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OBJETIVOS

W

Ei presente frabajo tiene por objetives los siguientes:

1.

Generar un Esquema de Simulacién a Estado Estacionario para la Planta de Etileno del

Complejo Petroguimico Pajaritos con las siguientes caracteristicas:

1.1. El esquema incluira el rector de pirdlisis y todas las secuencias de separacion.

1.2. En el modelo del reactor se ufilizara una cinética melecular para representar el reactor
(una cinética de conversién fija no es suficiente para generar un esquema flexible,
utilizar un modelo cinético mecanico es una tarea compleja que queda fuera de los
objetivos del presente trabajo).

1.3. El esquemna incluira los sistemas de refrigeracion integrados a toda la planta (se
madelaran los intercambiadores de calor que involucren a los sistemas de refrigeracion
con area y coeficiente de transferencia de calor fijos).

1.4. Et esquema debe de ser o suficientemente sdlido como para poder trabajar si

cambiamos las condiciones de operacion,



INTRODUCCION
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E! etileno es hoy en dia el producto petrogquimico que constituye [a base de Ia industria
petroquimica del mundo, en México era considerado hasta hace pocos afios come un
compuesto que solamente PEMEX o podia preducir.

Una de las necesidades fundamentales del Complejo Petroquimico Pajaritos es la de
elevar la rentabilidad y competitividad de las plantas que conforman diche complejo. Para poder
cumplir con lo anterior es necesario poder llevar a cabo la Optimizacién de las Plantas de
Proceso; sin embargo, para realizar esto es indispensable contar con un Esquema de
Simulacién de la Planta que sea confiable y capaz de representar el compertamiento a Estado
Estacionario lo mas cercano posible a a realidad.

El presente trabajo tiene por objetivo construir el Esquema de Simulacion a Estado Estacionario
de la Planta de Efilenc del Complejo Petroguimico Pajaritos de PEMEX. El tener un Esquema
de Simulacion nos brinda muchoes beneficios, entre ellos podemos citar:

Realizar Estudios Paramétricos

.

Servir como base para llevar a cabo la Optimizacién de la Planta

Servir como base para realizar estudios de Ahorro de Energia

-

Servir como punto de partida para realizar Estudios de la Dindmica del Proceso

Primeramente veremos a importancia que tiene el etileno en la industria quimica y porgue se le
flama la piedra angular de la petroguimica, después continuaremos con generalidades acerca
de su produccion y detalles de como es el proceso de produccion de etileno en el Complejo
Petroquimico Pajaritos. Finalmente veremos como generamos el esquema de simulacion de la
planta y anatizaremos los resultados oblenidos; por OMimo se presentan las conclusiones

obtenidas en e! presente trabajo.




CAPITULO | GENERALIDADES

o

LA IMPORTANCIA DEL ETILENO

Si existe un compuesto que puede considerarse como la base de la industria
petroquimica este es el etileno (Ref. 9). E} efileno aparecid en la industria en los afios cuarenta
y rapidamente gano terreno en la petroquimica hasta ser hoy en dia el compuestio petroguimico
mas producido a nivel mundial (solo después del amoniaco si este se considera como
compuesto petroguimico).

En un principio el etileno se us6 como sustituto det acetileno ya que era menos peligroso su
manejo, Menos costosa SuU produccion y servia de igual manera aungue era menos reactivo (la
diferencia entre el acetileno vy el etilene es un segundo enlace pi; el cual le confiere mayor
capacidad de reaccionar), en 1984 practicamente el efileno habfa sustituide por completo al
acetileno en todos los procesos {en que se usaba como materia primé). Aungue el etileno no
tiene aplicacion como producto final; es la materia prima de mas de 50 productos obtenidos par
procesos muy diversos, que son y han sido claves para el desarrollo de fa industria quimica del
mundo. Entre sus derivados mas imporiantes tenemos que mencionar al Polietileno {en todas
sus variedades) y al 6xido de etilenc que respectivamente son fundamentales en la industria
de los polimeros y de los surfactantes. En la tabla 1.1 podemos ver los principates derivados

del etilenc,

Desde que comenzd a producirse el efileno en los afios cuarenta no ha cesado |a investigacion
basica y aplicada que se enfoca en este compuesto petroguimico, los avances se han dado en
todo el proceso de produccion, manejo y transportacion, esto demuestra claramente el papel
tan importante que ha desempefiado y desempefia actualmente en toda la industria
petroquimica, simplemente desde 1974 hasta 1998 existen mas de 400 patentes
norteamericanas registradas; que tratan sobre nuevaes equipos y modificaciones al proceso de
produccidn.

Hasta principios ¢e los afios sesenta se habia lograde una reduccion sustancial de los costos

de produccién debida a las mejoras tecnologicas y a la construccion de plantas cada vez mas
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grandes, la crisis del petrbleo de los afos setenta trajo consigo que se dieran mejoras
sustanciales en el proceso de produccion { en fa utilizacion de la materia prima y en la
utilizacibn de ia energia).

Tabla 1.1. Productos derivados del etileno y sus usos

Proceso Producto Usos

Polimerizacion | Polietienc Alta Densidad Peliculas, Moldes de inyeccidn,
Polietilenc Baja Densidad Moldes de soplade, tuberias, pelicuias.
Copolimeros de Poliestireno Peliculas aislantes eléctricos.

Copolimeros-Terpolimeros  de Partes automotiices, llanfas, cables vy
elifeno-propileno alambres, modificadores termoplasticos.
Oxidacion Oxido de etileno Materia prima para producir efilenglicoles y
etitenaminas que Se usan como surfactantes,
refrigerantes, fibras y absorbentes, quimicos
textiles respectivamente.

Oxidacién Acetaldehido y acetato de vinilo [ Materia prima para elaberar Acetsto de
Polivinilo, alcoholes polivinflicos, Pentacrititrol,

los cuales se usan como emulsificantes de

pinturas, adhesivos ¥ resinas
respectivamente.
Halogenacion Diclorurc de efilena Disolvente, desengrasante de metales.
Cloruro de etilo Refrigerantes, disolventes, agentes para
etilacidn.
Bibromaoetileno Agente para la recuperacion del plomo.
Bromuro de etilo Agente para etilacion, solvente, refrigerante.
Alquilacion Etilbenceno Materia prima pata formar €l estireno que a

su vez es materia prima para formar el
poliestireno, el cual se utiliza en empagues,
articulos del hogar, uso automotriz, teléfonos,
muebles, lantas, adhesivos,

Etlanilinas Colorantes, farmacéuticos, pesticidas.
Alguilatos de aluminic Sintesis de catalizadores
Hidratacion Etanol Cosmeticos, disolventes industriales,

detergentes, saborizantes.
Etilaminas Inhibidores de corrosion, quimicos para hule,
nsecticidas




La produccién de etileno se lieva a cabo por medio del cracking térmico (pirdlisis), este
proceso ha imperado en la industria desde que comenzé a producirse y aungue existe otros
procesos de produccion (hidréfisis de etanot y procesos cataliticos) no han tenido repercusion
a nivel industrial. .

El cracking térmico consiste en someter a hidrocarburos (excepto el metano) a altas
temperaturas (1280°F-1650°F o 700 - 900 °C) en reactores tubulares que se denominan hornos
(dado que proporcionan la energia necesaria por medic de calentamiento a fuego directo), la
alta temperatura le confiere a los hidrocarburos una gran energia que ocasiona que se
fragmenten las cadenas (de 3 y mas carbonos) y se formen alguenocs de bajo peso molecular:
el etileno (C2H4), e propileno (C3H6) y butilenos (C4H8), dependiendo det tipo de corriente que

se somata al cracking se obtendra una distribucion de alquenos y subproductos diferente.

Desde sus inicios la produccion mundial de efilenc ha ido en aumento como consecuencia del
aumento en la demanda de sus derivados (siendo el polietileno el mas importante). En la
grafica 1.1 podemos ver como ha ido aumentando Iz produccitn mundial de etileno a través de

los anos.
EL ETILENO EN MEXICO

Hasta antes de la dltima reestructuracién de los productos petrogquimicos hecha por el
gobierno de nuestro pais, el etileno estaba considerado como uno de los productos
petrogquimicos secundarios de los cuales el Estado se reservaba el derecho a su produccion e
importacion ya que era considerado como un preducto estratégico {como ya lo hemos mostrado
en el apartado anterior). Por esta razon, PEMEX es la Unica empresa que produce etileno en

México, alin cuando desde 1996 ya se permite su produccion por proyectos privados.

La produccion de etileno en México se remonta hasta el afio de 1966 cuando PEMEX puso en
operacion fa primera planta en Reynosa Tamaulipas, con una capacidad nominal de 27,210
toneladas métricas al afo. Mas adelante, durante la década de fos afios setenta se
construyeron dos plantas mas con una capacidad nominal de 182,000 toneladas métricas al
afio cadz una, una se construy6 en el Complejo Petroguimico de Pajaritos en 1972 y la otra

quedd ubicada en Poza Rica (1978). Con motivo del aumento de fa demanda interna de etileno




{la cual siempre ha ido en acenso) en 1982 se construy6 una tercera planta en el Complejo
Petroquimico Cangrejera con una capacidad de 500,000 tafio (mucho mayor a la de las plantas
instaladas) y posteriormente en 1989 entrd en operacidn ia Gltima de las plantas consiruida en

el Complejo Petroguimico de Morelos con una capacidad igual a ta construida en el Complejo

Cangregjera.
L - -
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CAPITULO II PRODUCCION DE ETILENO

e S A SN S

El etilenc es producido a partir de alcanos o de nafta (fracciones ligeras y pesadas de
Petroleo), la mejor materia prima es etano ya que los rendimientos obtenidos son los mas
altos; rmientras que con etano se obfienen rendimientos tipicos del 40%, con nafta es dificil
que se pueda alcanzar el 30%; ademds de que es mayor la cantidad de subproductos
obtenidos {véase las Tablas 2.1 y 2.2). El uso de nafta solo se debe a que no se dispone de
una corriente de hidrocarburos ligeros (menores a C4); tal es el caso de paises de Europa.
México v 'os Estados Unidos poseen etano y esta es su materia prima principal para la
produccion de etileno (aunque en Estados Unidos también se produce etileno a partir de nafta
es mas importante la produccion a partir de stano, en México solo se utiliza etano).

QUIMICA DEL PROCESO

Cerca del 97% de la produccion comercial anual de etileno se basa en la ruptura de
enlaces de carbono-hidrégeno y de carbono-carbono a altas temperaturas junto con vapor, a

este proceso se denomina cracking térmico o Pirdlisis (Ref. 9).

Las reacciones de desintegracion térmica, o pirdlisis de hidrocarburos tienen como
caracteristica general la ruptura de enlaces carbono-carbono. Estas reacciones son en general
endotérmicas y dependiendo de la matena prima que sea usada, las reacciones principales y
secundarias difieren, en las tablas 2.3 y 2.4 se muestran ias reacciones principales y
secundarias mas importantes que Se presenian en un proceso de pirdlisis que ufiliza etano
como materia prima {estas reacciones se presentan desde un punto simplificado para esbozar

simplemente cuales son las fransformaciones quimicas principales).



Tabla 2.1- Rendimientos tipicos de etilenc 2 partir de diferentes materias primas (en porcentaje masa)

Conversion | Efano! Etano! Propanc| Propano| n-Bufand isohutano| n-Pentano | Isopentano
{%) 50 &0 75 90 a5 g2 95 a5
H2 306 |[3.55 |[1.08 1.29 1 1.39 0.3 09
CHa 26 42 18.83 247 218 236 17.52 208
C2HZ 042|025 |DA7 0.33 0.4 0.46 0.55 .42
C2H4 41.65 [43.2 |26 345 35.8 10.3 36.5 17.95
C2H& 50 40 5.15 4.4 5.1 0.73 5.6 32
G3H4 0.1 0.062 022 Q.34 0.55 246 0.95 1.7
C3H6 089 {1141 {18.86 1398 16.4 21.2 19,8 18.0
C3HB 014 1017 (25 10 015 0.33 0.55 055
GC4HS 0.5 1.07 1.05 265 34 1.94 3.7 4.6
C4HS8 025 {021 1.28 1 .7 16.7 2.6 14.38
C4H10 035 [0.27 0.07 [1X1:3 5.0 8.0 €1 a1
C3s D2 0.27 1.43 1.81 1.65 2.2 B.1 75
CBHS 0.2 0.48 1.0 22 258 242 1.8 41
CrH8 02 006 |0.33 0.43 1.12 1.51 0.6 1.25
CBH8 0.03 0.45 067 g1 025
CBH10 0.08 0.15
€9-200°C 1.48 1.75
Fuel O 0.3 085 1.7 1.99 1.08 1.5

Tabla 2.2.- Rendimientos tipicos de etileno a partir de diferentes fracclones de petréico como materias
primas (en porcentaje masa)

Conversion | Nafta Nafta Keroseno Gasélao Gaséleo
%) Medio Pesado Pesado Pesado Pesado
H2 0.63 08 0.63 0.65 0.47
CH4 11.7 15.3 114 10.6 7.9
C2H2 03 075 0.37 035 02
C2H4 24.0 29.8 23.2 24 19.5
C2H6 3.9 375 34 325 2.83
C3H4 0.76 11 0.85 1.0 0.38
C3He 15.75 141 13.8 14.45 1.3
Cing 041 0.25 D.45 0.45 0.36
C4H6 4.6 4,85 44 4.7 55
C4Hg 6.85 4.2 40 45 4838
C4H10 1.0 0.25 0.1 0.1 009
C5s 50 23 30 3.3 50
C8HE 315 8.3 7.2 58 4186
C7H8 4.4 4.9 4.0 3.15 25
CBHS 265 2.0 2.2 1.2 1.28
C8H10 052 0.7 0.75 o7 05
C8-200°C 3.75 2.8 4.85 1.8 20
Fuel O 18 3.8 135 176 2915




11

Tabla 2.3 Reacciones Principales que se presentan en fa Pirdlisis

CH, < CH, +H,
C,H,+C,H; — C,H +CH,
2C,H, > C,H;+CH,

Tabla 2.4 Reacciones Secundarias que se presentan en Ia Pirdlisis

1
C,H, — CH, +7 C,H,

C,H, & C,H, +CH,
C,H, <> CH+ H,
C,H,+C,H, » CH,

£n fa actualidad el mecanismo de reaccién aceptade para describir las reacciones que
ocurren en la pirolisis es el mecanismo via radicales libres. Las reacciones que ocurren en ia
pirdlisis son muy complejas y ocurren de manera simuitanea, ademas de ser muy sensibles ala
concentracién de los radicales fibres. La concentracian de los radicales libres es de un orden 5
veces menor que la concentracién de especies moleculares; por otra parte, las reacciones que
involucran radicales libres son muy rapidas (comparadas con las que involucran especies
moleculares) por lo cual una concentracion de pseudo-equilibrio se logra rapidamente, el nivel

de esta concentracion depende mucho de la temperatura (Ref. 5).

En general las reacciones de pirdlisis son elementales, por lo que el orden de reaccion
corresponde a la molecutaridad y se ha encontrado que los coeficientes cinéticos de dichas
reacciones obedecen la refacion de Arrhenius.

Dado que la cantidad de subproductos obtenidos es muy grande (véase las tablas 2.1y 2.2,
se regurre a afadir un inerte (agua) a la materia pnma para que disminuya la presion parcial de

los hidrocarburos. En ios mecanismos de reaccidn desarroilados se ha encontrado que ia
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mayor caniidad de efileno proviene de reacciones de ruptura y los subproductos pesados
provienen de las reacciones de unién de radicales. Al disminuir la presién parcial de los
hidrocarburos se desfavorece a las reacciones de formacitn de subproductos, el gas inerte

usado es agua y existen estudios muy detallados acerca de fa relacion agua/hidrocarburos que
se reguiere segln la alimentacion usada.

ESTUDIO DE LA CINETICA DE LA PIROLISIS

La pirdlisis de fos hidrocarburos ha sido estudiada por afios. Muchos esfuerzos se han
realizado para desarrollar modelos cinéticos que expliguen la formacidn de productos a partir
de diferentes alimentaciones, histéricamente se han desarrollado varios modelos que aunque
basicamente presentan [as mismas reacciones difieren en los valores asignados a los factores
de frecuencia y energia de activacion, esta variacion se debe a que son resultado de
diferentes estudios (diferentes reactores, materias primas y condiciones de reaccion). Existen

tres tipos de modelos cinéticos de pirdlisis, a2 continuacion se muestran sus caracteristicas
principales (Ref. 5).

a) Cinética Empirica: Es el modelo usado tradicionaimente por los productores,

simplemente se basa en ia experiencia acumulada en el uso de una materia prima en
particular, basado en ios resultados obtenidos en planta se genera un esquema de
reaccién de conversion fija o de una cinética de reacciones moleculares muy

simplificada. Estos modelos ahora esta en desuso.

b) Cinética Molecular: Son modelos que usan sclamente esquemas de reacciones

moleculares con reacciones de primer orden, estos modelos se han aplicado con éxito
solamente a mezclas sencillas como efano-propano-butano, para mezclas mas
complicadas {(nafta) se requieren demasiadas simplificaciones que hacen que su
aplicabilidad no sea tan atractiva. Estos modelos han sido empleados con éxito al
variar las condiciones de operacién de los hornos, fienen la ventaja de que no
representan una carga de computo tan grande como los modelos mecanicos, incluso;
muchos modelos mecdnicos son simplificados para generar un modeio molecuiar que
se emplee en la simulacion de toda una planta.
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¢) Modelos mecanicos: Son modelos cinéticos que involucran todo un mecanismo de

reaccién que explica detalladamente como ocurre la reaccion (iniciacién, propagacion y
terminacion). Los valores de los factores de frecuencia y fa energia de activacion se
obtienen a partir de Termodinamica Estadistica y Teorfa del Complejo Activado.
Debido a la disposicién de técnicas modemas de experimentacion y de determinacion
de datos cinétices, se han dado grandes avances en &l modelamiento del cracking.
Estos modelos pueden utilizarse abiertamente para la extrapolacién de condiciones de
operacién y la modificacién del tipo de alimentacién. Los modelos mecanicos
requieren menos datos experimentales para su validacién y pueden extrapoiarse con
cf)nﬁabiﬁdad, son limitados en su precisién y requieren un equipe de computo gue
actuaimente no es muy sofisticade. Para ejemplificar lo complicado de estos modelos
basta mencionar que en 1978 se tenia un esquema de 133 reacciones y que en 1895

se tenia un esquema de 1700 reacciones.

REACTOR DE PIROLISIS

La comriente de materia prima precalentada entra al reactor; el cual esta formado por
una serie de tubos calentados a fuego directo (serpentines) donde bajo un control del tiempo
de residencia, la temperatura final y la presion parcial de los hidrocarburos; se calienta hasta
1500°F-1600°F (815°C-870°C). Los hidrocarburos saturados de la materia prima se rompen en
moiéculas mas pequefias: etileno y otras olefinas, la conversion es altamente endotérmica por
lo que los consumos energéticos son altisimos (del orden de 50 MMBTU/H), a la salida del
reactor la corriente resultante es enfriada rapidamente hasta 1100°F-1300°F (593°C-700°C)
para prevenis reacciones secundarias entre los subproductos, estos gases son separados en

todos los productos deseados (Ref. 5).

Comerciaimerte la pirdlisis de hidrocarburos se lleva a cabo practicamente de forma
exclusiva en reactores tubtilares a fuego directo (Hornos), lo cual implica un alto costo de
operacién, que unido con la incertidumbre de contar con la matena prima de manera constante
ha aumentado el interés de algunas compaiiias para hacer viable fa produccion de etileno a

partir de crudo pesado y fracciones residuales de este. dichas materias pnmas no pueden
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procesarse en un horno convencional y a la fecha no existen desarrollos comerciales basados
en este tipo de techologia.

El reactor de pirdlisis es un hormno con paredes hechas de material refractario que contiene
tubos o serpentines por donde pasa (v reacciona) la comiente de materia prima. A
temperaturas superiores a los 1000°F comienza a darse el fendmeno de pirclisis; para
conseguir estas temperaturas se requiere el uso de fuego directo; el mayor consumo de
energia de una planta de etileno esta en Ia seccién de pirdlisis (una planta tiene por lo regular
entre 5y 10 hornos). El horno de pirdlisis se divide en dos secciones (Fig. 2.1) en virtud del

mecanismo de transferencia de calor que predomine: Ia seccidn de conveccién y la seccion de

radiacién. ambas secciones estan bien definidas en la construccion de los reactores ya que los
materiales empleados vy la disposicion de los serpentines son muy diferentes en ambos casos
(Ref. 5).

En la scccidn de conveccién, Ia transferencia de calor se lieva a cabo por la conveccion de los

gases de combustién que provienen de la zona de radiacion. En esta seccién no ocurre la

pirlisis; solo un precalentamiento, los serpentines estén dispuestos de manera horizontal y en

AT
—H ——
swr 1< 21,
Alimentacion » ¢ Seccion
de
Conveccidn
K Seccion
de
Radiacién
Productt g T /1

Gas Combustile

Fig 2. 1 Esquema de un Reactor de Pirdlisis
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esta seccion se irata de recuperar ia mayor cantidad de energia calentanto gl agua que s
utilizara para ia generacion de vapor (BFW.: Boiler Feed Water).

En la seccién de radiacién, la transferencia de calor se ileva a cabo por radiacion, los

serpentines se colocan verticalmente entre paredes de material refractario; donde el fuego
directo de Jos quemadores fe da la temperatura suficiente para que la radiacion caliente los

serpentines.

Al final de la seccidn de conveccién la temperatura de la corriente es alrededor de 1100°F
(590°C), y aumenta hasta 1600°F (870°C) al final de los serpentines (al final de la seccién de
radiacién).

Un horno de pirdlisis tiene tipicamente 4 serpentines verticales de 60m cada uno, con
porciones rectas de 9 m y retornos con radio de 0.2 m. (Ref. 5).

Clasicamente los serpentines tienen un diametro interno de 0.10m, las velocidades de flujo
son muy altas, hasta 250 m/s y el nimero de Reynolds puede alcanzar facimente el valor de
250,000 (un fiujo completamente turbuiento, lo que permite modelar los reactores como un
reacior de flujo en piston sin gradiente axial). Bl flux de calor a la entrada y salida puede ser det
orden de 85 y 55 kJ/im®, basado en el 4rea interna del serpentin. Para prevenir efectos de
“sombra” en la seccién de radiacién y para alcanzar mayor eficiencia en la transferencia de
calor, los serpentines son colocados en una sola hilera aunque también se suele poner dos

hileras estratificadas. (Ref 5).

Para conseguir aitos rendimientos en la pirdlisis se busca operar a altas temperaturas con

bajos tiempos de residencia; hablamos de 0.5 s de tiempo de residencta.

Los hornos de pirdlisis son disefiados para altas capacidades de produccion, las
| especificaciones pueden variar de una planta a otra. Algunos productores se enfocan hacia la
maxima produccién de etileno, otros se enfocan hacia una mejor distribucién de los productos,
aunque la seleccion de la materia prima es importante en el disefio, et disefio de los hornos y la
operacion de los mismos mantienen muchos elementos en comun que pugden congiderarse

como especificaciones buscadas. Los flux de calor han aumentado considerablemente a través
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de los afios; ya sea reduciendo el didmetro de los tubos o aumentando la temperatura
superficiai del tubo. El disefio de los homos de pirdlisis involucra un complejo estudio de la

Transferencia de Calor, Dinamica de Fluidos y Cinética de la Reacciones Quimicas.

PROCESO DE PRODUCCION DE ETILENO

Puede decirse gue el proceso de produccidn de etileno es el tipico procese en la
industria quimica donde continuamente la materia prima se lleva a las condiciones necesarias
para que reaccione en un reactor, el producte formado es entonces enviado a un sistema de
separacion (gigantesco comparado con la seccidon de reaccién) para separar la materia prima
que no reacciond (para volveria a utilizar), los subproductos y el producto deseado (Ref. 5).

De manera muyy general, la materia prima (gl hidrocarburo) es diluida con vapor de agua y es
pasado a un hormo de pirélisis que consiste en un reactor tubular a fuego directo. La
ternperatura del hormno esta entre 1292°F —1598°F (700°C- 870°C). Ei vapor es agregade a la
corriente de hidrocarburos para disminuir la formacién de subproductos pesados (al disminuir
la presion parcial de los hidrocarburos disminuye la formacién de subproductos pesados con
cadenas mayores a 5 carbonos) y cogue en los tubos del horno, el tiempo de residencia es de
1 segunde o menos (mayores tiempos de residencia implican mayor formacién de
subproductos). El rendimiento del etileno y los demas productos esta determinado por las
condiciones de reaccién y por supuesto por la materia prima; debido a la gran similitud entre la
formacion de etileno y propileno, este es el mayor subproducte obtenido (Ref. 9).

La corriente de gases calientes provenientes del home de pirdlisis es enfriada
rapidamente para evitar la formacidn de subproductos mas pesados (C7 o mas),
generalmente en una torre de apagado, después de ello se prepara la mezcla para separarla
por destilacién. La corriente de producto se somete a una etapa de compresion y de secado
{para eliminar el agua que se solidificaria en las siguentes etapas) y enfriamiento hasta llegar
a los 500 psi (34 bar) aproximadamente, Los gases acidos (COC, CO,, H,S) son absoerbidos en
un sistema que emplea monoetanolaminas, sosa o simplemente agua. Después de tener el
efluente endulzado, camprimide y enfriado se somete al sistema de separacion donde se

separa el hidrégeno por separacién Flash y los demas hidrocarburos por destilacion. La
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siguiente etapa de la separacion puede variar mucho dependiendo de la materia prima usada
y los subproductos obtenidos, generalmente se tienen tres sistemas de destilacion:
demetanizacién, fraccionamiento de propano-butano y fraccionamiento de etileno-etano, las
torres de destilacién son muy grandes (mas de 100 platos en el fraccionador de etano -
efiteno). El etileno producido es en todos los casos de alta pureza debido a las necesidades
del mercado, en el apéndice A se encuentran las propiedades fisicas, quimicas y grados
comerciales de este compuesto.

La planta tiene altos consumos energéticos, por una parte se tiene la seccion de pirdlisis
con temperaturas de hasta 1598°F (870°C) y por ofra se requiere un sistema de refrigeracion
capaz de proporcicnar temperaturag de hasta -150°F (-100°C), por lo cual generalmente se
usan dos sistemas de refrigeracién: etileno y propileno. En la Figura 2.2 se muestra un
esquema simplificado de la preduccidn de etileno

La manufaciura de etileno invariablemente implica la formacion de subproductos, la
mayoria de los cuales son importantes petroquimicos. Algunos de los subproductos requieren
de un procesamiento para poder tener un valor comercial.

¢ Hidrogeno : Todos los procesos de Produccion de etileno generan cantidades significativas
de hidrégeno, incluso algunas plantas de etileno a partir de etano estan integradas con una
planta de amoniaco para suministrar el hidrogeno requerido.

s Acetileno : El acetleno puede ser un subproducte muy importante en la produccién de
etileno, sin embargo es muy comdn que se hidrogene el acetileno para generar etileno
(principalmente) y etano.

» Metilacetieno y Propadieno: Estos compuestos son de poco interés en la industria

petroguimica, asi que en muchos casos se hidrogenan a! igual que el acetileno.

« Propileno : El propileno es el mayor subproducto obtenido en las plantas de etileno cuando
se utliza otra materia prima diferente al etano, en realidad existen muchas plantas que
tienen la flexibihdad de cambiar de producto final a etileno - propileno, debido al mterés que
se tiene en &l como materia prima del polipropilenc.

» Butadieno vy Butenos: Las plantas de etiieno basadas en nafta y materias primas mas

pesadas producen cantidades significativas de mezclas de Cd-hidrocarburos,
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predominantemente 1,3-butadieno e isobutileno, este subproducto representa una materia

prima importante para la industria del plastico.

hé)?_ieria D tilacis
ime . psaceuacicn
» Cracking | mmi | Apagado | e iCompresion] e

’t Etano @

¥
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) Fraccionamiento
Etileno i de Enfriamiento
Etileno-Etano
Fraccignamientu Seperacion Separacion
e i s de

Propanc-Butano de Pesados Ligeros
Prcsann Pesados Hidrégeno

Butano Meytano

Fig. 2.2 Esquema Simplficado del Proceso de Produccitn de etileno
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CAPITULO Il PRODUCCION DE ETILENO
C.P. PAJARITOS

PR R ]

Ei proceso de produccitn de etileno que poses PEMEX en et complejo Petroquimico

Pajaritos consta de una planta que fue construida en 1972 (con tecnolagia de 1870).

ta Planta se encuentra en Coatzacoaicos, Veracruz; la materia prima consiste en
etano, y 1a planta tiene una capacidad de 181,400 Toneiadas Métricas por afio de etileno de
alta pureza basado en 330 dias de operacidn, la capacidad de esta unidad es de 1,212,120 b
de efilenc producto de alta pureza por dia de operacion a 272 psig y 80°F (* 7°F)}. La unidad
esta también disefiada para producir y separar las siguientes corrientes de subproductos: gas

rica en hidrogeno, gas rico en metano y una corriente de propilenc y productos pesados

La unidad esta disefiada para procesar una corriente de etano con las caracteristicas
que se indican en la tabla 3.1

La unidad esta disefiada para producir simuitdneamente el etileno de alta pureza y los
subproducios indicados anteriormente, las caracteristicas del etileno de alta pureza se
encuentran en la tabla 3.2 y las caracteristicas de los subproductos se encuentran en las

tablas 3.3, 3.4y 3.5. (siempre y cuando se suministre la alimentacion especificada).

Los servicios auxiliares que requiere la planta son vapor de alta presién, vapor de baja
presién, aire de planta y aire de instrumentos. £l vapor de alta presién se produce en la planta,

el resto de los servicios son suministrados a la planta en el limite de baterias.



Tahla 3.1 Especificaciones del etano alimentado a la planta

Componente % en Mol
Metano 53

Etano 90.0

Propano 4.4

coz 0.3

Azufre 50 ppm enh peso
Temperatura : 81°F

Presién : 250 psig (+ 100 psig)

Tabla 3.2 Especificaciones del producte (las ppm son en peso)

Componente Compaosicion
Etileno 99.95 %w min
Metano y etano 350 ppm max
Prapileno 1 ppm max
Butileno 1 ppm max
Ofras oleofinas 1 ppm max
Butadieno 1 ppm max
coz2 5 ppm max
Nitrogeno 5 ppm max
Acetileno 5 ppm max
Hidrégeno 1 ppm max
co 5 ppm max
Oxigeno 2 ppm max
Temperatura: BO°F (£ 7)
Presion: 272 psig
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Tabla 3.3 Caracteristicas del gas fico en

Tabiz 3.4 Caracteristicas del gas rico en

Hidrégeno (estimacién} Metano {estimacion)
Componente % en mol Componente % en mol
Hidrégeno £9.1 Hidrégeno 16.9
Metano 9.4 Metano 80.1
Etileno 13 Etileno 238
Etano 0.07 Etano 0.06
co menor al 3% co 0.14
Temperatura : 100 °F max Temperatura: 100 °F max
Presion : 50 psig Presion: 50 psig

Tabla 3.5 Caracteristicas del propileno y productos pesados

Componente % en mol
Ftano 10
Propileno 391
Prepane 11.9
Propadieno y Metitacetileno 0.4
Butadreno 12.1
Butilenos 17.0
Butanos 38

C5 y mas pesados 14.9
Temperatura: 120 °F max
Presion: 340 psig
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DESCRIPCION DEL PROCESO

La Planta del Complejo Petroguimico Pajaritos se divide en 9 secciones {(Un plano

general de la planta se muestra en la figura 3.1}:

A. Seccién de Cracking.

B. Seccion de Apagado.

C. Seccidén de Compresi6n.

D. Seccién de Remocién de Gases Acidos y Desacetilacion.
E. Seccion de Secado y de Enfriamiento.

F. Seccion de Demetanizacion y Detanizacién

G. Seccion de Fraceionamiento de etileno

H. Sistema de Refrigeracion de Propileno

Sistema de Refrigeracion de Etileno

Seccidn de Cracking: El etano proveniente de Limites de Bateria junto con el etano de
recirculacién y con vapor de dilucién reaccionan en 5 calentadores tubuiares a fuego directo;
(cada calentador u horno tiene 4 serpentines) antes de entrar al reactor se le debe afiadir a la
corriente pequefias cantidades de H,5 u ofro mercaptano para reducir el nimero de
reacciones indeseables que tienen lugar en la superficie del tubo (reacciones de
deshidrogenacion), donde se logra una temperatura de salida de 1580°F (860°C). El efluente
de cada horno es preapagado hasta 1200°F (649°C) con condensado y vapor en un equipo
disefado para este fin y posteriormente se enfria hasta 600°F (316°C) en una linea de
intercambiadores de caior en los cuales se genera vapor a 650psig. Los efluentes de fos

intercambiadores de calor se mezclan entre si y se envian a la torre de apagado.

Seccién de Apagado. En la torre de apagado, la mayor parte del vapor de dilucién y
algunos hidrocarburos pesados se condensan por contacto directo con agua de enfriamiento.
El producto neto de domos se envia al sistema de compresién. Los hidrocarburos
condensados se separan del agua de apagado y del vapor de agua condensado en un tanque
de decantacion de agua de apagado. El exceso de condensado se envia al drenaje. Una parte

de la recirculacion de agua de apagado se usa para precalentar la alimentacidn de etano a los
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homos. La regulacidon de la temperatura del agua de apagado a la entrada de la forre de
apagado se efectiia controlando &l intercambio de calor entre el agua de apagado y el agua de
enfriamiento.

Seccion de Compresion; Los vapores de la torre de apagado se comprimen en un
compresor de 4 etapas hasta una presién de 550 psig (38 bar) con enfriamiento entre etapas a
110°F (43°C). El gas acido que acompafa a los vapores comprimidos (el mercaptano afiadido
a la cormente de alimentacién) se separa entre la tercera y cuarta etapa de compresién; la
corriente proveniente de ia tercer etapa pasa a la seccidn de desacetilacion y remocion de
gases acidos donde se remueven los gases Acidos y se hidrogena parcialmente el acetileno
en un reactor llamado Convertidor de Acetileno, del Convertidor de Acetileno pasa a la 4°
etapa de compresidn, el gas a la salida de la 4° etapa se enfria hasta B60°F (15°C) con
propileno refrigerante. Ei liquido que se condensa se separa y los vapores se envian a la
seccion de secado. Los condensados de agua e hidrocarburos de las tres primeras etapas de
compresion se regresan al tanque acumulador de agua de apagado. El condensado de la 4°
etapa se recircula al tanque de descarga de la 32 etapa, donde los componentes ligeros se
autoevaporan y los pesados se combinan con el condensado de esta etapa para regresarlos al
tangue acumulativo de agua de apagado (el tanque de decantacidén de la seccion de
apagado).

Seccion de Remocién de Gases Acidos y Desacetilacién: La corriente proveniente
de la 3% etapa de compresién se pasa a una torre de lavado con solucidn de sosa; de ahi los
vapores se envian al Convertidor de Acetileno. L.a alimentacion ai convertidor es precalentada
con el efluente del reactor en un intercambiador de calor. EI Convertidor de Acetifenc es un
reactor de lecho empacado donde el acetileno se hidrogena (junto con el butadiero y el
metilaceiileno) con ayuda de un compuesto catalizador, agregandole H,S en cantidades
controladas se consigue mejorar la selectividad del catalizador (evitando a toda costa
hidrogenar e! etilenc). Se utilizan dos reactores; mientras uno esta en operacion el otro esta
regenerandose. La regeneracién requiere el uso de un calentador de fuego directo El efluente
del convertidor gue se usa para precalentar la alimentacion, se envia posteriormente a Ia 42

etapa de compresion.

Seccién de Secado y de Enfriamientor El gas que se obtiene en fa seccidn de

compresidn (endutzado y sin acetileno) se seca en secadores de lecho empacado usando
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como desecante alimina activada, antes de pasar a las secciones de recuperacidén a baja
temperatura. Se suministran 3 secadores, dos funcionan en serie mientras el tercero esta en
regenearacion. La regeneracién y el enfriamiento de los secadores se realizan mediante un solo
paso de gas residual rico en hidrégeno.

El gas seco se subenfria progresivamente y ss condensa parcialmente por etapas a
diferentes niveles de baja temperatura con eliminacién de condensados en cuatro etapas. Los

vapores remanentes forman el gas residual rico en hidrégeno. Los condensados extraidos

constituyen las corrientes de alimentacién a la torve demetanizadora. El subenfriamiento no
solo se logra mediante el empleo de propilenc y efilenc como refrigerantes, sino también
evaperando las corrientes de etano de recirculacién y recalentando los gases residuales ticos
en hidrégeno y metano. El uso de un expansor para reducir la presion del gas residual rico en
hidrégeno permite alcanzar ef nivel mds intenso de fric requerido en la etapa final del procese
de subenfriamiento. La plania puede funcionar sin expansor a cambio de una reduccion en ia

recuperacidon de efileno. Los gases residuales ricos en hidrégeng y metano se envian ai

tangue de gas combustible después de pasar por el sistema de Refrigeracion de Propileno.

Seccion de Demetanizacion y Detanizaciéh: Los condensados obtenidos en la
seccion de secado y enfriamientio se alimentan a la torre demetanizadora. La torre se
recalienta usando vapores de propileno como medio calefactor (provenientes del sistema de
refrigeracién con propileno), el reflujo se obtiene por condensacion parcial de los gases
superiores usando etileno refrigerante, £l producto neto de domos forma el gas residual rico

en metano mencionado anterormente. Los fondos de la Demetanizadera se envian a la torre

Detanizadora donde el etileno y el etano se separan del propileno e hidrocarburos mas

pesados. La Detanizadora tiene un rehervidor y un condensador parcial. El rehervidor utiliza
vapor de baja presidn como medio calefactor. El reflujo se obtiene por condensacién parcial de

los vapores superiores, utilizando propileno refrigerante. El producto del fondo_se envia al

fimite de bateria, esta corriente esta formada por los butanocs y compuestos mas pesados ; el
producte neto de cabeza consiste en etano y etileno principalmente y se envia a la torre

fraccionadora de etilenc.

Seccitn de Fraccionamiento de Etileno. El producto neto de cabeza de la torre
Detanizadora se alimenta a la torre fraccionadora de etileno, la corriente consiste
principalmente de etlleno y etano con pequefias cantidades de metano, propileno y propano.

La columna opera a 287psig (20 bar) y la temperatura de -19°F (-28°C} en la parte superior se
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mantiene condensado parcialmente el domo con la evaporacion de propileno refrigerante. La
temperatura del fondo de 22°% (-5°C) s¢ mantiene condensando los gases calientes de

propileno refrigerante que provienen de la compresora de propileno, El etano producido en el

fondo se envia a un tanaue de balance donde se mantiene constaniemente un volumen de

etano _capaz de suministrar a la planta su capacidad normai durante 30 min. El efluente de

etano se evapora para recirculardo a la alimentacidn de los homnos de pirdlisis usando los
vapores de alimentacion a la demetanizadora (en la seccién de secado y enfriamiento). Un
cambiador en paralelo permite el uso de los gases de propileno para evaporar cantidades
adicionales de etano para la alimentacion de los hornos de pirdlisis, en case de gue hubiera
fluctuaciones anommales en el fondo de la fraccionadora de etileno yfo la alimentacién a la
demetanizadora. Sin embargo, €l uso principal de este intercambiador y del tanque de balance
es de proporcionar alimentacion a los hornos de pirdlisis en los casos de falla total o parcial
del suministro de etano proveniente de limite de baterias y facilitar asi un paro ordenado de fa
planta.

Et etileno producido es extraide de la $° etapa de la torre fraccionadora de etileno y es
entregado en los limites de bateria. Finalmente el 100% del producto se entregara como vapor
sobrecalentado a 80°F (26°C) vy 272psig (18barm). Sin embargo, las instalaciones permiten la
entrega del 60% del producto como liquido a -19°F (-28°C) y 275psig (18 bar} para
subenfriarlo y almacenarlo en tanques a -153°F (102°C) y 1.5psig (0.1 bar).

Sistema de refrigetacion a base de propileno: El sistema de refrigeracién con
propilenc es un sistema cerrado en etapas miitiples (véase la figura 3.2) usando una
compresora centrifuga que suministra refrigeracion a 4 niveles diferentes que son: -35°F, -5°F,
45°F y BOPF (-37°C, -20°C, 7°C y 15°C). El efluente de la compresora se condensa con agua
de enfriamiento y se subenfria con varios productos y corrientes de proceso. La condensacion
a diferentes niveles de presion, también se efectia en los rehervidores de la demetanizadora,
en la fraccionadora de etileno y en el evaporador del etileno producte liquido. Bajo condiciones

especiales, la condensacion también se efecta en el evaporador complementario de ctano.

Sistema de refrigeracion a base de etileno; E| sistema de refrigeracion con etileno es
un sistema cerrado de etapas multiples (véase la figura 3.3), usando un compresor centrifugo,

que suministra refrigeracién a 3 diferentes niveles que son: ~150°F, -100°F y -65°F (-100°C, -
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73°F y—563°F). El efluente del compresor se desobrecalienta usando los niveles de alta presion

del propiteno refrigerante y se condensa con los niveles de baja presién del mismo.
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CAPITULO IV SIMULACION DE LA PLANTA

Para realizar la simuiacion de la plania se conté con los diagramas de flujo de proceso
{DFP) de cada una de las secciones que conforman la planta, ! balance de materia y energia
de disefie, un resumen de los intercambiadores de calor, varios simuladores comerciales y con
¢l mejor equipo de cdmputo disponible

METODOLOGIA PARA GENERAR EL ESQUEMA DE SIMULACION

Para generar el presente esguema de simulacién se siguid la siguiente metodologia:

1. Analizar que componentes estan presentes en las cofrientes del proceso ¥y

seleccionar los que formaran parte dei modelo.

2. Analizar las secciones de la planta para determinar las caracteristicas del modeio de
cada una.

3. Con base a las caracteristicas encontradas en el punto 2, se escogera el simulador

comercial que se utilizara para generar el esquema de simulacion.

4. Se realizara un analisis de ia topolcgia de 1a planta y se planteara una estrategia para
construir el esquema de simulacion.

5. Se probara el esquema de la pianta con un reactor de conversién fija, 1os errores que

se encuentren en el esquema se corregiran por completo en esta etapa.

6 Una vez que e} esquema de simulacién sea sélido se sustituira el modelo cinético de

la pirdlisis de conversion fija por un modelo motecular.

A continuacion se presentan a detalle cada uno de los puntos de la metodologia seguida.
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1. Seleccion de los componentes que se utilizaran en el medelo.

La informacion disponible en las hojas de balance nos indica que participan los
siguientes componentes: hidrégeno, metano, acetileno, etileno, etano, propadieno,
metilacetileno, propileno, propano, butadieno, butilercs, butanos, G5 y pesados, agua, sosa,
azufre, H.5, CO, y CO (19 en total). La mayoria de estos componentes no representan ningiin
problema, dado que el azufre es un compuesto que tiene la misma funcién que el H,S (es de
uso alternativo) se eliminé del esquema. La sosa también se eliminé dado que solo se usaen
fa seccion de lavado y esta operacidn no se modelard como un sistema de absorcion, sino

como una separacion pura (se define que todos los gases acidos se separan de |a corriente).

_ Para definir que compuestos representaran a los butilenos, los butanos y el C5 y
pesados se tuvo que hacer un estudio preliminar de la cinética de pirglisis (Ref. 13, 14, 15, 18§,
17, 18, 19), se procedié a comparar los compuestos que usan los diferentes modelos
disponibles v después de analizar el tipo de alimentacién usada en la plant'a y la de los
esquemas se llegd a lo siguiente:

Tabla 4.1 Pseudocomponentes presentes en el sistema y su representacion

Pseudocomponentes Componentes Representativos
Butilenos 1 Buteno, trans-2 Buteno e isoButeno
Butanos n-Butano e isoButano

C5y Pesados nPentano y Benceno

Al analizar el peso que tienen los componentes en la planta (vease la tabla 4.2) se llegd
a la conclusién de que en todas las corrientes el acetilenc, propadieno, metilacetileno,
butadieno, butilencs, C5 y Pesados, CO y CO, son despreciables comparados con el
hidrégeno, metano, etileno, etano, propileno y propeno; por esto mismo, aunque podriamos
despreciarlos, simplemente no tendremos la misma tolerancia en cuanto a las diferencias
encontradas entre la simulacion y los datos de disefio (diferencias del 5% con respecto a los

compuestos representativos y hasta el 100% en los demas)
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Tabla 4.2 Proporeion de los Componentes presentes en el efluente del reactor de pirdlisis

Compuesto Proporcion con Relacion al CO2
Hidrégeno 594
Etileno 578
Agua 574
Etano 440
Metano 148
Propileno 16.5
Butadieno 8.3
C5 y Pesados 5.8
Propano 4.5
Acetileno 34
H2S 31
CO 3.0
Butilenos 1.9
Butanos 14
coz2 1.0
Metifacetileno 086
Propadieno 04
Sosa 0.0
Azxufre 0.0

2. Analisis de las Secciones que conforman la Planta de Etileno.

La Planta de Etileno esta formada por 9 secciones de las cuales dos involucran una

reaccidn quimica y dos son sistemas de refrigeracidn.

Seccion de cracking: (Fig. 5.2) se caracteriza por emplear altas temperaturas y bajas

presiones, en esta seccion no intervienen equilibrios liquido vapor por lo gue podremos utilizar
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incluso el modelo de gas ideal para modelar el sistema. Por otra parte, fa seccion no tiene
ciclos; esto simplifica la simufacién de gran manera. Aungue esta seccién tiene el reactor, el

modelado del reactor se considera como un punto aparte (que se expondra mas adelante).

Seccién de apagado (Fig. 5.3); puede dividirse en dos partes, una parte donde se tiene
una mezcla de hidrocarburos y agua y otra parte donde se tienen corrientes de hidrocarburos
y corrientes de agua, especificamente se tiene una torre de absorcién donde se da la mezcla
de agua fria.con el efluente de los hornos, en esta torre tendremos equilibrios liquido-vapor-
agua, es por ello que necesitaremos un modelo termodinamico como NRTL o la ecuacion de
estado RKS modificada para mezclas de hidrocarburos-agua. En esta seccion tenemos un
ciclo que involucra un tanque de separacion {donde los incondensables que se hayan
absorbido en agua se separan y regresan a la torre). Otro ciclo importante es el
correspondiente al agua de apagado, aparie de la torre y el tanque separador no existen
operaciones de equilibrio ni mezclas de agua-hidrocarburos.

Seccion de compresion (Fig. 5.4): tiene una serie de etapas de equilibric liquido-vapor
a altas presiones y temperaturas moderadamente bajas (los tanques de succion a las etapas
de compresion) que hacen necesario utilizar un modelo termodinamico come Peng Robinson
(PR) para modelar el sistema, esta seccion solo contiene un ciclo que no implica muchos
problemas; sin embargo, en esta seccidn se tienen los primeros equipos de transferencia de

calor que involucran al sistema de refrigeracion.

Seccién de desacetilacién y lavado caustico (Fig. 5.5). implica un gran sistema de
absorcion y un reactor de lecho fijo, estas operaciones no son de gran impacto en el proceso
ya que por una parte e! lavado cdustico remueve gases dcidos que solo representan menos
del 1% de la corriente y la desacetilacion hidrogena alquinos y dialquenos que solo
representan menos del 2% de la corriente. En base a lo anterior se ha considerado que estas
operaciones se pueden modelar como un separacion pura y un reactor de conversion fija (la

conversién en base a datos de disefio del reactor).

Seccion de secado y subenfriamiento (Fig. 5.6); involucra varias etapas de equilibrio
liquido vapor a altas presiones y bajas temperaturas por lo que tendremos que usar el modelo
termodinamico de PR o RKS, por otra parte se tienen varnas operaciones de transferencia de

calor utilizando los sistemas de refrigeracidn, esfa seccidn es la que bene una mayor
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integracién con los sistemas de refrigeracién ademas de tener una topologia complicada
(varios ciclos anidados), con base a todo lo anterior es de esperarse que esta sea la efapa
critica de la simulacion.

Seccién de demetanizacién y deetanizacion (Fig. 5.7) consiste en dos torres de
destilacion, las cuales son de 70 y 38 etapas, sin extracciones iaterales, son torres de
condensador - rehervidor que pueden modelarse perfectamente bien utilizando las
herramientas disponibles en el simulador. En esta seccién no se presenta ningun cicio por lo
que Ia simuiacidn se reduce a simular simplemente las torres de destilacion. Aungue los
servicios dei condensador y rehervidor son proporcionados por los sistema de refrigeracion no
se han integrado a estas secciones.

Seccion de fraccionamiento de efileno (Fig. 5.8): se divide en dos partes
principalmente, una torre de destilacién y una etapa de intercambio de calor, aqui es donde
esta un ciclo critico ya que los fondos de la torre pasan a enfriar l2 alimentacién desecada de
la seccidn de secado y subenfriamiento, la cual genera la alimentacion a las torres
demetanizadoras y deetanizadoras que a su vez genera la alimentacién a la torre

fraccionadora de etileno.

Secciones de refrigeracidn (Fig. 5.9 y 5.10): quedan determinadas por todo el proceso,
(se construira con forme se construya todo el proceso) cada seccion tiene 4 y 3 componentes

y las operaciones de equilibrio liquido-vapor son a altas presiones y bajas temperaturas.

En base a las caracteristicas del sistema, hemos decidido usar el modelo termodinamico
de Peng-Robinson para representar ia planta en todas sus secciones (excepto la torre de
apagado), esta decisidn estd fundamentada en anteriores estudios y recomendaciones para
simular sistemas de hidrocarburos ligeros a las condiciones que imperan en la planta.
Tradicionalmente los sistemas de apagado se han modelado utilizando el modelo de gas ideal
para la fase gas, ley de Henry para los incondensables en la fase liquida y un modelo de
presion de vapor para el agua {Antoing), en este trabajo utilizaremos la ecuacion de estado de
Kabadi Danner (Ref.8 ) que es una madificacién a 1a ecuacién de estado original de RKS que
ha sido modificada para brindar una mejor representacion de los sistemas agua-hidrocarburo

especialmente en las regiones de dilucién, esta decision se hizo en base a que |a torre es un
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sistema que trabaja en condiciones de dilucion y que esta ecuacién de estado nos permite

realizar estudios posteriores que impliquen una optimizacion det uso del agua de apagado.
3. Seleccién delt Simulador que se utilizara

Hemos visto la gran complejidad del proceso, esto se debe a la gran integracién de los
sistenas de refrigeracion con casi toda la planta (3 secciones de ias 7 estan intimamente
relacionadas con estos sistemas), por oira parte necesitamos una flexibilidad suficiente en
cuante al modelado de los hornos para poder utilizar un modelo de cinética molecular (y tal

vez un modelo de cinética mecénica como extensién a este trabajo).
Las herramientas disponibles para la simulacién de procesocs son Pro/ll, Aspen, HYSIM
y HYSYS; de entre todas estas herramientas se selecciond HYSYS por poseer las siguientes

caracieristicas:

» Simulacién en tiempo real ; Esto nos permite ahorrar tiempo ya que los célculos se realizan

conforme disefiemos el esquema {en un procaso tan grande como el de produccion de etileno
esta es una gran ventaja).

* La estructuracién del proceso puede hacerse en base a secciones (DFP) que permiten

darle mayor orden al esquema de simulacion. Esto nos permite conservar ias secciones de la
planta de etileno y tener la misma nomenclatura en el esquema de simulacion.

s Este simulador es usado por ef propio PEMEX para sus trabajos de simulacién.

4.Analisis de la topologia de la planta y ptanteamignto de la estrategia para

construir el esquema de simulacion

Como puede verse en el diagrama principal de la planta de etileno (Fig. 5.1), la planta
esta compuesta de muchas secciones altamente relacionadas, para realizar la simulacién se
procedid a realizar un analisis de la topologia de ta planta

4.1.El horno de pirdlisis serd lo dltimo que modelaremos, al modelar la seccién de
cracking supondremos el efluente del reactor hasta que tengamos construido completamente

el esquemna, solo hasta entonces abordaremos el reactor.
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4.2.Se construirdn cada una de las secciones de la planta por separado (para darle
orden v solidez al esquema, de esta manera podemos indicarle al simulador una secuencia de
como debe calcular las secciones para facilitar la convergencia). Se guardara la misma
nomenclatura que los DFP de disefic. Se simulard cada seccidn por separado suponiendo las
alimentacicnes con base a los datos de disefio.

4.3 L as torres de destilacion se modelaran en dos etapas, la primera etapa consistird en
modelar el condensador y el rehervidor como dos etapas mas (esto simplifica los calculos). En
la segunda etapa incluiremos al condensador y al rehervidor como dos equipos, incluiremos la
bomba de retorno dei reflujo y su valvula de expansién y por Gitimo dividiremos la corriente de

jos fondos tal como esta especificade en los diagramas de flujo de proceso de disefio.

4.4. Después de analizar los ciclos presentes en {a planta (Fig. 4.1}, se ha dividido la
Planta en dos BLOQUES, une formado por las secciones que no tienen gran interaccion con
los sistemias de refrigeracidn (Bloque 1: secciones de cracking, apagade, compresién y
desacetilacién-lavado} y otra que esta muy integrada con los sistemas de refrigeracion (Bloque
2 : secado-enfriamiento, demetanizacion - deetanizacion y fraccionamiento de etileno)’.' Una
vez gue consigamos simular todas fas secciones de un blogue se procedera a unir las
secciones entre si, esto con el fin de que al final tengamos dos bioques bien consolidados que

uniremos por las corrientes que los relacionen; esto facilitara la convergencia.

En Iz Fig. 4.1 encontramos claramente porque se ha decidido unir en dos Blogues ta
planta y no se ha pretendido unir una a una las secsiones hasta completar la planta. Ademas
de la integracién con los sistemas de enfriamiento; el Bloque 1 esta formado por secciones
que al unirse no presentan ningln problema para que se consiga fa convergencia, el Blogue 2
esta formado por secciones muy integradas ( pueden verse 3 ciclos anidados) sin contar que
en la seccién E existen dos ciclos anidados {lo cual io hace que sea un sistema de 5 ciclos
anidados). Ademas de todo lo expuesto en el Blogue 2 se encuentran las tres torres de
destilacion por lo que es de esperarse que la parte critica de la simulacion sea representar
satisfactoriamente este Bloque (sin contar el modelo del reactor). Finalmente; al tener los 2
Blogues, el trabajo se reduce a unir los dos Bloques por las dos corrientes restantes

(corrientes de cortg).

En la Fig. 4.1, ademas de mostrarse los ciclos presentes en el esquema; se ha representado

la secuencia con que los ciclos e van cerrando para tener al final la planta completa, los
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ciclos se iran cerrando del mas pequefio al mas grande en el sentido de las manecillas det
reloj; esto es, la corriente supuesta que alimenta a la seccion se remplazara por ia corriente
calculada, comenzando por la Seccién A en el Blogue 1 y por la Seccién E en el Bloque 2, al
final tendremos dos blogues; quedando solamente dos ciclos por cerrar, continuando con ia
metodologia descrita se cerrara primeramente el ciclo G-C y por Gfimo el ciclo G-A (en esta

parte no se tendra adin el reactor).

oegeﬁ"
&

Fig. 4.1 Cicles presentes en el esquema de simulacién de la Planta {Fig. 5.1). Cada circulo {nado)
representa una seccion de la planta (A: Cracking, B: Apagado, C : Compresitn, D : Desacetilacién y
Lavado, E: Enfriamiento, F: Demetanizacién y Deetanizacion y G: Fraccionamiento de Etileno}.

Debe de quedar claro ademas; que aunque la representacion de la planta puede parecer
muy simple, es de una configuracion muy complicada ya que por si solas algunas secciones
tienen ciclos muy dificiles de resolver y que aungue el simulador hace los célculos el pape! del
ingeniero quimico es entre ctros ol de determinar en que secuencia debe de hacer los
calculos cuando el simutador tiene varias alternativas, determinar que variables utilizara para
dar los estimados iniciales, seleccionar que forma parte del modelo y que no, determinar cual
es la aplicabilidad del modelo e interpretar los resultados obtenidos por decir algunas de las

decisiones que debe tomar.
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Hasta ahora ya sabemos como vamos & construir e} esquema de simulacién de toda fa
planta, a continuacién vamos a indicar como construimos el esquema de simutacién de cada

seccidn tomando como ejemplo la seccidn de secado y enfriariento.

La Seccién de Secado y Enfriamiento (Fig. 5.6) tiene la funcién de quitarle el agua a la
corriente procedente del sistema de compreéién y enfriarla para mandarla al sistema de
destilacién: esta seccién esta formada por varios ciclos que involucran equipos de los
sisternas de refrigeracion de etilenc y propileno (intercambiadores de calor). E! principal
problema que se encuentra en esta seccion es el de definir las corrientes de corte (vease la

fia. 5.6)

Fig. 4.2 Esquema de los ciclos presentes en la seccién E (Secado y Enfriamiento).

Nota 1.- Los ncdos €on numeracion representan equipos de la seccidn.
2. Los nedos con letras representan seccicnes completas a donde se dirigen o de donde

provienen corrientes



39

De igua! manera que realizamos un analisis fopologico de la configuracion de la planta,
realizamos un anslisis de esta seccién, el resultado de este andlisis se muestra en la figura
4.2. Como puede verse en esta figura la configuracion de la seccién presenta varios ciclos y el
arreglo de estos es muy complicado, lo que nos brinda varias alternativas para la seleccién de
las corrientes de corte. Por otra parte, aunque podria pensarse en seguir la secuencia de
caleulo del ciclo interno al mas externo debe de estudiarse la estructura de los sistemas de
refrigeracidn para elegir una secuencia correcta {los nodos 11-20 son intercambiadores de

calor que involucran a los sistemas de refrigeracion).

Ei mismo andlisis que se realizd a esta seccion es necesario aplicarlo a cada una de las
demas secciones. El principal objetivo de este tipo de andlisis es facilitar la eleccion de las
corrientes de corte y deierminar la secuencia de calculo que se debera seguir dentro de la
seccién. El procedimiento para generar el esquema de simulacion de cada seccidn sera
similar af seguido para formar la planta, los ciclos se simularan unc a uno suponiendo la
alimentacion (con base a la informacion de disefio) y hasta que se obtengan resultados
satisfactorios se procedera a unir los ciclos entre si, de esta manera se generard todo el

esquema de simulacion de la seccion.

Al comenzar a unir las secciones se presentarédn los mayores problemas de la
simulacion: es de esperarse que no converja e esquema facilmente, en tal caso deberéa de
modificarse la eleccion de las cotrientes de corte, los métodos de convergencia, jos valores de
inicializacion para las secuencias de calculo, especificaciones de grados de libertad o la
secuencia de caleulo. Al finalizar este punto tendremos el esquema de simulacién de la planta

sin el reactor de pirdlisis.

5.- Prueba del Esquema de Simutacién con el Modelo de Conversion Fija

Finalmente para validar el esquema de simulacion (sin el reactor) utlizaremos un reactor

de conversion fija para comprobar que &l esguema funcionara con el reactor gue modelaremos
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posteriormente, la validacion consistirda en modificar la alimentacidon y el enfriamiento
conseguido en el ciclo E-G (este ciclo consiste en el enfriamiento de la alimentacion a la
demetanizadora, que se consigue con una parte de los fondos de la torre fraccionadora de
etileno; 1a corriente que retorna a la seccion E simplemente ha side enfriada), se escogid esta
variable porque es una variable clave para ef Bloque 2 (altera la temperatura de alimentacion a
las torres), esto hace que se muevan las variables de toda la planta permitiéndonos
comprobar que alguna modificacion posterior a las mismas (dentro de un rango razonable);
estara siendo efectuado por nuestras modificaciones realizadas. Cabe mencionar gue al no
tener ofros datos diferentes a los de disefio y que al utilizar un reactor de conversién fija los
cambios realizados no pueden compararse con ningunos resultados ni pueden tomarse como
una propuesta, su objetivo es simplemente validar ef esquema de simulacion (gue
independientemente del reactor de cinética molecular ef esquema esta bien hecho). En el

apéndice B encontramos el modelo del reactor de conversién fija.

El objetivo de esta etapa es depurar al maxime el esquema de simutacion, todos los
efrores gue se presenten deberan de ser comregidos, se utiliza una cinética de conversién fija
porque el tiempo que necesita el simulador para resolver el reactor es mucho menor que el

gue emplea al resolver un modelo molecular, esto nos ahorra tiempoe entre cada iteracion.

6.- Madelo de Cinética Molecular para el Reactor de Pirglisis

Por Uttimo modelaremos et reactor, esto es debido a la complejidad y lo delicado que es
modelar un reactor como el de pirdlisis. Paralelamente a! desarrollé del esguema se estudiara a
fondo el problema y se simulara por separado el reactor, una vez conseguido un modelo que
reproduzea satisfactoriamente los datos de disefio este sustituirad al reactor de conversion fija
que tenia la planta al concluir el punto 5, esto se realizard de dos formas; la primera consistira
en sustituir el reactor cuando este ya este unido a toda la planta; la segunda forma consistira en
sustituir al reactor cuando la planta aun no este cerrada, esto es, se procederd a cetrar la
planta con el reactor de pirdlisis molecular; ei objetivo de estas dos formas de introducir ef
reactor es el de confirmar que el reactor permite al esquema convergir desde dos puntos

diferentes. Los detalles del modelo se encuentran en el apéndice B



41

CAPITULOV RESULTADOS DE LA SIMULACION

W

El esquema de simulacion generade se presenta en las siguientes paginas, el modelo

desarrollado del reactor de pirdlisis se muestra en el Apéndice C.

El esquema desarrallado tiene las siguientes consideraciones.

Se eliminé Ia cosriente de agua que sirve para precalentar la alimentacién, esta corriente se
sustituyé por una corriente de energia determinada por la temperatura de salida de la
corriente de hidrocarburo (se fijaba la temperatura dejando libre ¢l acercamiento); eslo se
hizo con fines de disminuir la carga de computo ( se elimina un ciclo) ya que se observs que
este intercambiador esta sobredisefiado y que no presenta problema el area de

transferencia disponible ya que se encontré un sobredisefio del 50%.

A la corriente de agua de apagado al salir del tangue de decantado se le eliminaron los
hidrocarburos incondensables (H,, metano, etano, etileno), esto con el fin de evitar que una
acurnulacién de incondensables en el circuito de agua de apagadoe pudiera causar

problemas (come podria ser la aparicidn de una segunda fase)

De la seccién de secado y enfriamiento salen 4 alimentaciones a la torre demetanizadora;
en la seccion de demetanizacién se juntan las alimentaciones 3 v 4 para formar uria sola
alimentacion. Para simplificar la secuencia de calculo en el esquema desarrollado, se
urieron las afimentaciones 3 y 4 para formar una alimentacion Unica que es la que sale de
la seccién de enfriamiento y entra a la seccion de demetanizacion. La principal razon para
hacer esta simplificacién es que eliminamos una corriente de corte, lo cual nos permite

tener el menor nimero de corrientes de corte posible.

« Las torres de apagado y destilacion se modetaron con una eficiencia de 0.7.
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El esquema de simulacién se construyd de la forma mas apegada posible a los planos
originales de la planta, a continuacién se muestran los Diagramas de Fiujo de Froceso que se

construyeron con el simulador.
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A continuacién se muestran los resulfados obtenidos en el presente trabajo y su comparacién

con los datos de disefio; en todos los casos, la comparacion se realiza de la siguiente forma:
DIFERENCIA =(RESULTADO SIMULACION ~ DATO DISENO)X 100 / DATO DISENO

La comparacion se hizo tomando las unidades siguientes:

Fiufo: Lbmol / h
Temperatura: °F
Presién: Psig

Las caracteristicas de los productos especificados en disefio y los resultados obtenidos en el
presente trabajo se muestran a continuacion:

Tabla 5.1 Resultados de los Productos Obtenidos

Disefio Bimiacian “Diferencia (%}
Etileno Hidrogeno Metano  Pesados
Seccidn G E E F
Nombre 9 4 5 11 9 4 5 11 9 4 & 11
[Flufo { LoMO AR, 1512 3] 20244 3525 153 9] 1807.2] 199601 343 5] 1620 OO -14] -2 235
T(F) -19 30 30 1860 «19.8| S537] 397 11298 50 788 228 -73.6
P {PSIG) 275 kLD 23] 50| 275.7]  750] 260] 3950]  0.8] 50| 547} 00|
Componenta ( LBMOLHR)
1 [Hidrdgeno a 1803 7! 59 6]- C.0] 17657 827 0.0 FEINELE]
2 [Metano 0.3 1912 282 6] c0| 2166 2608 00| .s08| 13.3] -77
3 |Acefleno ¢ i 4]~ 0.0 3.0 00 K]
4 |Etllonc 1811 8 253 10|~ 1807.0 127 00 0.0 03| «49.9{~1000
5 Etano 4.2 18] 0.2 T3] 0.2 10| 0.0l 65.3] =285 3.1 -100.0 38,0
& {Propadienc 0 o 0 8,2] 00 00 4.0 0 0
7 [Metilacetione 0 1] [} 0.3] 00 L] 0.0 0.04 -11422.4]
8 iPropilenc ] 0 0, 48.4 0.0 0,0 00l 459 -5.5
9 TPropane Q [+] [ 14,3 B4 ot 0.0 138 -8
10 |Butadieno 0| 0 0 - 150 00 00 0.0 2 4 ~523.1
71 [Gutienos ] 9| [1] 1A= N A 7 =
12 [Butanos 0 0 0 4.4|- - - 00 Inf]
13|C5 ¥ Pesados )] 0 [] T8.4]« - - ¥ [N
14 |Agua o [} 9 09 0.0 0,0 0.0 0.0
15[H28 [} Q 0 a9 0.0 to 00 0.0
16|C02 0 0 0 08 00 c.0 0.0 00
17ICY o 2] ¢ [ ) X UG‘I

A continuacion se presentan los resultados de las corrientes mas importantes det proceso

(corrientes de corte que unen las secciones), para identificar las corrientes véase la figura 5 1..
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Tabla 5.2 Diferencias encontradas en las Principales Corrientes de Proceso

Diferencias Obtenidas

Corriente |Descripcién %F %T %P

ICharge Gas [Corriente Procedente de fa Seccién de Compresion a 2.47) 7.3 [«
a Seccion de Enfriamiento

Ethylene iCommiente de Purga en la Torre Fraccionadora de 171 -14.2f 0

Recycle Ftileno que elimina fos pesados.

Demethanize jta Alimentacién a la Torre Demetanizadora, 289 -23.1 0

r Feed 1 proveniente de la Secciéin de Enfriamiento.

Demethanize 2a Alimentacion a ia Torre Demetanizadora, 2.98 -23 G

r Feed 2 nrovenienie de la Seccidn de Enfriamiento.

Demethanize 13a Alimentacion a ia Torre Demetanizadora, 1.6 11 o

r Feed 3 proveniente de la Seccién de enfriamiento.

Demethanize 4a Alimentacién a la Torre Demetanizadora, 44.69; -2.6 ¢

r Feed 4 broveniente de la Seccion de Enfriamiento.

Deethanizer Comente que contiene el Etano y Etileno que se 3.58 -31 O

Overhead  [separan en la Torre Fraccionadora de etdleno.

Ethane Etano que se separa del Etiteno en ia Torre 6.19 0.1 Q

Recycle Fraccionadora para mezclario con la materia prima.

Los resultados detallados del modelo del reactor desarrollado se muestran en las tablas 5.3, 5.4

y 5.5.
Tabla 5.3 Resultados del Modelo de Reactor desarrollado
TISEND STMULAGION Comparacion
Nombre Entrade Salida Enirada Salida {Simulacién vs diseiio}
[FLUIG | LBMOLU/RR ) 5602.1 76221 5673 ¢ 76597 {Diferencias en %)
T(F)
P (PSIG) Comp
Comp Formacidn Comp  Formacidn| (%Lbmol} Formacion
Caomponente
{ LEMOL/MR) % %
1 [Hidrégeno 0D 0[ 1901.2] 24.9 19012 0 0] T850.5] 24.2 1850.5 39 27
2 |Metano 1234 4r4| 6.2 350,7 123 4 477.4| 6.2 354 0 0.2 0.9
3 TAcelieno 0] 310 0.1 11.0 0.0 08 0.0 00| 060 000
4 |Etilenc 20] 18491 243 1847 1 56,8  1877.0] 245 18202 1.0 1.5
5 {Elana W55 1] 1407.5] 18.5 2107 2 3527 5 {4444, 195 -2083.1 58 35
§ {Propadano 00 12[ o0 12 0.0 oo} 00 0.0 -100.0 100.0:
T |Metiacetlena (K] TE oo 17 0.0 00] 0.0 0.0 K2k 3572
8 |Propilenn 5| 528 07 47.3 87 545 07 458 28 31
§Propans 034] 144| 02 -89.9] 104 2 753 02 -89 G LK 00
10 |Butogiana 00| 293 04 269 00 48[ 01 4.9 -837 -33 B
11| Bullenes 1) o] 01 50 5 BT oed .7, b i
12 |Butancs ool 44] 61 44 0.0 00| 60 0.9 -10690 -100.0
13[5y Pesados oa]” 188 02 186 00 238 03 25 8| 357 389
141 Agun 1845,8( 1836 8 24.1 Q0] 18458 1845.8) 241 00 60 -1000
T [HES UGGl T G4 oo 00 06|77 ¢ oo (1] R— -
15C02 oo 97 ©1 a7 g8 68 0, 90 302 -1200
i e Tl IR 00 L ‘“"“"uTo‘i 00 00 '_"_'-ibh‘bf T g
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Tabla 5.4 Resultados Obtenidos en la distribucion de Prediictos en el Reactor Modelado

Conversion de la Materia Prima  Disefio Simulacion Comparacion

Conversidn de Etano - 53685 57684 -3.86
Conversion de Propano : 86.07 85.37 -0.81
Conversion de Etano + Propano : 60.69 58.43 -3.73
Productos Formados ;] 4232.0] 41 08.0[ -2.93]

Distribucion de los Productos {en %Lbmol)

Hidrégeno: 44.92 45,05 0.27
Metano: 8.29 8.62 398
Acetileno: 0.26 0.00 -89.98
Etileno : 43.65 4431 1.52
Propadieno : 0.03 0.00 -100.00
Metilacetileno : 0.04 0.60 99,19
Propileno : 1.142 1.42 -0.14
Butadieno : 0.71 012 -B83.14
Butilenos : 0.14 0.16 14.91
Butanos : 0.10 0.00 -100.00
Cby Pesados : 0.44 083 4310
CO2: 0.23 0.00 -100.00

CO: 0.08 0.00 -100.00

Tabla 5.5 Cantidad de Calor Reguerido por los hornos de Plrolisis

Cantidad de Calor Requerido
por los Hornos  Diseno Simulacién Comparaciéon

Consumo (MMBTUM)[ ~ 276.30] 262.90] -4.85]

Para el madelado de los equipos de intercambio de calor se conté con los datos de
coeficiente de transferencia de calor, ef rea de transferencia, la carga térmica intercambiada y
el acercamiento que se produce, estos datos solo se usaron en los equipos que irvolucraban
corrientes de proceso; esto es, en los equipos que involucraban servicios auxiliares (vapor y
agua de enfriamiento) simplemente se especificé la temperatura de salida de la cornente de

proceso. En el esquema desarrollado se pueden diferenciar claramente los equipos, el icono de
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un intercambiador redondo es un intercambiador de servicio, el icono alargado, {como un

intercambiador de coraza y tubo) representa un intercambiador de proceso.
En la tabla 5.6 se muestra fa comparacién de los resultados obtenidos en los intercambiadores
de calor de proceso, en esta tabla UA significa el producto del coeficiente de transferencia Wy

ef area de iransferencia (A).

Tabla 5.6 Diferencias encontradas en el Modelado de los intercambiadores de Calor

DIFERENCIA

EQUIPO Q UA
EA-1 8.0 392
EA2 43 0
EA-3 7.9 0
EA4 -18.0 0
EA-5 52 8.4
EAS 45 0
EA-T 4.1 0
EA-8 1.7 01
EAD 14 0.1
EA-10 561 02
EA~11 08 11.1
EA-12 18.1 187.4
EA-13 05 0
EA-14 259 238
EA-15 473 0.1
EA-16 -20.3 0
EA1T 36.2 0
EA-18 347 0
EA-19 47.8 0
EA-20 94.7 0.8
EA-21 456 18
EA22 2.9 04
EA-23 86.9 -38.0
EA-24 247 0
EA-25 144 0

EA-26 -2.5 o}
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A confinuacién se muestran los resultados relacionados con las torres de absorcion y
destilacion, en todos los casos el rehervidor y el condensador no se cuentan come etapas y la

numeracion de las etapas es del domo al fondo.
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Resultados relacionados con la Torre de Apagado

La tore de Apagado (seccidn de apagada) es una torre de absorcién localizada en la
seccién de apagado. Esta columna tiene 14 stapas ideales. La funcién de la torre es enfriar el
producto de reaccién de 600°F (316°C) hasta 180°F (82°C) por medio de contacto directo del
gas con agua a 120°F (50°C), el agua de apagado entra en las etapas 1y 6. En la grafica del
perfil de distribucion clave ligero/clave pesado el etileno es el clave ligero y el agua es ol clave
vesado, las condiciones encontradas en la forre no permitian la existencia de una fase de

liquido organico.

Gréafica 5.1 Perfil de temperatura de la torre de apagado {°F)
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Grafica 5.2 Perfil de Fiujo de Vapor de la torre de apagado (LBMOL/H))
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Grafica 5.3 Perfil de Flujo de Liguido de Ia torre de apagado (LBMOL/H)}
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Grafica 5.4 Perfil de distribucisn del Producto Clave Ligero / Clave Pesado en el vapor de la Torre de
Apagado (CL = Etileno, CP = Agua)
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Grafica 5.5 Perfil de distribucién del Producto Clave Ligero / Clave Pesado en el liquide de la Torre de
Apagado (CL = Etileno, CP = Agua)
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Resultados relacionados con la Torre Demetanizadora

Esta torre tiene 70 etapas ideales de equilibrio, tiene tres alimentaciones que se localizan en las
etapas 8,17 y 27, la columna se encuenira en la Seccién de Demetanizacién y Deetanizacion.
El producto de domo es una corriente rica en metano y el producto de fondo contiene el etileng,

el etanc ¥ los pesados que serdn separados en las etapas siguientes.

Grafica 5.8 Perfil de temperatura de la torre Demetanizadora {°F)
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Grafica 5.7 Perfil de Flujo de Vapor de Ia torre de demetanizadora (LBMOL/H)
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Grafica 5.8 Perfil de Flujo de Liguido de la torre de demetanizadora (LBMOL/H))
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Grafica 5.9 Perfil de distribucién det Producto Clave Ligero / Clave Pesado en el vapor de la Torre
demetanizadora ( C.L. = Metano, C.P=Etano})
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Grafica 5.10 Perfil de distribucién del Producto Clave Ligero / Clave Pesado en el liquido de |a Torre
demetanizadora ( C-L. = Metano, C.P=Etano)
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Gréfica 5.11 Perfil de composicion del Vapor de la torre de demetanizadora {fraccién mol))
|
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Gréafica 5.12 Perfil de composicion dei Liquido de la torre de demetanizadora {fraccién mol))
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Resuitados relacionados con la Torre Deetanizadora

Esta torre tiene 38 etapas y se encuentra localizada en la Seccidn de Demetanizacion y
Deetanizacién; su funcién consiste en separar todos los pesados {mas pesados que el etano)
del Etileno y el Etano. La columna tiene una (nica alimentacion en la etapa 9. El producto de
los domos es una corriente que contiene el Etano y el Etileno que seran separados en Ia
siguiente columna y el producto de fondos contiene los pesados que pasan al limite de

baterias.

Grafica 5.13 Perfil de Temperatura de la torre de deetanizadora (°F))
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Grafica 5.14 Perfil de Flujo de Vapor de 1a torve de deetanizadora {LBMOL/H)}
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Grafica 5.15 Perfil de Flujo de Liquido de [a torre de deetanizadora (LBMOLIH)}
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Grafica 5.16 Perfil de distribucién def Producto Clave Ligero / Clave Pesado en el vapor de 1a Torre
deetanizadora {CL = Etano, CP = Propeno)
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Grafica 5.17 Perfil de distribucién del Producto Clave Ligere 7 Clave Pesado en el Liquido de la Torre

deetanizadora (CL = Etano,

CP = Propeno)

PERFIL DE LA DISTRIBUCION C.L./C.P EN EL LiQUIDO

75

50

25

0

0 2 4 6 8 1012 14 16 15 20 22 24 26 28 30 32 34 35 38

Etapa



Grifica 5.18 Perfil de composicion del Vapor de la torre de deetanizadora (fraccién moi))
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Grafica 5.19 Perfil de compaesicién del Liguido de 1a torre de deetanizadora (fraccién mol))
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Resultados relacionados con la Torre Fraccionadora de Etileno

Esta es la torre més grande que tiene ta planta, es de 130 etapas y se encuentra localizada en
la Seccién de Fraccionamiento de Etileno (G). Tiene ires posibles alimentaciones (etapas 65,
93, 101), para esta simulacion se utilizd la primera alimentacion (65). El producto se obtiene de
ja etapa 9 y es una corriente de liquido, se conirola la composicién del producto para que este
tenga un 99.8%mol de Etilenc. Los fondos de la torre son la corriente de etano que se recircuia
a ios hornos de pirdlisis y los domos son una corriente que se recircula a la seccion de

compresidn (corriente de purga de pesados).

Grafica 5.20 Perfil de Temperatura de Iz torre Fraccionadora de Eiiieno (°F)
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Grafica 5.21 Perfil de Fiujo de Vapor de la torre de Fraccionadora de Etilenc {LBMOL/H))
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Grafica 5.22 Perfil de Flujo de Liquido de la torre de Fraccionadora de Etilenc {LEMOL/H))
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Grafica 5.23 Perfil de distribucién del Producto Clave Ligero / Clave Pesado en el Vapor de ia Torre
Fraccionadora de Etileno {CL = Etileno, CP = Etano)
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Grifica 5.24 Perfil de distribucién del Producto Clave Ligero / Clave Pesado en el Liguido de la Torre
Fraceionadora de Etileno (CL = Etileno, CP = Etano)
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Grafica 5.25 Pertil de composicién del Vapor de la torre de Fraccionadora de Etileno (fraccién maol}}
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Grafica 5.26 Perfil de composicién del Ligquido de la torre de Fraccionadora de Etileno {fraccion mol))
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CAPITULO VI ANALISIS DE LOS RESULTADOS

W

Como hemos podido ver, se realizd la simulacion de la planta con un madelo de cinética

molecular para el reactor de pirdlisis.

Las diferencias encontradas entre los resultados de 1a simulacién y los datos de disefio
son minimas en tas comientes y equipos mas importantes del proceso {menores al 5%); esto
demuestra ia calidad del esquema generado. Aundue en algunas variables se obtuvieron
diferencias extraordinarias (casi del 200%), estas variables estan relacionadas con los

componentes minoritarios del sistema: el propeno, propadieno, acetileno y pesados.

La calidad del Esquema de Simulacion depende por completo del modelo cinético usado
para representar ef reactor de pirolisis, el modelo utiizado {(véase el apéndice B} es un modelo
de cinética molecular muy simplificado que consta solamente de las reacciones principales que
ocurren en la pirdlisis (22 reacciones) y no toma en cuenta los procesos de transferencia de
calor a lo largo del serpentin ni realiza un balance de la cantidad de movimiento. Los resuitados
obtenidos son satisfactorios teniendo en cuenta las consideraciones hechas al realizar el
modelo.

El primer resultado que podemos analizar s la conversion de etanc y propano {como
podemos ver en la tabla 5.4). Se consiguid reproducir la conversién de la materia prima con una
diferencia de -4%; esta diferencia es una diferencia aceptable. En la distribucién de productos
obtenidos tenemos que hablar de dos grupos, un primer grupo que representa et 98% de los
productos formados (hidrégeno, metano, etileno y propilene) y un segundo grupoc gue agrupa el
resto de los productos formados (acetiieno, propadieno, metilacetileno, butadieno, butanos,
butilenos, CO, CO,, C5 y Pesados). En la simulacién se logré reproducir la distribucién de los
componentes del primer grupo ¢on una diferencia maxima de 4%; por otra parte no se logrd
reproducir la distribucién del segundo grupo de componentes; en la mayoria de los casos se
obtuvieron diferencias de varios Grdenes de magnitud. Los flujos de los componentes
minoritarios obtenides en la simulacién (acetileno, propadieno, metilacetileno, butiienos, G5y

pesados) presentan variaciones grandes con respectos a los datos de diseno; sin embargo,
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estas variaciones son insignificantes comparadas con los flujos de los componentes principales
(agua, etileno, etano, propenc e hidrogeno). Las diferencias encontradas se deben a que el
esquema de reacciones utilizado es muy simple y en él faltan de tener en cuenta muchas
transformaciones guimicas. Las transformaciones quimicas principales (las que involucran a
los principales componentes) estan incluidas en el esquema empleado y por elle los flujos de
éstos componentes se reproducen excelentemente. Es por demas obvio decir que si utilizamos
un modelo de cinética de pir6lisis mas completo (del orden de 150 reacciones y 50 especies
quimicas) lograremos reproducir los flujos de los componentes minoritarios. Al analizar los
resultados del consumo energético del reactor de pirdlisis (véase tabla 5.6), podemos ver que el
Esquema de Simulacién difiere en un -5% de los datos de diseflo, esta diferencia es excelente
ya que el modeio generado no consideraba pérdidas de calor ni ineficiencias en ei proceso de
transferencia de calor.

Los datos de las constantes de Ia cinética empleada en el modelo fuvieron que ajustarse para
representar mejor el reactor de pirdlisis de la Planta de Complejo Petroguimico Pajaritus, este
ajuste se realizd solamente en el factor de frecuencia en las reacciones principales (véase el
apéndice B), esta variacion fue muy sutil ya que variaciones minimas (del orden def 10%)
repercutian fuertemente en la distribucion de los productos obtenides, la méxima variacién que
se realizdé fue del 5%. Los datos de las constantes cinéticas del rnodelo originaimente
empleado (Sundaram K.M. and Froment G.F 1976} fueron obtenidos por ajustes estadisticos
que se realizaron teniendo como datos, datos de plantas existentes y resultados
experimentales hechos en laboratorio. Como ya lo mencionamos en el capitulo 2, la
constitucion de los homos de pirélisis repercute mucho en las transformaciones fisicas, la caida
de presion es un factor clave que puede hacer variar los resultados de un reactor a otro sin
modificar ofra variable mas, era de esperarse que el modelo original no representara del todo

bien los datos de disefio de la planta.

L.a Corrientes y los Equipos

Los resuttados obtenidos en el reactor se ven reflejados en toda ia planta, aquellas
corrientes que se forman en su mayor parte de los componentes mayoritarios se han
repraducide extracrdinaniamente bien, no asi con las corrientes formadas principalmente por los

componentes minoritanios; donde incluso, tenemos vanaciones de cast el 200% (véase ia tabla
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5.2). Dado su poco peso que tienen en ef proceso estas corrientes ( son aproximadamente &

corrientes en todo el proceso) su desviacién no ha afectado al esquema generado.

Todos los equipos del proceso se simularon con diferencias minimas; desde el reactor hasta las
torres de destilacion. En algunos casos los intercambiadores de calor simulados tuvieron
cargas férmicas menores a las especificadas en los datos de disefio, esto se presentd
especificamente en los infercambiadores que se encuentran en los sistemas de refrigeracion.
Las diferencias obtenidas se deben mias que nada a la sensibilidad en el equilibrio liquido-vapor
de las mezclas utilizadas en los sistemas de refrigeracion, diferencias minimas en la
composicion afectan mucho a la temperatura de ebullicion de la mezcla. Es de esperarse que
los resuitados obtenidos con los modelos termodinamicos actuales difieran de los resultados
obtenidos con modelos de hace 20 afios o mas. Esto nos lleva a la comparacion de las
temperaturas obtenidas, en el esquema se encontraron desviaciones de hasta 15°F, la
comparacion no se realizo en temperaturas absolutas ya que la magnitud de la temperatura en
esta escala es muy grande vy oculta grandes diferencias en porceniajes pequefios (una
diferencia de 15°F corresponde a una diferencia del 4% aproximadamente). Estas diferencias
se encontraron principaimente en los sistemas de refrigeracion, sin embargo la desviacion en la

mayoria de los casos es de -5°F, lo cual no afectd mucho al esguema general.

Las presiones de los equipos y las corrientes se respetaron estrictamente excepto en algunos
intercambiadores de calor que involucraban enfriamientos criticos en el proceso {en los
sistemas de refrigeracién y en la seccién de enfriamiento), en estos casos se aumento la caida
de presion para disminuir la temperatura de la corriente fria y promover asi una mayor
transferencia de calor, estas desviaciones no afectaron al esquema en general.

En algunos intercambiadores de calor (2 equipos) se auments el coeficiente UA (Véase la tabla
5.5) dado que no se lograban Ias temperaturas requeridas en el proceso, esto se realizd debido
a que las temperaturas conseguidas en ese equipo eTan criticas para el procese y tomando en

cuertta que los equipos se construyeron con un factor de sobrediseno.
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CAPITULO VI CONCLUSIONES Y COMENTARIOS

1. Las herramientas actuales de computo permiten al Ingeniero Quimico simular plantas de
proceso extraordinatiamente complejas.

2. Antes de comenzar a simular es estrictamente necesaric definir el modelo que se va a
construir, este modelo debe de ser acorde a los objefivos planteados.

2.1. Un modelo sofisticade implica mas trabajo an su desarrolic que un modelo simple;
debe de quedar claro que un modelo no es mejor que otro, simplemente difieren en su
concepcion. El error mas comin gue se comete es exigir resultados sofisticados a un
modelo simple o pretender un bajo costo de un modelo sofisticado.

3. Un modelo de reactor de Pirdlisis muy simple puede representar aceptablemente ia
produccién de Etileno en la Planta de Etilene del Complejo Petroquimico Pajaritos. El
alcance de un Esguema de Simulacion de la Planta de Etifeno def Complejo Petroquimico
Pajaritos depende en su mayor parte del alcance del modelo del reactor,

i.a utilidad de los Esquemas de Simulacién

El Esquema de Simulacién generado en el presente trabajo, es un modelo que se forma a su
vez de dos modelos’ un modelo simple que representa al reactor de pirdlisis y un modelo
sofisticado que representa todas las secuencias de separacién de los productos y adecuacion
de Ja materia prima. El presente esquema de simulacién se puede mejorar y mucho, las
mejoras permitirdn obtener resuitados mas exactos y precisos o resultados que el esquema

ahora no puede dar {Dinamica del Proceso).

£l valor de un Esquema de Simulacian de una Planta Quimica radica en las posibilidades que
brinda como una herramienta mas para el Ingeniero Quimico, estas posibilidades van desde la
solucién de problemas de operacién hasta la concepcién de mejoras del proceso; ya sea de

indole econdmica o de ingenieria.



77

El Esquemsa de Simulacién generado en el presente trabajo tiene un uso potencial
extracrdinario; aunque se basa por completo en dalos de disefio de la planta y la planta no
opera bajo estas condiciones, es un excelents punto de partida para fograr reproducir {as
condiciones reales de operacion. Las modificaciones que se tienen que hacer son minimas y
los beneficios que se podrian obiener son muy valiosos ya que podremos estudiar con gran
certeza que es lo que occurre en ia planta y realizar estudios de aptimizacion y de mejora del

proceso.

Una de las primeras inquietudes que surgieron al analizar los resultados de la simulacién de las
torres, ha sido descubrir que en algunas de efias existe un gran ndmer de etapas (40 en la
fraccionadora de etilenc} donde no se dan cambios en la temperatura, cantidad y composicidn
del liguido v el vapor; esto nos sugiere que las torres estén bastante excedidas en su disefio {y
por mucho). Un estudio de las torres de destiiacion con las condiciones reales de operacion y la
hidraulica dentro de la torre nos puede revelar si es posible o no, disminuir el tamafic de las

torres: lo cual se traduce en una reduccién en sy mantenimiento y costo de operacion.

Una muestra muy simple de los estudios que se pueden realizar con el presente esquema de
simulacidén se muestra en el apéndice C, en este estudio vemos el efecto que tiene la
temperatura de a alimentacion de ia torre destanizadora sobre los servicios de calentamiento y
enfriamiento requeridos si mantenemos las mismas especificaciones de los productos
obtenidos,
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APENDICE A

PROPIEDADES FISICAS Y QUIMICAS DEL ETILENO

EL ETILENO
Propiedades fisicas y quimicas.

£l efileno o steno {C2H4) es un gas inflamable incoioro, con un tenue olor placentero.
Ligeramente soluble en agua { 25.6 m¥f 100g agua a 0°C) y en etanol (360mi/100g), soluble en
éter y en hidrocarbures liquidos. Sus principales propiedades fisicas se muestran en la tabla
Al

Tabla A.1 Propiedades fisicas y quimicas del etileno

Propiedad alor
Mol. Wit. 28.086
mp -168.4°C
bp -103.8°C
Sp. Gr 0.878 /10°C
Tc 9.19°C
Pc 5.04 MPa
Flash Point -36.1 °C
Ignition temperature 450 °C
Vapor density (air=1) 1.8
Flamabile Limits (% volume in air } Lower 3.1
Upper 32

Grados Comerciales.

La calidad del etileno esta determinada por los requerimientos del consumidoer, no existe un
grado guimico como tal; aunque el contenido de etileno normalmente excede el 99.9 %wt (en
[a tabla A 2 se muestran algunas especificaciones de calidad).

Azufre, oxigeno y acetileno son las impurezas mas indeseables y controladas especialmente
cuando diferentes corrientes de etileno son mezcladas para transportar grandes cantidades de
etileno. El azufre es un gran contaminante ya que envenena catabzadores, el oxigenc y el
acetileno representan grandes riesgos durante ciertos procesos de almacenamiento y

transportacidn.
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Tabla A.2 Especificaciones de calidad del etileno

Componente Método de prueba | Rango de Especificaciones (ppm)
Etileno por diferencia 99.9 %wt {99.5 min)
Metano + etano ASTM D 2505 53-2000

Propeno + Pesados ASTM D 2505 7-200
Acetileno ASTM D 2505 4-10
Hidrogeno ASTM D 2504 110
Mondxido de Carbono ASTM D 2504 2-10
Di6xido de Carbono ASTM D 2505 8-50
QOxigeno ASTM D 2504 3-10
Azufre ASTM D 3120 1-10
Agua ASTM D 203 5-20

Almacenamiento y transportacion.

Gran parte de la preduccidn mundial del etileno es consumida localmente, requiriendo poco
almacenamiento y fransportacion. Grandes sistemas de flujo interconectan varias piantas,
proporcionando a estas un suministro muy seguro y constante durante todo el afo (con un
costos de transportacidn minimo).

En los sistemas de tuberias, el etileno esta normalmente bajo presiones de 4-100 MPa, muy
por encima de la presidn critica del etileno. La descomposicidn e ignicion espontanea puede
ocurrir bajo ciertas condiciones de operacion y en presencia de impurezas como acetileno y
oxigeno. Apropiadas presiones de compresion especialmente cuando nitrégeno, oxigeno, o0 en

ta presencia de otros gases diatdmicos inhiben la descomposicién del etileno.

Proteccion ambiental.

La emision al aire de contaminantes esta estriciamente regulada, e efileno es clasificado como
un compuesto organico volatil, en las plantas donde se fenga como subproducto benceno se
requiere un monitoreo constante para todos los equipos gue manejen concentraciones de
benceno superiores al 10%wt, o donde exista un riesgo potencial de emision de benceno El

agua de proceso requiere un tratamiento para poder descargarse a drenaje.



82

APENDlCE B Modelamiento del Reactor de Pirofisis

Un modelo es una representacion abstracta de un fenomeno, en esta representacion
abstracta se realizan ciertas consideraciones para simplificar el estudic de! fendmeno; estas

consideraciones deferminan la validez del modelo para representar el fenomeno en cuestion.

El reactor donde ocurre la pirdlisis consiste en un homo que contiene tubos (serpentines)
expuestos a fuego directo. La matena prima circula continuamente por estos tubos y €s aht
donde se da la pirdfisis. El modelamiento de los hornos de pirélisis involucra una compleja
interpretacion de los fenémenos de Transferencia de Calor, Dinamica de Fiuidos y Cinética de
ias Reacciones Quimicas. Realizar un modelo detallado que involucre todos estos fenémenos

constituye una tarea monumental.

El MODELAMIENTO DEL. REACTOR

Et reactor de pirdlisis es del tipo de fujo tapdn o pistdn con flujo homogéneo, en un reactor de
flujo pistén ia composicidn del fluido varia a lo targo de todo el reactor. El modelo del reactar
que se desarrolid para este trabajo es un modelo a estado estacionario que no considera la
formacion de coke a lo largo del serpentin, por lo que sus efectos en el balance de materia,
epergia y momento no se tomaron en cuenta, en la tabla B.1 se muestran los datos del reactor,

A continuacion se muestra en detalie et medelamiento del reactor.

Tabla B.1 Datos del Reactor de Pirdlisis

Diametro de los Tubos 01012 m
Longitud de los Tubos 96 m
Numero de Tubos 40

El procesc de pirdlisis lo podemos representar matematicamente mediante las siguientes

ecuaciones diferenciales ordinarias, bajo las condiciones de operacién en estado estacicnario.
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1. Bafance de Materia

En un reactor de flujo piston la composicién del fluido varia con la coor&lenada de posicion en la
direccién del flujo (z). El balance de materia para un componente de reaccién ha de referirse a
un elemento diferencial de volumen dV (Fig. B.1). Asi para el reactive A tenemos el balance
siguiente:

Elemento Diferencial de Volumen

¥
Entrada — ; \ — Salida

4

Fig. B.1 Reactor de Pirdlisis

Entrada = Salida + Desaparicién por Reaccion + Acumulacion ....(1)

Sea F, = Moles de Entrada de A al elemento diferencial.
Fa+dF, = Moles de Salida de A def elemento diferencial.
{(-ry)-av = Moles de A que desaparecen por reaccion en el elemento diferencial.

Dado que el sistema se encuentra en estado estacionario, no existe acumulacion en el
sistema.

Acumulacion =0

Introduciendo los elementos anteriores en la ecuacion 1 tenemos lo siguiente:

Fa= (F,+dF,) + (-r)dV + 0...(2)
Simplificandoc términos...
dF  =-(-r,)dV...(3)

Considerando que el reactor esla compuesto de tubos cilindncos de radio constante y

despreciando el efecto de los retornos en la seccion transversal del reactor tenemos...
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dv=Adz..4)

Donde A, es ¢l drea de la seccidn transversal del reactor.
Sustituyendo la ecuacion 4 en la ecuacidn 3 tenemos la variacion del flujo del componente A, a
lo largo del reactor.

dF, =-{-r,}A, dz....(5)

Acomodando los términos tenemos. ..

dar,
=7, 4 ..{6
dZ A ! ()

Si tenemos un sistemas formado por varias reacciones donde participan varios componentes
como reactivos y productos podemas expresar la variacién del flujo de cada componente a lo
largo del reactor de la siguiente manera...

%. =(iarj -r,)- W b

=l

Donde

A, " Area transversal interna del reactor.

nr : Numera de reacciongs.

o Matriz estequiométrica ( coeficiente estequiométrico del componente j en la reaccion i).
F;: Flujo molar del componente .

z - Longitud del reactor.

r,: Velocidad de la reaccion i

La concentracién del componente j la representamos de la siguiente manera...

Donde:

F: Flujo del componente ]
nc. Numero de componentes.
P: Presidn absoluta del sistema
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R: Constatite Universal de los Gases.
T: Tempera’ura absohuta.

La velocided de la reaccién r, 1a hemos representado de dos maneras diferentes, mas adelante

se muestran los dos esquemas de reacciones empleados.

2. Balance de Energia

£l reactor es un sistema no adiabatico donde se suministra energia por mecanismo de
radiacién. Las reacciones guimicas de Ia pirdlisis son endotérmicas y ademas se requiere
glevar la temperatura de la corriente para tener asi una mejor conversion. La materia prima
corre por serpentines verticales gue van entre paredes de material refractario donde estan
ipealizados varios quemadores que se alimentan de gas combustible y generan una flama mas
o menos constante ya que el control de temperatura del producto final se lleva a cabo
precisamente regulando la cantidad de gas combustible que va alos quemadores

El balance de energia en un segmento del reactor se puede escribir de la siguiente manera:

a o -v---[g(z)-A,+A,-i(—AH.)-':}-(9>
ZF]"CPJ !

sal

donde

T: Temperatura del tubo.

2" Longitud del tubo.

nc : NOmero de componentes.

nr: Nimero de reacciones.

F;: Flujo del componente j.

Cpy: Capacidad calorifica del componente j.

Q(z): Flujo de calor hacia el interior del reactor basado en el area interna def tubo.
AH, :Calor de la reaccion i

Para realizar e} baiance de energia se requiere tener e perfil de flux de calor a lo largo del
reactor y como ho se contaba con esta informacion se considerd que la temperatura del tubo
aumenta linealmente a lo largo del reactor. La temperatura final esta definida por las

condiciones de disefio. Por o tanto. ..



86

ar
——=gte. ...{10
z e (1

El balance de energia se resume a calcular Ia cantidad de calor necesaria para calentar los
reactivos & una temperatura dada y el calor de reaccion requerido para que se de ia
transformacién quimica tomando en cuenta [a conversion obtenida en el elemento de volumen
de control.

3. Ei Balance de Momento

Usando la ecuacién de Bernoulli, el balance de momento se puede reducir a una ecuacion de
caida de presion a través del reactor tubutar (Ref. &)

= : 5 (A1)
Mm-P «-G*-R-T

d 1) 1(1511" J
R
apP dz[Mm Mm\T dz
dz

con:
e m (dF,
£r) $(4)
d{ 1 d o\ &
R P e T = e 2 (12)
dz\Mm ) dz|\ G- 4, G- A,
donde

Mm: Peso rmolecular promedio.

ne: Namero de compeoneries

G: Velocidad del flujo masico.

Fr: Pérdida de presién debido a las fricciones.
o Factor de conversion.

Para realizar este balance se requiere la configuracion def arreglo de tubos y el perfil de
temperatura a lo largo de estos {un perfil confiable); como no se cuenta con esta informacion se
considerd que la caida de presion a io largo del reactor es lineal porlo que

dar
=cfe....(13
L, =t (13)

El valor de la caida de presién se tomé a partir de los datos de disefo (AP = 15 psi).
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LA CINETICA DE LA PIROLISIS

La parte central del modelamiento del homo de pirdlisis es el modelo cinético empleada para
representar las transformaciones quimicas que se presentan. Como se indicd en la estrategia
para generar el esquema de simulacion se emplearon dos modelos de la cinetica de la Pirdlisis;

un modelo de conversion fija y un modelo de cinética malecuiar.

4. Modelo de la Cinética de Pirélisis de Conversién Fija
Este modelo se desarrolld con los datos de disefio de la planta. Se propuso un esquema de
reaccion que involucrara el minimo ndmero de reacciones para determinar el sistema (Ref. 13),

dado que ei azufre (H.S) solo actia como catalizador en la reaccién (inhibidor de reacciones

secundarias) este compuesto no forma parte del modelo.

Tabla B2 : Esquema de Reaccion de Conversion Fija

Nim. Reaccién Conversion {%)
1 Etano — Acetileno + 2H, 0.0028
2 Etano ~» Etileno + H, 52.5475
3 2 Etano — Butadieno +3H, 1.7012
4 2Etano — Buteno + 2/, 0.1137
5 2Etano — Butano + H, 0.12515
6 Etano +4H,0—2C0, +7H, 0.041
7 Etano +2H,0 ~>2C0 +5H, 0.045
8 Etano + H, — 2Metano 47523
9 Pr opano — Pr opadiens + 2H,, 1.1605
10 Propano — Metildcetileno +-2H, 1.6441
" Pr opano —> Propilenc + H, 45.7446
2 Propano + Etano —» n— Pentano + H, 8.9941
13 2 Propano ~sBenceno + 5H, 17 9883
. 14 | Propano > Acetileno + Metano + H, 10.5415

Nota: 1.- Las corversibn de las reacciones 1-8 estan en base af etano, el resto de las reacciones estdn en base a
la copversitn de propano,
2 . Las reaccipnes que involucran butancs deben tomarse ¢omo una reactidn para cada butano y 1a que
involucra butenos debe lomarse como una reaccibn para cada buteno (2 y 3 reacciones respectivamente).
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El sistema esta formado por tres elementos (G, H, O) y 17 compuestos; por lo tanto se
reguieren 14 reacciones para definir completamente &l sistema; aunque se podrian utilizar mas
reacciones para generar un esquema mas apegado a los esquemas de reaccion molecular,
esto no le da mayor utilidad al modeio {las reacciones que se ahadan seran combinaciones
lineales de las 14 reacciones que proponemos). En la tabla B.Z se muesfran fas reacciones
propuestas.

Este modelo fue obtenide por medio de un ajuste de las conversionss de las reacciones
involucradas teniende como objetive reproducir los flujos indicados en el disefic del reactor. Las
conversiones propuestas ajustaron perfectamente la composicion del producte final (una

diferencia maxima con ios datos de disefio del 1%; para los flujos de cada componente).
5. Modelo de la Ginética de Pirdlisis Molecular

El modelo de la cinética de Pirdlisis maolecular empleado en ¢ esquema de simulacion es el
propuesto por Froment y Sundaran en 1977 (Ref 14,15). Este modelo fue obtenido a partir de
datos experimentales de cracking de etano, propano, butano y sus mezclas. E! esquema
molecular es postutado pretendiendo estar lo mas cerca posible a los verdadercs mecanismos

de pirolisis: Mecanismos de Radicales Libres.

Para generar ef esquema los autores emplearon mecanismos de reaccion a hase de radicales
libres y principios termodinamicos, los parametros asociados fueron obtenidos por medic de
regresiones no lineales utilizando el método de Magquardt para minimizar la funcion abjetivo
establecida, de entre varios esquemas propuestos €] presente esquema fue seleccionado

hasandose en criterios fisicos y pruebas estadisticas.

£f esquema de reaccion estd compuesto por 92 reacciones (véase tabla B.3). La cinética de
todas las reacciones es de primer orden y solo invoiucra a fos reactivos, en el casa de las
reacciones reversibles se empleo el concepto de la constante de equilibrio para determinar 1a
velocidad de la reaccion inversa. La cinética de las reacciones tiene un comportamiento con ia

temperatura que $e ajusta a la ecuacién de Arrhenius (ecuacian 14).

k= A (14
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En la tabla B.3 se muestran los valores del factor de frecuencia y la energia de activacién de

todas las reacciones.

Lareaccion  2Etano —> Propano + Metano  tiene la siguiente ecuacion cinética:

oo™ K1 Cepno-.-{15)

Lareaccion Etano <> Etileno-+H, tiene la siguiente ecuacién cinética:

“Fevano™™ K1"Cepano- k2:Cipiens Gz --(16)

A la temperatura T, en el equilibrio, la velocidad neta de consumo de etano es nula por 1o que...
K1-Crypne™ K2:Creno Tz (17)

Acomodando [os términos podemos ver que...

kl Cg,ja\n ) CHZ -
o e THI K (18

fane

Este valor constante es la constante de equilibrio de la reaccion (K.) a fa temperatura T;

entonces Ia velocidad de consumo de Etano la podemos expresar de la siguiente forma. ..

1 .
— Voame = K -{CE,W e Clpiteno ™ (,m:l ...{19)

£y
La constante de equiltbrio se ha expresado en funcién de la temperatura de 1a siguiente forma:
Ln (Kg) = A + BIT +C-T...(20}

En la tabla B.3 se muestran los coeficientss de esta ecuacion para aquellas reacciones que

son reversibles.
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Tabla B3 Esquema de Reaccion de Cinética Molecular (Parte 1 de 2}

Reaccion Constantes de la Ecuacion de Parametros de la
Arrhenius constante K de equilibrio
1 | Etano ¢ Etileno+H, A=4652%10"1s A=11.4014
E,=B5.21 kcalimol =-1.6571x10*
CHy o CH,+H, "

0=-2.9928x10*

2 | Propileno <> Acetileno+Metano  [A=3.794x 10" Vs A=1.0731x10°
CH, <> CH,+CH, E,=56.39 kealfmol =-1.5863%10%
C=-4.8083x10*
3 | Acetileno + Etileno —» Butadieno | A= 1.026x 10 ™ L-mol /s
C,H,+C,H, ~»C,H Ea=41.26 keal'mol
4 | 2Etano — Propano + Metano A=375x 107 1is
2C,Hy >, +CH, E,=65.25 kealimol
5 | Etileno + Etano — Propileno+ Metano  {A = 7.083x10™ t-moi/s
CoH, +CH — CH, +CH, E.=65.25 kcal/mol
& | Propane — Propileno+H, A=58BEx10C s As1 8655x10
C,H, <> CH, +H, E,=51.29 kcal/mol =-1.8407x10°
=.3.5277x10°
7 | Propane — Etileno + Metano A=4692x10™ s
C,H,— C,H,+CH, E,.=50.60 keal/moi
¥ | Propane + Etilenc — Etano+ Propileno  |A=2536x10 ™ L-mol/s
CoHy +CyH, = CH, +CH, E,= 59.06 kecal/mol
9 i 2Propileno > 3Etileno A=1514x10" s
2C,H, -»3CH, £,= 55.80 kcalimol
0 2Pcopileno+1.5H, — éBcnccno-bBMc:zmo A=1423x107 s
20,11, +1.5H, = 0.5C, H, + 3CH, Ex= 45.50 keal/mol
11| Propileno + Etano — 1~ Buteno + Metan| A = 1.0x 10 L molls
CH +CH, - CH, +CH, E,=60.01 keal/mol
12| 11 - Butano — Propileno+ Metano [A=7.0x 107 1/s
C,H,-»CH+CH, £,=59.64 kealimal
13 A=T7.0x10" s

n-Butano — 2Gtileno+ H,
C Ly = 20,H + 1,

E,=70 68 kealimol

Nota: 1.- La reaccidn 10 es de pnmer orden solo con respecto al propilenc, so agregd of hidrdgenc para ajustar
correctamente el batance do matera (en el trabajo de Sundaran y Froment no se incluye el idrbgeno).
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Tabla B.3 Esquema de Reaccién de Cinética Molecular (Parte 2 de 2

Reaccion

de Arrhenius

Constantes de fa Ecuacion

Parametros de fa
constante K de equilibrio

14

n - Butano —» Etileno + Etano

A=4089x 10 ¥ tis

C,H,y — CH, +C,Hy E,=61.31 keal/mol
15| 1 - Butano <> 1 - Buteno + H, A=1637x10" s A=1.14284x10
C,H,, < C,Hy+ H, E=62.36 keal/mol =.1.5128x10"
18 3 A=7685x10% 1is
1-Buteno - 3 Benceno+2H, £,=28.84 keal/mol
C.H, — 0.666C H, +2H,
17 { 550 - Butano <> iso -~ Buteno + H, A=3046x10" Us A=1,16172x10'
C Hyy <> C,Hy + H, E;=54.40 keal/mol B=1.3844x10"
18 [ js0- Butano — Propileno + Metano  [A=5.0x10" /s
C,H,, > CH,+CH, En= 54.43 keal/mot
19 | is0- Butano + Etlleno — 2 — Buténo + Etane |A=7.32x10% L-molfs
Coll\g +C,H, = CHy + G E,= 30 24 keal/mo!
20| is0- Buteno — M- Acetileno + Metang (A=8.374x10% /s
CHy»CH, +CH, E.= 74 keal/mol
21 ) A=25568x107 s
2-Buteno > 5 Benceno+2H, = 32.54 kealimol
C,H, > 0.666C.H +2H,
22 A=3504x10% s

M — Acetileno — ; Benceno + 1 H,

C,H, —»05CH, +05H,

E,= 14.5 kcaiimol

El METODO DE SOLUCION

Este modelo de! reactor de pirdlisis se resoivid utilizando las herramientas propias del

simuiador, se dividio el reactor en segmenios de 10 cm (volumen de control), se fj6 1a caida de

presidn, se indicd la temperatura final del producto y se indicé el esquema de reaccion. El

simulador calculd la distribucién de productos obtenida y la cantidad de energia necesarna.
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RESULTADOS OBTENIDOS

Como se muestra en el capitulo V, se reprodujeron los datos de disefio del reactor vy se
madificaron un poco los factores de frecuencia de las reacciones principales para lograr una
mejor representacion del sistema (reacciones 1, 4, 5, 8 y 7). Se modificaron los faciores de
frecuencia por que se encontrd que en esquemas de pirdlisis propuestos en la literatura, estos

varian mucho de esquema en esguema y no asi la energia de activacion.

La muodificacion realizada nos permitié reproducir la distribucién de los productos, el balance de
materia v el balance de energia con una diferencia maxima de 5%, los detalles de los
resuitados se muesiran en las tablas 5.3, 5.4 y 5.5; mas detalles acerca de los resultados se
muestran en el capitulo Vi. A continuacion se muestra ef perfil de composiciones obtenidas a lo
largo del reactor.

Grafica B.1 Concentracion del Etano y el Etileno a 1o largo del reactor.

Concentracion del Etano y ¢l Etileno a lo largo del reactor
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Grafica B.2 Concentracion de los principales subproductos a lo largo del reactor
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ANALISIS DE L.OS RESULTADOS Y CONCLUSIONES

E! modelo desarrollade para representar el reactor de pirdlisis es un modelo muy sencillo que
simplemente reproduce las condiciones de disefio del reactor ya que esta basado en dos

suposiciones muy importanies:

«  Suponer uh perfil de temperatura lineal

« Suponer la caida de presion

Estas suposiciones limitan mucho la utilidad del modelo; sin embargo, el generar un modelo
robusto estaba fuera de los objetivos del presente trabajo y el presente modelo puede
reproducir los datos de disefio aceptablemente. El presente trabaje se puede mejorar haciendo

mias robusto el madelo del reactor, las mejores serian en el siguiente ordem...

1, Calcular un Perfil de Temperatura (utilizando un perfil de flux de calor).
2. Calcular la caida de presibn.

3 Utflizar un modelo de radicales Itbres para {a cinética de Pirdlisis.
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Los servicios requeridos se muestran en ia tabla C.2

Tabla C.2 Servicios requeridos en la columna deetanizadora
Servicio de Condengador (MMBtwh) : 3.9¢
Servicio de Rehervidor (MMBiu/h): 14.95

En este breve estudio paramétrico mostraremos el efecto que tiene la variacion de la
temperatura de la corriente de alimentacion en los servicios de condensador y rehervidor st

mantenemos ias siguientes variables:

» Calidad de productos obtenidos (flujo y composicién).

+ Presion en las etapas de la columna.

Para realizar la simulacion se utilizé el esquema de simulacién generado; esto es, sé
usaron las mismas especificaciones de célculo y se tuvo como punto de partida los datos

obtenidos por el simulador al representar las condiciones de disefio.

RESULTADOS OBTENIDOS

Se procedié a variar la temperatura de la corriente de alimentacién en el intervalo 20-40°F. Se
especificé Ia calidad de los productos obtenidos {la recuperacion de etanc en el destilado y
propileno en los fondos) y se determind la demanda de servicios de calentamiento y
enfriamiento (rehervidor y condensador). A continuacion se muestran graficamente los
resultados obtenidos
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Serie de Graficas C.1 Efectos en la temperatura de los productos.
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Serie de Graficas C.2 Efectos en las cargas térmicas de los servicios.
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Serie de Grificas C.3 Efectos en ta temperatura del plato 9 y la relacién de reflujo.
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APENDICE C Breve Estudio Paramétrico
W

El valor de un esquema de simulacién de una planta quimica esta determinado por jo que
podemos hacer con él. A continuacién se muestra un breve estudio paramétrico cuyo objetiva

es mostrar de una manera simple la utilidad del esquema de simulacion generado.
BASES DEL ESTUDIO

L a torre deetanizadera es una columna de destilacion de 38 etapas, con un rehervidor
parcial y un condensador parcial. La alimentacién se encuentra en fase ligquida y entra en la
etapa 9, ia funcion de esta torre es separa la alimentacion en dos corrientes; una rica en etileno
y etano (el destilado) y otra que contiene los productas pesados (en los fondos). En la tabla C.1

se muestran las caracteristicas de estas corrientes,

Tabla C.14 Caracteristicas de Ja Alimentacién y ios Productos formados.

Nombre Alimentacidén  Fondos pestilado

FLUJO{LBMOLHRY | 3547.785384| 162.001727{ 33%9.77982

T(F) 3¢.3 112.9 15.8

P{PSIG) 445.0 395.0 385.0

Componente

( LbMOUHRY)
1 |Hidrogeno 9.0 0.0 0.0
2 IMetano 0.6 0.0 0.6
3 |Acetileno 0.0 0.0 0.0
4 |Etileno 1960.3 0.0 1960.3
5 |Etano 1493.9 65.3 1428.5
6 [Propadienc 0.0 0.0 0.0
7 |Metilacetilene 0.0 0.0 Q.0
§ |Propileno ! 54.6 15.9 8.7
9 [Fropano 15.3 13.6 1.6
10 |Butadieno 2.1 2.4 0.0
11 |Butilenos 3.2 9.2 -
12 |Butancs 0.0 6.0 -
13 |CH y Pesados | 25,6 25.6 -
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ANALISIS DE LOS RESULTADOS

Como hemos podido ver, al variar la temperatura de alimentacion a la torre de destilacion;
la temperatura de los productos (destilado y fondos) varia de una manera muy clara; el
Destilado disminuye de temperatura y el fondo aumenta de temperatura ambos a partir de

cierto punto.

Por ofra parte, podemos ver que al aumentar la tfemperatura de la corriente de alimentacion a la
torre, aumenta el calor def condensador y disminuye el calor del rehervidor; esta variacién no es
constante; es sutil en &l intervalo 20-32°F y drastica en el intervalo 32-40°F. Para comprender
este comportamiento es necesario determinar como afecta el aumento de fa temperatura de la
coriente de alimentacién a la vaporizacidn de la misma corriente. En la grafica C.4 podemos

ver que la corriente comienza a vaporizarse precisamente a la temperatura de 32°F.

Graficas C.4 Efecto de la temperatura de alimentacién en la vaporizacién de la corriente.

‘ Efecto en la Vaporizacion de 1a corriente
‘ de Alimentacién

i 20 25 30 5 40
T Alimentacién (°F)

Al introducir vapor en ta alimentacién de la torre, aumentamos la cantidad de energia que
introducimos al sistema y por ofra parte modificamos los flujos de liquido y vapor a través de
toda la torre {véase la grafica C.5); se aumenta el flujo de vapor en las etapas supenores y se
disminuye en las etapas posteriores (a la alimentacion); esta variacion afecta directamente a la
relacién de reflujo que maneja la torre; puede verse que esta variable tiene un comportamento

idéntico a la vaperizacién de ia alimentacidn,



Grificas C.5 Efecto en el perfit de vapor dentro de la columna (TF: Temperatura de la Alimentactdn).
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Gréficas C.6 Efecto en el perfil de liquido dentro de la columna (TF: Temperatura de la Alimentacién).
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Graficas C.7 Efecto en el perfil de Temperatura dentro de Ja columna (TF: Temperatura de la Alimentacién).
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CONCLUSIONES

El presente estudio ha side un breve estudio paramétrico cuyo dnico objetivo es
demastrar la utilidad del Esquema de Simulacién generado en el presente trabajo. Para realizar
un estudio paraméfrico mas solido tendriamos que analizar la variacidén de flujos ¥y
composiciones a lo largo de toda la torre y si se tiene por objetivo generar una propuesta de
operacién se tendria que estudiar el impacto de las modificaciones propuestas sobre ios

sistemas de refrigeracion y demas secciones de la planta.

En este breve estudio ha quedado claro que las consecuencias de modificar la temperatura de
|a corriente de alimentacién a una torre de destilacion, no es un asunto trivial que pueda
tratarse con reglas de dedo. La destilacion es una operacion unitaria muy compleja que

necesita abordarse con fas herramientas adecuadas

Este breve esiudio es una demostracién de lo que puede realizarse con un Esquema de
Simulacion. Si en la Planta de Etileno del Complejo Petroguimico Pajaritos s& tuviera la
necesidad de procesar otra materia prima muy diferente a la indicada en las condiciones de
disefio (con diferencias razonables) y se quisiera determinar cuales son las condiciones

apropiadas (no precisamente Optimas), se podrian realizar pruebas en campo (n situ} para
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determinarlas. Esta alternativa es muy costosa ya que mientras se consiguen ios resuliados
deseados es necesario parar la produccion y tratar los productos obtenidos que no cumplen
con las especificaciones buscadas; por otra parte, el tiempo que toma realizar una prueba de

este tipo puede ser incluso de varios dias.

£l hacer usc de un Esquema de Simulacion, nos permite abordar este problema desde un
punto de vista simplificado y con una rapidez sorprendente. Aungue es muy discutible el hecho
do Vlevar a la practica los resultados obtenides en una simulacion; esta por demas decir que tan

vatiosos pueden ser los resultados obtenidos.



