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Resumen

En este trabajo se pretende realizar la ingentiédaca de una planta de produccién de propileno
mediante la deshidrogenacion de propano basandoseRroceso de UOP Oleflex, asi como un

presupuesto aproximado para comprobar su viabiédadémica. Dicha unidad tiene como objetivo

producir una corriente de mezcla de propileno yg@no, con un 99,6% de propileno. El proceso
consiste en un precalentamiento de la corrienfgraigmno con una adicion de hidrogeno, el cual se
obtiene como subproducto en el proceso; seguidniateo reactores cataliticos de lecho movil con

hornos inter-etapas y por ultimo una separaciompglileno y de otros compuestos mediante una
seccion de compresion con enfriamiento y una cautienseparacion.

Abstract

The aim of this project is to implement the basngemieering from a propylene propylene
production plant via propane dehydrogenation basddOP Oleflex Process, as well as a budget to
check its economic viability. The main purposetus plant is to produce a propylene and propane
mixture steam, with a 99,6 % of propylene. The @sscconsist in preheating the propane steam
with an hydrogen adition, which is obtained as bBpsoduct on the process; followed by four
catalytic fixed bed reactors with interstage fupsaand finally a separation of the propylene aad th
others compounds through a compression sectiorcaiting and a separation column.
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1 INTRODUCCION

1.1 Objetivo

El objetivo del proyecto es la realizacion de lgemieria basica de una planta de deshidrogenacion
de propano para la produccion de 18.850 tonelaglggapileno al afio, usando el proceso UOP
Oleflex.

El alcance del proyecto es el siguiente:
- Bases de disefio
- Diagrama de bloques
- Simulaciones de procesos
- Balance de masa y energia
- Diagrama de flujo de proceso
- Filosofia basica de operacion y control
- Lista de equipos
- Estimacion del coste de inversion
- Estimacion del VAN, TIR y el Payback

1.2 Mercado del propileno

El propileno es uno de los productos quimicos im@dlss de mayor importancia, experimentando
un importante crecimiento en su demanda en lawasgtidécadas, lo que unido a la necesidad de
sustituir sus métodos de produccion, ha motivadaugk de tecnologias alternativas, siendo la
deshidrogenacion catalitica de propano una dedasnteresantes [1].

El propileno es el segundo producto mas importalespués del etileno, cuyo uso es la produccion
de polipropileno, acrilonitrilo, propilenglicol, meno, butilaldehidos y otros productos (Fig. 1.1)
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Fig. 1.1. Productos derivados del propileno
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14 Introduccién

El propileno se vende en el mercado bajo diferentgsbres en funcion de su pureza: grado
refineria, grado quimico y grado polimero. El piem grado polimero (PGP) es una especificacion
del propileno correspondiente a una concentracidarnde 99,5% minimo de pureza en propileno,
con un maximo de 0,5% de propano, méas trazas o @mpuestos como metano, etano, etileno,
compuestos sulfurados e hidrogeno, entre otros.

El principal uso del propeno es la produccion adippopileno (Fig. 1.2). En la dltima década, los

plasticos han liderado el mundo de los materiakesersatilidad en los procesos de transformacion
y su elevado numero de aplicaciones hacen qudigiqmileno sea la poliolefina por excelencia en

todo el mundo y la que registra el mayor indicerdeimiento para la fabricacion de plasticos. El

consumo mundial del propileno para la sintesis al@rppileno en el afio 2012 se ubicd en

alrededor de 80 millones de toneladas (Tabla ly1¥e espera que alcance 165 millones de
toneladas para el 2030 (Fig. 1.3)

m polypropilene
\ m others( including propan-2-ol and butanal)
= epoxypropane
m benzene (cumene)

= propanal

Fig. 1.2. Distribucion de los productos del prapile

La produccion mundial anual de propileno es de @mas de tonelada [2] mientras que la
producciéon en Europa es de 14,3 millones de toael§@]y la americana de 14,3 millones de
toneladas [4]

El propileno puede producirse mediante diferentesgsos:
- Deshidrogenacion de parafinas
- Craqueo térmico de propano o nafta
- Craqueo catalitico de gaséleos al vacio

Debido al aumento de la demanda del propilen@riosesos de deshidrogenacion de propano han
experimentado un aumento (Fig. 1.3), por lo quespera que en 2030 un 14% del propileno
mundial producido se produzca mediante este proceso
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Fig. 1.3. Capacidad global de propileno

1.3 Deshidrogenacion de parafinas

La deshidrogenacion de parafinas es una reaccitmagureversible, altamente endotérmica, en la
cual una parafina pierde al menos dos atomos dégeido para formar la correspondiente olefina.
Generalmente se lleva a cabo a 530°C - 680°C g<idor practicamente atmosférica. Existen dos
formas de llevar a cabo la deshidrogenacion déipasa

- Normal
CiHait2 & GiHon + He
- Oxidativa
CHaniz+ O, = GH2n + HO

En el primer caso se extrae el hidrégeno y ergeirato tiene lugar una oxidacion parcial del
hidrocarburo, por lo que la via normal es la més@sante, ya que se obtiene hidrégeno como
subproducto y en la segunda agua.

Estas reacciones estan limitadas por el equilifurionico y, de acuerdo con el Principio de Le
Chatelier, para obtener altas conversiones searequaltas temperaturas y bajas presiones (Fig.
1.4).

=100
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'S 30+ G
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Z 104
3 04 : :

300 400 500 600 700 800 900
temperatura (°C)

Fig. 1.4. Conversion de equilibrio para la destgdr@acion de algunas parafinas a presion
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atmosfeérica. (Encyclopedia of Hydrocarbons, 2005)

La deshidrogenacion de hidrocarburos ligeros gxrareso de particular interés en la industria del
petréleo, ya que estos hidrocarburos como el buyaeb propano, que son de bajo valor, se
transforman en buteno y propeno, mas valoraliza@ogiie son materia prima para otros productos.

La temperatura requerida para la deshidrogenaei@aifinas ligeras es mucho mayor que para las
parafinas pesadas. Para obtener 40% de conversidndeshidrogenacioén de propano se necesita
una temperatura de al menos 600°C mientras queoe@kcdno tedricamente puede ser
deshidrogenado a 450°C (Fig. 1.5.)

700
650
600
550
500
450
400 -

350 ¢ 10% Conversion de Parafinas
300 — "
23 4 5 6 7 8 9 1011 12 13 14 15
Nimero de Carbonos

40% Conversion de Parafinas

Temperatura °C

Fig. 1.5. Temperaturas requeridas para alcanzad0@o de conversion de equilibrio de algunas
parafinas a presion atmosférica. (Bhasin, M. e2@01)

Por lo tanto, es conveniente operar a altas temopasapara alcanzar una mayor produccién de
olefinas, pero la deshidrogenacion de parafin@saestmpariada de reacciones indeseables, como lo
son el craqueo y la formacion de coque, las ctiafebién se ven favorecidas a altas temperaturas.
En consecuencia, la deshidrogenacion de alcanpsiede llevarse a cabo térmicamente debido a
que estas condiciones son muy desfavorables pairgética de dicha reaccién, en comparacion con
la del craqueo de los hidrocarburos, ya que lateggiia de la union C-C es mucho menor que la del
enlace C-H.

1.4 Produccion de propileno mediante deshidrogenacion de propano

La produccién de propeno puede llevarse a cabo idesds formas, una de ellas es la
deshidrogenacién de propano, en la que se proasiguiente reaccion:

C/\g H8<—> C/\g H6+ Hg AH298K=124 kdmol

La implantacion de este proceso se ve dificultado yarias limitaciones. Las reacciones
deshidrogenacién de hidrocarburos son endotérypitzasonversion esta limitada por el equilibrio,
por lo que es necesario operar a altas temperagtixgas presiones. Sin embargo, estas condiciones
de operacion conllevan a que haya reacciones laardke cracking, que reducen la selectividad de la
reaccion y reacciones de coquizacidon, que desactVacatalizador, haciendo necesaria una
regeneracion de éste.
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En la fig. 1.6 se muestra la termodinamica de $hidieogenacién del propano y de las
reacciones paralelas. Altas temperaturas favordaceaccion de deshidrogenacion
endotérmica, la pirolisis y las reacciones de drackmientras que la reaccion de

hidrogenacién, que es exotérmica, se ve mucho naaotada. También se puede observar que
la reaccion de deshidrogenacion esta menos fadareciergéticamente comparada con las
reacciones paralelas. Consecuentemente, las reas@aralelas se pueden controlar
cinéticamente, usando un catalizador y unas canisi de operacién apropiados.

200
.[C]HQ=C3HB*H} 1:C+HH+H,=CH4*C,H..
150 - u: CyHg = 3C + 4H, x 1 CyHg # 2H = 3 CHy
100 | .- *: CaHg = CH; + C;H,
——
- 507 . .,
L= e —
£ ol e TR
.‘__’ 0 T _*“""—]K-__ "#-__‘___’
= e He—
v 07 Ak & A A A& &
- -
" 4100 - .
o L .. 2
150 - S
200 - e
-250 T
200 400 600 800 1000 1200

Temperature, K

Fig. 1.6. Termodindmica de las reacciones del pmpyaws, C. Y., Chemical Properties
Handbook: Physical, thermodynamic, environmentahgport, safety and health related properties
for organic and inorganic chemicals, McGraw Hilt.IlNew York, p. 314 (1999).

Los procesos de produccion de propileno mediardedaidrogenacion no oxidativa aparecieron en
los afios 30. Han surgido mejoras del proceso, dana@shidrogenacion oxidativa o el uso de
reactores de membrana.

Existen actualmente cinco tecnologias para llevaralzo el proceso de deshidrogenacion de
propano:

- Proceso Catofin.
- Proceso Oleflex.
- Proceso STAR.

- Proceso FBD-3.

- Proceso Linde/Statoil/Borealis
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Tabla 1.1. Cuadro Comparativo entre las Tecnoldgiastentes para el Proceso de
Deshidrogenacion de Propano (Airaksinen, S. 2005).

Catofin Oleflex STAR FBD Linde
; ; Linde/Statoil
Licenciante ABB Lummus UOP Inc. Uhde Snampr?gettllYarsm i
ez /Borealis
Adiabatico con Adiabético Reactor de
Reactor lecho fiio con lecho deshidrogenacién + Lecho fluidizado Isotérmico con lecho fijo
I movil Oxireactor adiabatico
Operacion Ciclica Continua Ciclica Continua Ciclica
CrO4/Al,03 con PUAIO;
. Pt/ZnALOs;con Sn CrO4/Al05 con
Catalizador prcl)m:_)tores con Sn como como promator promotores alcalinos CrOJAI0s
alcalinos promotor
Calor formado Reactor de Combustible
por la Hornos entre ) ” L
Fuente de calor - deshidrogenacion afadido durante la Hornos en los reactores
regeneracion del los reactores - -
) ubicado en el horno regeneracion
catalizador
T (°C) 525-680 550-700 480-620 450-650 580-620
Presion (barg) 0,1-0,71 1,01-3,04 3,04-7,09 1,0-1,5 >1,00
Tiempo de ciclo 25 min - 8 horas - 9 horas
Conversion (%) 65% 40% 30%-40% 28%-39% 46%-59%
Selectividad (%) 82-87% 90% 80%-90% 84%-89% 97%-97%

1.41 Proceso Catofin

El proceso de Catofin para la deshidrogenacioriagdm@s como propanos, butanos y pentanos se
basa en la tecnologia del Catadieno para la foémat butadieno a partir de butano, la cual fue
desarrollada en la década de 1940 por Houdry yladguirida por Air Products and Chemicals. El
proceso Catofin fue desarrollado posteriormente gwor Products/Houdry Division con las
intenciones de optimizar el proceso de Catadierslpgproduccion de monoolefinas. Air Products
ulteriormente vendio la tecnologia de Catofin, guobn los otros procesos de deshidrogenacion y
dealquilacion catalitica de Houdry a United Catadysnediados de los noventa. El proceso esta
actualmente licenciado por ABB Lummus.

El proceso Catofin utiliza reactores mudltiples dehb fijo dispuestos en paralelo de operaciéon
adiabética. La deshidrogenacion se lleva a caliasengas sobre un catalizador de éxido de cromo
soportado en alimina. Las condiciones de reacipizas son 520°- 680°C, de 0,13 a 0,69 bar y
LHSV menores a 1. La conversion por paso del pmpsté cerca del 65%, con una selectividad
molar entre 82% y 87% hacia el propileno. En estegqso no se utiliza hidrogeno ni vapor como

diluyentes [5].

Como resultado se tiene una deposicion de coque sblzatalizador igual al 2% en peso de la
alimentacion procesada. Para operar continuanmsntgiliza una configuracion de cinco reactores:
mientras dos reactores estdn operando, otros ths giendo regenerados y el otro esta siendo
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purgado. El calor de la reaccién endotérmica gsopcenado principalmente por el calor sensible

del aire recalentado y el resto es proporcionadeaafgntando la alimentacion del reactor. La

regeneracion del catalizador se logra con una plegaapor, recalentando con aire, que quema el
coque depositado y reduce el catalizador. Edlie @icnpleto de reaccion/regeneracion toma de 15
a 25 minutos, y la vida Util del catalizador estieeun afio y medio a dos afios y medio.

Aguas abajo, el calor se recupera de los efluatheébgeactor con la generacion de vapor e

intercambiando calor con la corriente de alimettaei los reactores. Los efluentes enfriados de los
reactores son entonces comprimidos y enviadosigidad criogénica para separar la corriente rica
en hidrégeno que se genera como subproducto. lnodsderoductos se someten a fraccionamiento
para recuperar el propileno y recircular el propameonvertido.

En patentes més recientes asignadas por ABB Lureendescriben mejoras para el método de la
regeneracion del catalizador. Dentro de las magfis@tivas estan la introduccion del gas de

regeneracion en la salida de los reactores, es dagentido contrario al paso de los hidrocasburo

al momento de operar, y un nuevo arreglo parachiolelel catalizador, de tal manera que la
actividad del catalizador decrece desde la enttadas hidrocarburos al reactor hasta la salida del
mismo, logrando de esta forma un perfil de tempexamas uniforme longitudinalmente que se

traduce en una mayor selectividad en la reaccibaypor eficiencia en la utilizacion del calor.

GASIFIER
AIR
CHARGE HEATER HEATER FI‘EL
— arer

REACTOR ON
REHEAT

REACTOR ON REACTOR ON
PURGE STREAM

EXHAUST AIR

STEAM I ——————————————— =+ H, (OPTIONAL)

r e}
l PSA |} FUEL GAS

- T -4
ljﬂg COLD BOX

COOLER

C3-Cs
PARAFFIN

COOLER

FLASH DRUM

PRODUCT
COMPRESSOR l C,-Cs CUT

Fig. 1.7. Diagrama de Flujo del Proceso CatofidB8 Lummus (SRI Consulting, 2008)

1.4.2 Proceso Oleflex

El proceso Oleflex desarrollado por el licenciafggecnologia UOP, es un proceso que permite la
deshidrogenacién de alcanos ligeros como propdntanos y pentanos. En él se combinan dos
tecnologias de UOP: Pacol Process para la deshidroign de alcanos pesados y Continuous
Catalyst Regeneration (CCR).

El proceso Oleflex utiliza cuatro reactores deofligdial con lecho movil conectados en serie, con
hornos ubicados en la alimentacién al tren de gezgcly entre cada uno de ellos, para proporcionar
el calor de reaccion requerido. Este arreglo miarta caida de presion a lo largo de la Unidad de
Oleflex. La deshidrogenacion se lleva a cabo ea f@seosa sobre un catalizador de platino
soportado entre 525 y 700°C y con presiones ligeméarsuperiores a la atmosférica. La conversion
del propano se sitta alrededor del 40%, con ueatsétiad molar del 90% hacia el propileno. Una
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corriente de hidrégeno se agrega a la alimentaddro diluyente que ayuda a reducir la cantidad
de coque producido a menos de 0,1% en peso deglada alimentacion procesada [6]. Los hornos
entre cada reactor ayudan a mantener una temjgedatueaccion relativamente constante para una
conversion invariable; sin embargo, existe la plid#tnl de que alguna reaccion de craqueo
indeseada ocurra dentro de los hornos.

Este sistema de reactores con hornos de intersetégza la conversion de equilibrio y permite que
la temperatura de entrada de cada reactor sea m@ada que se necesitaria empleando un solo
reactor, como se observa en la Fig 1.8 y Fig.ré$pectivamente, reduciendo de esta manera la
tasa de craqueo térmico y de coquificacion, laesis ven aceleradas con altas temperaturas.
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Fig. 1.8. Relacién entre la conversion y la tentpesizen cada reactor en el Proceso

Oleflex.
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Fig. 1.9.Diferencia entre la temperatura a la entrada dmlareactor y un multietapas.

La regeneracion catalitica continua se consiguéapmirculacion lenta del catalizador en un ciuit
entre los reactores y el regenerador. El tiempaidl alrededor de dicho circuito puede variar
entre cinco a diez dias. La regeneracion del zathr sirve para quemar los depoésitos de coque,
redistribuir el platino, eliminar el exceso de hdaxy devolver el estado reducido de los metales
promotores. Debido a la atricion del catalizadsuitante del lecho movil, se requiere una adicion
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continua de catalizador fresco en una tasa erd ¥0,0,05% en peso del catalizador utilizado
diariamente.
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Fig.1.10.Esquema del CCR utilizado en el Proceso Oleflexagih M. et all, 2001).

En la seccion de recuperacion del producto, eleefes de los reactores es enfriado con
intercambiadores, comprimido, secado y enviadceauaidad criogénica para separar el hidrégeno.
La fase liquida es enviada a una unidad de hidemi@m selectiva para eliminar las diolefinas y

acetilenos formados. El propileno final es sepadadios livianos y del propano en dos columnas de
destilacion en serie. El propano no convertidoguwan una porcion del hidrégeno que se obtuvo
como subproducto, es recirculado a la zona deié@acc

Las recientes mejorias en la tecnologia de Olefielxan enfocado en el desempefio del catalizador
de platino. Segun se describe en las patentes &e tifiitamente el catalizador utilizado (DeH-16)
consiste en un soporte de alimina con platino coongponente del grupo metélico, con metales
modificadores de la selectividad de estafio (Sminaeio (Ge) y renio (Re) y opcionalmente, un
componente metal alcalino o alcalino térreo y ummmnente de halégeno. Su desempefio ha
mejorado al utilizar un soporte gi@limina con un area superficial de aproximadanident/g y

una densidad compacta de 619,91 Rg/m

La alta actividad y selectividad del catalizadoHE#¥6 ha permitido una serie de otras mejorias en el
disefio del proceso. En la seccion de reacciomuasas plantas pueden operar a una velocidad
espacial 20% mayor y a una temperatura maxima mgmeren los disefios originales. Como
resultado, los reactores y hornos de interetapgagraecso Oleflex para nuevos disefios son mas
pequerfios. Adicionalmente, la menor tasa de formad#& coque con el nuevo catalizador ha
permitido una reduccion del 50% en las dimensideda unidad de regeneracion del catalizador.

C, Oleflex Process

Reactor Seciion

Product Separation Section

Fresh and Net Saparator
Recycls Feed Offgas
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Fig.1.11. Diagrama de Flujo del Proceso OleflexJ@
(SRI Consulting, 2008)

1.4.3 Proceso STAR

El proceso STAR (Steam Active Reforming), se basdaetecnologia de reformado de vapor
convencional y usa un catalizador de platino conatalmoble promotor soportado sobre una
espinela de aluminato de cinc. El proceso fue deksato por Phillips Petroleum y se ha instalado
en dos plantas comerciales para la deshidrogendeidsobutano. En 1999, Krupp Uhde adquiri6 el
proceso STAR y construyé en el 2006 en Egipto Ueatdde Deshidrogenacién de Propano de 350
Mt/afio y entre el 2009 y 2010 se firmaron contrgia® construir dos plantas que producirdn 450
Mt/afio de propileno a partir de esta tecnologia [7]

La reaccion se lleva a cabo en fase gaseosa &te/4620°C en reactores tubulares de lecho fijo
localizados en el horno. Como este reactor opereoraiciones isotérmicas, se evita el
desplazamiento de la conversion de equilibrio quere en la operacion adiabética. La presion del
reactor es mantenida entre 4,04 y 8,09 atm y eM_stSencuentra en un rango entre 0,5 y™1@Eh
vapor, que es utilizado como diluente con una id@ade 2 a 10 moles/moles de hidrocarburos
alimentados, es una segunda fuente de calor pareadaion endotérmica, ayuda a detener la
formacién de coque y sirve para incrementar la eidn al reducir la presion parcial de los
hidrocarburos e hidrégeno presentes. Una cardi@ri;minovadora de esta tecnologia es la
insercién, aguas abajo del reactor de deshidrogenate un segundo reactor adiabatico de lecho
fijo destinado a un proceso de oxideshidrogenaeidrel cual se alimentan los efluentes del primer
reactor con una corriente de oxigeno con 90% dezauyue reacciona con parte del hidrogeno
formado, y continuando de esta manera con la @apeira obtener mayor conversion de propano.

El tipico catalizador consiste en 0,05-5% en pespldtino y 0,1-5% de estafio soportado sobre
aluminato de cinc. La adicion de aluminato de oadai el soporte se justifica al mejorar la actidjda

la estabilidad y la resistencia a la atricién. Gede alcanzar una conversion del propano por gaso d
30 a 40% con una selectividad del 80 al 90% mataniahel propileno. El ciclo del reactor
tipicamente usado es de ocho horas, donde siete $mm de operacion y una hora esta dedicada a la
regeneracion del catalizador para la elimininadéincoque depositado. La vida util del catalizador
es de uno a dos afios.

El calor de los efluentes del reactor es recupgradmla generacion de vapor en los rehervidores de
las fraccionadoras y calentando y/o vaporizanddif@entacion. Una vez enfriados, los efluentes del
reactor son comprimidos y fraccionados para laperacion del propileno como producto principal,
del hidrégeno como subproducto y del propano ngeartido para su reciclo.
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Fig. 1.12 Diagrama de Flujo del Proceso STAR d#ihPetroleum (SRI Consulting, 2008)

144 Proceso FBD

La tecnologia FBD-3 Hluidized Bed Dehydrogenation) fue originalmente desarrollada por
Yarsintez en Rusia para producir butadieno del rmutaLluego de ser mejorada por
Snamprogetti, esta tecnologia se utilizé6 en Sade,planta de deshidrogenacién de isobutano
en Arabia Saudita que arranco en 1997. La vers®mekhidrogenacion de propano de la
tecnologia FBD-3 no se ha comercializado hasteoehemto [8].

El proceso FBD-3 usa un sistema de dos Unidadesaaeion/regeneracion. Tanto la reaccion
como la regeneracion del catalizador se llevan lz aailizando un lecho fluidizado. El
catalizador circula continuamente entre el reagt@l regenerador mediante un sistema de
transporte neumatico, provocando una contracoei@mtre el gas y el solido en ambas
unidades. La deshidrogenacion toma lugar entre y&50°C, entre 100 y 1000'IGHSV y a
una presion ligeramente mayor a la atmosférica.eEnegenerador, el coque formado es
quemado con aire por encima de los 700°C y corenmpb de residencia del catalizador de 20
a 40 min.

Dado que en la regeneracion el catalizador alcsmperaturas mayores a las requeridas para
la reaccion endotérmica, no se necesita calentéaomésira en hornos. Un sistema de ciclones es
utilizado para recoger el catalizador arrastrado glogas que sale del reactor. Luego de
intercambiar calor con la corriente de alimentaciés efluentes del reactor son comprimidos y
enviados a la seccion de separacion para recuglgrespileno de los demas subproductos y del
propano no convertido para recirculacion.

Segun patentes de Snamprogetti, el catalizadoe éxido de cromo soportado en alimina. La
conversién de propano gue tipicamente se obtiede 88 a 39% por paso, con una selectividad
hacia el propileno de 84 a 89%.
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Streams:

1 Paraffin feedstock
2 Reactor effluent
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| 4 Regeneration air
5 Flue gas

6 Light ends
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E1 Feed Vaporizer

E2 Cooler

E3 Gas-gas heat exch.
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K2 Air Compressor
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Fig. 1.13 Diagrama de Flujo del Proceso FBD-3 desi¥feez/Snamprogetti (SRI Consulting, 2008)

1.4.5 Proceso Linde

Linde A.G. desarroll6 su tecnologia para la desliginacion del propano a finales de 1980 usando
un catalizador de cromo. El proceso fue demosteadana Planta piloto de 10 MTMA en las
instalaciones de BASF Ludwigshafen en Alemania&lé889 y 1992. Posteriormente, Linde formd
una asociacion con Statoil y Borealis para dedarroha nueva version del proceso basada en un
catalizador mejorado, la cual se utilizé en unatplgiloto dentro de una Refineria de Statoil en
Noruega en 1999 [9].

A pesar de que no hay suficiente informacion sebsestema de reaccion de este proceso, se conoce
gue usan reactores de lecho fijo cuyo catalizadosiste en platino y estafio sobre hidrotalcita
desarrollado por Statoil. Segun una patente deel s&lutilizan tres reactores en paralelo localzad

en el horno, donde dos reactores operan mientrasetjiercero va siendo regenerado. La
deshidrogenacion se lleva a cabo en fase gaseinss580° y 620°C con 800 a 1100 BHSV y
presion ligeramente superior a la atmosféricaizatilo hidrégeno y vapor como diluyentes para
ayudar a reducir el coque formado a una cantidactbma 0,05% en peso de la alimentacién
procesada.

Segun otra patente de Statoil, el catalizador dhidi®genacion consiste en 0,2-0,4% de platino y
0,3-1,5% de estafio soportado en una mezcla de dgigoagnesio y aluminio. La selectividad es

mejorada afiadiendo metales alcalinos como cesatagip. La conversion del propano estd en un
rango entre 46 y 59% con selectividad hacia elilerop de 93-97,8% cuando la reaccion se lleva a
cabo a 600°C y 1 atm en presencia de hidrégenparva

En el sistema de recuperacion de productos, loerdgéls del reactor son enfriados, comprimidos,

secados y enviados a la desetanizadora. La cerrientope es enviada a una seccion criogénica
para eliminar el hidrégeno del etano/etileno, mi&Engue la corriente de fondo alimenta a una torre
fraccionadora final donde se obtiene el propileraolg polimero separado del propano de reciclo.
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2.1 Eleccion del proceso

Entre los cinco procesos descritos anteriormept&sique se tiene més informacion es del proceso
Catofin, el proceso Oleflex y el proceso STAR. Hhgipal criterio de eleccion de proceso es una
mayor conversion del propano y selectividad hakci@apileno, por lo que los procesos Oleflex y
STAR son los que cumplen los requisitos.

En el proceso STAR se realiza una deshidrogenatddpropano oxidativa, de forma que el
subproducto generado es agua, mientras que eacelsprOleflex se realiza una deshidrogenacién
no oxidativa, produciendo hidrégeno como subpraguitndo éste méas valorado.

Se ha seleccionado el proceso Oleflex, en el gdedaidrogenacion se produce de forma catalitica,
usando un catalizador de platino suportado solti@iah en reactores de lecho mévil con una
continua regeneracion del catalizador. Tras lostoess, se produce una etapa de separacion en la
gue el propano se recircula a los reactores.

En el proceso Oleflex el catalizador tipico coesih pellets esféricos de alimina, con un area
superficial de 100 Afg y con platino (<1% p/p) y promovido con estafioatales alcalinos.

El proceso de obtencion de propeno mediante ladilegknacion de propano tiene dos etapas:
- Etapa de reaccién y regeneracion del catalizador.
- Etapa de separacion del propeno.

Reacciony
regeneracion
del catalizador

Separacion del |popens
propileno

Propano

Propano etanoEtano Eteno Hidrogeno

Fig. 2.1. Diagrama de bloques del proceso UOP éXefl

2.2 Etapa de reaccion y regeneracion del catalizador

2.2.1. Esquema general

En la etapa de reaccion y regeneracion del cataliz€Plano DHP-02) se produce la reaccion
catalitica del propano para dar lugar al produatseddo, propileno, ademas de productos
secundarios como hidrégeno, etano, etileno y metano

Para conseguir la conversion deseada es necepar@ar @ una temperatura entre 550-700°C, sin
embargo, al producirse una reaccion endotérmicdentgeratura disminuye a lo largo de los
reactores, por lo que se usan hornos interetafges esmda reactor para volver a alcanzar la
temperatura de operacién y asi lograr una mayoreesidn. Antes del primer horno se coloca un
intercambiador carcasa y tubo para reducir el coosde combustible en el primer horno

25
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aprovechando el calor del efluente del dltimo act

A lo largo de los reactores el catalizador se diesaclebido a la formacion de coque. La
regeneracion del catalizador se realiza en un G@étado tras el cuarto reactor, formando un
circuito cerrado con los reactores.

ADL

_/ |roa

Fig. 2.2. Etapa de reaccion y regeneracion ddizadar

2.2.2. Precalentamiento de la alimentacion

La materia prima del proceso consiste en una otere propano, el cual se obtiene en refinerias y
se almacena en esferas, a temperatura ambienieaypesion de 4,4 kg/ém

A la corriente de alimentacion se le unen dos @ues:

- Una corriente de hidrégeno a -120,2 °C y 4 atm gacede de la seccion de separacion de
propano para disminuir la formacién de coque sebratalizador. La relaciéon molar
hidrogeno propano es de 10:1, que se podra cantneldiante un control de ratio.

- Una corriente de propano recirculado que ha quesladeaccionar, procedente de la
columna de destilacion C-01.

La corriente propano-hidrégeno, a unas condiciates-40 °C y 4 barg, se precalienta en

intercambiadores de carcasa y tubos de acero ain&i®.S. grado 316 (E-01 A/B) usando el calor

del efluente de los reactores, a 600 °C y a uradpréle 1,3 atm, de forma que se aprovecha la
energia. El efluente de los reactores (fluido n@epasa por los tubos y la alimentacion a los
reactores (fluido frio) pasa por carcasa. Estecamsbiador no requiere control de temperatura, ya
que su funcién es disminuir la carga térmica dehdvale precalentamiento. La alimentacion del

reactor sale del intercambiador a una temperatuE®a°C y pasa al primer horno.

La seccion consta de dos intercambiadores de aaycafo, uno en servicio y el otro en parada,
poniéndose en marcha en caso de fallo o necesidadpieza del otro intercambiador.

2.2.3. Seccion de reaccion

La seccion de reaccion (DHP-02) estéa formada patrcueactores de lecho movil adiabaticos de
flujo radial en serie (R-01, R-02, R-03 y R-04)atero inoxidable S.A. 240-234, cada uno con un
horno a la entrada de cada reactor (H-01, H-023,HH004) y un regenerador continuo de
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catalizador (A-01).

Tras salir del intercambiador de aprovechamien&vggtico, la corriente de alimentacion entra al
primer horno (H-01), en el que se calienta hastienfgperatura de operacion, 628°C, usando fuel gas
como combustible.

La corriente resultante entra al primer reactof{Ren el que se produce la reaccion catalitica de
deshidrogenacion con un lecho movil de platino gago sobre alimina, formando propileno. Al
ser la reaccion endotérmica y el reactor adiahaseoproduce un descenso de la temperatura,
provocando una disminucion de la conversion dedqomo, por lo que la salida del reactor se lleva a
un segundo horno (H-02) en el que se vuelve arel@tamperatura a 628°C y se introduce en el
segundo reactor (R-02). Se repite el mismo prokasta llegar al cuarto reactor (R-04), en el que
se logra finalmente una conversion del 44,5%, ata selectividad del propileno del 90%. Los
subproductos obtenidos son etano, eteno, metadoigéno.

Los reactores tienen una masa de catalizador 68 Bd) ya que es la masa Optima para conseguir
una selectividad hacia el propileno del 90% y wreversion del propano del 45%, ya que conforme
aumente la masa de catalizador, la conversionrdphpo aumenta, sin embargo, la selectividad del
propileno disminuye. (Fig. 4.3)
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Fig. 3.3. Conversion y selectividad respecto adaare catalizador en el primer reactor

En el primer reactor (R-01) se consigue una coitrede propano del 18,12%, con una selectividad
hacia el propileno del 95,51% y una temperatura3@e/°C. El efluente del reactor pasa al segundo
horno (H-01) para ser recalentado hasta la tenypardé operacion.
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Fig. 2.4. Temperatura, selectividad y conversitmlargo del primer reactor

En el segundo reactor (R-02) se consigue una ciitmede propano del 14,72%, con una
selectividad hacia el propileno del 91,4% y ungpenatura de 568,1°C. Este efluente pasa al tercer
horno (H-03) para volver a la temperatura de of@rac
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Fig. 2.5. Temperatura y conversion a lo largo dglado reactor.

En el tercer reactor (R-03) se consigue una codvede propano del 12%, con una selectividad
hacia el propileno del 85,8% y una temperatura8¥€& Su efluente pasa al cuarto horno (H-04)
para calentarse hasta la temperatura de operacion.
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Fig. 2.6. Temperatura y conversion a lo largdeteker reactor

En el cuarto reactor (R-04) se consigue una coidvede propano del 9,57%, con una selectividad
hacia el propileno del 77,91% y una temperatur®@te °C. El efluente pasa al intercambiador
carga-efluente, en el que se aprovecha el calaracalentar la alimentacion al primer horno y
reducir el consumo de fuel gas.
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Fig. 2.7. Temperatura y conversion a lo largo dglisdo reactor

En los reactores se controla la presion de operagite no puede ser mayor de 1,3 atm, ya que una
alta presion puede dafiar el catalizador. A lasal&cada reactor hay un cromatégrafo para analizar
muestras.

2.2.4. Hornos

Mediante los hornos se controla la temperaturaedecion, que es necesaria para conseguir la
conversion deseada. Esta se controla mediantetidahde gas combustible que se introduce en el
horno. Cuanto menor sea la temperatura respeletdteanperatura de operacion, se introducir
mayor cantidad de combustible.

El primer horno (H-01) recibe la corriente procadedel intercambiador de aprovechamiento
energético (E-01), que tiene una temperatura d&C5gina presion de 1,3 atm. En este horno se
eleva la temperatura hasta la temperatura de dferd&28°C aportando un calor de 682,3 kW
usando fuel gas como combustible.

El segundo horno (H-02) recibe el efluente del erimeactor (R-01) que se encuentra a una
temperatura de 536,7 °C y una presion de 1,3 atneste horno se aporta un calor de 891,4 kW
usando fuel gas para volver a elevar la temperatGgs °C.

El tercer horno (H-03) recibe el efluente del selgureactor (R-02), con una temperatura de 568,1
°C y una presion de 1,3 atm. Se eleva la temparatia de operacion mediante el uso de fuel gas
aportando un calor de 586,9 kW.

El cuarto horno (H-04) recibe el efluente del teroeactor (R-03), esta corriente tiene una
temperatura de 587 °C y una presion de 1,3 atnestEnhorno se eleva la temperatura de nuevo
hasta 628°C aportando un calor de 402,2 kW.

2.2.5. Regeneracion del catalizador

El catalizador desciende a lo largo del reactor gravedad y se va desactivando debido a la
formacion de coque sobre su superficie, por loajjgalir del cuarto reactor se envia a la unidad de
regeneracion continua del catalizador (DHP-01, A-Qde estd formado por cuatro etapas antes de
enviar el catalizador de nuevo al primer reactor.

- Combustién del coque

- Redistribucion del platino
- Reduccién de la humedad
- Reduccién del catalizador
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2.3 Etapa de separacion del propileno

2.3.1. Esquema general

El objetivo de la etapa de separacion (Plano DHRe83eparar el propileno (producto principal),
del propano, el cual se recircula; del hidrogen® se usa para recircular a la alimentacion para
disminuir la formacion de coque y como productasderio; y del resto de productos indeseados
formados mediante reacciones secundarias, contenel, @l etileno y el metano.

La separacion consta de etapas, en la primerabearuna separacion mediante compresion por
etapas, separando principalmente etano y etilemta Eegunda se realiza una separacién mediante
criogenizacion, separando el hidrégeno, el meglreiano y el etileno. En la tercera etapa se aepar
el propano y el propileno mediante una columnaedéldcion.

2.3.2. Efluente del reactor

El efluente del reactor esta formado por una cugigue contiene propileno, propano, hidrégeno,
metano, etano y eteno. Esta corriente pasa poteetambiador de aprovechamiento energético (E-
01), disminuyendo su temperatura y pasa a la sedei@eparacion del propileno.

2.3.3. Sistema de compresion por etapas

El sistema de compresion (Fig. 2.8.) esta fornamtaun compresor centrifugo de tres etapas (CO-
01) con enfriadores intermedios con agua de refifen (E-02, E-03, E-04).
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Fig. 2.8. Sistema de compresion por etapas
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Para controlar la temperatura deseada en cadahetgpm depurador de succion (V-01, V-02, V-
03), que retiran el liquido condensado para protgempresor. A la salida de la tercera etapa hay
un depurador de descarga (V-04). Los condensadius dlepuradores se unen en un recolector de
condensados (V-05) y se envian a la columna ddadést (C-01). Todos los depuradores de
sistema de compresion tienen un control de nivaiado que no permite que la altura de liquido
dentro de ellos supere cierto nivel para asegumgusela corriente de gas que introduce al
compresor no arrastre liquido y dafie el equipo.

Los depuradores de succidn también son necesariggeyel sistema de compresion requiere un
sistema de control antioleaje (anti-surge). Eljelsa produce por la fluctuacion de presion y
volumen que ocurre cuando se opera a relacionpsedn por encima de la maxima de disefio
o por debajo del valor minimo de la capacidad defi, provocando que el compresor presente
oscilaciones, es decir, inestabilidad de funcioeano. La linea de oleaje puede ser alcanzada
por un punto estable de operacion, ya sea reducirftljo o la presion en la succion. El

oleaje puede ocurrir en cualquier etapa del coropré&s esencial tener un sistema de control
antioleaje, que detecte la aproximacién de lasicmeks de oleaje y mantenga la presion por
debajo del limite que la ocasiona para evitar dicbstabilidad.

Este sistema de control debe mantener un flujomara través del compresor de tal forma que
la condicion de oleaje no sea alcanzada, tomarxdtt dlujo de la descarga del compresor, una
vez enfriado, y recirculandolo para mantener ujo flainimo en la succién, sin importar si éste
procede de la linea de entrada al equipo o dedmandescarga del compresor.

El efluente del reactor sale del intercambiadanatemperatura de 25°C y una presion de 1,3 atm y
se introduce en el depurador de succion de la @i@pa del compresor (V-01), junto con una
corriente de reciclo del segundo depurador de &Gudd-02), disminuyendo la temperatura de la
corriente que entra al primer compresor, de forma € propano y el propileno comiencen a
condensar.

La fase vapor entra en la primera etapa del corsprgreleva su presion a 8 atm y su temperatura a
79,3 °C y pasa al enfriador de la primera etag@2{Eenfriandose a una temperatura de 28°C.

Esta corriente pasa al succionador de la seguapa @¢-02), al que le llega una corriente de recicl
del tercer depurador de succién (V-03) y disminslygemperatura, pasando a la segunda etapa de
compresion y elevando su presion a 17 atm y ladeatypra a 41.6°C, enfriandose a 17°C tras pasar
por el enfriador de la segunda etapa (E-03).

Tras el enfriador, entra en el depurador de sucd@na tercera etapa (V-03), que recibe una
corriente de reciclo del depurador de descargadjy€nhfriandose, y pasa a la tercera etapa de
compresion, elevando su presion a 25°C y su tetmpea 40,6°C, enfriandose en el enfriador de la
tercera etapa (E-04) hasta los 5°C.

2.3.4. Sistema de separacion mediante criogenizacion

La corriente gaseosa que no ha condensado seasdlavtaja fria (A-02), una unidad criogénica que
consiste en un paguete de acero al carbono queremios enfriadores multi-pasos, valvulas de
estrangulacion y recipientes reparadores, siend@éssiderada como un paquete (Fig 2.9)
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Fig. 2.9. Esquema de la caja fria

El esquema de una caja fria consiste en un prittencambiador en el que se enfria la corriente a
una temperatura de 2,5 °C a la que condensa tqiopeino y el propileno y se envia a la columna
de destilacion (C-01). La corriente gaseosa sabsmhace pasar por un segundo intercambiador en
el que condensan el etano, el eteno y el metarsmjagdo solo hidrégeno en fase gas, a una
temperatura de -120,2 °C.

Parte del hidrégeno recuperado en la caja frianstaea la entrada del intercambiador de
precalentamiento (E-01) para mantener la relacidmdeno/propano de 10:1. El resto es un
subproducto de la unidad.

2.3.5. Columna de destilacion

La corriente de condensado formada por propanoogileno llega a la C-01 (Fig. 2.10), una
columna de platos en la que se separa finalmepteno y el propileno. El propileno se envia a la
esfera de almacenamiento de producto final y glgmo se recircula a la corriente de alimentacion
al intercambiador E-01.

La columna de destilacion consta de 140 platoseanoxidable, con un diametro de 1 m y una
altura de 65 m. La carcasa de la columna es de akeasrbono. La columna de separacion consta de
un condensador y un evaporador total, con undatreflujo de 28.

La corriente de alimentacion consta de 123,9 knfotfinada por un 58% de propano y un 42% de
propileno, a una temperatura de -5,7°C y una pre$sd12 atm. El plato de alimentacion es el
ndmero 67 y opera con un ratio de reflujo de 28.

La columna opera con una temperatura de cabezd,8%4y una presion de 16,1 atm y con una
temperatura de fondo de 54,4°C y una presion dea®@.

La corriente de salida de cabeza esta formada @6 &mol/h con un 99,6% de propileno y la
corriente de salida de fondo esta formada por Kh@#/h con un 3% de propileno.
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Fig. 2.10. Columna de separacion propano-propileno

2.4 Catalizador

Los catalizadores comerciales usados para la deghithcion de parafinas ligeras tienen base de
Oxido de cromo o de platino. Ambos tipos muestrarbuen desempefio para estos procesos. Sin
embargo, debido a la formacion de coque y la ragédactivacion del catalizador es necesaria una
continua regeneracion del catalizador.

El proceso Oleflex usa un catalizador de basenplatoportado sobre alimina (Pt-Sp@y). El
platino es un componente principal en la deshidracjén debido a su alta actividad para activar los
enlaces C-H y baja actividad para los enlaces C-C.

Sin embargo, algunas reacciones consecutivastaies la formacion de diolefinas y de coque son
catalizadas por los mismos sitios activos, incgo mayor rapidez, ya que las olefinas son mucho
mas activas que las parafinas.

n-Paraffin —’ n- Old'n P — n Diene

wt

Cracked Pmducts

A, Pt
Pol_\mers —> Coke

Pt = Platinum Site A = Acid Site

Fig. 2.11. Secuencias de las Reacciones que ae kewabo en los Catalizadores de Platino (Bhasin,
M. et al., 2001)
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La adicion de especies inactivas en la superfigicatalizador actia como diluyente, ademas
de incrementar la selectividad hacia la deshid@agién de la parafina debilitando la interaccion
entre el platino y la olefina, pero sin alteraineraccion Pt- Parafina. Estas impurezas llamadas
“promotores” o “modificadores” usualmente son negtahactivos como estafio, germanio, arsénico,
litio, cobalto, cinc y cobre. Estos compuestos dlo sictian como diluyentes sino que también
pueden alterar las propiedades del platino, siezidestafio el mas usado para procesos de
deshidrogenacion [10].

La adicion de estafio realza la actividad, seleltiViy estabilidad del catalizador ademas de
prolongar la desactivacion del mismo ya que maviéz coque depositado en el platino hacia el
soporte. La alimina tiene una excelente estabitiéfawica y resistencia mecanica a las condiciones
de procesamiento. Sin embargo, la razén méas inmperter la cual la alimina es utilizada como
material de soporte es su Optima capacidad pargengrun alto grado de dispersion del platino,
gue es esencial para lograr alta actividad y $éftetl en la deshidrogenacion.

2.5 Cinética de la reaccion

2.5.1 Reaccion de deshidrogenacion

El propano es adsorbido por el platino del catdtizanediante la union de dos atomos de la
superficie de Pt a través del enlace C-C. Uno slenlecanismos de reaccion puede ser el siguiente,
en el gue estan involucrados la deshidrogenaci@ttdi de las moléculas en fase gaseosa del
propano en la superficie del platino, la adsorai@ociativa del hidrogeno y la desorcion del
propeno [11].

ky
CyHg + 3Pt = CyH.Pt + 2HPt

k_y
ka_z kag
2HPt — H, + 2Pt  Ks=
n'{ﬂ_'.!I kﬂ_ﬂ
ka_z ka,
CEHGPI:: CEH5+PI-' K:z
kaz ka_

Este es un mecanismo simple de reaccion que agag@s los posibles pasos de la
deshidrogenacion. Asumiendo la reaccion en la Bcipef3) como la etapa mas lenta, la velocidad
de formacién del propeno es la siguiente:

PcsHP
ki(Pc,ng — CHs Hz/[{e )
(-m) =a 1 (Ecuacion 1)
14+ PcyH /
KC3H6

-r;= Velocidad de consumo del propano

k= Constante cinética de la reaccion de propano
Ke Constante de equilibrio
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p= Presion parcial en el gas del componente i

Kcang= Constante de equilibrio del propeno

2.5.2 Reaccion de cracking

En procesos experimentales de deshidrogenaciéroganm con catalizador Pt-Sn solo se
detectaron metano y eteno como productos de crpchor lo que se produce la siguiente
reaccion indeseada:

C3Hg & CH4 CH,
Ademas,
La reaccion de cracking tiene una cinética de proraen respecto al propano:
(—=12) = kapc,u,  (Ecuacion 2)

La formacion de etileno provoca que este puedecimrar hidrogenandose, formando
etano:

Esta reaccion también puede considerarse comoingtaca de primer orden respecto al eteno y el
hidrogeno:

(-r3) = k3pCZH4pH2 (Ecuacion 3)
(-r.)= Velocidad de cracking del propano
(-r3)= Velocidad de hidrogenacion del eteno
k.= Constante cinética del cracking de propano

ks= Constante cinética de la hidrogenacion del eteno

2.5.3 Reaccion de coquizacion y desactivacion del catalizador

La formacion de coque puede producirse por vanosegimientos, como el cracking total del
propano, la polimerizacion de olefinas (principalteedel propeno) y la condesacion de moléculas
largas.

El coque se forma principalmente por dos mecaniselosracking total del propano, que forma
carbén grafitado y por polimerizacion, formanddaroimaticos.

nC3Hg — 3nCHy 5 + 2,25nH,
La desactivacion del catalizador corresponde alesactivacion de primer orden:

da
dt
Integrando obtenemos la ecuacion que relaciorailadad con el tiempo:

=kga (Ecuacién 4)

—kgt

a=1-e (Ecuacién 5)

Donde la k es la constante de desactivacion, la cual auncentda temperatura de acuerdo a la
siguiente ecuacion [12]:

ks = 0,011 exp(

—127800(1 1

- _1 e
R T 893) [A™] (Ecuacion 6)
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3.1 Intercambiador carga-efluente

El intercambiador carga-efluente es un cambiadwasa y tubo que precalienta la carga al reactor
usando el efluente del reactor como fluido calefadke forma que disminuye la cantidad de fuel gas
necesaria en el primer horno. La condicion de disgfipleada es que el efluente del reactor salga
del intercambiador a una temperatura de 25°C.

Mediante un balance de energia se calcula el watmsario para enfriar el efluente del reactoahast
la temperatura deseada:

Q =mcCy (Ter = Te2) (Ecuacion 7)
Y calculamos la temperatura de salida de la cagbaedctor:
Q= mepf(sz —T¢1) (Ecuacién 8)
Para calcular el area de intercambio necesarimassta ecuacion de transmision de calor:
Q=UADTLM (Ecuaciéon 9)
(Ter = Tr2) = (Tez — Tpa)

(Ter — Ty2)
(Tez — Tr1)

La U se aproximé a la de un intercambiador carlyeeate del proceso RZ-100 (CEPSA):

DTLM = (Ecuacion 10)

In(

U =297,7 w
B " m2°C

Para resolver el sistema de ecuaciones usamo$el EE

3.2 Reactores

Los reactores del proceso son cuatro reactordfticagade lecho movil iguales, por lo que usamos
el modelo de flujo piston para calcular la masaatelizador que hace falta en cada uno para logar
una conversion de propano del 40% con una seltediviacia el propileno del 90%.

La ecuacion de disefio para el modelo flujo pisgila siguiente:
——=a(-1) (Ecuacion 11)

i= Propano (A), propileno (B), hidrégeno (C), atibe(D), metano (E), etano (F).

Ademas de la reaccion de deshidrogenacion, tensiosacciones de cracking y de hidrogenacion
del etileno, ademéas de la reaccion de coquizaciémprpvoca la desactivacion del catalizador.

Las velocidades de consumo de cada componentasssigliientes:

(=1a) = (=7)1 + (=Ta)2 (Ecuacién 12)
(=18) = —(—7a)1 (Ecuacién 13)
(=1¢) = (=71¢)3 = (=Tah1 (Ecuacién 14)
(=1p) = (=1p)3 — (—14)2 (Ecuacion 15)

36
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(—15) = —(—14), (Ecuacion 16)
(—15) = —(—1p)3 (Ecuacion 17)

Para la cinética de cada componente, necesitarpossién parcial de cada componente en funcion
de su flujo molar:

F;RT 5
pi = 0 (Ecuacion 18)
Q = ugqsAr (Ecuacién 19)

Para el modelo flujo piston, la variacion de laperatura respecto a la masa de catalizador es la
siguiente:

3
dT
iy 7 = Z(—AHR)(—ri) +Ua(T,~T)  (Ecuacién 20)
i=A,B,C,D,E,F i=1
Los cuatro reactores son adiabaticos, por lo qugJR=0, quedando la siguiente ecuacion:

3
ar
Gy = Z(—ri)(— AHY)  (Ecuacién 21)
i=A,B,C,D,E,F i=1

Para la desactivacion del reactor, usabamos el lmo@sactivacion de primer orden en el que
obtenemos un modelo para la desactivacion respetimmpo [Ecuacion ]. Para poder resolver el
sistema, obtenemos el tiempo en funcion de la nuEsacatalizador para poder integrar
ladesactivacion.

a=f(t) (Ecuacion 22)
w
t=— (Ecuacion 23)
m

w
a=1—exp(—ky E) (Ecuacion 24)

Para la cinética de las tres reacciones que saq@oen el reactor tenemos las siguientes constante
cinéticas:

kyo = 0,0315 —2
kg bar h
kyo = 2,79 - 104 0L
kg bar h

_ . —g  kmol
k3o = 1,416 107° =
KBO - 3,57 atm

14277

Keq = 0,01 exp(20,46 — )

Para resolver los reactores, usamos el programagBtaSntegrar las siete ecuaciones diferenciales
entre W=0y 3.500 kg.
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3.3 Hornos

En la entrada de cada reactor hay un horno queelervarga a una temperatura de 628°C, ya que la
reaccion de deshidrogenacion es muy endotérmicanyemer la temperatura de operacién ayuda a
conseguir una mayor conversion. El combustibldndeto es fuel gas, cuyo PCI es el siguiente:

PCI = 53.928 k]/kg y
cotle

Realizamos el balance de energia para calculai@l mecesario para calentar la carga a 628°C en
cada horno.

Queit = mCy(T, — 628) (Ecuacion 25)
El calor que debe generar la combustion del conhiteisiebe ser el siguiente:
Qcvie = Qutit + Cperdiao T Qgases (Ecuacion 26)
El calor perdido son las pérdidas debido a la caiiaque son un 5%:
Qperdido = 0,02 Qcpe (Ecuacion 27)

La resolucion del sistema de ecuaciones del herneadiza mediante EES.

3.4 Etapa de compresion

Para separar el propano y el propileno del resgades se usa una compresion en tres etapas con
enfriamiento intermedio y depuradores de succida gdtar que el condensado entre al compresor
y lo dafie.

El disefio y la simulacion de la etapa de compresiiievaron a cabo mediante ASPEN PLUS,
usando el siguiente diagrama de proceso

ETAPA-1 ETAPA-Z ETAPA-3

E-03 E-04

7]

Fig. 3.1. Sistema de compresion por etapas

El método termodinamico usado para la simulaciériadetapa de compresion fue el de Peng
Robinson, adecuado para mezclas de compuestoslarespsiendo asi usado para procesos con
hidrocarburos, ademas de proporcionar resultadesnables para todo rango de presion vy
temperatura.
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Las condiciones de operacion del sistema de coiprasn las siguientes:

Tabla 3.1. Condiciones de operacion de la etapameresion con enfriamiento

Presion  Presion de Temperatura de
Compresor  entrada salida Temperatuga de  enfriamiento
entrada (°C)
(bar) (bar) (°C)
12 etapa 1,11 9,12 -59 27,8
2% etapa 9,12 18,2 -5 17,9
32 etapa 18,2 26 15 5
Depurador Temperatura (°C) Presion (bar)
V-01 -59 1,11
V-02 -5 9,12
V-03 15 18,2
V-04 5 26

Introducimos la alimentacion, definimos el incretette presién y el rendimiento mecanico de los
compresores, la temperatura de salida de los doffés, la temperatura y la presion de los
depuradores Yy la presion de los MIXERS, simuldaddapa del proceso en ASPEN.

3.5. Depuradores de succion

Para el célculo del volumen de los depuradorea@sd, se uso la ecuacion de Souders-Brown:

PL-Pv 2
Pv

v=k (Ecuacion 28)

Donde:

v= velocidad maxima del vapor permitida (m/s)
pL = densidad del liquido (kg/n

pv = densidad del vapor (kgfin

Los valores para k recomendados son los sigui€hédda 3.2.)
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Tabla 3.2. Valores de k para rango de presiones

Presion (bar) k
0-7 0,107
7-21 0,101

21-42 0.092

3.5 Columna de separacién propano-propileno
Las condiciones de operacion de la columna se tonmadgHandbook Separation Techniques for

Chemical Engineers (Schweitzer), siendo las siguientes:

Y

.::. L |

ek

£

a1 L..'/-:\:‘\':_ i
s

l" ",
el
Fig 3.2. Esquema de la columna de separacion prgmapileno.

El disefio y simulacion de la torre se llevé a cateliante Aspen Plus, usando como método
termodinamico el de Peng Robinson, vélido para la&zde compuestos no polares, como
hidrocarburos. Primero, se disefié una columna D3 Péfa obtener el nUmero de platos, el plato

de alimentacion y el flujo molar de destilado.
Las presiones del condensador y el reboiler seviebtun usando un HEATER

E

>—varor}—>Qf—{cow =

Fig.3.3. Calculo de la presion de la torre
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Por lo que obtenemos una presién para el condedadd,314 bar y una presion para el reboiler de
20,685 bar.

A continuacion realizamos el disefio de la columaT®WU (Fig. 3.4), introduciendo las
condiciones de disefio:

Fig.3.4. Columna DSTWU

Introducimos los datos para la corriente de alia@ah y las condiciones de disefio de la columna.

Obtenemos que para las condiciones de operacamtuaona, comenzaremos a simular la columna
RADFRAC con 130 platos, con la alimentacién enlalop67 y con una fraccion de destilado de

0,42.

A continuacion, simulamos la columna con el mod@kDFRAC con los datos obtenidos en la

columna DSTWU:

Fia.3.5. Columna RADFRA
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Introducimos los datos de la corriente de alimédtadgual que la de la columna DSTWU, el
numero de platos obtenidos en la columna DSTW\&as0 el flujo molar de destilado y el reflujo,
el plato de alimentacion, la presion del condensatiopérdida de carga de la columna.

Con la simulacién de la columna RADFRAC obtenemus aolumna de 140 platos tiene un flujo
de destilado de 51,76 kmol/h del 99,6% de purezaagileno.

Para calcular el diametro de la torre se us6 eddoéde Sounders-Brown (Ecuacion 28) resultando
un diametro de 1 m.

La distancia entre platos se determina mediarsiglgente tabla:

Tabla 1.3. Espaciamiento entre platos segun diardetla torre

1. Espaciamiento de los platos

Diametro de latorre, T Espaciamiento de la tdrre,
m ft m In
0,15 6 minimo
1 menos 4 menos 0,50 20
1-3 4-10 0,60 24
34 10-12 0,75 30
4-8 12-24 0,90 36

Por lo que la distancia entre platos es de 0,5ateu@mos la algura de la torre:
Z = Nxt (Ecuacion 29)

Donde:

Ng: NUmero de etapas reales

t: Distancia entre platos

De este modo, obtenemos una altura de 65 m.
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41. Costes de implantacion
41.1. Estimacion de costes de los equipos mediante datos de SRI Consulting

Para realizar una estimacion del coste de los esjyjiertenecientes a la etapa de reaccién y
regeneracion de catalizador y de la caja fria 8auna tabla de escalamiento de los equipos para el
proceso UOP Oleflex, publicada por SRI Consultiagapel afio 2008 (Tabla 4.1). Los equipos cuyo
estimacion de coste se hizo mediante este métodossiguientes:

- Reactores de deshidrogenacion (R-01, R-02, R-038)R-
- Hornos interetapas (H-01, H-02, H-03, H-4)

- Regenerador del catalizador (CCR) (A-01)

- Cajafria (A-02)

Tabla 4.1. Escalamiento de Equipos (SRI Consul#8g8).

Capacidad de  Valor del C]:)ste de
° ' referencia exponente  rélerencia
item =aipo g (afio 2008)
(kg/h) )
R-01,02,0304  Reactoresde o376 08y  2:283.000
deshidrogenacion
H-01,02,03,04 Hornos interetapas ~ 93.746,00 0,79 482080
Regenerador del 3.649.000
AL catalizador (CCR) 66,72 0.70
A-02 Caja fria 8992,92 0,70 70.762,51

Para ajustar el precio para la capacidad calcalatggiormente se uso la siguiente ecuafitegters
& Timmerhaus, 1991(Ecuacién 30):

capacidad equipo exponente

coste equipo = coste equipo de referencia
quip quip f (capacidad equipo de referencia

Tras calcular la estimacion del coste para lospeguile la unidad, se trasladaron los precios al afio
2015 usando como indice el Chemical Engineeringt Blast Index (CEPCI).

CEPCI 2015)

m (Ecuaaon 31)

coste 2015 = coste 2008 (

43
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4.1.1.2. Estimacion del coste de los reactores

Los cuatro reactores de deshidrogenacion son gjuade lo que se ha tomado el reactor de mayor
capacidad para estimar el coste de los cuatrareact

Tabla 4.2. Estimacion del coste de los reactores

Coste total
(€ 2015)

. Coste por Coste por
NC ltem Capacidad unidad unidad

(kg/h) ($2008)  ($2015)

R-01,02, 03, 04 6.139,30 201.787,26 186.380,8 2323

4.1.1.3. Estimacion del coste de los hornos interetapas

Al igual que para los reactores, se han usadodlmses de referencia proporcionados por SRI
Consulting y se ha calculado la estimacion dekcpata el horno de mayor capacidad.

Tabla 4.3. Estimacién del coste de los hornosétapas

Coste por Coste por Coste total
ol Capacidad unidad unidad (€ 2015)
tem (kg/h) ($2008) (€ 2015)
H-01,02,03,04 6139,3 272.554,00 251.744,5 1.006.978

4.1.1.4. Estimacion del coste del regenerador de catalizador

Usando el coste y la capacidad de referencia deC8Rsulting se ha calculado la estimacion del
coste del Regenerador de Catalizador (CCR)

Tabla 4.4. Estimacion del coste del CCR

Capacidad Coste por  Coste total

N° Item unidad
(k) (€ 2015)
($ 2008)
A-01 100 4.870.496,90 4.498.634,5

4.1.1.5. Estimacion del coste de la Caja Fria

Para la estimacion del coste de la Caja Fria seruk@s datos del SRI Consulting como referencia
y se usaron las ecuaciones.
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Tabla 4.5. Estimacion del coste de la Caja Fria

Capacidad Cos_t € PO coste total
NC Item unidad
(kg/h) ($ 2008) (€ 2015)
A-02 5239,9 48.484,04 44.782,25

41.2. Estimacion del coste de equipos mediante hoja de calculo

La estimacion del coste de los equipos sobrantesaed mediante una hoja de calculo procedente
del libro Analysis, Synthesis, and Design of ChanRrocesses (Turton R., Bailie R.C., Whiting
W.B. and Shaeiwitz J.A.).

41.21. Estimacion del coste del Intercambiador Carga-Efluente
El coste de los intercambiadores de calor dependeigalmente del tipo de intercambiador y del

area total de transferencia de calor. Adicionalmexat consideran el material, las temperaturas y
presiones de operacion.

Los tubos y la carcasa son de acero al carbonmsasaportan una presion maxima de 1,3 atmy el
area de tranferencia es de 342°3 m

Tabla 4.6. Estimacion del coste del intercambiadaya-efluente

Area de Coste Coste
NP Item transferencia (¢ 2015) (€ 2015)
(m?)
E-01 342,3 192.419 175.101,3
41.2.2. Estimacion del coste de los compresores

El coste de los compresores depende del tipo deresor, el material, la potencia requerida y el
numero de etapas.

La etapa de compresion esta formada por tres ceorpeecentrifugos de acero al carbono con una
potencia requerida de 1443 kW.

Tabla 4.7. Estimacion del coste de los compresores

Potencia Coste

) Coste
requerida

N° ltem
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(kW) ($ 2015) (€ 2015)
CO-01 1443 5.784.770 5.264.140
41.23. Estimacion del coste de los Refrigeradores de la etapa de compresion

Al igual que el intercambiador carga-efluente,recip de estos equipos depende principalmente del
tipo de intercambiador y del area total de trapsiga de calor. Adicionalmente se consideran el
material, las temperaturas y presiones de opetdoarefrigeradores son de acero al carbono y
trabajan a la presién de salida de los compresores.

Tabla 4.8. Estimacion del coste de los refrigereslor

Area de Coste Coste
NP ltem transferencia (¢ 2015) (€ 2015)
(")
E-02 300 342.109 311.319,2
E-03 360 380.404 346.167,6
E-04 2710 1.900.500 1.729.455
41.24. Estimacion del coste de la columna de separacion propano-propileno

El coste de la columna de destilacion depende dtdrial de la carcasa, el tipo, el nimero
y material de los platos, el diametro de la colyraaltura y la presiéon maxima.

El material de la carcasa es acero al carbono ragemjue los platos son de acero
inoxidable. La columna tiene un diametro de 1 my altura de 65 m.

Tabla 4.9. Estimacion del coste de la torre deldeisin

Coste Coste

Diametro Altura ¢
Numerode ¢ 5015) (€ 2015)

N° Item
(m) (m) platos

C-01 1,0 65,0 130 1.305.085 1.187.627,35
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4.1.2.5. Estimacion del coste de los depésitos

El coste de los depdsitos depende de su disposatiématerial de construccion, la presion
maxima de operacion y de sus dimensiones.

Tabla 4.10. Estimacion del coste de los depdsitos

Diametro Altura Coste Coste
N° [tem
(m) (m) ($2015) (€ 2015)
V-01 1,7 51 89.026 81.013,7
V-02 0,8 2,4 37.514 34.137,7
V-03 0,7 21 23.079 21.001,9
V-04 0,5 15 20.124 18.312,8

4.2. Costes de operacion
Los costes de operacion que se tendran en cuerniasssiguientes:
- Materia prima: propano
- Catalizador: Platino sobre alimina
- Combustible para los hornos

- Refrigerante
- Electricidad

4.21. Coste del catalizador

El catalizador usado en los reactores es un @dalizle platino sobre alimina, DeH-16,
perteneciente a UOP, con las siguientes caratasist

Tabla 4.11. Caracteristicas del catalizador

Densidad aparente

(kg/n?) 588
Densidad 520
(kg/n7)0

Diametro (mm) 1,6

Forma Esférica

% p/p Platino 30

Para la estimacion del precio del catalizador,uganp se ha tenido acceso al precio real de éste, s
ha estimado como el precio del Platino (Fig. 4.1.)
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Fig.4.1. BAST's U.S. EIB Platinum

Se ha tomado un precio medio de 924,5 $/troy olmcgie equivale a 27,05 €/g. Multiplicamos el
precio obtenido por un factor de 1,2, para aproxghgrecio de la alimina, obteniendo un precio
final de 32,46 €/g.

4.2.2. Coste del propano

El propano es la materia prima del proceso, lauei@h de su precio se encuentra en la siguiente
gréfica (Fig. 4.2).
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Fig. 4.2. Evolucion del precio del propano (Indewridi)

El precio actual del propano es de 0,4 € por gadfadounidense, lo que equivale aproximadamente
a 0,20 €/kg.
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4.2.3. Coste de las utilities

4.2.31. Electricidad

0.1027

.....................................................................................................

____________________________________________________________________________

0.08
0.0794

200852 200852

201052 201152 201252 201352

PRECIO NETO DE LA ELECTRICIDAD DE USO INDUSTRIAL. ESPANA

Unidades: EUROS/KWH. Visto en Tematicas.orgel 14/12/2015. Permalink: hitp;//tematicas.org/M6/U44EIS/

201452

Fig. 4.3. Precio de la electricidad de uso indaistm Espafia

Tabla 4.12. Costes de la electricidad de uso iridush Espafia

Semestre Precio
(€/kWh)
2015851 0,0921
2014 S2 0,0979
2014 S1 0,0988

4232 Combustible

El combustible seleccionado para los hornos esagasal, en la siguiente gréfica (Fig. 4.4) se
muestra el precio del gas natural en €/GJ
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Fig. 4.4. Precio del gas natural

Se tomara un precio medio de 1,6 €/GJ para elloalelicoste de produccion

4.3. Costes totales

Tabla 4.13. Costes de operacién

o Capacidad ] Precio total
Suministro : Precio
necesaria €/afio
Propano 2.533,5 kg/h 0,20 €/kg 4.377.888,00
Catalizador 0,5 kg/h 32,46 €/kg 19.202.365,44
Combustible 2.562,8 kW 1,80 €/GJ 143.482,75
Electricidad 1442,2 kW 0,096 €/kwh 1.122.465,60

TOTAL 24.846.201,8
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Tabla 4.14 Resumen de costes de implantacion

N° ITEM PRECIO
RECIPIENTES
V-01 81.013,66
V-02 34.137,74
V-03 21.001,89
V-04 18.312,84
TOTAL 154.466,13
COLUMNAS
C-01 187.627,35
TOTAL 187.627,35
COMPRESORES
CO-01 5.264.140
TOTAL 5.264.140
INTERCAMBIADORES
E-01 175.101,3
E-02 311.319,2
E-03 346.167,6
E-04 1.729.455

TOTAL 2.562.043,1

REACTORES

R-01,02.03,04 745.523,2

TOTAL 2.982.092,8
HORNOS
H- 1.006.978
01,02,03,04
TOTAL 4.027.912
OTROS
A-01 4.498.635,5

A-02 44.782,25
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TOTAL 4.543.417,75

TOTAL 19.721.699,13
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Fig.4.5. Representacion grafica de los costes uip@s)

4.4. Beneficios

El beneficio adquirido por la planta procederdadeeinta del producto principal, el propileno.

El precio de venta del propileno depende fundarimeatde del precio de la materia prima, el
propano, el cual varia mucho debido a la fluctuadi precio del petréleo (Fig. 4.6).
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Fig. 4.6. Platts Global Propylene Price Index
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En la Fig. 4.6 se observa como el precio del propiloscila entre 800-1.450 $ la tonelada métrica,
por lo que se tomara un precio de venta que geeesdicios a la planta.

El hidrégeno que no se recircula al proceso seerérabmo subproducto a un precio aproximado de
1,5 € el kilogramo.

4.5, Calculo de los indices de rentabilidad

4.51. Calculo de los flujos netos de caja

El flujo neto de caja es la suma de los benefing®s, de la amortizacion y de cualquier otro
ingreso o desembolso.

Primero debemos calcular el beneficio bruto, qua diferencia entre los ingresos por la venta del
producto (V) y el coste total de produccion (CTP).

BB =V —CTP (Ecuacion 32)
A continuacion, calculamos el beneficio neto ade&esnpuestos, el cual se obtiene afiadiendo la
depreciacion de los equipos (D).

BNAI = BB —D (Ecuacion 33)

Luego, calculamos el beneficio neto después deestps, que se obtiene restandole al BNAI los
impuestos, (1-t), donde t es la tasa legal impesika cual tiene un valor del 30%.

BNDI = BNAI (1 —t) (Ecuacion 34)

El flujo de caja se obtiene sumando la depreciatgdins equipos al beneficio neto después de los
impuestos.

FC = BNDI + D (Ecuacion 35)

Ya que el objetivo del proyecto es realizar unadpracion a la rentabilidad del proceso, la

amortizacion de los equipos sera lineal y se supamal coste de produccion y un precio de venta
constante, por lo que los flujos de caja serarlégyzara todos los afios. El andlisis de rentadilida
se hara para un periodo de 20 afios.

Tabla 4.15. Célculo de los flujos de caja

€
BB 4.802.908,6
BNAI 3.095.489,2
BNDI 2.166.482,4

FC 3.874.261,9
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45.2. Calculo del VAN

El VAN es un indice de rentabilidad que se baseadular la suma de los valores actualizados de
los flujos netos de caja, si el resultado es posiil proceso es rentable, ya que obtenemos
beneficios, mientras que si el resultado es nepativproceso no es viable puesto que tenemos
pérdidas. El VAN se calcula con la siguiente ecraci

FCy
1-pn

VAN = -A+3YN_, (Ecuacién 36)

Donde A es la inversion inicial, n el afio de fld@ caja y i la tasa interna de rentabilidad, ld cua
supondremos con un valor del 15%

VAN = —17.074.194,5 + EN 3.874.261
- R + (1+0,15)"
n=

VAN= 4.846.086,09 €

453. Calculo del TIR

El TIR es un indice de rentabilidad que consisteattular la tasa interna de rentabilidad que hace
que el VAN tenga un valor de 0. Si el TIR obterédanayor a la tasa interna de rentabilidad real, el
proyecto es rentable, en el caso contrario, seiabie.

0=—-4+3N, a Fen (Ecuacion 37)

+TIR)™

TIR=21%

4.54. Calculo del Payback

El Payback es el periodo de retono o de reembessdecir, el tiempo requerido para recuperar
la inversion inicial. Se calcula mediante el VAMr&lo éste el afio en el que el VAN es igual a
0, lo que nos da un resultado de 8,5 afios paraeeaula inversion inicial.



5 CONCLUSIONES

Segun los resultados obtenidos en los indices rdebitidad el proceso es viable, con un VAN
positivo y un TIR mayor a la tasa de rentabilidapkesta.

Aln asi, los beneficios obtenidos no son muy ajtagjue ademas el payback es alto, pues no se
recupera la inversion hasta aproximadamente lo$id®® & medio. Esto puede deberse a la
aproximacion de los costes de produccién y losetiay ya que el coste de propano, asi como el del
combustible, fluctian mucho debido a la variaciéhptecio del petréleo, lo que también produciria
variaciones en el precio de venta del propilen@lyhddrogeno como subproducto, pero al ser un
proyecto académico, se han tomado los costesprdofs de venta constantes, lo cual hace variar
mucho el resultado. AUn asi, los resultados olierpdrecen coherentes y satisfactorios.
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7 ANEXOS

DIAGRAMAS DE MASA Y ENERGIA
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PROPIEDAD UNIDAD 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14
Fase L M \% Vv \% \% \% V Vv \% \% Vv \% \%

Flujo masico total ka/h 2288 6139 6139 6189 6172,5872,58| 6176,01 6176,01 6200,/4 6200,74 6154,94,61511690,70 11690,70
Flujo molar total kmol/h 52 350 350 35( 37356 883 398,21| 398,21 400,04 400,04 407{60 407,60 535,8%35,85
Temperatura °C 25 -40 566 628 5362 628 568,1 6P8 87 3 628 500 25 -59 77
Presion atm 4 4 13 13 13 13 13 13 13 13 18 1n 1, 291
Peso molecular kg/kmol 44 17584 1754 17/54 16)5216,52 15,87 15,87 15,5 15,5 15,1 15)1 21,81 21,81
Fraccién molar vapor 0 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1
PROPIEDAD UNIDAD 15 16 17 18 19 20 21 22 23 24 25
Fase \% \% \% Vv Vv \% M Vv L L L

Flujo mésico total kg/h 11690,70 14422,p5 14422 ,28422,25| 13140,30] 13140,30 13140,30 5487|68  7652,8934,94 | 6203,23
Flujo molar total kmol/h 535,85 600,64 600,64 6@0,6 572,57 572,57 572,57 392,24 180,33 208,41 143,62
Temperatura °C 28 -5 417 18 15 40,5 5 5 5 15 -5
Presion atm 9,12 9,12 18,2 18,2 18,2 26 26 25 26 2 18§ 9,12

Peso molecular kg/kmol 21,81 24,01 24,01 24,01 22,94 22,94 2294 4,04 42,43 42,87 43,19
Fraccion molar vapor 1 1 1 1 1 1 0,68" 1 0 0 0
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PROPIEDAD UNIDAD 26 27 28 29 30 31 32 33 34

Fase L L L L L \Y \% L L

Flujo masico total kag/h 667,43 667,43  4682,20 534, 325,01 440 105| 2182,14 31645
Flujo molar total kmol/h 15,37 15,37 108,56 1244 1212 220 52,5 51,97 71,92
Temperatura °C -59 5,7 2,6 -6 -120,2 -120{2 -120,2 42,2 60,8
Presion atm 1,11 12 2,2 12,5 4 4 4 17,3 21,7
Peso molecular kag/kmol 43,42 43,42 43,13 43,2 29 2 2 42 44
Fraccién molar vapor 0 0 0 0 0 1 1 0 0
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Composicion 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14
PROPANO 1,00 0,37 0,37 0,37 0,284 0,284 0,232 032199 | 0,199 0,176 0,174 0,290 0,290
PROPILENO - - - - 0,061 0,061 0,096 0,095 0,105 19,1 0,128| 0,128 0,179 0,179
HIDROGENO - 0,63 0,63 0,63 0,651 0631 0,6p1 0,660,666 | 0,666, 0,669 0,669 0,509 0,509
ETILENO - - - - 0,002| 0,002 0,00¢ 0,006 0,01 0,01 ,01@ | 0,014 0,015 0,01b
METANO - - - - 0,002| 0,002 0,006 0,006 0,01 0,01 018, | 0,013 0,011 0,01
ETANO - - - - <0,001| <0,001 <0,001 <0,0?1 <0,001 ,080 | <0,001] <0,001 <0,001 <0,0(i)1
Composicion 15 16 17 18 19 20 21 22 23 24 25 26 47 28
PROPANO 0,290, 0,319 0,319 0,319 0294 0,294 0,2941560, 0,593| 0,625 0654 068y 0,687 0,565
PROPILENO 0,179 0,203 0,208 0,203 0,202 0,202 O,R02120| 0,379 0360 0,338 0311 0311 0435
HIDROGENO 0,509| 0457 0457 045/ 0431 0481 0,480,695 | 0,016 0,009 0,008 - - -
ETILENO 0,015| 0,017{ 0,014 0,01y 0,018 0,018 0,018,014 | 0,004, 0,003 0,001 - - -
METANO 0,011 | 0,010f 0,010 0,010 0012 0,011 0011014, 0,002| 0,001 0,001 - - -
ETANO <0,001| <0,001 <0,004 <0,001 <0,001 <0,(|)Ol 08D, <0,001] <0,001 <0,0001 <0,001 - - -
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Composicion

29 30 31 32 33 34
PROPANO 0,581 | - - - | 0,004| 0997
PROPILENO 0419 | - - - | 0,996 | 0,003
HIDROGENO ; ; 1 1 ] ]
ETILENO - 0499 | - - - -
METANO ; 05 ; ; ] ]
ETANO - 0,001| - ; ] )
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DIAGRAMAS DE FLUJO
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LISTA DE EQUIPOS
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CLIENIE INE DOC. Rev
LISTA DE EQUIPOS
UBICACION
Bev. Fecha Por Revd. Apd.
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COLIPREESION rafrigaracidn
ENFRIADCOR DE LA CARCASA i } EJ:L.Fﬂ,amianto
E-03 AB SEGUNDA ETAPA + TUBDS 2105 360 41.8/17.9 18,2 meadiants agua d=
DE COMMPRESION rafrigaracidn
ENFRIADOE.DE LA CARCASA Enfriamisnto
E-04 AB TERCERA ETAPA v TU'ED‘5 996,434 2710 40.6/3 26 meadiants agua da
DE COMPRESION rafrigaracidn
CONDENSADOER DE Enfrismisnto
E-03 LACABEZADELA TOTAL meadiants agua ds
COLUMMNA rafrigaracion
REBOILERDEL Vaper como fluido
E-06 FONDODELA lafact
COLUMNA caistacio
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CLIENIE INE DOC. Rev
LISTADE EQUIPOS
TEICACION
LISTA DE EQUIPOS . Rev. Fecha Por Revd. Apd
TUNIDAD i
FLANTADE Nt
DESHIDEOGENACION DE
PREOPANO
BOMBAS
FLUJO DIFERENCIAL CRAVEDAD ] POTENCIA
ITEMN° | DESCRIFCION | VOLUMETRICO TIFO DE FRESION C"‘B[E;“L ESFECIFICA @P “”PE{,RE’;TLR"‘ HIDRAULICA NATERIAL COMENTARIOS
{ra®/h} (bar} ¥I (W)
TOMEA DE
IMPULSIONTE , . sos s A
po1aB | DEULSIONDE 126 CENTRIFUGA 1 50 0.3 ACERO DUPLEX.
L4 COLUMNA
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CLIENIE INE DOC. Rev
LISTA DE EQUIPOS
TBICACION
LISTA DE EQUIPOS . Rev. Fecha Por Rewvd. Apd
UNIDAD
PLANTADE i
DESHIDROGENACION DE
PROPAND
COMPRESORES
ITEMN® | DESCRIFCION TIPO PoLoor | FLUJG VOLUMETRICO (m*n) DIFERE"'CI{-:;I;E FRESION POTENCILA (kW) MATERIAL COMENTARIOS
1*ETAPA I*ETAPA F*ETAPA 1*ETAPA I*ETAPA I*ETAPA I*ETAPA I*ETAPA I*ETAPA
COMPRESORDE | CENTRIFU MOTOR i nae iees . . o _ - —
Co-01 TRES ETAPAS ) ELECTRICO BD32,035 135551 683 64 ] Q =z 204,74 3558 1798 ACERQ ATRI 2320
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CLIENTE INE DOC. Rev
LISTA DE EQUIPOS e
UBICACION LISTA DE EQUIPOS ax Rev. Fecha Por Revd. Apd.
L
UNIDAD
FLANTA DE DESHIDROGENACION
DE PROPANO
REACTORES
DIMENSIONES CONDICIONES DE DISENO
CANTIDAD DE
ITEMN® DESCRIPCION ORIENTACION ¢ | CATALIZADOR | MATERIAL COMENTARIOS
DIAMETRO ALTURA TEMP (°C) PR&SEEE)'I" (ke)
INTERNO (m) (m) ENTRADA AN -
REACTOR CATALITICO
R-01 DE v 15 628 1.3 3.000 3.A. 240-304 Reactor adisbatico de lacho mowil
DESHIDROGENACION
REACTOR CATALITICO
R-02 DE v 2.3 628 13 3.000 5.A. 240-304 | Reactor adishdtico de lacho mavwil
DESHIDROGENACION
REACTOR CATALITICO
R-03 DE v 2.5 628 13 3.000 8.A 240-304 | Resctor adishético de lecho mawil
DESHIDROGENACION
REACTOR CATALITICO
R-04 DE v 2.3 628 13 3.000 S.A. 240-304 | Reactor adishdtico de lecho mavwil
DESHIDROGENACION
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CLIENIE INE DOC. Rev
LISTADE EQUIPOS
TEICACION
LISTA DE EQUIPOS & Rev. Fecha Por Revd. Apd.
L
TUNIDAD
PLANTA DE DESHIDROGENACTON
DE PROPANO
EECIPIENTES
DIMENSIONES CONDICIONES DE DISENO
i i PESO
ITEM N DESCRIPCION ORIENTACION " MATERIAL COMENTARIOS
DIAMETRO ALTURA TEMP (*C) PR&SFISI‘ (ke)
INTERNO (m) (m) ENTRADA MAXMIN
' DEPURADOR DE ' i ] i £S5 -5.A 516
V.01 SUCCTION DE LA W L7 5 8 L1 GRADO 60
PRIMERA ETAPA
- DEPURADOR DE ' i ) £S5 -5.A 516
V.02 SUCCION DE LA W 0.8 3.3 -3 8.12 GRADO 60
SEGUNDA ETAPA
' DEPURADOR DE ' i | i ) £S5 -5.A 516
V-3 SUCCION DE LA N 0 2.8 13 182 GRADO 60
TERCERA ETAPA
V04 DEPURADOR DE v 05 . a 2 £S5 -5.A 516
- DESCARGA : - < GRADO 60
v RECOLECTOR DE .
-0 CONDENSADOS
v.os | BOTELLONDEREFLUD .
- DE LA COLUMNA
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CLIENTE

TNE DOC Rev
LISTA DE EQUIPOS
MURICACION
LISTA DE EQUIPOS i Rev. Fecha Por Revd. Apd.
TNIDAD -
PLANTADE _
DESHIDROGENACKIN DE
TROPANO
HOFNDS
MATERIAL CONDICIONES DE DISENO
TEM | pEscRIpCION CALOR TRANS. (kW) AREA TRANS. (m’) == PRESION COMENTARIOS
: EXTERNOS TUBOS [EALE {atm)
ENT/SAL o
H.01 e 560, S60.5/678 13 Fel-ms como conbustible
pay: | SRR 801 4 536,3/628 13 Pusl.gas comso combstibls
B0 o 5360 56817608 13 Fuaal-mat come comhutile
gy | SRR 40 557618 13 Fraal-ma: coma combtile
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HOJA DE DATOS DE LOS EQUIPOS
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ftem no R-01
Proyecto Planta de deshidrogenacién de propano
N© de documento
. NO del cliente
Ingeniero Rev Fecha Por Verificado
m Procesos
r de Instrumentacion
i Mecanico
Pagina lde1l
1 CLIENTE ETSI | DESCRIPCION REACTOR CATALITICO ADIABATICO
2 UBICACION SERVICIO DESHIDROGENACION DE PROPANO
3 UNIDAD DESHIDROGENACION DE PROPANO NUMERO DE UNIDADES 1
4 DATOS DEL EQUIPO
5 ALTURA TIPO DE REACTOR ADIABATICO
6 DIAMETRO 25m TIPO DE FLUJO RADIAL
7 DATOS DEL PROCESO
8 CONDICIONES DE OPERACION _ U.M. CORRIENTE DE ENTRADA CORRIENTE DE SALIDA
9 FLUJO MASICO Kg/h 6116 6138,8
10 FLUJO VOLUMETRICO m’/h
11 PRESION DE OPERACION atm 1,3 1,3
12 TEMPERATURA DE OPERACION °C 628 536,7
13 PESO MOLECULAR 16,4
14 | DENSIDAD @TYP kg/m’
15 VISCOSIDAD @T Y P Cp
16
17 DATOS DEL CATALIZADOR
18 CARALIZADOR PLATINO SOPORTADO SOBRE ALUMINA CANTIDAD DE CATALIZADOR 3.000
19 | TIPO DE LECHO MOVIL | DIAMETRO DE PARTICULA 1/16 in
20 FORMA ESFERICA DENSIDAD 588,68 kg/m’
21 CONTENIDO DE PLATINO 0,3% p/p | DENSIDAD APARENTE 619,92 kg/m®
22 AREA SUPERFICIAL 100 m%/g
23 DATOS DE LA REACCION
24 NOMBRE DESHIDROGENACION DE PROPANO CONVERSION 18,2%
25 TIPO DE REACCION ENDOTERMICA SELECTIVIDAD DE PROPANO 95,55%
26 PRODUCTOS COLATERALES METANO ETENO
27 ETANO HIDROGENO
28
29 ESPECIFICACION DE LOS MATERIALES PLAN DE LAS CONEXIONES
30 PIEZA MATERIAL ESPECIFICACION MARCA CANT. ® (in) ELEVACION LIBRAJE TIPO/CARA SERVICIO
31 CARCASA S.A. 240-304
32 CASQUETES S.A. 240-304
33 RECUBRIMIENTO
34 BRIDAS DE BOQUILLA
35 CUELLOS DE BOQUILLA
36 INTERNOS
37 PERNOS (INT/EXT)
38 | TUERCAS (INT/EXT)
39 EMPACADURAS (INT/EXT)
40 SOPORTES
41 TORNILLER{A DE ANCLAJE
42 GANCHOS
43 REFUERZOS
44 ACCESORIOS
45
46
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ftem no R-02
Proyecto PLANTA DE_DESHIDROGENACION DE PROPANO
N© de documento
. NO del cliente
Ingeniero Rev Fecha Por Verificado
m Procesos
jor de Instrumentacion
S Mecanico
Pagina 1DE1
1 CLIENTE ETSI | DESCRIPCION REACTOR ADIABATICO DE LECHO MOVIL
2 UBICACION SERVICIO DESHIDROGENACION DE PROPANO
3 UNIDAD DESHIDROGENACION DE PROPANO | NUMERO DE UNIDADES 1
4 DATOS DEL EQUIPO
5 ALTURA TIPO DE REACTOR ADIABATICO
6 DIAMETRO 25m | TIPO DE FLUIO RADIAL
7 DATOS DEL PROCESO
8 CONDICIONES DE OPERACION _ U.M. CORRIENTE DE ENTRADA CORRIENTE DE SALIDA
9 FLUJO MASICO Kg/h 6138,8 6139,3
10 | FLUJO VOLUMETRICO m’/h
11 PRESION DE OPERACION barg 1,3 1,3
12 | TEMPERATURA DE OPERACION oC 536,7 568,1
13 | PESO MOLECULAR 16,4 15,8
14 DENSIDAD @T Y P kg/m® 6138,8
15 | VISCOSIDAD @TY P Cp
16
17 DATOS DEL CATALIZADOR
18 | CARALIZADOR PLATINO SOPORTADO SOBRE ALUMINA CANTIDAD DE CATALIZADOR 3.000
19 | TIPO DE LECHO MOVIL | DIAMETRO DE PARTICULA 1/16in
20 | FORMA ESFERICA | DENSIDAD 588,68 kg/m’
21 | CONTENIDO DE PLATINO 0,3%p/p | DENSIDAD APARENTE 619,92 kg/m’
22 AREA SUPERFICIAL 100 m%/g
23 DATOS DE LA REACCION
24 | NOMBRE DESHIDROGENACION DE PROPANO | CONVERSION 14,72%
25 | TIPO DE REACCION ENDOTERMICA | SELECTIVIDAD DE PROPANO 91,4%
26 | PRODUCTOS COLATERALES METANO ETENO
27 | RELACION MOLAR DE REFLUJO ETANO HIDROGENO
28
29 ESPECIFICACION DE LOS MATERIALES PLAN DE LAS CONEXIONES
30 | PIEZA MATERIAL ESPECIFICACION | MARCA | CANT. | ®(in) ELEVACION LIBRAJE TIPO/CARA SERVICIO
31 | CARCASA S.A. 240-304
32 | CASQUETES S.A. 240-304
33 | RECUBRIMIENTO
34 | BRIDAS DE BOQUILLA
35 | CUELLOS DE BOQUILLA
36 | INTERNOS
37 | PERNOS (INT/EXT)
38 | TUERCAS (INT/EXT)
39 | EMPACADURAS (INT/EXT)
40 | SOPORTES
41 | TORNILLERIA DE ANCLAJE
42 | GANCHOS
43 | REFUERZOS
44 | ACCESORIOS
45
46
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ftem no E-03
Proyecto PLANTA DE_DESHIDROGENACION DE PROPANO
N© de documento
NO del cliente
Ingeniero Rev Fecha Por Verificado
Procesos
Instrumentacion
Mecanico
Pagina 1DE1
1 CLIENTE ETSI | DESCRIPCION REACTOR ADIABATICO DE LECHO MOVIL
2 UBICACION SERVICIO DESHIDROGENACION DE PROPANO
3 UNIDAD DESHIDROGENACION DE PROPANO | NUMERO DE UNIDADES 1
4 DATOS DEL EQUIPO
5 ALTURA TIPO DE REACTOR ADIABATICO
6 DIAMETRO 25m | TIPO DE FLUIO RADIAL
7 DATOS DEL PROCESO
8 CONDICIONES DE OPERACION _U.M. CORRIENTE DE ENTRADA CORRIENTE DE SALIDA
9 FLUJO MASICO Kg/h 6139,3 6139,2
10 | FLUJO VOLUMETRICO m’/h
11 PRESION DE OPERACION barg 1,3 1,3
12 | TEMPERATURA DE OPERACION oC 568,1 587
13 | PESO MOLECULAR 15,8 154
14 | DENSIDAD @TYP kg/m*
15 | VISCOSIDAD @TY P Cp
16
17 DATOS DEL CATALIZADOR
18 | CARALIZADOR PLATINO SOPORTADO SOBRE ALUMINA CANTIDAD DE CATALIZADOR 3.000
19 | TIPO DE LECHO MOVIL | DIAMETRO DE PARTICULA 1/16in
20 | FORMA ESFERICA | DENSIDAD 588,68 kg/m’
21 | CONTENIDO DE PLATINO 0,3%p/p | DENSIDAD APARENTE 619,92 kg/m’
22 AREA SUPERFICIAL 100 m%/g
23 DATOS DE LA REACCION
24 | NOMBRE DESHIDROGENACION DE PROPANO | CONVERSION 12%
25 | TIPO DE REACCION ENDOTERMICA | SELECTIVIDAD DE PROPANO 85,8%
26 | PRODUCTOS COLATERALES METANO ETENO
27 | RELACION MOLAR DE REFLUIO ETANO HIDROGENO
28
29 ESPECIFICACION DE LOS MATERIALES PLAN DE LAS CONEXIONES
30 | PIEZA MATERIAL ESPECIFICACION MARCA | CANT. | ®(in) ELEVACION LIBRAJE TIPO/CARA | SERVICIO
31 | CARCASA S.A. 240-304
32 | CASQUETES S.A. 240-304
33 | RECUBRIMIENTO
34 | BRIDAS DE BOQUILLA
35 | CUELLOS DE BOQUILLA
36 | INTERNOS
37 | PERNOS (INT/EXT)
38 | TUERCAS (INT/EXT)
39 | EMPACADURAS (INT/EXT)
40 | SOPORTES
41 | TORNILLERIA DE ANCLAJE
42 | GANCHOS
43 | REFUERZOS
44 | ACCESORIOS
45
46
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ftem no E-04
Proyecto PLANTA DE_DESHIDROGENACION DE PROPANO
N© de documento
. NO del cliente
Ingeniero Rev Fecha Por Verificado
m Procesos
ior de Instrumentacion
i i Mecanico
Pagina
1 CLIENTE ETSI | DESCRIPCION REACTOR ADIABATICO DE LECHO MOVIL
2 UBICACION SERVICIO DESHIDROGENACION DE PROPANO
3 UNIDAD DESHIDROGENACION DE PROPANO | NUMERO DE UNIDADES 1
4 DATOS DEL EQUIPO
5 ALTURA TIPO DE REACTOR ADIABATICO
6 DIAMETRO 2,5m | TIPO DE FLUIO RADIAL
7 DATOS DEL PROCESO
8 CONDICIONES DE OPERACION _ U.M. CORRIENTE DE ENTRADA CORRIENTE DE SALIDA
9 FLUJO MASICO Kg/h 6139,2 6138,9
10 | FLUJO VOLUMETRICO m’/h
11 | PRESION DE OPERACION barg 1,3 1,3
12 | TEMPERATURA DE OPERACION oC 587 605
13 | PESO MOLECULAR 154 15
14 DENSIDAD @T Y P kg/m®
15 | VISCOSIDAD @TY P Cp
16
17 DATOS DEL CATALIZADOR
18 | CARALIZADOR PLATINO SOPORTADO SOBRE ALUMINA CANTIDAD DE CATALIZADOR 3.000
19 | TIPO DE LECHO MOVIL | DIAMETRO DE PARTICULA 1/16in
20 | FORMA ESFERICA | DENSIDAD 588,68 kg/m’
21 | CONTENIDO DE PLATINO 0,3%p/p | DENSIDAD APARENTE 619,92 kg/m’
22 AREA SUPERFICIAL 100 m%/g
23 DATOS DE LA REACCION
24 | NOMBRE DESHIDROGENACION DE PROPANO | CONVERSION 9,6%
25 | TIPO DE REACCION ENDOTERMICA | SELECTIVIDAD DE PROPANO 78%
26 | PRODUCTOS COLATERALES METANO ETENO
27 | RELACION MOLAR DE REFLUIJO ETANO HIDROGENO
28
29 ESPECIFICACION DE LOS MATERIALES PLAN DE LAS CONEXIONES
30 | PIEZA MATERIAL ESPECIFICACION | MARCA | CANT. | ®(in) ELEVACION LIBRAJE TIPO/CARA SERVICIO
31 | CARCASA S.A. 240-304
32 | CASQUETES S.A. 240-304
33 | RECUBRIMIENTO
34 | BRIDAS DE BOQUILLA
35 | CUELLOS DE BOQUILLA
36 | INTERNOS
37 | PERNOS (INT/EXT)
38 | TUERCAS (INT/EXT)
39 | EMPACADURAS (INT/EXT)
40 | SOPORTES
41 | TORNILLERIA DE ANCLAJE
42 | GANCHOS
43 | REFUERZOS
44 | ACCESORIOS
45
46
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ftem no C-01
Proyecto PLANTA DE DESHIDROGENACION DE PROPANO
N de documento
NO del cliente
. | Ingeniero Rev Fecha Por Verificado
Procesos
M Instrumentacion
r de Mecénico
Pagina 1DE1
1 CLIENTE ETSI DESCRIPCION COLUMNA DE PLATOS
2 UBICACION SERVICIO SEPARACION PROPANO-PROPILENO
3 UNIDAD DESHIDROGENACION DE PROPANO NUMERO DE UNIDADES 1
4 DATOS DEL EQUIPO
5 ALTURA TIPO DE PLATOS PERFORADOS ESPESOR DE LOS PLATOS
6 DIAMETRO NUMERO DE PLATOS 130 DISTANCIA ENTRE PLATOS
7 NUMERO DE PASOS
8 DATOS DEL PROCESO
9 CONDICIONES DE OPERACION __ U.M. ALIMENTACION VAPOR DE CABEZA LiQUIDO DE FONDO
10 FLUJO MASICO Kg/h 5358,55 2190,17 3168,2
11 FLUJO VOLUMETRICO m’/h 9,866
12 PRESION DE OPERACION atm 16,66 16,7 20,63
13 | TEMPERATURA DE OPERACION oC 43,3 43,3 54,4
14 PESO MOLECULAR 43,16
15 | DENSIDAD @TYP kg/m’
16 VISCOSIDAD @T Y P Cp
17
18 CONDICIONES DE OPERACION _ U.M. ALIMENTACION PRODUCTO DE CABEZA PRODUCTO DE FONDO
19 FLUJO MASICO Kg/h 5358,55 2190,17 3168,2
20 PRESION DE OPERACION _barg 16,7 16,7 20,63
21 | TEMPERATURA DE OPERACION ©°C 43,3 43,3 54,4
22 PORCENTAJE MOLAR DE PROPENO 0,42 0,996 0,004
23 INFORMACION GENERAL
24 | FASE DE LA ALIMENTACION LIQUIDA
25 PLATO DE ALIMENTACION 74
26 CAIDA DE PRESION DE LA COLUMNA 4,4
27 RELACION MOLAR DE REFLUJO 28
28 EQUIPOS RELACIONADOS
29 TIPO DE CONDESADOR TOTAL
30 CALOR TRANSFERIDO kW 5390
31 TIPO DE EVAPORADOR REBOILER
32 CALOR TRANSFERIDO kW 5601
33
34 ESPECIFICACION DE LOS MATERIALES PLAN DE LAS CONEXIONES
35 PIEZA MATERIAL ESPECIFICACION MARCA CANT. P (in) ELEVACION LIBRAJE TIPO/CARA SERVICIO
36 CARCASA CS.
37 CASQUETES Cs.
38 RECUBRIMIENTO
39 BRIDAS DE BOQUILLA
40 CUELLOS DE BOQUILLA
41 INTERNOS
42 PLATOS S.S.
43 PERNOS (INT/EXT)
44 TUERCAS (INT/EXT)
45 EMPACADURAS (INT/EXT)
46 SOPORTES
47 TORNILLERTA DE ANCLAJE
48 GANCHOS
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S HOJA DE DATOS DE UN INTERCAMBIADOR DE CARCASA Y TUBO
1 CLIENTE Rev Fecha Por Revd. Apvd.
2 ETSI
3 | uBicAciON INTERCAMBIADOR CARGA/EFLUENTE
4 E-01
5 UNIDAD
6 DESHIDROGENACION DE PROPANO
7 Servicio APROVECHAMIENTO ENERGETICO DEL EFLUENTE DEL REACTOR Item N° E-01
8 Tamafio Tipo CARCASA Y TUBOS Conectados en Paralelo | | Serie |
9 Surf/Unit (Gross/Eff) Carcasa/Unid | Surf/Shell (Gross/Eff)
10
11 Ubicacién del fluido LADO CARCASA LADO TUBOS
12 Nombre del fluido PROPANO CONDENSADO EFLUENTE DE LOS REACTORES
13 Flujo total kg/s
14 Vapor (Ent/Sal)
15 Liquido
16 Vapor de agua
17 Agua
18 Incondensados
19 Tenoeratura (Ent/Sal) oC
20 Gravedad especifica
21 Viscosidad  Cp
22 Peso molecular del vapor
23 Peso molecular de los incondensables
24 Calor especifico  W/m’K
25 Conductividad térmica  W/m’K
26 Calor latente  ki/kg
27 Presién de entrada barg
28 Velocidad m/s
29 Caida de presion Perm/Calc__ bar
30 Resistencia de ensuciamiento m’K/W
31 Calor transferido kW
32 Actual U W/m’K
33 DATOS DE CONSTRUCCION DE UNA CARCASA
34 LADO CARCASA LADO TUBOS
35 Presién de disefio barg
36 Temperatura de disefio °C
37 Num de pasos por la carcasa
38 Corrosién permitida
32 Conexiones dimensiones & Ent
40 especificacién de material Sal
41 Num Tub | OD pulg | Espesor (Prom) _mm | Longitud _ ft | Pitch | | Layouy |
42 Tipo de tubos Material
43 Carcasa ID pulg OD Pulg | Covertura carcasa
44 Channel or Bonnet Covertura Canal
45 Tubesheet-Stationary Tubesheer-Floating
46 Floating Head Cover Impringement Plate
47 Baffles Tipo %Corte (Diam) Espaciado (c/c) pulg Crosspasses
48 Bafles-Long Seal Type
49 Supports-Tube U-Bend Tipo |
50 Bypass Seal Arrangement Tube-Tubesheet Joint
51 Expansion Joint Tipo
52 Rho-V2-Inlet Nozzle Ib(ftsec® Bundle Entrance | Bundle Exit |
53 Gaskets Shell Side Lado Tubos
54 Floating Head
55 Codigo Requerimentos | Tema Class |
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{REACTOR 1}

{A:PROPANO B:PROPILENO C:HIDROGENO

{ALIMENTACION}

F=350
p_0=1,3
y_A0=0,37
y_B0=0
y_C0=0,63
y_D0=0
y_EO0=0
y_F0=0
T_0=628+273

T ref=793

R=8,314
{CINETICAS}

{1: C3H8->C3H6+H2}

R_1=(a*k_1*(p_A-(p_B*p_C/K_eq)))/(1+(p_B/K_B))

k_1=0,0315*exp((-34570/R)*(L/T-1/T_ref))

K_eq=exp(20,56-(14277/T))/100

K_B=3,46*1,031*exp((-85817/R)*(L/T-1/T_ref))
{2:C3H8->C2H4+CH4}

R 2=k _2*p_A
k_2=2,79E-4*exp((-137310/R)*(L/T-1/T_ref))

{3:C2H4+H2->C2H6}
R 3=k 3*p_D*p_C
k_3=1,416E-5*exp((-154540/R)*(1/T-1/T_ref))

a=exp(-K_d*ti)
k_d=0,011*exp((-127800/R)*(1/T-1/893))

a 0=1
ti=W/m
m=100

{VELOCIDADES}
r_A=r_1+r_2
r B=r_1

D:ETILENO E:METANO F:ETANO}
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{kmol/h}
{bar}

{K}
{K}

{kmol/h}
{kmol/h}
{kmol/h}
{kmol/h}
{kmol/h}
{kmol/h}

{bar}
{bar}
{bar}

{bar}
{bar}

{J/molK}

{kmol/kgh}

{kmol/kghbar}

{bar}

{bar}

{kmol/kgh}
{kmol/kghbar}

{kmol/kgh}
{kmol/kghbar}

{1/h}

{kg/h}

{kmol/kgh}
{kmol/kgh}



r C=r 3r.1 {kmol/kgh}
r_ D=r_3-r 2 {kmol/kgh}
r E=r 2 {kmol/kgh}
r F=-r 3 {kmol/kgh}
{Ec de disefio}

dFAdW=-r_A

dFBdW=-r_B

dFCdw=-r_C

dFDdW=-r_D

dFEdW=-r_E

dFFdW=-r_F

F_A=F_AO+Integral(dFAdW;W;W_0O;W _f) {kmol/h}
F_B=F_BO+Integral(dFBdW;W;W_0O;W _f) {kmol/h}
F_C=F_CO+Integral(dFCdW;W;W_0O;W_f) {kmol/h}
F_D=F_DO+Integral(dFDdW;W;W_0O;W_f) {kmol/h}
F_E=F_EO+Integral(dFEdW;W;W_0O;W _f) {kmol/h}
F_F=F FO+Integral(dFFdW;W;W_0O;W _f) {kmol/h}
F T=F_A+F_B+F_C+F_D+F_E+F_F

W_0=0,01

W_F=3000

{TEMPERATURA}

dTdW=((-H_1*r_1)+(-H_2*r_2)+(-H_3*r_3))/SumFCp
T=T_O+Integral(dTdW;W;W_0O;W_f)

SumFCp=F_A*Cp_A+F_B*Cp_B+F_C*Cp_C+F _D*Cp_D+F_E*Cp_E+F F*Cp_F {kJ/kmolK}

cp_A=Cp(C3H8;T=628)*44 {kJ/kmolK}
cp_B=Cp(Propylene;T=628;P=101,325)*42 {kJ/kmolK}
cp_C=Cp(H2;T=628)*2 {kJ/kmolK}
cp_D=Cp(C2H2;T=628)*28 {kJ/kmolK}
cp_E=Cp(CH4;T=628)*16 {kJ/kmolK}
cp_F=Cp(C2H6;T=628)*30 {kJ/kmolK}
h_A=Enthalpy(C3H8;T=628)*44 {kJ/kmol}
h_B=Enthalpy(Propylene;T=628;P=101,325)*42 {kJ/kmol}
h_C=Enthalpy(H2;T=628)*2 {kJ/kmol}
h_D=Enthalpy(C2H4;T=628)*28 {kJ/kmol}
h_E=Enthalpy(CH4;T=628)*16 {kJ/kmol}
h_F=Enthalpy(C2H6;T=628)*30 {kJ/kmol}
H 1=H B+H C-H_A {kJ/kmol}
H 2=H D+H E-H_A {kJ/kmol}
H_3=H_F-H_E-H_C {kd/kmol}

{PRESIONES}

p_A=p T*F_A/F_ T {bar}
p_B=p T*F B/F_T {bar}
p_ C=p_T*F_C/F_T {bar}
p_D=p _T*F_D/F_T {bar}
p_E=p T*F E/F_ T {bar}
p_F=p_ 'IO'*F FIF T {bar}
p_T=p_
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x_A=(F_AO0-F_A)/F_A0
S_B=(F_B)/(F_A0-F_A)
$integraltable W;T;F_A;F B;F C;F_D;F_E;F F;a;x A;S Bk 1;k 2;k 3;k B;K _eq
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{INTERCAMBIADOR CARGA EFLUENTE

BALANCE DE ENERGIA}

{Fijando los 25°C y suponiendo que el la temperatura del reactor son 596°C}
{1:ENTRADA FRIO 2:SALIDA FRIO 3:ENTRADA CALIENTE 4:SALIDA CALIENTE}

{FLUIDO CALIENTE}

x_A=0,1764

x_B=0,1275

x_C=0,6685

x_D=0,013727

x_E=0,013754

x_F=0,000027

Cp_A4=Cp(Propane;T=25;P=130)*44 {kJ/kmolK}
Cp_B4=Cp(Propylene;T=25;P=130)*42 {kJ/kmolK}
Cp_C4=Cp(Hydrogen;T=25;P=130)*2 {kJ/kmolK}
Cp_D4=Cp(Ethylene;T=25;P=130)*28 {kJ/kmolK}
Cp_E4=Cp(Methane;T=25;P=130)*16 {kJ/kmolK}
Cp_F4=Cp(Ethane;T=25;P=130)*30 {kJ/kmolK}
Cp_A3=Cp(Propane;T=605;P=130)*44 {kJ/kmolK}
Cp_B3=Cp(Propylene;T=605;P=130)*42 {kJ/kmolK}
Cp_C3=Cp(Hydrogen;T=605;P=130)*2 {kJ/kmolK}
Cp_D3=Cp(Ethylene;T=605;P=130)*28 {kJ/kmolK}
Cp_E3=Cp(Methane;T=605;P=130)*16 {kJ/kmolK}
Cp_F3=Cp(Ethane;T=605;P=130)*30 {kJ/kmolK}

Cpd=x_A*Cp_Ad+x_B*Cp_B4+x_C*Cp_Cd+x_D*Cp_D4+x_E*Cp_E4+x_F*Cp_F4 {kJ/kmolK}
Cp3=0,186*Cp_A3+0,128*Cp_B3+0,662*Cp_C3+0,011*Cp_D3+0,012*Cp_E3+0,001*Cp_F3 {kJ/kmolK}

Q=F_CAL*(CP4*25-CP3*605) {kw}
F_CAL=407,6/3600 {kmol/s}

{FLUIDO FRIO}

Q=-F_FRIO*(CP2*(T_2)-CP1*(-27,5)) {kw}
F_FRIO=350/3600 {kmol/s}
Cp_Al1=Cp(Propane;T=-27,5;P=430)*44 {kJ/kmolK}
Cp_C1=Cp(Hydrogen;T=-27,5;P=430)*2 {kJ/kmolK}
Cp_A2=Cp(Propane;T=600;P=430)*44 {kJ/kmolK}
Cp_C2=Cp(Hydrogen;T=600;P=430)*2 {kJ/kmolK}
Cp2=0,37*Cp_A2+0,67*Cp_C2 {kJ/kmolK}
Cp1=0,37*Cp_Al1+0,67*Cp_C1 {kJ/kmolK}
{UA}

Q=-(UA/1000)*DTLM {kw}

DTLM=((596-t_2)-(25+27,5))/Ln((596-t_2)/(27,5+40))  {°C}

A=UA/U {m2}
U=297,7 {W/m2°C}
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{HORNOS}

{ALIMENTACION }

x_A=0,37

x_B=0

x_C=0,63

x_D=0

x_E=0

x_F=0

F=389,2115

cp_Al1=Cp(C3H8;T=577,2)*44 {kJ/kmolK}
cp_B1=Cp(Propylene;T=577,2;P=101,325)*42 {kJ/kmolK}
cp_C1=Cp(H2;T=577,2)*2 {kJ/kmolK}
cp_D1=Cp(C2H2;T=577,2)*28 {kJ/kmolK}
cp_E1=Cp(CH4;T=577,2)*16 {kJ/kmolK}
cp_F1=Cp(C2H6;T=577,2)*30 {kJ/kmolK}
cp_A2=Cp(C3H8;T=628)*44 {kJ/kmolK}
cp_B2=Cp(Propylene;T=628;P=101,325)*42 {kJ/kmolK}
cp_C2=Cp(H2;T=628)*2 {kJ/kmolK}
cp_D2=Cp(C2H2;T=628)*28 {kJ/kmolK}
cp_E2=Cp(CH4;T=628)*16 {kJ/kmolK}
cp_F2=Cp(C2H6;T=628)*30 {kJ/kmolK}

Cp_1=x_A*Cp_Al+x_B*Cp_Bl+x_C*Cp_Cl+x_D*Cp_D1+x_E*Cp_El+x_F*Cp_F1
Cp_2=x_A*Cp_A2+x_B*Cp_B2+x_C*Cp_C2+x_D*Cp_D2+x_E*Cp_E2+x_F*Cp_F2

Q_util=F*(Cp_2*628-Cp_1*577,2) {kJ/h}
Q_comb=Q _util/eta

Q_comb=m_c*PCI

PCI=53928

eta=0,95

Q_kw=Q_util/3600
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