} 3,507100E-18
Butenos 0 0,000000 0,0014| 1,396030E-03 0} 1,103000E-18
Butanos 0 0,000000 0,00135| 1,396020E-03 0} 4,475300E-17
Compuesto C5 0 0,000000 0,0016 0,001571 0 0,000000
Comp C6.1 0 0,000000 0,0009 0,001163 0 0,000000
Comp C6.2 0 0.000000 0,0009 0.001163 0 0,000000
Comp C6.3 0 0.,000000 0,0009 0,001163 0 0,000000
Dioxido de Carbono 0 0.000000 0 0,000000 0 0,000000
Acido Sulfhidrico 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Agua 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
FLUJOTOTAL
Lbmol/h 868,72 796,081500 | 9,124505 9105,88] 9152.762000 | 0.512217 9306.7] 9315,678000 | 0,096375
P.M. 14,16 13614190 | 4,009126 29,58 29.620180 | 0.135651 28,93 28,920800 | 0,031465
Temp (°F) -1455] -139,352400 6.15°F 149 13,478430 1.4°F 9.7 10.266630
Presion (psia) 447 447,000000 0 363 365,000000 348,9 348.900000
Densidad (1b/ft3) 2,183 2274242 ) 4011974 14,283 14,782320 | 3,377819 2,846 2925038 | 2702119
Fraccion de Vapor V/F 1 1,000000 0,1051858 0,105186 | 9,51E-05 1 1,000000
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Resultados de la Cptimizacion de las Utilidades de la Planta

Tabla 27
FONDOS DESETANIZADORA DOMOS ABSORBEDOR DA-403 FONDOS ABSOBEDOR DA-403

DISENO [SIMULACION|DIFEREN] DISENO [SIMULACION]|DIFEREN] DISENO |SIMULACION]|DIFEREN.
CORRIENTE 402 402 460 460 420 420
FRACCION MOL
Hidrégeno 0 0,000000 0,0003| 3,864670E-04 0 0,000014
Monoéxido de Carbono 0 0,060000 0 0,000000 0 0,000000
Metano 0 0,000000 0,0008| 6,233150E-04 0.0002 0,000155
Acetileno 0 0,001781 0 0,000000 0 0,000000
Etileno 0} 5,034290E-07 0,5608 0,548578 | 2,228035 0,4541] 4,559614E-01 | 0408236
Etano 0,0039 0,018619 0,4378| 4,504119E-01 | 2800081 0,542 0,543865 | 0,342824
Propino 0,00375 0,004543 0 0,000000 ) 0,000000
Propadieno 0,00375 0,004543 0 0,000000 0 0,000000
Propileno 0,3884 0,380830 | 1,987656 0,0004 0,000001 0,0037 0,000005
Propano 0,11 0,103824 | 5948528 0 0,000000 0 0,000000
1,3-Butadieno 0,2061 0,198452 | 3,853724 0 0,000000 0 0,000000
Butenos 0,0879 0,084537 | 3,977771 0 0,000000 0 0,000000
Butanos 0,0463 0,042600 | 8,685446 0 0.000000 ) 0,000000
Compuesto C5 0,0546 0,052275 | 4,447033 0 0,000000 ) 0,000000
Comp C6.1 0,0316 0,035998 0 0,000000 0 0,000000
Comp C6.2 0,0316 0,035998 0 0,000000 0 0,000000
Comp C6.3 0,0316 0,035998 0 0,000000 0 0,000000
Dioxido de Carbono 0 0,060000 0 ©,000000 0 0,000000
Acido Sulfhidrico 0 0,000000 0 0,000000 0 0,0600000
Agua 0 0,000000 0 0,000000 ) 0,000000
FLUJO TOTAL
Lbmol/h 388,73] 407791700 | 4.674372 10626,25] 10652,900000 | 0,250167 460,88 442467200 | 4,161393
PM. 51,99 52,065530 | 0,145067 2892 28944200 | 0,083609 29.19 29,147980 { 0,144161
Temp (°F) 194,4]  194,400000 -0,2 1,134577 1.3°F 0,7 1,324354 0.6 °F
Presion (psia) 365 365,000000 303] 303,000000 304| 304,000000
Densidad (1b/ft3) 31,59 29696980 | 6.374453 2,42 2.474578 26,171 26,567790 1,4935
Fraccién de Vapor V/F 0 0,006000 1 1.000000 0 0,000000




Resuttados de la Optimizacion de las Utilidades de la Planta

Tabla 28
DOMOS DESPROPANIZADORA FONDOS DESPROPANIZADORA DOMOS DESBUTANIZADORA |

DISENO SIMULACION|DIFEREN. DISENO SIMUL ACION|{DIFEREN. DISENO SIMULACION |DIFEREN.
CORRIENTE 510 510 503 503 580 580
FRACCION MOL
Hidrégeno 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Monoxido de Carbono 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Metano 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Acetileno 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Etileno 0,0001} 1,035570E-05 0 0,000000 0 0,000000
Etano 0,0076 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Propino 0,0069] 1,626170E-03 0,0005 0,007603 0,0067 0,010809
Propadieno 0,0069] 5,241460E-03 0,0005 0,004042 0,0007 0,005746
Propileno 0,7613 0,782670 2,73041 0,0004 0,000700 0,0005 0,000995
Propano 0,215 0,210460 | 2,157228 0,0007 0,003063 0,001 0,004355
1,3-Butadieno 0,0018] 6,804000E-07 0,4188 0,402162 | 4137113 0,5729 0,570997 | 0.333347
Butenos 0,0004| 6,059160E-07 0,1789 0,171314 1 4428004 0,248 0,243369 | 1,902746
Butanos 0,0001] 1,294440E-08 0,0945 0,086329 | 9,465207 0,1298 0,121464 | 6,862851
Compuesto C5 0 0,000000 0,1114 0,105936 5,15803 0,0464 0,042180 | 10,00422
Comp C6.1 ] 0,000000 0,0645333 0,072950 0 0,000003
Comp C6.2 0 0,000000 0,0645333 0,072950 0 0,000060
Comp C6.3 0 0,000000 0,0645333 0,072950 0 0,000022
Dioxido de Carbono 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Acido Sulfhidrico 0 0,000000 ] 0,000000 0 0,000000
Agua 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
FLUIOTOTAL
Lbmol/h 198,25 198,242700 | 0,003682 190,47 201,226800 | 5,347021 137,11 141,550000 ] 3,136701
PM. 4242 42,491060 | 0,167235 61,94 62,421760 | 0,771782 55,82 55,463490 | 0642783
Temp (°F) 50,3 51,584240 1.3°F 182,1 180,647000 1.45°F 1159 114,935400 0.96°F
Presion (psia) 112 112,000000 130 130,000000 75 75.000000 0
Densidad (Ib/ft3) 33,107 33,212540 | 0317772 36.729 34.568430 | 6,250125 35.791 35,483140 | 0.867623
Fraccion de Vapor V/F 0 0,000000 0 0.,000000 0 0.000G00




Resultados de la Optimizacion de las Utilidades de la Planta

Tabla 29
FONDOS DESBUTANIZADORA DOMOS FRACCIONADORA ETILENO | FONDOS FRACCIONADORA ETILENO
DISENO |SIMULACION|DIFEREN.| DISENO |SIMULACION|[DIFEREN.] DISENO [SIMULACION|DIFEREN.
CORRIENTE 572 572 453 453 452 452
FRACCION MOL
Hidrégeno 0 0,000000 0,1341] 1,305699E-01 | 2,703609 0 0,000000
Monoéxido de Carbono 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Metano 0 0,000000 0,1909] 1,979350E-01 | 3,554197 0 0,000000
Acetileno 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Etileno 0 0,000000 0,665 0,671486 | 0,965888 0,01} 1,063890E-02 | 6,00532
Etano 0 0,000000 0] 9,203760E-06 0,989 0,989359 | 0,036296
Propino 0 0,000000 ) 0,000000 0 0,000000
Propadieno 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Propileno ) 0,000000 0 0,000000 0,001 0,000002
Propano 0 0.000000 0 0,000000 0 0,000000
1,3-Butadieno 0,0329| 1,716220E-03 0 0,000000 0 0.000000
Butenos 0,0015] 4.119930E-04 0 0,000000 0 0,000000
Butanos 0,0257| 2,994270E-03 0 0.000000 0 0,000000
Compuesto C5 0,2464 0,257153 | 4,181483 0 0,000000 0 0.0000G0
Comp C6.1 0,230333 0,245968 | 6,356594 0 0,000000 0 0,000000
Comp C6.2 0,230333 0,243834 | 6,305513 0 0,000000 0 0,000000
Comp C6.3 0,230333 0,245922 | 6,339154 0 0,000060 0 0,000000
Diéxido de Carbono 0 0,000000 0 0.000000 0 0,000000
Acido Sulfhidrico 0 0,000000 0 0,000000 ) 0,000000
Agua 0 0,000000 0 0.000000 0 0,000000
FLUJO TOTAL
Lbmol/h 53,35 59,679780 | 10,60624 31,46 31,270160 | 0,607096 3861,58] 3860,814000 | 0,01984
P.M. 77,67 78,925580 | 1,59084 22,71 22276620 | 1.945448 30,06 30,048220 | 0,039204
Temp (°F) 246,11  252,864300 6.75 °F -542| -53,298230 21,1 20,620040 0.48 °F
Presion (psia) 87 87,000000 0 260] 260,000000 300] 300,000000
Densidad (Ib/ft3) 42,513 35,233230 | 20,661566 1.664 1.611998 | 3.225935 25,086 25.726060 | 2,487983
Fraccion de Vapor V/F 0 0,000000 1 1,000600 0 0,000000




Resultados de la Optimizacion de las Utilidades de la Planta

Tabla 30
DOMOS FRACC. PROPILENO FONDOS FRACC. PROPILENO

DISENO SIMULACION|DIFEREN. DISENO SIMULACION|DIFEREN.
CORRIENTE 555 555 549 549
FRACCION MOL
Hidrogeno 0 0,000000 0 0,000000
Monoxido de Carbono 0 0,000000 0 0,000000
Metano 0 0,000000 0 0,000000
Acetileno 0 0,000000 0 0,000000
Etileno 0,0001| 1,305160E-06 0] 2,778800E-28
Etano 0,0103 0,000000 0 0,000000
Propino 0 0,000000 0,01635] 6,182580E-03
Propadieno 0 0,000000 0,01635] 1,992760E-02
Propileno 0,9814 0,996662 | 1,531331 0,1647 0,183080 | 10,03952
Propano 0,0083 0,003336 0,7939 0,790805 | 0,391437
1,3-Butadieno 0] 2,937900E-28 0,0069} 2,586830E-06
Butenos 0] 6,164400E-28 0,0015} 2,303650E-06
Butanos 0| 3,472700E-28 0,0002] 4,921360E-08
Compuesto C5 0 0,000000 0 0,000000
Comp C6.1 0 0,000000 0 0,000000
Comp C6.2 0 0,000000 0 0,000000
Comp C6.3 0 0,000000 0 0,000000
Didxido de Carbono 0 0,000000 0 0,000000
Acido Sulfhidrico 0 0,000000 0 0,000000
Agua 0 0,000000 0 0,000000
FLUJOTOTAL
Lbmol/h 146,1 146,100000 0 52,16 52,142720 0,03314
P.M. 41,97 42087350 | 0,278825 43,68 43.622230 ] 0,132432
Temp (°F) 119,2 119,672200 1439 142,346400 1.55°F
Presion (psia) 375 250,000000 328,8 328,800000
Densidad (1b/ft3) 30,169 29,235550 | 3,192859 26,836 26,846760 | 0.040079
Fraccion de Vapor V/F 0 0,000000 0 0,000000




CAPITULO
8

ANALISIS DE RESULTADOS

Los resultados de la simulacion de la planta muestran de mancra clara que el simulador es

capaz de representar el proceso de produccion de etileno con una gran precision y
confiabilidad.

En el caso de los productos de la planta se encuentran enrorcs menores al 2% en las
composiciones de los compuestos principales de cada corriente, sin rebasar un error
superior al 13% en compuestos secundarios de las corrientes. Lstos crrores de los
compuestos secundarios, aunque porcentualmentc grandes, no le restan validez a la
representacion de la planta, ya que se encuentran en concentraciones muy bajas que
afectan en poca medida el comportamiento y caracteristicas de las corrientes a las cuales

pertenecen,
Los resultados de las corrientes de recirculacion y de interconexion entre las secciones de

la planta ilustran quc es posible evitar la acumulacion de errores en la simulacion de

procesos grandes y complejos, si sc escoge una metodologia adecuada para su

118



representacion y minimizacion de errores, tal como puede ser la utilizada en este trabajo,
al ir representando la planta etapa por etapa y ailadir scceiones una vez que las secciones
anteriores se han representado satisfactoriamente. Los resultados muestran que en general
es posible alcanzar crrores menores al 4%, tanto en composicion como en flujo, para estas

corrientes importantes de recirculacion ¢ interconexion dentro de la planta.

Los resultados relacionados con los productos de las torres de destilacion, los reflujos y
los retomos de los rehervidores demuestran la gran capacidad del simulador para
representar procesos de separacion multietapas de manera rigurosa, pudiéndose alcanzar
errores cercanos al 5% para todos los productos de los domos y fondos de las torres de
destilacion de la planta. Este es un hecho de gran importancia, ya que las primeras torres
realizan la separacion de mezclas complejas de compuestos en condiciones de operacion
muy lejanas a las condiciones ambientales y en algunas ocasiones c¢n regiones cercanas a
los puntos criticos de las mezclas, por lo que conllevan un alto grado de dificultad para
lograr representarlas adecuadamente. Por otra parte, las torres finales de la secuencia de
separacion separan pocos compuestos pero cuentan con un gran nimero de etapas debido
a la dificultad de la separacion de las mezclas etano - etileno y propano - propileno y su
representacion adecuada es indispensable para que los productos de la planta cumplan

con las especificaciones de diseiio.

Cabe mencionar que no es posible tener una certeza sobre la representacion adecuada de
las temperaturas intermedias en las torres de destilacion, ni de los flujos intemos de vapor
y liquido dentro de las mismas, sin embargo, los buenos resultados obtenidos cn los domos
y en los fondos proporcionan un alto grado de confianza de que los flujos internos de las

torres y las temperaturas de los platos se tienen que encontrar muy cercanas a las de la

planta.

Para las comrientes de reflujo y de retorno de los rehervidores se logro alcanzar excelentes
resultados con errores maximos de alrededor del 10% para compuestos no relevantes

dentro de las mezclas, pudiéndose superar la precision de la simulacion en relacion con
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trabajos anteriores. Esto ¢ debe a la eleccion correcta de la ecuacion de estado que
representa la base de los calculos termodinamicos y a la utilizacion de métodos rigurosos

para la representacion de los procesos de separacion,

Los resultados del analisis de sensibilidad muestran que inicamente una cuarta parte de las
variables del proceso estudiadas tienen una influencia sobre la economia del proceso, ya
sea sobre las utilidades, los costos de operacion o ambos. De las doce variables de
influencia economica, solamente cinco tienen un fuerte peso sobre las utilidades y los

costos de operacion,

Con respecto a la aseveracion anterior, ¢s importante mencionar que el plantcamicnto de
funciones de decision mas precisas, tales como los costos de operacion o las utilidades de
la planta, las cuales tomen en cuenta mds aspectos de la misma, podrian arrojar variables
adicionales de importancia econdmica, o bien restarle importancia a algunas de las
variables que se identificaron en cste trabajo. Sin embargo, se considera que las
restricciones de las finciones son lo suficientemente pequeiias con relacidn al proceso, que

una mayor precision de éstas no debe afectar en gran medida ¢l resultado final.

De las cinco variables de mayor influencia, las primeras dos tienen un impacto superior a
los dos millones de dolares al aiio a lo largo del rango establecido para su variacion, y
corresponden con las variables de importancia que se mencionan cn trabajos anteriores
sobre optimizacion de plantas de etileno, siendo la primera de ellas la cantidad de
producto de etileno y la segunda la carga térmica de la torre desmetanizadora, la cual

requiere de los mayores servicios de calentamiento de toda la planta.
La tercera variable de importancia economica es la carga térmica del rehervidor de la torre

desbutanizadora por su influencia sobre la cantidad de producto de gasolina de pirolisis y

de la cortiente rica en butadieno que se puede obtener de la planta.
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Las dos ltimas variables de mayor influencia corresponden a equipos ubicados en la
seccion desetanizadora y desmetanizadora, coincidicndo también con los resultados de
trabajos anteriores, los cuales le confieren la mayor importancia a estas dos secciones para

lograr una mayor productividad y eficieucia de la planta.

Las otras siete variables de influencia economica se relacionan con equipos en
practicamente todas las secciones de la planta y permiten ver que es posible identificar un
mayor nimero de variables importantes al mejorar la calidad de la representacion de la
planta, haciendo notar que los esfuerzos no solamente deben concentrarse en las torres de
destilacion, sino también en las corrientes de recirculacion, las fracciones de vaporizacion

en tanques de separacion e intercambiadores y las temperaturas de descarga de los

intercambiadores de calor,

El analisis de sensibilidad demuestra que ¢s posible afectar de manera significativa a las
variables econdmicas del proceso, al cfectuar pequedias alteracioncs de las variables de
operacion del mismo. Esto es de importancia, ya que a pesar de la gran interdependencia
de los equipos de proceso y la alta complejidad de la planta, que no permiten grandes
alteraciones en las condiciones de operacion sin que sc afecte su productividad, o la
pureza de los productos, es posible proponer altemativas para mejorar las condiciones de
operacion del proceso de manera sustancial llevando a cabo un analisis riguroso de los

efectos de las variables de operacion.

En cuanto a la influencia de estas variables de operacion sobre la cconomia del proceso,
podemos notar con basc en las graficas, que practicamente todas las variables tienen una
influencia lineal sobre las variables econdmicas dentro del rango permitido de variacion,
Unicamente la cantidad de producto de etileno registra un maximo e¢n la curva de
utilidades, alcanzandose éste cuando un incremento en la capacidad de produccion de
etileno implica un alza considerable en los costos de operacion de la misma, lo cual indica

que las maxinas utilidades de la planta no se alcanzan al producir la mayor cantidad de

etileno.
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Los resultados de la optimizacion de la planta son verdaderamente sorprendentes al
alcanzar un aumento de 16% en las utilidades, lo cual se traduce en cerca de dos millones
de dolares més al afio, de acuerdo con las funciones objetivo que se plantearon que estan
sujetas a las restricciones mencionadas en capitulos anteriores. Este resuitado es muy
superior a los alcanzados en trabajos anteriores que se enfocaban a las secciones de
separacion de la planta sin tomar en cuenta ¢l reactor de pirolisis, justificando asi la
utilizacion de modelos mas rigurosos para identificar las variable de influencia cecondmica
del proceso. Es importante mencionar que en trabajos anteriores, la funcion de utilidades
se planted del mismo modo que en este trabajo, sin tomar en cuanta aspectos
administrativos ni de capital fijo de la planta, por lo que el aumento calculado en las

utilidades se debe primordialmente a una representacion mas rigurosa de la planta.

Por otra parte, las mejoras en los costos de operacion y el costo unitario del etileno son
mucho menores y se ubican cercanas al 3%, comparandose favorablemente con los
resultados obtenidos en trabajos anteriores que reportan mejoras similarcs en estos

aspectos al optimizar la planta tomando en cuenta las secciones de separacion.

Cabe mencionar que las condiciones de operacion que logran una maxima utilidad no
representan el punto de los menores costos de operacion, que se observa al estudiar los
valores de las variables de operacion de los dos casos. Esto significa que es necesario
definir si se quiere operar la planta para obtener las mayores utilidades o si se desean
disminuir los costos de operacion. Por otra parte, las condiciones de operacion para
alcanzar ¢l menor costo unitario de produccion de etileno practicamente coinciden con las
condiciones de operacion para alcanzar las maximas utilidades. Lo auterior podria
significar que ¢l enfocar los recursos de la planta hacia la produccion ms economica de

etileno trae como consecuencia una maximizacion de las utilidades.

Los resultados sobre las variables de operacion en los puntos dptimos muestran su

cercania a las condiciones actuales de operacion, por lo que dejan ver que es posible
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alcanzar mejoras sustanciales en la economia del proceso, al efectuar modificaciones muy

pequedias en la operacion actual.

Por dltimo, las tablas que se presentan al final de la seccion de resultados permiten
identificar de manera mas clara las alteraciones resultantes sobre las principales corrientes
de la planta cuando ésta opera bajo condiciones que maximizen las utilidades de la misma,
En su mayoria estos cambios son pequefios y confirman la viabilidad teorica de los

cambios sin necesidad de alterar las caracteristicas de los equipos de proceso.



CAPITULO
9

CONCLUSIONES Y
RECOMENDACIONES

El presente estudio muestra de manera clara la posibilidad de proponer mejoras en el
rendimiento y productividad de una planta quimica por medio del uso de un simulador de
proceso que incluya modulos de optimizacion de procesos, sin perder de vista que los
resultados obtenidos son resultado de un modelo matemitico, los cuales deben ser
confrontados no solamente con los datos que se obtienen directamente de la planta, sino
también con la factibilidad de realizar dichos cambios en la operacion. La afirmacion
anterior se basa en el hecho de la excelente representabilidad de los procesos involucrados
en la planta de produccion de etileno, por medio del simulador de procesos ASPEN
PLUS, ¢l cual también permitio la identificacion de las variables de relevancia economica
sobre el proceso y alcanzar soluciones factibles tras el planteamiento de distintas funciones

objetivo destinadas a evaluar varios parametros economicos de la planta.
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Un aumento calculado superior al 16% en las utilidades de la planta de produccion de
etileno de La Cangrejera, al manipular solamente cinco variables de proceso que fueron
identificadas como de mayor influencia sobre la economia del mismo, demuestra ¢l gran
potencial tedrico que existe para mejorar la productividad de las plantas quimicas y
petroquimicas en todo el pais, utilizando {nicamente herramientas matematicas y sin la
necesidad de realizar inversiones importantes para renovar las tecnologias. Es importante
mencionar que el aumento de un 16% en utilidades es resultado de una representacion
matematica de la planta de produccion de etileno, contando dicho modelo con ciertas
restricciones y simplificaciones que permiten su resolucion en un tiempo relativamente

corto de célculo.

Las simplificaciones principales se encuentran en el planteamiento de las funciones
objetivo, las cuales no incluyen aspectos de costos que no estén relacionados con los
costos directos de produccion, por lo que en dado caso de aceptarse estos cambios en la
operacion de la planta, después de hacer un estudio adicional en campo para analizar su
aplicabilidad, seguramente no se obtendrian mejoras de la misma magnitud. Sin embargo la
importancia de este estudio no radica en los resultado numéricos, sino en proporcionar
una herramienta que permita a las empresas analizar sus procesos de la manera mas
rigurosa posible, e identificar parametros y alternativas de produccion que permitan

hacerlas mas competitivas al aumentar sus utilidades o disminuir sus costos de operacion.

Este hecho es de gran importancia, ya que proporciona una herramienta, que de demostrar
su validez en campo, permite que la industria nacional se vuelva mas competitiva a pesar
de la falta de recursos para lograr una modernizacion mas profunda, lograndose de esta
manera que se generen recursos economicos dentro de un futuro no muy lejano que
permitan comenzar a modificar los procesos existentes y llevar a cabo una transformacion
mas profunda de la planta productiva nacional. Con este tipo de estudios se puede
alcanzar una mayor rentabilidad en procesos viejos aln existentes y parcialmente

obsoletos, que permita la generacion de nuevos recursos y asi sentar las bases para futuras
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inversiones en nuevas tecnologias, lograndose de esta manera un cspiral de crecimiento

que permita una actualizacion continua de las tecnologia.

En la actualidad, los sistemas de control distribuido y de optimizacion en linea permiten
que una planta opere en condiciones muy cercanas a las 6ptimas, tomando en cuenta en
todo momento la operacion real de la planta y los cambios de todos los pardmetros
internos y externos que se puedan suscitar. A pesar de las grandes ventajas de esta nueva
tecnologia, su alto costo y complejidad no resulta una alternativa viable para un gran
nimero de empresas o procesos demasiado complejos, en los cuales dichos sistemas
todavia no tienen aplicacion, por lo que los estudios a través de simuladores de proceso,
como los que se presentan en este trabajo de tesis permiten la obtencion de parametros

deseables de operacion a un costo mucho menor.

Es importante mencionar que estos resultados, mucho mejores que los csperados, se
alcanzaron al modificar Unicamente una parte de las variables del proceso que tienen una
influencia sobre la economia del mismo y sin tomar en cuenta la zona de reaccion de
pirolisis, la cual constituye el corazon de la planta y es ¢l drea en donde de acuerdo con la
bibliografia se pueden lograr los mayores beneficios cconomicos al efectuar una
optimizacion del proceso. De esta manera es importante que se desarrolien algoritmos y
inétodos de programacion que permitan una representacion adecuada de los procesos y
fenomenos fundamentales que se desarrollan dentro de un proceso de produccion, con el
objeto de tener la posibilidad de representar plantas completas, realizar anélisis de
sensibilidad y plantear problemas de optimizacion que permitan manipular un mayor
niimero de variables de importancia, y que no tengan simplificaciones considerables, para
poder lograr asé mejores resultados y mayores beneficios con este tipo de estudios. En el
caso de la optimizacion, se ha podido ver con el tiempo que la optimizacion de cada
variable de proceso de manera individual tiene un resultado muy inferior a la optimizacion

de un proceso global al manipular una serie de variables de manera simultanea.
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Por otra parte, el presente estudio ofrece alternativas de operacion para una determinada
manera de operar de la planta y no toma en cuenta variaciones en cf tiempo de operacion,
modificaciones de las condiciones de la materia prima, ni modificaciones en los precios del
mercado de los productos y materias primas, los cuales son factores importantes para la
rentabilidad de la planta a lo largo del tiempo. De esta manera, los resultados de este
estudio son puntuales en cuanto al tiempo y a las condiciones actuales del mercado y
caracteristicas de las materias primas, siendo altamente recomendable que la metodologia
presentada en este trabajo se aplique de manera regular e ininterrumpida para analizar el
proceso de produccion de la planta de etileno, con el fin de variar las condiciones de
operacion de la planta al mismo tiempo que varien los parametros de influencia externa, y
de esta maner lograr condiciones optimas de operacion que se ajusten a las necesidades y

condiciones del mercado.
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Resultados del Analisis Termodinamico para los Productos de DA-301

Tabla 1
DOMOS DESMETANIZADORA FONDOS DESMET ANIZADORA DOMOS DESMETANIZADORA
Planta Peng-Robinson Error Planta Peng-Robinson Error Planta Redlich-Kwong Error
CORRIENTE 339 339 338 338 339 339
FRACCION MOL
Hidrégeno 0,2128| 2,117620E-01 | 0,4901729 0 0,000000 0,2128] 2,117620E-01 | 0,4901729
Monoxido de Carbono 0,0151 0,013929 | 8,4084774 0 0,000000 0,0151 0,013929 | 8,4084774
Metano 0,6939} 6,933208E-01 0,08354 0,0002 0,000002 0,6939] 6,933273E-01 | 0,0826017
Acetileno 0 0,000148 0,0033 0,003266 0 0,000117
Etileno 0,0767 0,079333 | 3,3183122 0,5513] 5,498762E-01 0,258931 0,0767 0,079453 | 3,4654275
Etano 0,0015] 1,507680E-03 { 0,5093919 0,4162 0,416905 | 0,1690554 0,0015] 1,411020E-03 | 6,3060765
Propino 0 0,000000 0,00015 0,000175 0 0,000000
Propadieno 0 0,000000 0,00015 0,000175 0 0,000000
Propileno 0 0,000000 0,0115 0,011560 0 0,000000
Propano 0 0,000000 0,003 0,062978 0 0,000000
1.3-Butadieno 0 0,000000 0,0071} 7,181610E-03 0 0,000000
Butenos 0 0,000000 0,0014} 1,401300E-03 0 0,000000
Butanos 0 G,000000 0,0015] 1,401300E-03 0 0,000000
Compuesto C5 0 0,000000 0,0016 0,001576 0 0,000000
Comp C6.1 0 0,000000 0,0009 0,001168 0 0,000000
Comp C6.2 0 0,000000 0,0009 0,001168 0 0,000000
Comp C6.3 0 0,000000 0,0009 0,001168 4] 0,000000
Dioxido de Carbono 0 0,000000 (4] 0,000000 0 0,000000
Acido Sulfhidrico (4] 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Agua 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
FLUJO TOTAL
Lbmol/h 868,72 830,531400 | 4,5980923 9105,88] 9118,313000 0,136352 868,72 830,531400 | 4,5980923
PM. 14,16 14,214590 0,384042 29,58 29,625970 | 0.1551679 14,16 14,214380 | 0.3825703
Temp (°F) -145,51 -139,352750 | 6,147250 31,5 30,834160 | 0,665840 -145,5f -122.214900 §23,285100
Presion (psia) 47 447,000000 0 365 460,000000 447 447000000 0
Densidad (1b/fi3) 2,183 2214216 | 1,4097992 14,283 24,691400 | 42153948 2,183 2,147260 | 1,6644468
Fraccion de Vapor V/F 1 1,000000 0,006000 0,000000 1 1,000000




Resultados del Analisis Termodinamico para los Productos de DA-301

Tabla 2
FONDOS DESMETANIZADORA DOMOS DESMETANIZADORA FONDOS DESMETANIZADORA
Planta Redlich-Kwon Error Planta BWR-LS Error Planta BWR-LS Error
CORRIENTE 338 338 339 339 338 338
FRACCION MOL
Hidrégeno 0 0,000000 0,2128] 2,117620E-01 | 0,4901729 0 0,000000
Monoxido de Carbono 0 0,000000 0,0151 0,013929 ) 8,4084774 0 0,000000
Metano 0,0002 0,000001 0,6939] 6,932132E-01 | 0,0990749 0,0002 0,000011
Acetileno 0,0033 0,003269 4] 0,000036 0,0033 0,003276
Etileno 0,5513] 5,498652E-01 | 0,2609367 0,0767 0,079972 | 4.0917918 0,5513} 5,498179E-01 0,269562
Etano 04162 04169141 0,1711626 0,0015] 1,087760E-03 | 37,898066 04162 0416943 ¢ 0,1782018
Propino 0,00015 0,000175 0 0,000000 0,00015 0,000175
Propadieno 0,00015 0,000175 0 0,000000 0,00015 0,000175
Propileno 0,0115 0,011560 0 0,000000 0,0115 0,011560
Propano 0,003 0,002978 0 0,000000 0,003 0,002978
1,3-Butadi2nc 0,0071§ 7,181610E-03 0 0,000000 0,0071] 7,181610E-03
Butenos 0,0014} 1,401300E-03 0 0,000000 0,0014{ 1,401300E-03
Butanos 0,0015{ 1,401300E-03 0 0,000000 0,0015{ 1,401300E-03
Compuesto C5 0,0016 0,001576 0 0.000000 0,0016 0,001576
Comp C6.1 0,0009 0,001168 0 0,000000 0,0009 0,001168
Comp CG.2 0,0009 0,001168 (4] 0,000000 0,0009 0,001168
Comp C6.3 0,0009 0,001168 0 0,000000 0,0009 0,001168
Dioxido de Carbono 1] 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Acido Sulfhidrico 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Agua Y] 0,00000G0 0 0,000000 0 0,000000
FLUJO TOTAL
Lbmol/h 9105,88] 9118.313000 0,136352 868,72 830,531400 | 34,5980923 910588 9118,313000 0,136352
P.M. 29,58 29,625590 | 0,1552353 14,16 14.215260 | 0,3887372 2038 29625910 | 0,1549657
Temp (°F) 31,5 30,421700 | 1.078300 -1353{ -117.399600 | 27900400 315 32,293640 | 0,793640
Presion (psia) 365 +460,000000 347 447.000000 0 365 460,000000
Densidad (1b/ft3) 14.283 24.728430 | 42,240571 2.183 2,079156 | 3.9943266 14,283 234 826500 | 42,468733
Fraccion de Vapor \'F 0,000000 0,000006 1 1.000000 0.000000 0.000000




Resultados del Analisis Termodinamico para los Productos de DA-301

Tabla 3
DOMOS DESMETANIZADORA FOWNDOS DESMETANIZADORA DOMOS DESMET ANIZADORA
Planta PR-BM Error Planta PR-BM Error Planta RK-Aspen Ertor
CORRIENTE 339 339 338 338 339 339
FRACCION MOL
Hidrogeno 0.2128} 2,117620E-01 | 0,4901725 0 0,000000 0,2128} 2,117620E-01 | 0,4901729
Monoxido de Carbono 0.0151 0,013929 | 8,4084774 0 0,000000 0,0151 0,013929 | 8,4084774
Metano 0,6939| 6,933286E-01 0,082414 0,0002 0,000001 0,6939] 6,933324E-01 | 0.0818655
Acetileno 0 0,000145 0,0033 0,003266 0 0,000019
Etileno 0,0767 0,079258 | 3,2756392 0,5513] 5,498794E-01 | 0,2583476 0,0767 0,079687 | 3,7480533
Etano 0,0015] 1,538010E-03 | 2,4713753 0,4162 0,416902 | 0,1683849 0,0015} 1,270660E-03 | 18,048888
Propino 0 0,600000 0,00015 0,000175 0 0,000000
Propadieno 0 0,000000 0,00015 0,000175 0 0,000000
Propileno 0 0,000000 0,0115 0,011560 0 0,000000
Propano 0 0,000000 0,003 0,002978 0 0,000000
1,3-Butadieno o 0,000000 0,0071} 7,181610E-03 0 0,000000
Butenos 0 0,000000 0,0014{ 1,401300E-03 0 0,000000
Butanos 0 0,000000 0,0015} 1,401300E-03 0 0,000000
Compuesto C5 0 0,000000 0,0016 0,001576 0 0,000000
Comp C6.1 G 0,000000 0,000 0.001168 0 0,000000
Comp C6.2 0 0,000000 0,0009 0,00i168 0 0,000000
Comp C6.3 0 0,000000 0,0009 0,001168 0 0,000000
Dioxido de Carbono 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Acido Sulfhidrico 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Agua 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
FLUJOTOTAL
Lbmol/h 868.72 830,531400 | $.5980923 9105,88] ©118,313000 0.136352 868,72 830,531400 | 45980923
P.M. 14.16 14,214560 | 0.3838318 29,58 29,625970 | 0.1551679 14.i6 14.214230 | 03815191
Temp (°F; -145,5] -123,535600 |21.964400 313 30,834160 | 0,665840 -145.5] -120,873900 {24.626100
Presion {psia) 7 447,000000 0 365 460,000C00 447| 447,000000 0
Densidad (Ib/fi3) 2,183 2,263197 | 3,5435271 14,283 24,003320 | 40.495731 2,183 2,157110 1.200217
Fraccion de Vapor V/F 1 1.000000 0.0006000 0,000000 1 1,0060000




Resultados de! Analisis Termodinamico para los Productos de DA-301

Tabla 4
FONDOS DESMETANIZADORA DOMOS DESMETANIZADORA FONDQOS DESMETANIZADORA
Planta RK-Aspen Error Planta RKS-BM Error Planta RKS-BM Error
CORRIENTE 338 338 339 339 338 338
FRACCION MOL
Hidrogene 0 0,000000 0,2128| 2,117620E-01 | 0,4901729 0 0,000000
Monoxido de Carbono 0 0,000000 0,0151 0,013929 | 8,4084774 0 0,000000
Metano 0,0002 0,000001 0,6939] 6,933324E-01 | 0,0818655 0,0002 0,000001
Acetileno 0,0033 0.003278 0 0,000019 0,0033 0,003278
Etileno 0,5513] 5,498440E-01 | 0,2648024 0,0767 0,079687 { 3,7480533 0,5513] 5,498440E-01 | 0.2648024
Etano 0,4162 0,416926 | 0,1742274 0,0015] 1,270660E-03 | 18,048888 0.4162 0,416926 | 0,1742274
Propino 0,00015 0,000175 1] 0,000000 0,00015 0,000175
Propadieno 0,00015 0,000175 0 0,000000 0,00015 0,000175
Propileno 0,0115 0,011560 0 0,000000 0,0115 0,011560
Propano 0,003 0,002978 0 0,000000 0,003 0,002978
1,3-Butadieno 0,0071] 7,181610E-03 0 0,000000 0,0071{ 7,181610E-03
Butenos 0,0014} 1,401300E-03 0 €,000000 0,0014} 1,401300E-03
Butanos 0,0015{ 1,401300E-03 0 0,000000 0,0015{ 1.401300E-03
Compuesto C5 0,0016 0,001576 0 0,000000 0,0016 0,001576
Comp C6.1 0,0009 0,001168 0 0,000000 0,0009 0,001168
Comp C6.2 0,0009 0,001168 0 0,000000 0,000%9 0,001168
Comp C6.3 0,0009 0,601168 1] 0,000000 0,0009 0,001168
Diéxido de Carbono 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Acido Sulfhidrico 0] 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Agua ) 0,000000 0 0,000000 0 0,000600
FLUJOTOTAL
Lbmol/h 9105.88] ©118,313000 0,136352 868,72 830,531400 | 4.5980923 9105,88] 9118,313000 0,136352
PM. 2358 29.626000 0,155269 14,16 14,214230 | 03815191 29,58 29,626000 0,135269
Temp (°F) 315 31.625590 § 0,125590 -143,31 -120,873900 [24,626100 315 31,625590 1 0,125590
Presion (psia) 365 460,000000 447] 447,000000 0 365 460,000000
Densidad (1b/ft3) 14,283 21,396060 | 33,244719 2,183 2.157110 1,200217 14283 21,396060 | 33,244719
Fraccion de Vapor V/F 0,000000 0,000000 1 1,000000 0,000000 0,000000




Resuiltados del Analisis Termodinamico para los Productos de DA-301

Tabhla 5
DOMOS DESMETANIZADORA FONDQS DESMETANIZADORA DOMOS DESMETANIZADORA
Planta BK-10 Error Planta BK-10 Error Planta Chao-Seader Error
CORRIENTE 339 339 338 338 339 339
FRACCION MOL
Hidrégeno 0,2128] 2,117620E-01 | 0,4901729 G 0,000000 0,2128{ 2,117620E-01 | 0,4901729
Monoxido de Carbono 0,0151 0,013929 | 8,4084774 0 0,000000 0,0151 0,013929 | 8.4084774
Metano 0,6939; 6,933389E-01 | 0,0809272 0,0002 0,000000 0,6939] 6,933389E-01 {| 0,0809272
Acetileno 0 0,000006 0,0033 0,003279 0 0,009315
Etileno 0,0767 0,080601 | 4.8400084 0,5513{ 5,497606E-01 | 0,2800128 0,0767 0,070684 | 8,5112734
Etano 0,0015} 3,633630E-04 | 312,81033 0,4162 0,417009 } 0,1940006 0,0015} 9,717770E-04 | 54,356401
Propino 0 0,006000 0,00015 0,000175 0 0,000000
Propadieno 0 0,000000 0,00015 0,000175 0 0,000000
Propileno 0 0,000000 0,0115 0,011560 0 0,000000
Propano 0 0,000000 0.003 0,002978 0 0,000000
1.3-Butadieno 0 0,000000 0,0071} 7,181610E-03 0 0,000000
Butenos 0 0,000000 0,0014} 1,401300E-03 0 0,000000
Butanos 0 0,000000 0,0015{ 1,401300E-03 0 0,000000
Compuesto C5 0 0,000000 0,0016 0,001576 0 0,000000
Comp C6.1 0 0,000000 0,0009 0,001168 0 0,000000
Comp C6.2 0 0,000000 0,0009 0,001168 0 0,000000
Comp C6.3 0 0,000000 0,0009 0,001168 0, 0,000000
Dioxido de Carbono 0 0,000000 [1] 0,000000 0 0,000000
Acido Sulfhidrico 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Agua 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
FLUIO TOTAL
Lbmol/h 868,72 830,531400 { 4,5980923 9105,88] 9118,313000 0,136352 868,72 830,531400 { 4,5980923
P.M. 1416 14,212350 | 0,3683416 295,58 29626170 | 0,1558419% 14,16 14,194810 | 0,2452305
Temp (°F) -145.5 -96,800560 | 48,699440 315 52,123490 {20,623490 -145.5] -124.932000 {20,568000
Presion (psia) 4471 447,000000 0 3634 460,000000 2471 447,000000 0
Densidad (Ib/fi3) 2,183 1,631422 | 33.809646 14,283 22262930 | 35,844024 2,183 2.196638 § 0,6208579
Fraccion de Vapor V/F 1 1,000000 0,000000 0,000000 1 1.000000




Resultados del Analisis Termodinamico para los Productos de DA-301

Tabla 6
FONDOS DESMETANIZADORA DOMOS DESMETANIZADORA FONDOS DESMETANIZADORA
Planta Chao-Seader Error Planta Grayson Error Planta Grayson Error
CORRIENTE 338 338 339 339 338 338
FRACCION MOL
Hidrégeno 0 0,000000 0,2128} 2,117620E-01 | 0,4901729 0 0,000000
Monoxido de Carbono 0 0,000000 0,0151 0,013929 { 84084774 0 0,000000
Metano 0,0002 0,000000 0,6939} 6,933335E-01 | 0,0817067 0,0002 0,000000
Acetileno 0,0033 0,002431 0 0,007574 0,0033 0,002590
Etileno 0,5513} 5,506639E-01 | 0.1155151 0,0767 0,072576 | 5,6817368 0,5513} 5,504916E-01 | 0,1468506
Etano 0,4162 0,416954 | 0,1807395 0,0015| 8,253650E-04 | 81,737777 0,4162 0,416967 | 0,1839235
Propino 0,00015 0,000175 0 0,000000 0,00015 0,000175
Propadizno 0,00015 0,000175 0 0,000000 0,00015 0,000175
Propileno 0,0115 0,011560 0 0,000000 0,0115 0,011560
Propano 0,003 0,002978 0 0,000000 0,003 0,002978
1,3-Butadieno 0,0071} 7,181610E-03 0 0,000000 0,0071} 7,181610E-03
Butenos 0,0014] 1,401300E-03 0 0,000000 0,0014{ 1,401300E-03
Butanos 0,0015] 1,401300E-03 0 0,000000 0,0015} 1,401300E-03
Compuesto C5 0,0016 0,001576 0 0,000000 0,0016 0,001576
Comp C6.1 0,0009 0,001168 0 0,000000 0,000% 0,001168
Comp C6.2 0,0009 0,001168 0 0,000000 0,0009 0.001168
Comp C6.3 0,0009 0,001168 0 0,000000 0,0005 0,001168
Dioxido de Carbono 0 0,000000 0 0,000000 1] 0,000000
Acido Sulfhidrico 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
Agua 0 0,000000 0 0,000000 0 0,000000
FLUJOTOTAL
Lbmol/h 9105,88f 9118,313000 | 0,136352 868,721 §30,531400 | 4,5980923 9105,88] 9118313000 0.136352
PM. 29,58 29627770 | 0,1612339 14.16 14,198090 | 0,2682755 29,58 29,627475 | 0,1602229
Temp (°F) 31,5 33,792810 | 2,292810 -145,51 -123,078200 {22,421800 315 28473570 { 3,026430
Presion (psia) 365f 460,000000 447}  447,000000 0 3655 460,000000
Densidad (Ib/ft3) 14,283 24,390930 | 41.441347 2,183 2,173982 | 0,4148148 14,283 24911220 42.66439
Fraccion de Vapor V/F 0.000000 0.000000 1 1,000000 0,000000 0,000000
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APENDICE
B

ECUACION DE ESTADO DE
PENG-ROBINSON

Las ecuaciones viriales truncadas no son apropiadas para calcular propiedades
termodinamicas en las aplicaciones de alta densidad; en particular son inapropiadas para la
fase liquida o gases cercanos a sus puntos criticos. Para dichas aplicaciones, tales como
bajo las condiciones de proceso de una planta de etileno, uno debe utilizar ecuaciones mas

exactas, pero a la vez mas empiricas.

La ecuacion de Peng-Robinson constituye un refinamiento y ampliacion de la ecuacion de

Van der Waals, obteniéndose una expresion con dos parametros, que tiene la siguiente
R-T 6 )
v=b vi+2v+6? T

forma: P

140



En esta ecnacion, el pardmetro 0 depende de Ia composicion y temperatura, mientras que

el parametro b es por lo general una funcién de la composicion inicamente.

A su vez, el parametro 0 viene definido por la siguiente expresion

6=0,[1+(0480+15740 ~ 017602 )(1-1)] ... ()

En donde o es el factor acéutrico, y T, = T/T,, representa la temperatura reducida. El

parametro 0. se encuentra relacionado con la temperatura y presion critica por medio de la

siguiente expresion :
Rl 2
0.=042748—- .
¢ 2 3)
al igual que el parametro, b, se define por medio de la siguiente ecuacion :
R'T
b= 0.086647-‘- ........ (4)

¢

Las ecuaciones (3) y (4) estan sujetas a las restricciones criticas clasicas :

o‘P) (ﬁ’P)
&) “\ar) =0
Te Te

La expresion para calcular el parkmetro 8 se obtuvo, a partir del ajuste de las predicciones
con respecto a las presiones de vapor obtenidas experimentalmente, para hidrocarburos
liquidos puros. Este procedimiento es esencial si se desea que la ecuacion de estado se

utilice para llevar a cabo calculos de equilibrio liquido-vapor.

La ecuacion (1) se encuentra definida explicitamente con respecto a la presion y se puede
reescribir de la siguiente manera :

P 1 6 p

Z = —_—— e
Ep-R-T 1-bp RT 1+bp %)

en donde p representa la densidad molar. Al aplicar las ecuaciones que definen los
coeficientes de fugacidad en funcion del factor de compresibilidad se obtienen las dos

diguientes ecuaciones :
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]
ln¢=Z—l-—ln(l—bp)Z—7;E-T-ln(l+bp)

g sl 0[5 8
Ing,=lng +(b —I}Z-—l)+ bR"'(b - a)ln(Hb/)) ........ N

En las ecuaciones (6) y (7), todas las propiedades sin subindice se refieren a Ia mezcla. Las
cantidades &, y 6, son los parametros molares parciales de 1a ecuacién de estado, definidos

por las dos siguientes expresiones :

= J(nb)
B, =[~—-(9n1 l nd8)
~ | d(nd)
o

La determinacion de &, y 6, requiere una scrie de reglas de mezclado para los parametros
b y 0, respectivamente. El procedimiento usual es asumir que b y 6 tienen una

composicion cuadratica, de acuerdo con las siguientes expresiones :

b= 2xxb, (10)
i

()=Z?x,x_,8‘, ........ (1)
i

En este caso, x, es una fraccidn mol general y puede referirse a cualquiera de las fases.
Cuando los subindices. i y j, son idénticos en la ecuacién (10) u (11), estos parametros se
refieren al componente puro. Cuando son diferentes, los pardmetros se denominan
parametros de interaccion binaria y son dependientes de las propicdades de la mezcla
binaria i-j, tal como se indica por sus subindices. Para estimar los parimetros de

interaccion binaria se pueden utilizar reglas de combinacion, poi ejemplo

b=4b,40,)0-¢,) (12)

6=(68) (-%) .. (13)

En donde c; y ki; son parametros de interaccion binaria empiricos, muy pequedios en
comparacion con la unidad, que en muchas ocasiones son practicamente independientes de

la temperatura en casi todos los rangos de temperatura. Frecuentemente ¢;; es igual a cero,
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pero para obtener resultados aproximados a los experimientales, es necesario que los
valores de k;; scan diferentes de cero. Al utilizar las reglas de mezclado de las ecuaciones
(10) y (11) y las reglas de combinacién dadas por las ecuaciones (12) y (13), uno puede

desarrollar las siguientes expresiones para 8, y &, para los componentes | y 2 de una

mezcla binaria
b=by-xby+by)e, (14)
52 = by -x"(bu "'bn)cu -------- (15)
Y, 6 =86, —xf[(ﬁ‘f’ -02) +2(6,6,) " ka| (16)
Y b /
6, = 0, "xnz[( )~ 92122) "'2(41922)l 2"12 e (17)

El cdlculo del coeficiente de fugacidad qf, para el componente i en una mezcla cualquiera,
a una temperatura, presion y composicion conocidas es facil pero tedioso y se realiza de
mejor manera con la ayuda de una computadora. Debido a que la ecuacion de estado es
cubica con respecto a la densidad molar, es posible obtener una solucion analitica para p

(y por lo tanto para Z), sin embargo es preferible utilizar métodos numéricos para la

solucion de la ecuacion debido a su rapidez y flexibilidad.
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APENDICE
C

METODO DE WEGSTEIN

A diferencia de los métodos para resolver sistemas de ecuaciones lineales, los métodos de
solucion de ecuaciones no-lineales en general, no son muy robustos, pudiendo manejar de
dos o mas conjuntos de raices, algunas de las cuales pueden ser complejas o idénticas y
casi siempre requieren de procedimientos iterativos. Estos métodos parten de un estimado
inicial x°, que lleva al proceso iterativo hacia una solucion, x’, la cual se encuentra
localizada dentro de cierta region de tolerancia. Sin embargo no siempre se dispone de un
estimado inicial, por lo que se han desarrollado técnicas que facilitan la convergencia a

partir de estimados alejados de la solucion.

Los métodos para resolver ecuaciones no lineales pueden ser agrupados de la siguiente

forma:
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1) Métodos que son localmente convergentes y que requieren de buenos estimados
iniciales.

2) Métodos con amplio rango de convergencia y que requieren de estimados iniciales
medianamente proximos a la solucion.

3) Métodos de convergencia global y que parten de estimados iniciales elegidos

arbitrariamente.

La eleccion de un método en particular depende no solamente de la disponibilidad de
buenos estimados iniciales, sino también de los requerimientos y condiciones que cada
algoritmo impone, (tiempo de calculo, flexibilidad en su estructura. evaluacion de

derivadas, velocidad de convergencia, etc.) con el objeto de mantener la solucion deseada

Para este trabajo se utilizo el método de Wegstein por contarse con estimados tniciales
cercanos a la solucion, por ser el método ideal ¢n la convergencia de corrientes de corle
debido a su rapidez y flexibilidad y por ser un método sencillo que no implica un alto
consumo de ticmpo de maquina, aspecto importante en un proceso con lantos equipos y

corrientes de corte.

Este método es muy comin cuando la convergencia tiene un comportamicnto lineal y sc
desca acelerar el proceso de solucidn. Con base en los trabajos de Aitken (1952) y
Steffensen (1933), Wegstein sugirio aplicar la formula de aceleracion & ¢ en forma

separada para cada variable en base a un procedimiento de sustituciones sucesivas.

Partiendo del problema base, que es una solucion para el sistema /) 0, se transforma

éste;
x [f(x)

que conforma un esquema iterativo de este tipo :
A

si la ecuacion base no puede ser expresada en la forma de la ecuacion

FOE) - ulf o SRT 1Sl S
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endonde : J* - es el jacobiano de la funcion evaluado en ¥*

g

4t = gr'g___
g Jg

g=-VF(x)=-J"" f(x)

entonces se utiliza la siguiente expresion
e TR
en donde T =0 ; es una constante.
Wegstein propone modificar el valor de la ultima iteracion, ¥'', y recmplazarla por ¥*''
dada por la siguiente expresion :
' =goxt +(1-q)

en donde q puede ser obtenido de la siguiente forma -

-4

q= a-
xhl _le
a= 5T

la cual ¢s una convergencia cuadratica.
Este procedimiento es bueno para los casos en que la interaccion entre variables no es muy

fuerte, por ejemplo cuando la matriy jacobiana es de diagonal dominante. o en un caso

concreto, cuando se trata de convergencia de corrientes de corte.
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APENDICE
D

PROGRAMACION CUADRATICA
SECUENCIAL

En la formulacion matematica de un problema de optimizacién, la programacion
cuadratica secuencial puede ser utilizada por las dos principales estrategias de
optimizacion de la actualidad - el método del paso factible y ¢l método del paso no

factible.

La estrategia del paso factible realiza la direccion de la busqueda del punto optimo cada
vez que el algoritmo converge, es decir, se mueve al punto base, una vez que obtenga un
punto base convergido y asi sucesivamente hasta la determinacion de un punto optimo.
Por otra parte, la estrategia del paso no factible, es un algoritmo que de manera simultanea

converge y optimiza un proceso durante la simulacion del mismo.

147



El algoritmo de la programacion cuadratica secuencial desarrollado por Wilson en 1963,
mejorado por Han en 1976, 1977 y por (iltimo mejorado y aplicado por Powell en 1978
viene a establecer un método efectivo para la solucion de problemas de programacion no
lineal. Esta basado en la solucion de un problema cuadratico, el cual, minimiza una funcion
cuadratica de n-variables, sujetas a m-igualdades o desigualdades restrictivas. La técnica
SQP puede entenderse como un procedimiento de busqueda con pivote durante ¢l examen
que realiza el algoritmo en las intersecciones de las funciones de restriccion lineales, tal y

como ocurre en la programacion lineal.

Una solucion optima debe satisfacer las condiciones de Kuhn-Tucker. Si se aplica el
método de Newton a las condiciones necesarias de Kuhn-Tucker para un problema de
Programacion no-Lineal que contenga Gnicamente restricciones de igualdad, la funcion de

Lagrange viene definida por la siguiente expresion :

L(x,w)= f(x)+ ): @,h, (x)
J

¢n donde las condiciones necesarias de Kuhn-Tucker se definen por .
V1= Vf(x)+ 2w, Vh (x)=0
h,(x)=0

Si se aplica el método de Newton a las dos ecuaciones anteriores se obtiene

vy gl Ax| [-vL
“JUo0 |[{Ae| ] A

En donde J es la matriz jacobiana de las restricciones de igualdad. Este sistema de
ecuaciones lineales se resuelve para Ax y Aw. Se puede demostrar que si Ax y Aw
satisfacen las dos ecuaciones lincales, entonces necesariamente satisfacen las condiciones
necesarias para alcanzar un punto Optimo del siguiente problema de programacion
cuadratica, con el objeto de determinar s, al obtener una direccion de busqueda en cada
iteracion hacia la solucion del subprograma cuadratico :
Min. : F(s)=s"Vf(x)+3s5" By
€ (x) 45" Vg, (x)> 0 J=Em+l p

Sujeta a . . .
h (x)+5"Vh (x)= 0 J=hom
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Los gradientes para F(s), son obtenidos de la simulacion cuando es realizada la iteracion
de las ecuaciones de rompimiento. La aproximacion a la matriz hessiana B, es construida a
través del re-calculo BFGS, cuyo procedimiento estd basado en el calculo de los
gradientes del Lagrangiano :

L(x,u,v) = F(x)+" g(x)+ VT h(x)
para puntos sucesivos, en donde % y ¥ son los multiplicadores de Kuhn-Tucker,

obtenidos de la solucion de F(s).

Una vez que se ha establecido la direccion de bisqueda al resolver el subproblema de
programacion cuadratica, se debe utilizar un algoritmo de minimizacion para calcular un
tamafio de paso en la direccion de busqueda. Se han utilizado varios tipos de blisqueda, en
los cuales una funcion de penalizacion de pérdida cuadritica es la funcion objetivo,
mientras que otros utilizan la funcion de penalizacion ,exacta”, mientras que finalmente,
otros utilizan el Lagrangiano o un aproximado del mismo. Otra fase importante de la
estrategia de solucion es la actualizacion de la matriz, B, en cada iteracion. No existe un
acuerdo general acerca de cual es la mejor formula de actualizacion para formular un buen

estimado de V2L y evitar que B se convierta en la unidad o sin fronteras.

A continuacién se presentan los pasos a seguir para llevar a cabo cl algoritmo de

programacion cuadratica secuencial,

Paso 1 : Inicializacion . k = 0. Excoger 1°, x°, B (por lo general B® =1). Continuar.

Paso 2. Calcular los miembros de las restricciones activas. Calcular A(x*) compuesto de
todas las restricciones de igualdad mas las restricciones de desigualdad activas (restrictivas
o violadas) en x* o en las inmediaciones de x*.

Si k =0, continuar en el paso 5. De otra manera continuar.

Paso3 Terminacion. Los criterios tipicos de terminacion son los siguientes .
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e -

<& para alguna tolerancia &, >0
] +1

[
h(x")<e, para alguna tolerancia &, > 0

Deternerse si se satisfacen ambos criterios de convergencia, de otra manera continuar.

Paso 4. Actualizar B. Utilizar un método secante, tal como un método de BFGS o
Broyden para actualizar la aproximacion a la matriz hessiana, pero en vez de
Ag* =Vf(x"")-Vf(x"), utilizar Ag' =V L 0t ) -V L, 0"y asegurarse

que s*Ag>0 Continuar .

Paso 5. Estimar los multiplicadores de Lagrange. Continuar.

Paso 6. Calcular una nueva direccion de busqueda. Calcular una nueva direccion de
busqueda s* en x* a partir de la resolucion del subproblema cuadratico. Si no se puede
encontrar una direccion de busqueda satisfactoria a partir de la solucion del subproblema
cuadratico, calcular una nueva r* que satisfaga la desigualdad y repetir la solucion del

subproblema cuadratico. Continuar.

Paso 7. Moverse un paso en la direccion s*. Calcular la longitud del paso A* a lo largo de
s* al minimizar P(x* + As", r*, u¥), en donde P es una de las funciones de penalizacion
mencionadas anteriormente.

RV = (b g kgh

k =k + 1, y regresar al paso 2.

El intervalo para seleccionar el paso de avance queda comprendido entre 0 y 1. Conforme
la solucidn esté mas cerca del optimo, el paso de avance sera menor. Dentro del algoritmo
del paso no factible, se determina el paso de avance por si solo. En la determinacion del

paso de avance quedan incluidos términos de la funcion objetivo, asi como combinaciones
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no lineales de las restricciones que fueron violadas, Para obtener un buen desarrolio del
paso de avance, o del procedimiento de linea dc busqueda, debera evitarse que los
estimados tomen valores extremos, porque si esto ocurre y toman un valor muy grande, el
siguiente estimado a verificar en el procedimiento iterativo hara que el punto siguiente se
aleje del valor dptimo. Por lo contrario, si el paso de avance que se selecciona es muy

corto, la funcion objetivo convergira al optimo muy lentamente.
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