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I-IETRODUCCION

La industria Petroquimica en }México, es relativamente nueva.
Podemos decir que tiene diez o doce afios cuando mas de vida, si bien -
existian antes pequefios focos de desarrollo que hoy se considerarfan -

operaciones insignificantes.

La elaboracién de polimeros de todos tipos y de sus materias
primas, incluyendo los mondmeros y los precursores de los monémeros —
constituyen econdmicamente, la parte mas importante de la Fetroquimica,

tanto en nuestro pafs como en el extranjero.

Uno de los mondmeros de mayor importancia dentro de este —
campo es el Dstireno, el cual se utiliza en forma importante en la ela
boracién de hules sintéticos, pero ademis es la materia prima de uno -

de los renglones mas importantes que es el Poliestireno.

El concumo actual de estireno en liéxico, es de aproximadamen
te 50,000 T/A y su uso ha venido creciendo en forma vigorosa, puesto -
que ha aumentado de 6,400 T/A en 1963 a la cifra mencionada actualmen-
te, Esto implica un crecimiento anual promedio de 22;0 y se estima que-
en el futuro continuarf a razén del 12% cuando menos durante 6 2fos y-

se ha calculado que llegue a §2,0C0 ton. en 1978.

En liéxico,actualmente se elabora este producto en la Refine-
rfa de Cd. lladero Tamps., mediante la deshidrogenacién catalftica del-
Dtilbenceno. La planta existente tiene una capacidad nominal de 30,000
T/A y se encuentra operando en este momento 2 razén de 33,000 T/A. Ca=
be hacer notar que es la finica planta de este tipo en toda América La-

tina, cuya operacén fué iniciada en marzo de 1967.

En un principio, la capacidad de ésta planta cubria las nece

sidades nacionales sobre este producto durante aproximadamente 4 afios.
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Actuclmente, la demanda nacionel de Estireno sobrepasa la capacidad no
minal de dicha planta en un 60, teniendo que recurrir a importacicnes

con la consecuente fuga de divisas que tanto afectan la economfa del -
pais.

El presente trabajo tiene por objeto tratar de encontrar una
pronta solucién a este problema que dfa con dfa va creciendo,

Se tiene plancada la construccidn de una segunda planta de -
Estireno de 60,000 T/A, la cual se ubicari en Pajaritos Ver., lo que -

representari una solucidén completa zl problema, aunque a largo plazo.

Una solucién inmediata, pero qQue no resolverfa el problema -
totalmente, es la de aumentar de capacidad la planta ya existente, ira
tando de aprovechar en su totalidad el equipo que se emcuenira en ope-

racibn y a la cual nos abocaremos.
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Il.- GENERALIDADES

1.0.- WUE ES EL ESTIRENOQ.=-

Cominmente conocido como: Monémpero de Estireno, también se le

llama: Vinilbenceno, Feniletileno, Estirol, Estiroleno, Cinameno, Cina-
menol y Cinamol,

l.1l.~- FPérmula: GGH5 -CH = CH2
l.2.- Peso Molecular: 104.14

Es el hidrocarburo aromitico mis sencillo con una cadena la-

teral no saturada.

1.3um PROPICDADES FISICAS:

1.3 a.- Estado Fisico: Lfiquido a la temperatura ambiente.
l.3 b.- Color: Incolore

1.3 co= Olor: Dulce y agradable a bajas concentra
ciones. Desagradable a altas con—
centraciones. Al exponerse al aire
forma perdxidos, aldehidos y ceto—
nas que imparten al monbémero un —
olor molesto muy penetrante.

1.3 d.- Peso especifico a 20/4° : 0.903 = 0.907
1.3 e.- Temperatura de ebullicién 5
a 760 mm Hg : 145.2°C
1.3 f.— Temperatura de inflmacién "
'I'e.g C.Ce 31 C
1.3 g.- Temperatura de Ignicién: 3400
1.3 h.- Temperatura de auto ig- ”
nicibn: 490°C
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1.3 i.
al atm.

1.3 j.- Temperatura oritica

1.3 ko= Presién critica

Temperatura de congelacién

-30.63%
3713%

40 atm,

1.3 1.- Calor de vaporizacién a

25°C

1.3 m.~ Calor de fusién

1.3 n.- Calor de combustién a 2500
1.3 o.= Celor de polimerizacién

1.3 p.- Calor especifico a 25°C

1.3 q.- Densidad de vapor

1.3 r.- Viscosidad a 25°C

102,65 cal/g
25.4 cal/g
10.086 Keal/g
160.2 cal/g
0.416 cal/g °C
3.6 (Aire = 1)

0.T730 cpoises

1.3 8.- Ingica de refraccién a

25°C

1.3 t.- Tensién superficial a 25°C

1.5439
31.7 dinas/cm

1.3 u.— Constante dieléctrica a

1000 ciclos

1.3 v.~ Resistencia especifica

1.3 w.~ Presién de vapor a 25°C

1-3 X.— Solubil idad:

2.35

iz 10120hnhcm

6.45 mm Hg.

Poco soluble €:u zgua .

Miscible totalmente en matanol, etanol, éter, -

acetona, benceno, tolueno, tetracloruro de carbono y sulfuro de car

bono.

1-4.-

Propiedades Quimicas:

1.4 a.- Reactividad:

Altamente reactivo,

El calor, la luz y una =

gran variedad de catalizadores inducen la polimerizacién.

La velocidad de polimerizacién se incrementa violentamen
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te a elevadas temperaturas.

Es fécilwente oxidado, reducido, halogenado y sulfo
nado, Reacciona con muchos hidrocarburos.

1.5.- Corrosividad:

No corroe a los metales, a escepcién del cobre y sus -

aleaciones.

1,66 Inflamabilidad: 1.1, =6.1% en volumen en el aire a =

presién atmosférica.

Su temperatura de inflamacién es superior al limite mé~
ximo (26.7°C) que fija la I.C.C. para clasificar el pro
ducto como "Liquido inflamablen®,

Forma mezclas explosivas con el aire.

1.7~ Toxicologia:

Concentracién mixima permisible de vapor en el aire:
200 p.p.m. en volumen para una exposicién continua de
8 hrs.

Concentraciones de 10.000 p.p.m. pueden ser fatales en

un lapso de 30 a 60 minutos.

1.8.- Grados:

Quimicamente se considera un solo grado, denominado -~
"Comercial®, con 99% min. de pureza. En el mercado se
ofrecen principalmente dos grados: "Polimerizacién™ -
con 99.5% min. de pureza y "Témico" o "Hule Sintético"

con 99.2% min, de pureza.

1.9.= Manejo del Monémero.-

1.9 a.- Almacenamiento: _
Pueden emplearse tanques horizontales o ver—-

ticales, de cualquier material usual (fierro, fierro -
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galvanizado, acero) a excepcién de cobre y sus aleacio-
nes, ya Que estos metales coloran 2l estireno e inhiben

la subsecuente polimerizacidn.

Los tanques pueden estar bajo techo en freas -
bien ventiladas o preferiblemente en el exterior, y co-

nectadas eléctricamente a tierra.
Se recomiendan también tangues bajo tierra.

En general los tanques no reguieren caracteris
ticas especiales; trabajan a presibn atmosférica y lle-
van vilvulas de seguridad, termémetro y conexicnes para
circulacién forsada.

Para disminuir las posibilidades de polimeriza
cién se ha recomendado mantener los tangues refrigera—-—
dos a 21°C o menos ¥ poner sellos de gas inerte, con lo

que también se reduce al minimo el peligro de explosién.

Se agrega un inhibidor (10-15 ppm. de butil ca
tecol terciario) para esegurar la estabilidad durante -
el almacenamiento y iransportacidén. El monémero inhibi
do puede almzcenarse sin alteracién durante 3 meses ei
la temperaturaz no es superior a 3500. Deben verificar-
se regularmente el contenido de inhibidor y de polfme-
ro. Para almacenamientos prolongados deben usarse tan-
ques refrigerados a 400, sellos de gas inerte y un con-
tenido de TEC de 10-15 ppm.

1.9 b.~ Peligros:
Los peligros de incendio no difieren de los de

otros hidrocarburos de similar punto de ebulliciédn.



2.1.-

2.0.- USOS DEL ESTIRINO

PRODUCTOS QUE USAN ESTIRRNO:

2.1 a.- Hules Sintéticos:

GR-S— (Gobernment Rubber Styrene) es la designa
cibén oficial del gobierno americano para el hule produci
do por copolimerizacién en emulsifn del estireno y el bu
tadieno. Dependiendo del iipo y cantidad del antioxidan
te gque se agrega, asi como de oitros ingredientes especi-
ficos se identificen los diferentes tipos de hule estire
no Butadieno con niimeros y letras después de lassigles -
GR=-S.

Comercialmente el hule de estireno-butadierno ce
conoce como SBR y su apliczcién principal es en el fabri

cacién de llantas,

2.1 b,= Copolimeros y tlerpolimeros de estireno:

Adenés del SBR, el estireno foruc polimeros en
forma de 1litex o resinas con otros materiales. Los prin
cipales son el ABS (acrilonitrilo-butadieno-estireno) =
que se usan en utensilios, partes de autoréviles, teléfo
nos, tacones, equipajes, tuberiz y el SAN (estireno-

acrilonitrilo) que se aplica extensivamente al moldeo.



201 Co=

2-1 do-

2.1 o=

Es interesante mencionar también los copolime-
ros de divinilbenceno, metilmetacrilato, cloru
ro de vinilideno. (nombres comercisles: Sty—

ron, Cerex, Plexene).

Los enlazamientos estireno-butadieno que son
generalmente dispersiones coloidales de los co
polimeros en agua, tienen amplio uso en pintu-
ras, papel, textiles y adhesivos.

Poliestireno:

El poliestireno directo, llamado también de -
uso general, se emplea ampliamente en moldeo y
extrusién para hacer juguetes, articulos domés
ticos, articulos deportivos, etc.

El poliestireno modificado con SBR se denomina
poliestireno de alto impacto y se usa en el =
moldeo de muchos articulos, como partes de te-

levisién y de refrigeradores.

El poliestireno expandible se emplea como ais—

lante en refrigeracién.

Materiales de impregnacién:

Se usan copolimeros de estireno-aceite de lina
za y de estirenc con diferentes materiales re-

sinicos.

Resinas para laminacién y fundido:

Las resinas para laminacién a base de poliester
contienen de 30 a 60% de estiremo. Se emplea -

también el estireno como modificador de resinas
para fundicién.



2.1 fo- Inter_media.rio quimico:

2. 1 80-

Es una materia prima barata para multitud de -
sintesis: halogenacién, oxidacién, hidrogena—
cién, etc., que dan lugar a productos de apli-
cacién en diversos campos, por ejemplo el di—
bromuro de estireno gue se usa como insectici-
da.

Aromiticos:

Uso limitado como intermediario en la formu-

lacién de periumes,



2-2-"“

Compafifas consumidoras de estirenc en México.

Actualmente compran estireno 28 compafifas diferentes =

siendo las principales:

EHFPRESA

l.- Adhesivos Resistol, S. A.

2.= Productos de estireno,
SU A.

3.~ Hules Mexicanos, S. A.

4.- Nacicnal de Resinas, S.A.

5= Negromex, S. A.

6.~ Otros.

PRODUCTOS GUE ELABORA

Emulsiones de estireno -
butadieno.

Poliestireno cristal e -
impacto (200 tons.), po-
liestireno expandible -
(1500 tons.) resinas SaN
(1500 tons,) resinas ABS
(750 toms.).

Hules sintéticos de esti
reno butadieno.

Resinas de poliestireno,
incluyendo el de alto im
pacto.

Hules sintéticos esteteo
especificos de poli-buta
dieno, poli-insopreno y
copolimeros de estireno
butadieno.

Suma ® s s s = % ®

DE CONSUIO

37.0

23.0

16‘0

8.0

7.0

9.0

100.0



2'30_

Consumo Anuzl de Estireno (toneladas)

PRODUCCI O
9,462
24,432
25,085
28,053
30,687
32,063
33,000
33,000 (estimada)

33,000 "

Ver grifica No. 3 en apéndice.

N [ -

VENTAS

8,675
24,343
27,328
31,057
34,219
43,307
48,000
53,000
56,250

(estimada)



3-2."

3:0.= ELABORACICN DEL MCOWCMERO DE ESTIRENO

Materias Primas Usadas.

La finica materia prima que se utiliza es el Etilbenceno,

¥y actualmente proviene de 4 fuentes:

a) .-

b) .~

C) Ll

d) o=

Fraccionamiento de mezcla de aromiticos producidos
por reformacibén catalitica de gasolinas ligeras de
sulfuradas en la Refinerfa de Kinatitlén. (Cap. -
Instalada 210 B/D.).

Alguilacién del benceno con etileno de baja concen
tracién (Proceso Alkar) producido en la desintegra
cidén catalitica de gasoleos en la Refinerfa de la-
dero (Cap. Inst. 850 B/D).

Alquilacién de benceno con etileno de alta concen-
tracién (Proceso Alkar) en la Refinerfa de Minati-
tlén (Cap. Inst. 175 B/D).

Importaciones de etilbenceno.

Método de Obtencién.

La deshidrogenacién catalitica del Etilbzucenc es el -
principal proceso comercial usado para producir mondme-

ro de estireno.

El proceso consta de 2 etapas:

3.2 a.— Deshidrogenacidén Catalitica.
3.2 b.- Purificacifn del Estireno.

- 12 -



En la Refinerfa Madero, el estireno es obtenido a través
del proceso citado, llevado a czbo en un reactor de le—

cho fijo y utilizando como catalizador un compuesto de -
6xidos metdlicos.

3.2 a.~ Deshidrogenacibn Catalitica.

El primer paso en la elaboraciénm del estireno -
consiste en la eliminacién del oxi{geno contenido en el =
etilbenceno, ya que su presencia puede ocasionar reaccio
nes de polimerizacién o descomposicién, es por esto, que
su eliminacién es zbsolutamente necesaria; el siguiente
paso importante es la reaccién de deshidrogenacién, la -
cual es reversible y endotérmica de izquierda a derecha,
de acuerdo a:

06 H5 CH2 CH3¢'———§06 HSGH = CH, + H

Esta reaccién puede ser completamente factible
atin sin la presencia de catalizador a temperaturas alre-
dedor de 600°c y aungue el equilibrio teérico es favora-
ble, la velocidad de reaccién es demasiado lenta para =

aplicaciones précticas.

Para obtener conversiones por paso industrial—
mente aceptable, es necesarioc operar a temperaiuras muy
superiores, en las cuales el equilibrio es ailin mds favo—
rable, pero que dan por resultado la formacién de excesi
vas cantidades de gas, carbén y subproductos liguidos de
cracking; es por estas limitaciones, que es necesario -
elegir una serie de condiciones que permitan una opera—
cién adecuada y un razonable rendimiento final. Varios

investigadores han propuesto algunas formas (condiciones)

w18 -



para favorecer el progreso de la reaccién de izquierda a
derecha y mejorar rendimiento del estireno, algunas de =
las cuales son:

a).- Operar a presién reducida.
b).- En presencia de aceptores de H, para per—
turbar el equilibrio.

¢).- En precencia de subproductos indeseables -

para suprimir su formacién.
d).- En presencia de vapor de agua.

e).— En presencia de catalizador.

En la Refineria Madero, se han seleccionado es-

pecificamente solo dos candiciones de las antes menciona

das para la operacidén de la planta de estireno, éstas -
sons

l.- El empleo de vapor de zgua.
2.,- Empleo de catalizador.

En seguida se mencionan algunas de las ventajas
que proporciona el empleo de vapor de agua y del catali-
zador en la reaccién de deshidrogenacién.

l.- Empleo de Vapor de Agua.

En esta feaccién, la cual es endotérmica, se produ-
ce un aumento de volumen lo que hace conveniente dismi—
nuir la presién. BEn lugar de conducir esta reaccién a -
alta temperatura bajo un vacio parcial, se utiliza vapor
para reducir la presidn parcial de los reactivos y obte-
ner el propésito deseado. El vapor es zlimentado en una

proporcién de 2.5 partes por una de etilbenceno, lo gue

s Rl o



reduce la presidén parcial de los productos hasta aproxi-
madamente 0,1 atm.

Adends si el vapor es sobrecalentado a un punto tal
que suminisire el calor de deshidrogenacién y se mezcla
con el etilbenceno inmediatamente antes de ponerse en -
contacto con el catalizador, las reacciones laterales se
conservan en un minimo; a la vez cue se evita el calenta
miento directo del etilbenceno y por consiguiente la des
carbonizacién de los hornos ya que sobrecalentando el va

por solo, esto no es necesario,

Otra de las funciones del vapor dentro de esta reac
cién, es mzntener una operacidén continua ya que el cata-
lizador utilizado es zuto regenerativo cuando se usa en

presencia de vapor.

2.- PEmpleo del Catalizador.

La deshidrogenacién, gue consiste en someter los va
pores de etilbenceno a la accidén del calor entre 5C0 y -
o ; ; :
800°C parece ser un proceso simple y conveniente, sin ep

bargo, realmentie es nmuy complejo.

La conversién directa da un 40¢ de rendimiento; - la
deshidrogenacién pirolitica sieopre da en adicién al es-
tireno numerosos productos tales como benceno, etilbence
no, metano, tolueno y materizles coloreados; sin emtarg
la literatura muestira que se obtienen resultados aprecia
blenmente mejores mediante el empleo de catalizadores se-
lectivos que aceleran la dishidrogenacién y permiten la

operacién con una menor formacidn de subproductos.
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Lz Compafifa Suida, sugiere catalizadores a base de
cobre, fierro y niquel en piedra pémez y Sxidos de mate
riales dificilmente reductibles. 'Desde hace aproximada
mente 30 afios los catalizadores mfs ampliamenie usados
han sido entre otros, aguellos que tienen como componen
te bédsico un compuesto de potasio y son utilizados con
vapor como diluente en la deshidrogenacién. ZEmpleados
en cama fija, los catalizadores de este tipo permiien -
uns operacién continua sin regeneracién periédica para
remover el carbén con el fin de reactivarlos, los gue -
introduciria una considerable complejidad en la opera—

cibn,

Los investigadores Hansgirg y posteriormente Grine
vich han descrito como la presencia de sales de potasio
con 6xido de megnesio y 6xido de fierro, aceleran la -
reaccién enire el carbbén y el agua para formar monéxi—
dos de carbono lo gue permite una operacibén con resulta

dos satisfactorios a temperaturas tan bajzs como 40000.

Normalmente cuando este tipo de reaccién es lleva-
da a cabo sin catalizador, se reguiere una temperaiura
de operacibn cercana a BOOOC para obtener resultados sa
tisfactorios, esto nos indica la importancia gue tienen
los compuestos de potasio en el catalizadoer deshidroge=-

nante del etilbenceno.

En la planta de Estireno de la Refineria Madero se
emplea el catalizador Shell Development Co-105, el cual
contiene un considerable porcentaje de 6xido de fierro
857 activado con una peguefia proporcién de un compuesto
de potasio 4% y 6xido de cromo 11%, el cual en condicio

nes normales de operacién tendrié un tiempo de vida de -

- 16 =



l,a 3 afios, proporcionando rendimiento de 85% de conver—
sién y ademds, manteniendo una operacién contfnua y uni-
forme., Este catalizador es de alta selectividad a una -
temperatura deJﬂﬁljtéjgfg_minimizando las reacciones la
tefalas. El cromo actia como activador de la reaccién y
el potasio como promotor de la reaccién entre el carbén

y el vapor. Cabe reafirmar que el etilbenceno debe cu—
brir ciertas normas de pureza antes de ser alimentado al
paso de deshidrogenacién, pues la presencia de substan—
cias como el dietilbenceno alin en concentiraciones muy pe
quefias (0.04%) puede ocasionar serios problemas en el =
sistema de purificacién, ya que este material se convier
te parcialmente a divinilbenceno, el cuzl polimeriza ri-

pidamentie para formar residuos insolubles.

Las sisuientes etapas en el proceso de estireno son:
una seccién de fraccionamiento y una seccién de purifica

cién del material deshidrogenado crudo.

3.2 be= Purificacién del Estireno.

Las condiciones para el fraccionamiento son méds
bien estrictas, debido a gue no solamente el estireno -
producido debe ser de alta pureza, sino también el recir
culado de benceno - itolueno, por otra parte, el punio =
normal de ebullicién del etilbenceno es tdnicamente 900 -
inferior al del estireno, este facior aunado a la polime
rizacién concurrente ocesiona que la destilacidén del es—
tireno a su punto normal de ebullicién el cual es de —
145.200 esté fuera de toda consideracibén, puesto gue se
tendria una velocidad de polimerizacifn muy elevada ——
(+ 5004 /hr.) Ver gréfica No. 2 de apéndice.
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~De esto se deduce que es absolutamente necesa-
_Trio llevar a cabo esta operacién en condiciones de va-—
cio, ya que de esta manera se logra la disminucién del
punto normal de ebullicién, y por lo tanto la velocidad
de polimerizacidén del eatirenoﬂ por ejemplo: si en la -
operacién se tuviera una pres{gn absoluta de 30 mr Hg -
el punto de ebullicién del estireno serd dc 54°C y a es
ta temperatura la velocidad de polimerizacidén disminuye
a menos de 0.1% /hr.

~Pero alin cuando se alcance una temperatura de
‘destilacién baja, las condiciones normales de operacién
hacen necesarias algunas precauciones adicionales, ya -
que la presencia de peguefias cantidades de ciertas subg
“tancias extrafias (por ejemplo divinilbenceno) catalizan

grandemente la reaccién de polimerizaciéns

‘Para evitar tales posibilidades se disuelve -
azufre en el estireno; el cual actia como inhibidor de

la polimerizacién dentro del procesos

Solo por una combinacién de operacién al vacio,
el uso de un inhibidor de la polimerizacién y un diseiio
especial de las columnas, la operacién de destilacién -
del estireno puede ser llevada a cabo cor buenos resul-

tados.

Dado que el azufre que se ahade como inhibider
debe tener una concentracién muy baja en el producto fi
nal, éste se afiade solo a las torres de benceno-tolueno

¥ a la de etilbenceno.

Al producto final se le afiade otro tipo de in=-

hibidor para prevenir la formacién de polfmeros durante

- 18 -
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el almacenamiento, el mds usado hasta ahora ha sido el -
P-terbutil catecol (TBC) en unz concentracién de 10 a 15
ppme. el cual puede ser eliminado en caso necesario por -

el consumidor mediante un lavado catstico.

En la fabricacién de materiales monoméricos usa
dos para la peclimerizacidén, es comin enconirar que unas
cuantas ppao de ciertos materiales influyen de manera no—
table en la polimerizacién, por esta razén, la produc-— -
cibn de estireno tiene ciertos artificios especiales, ¥
por lo tanto se deberd vigilar constantemente la presen-
cia de huellas de substancias que puedan actuar como in-
hibidores o catalizadores; una pureza ain de 99.95% no -

garantiza siempre un producto aceptable.

Una planta tipica de estirenc trabaja con una =
recuperacién promedio de 99.4% en el paso de purifice~ =
cién, casi todo el 0.6% restante se debe a la formacién
de polimeros derivados de la reaccién de esiireno coen =

azufre.

La planta de estireno de la Refineria lMNadero -

produce monémero con una pureza promedio de 99.7%.

gpacciones gue explican los Productos.

11'4\,r\"
L p - CHg = p - CHy +H,
1
2o p- 02H5 -—-—’ p.—Hi' 02 H4 i
c, X i CH,+ CH A
3= p-u2“5+dz_———-’p-.3+ i,
. . D
fom  CH, + F, 0 oy CO 4+ 3E, : (€
5= CO+ E, O s B QD
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donde p = CSH

5

Las 10 reacciones ocurren simulténeamente y por

cada 100 toneladas de etilbenceno fresco se obtiene por

diserfio:

Productos

Gases
Benceno
Tolueno
Estireno

Pesados

Toneladas

5.9
3.1
4.9
84.17

1.4
100.0

BEs decir cue la reaccién tiene una selectividad

hacia estireno de 84.7%.

- -
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11I.- DESCRIPCIQI DEL PROCESO Y CQUDICICGNES DE OPERACIQI

Como se ha mencionado anteriormente, el proceso consta -

de 2 etapas:
1.0,- Deshidrogenacién del Etilbenceno.

2.0,~ Purificacién del Eestireno.

Estas dos etapas se llevan a cabo conjuntamente y estédn
ligadas por una corriente de recirculacién.

1.0.- DESHIDROGENACICON DXL CTILBENCENO.

l.1l.~ Eliminacién del Oxigeno Disuelto.

El etilbenceno fresco es bombeado de sus tangues
de almacenamiento hacia la torre agotadora de oxigeno -
(T-1) bajo control de mivel en dicha columa. A la car-
ga fresca se une el reflujo proveniente del tangque reci-
bidor de esta colurma. La carga fresca y el reflujo en-
tran a la torre por el plato Ko. 1l; el etilbenceno que -
sale por el domo es condensado y eaviado al tanque reci-
bidor en donde son separados y venteados a lz aimésfera

los inertes extrafdos.

Esta torre es calentada por un rehervidor inter

no, el cual opera con vapor (de 10.55 Kg/em min) y el =
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condensado es enviado a un cabezal de retorno; las condi
ciones de operacidén que se tienen en el domo =on de —_—

130°C de temperatura ¥y una presién de 0.14 Kg/cmz.

Seccibén de Calentomiento.

El producto que sale por el fondo de la torre, -
se une con el etilbenceno de recirculacién, el cual pro-
viene de la columna de etilbenceno, (T-5)y se le adicio-
na aproximadamente el 107 del vzpor necesario para lle—
var a cabo la reaccién; el vapor es de 10.55 Kg/cm2 man,

La cerriente total es enviada hacia el cambiador
de calor de carga combinada E-3A donde el etilbenceno-va
por que entra a 156°C es calentado hasta 540°C aprove- -
chendo la temperatura del efluente del reactor. A la sa
lida de este intercawbiador de carga combinada, el etil-
benceno-vapor recibe el vapor de reaccién restante, el -
cual ha sido sobrecalentado; pasando primero por el cam—

biador E-3B y luego por el sobrecalentador E-l.

El vapor de reaccidn cuya temperatura de entrada
al cambiador E-3B es de 185°C es calentado por el efluen
te del reactor a una temperatura de 346°C. Del intercan
biador, el vapor pasa al sobrecalentador de vapor, H-l -
donde la temperatura de salida es controlada regulando -

la flama en el calentador.

El vapor sobrecalentado se combina con la meszcla
etilbenceno-varor y la corriente total fluye a través -
del calentador de carga combinada H-2 en donde la tempe-
ratura de salida es controlada a 63300 mediante el mismo

sistema que en el scbrecalentador de vapor.
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1.3!"

.Reaccién.

Los reactantes que salen del segundo calentador pasan -
al reactor de deshidrogenacién en donde se lleva a cabo
una reaccién endotérmica alcanzando los productios una -
temperatura de 56400. Estos pasan a los intercambiado-
res ya descritos y su temperatura se reduce a 260%. B
resto del calor de reaccién es enfriado con agua en una
torre por contacto directo a la cual se le conoce como

torre de apagado (T-2).

El agua de enfriamiento es suministrada normal-

mente de la seccién de agua del sedimentador de produc-
tos del reactor,

En esta torre se mantiene la corriente de sali-
da a una temperatura predeterminadza mediante un con- -
trol que permite aumentar o disminuir la cantidad de -
agua de enfriamiento.

Se cuenta ademés con una fuenie de agua de emer-

gencia, que proviene del colector de condensado.

De la torre de apazado salen los productos del
reactor a (103°%) y 0.2 Kg/cm2 ¥y se les une una corrien
te de hidrocarburos recirculados del sedimentador de -
productos del reactor, la cual sirve como corriente de
enfriaciento; fluyendo después hacia el condensador de
productos el cual consta de 3 cuerpos; enire el segundo
y tercer cuerpo se agrega una corriente de hidrocarbu—-—
Ios a 66°G que proviene del domo de la torre agotadora
de 2gua (T-3) y a la salida del tercer cuerpo se le —
agrega condensado de la pierna barométrica del acumula-
dor de condensado y finalmente la corriente total pasa
al sedimentador de productos del reactor.

i B



En el sedimentador de productos del reactor, las
capas de agua e hidrocarburos son separados en sus res—
pectivas fases y los varores no condensados son enviados
a un eniriador donde se lleva a cabo una condensacién =
adicional mediante el empleo de un refrigerante (Freén);
el condensado obtenido y los vapores incondensables son
regresados a la seccién separadora, donde el primero se
we a la fase de hidrocarburos y los segundos son ventea

dos a la atmésfera.

Los productos de la deshidrogenacién son bombea-
dos del sedimentador al tancue de almacenamiento en don-
de es inyectado el inhibidor de polimerizacién conocido

como TBC (P-terbutil Catecol). 0

(G Epp 0 )

Parte de la fase acuosa separada en el sedimenta
dor de productos es enviada a la columna agotadora de -
2gua (T-3) y otra se mande a la torre de apagado (T-2) -
como agua de enfriamiento. Este condensado es calentado
en el cambiador de carga del agotador conira vapores del
domo y luego es agotado con vapor para eliminarle las =

huellas de hidrocarburo.

21 condensado agotado a (110°C) es enviado a 1la
planta de condensado o 2 la linea de retorno de agua de

enfriamiento.
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2,0.- SECCIQN DE PURIFICACIQN DE ESTIRMIO.

Separacién del Benceno y Tolueno.

La carga a la colurma de Benceno-Tolueno (T-4) -
es bombeada de) tanque de almacenamiento de productos =
del reactor. Una porcién de la corriente fluye a través
del tangue de azufre con que cuenta esta torre; uniéndo-
se después a la corriente principal para entrar a la co-

lumna.

En esta torre son separados el Benceno y Tolueno
de los demds productos de la reaccién. La mezcla bence-
no-tolueno es condensada por un condensador interno y co
lectada en un acumulador dentro de la columma, fluyendo

por gravedad al recibidor de Benceno-Tolueno.

El benceno-tolueno a almacenaje es enviado al -
tanque de almacenamiento y el reflujo es retornado a la
torre (4900).

El a2gua presente en la alimentacién de benceno-

tolueno, se obtiene en el domo, la cuzl es condensada ¥

después separada de la mezcla benceno-tolueno por-las— -
piernas de agua en el tangque recibidor de esia torre, me

diante una operacibén manual de drenado.

~El domo de la torre benceno-tolueno sge mantiene
operando a 0.16 Kg/cmz absolutos, mediante un sistena de

eyectores de tres etapas y el fondo es calentado con va=-

/por-producido en dos rehervidores verticales de termosi-

~fén y el condensado es retornado al tangue de condensado,



2.2--

2.3&""

.para ser tratade antes de ser enviado a la plantia de con

—densada.

El ‘fondo de esta torre formada por estireno y -
.etilbenceno principalmente a 121°C es enviado a la colum
-na de etilbenceno (T-5).

Separacién del Etilbenceno.

En esta torre (T-5), los vapores del domo forma-
~dos de etilbenceno en una gran porcién son condensados =
¥y eoleciados dentro de la misma para ser enviados como =
recirculacién de etilbencenc a la seccidn de deshidroge-
nacién o como reflujo de.esta misma torre, el cual antes
de_entrar a-la-iorre nuevamente, pasa a través de un tan
Aue de-azufre, Reflujo y recirculacibn de etilbenceno -

.se-bombean a _sus- respectivas-terminales a 49°¢.

La presifn de operacién del domo es de 0.059 =
/ﬁgfcm;'absolutos mantenidos por el sistema de eyectores
y el fondo es calentado por tres precalentadores verti-
“cales operando con termosifén y el condensado sigue el
wismo camino que el de la torre de benceno-tolueno,

~El estireno crudo del fondo a 102% pasa a itra-
vés de un enfriador saliendo a 38°c y es enviado a los

tanques de estireno crudo.

Separacién del Estireno de Pesados.

,El estireno crudo a 38°¢ es enviado de los tan-
ques muelle a la torre de estireno (17-6), el producto =

que sale por el domo es condensado y colectado en el de
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pésito interno de balance-de donde fluye para ser envia

do.con flujo dividido a almacenamiento y como reflujo a

-la torre. La presién de operacibn del domo es de 0.04
: 'Kg/cmz absolutos.

Bl _producto a 52°C se envia a trevés del enfria
dor de estireno terminado de donde sale a 38°C hacia -
los tanques terminales de alwacenamiento, y de aquf pa-
~ga \haocia los tanques de almacenamiento refrigerados./Fl
-producto fuera de especificacién puede ser enviado ha-—
eia“los tanques de balance de eslireno crudo para repro
©es80+~El inhibidor de polimerizacién Terbutil catecol -
“(TBC)-es afiadido ya sea en el acumulador interno o en -
la lfnea de reflujo.

La columna de estireno es calentada con vapor -
en el tanque rehervidor de estireno, los fondos son deg
cargados peridédicamente del tanque rehervidor a un ca——

mién y enviados al tiraderoc de desperdicio.

Debido a la cantidad tan pequeifa de fondos pre—
sentes en la torre de estireno se le agrega un diluente
fresco al tanque rehervidor para proveer nivel de calen

tamiento a2 la torre.

Como hemos mencionado, tres de las columnas de
esta planta operan a vacio, el cuzl es mantenido por -
uno de los dos sistemas eyectores en paralelo, el vapor
proveniente de los eyectores pasa a un intercondensador
secundario y a un post-condensador, y de esta manera el
condensado es colectado en el tanque de agua caliente y
enviado a la seccién de deshidrogenacién.

1 condensado de los rehervidores de las colum—
nas, es enfriado y deaerado por medio de un eyector y -
enviado hacia la planta de calderas o hacia la torre 2

como agua de enfriamiento de emergencia.

o
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NOMENCLATURA DEL DIAGRAMA DE FLUJO

TORRES.

T-1.- Torre agotadora de oxigeno,

T-2.- Torre de enfriamiento de contacto directo.
T—3.- Torre agotadora de agua.

T~4.~ Torre de Benceno-Tolueno.

T-5.- Torre de Etilbenceno.

T-6.—- Torre de Estireno,

RECIFIRITES.

D-1l.- Acumulador de la torre separadora de oxigeno.

D-2.-
D=3,
D-4.-
D=5e=
Pubon
%, o
D-8.-

D-9 Lo

Reactor de Deshidrogenacidn.

Sedimentador.

Tangue de Azufre a torre de Benceno-Tolueno.
Acumulador de Benceno-Tolueno.

Tanque de Azufre a reflujo de Etilbenceno.
Tanque de balance de Estireno crudo.

Tangue rehervidor de Estireno.

Acumulador de Estireno Terminado.

D-10.- Acumulador de Estireno Terminado.

D-11.- Tanque de inyeccién de Terbutil Catecol (TBC)

- 28 -



D-12.- Tanque de fusién de Terbutil Catecol.
D-13.- Acumulador de Condensado de Eyectores.

D-14.- Recipiente de condensado de vapor.
¢).— CALEVTADORES.
H-l.- Sobrecalentador de vapor.

H-2.- Calentador de Carga Combinada.

d) .= CAMBIADORES DE CALOR.

E-l.- Condensador de la torre separadora de oxfgeno

E-2.- Rehervidor de la torre separadora de oxigeno.

E-3.~ (A y B).— Cambiadores de calor entre "Produc-
tos del Reactor" contra "Carga Com-
binada" y "Vapor de Reaccién"™,

E-4.- (A,B y C).- Condensadores de Productos del —

Reactor.

E-5.= Enfriador de vapores no condensables del D-3,

E~-6.=- Condensadcr de vapores de T-3,

E-T.= Condensador de Benceno-Tolueno.

E-8.- Rehervidor de Benceno-Tolueno.

E-9.- Condensador de Etilbenceno.

E-10.~ Rehervidor de Etilbencenoc.

E-1l.=- En.friador de Estireno.

E=12,- Condensador de Estirenc terminadc.

E-13.- Enfriador de Estireno terminado.

- 29 -



e)o-

£).=-

E-17.=

TA-l.- Tangue de

Enfriador de condensado de rehervidores.

Condensador de vapor de Eyector de condensado

(4,B y C).- Condensadores de vapor del siste

ma de vacfo.

Saturador de vapor.

TANQUES.

genado,

almacenamiento de Producto deshidro

TA-2.- Tanque de almacenamiento de Benceno-Tolueno,

TA=-3.- Tanque de almacenamiento de Terbutil-Catecol

TA-4.- Tangue de almacenamiento de Estireno termina

BOMEAS

F--l Lol
P—2.-
P"-‘3¢""

P-4 [ S

P“'5o""

P=6.—-

P-T [ o
P~8,.~

do.

B)e=
B) o=
B) -

)

B) o

B)o-

B) .-

B) -

Bombas de carga de Etilbencenc.
Eonbas de reflujo a T-1.

Bembas de carga del Reactor,

Bombas de fondos de la Torre agota-
dora de agua.

Bombas de carga a la Torre separado
ra de agua.

Bombas de productos del Reactor.
Bombas de carga a T-4.

Bombas de ligeros de T-4.
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P-9.- (A y B).~- Bombas de fondos de T-4.

P-10.~ (A y B).- Bombas de trasiego de Benceno-Tolue
no.

P-11.- (A y B).~ Bombas de fondos de T-5.

P-12.,- (A y B).- Bombas de ligeros de T-5.

P-13.- (A y B).- Bombas de carga a T-6,

P-14.- (A y B).- Bombas de Estireno.

P-15,- (A y B).~ Bombas de Estireno terminado.
P-16.- (A y B).- Bombas de condensado de Eyectores-
para enfriamiento.

P=1T.= (A y B).= Bombas de condensado de vapor dé ca

lentamiento hacia calderas.

&)+~ EYECTORES.
Y-l.= (4,B y C).= Eyectores del sistema de vacio.

I=-2.=- += Eyecior de Condensado.
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W= CALCULOS

1.0~ INTRODUCCI(N o=

Como se menciond al principio del presente trabajo, el objetivo
que se¢ persigue es el de solucionar parcialmente el deficit actual en la
produccién de Estireno en nuestro pafs, aumentando la_capacidad de la =—
planta. Para llevarlc a cabo se propone una serie de modificaciones al —
sistema de calentamiento mediante los cuales se conseguirfa un aumento de
30% con respecto a la capacidad nominal de la planta, Dicho porcentaje se

fijo en base a los siguientes puntos:

lele— En base a la expveriencia en la operacifn de la planta y a prue-

bas de variacibén de carga.

A través de los afios que lleva operando la planta, se ha obser-
vado que en general &sta aguanta un 10% m&s de su capacidad nominal. En =
su iniciacibrn de operacibn en 1967 (ver grifica ¥o. 3 de apéndice) la —
planta trabajé muy por debzjo de su capacidad nominal; en el afio de 1970
se alcanzé dicha capacidad y empezindose a aumentar hasta llegar a un 11-
mite en el a2fic de 1973 en que la planta ya no pudo dar wés de 33,000 tone
ladas por afio que equivale a un 109 de aumento con respecto = las 30,000
ton,/afio que es la capacidad nominal. De acuerdo a la experiencia en la
operacifn se vé que el sistema de calentamiento es el factor limitante pa
ra continuar aurentando la carga ya que si se sigue aumentando, la tempe-
ratura de entrada al reactor no es suficiente para llevar a cabo satisfac
toriamente la reaccidn por lo que se obtiene bajo rendimiento. Entonces =

de aquf se deduce que se necesita aumentar la capacidad de calentamiento.

1,2.- En base a caracterfsticas de disefio del equipo:

1.2 a.~ Resctor.- Este equipo tiene un sobredisefio de 307 con resg—

pecto con su capacidad de operaciém, por lo que este equipo
no se tienen problemas,

= 3ma



1.2 be~ Equipo de Purificacién de Estireno.- Por lo que se

ha observado, esta seccifn opera descansada y aunque no se ha analizado
equipo por equipo se considera que si resiste perfectamente el aumento

ya que también tiene un sobredisefio de aproximadamente un 30% .

Entonces el estudio se centrari en el Sistema de —
calentamiento de la Seccidn de Deshidrogenacién.

2.0,=- SECCIQ DE CALENTANIZNTO. DIAGRAMAS

En la seccién de calentamiento se encuentra operando actual-—

mente el siguiente equipo:

2ele=- (Cambiador de calor de carga combinada)l efluente del reactor)
E - 34
2,24~ (Cambiador de calor de vapor de reaccibn){ efluente del reac~

tor): E = 3B

2e3e= Sobrecalentador de vapor de reaccidn: H-1
2elem (Sobrecalentador de carga combinada)+(Vapor —
de reaccién): H-2

Por otra parte, el equipo necesario para llevar a cabo el —
aumento propuesio, consiste en un cambiador de calor y un calentador, =
los cuales se adaptarfn al sistema de calentamiento con que se cuenta =

actualmente,

Uno de los factores gque influyeron en la seleccibn de esie =
canino, fue gue se contaba dentro de la refinerfa, con un cambizdor de
calor y un calentador fuera de operzcibn, gue aungue no eran los Spti—

nos, cubrfan alecuadamente el fin perseguido.

Designaremos con la siguiente nomenclatura el ecuipo por ——

adaptar:

i
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2.5.- Cambiador de calor (carga combinada + vapor) - (efluente del reac
tor): E - 3C

2,6, Calentador de carga combinada + vapor de reaccibn: E - 2

A continuacién se presentan los diagramas actuzl y propuesto del
Sistema de calentamiento.

3,0,=- Anflisis de las corrientes de enirada al nuevo cambiador L - 3C
301.- LADO CCRAZ.Q

De acuerdo al diagrama cdel arreglo propuesto se puede observar -
que la corriente de enirada al cambiador E - 3C por el lado de la coraza,

esti formada por etilbenceno y vapor de reaccibn cuyos flujos y temperatu-
ras son las siguientes:

g 4 kg
Etilbenceno al E=3C 3470 Se o
Vapor al E-3C 8400 §§

Temperaturas antes de mezclarse las corrientes:
o
TEB = 102°C

o
q 185°¢C
vapor . N

Tenemos cue evaluar la temperatura resultante de la corriente =
etilbencenc—vapor para poder conocer cuales son las condiciones de entrada

al nuevo czmbiador de celor,

Sabemos que el E-3C tiene unz presién de operacifn Pop = 100 —

psig = 7.0 -555 MiNy debido a cue la mezcla es inmiscible, tenemos gque la
cm

Pt es la suma de las presiones parciales que en este caso corresrconden a -

las presiones de vapor,.

= 3=
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3.1 a.,- Evaluacién de la temperatura resultante en la corrien-
te de entradaise siguib un wétodo iterativo para la evaluacién de dicha =
temperatura (Tm):

a).- Estimar una Tm

b).~ Eterminar graficamente P° de los componentes.,
0)e= Ptcalc. = PV + P°ZB

d).- 5i Ptcalc. = PTop = Tm est. es correcta.

e).— 5i Ptcalc. s= PTop =) volver al punto (a)

Solucibn:

Se realizaron varios cilculos suponiendo diferenteg —
[}
tenperaturas y se encentrd que la Tm correcta es de 159 C para la cual —

tenemos los siguientes resultados:
a)e= ™o = 318°F = 159%

b).- De Tablas Crfticas Intermacionales y Perry
PV = 87.4 psia y P°EB = 27.2 psia .'.

¢).— Entonces Ptcalc. = 87.4 + 27.2 = 114.6 psia.

d).- Como Ptcalc. = Pt op. = Tm = 318°F
Tm = 155°C.

Y esta va a ser la temperatura de entrada al cambiador

L=3C por el lado de la corazae.
2eZa= L4D0 TUBCS.

La temperatura de entrada por el lado de los tubos va a ser =
la misma que al E-3A, ya que este nuevo cambiador va a manejar efluente =

del reactor por el lado de los tubos. T, = 565.5°C

Bstos datos son suficientes para poder evaluar las temperatu
ras de salida del nuevo cambiador de calor,
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4,0 Evaluacidén de las Temperaturas en las corrientes de
salida del E-3C.

Mediante el método utilizado se calcularon tanto la tem
peratura de salida del lado tubos como la del lado coraza., Se =

utilizé el método iterativo de Ten Broeck para cambiadores a con=-

tra corriente (1 : 1); el cual puede ser aplicable cuando se tie-

ne conocimiento de ur valor aproximado de la UD'

Para poder fijar un valor de U':D lo més aproximado posi=-

ble, fue necesario hacer las siguientes consideraciones:

a) Considerar a los cambiadores E~3A y E-3B como uno solo. (Ver

diagrama actual),

b) Teniendo datos de Areas, Temperaturas de entrada y salida, =
Castos y Transferencia de calor total, se calculd un valor de
UD de aproximadamente 10,

Este valor de ‘JD = 10 fue el que sirvié como referencia

para la realizacién de los cilculos en el cambiador E-3C.

41 Método de Ten Broeck:

a) Estimar Up

b) Calcular UA

W o
W c
¢) Caleular R= P ____
W C
p
b el
d) Con (b) y (c) evaluar P=—— utilizando -
Rl

grifica (1) apéndice.

e) Con el valor de P se despeja t,

=3B



f) Calcular T, mediante T, = T. =R (t2 - 1

2 2 1 1)

g) Calcular Q = W <, (1, -1T,) = we, (t, - t))

h) Calcular LMTD
i) Calcular Q=T 4 (LuTD)
j) si Qy=Qw 3 T, y t, son correctas

k) si Q, F Qv = Volver a estimar otro valor de U,

CALCULOS:

E - 3C Efluente

[+]
T, = ? [ — 1 =105 F
W = 26,205 1b/ hr

Carga Combinada
t, = 318° F  w= 26,205 1b/ hr

Datos
Ay = 4450 22
BTU

1° F

Se considerard un valor promedio de cp = 0,5 pa=
BTU

1b° F

te o flufdo caliente en base a una serie de estimaciones que se rea

ra el fluido frio y un valor de Cp = 0,5289 para el efluen

lizaron,
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Se hicieron varios intentos suponiendo diferentes valo-
res de Ub encontrindose que el valor estimado que mds satisface -
es de UD =g

Solucién:

a) Se estimé un valor de 0= 9
UA 9 X 4450

V)i c, “ 3205 X 0.5 3.06
P 26 205 X 0.5
°) R = c 26 205 X 0.5280 = 0+945

d) Utilizando la grifica No. 1 del apéndice determinamos el valor
S = 0.765

o) t, = 0.765 (1050 - 318) + 318 = 879°F

f) T, = 1050 = 0.945 (879 - 318) = 520°F

g) Q, = 26 205 X 0.5 (879 - 318) = 26 205 (0.5289) (52¢ - 1050)

6 BTU
Qw-7-4110 —T

h) Cilculo de LNTD

Férmula:
(7 = %) = (T, - %)
LMNTD = )
(7, = ¢
Ln _..._}..._.._...2_......—
'tz .
2
L

-



(1050 - 879) - (520 - 318)

LMTD = =« 185°F
Ln 1050 - 879
520 - 318
1) Q) = 9 X 4450 x 185 = 7.4 X 20° 2T . 1,86 x 20° _KSAL___
hr Hr

3) Como Q) = @, & Hasta aqui la estimacién ha sido correcta y

por lo tanto las temperaturas de salida son:

t. = 879°F = 470°C lado Coraza.

2
o o
Tz = 5200F = 271°C lado Tubos.
5¢0.= Comprobacidn de 1la U, estimada de acuerdo al método tra-
dicional:
S5¢le= Determinacion del coeficiente interno:

5.1 a.- Calcular Gt = Wt/Aft

5.1 be= Calcular Re, = allalh

t ‘,ﬂlt

5.1 c.= Con Ret determinar Jht

- 't
5.1 d.- Calcular Pr, = B . S
5.1 e.= Determinar -DEE- = Jht -E— (Pr) 1/3 o
i d do
5.24= Determinacidén del coeficiente externo:

5.2 a.- Evaluar deq.: f (do, Pt)

D C'B
5

5.2 b.= Calcular h‘ =
Pt 144
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S5e3e=

52 Ce= Calcular Gs = -;E--
s
52 do= Calcular Prs = --EBf!!i-
k
5.2 &4~ Calcular Res e 5. e
s
5.2 fo=- Con Res determinar Jhs
5.2 g.= Calcular TR (Pr)1/3
g o de
Evaluacidén de la temperatura de la Pared:
5.3 a,- Férmula:
1
ty= tc ¢ ho/g75 (Te - tc)
1 1
ho/ 8 o hioéi
53 be= Con tw determinar:
tc
‘ - (-——-—--———-} 0.14
4ia (_/_f.z‘_:_..)o'“
“’tw
5.3 ce= Calcular hio y ho
Kiois o0 g A § Bew e Kie
1 g o
53 do~ Calcular UD
U, = 1
L 1
===== 4 ==—=== + Rdi + Rdo
hio ho
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Sede= Solucidn:
5.4 a.~ Datos:

UD-Q

6 BTU
Q= 7.4 X 10 --ﬁ;-

LMTD = 185°F
At = 4450 £t°
L = 13 ft

Pt = 1l.25 in

D= 1" ; 12 BWG

di = 0.782 in

S5+4 be= Evaluacidn de temperaturas caldricas:

tc-tl-rPc (tz—tl)

Tc = T, + F (T,L = T,.)
c 1

2 2

Calculo de F. = f (Kc, Atc/ Ath)
K, = f (Ap1° ,  Atc) tc

Si consideramos un valor de API° de la mezcla de
15.9 y tc = 561°F y utilizando la Figura 17 del KERN, pé-
gina 932, tenemos que si Kc = 2,0 y

O __ .0.85 5 Pc = 0.4

Ath

y por lo tanto
tc = 318 + 0.4 (879 = 318) = 542°F

Te = 520 + 0.4 (1050 = 520) = 732°P
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5.4 c.- Propiedades:

Fluido Frio Fluido Caliente
A 0.0175 0.022
BTU
e o 2
hrF ££°/ft  0.0237 0.0318
<, BTU/1b°F 0.5 0.5289
T °f 542 732
Sustitucibdn de Datos
5.1 Coeficiente Interno:
5.1 a.- G = . REE ot att
Aft l44 n
Aft = _1340_ X_ 0.479 kol il
144 X 1
Gt = —-35-222-- = 5890 --—!'.2_5_
4.45 hr ft
5.1 boe Ret = 8L Gt _ _ _0.782 X 5890 o 7350
At 12 X 0.022 X 2.42

5.1 Co= Jht = £ (Rﬁt H L/D)
L/D = "2-3--5-—13_ = 156
1

Jht = 27 fig. 24 KERN

5.1 do= Pr, = _CD.Z!'!. . 05289 X 0,022 X 2.42 _ . 44
k 0.0318

= (E’thillf3 = 0,9584



502--

5.3.-

5.1

5.2

5.2

5.2

5.2

5.2

5.3

hio

= —— 27 X

0.,0318 X 12

£y

_hie | g.85

2

Coeficiente Externo:

0.782

0.7

82

X 049584 X mecee=

a.,- De = f (Pt, do) = 0,72 in fig. KERN

L]
PR M 50 X 0,25 X 6.9
o P, 144 1.25 X 144
A = 0.478 f£t°
s
ce- G 28205 | ‘54 900 "'EB"i‘
0.478 hr £t
aw P, 0.5 X 0.0175 X 2.42 S

0.0237

lPr=}1/3 = 0.9629

e Re o 9B__Gs_____ 0.72 X 54 900
s s 12 X 0.0175 X 2.42
fu.- Jhs = f (res) = 170 Fig. 28 KERN.
gis =20 w0 ¥ 220237 X A2 % 6.9600
$ o 0.72
L R
g o
Temperatura de la Pared:
a.- tw = 542 + Z2e08 — (732 - 542)
9,85 + 64.7

tw = 793°F
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Propiedades a tw:

5.3 be-

S5¢3 Co=

53 de=

M TwOF

fluido frio 0.0211 793
fluido caliente 0.023 793
g, = (~=2221I3.50414 . g 97,
0.0211
y 1 = (--2:922,)0.14 _ , 4
0.023

Por lo tanto:
hio = 9.85 X 1,07 = 10,55
y ho = 64.9 X 0.972 = 63

y sabliendo que RT = 0.004

+ + 0,004
10.55 63

Si la U, estimada fue de 9.0 esto quiere decir que

el valor supuesto es correcto y las condiciones =
evaluadas van a ser las que se tengan en el nuevo
cambiador, el cual va a manejar el 30% que se de--

sea aumentar.
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6.0,= Analisis del Calentador H-=3,.=-

Como se observa en el diagrama propuesto, la corriente
de etilbenceno-vapor que sale del cambiador E-3C pasa al sobreca
lentador H=3. La temperatura de entrada de esta corriente co- -

rresponde a la de la salida del E-3C lado coraza (470°C).

Ahora el paso siguiente es, una vez conocidas las tem-
peraturas a la entrada (calc.) y a la salida (dato) del H=3, de=-
terminar la cantidad de calor necesario que debe proporcionar di
cho equipo, el cual estard en funcidén de la capacidad de absor—-
cién de disefio. Comparando el valor obtenido con el valor de di
sefio, podremos concluir si el equipo es adecuado o no para los fi

nes que se persiguen

6sle- Datos:
6.1 a.- Absorcidn de Calor por Disefio 7.3 X 106 iR %
hr
mbeme Kl & L4 X 10° ES81_
3.968 hr
6.1 bo- Flujo: 26 205 —-1P2___
hr
6sl Co- T, = 879°p Entrada
6.1 de= T, = 1170°F  salida
Sel €= ¢ = 0.885 ——-"0ew  £ig. 5 KERN
P 1 °F

6.1 fou sg = 0.87
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6e24= Substitucion:

Q = 26 205 X 0.885 (1170 - 879)

Qs 674 X 10" Bl p bRl oo xgp® e
hr 3.968 BTU hr
Qe 1.7 x 10% --5S231__ | De acuerdo al resultado obtenido,
hr

se puede observar que este equipo satisface completamente =

los requerimientos de este proyecto.

6e3e~ Cilculo de la cantidad necesaria de combustible en el H-3

Cantidad de Combustible = Calor liberado por el combustible

Valor calorifico

Calor necesario (Q)
Eficiencia

Calor liberado por el combustible =

Sabemos que la eficiencia total es de 65% y el valor ca-

lorifico = 2069 -Eigl..
m

Substituyendo:
1.7 X 10° -5551- X 2.4 X 3.65 X 10°
Cantidad de combustible =
Kecal 3
0.65 X 1,069 -—-sb— X 10
m

= 2l.4 X 106 m3/aﬂo

= B



7.0 Caidas de Presidn en el Eguipo Propuesto.

Tal Calculo de la calida de presidn en el nuevo cambiador:

Formulas:
7.1 a.=- Lado tubos:

2
L Pt . _ft G ¢t 115 Np (s
5.22 X 107 di Sg g t

7«1 be= Lado coraza:

As . s _Gs> Ds (N +1)

8 5,22%x10%De Sgg s

(Psi)

Solucidn:
Tel ae= Lado tubos:

ft = f(Relt
Para un Re = 7220 tenemos un ft = 0.,0003 fig. 26 KERN

Gt = 5890 -

1”-5- ® Gt = 3.6 X 20°
hr ft

Lal3ft § Sg=0.75 § @i =6.52%X 10°° £t

N = 1 ;3 gt =1,07

P
Substituyendo:
Doe - 2.X 207% X 34.6 x 10° x 1.3 X 10 x 1 )

5.22 X 10°% X 6.52 X 1072 X 0.75 X 1.07

APt « 5.27 x 107> ..lBE-__
in

B Pt = 0.369 x 107 .._535_..
cm

—



El valor del resultadc obtenido se debe fundamentalmente al
gasto que maneja este cambiador y lo cual aunado a que es -
del tipo 1-1 a contra corriente, ocasionan que la hPt sea
casi nula.

7el be= Lado coraza:
Es = f(Re)s
Para un Res = 77 800 tenemos un fs = 0,0014 fig. 29 KERN

B=6,91in ; L = 13 ft ; De = 0.72 in

D' = 4,16 ft ; Sg=0.81 ; ¢gs=¢go0=20,972

Holmld wotemn 12 X medde o 22,9
B 6.9
-3 9 1
Ne . le4 X 107%% 3,01 x 10° X 4.16 X 2.27 X 107X 1.2 X 10
* 10 <1
5.22 X 100 X 0.72 X 0.81 X 9.72 X 10
BP - 00161 ——£9§
5
in

Be = 1.127 x 1072 -525--
cm

Como se puede observar, de acuerdo a los resultados obte
nidos se cuenta con un amplio margen entre las caidas de presién -

de operacidén y de disefio.
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Te2.-

Célculo de la Caida de Presidén en el Calentador H-3.

Se tienen 36 tubos divididos en 4 serpentines (Ver esque

ma a continuaciodn)

Cédula: 80
Didmetro Nominal 3.5 pulg.
Diametro Interior 3.364

Para este cdlculo se utilizé una férmula simplificada pa

ra caida de presidén en fluidos compre sibles (DARCY),

LP‘.Q’Q = Cl C.'.2 V'

C, = £ (d, Ced) = 13.2(tabla 3.23 Crame,)

W (6.551 X 10%)°2 43 x 10° w3
CI- g- 3 - 9 = 43 X 10
10 10 10
= 0,043

Evaluacién de las longitudes equivalentes:

a) Longitud Equivalente por Retorno .- Férmula:

B R, + (n-1) (R + _Rb_,
D 2

La solucidén de esta foérmula es mediante el empleo de la

figura de la pagina A-27 del Crane y es como sigue:

el di

r

d

Rt-

Rb-

R, =

El radio de curvatura (r) de los retornos es de 3,45" y

Admetro nominal (d) de 3.5" entonces:

3245 ., e TG B0 = 3 (5 Ry B
3.5 D 2

16.0 Le = ( =g-) D

160 = 26 X 3,364 = 87.5 in

2 Le = 7,3 ft
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b) Longitud Equivalente por Entrada:

De acuerdo al tipo de entrada que tiene el H-3, le co=-
rresponde un coeflciente de resistencia total K = 0.50 y -
mediante la figura de la pagina A-31 del Crane se evalia -
L/D

w38 BT =E R
D

¢) Longitud Equivalente por Salida:

El factor K = 1.0 -E- = 58 y Le = 16.0 ft
D

Longitudes Equivalentes Totales:

Por retornos: 8 X 7.3 = 58.4
Por entrada: 1l X 8.0 = 8.0
Por salida: 1 X 16.0 = 16.0
Por longitud:( 7 X 20.0 =140.0
De tubos: '{ 2 X 24.0 = 48.0

270.4

Longitud Equivalente Total = 270.4 ft
Evaluacidn de V :
Pérmula: V = .

Por lo tanto necesitamos evaluar la densidad de la mezcla

de acuerdo a la siguiente formula:

o
Pl ot Pty (Ehoy CER R0y
A 359 14.7 460 + T

Z = factor de compresibilidad: £ (Tr , Pr)
M = Peso Molecular de la mezcla etilbencenoc = vapor

Pa = Presién de Entrada al He3
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Se realizd el calculo de Z utilizando las propiedades pseu
do reducidas por tratarse de una mezcla y el valor obtenido fue
de = 1

Estimacion de M:

P.H1 «= etilbencenc = 106

P.Hz «= vapor de agua = 18

El porcentaje de cada uno de estos compuestos presentes en
la corriente de entrada al H=3 es de aproximadamente el 30% (xl)
para el etilbenceno y el 70% (Xz) para el vapor de agua y por lo
tanto:

M= P.M, (X)) + P.M, (X)) X = fraccidén en peso

1 1 2 2
M = 106 (0.3) + 18 (0.7) = 44.4 g/gmol

La presidén de entrada al H-3 se considerd que es la presién
de salida del E-3C y esta es:

Pa E = 100 - 0.16 = 99.84 -195-

in
Se considerd una temperatura media de 1000°F en el He3
Substituyendo los datos:

492

Pm b (oSt (ootS8ucd ) = 0428306
1 359 14.7 460 + 1000
3

V = --——l-——— 3.53 ——-EE———-
0.28306 1b
Célculo de AP/100
A /100 = ¢, + G ¥
Sustituyendo:

AP/100 = 0.043 X 13.2 X 3.53

w5l =



Ar/100 = /100 x K&
100

&P = 2,01 X —gzg:é—- = 5,44 psi

100

Ar - 0.38 - -
cm
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do
de

Ds

LMTD

Ar
Ae

8.0a= Nomenclatura.-

Area de transferencia de calor.
Area de flujo por paso lado tubos.
Area de flujo lado coraza.
Distancia entre baffles.

Claro.

Capacidad calorifica fluido frio.

Capacidad calorifica fluido caliente.

Diadmetro interno de tubo.

Diametro externo de tubo.

Didmetro equivalente.

Diametro interno coraza.

Masa velocidad.

Coeficiente internc de transferencia de
Coeficiente externo de transferencia de
Conductividad térmica del fluido.

Longitud del tubo

calor.

calore.

Diferencia media logaritmica de temperaturas.

Presidén de wvapor.
Caida de presion por los tubos.
Cafda de presidn por la coraza.

Caida de presién en calentador.
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P Pitch.

t

B NGmero de Prantl.

Q Cantidad de calor.

Re Numero de Reynolds.

Rdi Resistencia por incrustacidn interna.

Rdo Resistencia por incrustacidn externa.

Sg Densidad relativa.

t Temperatura de entrada fluido frio.

t, Temperatura de salida fluido frio.

Tl Temperatura de entrada fluido caliente.

T, Temperatura de salida fluido caliente.

tc Temperatura calérica fluido frio.

Tc Temperatura calérica fluido caliente.

tw Temperatura de la pared.

UD Coeficiente global de transferencia de calor.
Viscosidad absoluta.

w Gasto en masa fluido frio.

W Gasto en masa flufdo caliente.

Los subindices t y s se refleren a lados tubos y

coraza respectivamen:ce,
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ESTUDIO ECNO:1CO

In este capitulo se determinarin las repercusiones—
econémicas, gque producirfa el aumento de capacidad propues

to para la planta de estireno.

I.- Costos fijos anuales:

l.- Depreciacidn del equipo adaptado.

La planta fue comprada en el afio de 1360, por lo-
tanto a la fecha ya se encuenira amortizada y solo se con

siderard la depreciacién del equipo propuesto:

ECUIPO COSTO
Calentador H-3 $ 228 125,00 M. N,
Cambiador E-3C 306 408,00 Ko Ne
TOTAL 534 533,00  He M.

Este costo corresponde a eguipo entregadc en Refine
rfa y considerando un 437 de aumento en equipo instalado-

tendremos:

Pi = Costo de ecuipo instalzdo.

Pi = § 764 382.00 M. N.

Considerando una vida dtil de 10 afios y gue el valor
de rescate es un 10 % del costo del equipo instalado ten—
dremos:

Pi - 0,1 Pi
1C
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D= : 68 794ow Me No anuales,
2e= SeFuros,.
El seguro de la planta es para cubrir las pérdidas =

ocasionadas por siniestros, siendo un porcentaje sobre el-

costo inicial de la planta.
El cosio de la planta fue de § 130 000,00 y conside-
rando un tres por ciento del costo del equipo, iendremos:
Seguros: $ 3 900 000,00 kK. N. anuales.

3."' Interés.

El interés cue se pagari solo estard referido 2l cos
to del equipo adaptado. Normalmente se considera un 3% -

anual,
Interés = 0.03 Pi
Interds = § 22 931.00 L., N. anuzles.
4.~ Mantenimiento,

El costo de mantenimiento es un porcentaje del costo
total del equipo, ya que el equipo adaptado es poco en conm
paracién al tamafio de la planta, dicho costo en sf no va—
ria significativamente, ror lo que consideramos solo ¢l -

costo inicial de la planta.

Mantanimiento = 0,03 X 130 OCO COC.0C
Mantenimiento = 3 900 000,00 M.N., anuales.

5= Sueldos y salarios.

El concepto sueldo, estf referido a las percepciones
del personal técnico de confianza, mientras gue salario -
esti referido al personal sindicalizado.

Sueldos y salariocs = § 752 849,00 M, N. anuales,
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6.— Gastos no previstos.

Estos gastos abarcan los no considerados en los inci
sos anteriores como es el caso de una contaminacién o poli

merizacién del producto que ocasiona gastos de purificacién
etc,

Para estos gastos se considera un 1% del costo de la
planta,.

CGastos no previstos: = § 1 300 000,00 M, N, anuales.

I.,- Costos fijos anuales.

l.- Depreciacién del equipo $ 68 794.00

2.- Seguros 3 900 000.00

3.~ Interés 22 931.00

4e— Mantenimiento 3 900 000,00

5.— Sueldos y salarios 752 849,00

6.— Gastos no previstos 1 300 000.00
TOTAL 9 944 574.00 ILN,.
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Il.- Costos de operacién,.
1l.- lMateria Prima.
La Gnica materia prima utilizada es el etilbenceno,~
el cual se va a deshidrogenar para producir el estireno,

Carga actual 35 294 Tons/afio.

Aumento 10 588 Tons/afio.

El etilbenceno tiene un valor de ¢ 880.00 lf, N. la =

tonelada, por lo cue el costo total es:
Materia Prima = § 40 376 160.00 I, N. anuales.
2.— Vapor.

El vapor que se utiliza en la planta es de dos tipos:
vapor de reaccién de 10 KG/ cm2 y vapor de calentamiento de
2 Kg/cmz.

Vapor de reaccién actual 246 295 Tons/afio

Aumento 73 918 Tons/afo
Vapor de calentamiento 299 6486 Tonsg/afio
Aumento 89 894 Tons/afio
TOTAL. T7C9 755 Tong/ailio.

Considerando un costo promedio de $§ 5.56 ILE. la tone
lada, en la refinerfa, se tendri un costo totzl de vapor:

Vapor = § 3 946 210,00 NN, anuzles,
3.= Gas combustible.

Los calentadores de la planta operan utilizando como
combustible gas natural proveniente de la plataforma "Aren
que", el cual tiene un poder calorifico de 9545.2 Kcal/mlu

promedio, y un costo unitario de $ 0.083 el metro cilibico.

v Bl



Calentador Cantidad de combustible

) 4.34 X 16°  ©%/ato.
B-2 2.75 X 10° @’/afo.
B3 2.41 x 10° %/ato.

o1 9.50 X 10° m3/afo.

Costo anval del combustible.
Gas ccmbuctible = ¢ 788 500,00 M. . anuzles,
4= Agua de enfriamiento

Bl zgus de emfrizm:ento es tomada del sistema de en-
friamientc de la refinerfa. El costo es de § C.Cl 1la itone
lada.

Consumo actual 25 560 €00 Tons/afio.
Aumento 7 668 COC Tons/afic.
™OTAL, 32 228 00C Toms/fwilo

Agua de enfriamiento = & 332 280.00 ILN. znuzles
5= Inergfz eléctrica,

La energfa eléctrica utilizadas es generada en la plan

ta Terroeléctrica de la refineria.

Consumo actvel 290 40C Ew=h

Aurente 87 120 Ew=nh
TOTAL 377 520 kw-h

Z1 ccete del Xw=h es de § 0.CE L.N.

Inergfa Zléctrica + § 30 200.C0 M.kK. anuzles

1l.- Costos de operacifn.
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l.- Materia Prima $ 40 376 160,00

2.= Vapor 3 946 210.00
3e— Gas combustible 788 500.C0
4.- hgua de enfriamiento 332 280.C0
S5.— Energfz eléctrica 30 200.00

TOTAL. 45 473 350.00

111.- Venteos.
Petréleos lMexicanos ha fijado un precio de venta para
el estireno de £ 6 000.0C Ii.N. lz tenelada. FEl monto de -

las ventas del estireno producido en la planta, asciende -

a:
Cantidad actual 30 000 Tons/ afio.
Aumento 9 000 Tons/afio
TOTAL 39 000 Tonsg/afo

Precio de venta = § 234 000 000,00 M. K. anuales
Utilidad bruta = Ventas - (costos fijos + costos variables)

U.B. = 234 000 000.00 - (9 944 574.00 + 45 473 350.0C)
UK. = § 178 582 076.00 - (75 CO4 471.92 + 14 286 566.08)
U,N. = § 89 291 038.00 li.X. anuales
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ANALISIS ECONOMICDO

ACTUAL AUMENTADO INCREMENTO
Costos Fijos $ 9 852 849.00 $ 9 944 574.00 $ 91 725.00
Costos variables 34 961 465.00 45 473 3850.00 10 511 885.00
Costos Totales $ 44 814 214.00 $ 55 417 924.00 $ 10 603 610.00
Ventas $ 180 000 000.00 $2384 000 000.00 $ 54 000 000.00
Utilidad neta $ 67 592 843.00 $ 89 291 038.00 $ 21 698 195.00

De acuerdo a los resultados obtenidos podemos observar que el aumento -

propuesto es recomendable desde el punto de vista econdémico.
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Vi.- CONCLUSIONES

Resulta evidente que mediante la adecuada aplicacibn de los
resultados obtenidos en el estiudio presentado se obtendrén las venta—

jas que se resumen de la siguiente manera.

1.0.~ Aspecto Técnico.-

l.1.- Ya que el equipo por adaptar operarfa con caidas de —
presifn por debajé de las miéximas permisibles, se concluye que el au—
mento propuesto es factible, produciendo alteraciones mfinimas en las -

condiciones de operacién del egquipo restante.

1.2.- De acuerdo a los resultados obtenidos se puede apreciar
que se estd aprovechando al mé&ximo la capacidad térmica del calentador
H-3.

l.3.- Una ventaja mds y muy importante, es que el equipo por
adaptar se encuentra en la Refinerfa, lo que representa un ahorrc en-—
tiempo de pedido, fabricacién y transporte.

2.0,~ Aspecto Econémico.-

2.1.- De acuerdo con el resultado del estudio econdmico, se-
ve que la utilidad producida por la modificacién propuesta al sistema-
de calentamiento de la planta, supera cbn creces el gasto de dicha a—
daptacidn.

2.2.- Se incluyS en el anflisis econdémico realizado, el cos-
to del equipo por adaptar, pero en realidad esa inversién PELEX ya la-
llevé a cabo y sin ningln rendimiento, puesto que actualmente este equi
po se encuenira fuera de operacién y através de este estudio se tratan
de aprovechar los recursos disponibles. Por lo que se sugiere llevar a

cabo el proyecto analizado a la mayor brevedad posible
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CONDICIONES DE UN DIA DE OPERACION NORMAL

FLUJOS:

12 600 g

]

Carga combinada al E-3A

hr
Vapor al E-3A = 2 250 :f
Vapor al E-3B = 26 000 t'ff
TEPERATURAS:
Lado Coraza:
Entrada al E-3A 162°%¢
Salida de E-3A 433°C
Entrada al E-38 176°c
Salida del E-3B a79°c
Lado Tubos:
Entrada al E-3A 552°C
Salida del E-3B 304°C

Temperatura en Calentadores

Entrada al H-1 379°¢C
3 o
Salida del H-1 631°C
Entrada al H-2 537°C
Salida del H-2 643°C
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CARACTERISTISCAS DEL EQUIPO DE CALENTAMIENTO ACTUAL Y POR

ADAPTAR

Cambiadores de Calor

CARACTERISTICAS

UNIDADES E - B3A E - 3B E = 3G

Area

Longitud
Diametro interno
NUmero de Pasos
NGmero de tubos
Didmetro externo
E specificacion
Didmetro interno
Pitch

Factor de Obstruc—
cién.

Coraza Tubos Coraza Tubos Coraza Tubos

r‘n2 413.8 620.2 413.8
m 4.0 4.0 5.95 5.95 4.0 4.0
m 1.27 1. 27 1.27
1 1 1 1 1 3
1340 1340 1340
cm 2.54 2.54 2.54
12 BWG 12 BWG
cm 1.99 1.99 1.99
cm 3.18 3.18 3.18
0.002 0.002 0.002 0.002 0.002




CALENTADORES

CARACTERISTICA UNIDAD H-=-1 H =2 H-3

Absorcién de Ope-

2 6 (5} (5]
racion. Kcal/h 2.92 X 10 1.73 X 10 1.84 X 10
Absorcién de Dise- 6 8 &
fAo. Keal/h 3.04 X 10 1.76 X 10 1.80 X 10
Eficiencia de Ca--
lentamiento. % ) 62 58 65
Nimero de Serpen
tines. 12 16 4
Diametro de Tubos cm 5.08 5.08 8.85
Cédula 40 40 80
Nimero de codos -
de 180° 60 a8 32
Ndmero de entra——
das 12 ¢ 16 4
Ndmero de salidas 12 16 4
Ndmero de tubos -
cortos 48 32 28
Ndmero de tubos -
largos. 24 32 8

-Los diagramas del Sistema de Calentamiento actual y propuesto se en-—
cuentran en el Apéndice-.
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