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GLOSARIO

DECOKING: Hace referencia a la remocion del coque depositado dentro de los
serpentines del horno reactor térmico (HRT) mediante la accidén del vapor y aire. El
procedimiento se ejecuta cuando el HRT sale de servicio y se lleva a cabo en dos
etapas. La primera etapa se denomina “astillamiento” y la segunda etapa es el
‘quemado”. En la etapa de astillamiento se inyecta alto flujo de vapor a los
serpentines mientras los quemadores estan en servicio. El coque es removido por
el rompimiento de la capa debido a la expansion que sufre el tubo al
sobrecalentarse y a la misma accion de remocién causada por la alta velocidad
de las particulas de coque. Durante la etapa de quemado, fluye a través de los
serpentines aire y vapor que remueve el coque remanente mediante la combustion

del coque.

GAS COMBUSTIBLE: Mezcla de gases con alto contenido de CH4 que también
incluye en menor cantidad Hidrégeno y trazas de H2S, humedad, CO, Oz2y No.

GAS ESPONJA: Corriente de gas que contiene las fracciones mas livianas del
cracking catalitico fluidizado y, que se usa como carga del lado frio, que hace

parte de las unidades de cracking.

GLP: Gas licuado del petréleo. Es una mezcla, principalmente, de propanos y

butanos en todas sus formas quimicas.
GRB: Gerencia Refineria Barrancabermeja. Compuesta de 54 plantas de las

cuales forman parte las unidades craqueo catalitico, la planta de Etileno Il y la

Planta de Turboexpander.
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HRT: Horno Reactor Térmico. Se refiere a los hornos donde se llevan a cabo

reacciones de pirolisis.

PGR: Propileno Grado Refineria. Una mezcla con contenido minimo de 65%v de
propileno y el resto es propano. Los contaminantes como el H2S se deben
mantener menor a 2 ppmy el COS < 20 ppm.

Lado Frio: Seccion criogénica de las unidades de cracking catalitico fluidizado
donde se carga el gas esponja previamente tratado en las unidades de amina para
la remocion del H2S. De dicha corriente se recuperan, principalmente, propanos y
propilenos mediante la absorcion con butano y la corriente que contiene la

fraccion de etanos y etilenos es enviada a la unidad de Etileno II.
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NOTACION

Simbolo Nombre Unidad
A; Factor pre-exponencial de la reaccion j m3molt.st ost
Cp Capacidad calorifica del gas kJ-kg-K -1
C. Concentracion de coque por area g-m2
do Diametro externo del serpentin m
d; Diametro interno del serpentin m
Ea,j Energia de activacion de la reaccion | kJ-mol?
Fcarga Flujo mésico de carga al reactor lb-h?
Fj Flujo molar del componente mol-s
Fr Flujo molar total de la corriente mol-s?
f Factor de fricciébn de Fanning
G Velocidad superficial del flujo méasico kg-m~2.s71
H Entalpia J-mol?
H Entalpia de formacion kJ-mol*
K Const.a,mt(.-:' velocidad cinética de la s1: L.molts?
reaccion j
K; Constante de equilibrio de la reaccion i
L Longitud del serpentin m
Mi Peso molecular del componente i kg-mol*
Mm Peso molecular mezcla de gases kg-mol*
Pt Presion absoluta dentro del serpentin Pa
pi Presion parcial del compuesto i Pa
Q(2) Flux de calor kJ-m2.s-1
R Constante universal de los gases Pa-m3-K-2-mol?
o Radio de la U del serpentin m
re Velocidad de deposicion de coque g-m2-ht
Re Numero de Reynolds
T Velocidad de reaccién mol-m3.s1
T Radio interno del serpentin del reactor. m

Re |vapor/carga

Relacion masica de vapor / carga al
reactor

Ib vapor / Ib carga

Si

Selectividad a etileno o propileno

%

T

Temperatura del reactor

K
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Simbolo Nombre Unidad
Temperatura de reaccion a controlar a la
Trxn . K
salida del reactor
Ug Velocidad del gas dentro del serpentin m-s?
/A Volumen del coque m3
Wi Fraccion mésica del componente i
Xi Conversion del etano o propano
Fraccion molar del componente i en fase
i gaseosa
z Longitud del reactor m
Letras Griegas:
n Momento dipolo Debyes
a Factor de conversién ecuacién de caida de presion.
0 Coeficiente estequiometrico del compuesto i en la
reaccon j
s 3,1416
& Factor suplementario de caida de presién
U Viscosidad del gas kg-mt.s?
1) Espesor de capa de coque mm
Q Seccion transversal del reactor m?2
Jo Densidad promedio del gas kg-m-3
Pe Densidad del coque kg-m-3

A Angulo de curvatura U=180°
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RESUMEN

TITULO: DEFINICION DE CONDICIONES OPERACIONALES PARA AUMENTAR LA
PRODUCCION DE ETILENO A PARTIR DE LA PIROLISIS DE MEZCLAS DE PROPANO EN LA
PLANTA DE ETILENO Il DE LA GRB*

AUTOR: JOSE ADENAUER GALAN OSORIO**

PALABRAS CLAVE: PIROLISIS, ETANO, PROPANO, COQUE, CRACKING TERMICO, STEAM
CRACKING.

DESCRIPCION:

En el presente trabajo se estudia si es posible establecer y bajo qué condiciones operacionales, la
pirélisis de mezclas de etano-propano y propano puro en un horno-reactor térmico (HRT) disefiado,
originalmente, para pirélisis de etano. Partiendo de modelos cinéticos moleculares planteados por
Froment et al., se desarrollé6 un programa en Matlab para simular la pirélisis de etano, el cual fue
validado con datos de los HRT’s de la refineria de Barrancabermeja. Se tuvo en cuenta el
fenébmeno de acumulacién de coque y sus efectos sobre el tiempo de operacién. Una vez
validado el modelo de pirdlisis de etano, se incorporé la cinética de la pirélisis de mezclas de
etano-propano y propano puro. Dichas simulaciones se realizaron con las especificaciones del
disefio mecénico original de los HRT de pirdlisis de etano.

Los resultados obtenidos indican que es posible llevar a cabo la pirélisis de propano o mezclas de
éste con etano en el horno reactor térmico sin realizar modificaciones mecanicas, siempre que la
pirélisis se lleve a cabo bajo las condiciones recomendadas. De otro lado, se desarrollé una
interfaz para permitir que operadores e ingenieros de la planta puedan usar dia a dia los modelos
desarrollados, aumentar su conocimiento de proceso; permitiéndoles realizar una mejor evaluacion
de la operacion y dar solidez a la toma de decisiones lo que, finalmente, redundara en mayor
beneficio para la produccion de etileno. Durante el desarrollo del presente trabajo, se hizo evidente
que disponer de una herramienta de este tipo permitié identificar que la baja temperatura de
entrada de carga a los hornos de pirdlisis esta afectando negativamente la conversion del etano en
etileno, con un margen potencial de ganancias de 7 millones de délares anuales.

* Trabajo de grado.
** Facultad de ingenierias Fisico-quimicas. Escuela de Ingenieria Quimica. Directores: Ph.D. Maria
Paola Maradei y Ph.D. Ramiro Martinez Rey.
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SUMMARY

TITLE: DEFINITION OF OPERATIONAL CONDITIONS TO INCREASE THE PRODUCTION OF
ETHYLENE FROM THE PYROLYSIS OF PROPANE MIXTURES IN THE ETHYLENE Il PLANT OF
BARRANCABERMEJA REFINERY*

AUTHOR: JOSE ADENAUER GALAN OSORIO**

KEYWORDS: PYROLYSIS, ETHANE, PROPANE, COKE, STEAM THERMAL CRACKING.

DESCRIPTION:

This study allows to establish the operating conditions that could be carried out the pyrolysis of pure
propane or the mixtures of ethane-propane in a steam cracking reactor (SCR) originally designed
for ethane pyrolysis. Based on molecular kinetic models proposed by Froment et al, a humerical
program was developed in Matlab to simulate the ethane pyrolysis, which it was validated using
SCR data come from Etileno 1l unit in Barrancabermeja Refinery. The coke accumulation
phenomenon and its effects on the operating time was considered. Normal operating conditions
were defined by analyzing a whole number of 18 of work cycles, which were used to delimit the
pyrolysis simulation of propane and their mixtures. Once the ethane model was validated, the
pyrolysis kinetics of pure propane and ethane-propane was then incorporated. These simulations
were performed using the specifications of the original mechanical design of SCR of ethane

pyrolysis.

The results indicate that it is possible to carry out the propane pyrolysis or their mixtures in the SCR
furnace without the mechanical changes were necessary, providing that the pyrolysis could be
carried out under the recommended operating conditions. On the other hand, an interface was
developed to allow that the operators and plant engineers utilize daily of developed models
increasing their knowledge of process, allowing a better assessment of the operation and giving a
support for the decision-making, which ultimately result in greater benefit for the ethylene
production. The work performed in this study allowed to identify that the utilization of a low feed
temperature of SCR causes a negative impact on the ethane conversion to ethylene, with a
potential profit margin of 7 million annually.

* Undergraduated project.
** Physicochemical Engineering’s Faculty. Chemical Engineering Department. Directors: Ph.D.
Maria Paola Maradei and Ph.D. Ramiro Martinez Rey.
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INTRODUCCION

La necesidad de aprovechar al maximo los activos de una industria y el cambio
actual de las condiciones del precio de crudo a nivel mundial, trae consigo
cambios y replanteamientos de la forma de hacer las cosas si se quiere
permanecer en el mercado. En la refineria de Barrancabermeja, se afronta este
reto planteando soluciones diferentes, innovadoras pero fundamentadas en el
conocimiento cientifico, para evitar poner en riesgo a las personas, a la
comunidad, al ambiente, a las instalaciones y, en general, al negocio. Para ello, la
Gerencia Refineria Barrancabermeja, hizo un acuerdo con la Universidad
Industrial de Santander para formar en Maestria en Ingenieria Quimica a cerca de
50 ingenieros de la refineria para que desarrollaran proyectos orientados a
solucionar problemas actuales de la refineria. Entre los proyectos, esta el presente
trabajo que nace en vista de la necesidad de buscar carga para la planta Etileno Il
para que ésta pueda operar ininterrumpidamente y, de esa manera, produzca el

etileno que se requiere para la produccion del polietileno.

Dos proyectos asociados a este objetivo fueron trazados, uno fue reiniciar la
operacion de una planta que recupera etano de los gases de pozo que alimenta la
refineria; tal proyecto ya esta ejecutado y en funcionamiento. El otro proyecto es
llevar a cabo la pirélisis del propano en los hornos reactores térmicos de la planta
Etileno Il, los cuales siempre han operado con carga de etano y eso es de lo que
se encarga este proyecto. Basicamente, lo que se pretende es evaluar si uno de
estos hornos reactores térmicos puede llevar a cabo la pirdlisis de propano, cuanta
carga, en qué condiciones operacionales y con la principal restriccion actual:

minima inversion.
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Se ha incluido un glosario para aclarar algunos términos particulares de uso
cotidiano en la refineria y en el capitulo 1 se describen los antecedentes y el

planteamiento del problema.

El capitulo 2 trata brevemente los conceptos fundamentales de pirdlisis,
caracteristicas y condiciones de trabajo normales de los reactores tubulares,
donde normalmente se dan este tipo de reacciones de pirolisis. Asi mismo,
incluye la descripcion de las tres variables operacionales mas importantes que
afectan el 6ptimo desempefio del reactor: La temperatura de reaccion, el tipo de
carga al horno reactor térmico (HRT) y la relacion vapor/carga.

El capitulo 3 hace referencia al estado del arte; el primer paso consistié en hallar
modelos cinéticos de la pirdlisis de etano, propano y sus mezclas, preferiblemente,
sin radicales libres para disminuir el nUmero de ecuaciones del balance de masay
la capacidad de computo requerida para resolver este tipo de ecuaciones
diferenciales que, normalmente, son stiff. Los aportes realizados por Gilbert
Froment et al. en este campo referente a los modelos cinéticos moleculares, asi
como también al fendmeno de formacién y deposicién del coque que caracteriza a
este tipo de reactores, son la fuente principal de donde se tomaron los modelos
cinéticos. Para ello, se tuvo en cuenta si programas de simulacién como Hysys o
PRO Il poseen paquetes de pirdlisis y en vista que los paquetes disponibles en la
refineria no lo poseen, se hizo necesario crear un script en Matlab para disponer
de una herramienta computacional para el modelado y simulacién del HRT de la

refineria Barrancabermeja.

Para evaluar y simular el comportamiento de este tipo de reactores, es necesario
realizar el modelo matematico del proceso, el cual no sélo permitira representar el
comportamiento del HRT, sino que también generard un mayor conocimiento de
los fendmenos fisicos y quimicos involucrados en el proceso. Disponer de una

herramienta computacional que permita describir de forma adecuada el
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comportamiento de los reactores y las variables de operacién es una ayuda que

facilita la evaluacion y operacion. Para tener esta herramienta, se definio la

metodologia que se detalla en el capitulo 4, la cual esta compuesta de:

1.

Datos del proceso de pirdlisis y definicion de las condiciones normales de
operacion del HRT de la planta Etileno 1.

Planteamiento de los balances masa para cada uno de los modelos cinéticos
simulados: pirdlisis de etano, propano y mezclas de etano-propano.
Seguidamente un balance de energia y de cantidad de movimiento. Para el
presente trabajo, no se llevd a cabo la simulacion de la zona radiante del
horno; por tanto, se asumi6é un valor constante para la densidad de calor,
representada como q(z) en el balance de energia.

Posteriormente, se selecciond la subrutina de integracién de las ecuaciones
diferenciales mediante los ODEs disponibles de Matlab. Para el caso del
presente trabajo, se usé el ODE15s.

Desarrollo del sistema y aplicacion de la funcion odeset de MATLAB para
modificar las opciones de la estructura del solver ODE15s.

Desarrollo de una interfaz para permitir un entorno amigable para cualquier
usuario de los paquetes de simulacion de la pirdlisis de etano, propano y sus
mezclas desarrolladas en el presente trabajo. Se us6 GUIDE, como
herramienta de programacion grafica disponible en MATLAB, especial para
ejecutar programas que requieren entradas manuales de datos.

La simulacién del horno reactor térmico (HRT) se hizo inicialmente, para uno
de los tres reactores que tiene la planta. Una vez validado este modelo, se
pudo extrapolar a los otros reactores ya que son idénticos en construccion y
capacidad.

Para la definicion de las condiciones operativas se hizo un disefio factorial no
replicado de dos niveles y tres factores (2"3) para la pirolisis de etano, otro
para la pirélisis de mezclas etano-propano y otro para la pirélisis de propano.
La principal variable de respuesta considerada fue la selectividad a etileno y los

factores principales fueron la temperatura de reaccion, la relacion vapor/carga
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y el contenido de propano para el caso de la pirdlisis de mezclas etano-

propano.

Finalmente, en el capitulo 5 se enuncian los resultados de los modelos de pirdlisis
de etano, propano y mezclas de etano-propano. Una vez validados los modelos,
estos fueron adaptados a las especificaciones del HRT de la planta y se realizaron
diferentes corridas para llevar a cabo el andlisis factorial y definicion de las

condiciones de operacion mas favorables las cuales se indican al final del capitulo.

El trabajo incluye varios anexos donde puede observarse el detalle de los modelos
cinéticos planteados, las ecuaciones de los balances de masa, energia y caida de
presion para cada caso, los reportes de las corridas que se realizaron para hacer
el andlisis factorial y apartes de la codificacion realizada en Matlab. El cédigo
completo desarrollado en este trabajo no se presenta porque pertenece a las

instituciones que motivaron el estudio.
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1. ANTECEDENTES Y PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA

La Gerencia Refineria Barrancabermeja tiene en su portafolio de productos el
polietileno grado petroquimico el cual se produce a partir de la polimerizacién del
etileno. Este Ultimo se produce en la unidad de Etileno II, la cual tiene cuatro
hornos reactores térmicos (HRT) para llevar a cabo la pirdlisis del etano en etileno.
La unidad permite la produccion de etileno grado petroquimico (99,9% de pureza)
a partir de dos fuentes: el proceso de pirélisis de etano y de las corrientes
provenientes de los lados frios de las unidades de Craqueo Catalitico y la unidad

de Turboexpander.

La necesidad de encontrar soluciones rentables para la valorizacion del GLP y
PGR producido, la disminucion de la compra de gas natural de campos en la
refineria y el aseguramiento constante de carga a la planta de Etileno Il hace que
se justifique la evaluacion de la viabilidad técnica de la pirdlisis del propano (o el
PGR) en uno de los HRT disponibles en la unidad de Etileno II.

Este estudio se focaliza en la definicibn de condiciones operacionales que
permitan aumentar la produccién de etileno a partir de la pir6lisis del propano o
mezclas de este con etano en la planta de Etileno Il de la GRB. A partir de
mecanismos de reaccion y cinéticas existentes de cracking térmico, formacién de
coque y comportamiento del reactor, se realizé un modelamiento matematico del
horno reactor térmico (HRT) de la unidad de Etileno Il con el fin de determinar el
grado de conversion de propano en propileno y etileno. La herramienta que se
disefid permite predecir las condiciones de operacion mas adecuadas para la
conversion de mezclas de gases tipo GLP y PGR disponibles en refineria lo que
da solidez a la toma de decisibn sobre la viabilidad de llevar a cabo la

implementacion experimental de la propuesta.
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2. FUNDAMENTACION CONCEPTUAL

2.1 PIROLISIS

La pirdlisis o cracking térmico, aun siendo un fendmeno complejo, es basicamente
una reaccion de deshidrogenacién y de ruptura de enlaces quimicos C-C de
hidrocarburos lo cual permite la produccion de olefinas. Dichas reacciones son de
naturaleza endotérmica, por tanto, se usan hornos para suministrar el calor
requerido. La ecuacion general del cracking térmico de un hidrocarburo saturado

es:

CnHZn+2 Z’ CpHZp+2 + CqHZq (l)

La produccion de olefinas ha estado en crecimiento desde 1940 con 20 kTn/afo
hasta unidades que producen 1.500 kTn/afio en 2013. !

2.2 REACCION DE PIROLISIS

Este fendmeno ha sido ampliamente estudiado desde 1930 y aun hoy dia sigue
siendo materia de investigacion, siendo en la década de los 70 donde se evidencia
mayores avances. De los trabajos realizados por G. Froment et al.*, es de donde

se han tomado los modelos cinéticos para el desarrollo de este trabajo.

1 TECHNIP. Ethylene production [Video en linea, minuto 3:35]. 2013.

* Esto se evidencia en los articulos de SUNDARAM, FROMENT; Modeling of thermal cracking
kinetics — 1. Thermal cracking of ethane, propane and their mixtures; Kinetics of coke deposition in
the thermal cracking of propane y Thermal cracking for olefins production. Fundamentals and their
application to industrial problems.
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En 1934 Rice y Herzfeld 2 propusieron que la pirdlisis para la descomposicion del
etano en etileno se basa en el mecanismo de reaccion de radicales libres, con dos
etapas de iniciacion, dos etapas de propagacion y una etapa de terminacion como
se indica a continuacion:

Iniciacion:

C,Hy, — CH;-+CHjs- 2
CH; + C,H¢ —» CHu+ CHs- (3)
Propagacion:
C,Hs- - C,H, +H- (4)
C,Hg +H- - C,Hs- + H, (5)
Terminacion:
C;Hs - + CHs - = C4Hyp (6)
C,Hs - + H- = C,Hqg (7)
CH; - + H - CH, (8)
H-+ H- - H, (9)

Este mecanismo describe la pirélisis del etano sin tener en cuenta la formacion de
otros compuestos como el acetileno, propileno, butadieno y coque; compuestos
que, industrialmente, son muy comunes encontrar cuando se lleva a cabo la
pirélisis de etano. Al comparar este modelo con el propuesto por Froment3, el cual
tiene en cuenta, ademas de los compuestos indicados por Albraight, la formacién
de acetileno, butadieno, propileno y la calidad de los resultados, se hace viable

2 RICE, HERZFELD. Citado por COMPARNIA TECNICA INTERNACIONAL DE PROYECTOS.
Manual operativo de la planta Etileno Il, 1977. s.l. p.2.2.1.

3 SUNDARAM, FROMENT. Modeling of thermal cracking kinectics — 1. Thermal cracking of ethane,
propane and their mixtures. Chemical Engineering Science, 1977. vol. 32. p. 603.
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para este trabajo considerar los modelos de esquemas moleculares desarrollados

por Froment et al.

2.3 REACTORES TUBULARES DE PIROLISIS TIPO SERPENTIN

Este tipo de reactores se pueden describir matematicamente mediante la
integracion de las ecuaciones de los balances de masa para cada componente, de

energia y cantidad de movimiento.

A nivel industrial, la reaccion de pirdlisis en este tipo de reactores se lleva a cabo
mezclando la carga de hidrocarburos con vapor de agua, la cual fluye por el
interior de un serpentin que estd dispuesto en el interior de un horno de donde
recibe calor por radiacién, generado por los quemadores que estan instalados en
las paredes del horno. Normalmente se instalan varios serpentines en paralelo,

usualmente entre 4 a 8.

Este trabajo hace referencia principalmente a la pirélisis de etano, propano y sus
mezclas ya que industrialmente también se lleva a cabo la pirdlisis de nafta y
gasébleos. Aun asi, en la pirdlisis de hidrocarburos livianos también se dan
reacciones secundarias no deseadas que afectan el Optimo rendimiento de
produccion de etileno. El principal subproducto de la reaccion de la pirdlisis es el
coque ya que este se deposita y acumula en el serpentin, reduciendo el diametro
interior, afectando la transferencia de calor y aumentando la caida de presion a
través del serpentin, por ende, limitando el tiempo de operacién a ciclos de

corrida.
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De acuerdo con Froment et al.#, algunos parametros de disefio tipicos de los HRT

son:

Cabina del horno:

Serpentin:

Longitud, m

Altura, m

Ancho, m

N° quemadores, tipico

Rango del Flux de calor, kJ/m?s

Temperatura, entrada/Salida, °C
Presion, entrada/salida, bar

N° de serpentines en paralelo
Orientacion serpentin

Diametro serpentin, m

Longitud serpentin, m

Relacién Vapor/Carga

Tiempo residencia, s. T>650°C
Numero de Reynolds

10

7,5

3,6
100

55 -85

650 -870

3-1,7

4a8

Vertical

0,1

60 - 90

03-04

0,35a0,8

Del orden de 300.000

2.4 CARACTERISTICAS Y CONDICIONES DEL HORNO REACTOR DE

ETILENO Il

Los HRTs de la planta Etileno Il estan provistos de 110 quemadores, dispuestos

en las paredes laterales de la cabina, con HHV maximo 0,867 MMBTU/h, normal
de 0,694 MMBTU/h y un minimo de 0,370 MMBTU/h. La eficiencia neta de

transferencia de calor en la cAmara de combustion por disefio es de 40,2%, el tiro

4 FROMENT. Thermal cracking for olefins production. Fundamentals and their application to
industrial problems. Chemical engineering science, 1981. vol. 36; p. 1275.
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requerido para el médximo HHV es de 0,2 pulgadas de H20 y un exceso de aire

maximo de 15%. °

Las Figuras 1 y 2 muestran el esquema basico de un HRT donde la mezcla de
etano/vapor de agua a 525K (485°F) y 448,159 kPa (65 psig) es dividida en cuatro
corrientes, cada una con 6272 Ib/h y alimentada a cada uno de los pasos paralelos
de la parte inferior de la zona de conveccion del HRT. Por disefio, la temperatura

de entrada de la carga a la seccion radiante del HRT es de 913K (1184°F).

Figura 1. Esquema de un horno-reactor de pirdlisis.

e - Agua de

Quench

Vapor de 400 #
Saturado 1

T

Y o S—

Etileno

Vapor de 400 #
Sobrecalentado

[IE
Enfriador gases | L8

Etano-etileno
(carga Horno)

ZONA DE
CONVECCION

ZONA DE
RADIACION

Fuente: REYES, Fabian; Presentacion sobre hornos de pirdlisis de la planta Etileno Il, refineria de

Barrancabermeja.

5 COMPANIA TECNICA INTERNACIONAL DE PROYECTOS. Manual operativo de la planta
Etileno I, 1977. s.I..; p. K-01.
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Figura 2. Esquema de un horno-reactor de pirolisis.

i |
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Vapor de 400 # =
s AR
T
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ZONA DE
- CONVECCION

Efileno  gm | 3 T Pyl = Efilenc
D Tl
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RADIACION

Fuente: REYES, Fabian; Presentacion sobre hornos de pirélisis de la planta Etileno Il, refineria de

Barrancabermeja.

En la seccion radiante, cada paso paralelo consiste de un serpentin vertical de 10
tubos soldados en serie, suspendidos al techo de la camara de combustion y

conectados entre ues.

La temperatura de operacion de cada HRT (horno-reactor térmico) oscila entre
1111K (1540°F) y 1128K (1570°F). Las cuatro corrientes paralelas de gas de
pirélisis se unen en la parte superior y salen en una linea Unica de transferencia
hacia el intercambiador enfriador de gas de pirdlisis, donde la corriente es enfriada
a 593K (608°F) y una presion de 96,527 kPa (14 psig). La corriente efluente del
HRT se enfria rapidamente para minimizar las reacciones secundarias de pirdlisis,
no obstante, es ineluctable la formacion y precipitacion de coque sobre las
paredes internas de los tubos del HRT. El tipo de material de los tubos de la
seccion radiante es acero austenitico tipo HK-40, especial para resistir las

condiciones de la cAmara de combustion del HRT, con una conductividad térmica
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de 17,1 Btu/h/ft2/ft/°F [29,6 watt/(m-K)] a 1800°F. La temperatura maxima de
operacion para este tipo de material es de 1325K (1925°F)®.

La Tabla 1 y Tabla 2 indican respectivamente por disefio las composiciones del

gas de alimentacion y salida del HRT.

Tabla 1. Composicidon gas de alimentacion al horno-reactor.

Componente % molar % peso
Metano 1,09 0,581
Etileno 0,39 0,36
Etano 97,22 97,16
Propileno 0,21 0,29
Propano 1,09 1,6

Fuente: COMPANIA TECNICA INTERNACIONAL DE PROYECTOS. Manual operativo de la planta
Etileno Il, 1977. s.I.; p. 1-1.1.

Tabla 2. Composicion gas efluente del horno-reactor.

Hidrogeno 35,297

Monoxido Carbono 0,100
Metano 5,212
Acetileno 0,221
Etileno 32,847
Etano 24,863
Propileno 0,733
Propano 0,004
1-3 Butadieno 0,532
Benceno 0,191

Fuente: COMPARNIA TECNICA INTERNACIONAL DE PROYECTOS. Manual operativo de la planta
Etileno Il, 1977. s.I.; p. 1-1.6.

6 KUBOTA. Alloy data sheet HK. Ontario, Canadéa, Kubota metal corporation, Abril, 1991; p. 1.
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En el anexo T se presenta la curva de los quemadores la cual relaciona la presion
de gas combustible y la energia liberada en la zona radiante del horno reactor
térmico (HRT).

2.5 VARIABLES OPERACIONALES

En el cracking térmico, las principales variables dependientes son la conversion y
la selectividad. La conversion es una medida del grado de cracking, es decir, el
porcentaje de consumo del compuesto alimentado mientras que la selectividad

indica el aprovechamiento de la carga en producto deseado.

La conversion y la selectividad generalmente se controlan con la temperatura de
reaccion, el tiempo de residencia, la composicion de la carga y la presion parcial
de los hidrocarburos. La selectividad es mas sensible a la caida de presion en el
serpentin que la conversion; de ese modo, cuando el serpentin del horno acumula

coque, la selectividad se reduce significativamente.

Dado que la reaccién deseada va acompafiada de otras que son indeseables, por
tanto, es muy importante definir las condiciones operativas que maximicen la

produccion de olefinas.

Las principales variables del proceso que se han de tener en cuenta en la
operacion normal son: flujo de carga, temperatura de reaccion y la relacion vapor
de dilucion/carga, siendo la misma para cada serpentin. Todo esto debe ir
acompafado de una buena distribucion de calor en el horno, la cual se logra

ajustando los quemadores.

2.5.1 Carga al horno reactor El tipo de alimento afecta la conversion de la carga

en olefinas, asi mismo, el tiempo de operacion y el disefio del reactor. Las
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principales variables asociadas a la carga son la composicién y el flujo de carga.
Algunos valores tipicos de conversiones masicas que da el reactor de acuerdo al

tipo de carga se indican en la Tabla 3.
La presencia de pequefias cantidades de hidrocarburos de alto peso molecular en
la carga al horno, reduce el tiempo de corrida lo cual afecta directamente la

produccion de etileno.

Tabla 3. Conversion a etileno segun tipo de carga.

Productos

Materia prima Ibs / 100 Ibs de materia prima

Etileno Propileno Butadieno BTX Otros
Etano 82,3 1,8 2,6 0,7 12,6
Propano 43,7 21,2 4,1 4,8 26,2
Butano 42,2 14,6 3,9 48 345
Nafta liviana 29,3 14,4 4,0 13,8 38,5
Nafta completa 27,2 12,8 4,5 11,3 44,2
Gas oil 25,0 12,4 4,8 11,2 46,6
Crudo 25,2 8,3 3,5 15,3 47,7

Fuente: ALBRIGHT, Lilly; CRYNES, Billy and CORCORAN, William. Pyrolysis: Theory and
industrial practice. New York, Academic Press, INC, 1983. p. 23.

2.5.2 Temperatura de reaccion La temperatura de reaccion es la variable
manipulada que afecta, de manera directa e inmediata, la conversion e,
inversamente, el tiempo de residencia. En reacciones endotérmicas, como las de
este trabajo, la velocidad de reaccion directa es mayor que la velocidad de
reaccion inversa cuando la temperatura es mas alta, favoreciendo la formacién del

producto del lado derecho de la ecuacion.

La temperatura varia a lo largo del serpentin con un perfil caracteristico de los

hornos de pirdlisis, el rango normal de temperatura va desde 973 K (1292°F) hasta
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1173 K (1652°F), dependiendo del tipo de carga al horno. Para el caso de la
pirdlisis del etano, la temperatura varia entre 1073 K (1472°F) y 1123 K (1562°F)’.

2.5.3 Presion parcial del hidrocarburo y la funcion del vapor Desde el punto
de vista termodinamico, las reacciones de pird6lisis para la produccién de olefinas
livianas, avanzan mas cuando tienen lugar a bajas presiones y es por esto que, a

la salida del serpentin, se opera a presiones cercanas a la atmosférica®.

Para reducir la presion parcial de los hidrocarburos durante la reaccion de pirdlisis,
se adiciona vapor de agua, el cual tiene como funcion adicional reducir el tiempo
de reaccion de los gases dentro de los serpentines®. Esto favorece la conversion y
selectividad hacia el producto deseado porque se desplaza el equilibrio de la

reaccion de acuerdo al principio de Le Chatelier.

Sin embargo, el uso de vapor conlleva una serie de desventajas las cuales limitan
su contenido en la carga. Dado que el vapor se debe calentar hasta la temperatura
de reaccién, su presencia incrementa el volumen requerido de la seccion de
reaccion aumentando los costos de inversion. Asi mismo, grandes cantidades de
vapor de dilucion requieren condensadores de alta area de transferencia, por

ende, alto consumo de agua de enfriamiento y producciéon de vapor en calderas®.

Relaciones tipicas de vapor-hidrocarburo estan entre 0,3 a 0,4 Ib vapor agua/lb de
carga. El incremento del vapor de dilucién no varia proporcionalmente el tiempo de
residencia ya que este también conlleva al incremento de la caida de presion en el

serpentin.

7 CHAUVEL, LEFEVBRE. Petrochemical processes technical and economic characteristics. Paris,
Editions Technip, 1989. p. 124.

8 Ibid. p.126.

° COMPANIA TECNICA INTERNACIONAL DE PROYECTOS. Op. Cit., p. 2.2.14.

10 CHAUVEL, LEFEVBRE. Op. Cit., p. 126.
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La relacién de 0,4 Ib vapor/lb de carga se puede mantener hasta el 75% del valor
de la carga de disefio. Para una carga equivalente al 50% del disefio, el flujo de
vapor se debe aumentar hasta maximo 120% el valor de disefio, para mantener el

tiempo de residencia lo suficientemente bajo!?.

11 COMPANIA TECNICA INTERNACIONAL DE PROYECTOS. Op. Cit., p. 2.2.15.

38



3. ESTADO DEL ARTE

3.1 SOBRE LA PIROLISIS DEL ETANO Y PROPANO

En 1977 K. M. Sundaram y G. Froment, partiendo de modelos cinéticos de
radicales libres, de la distribucion de productos observados en la pirdlisis industrial
y de los principios termodindmicos, publicaron esquemas de reacciones
moleculares de la pirdlisis de mezclas de etano y propano con sus
correspondientes parametros cinéticos. De este modo, lograron reducir la
condicion matematica de stiff que presenta la solucién de los modelos cinéticos
basados en radicales libres. Los resultados que obtuvieron son concordantes con
los procesos industriales llevados a cabo'.

El perfil de distribucion de la densidad de flujo de calor a lo largo del serpentin
afecta la conversion, selectividad y formacion de coque del reactor. En este
trabajo, se tomo la densidad de flujo de calor como un valor promedio, sin
embargo, se puede desarrollar un mejor modelo si se integra una simulacion
detallada de la zona radiante del horno como lo hicieron en 1988 Ramana et al.13
donde consideraron la transferencia de calor radiante y convectiva, la ubicacion y
distribucién de los quemadores en las paredes del horno y de este modo lograron
generar simultaneamente el perfil de temperatura dentro del serpentin y la camara
de combustion. EI mismo principio pero con soluciones numeéricas mas avanzadas

son reportadas por Karimzadeh et al. en 20094

12 SUNDARAM, FROMENT. Modeling of thermal cracking kinectics — 1. Thermal cracking of
ethane, propane and their mixtures. Op. Cit.; p. 607.

13 RAMANA, PLEHIERS, FROMENT. The coupled simulation of heat transfer and reaction in a
pyrolysis furnace. Chemical engineering science, 1988. vol. 43. N° 6. p. 1223.

14 KARIMZADEH, GODINI, GHASHGHAEE. Flowsheeting of steam cracking furnaces. Chemical
engineering research and design, 2009. vol. 87. p. 42.
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Asi mismo, se puede llevar a cabo una optimizacion que permita maximizar los
productos y tiempo de operacién de hornos de pir6lisis de propano como lo reporta
Berreni M. y Wang M. en 2011%®, logrando 39,8 dias de corrida para un horno con
similares especificaciones a los de la planta Etileno Il, en materiales y disefio del

serpentin.

El grado de precision y detalle que se ha podido lograr recientemente con los
procesadores y software actuales, permite la solucion de modelos en 3D de la
camara de combustion y el serpentin, mediante el uso, por ejemplo, de CFD
(Computational Fluid Dynamics), igualmente, se pueden incorporar modelos
cinéticos de radicales libres y tener en cuenta la interaccion quimica debida a la
turbulencia mediante la incorporacion de un modelo EDC (Eddy-Dissipation
Concept) como lo desarrollaron Zhang N. et al. en 201316, Este tipo de modelos no
son requeridos para el logro de los objetivos de este trabajo y dada su gran
complejidad matematica y conocimiento de software altamente especializado, se
tendran en cuenta los modelos unidimensionales planteados por Froment et al.l’
dado que garantizan buenos resultados y permitiran tomar la decision de llevar a
cabo la pirdlisis del propano en un horno disefiado para pirdlisis de etano.

En 2012 Shokrollahi M. et al.1® desarrollaron un estudio sobre la pirdlisis del etano
que emple6 modelos moleculares de Froment et al., el cual tuvo en cuenta la
deposicion del coque y el efecto de usar CO2 para reemplazar el vapor de agua

con el fin de aumentar el tiempo de corrida.

15 BERRENI, WANG. Modelling and dynamic optimization of thermal cracking of propane for
ethylene manufacturing. Computers and chemical engineering, 2011. v.35. p.2882.

16 ZHANG, TONG, CHEN. CFD simulation of propane cracking tube using detailed radical kinetic
mechanism. Chinese journal of chemical engineering, 2013. v. 21. N° 12. p. 1319.

17 SUNDARAM, FROMENT. Modeling of thermal cracking kinectics — 1. Thermal cracking of
ethane, propane and their mixtures. Op. Cit.; p. 603.

18 SHOKROLLAHI, et al. Modeling of ethane pyrolysis process: A study on effects of steam and
carbon dioxide on ethylene and hydrogen productions. Chemical engineering journal, 2013. N° 216.
p. 553.
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De otro lado, también se encuentra disponible un trabajo relacionado con la
pirélisis de etano que desarroll6 Del Pilar Duarte, Alba en 1978%° para la refineria
de Barrancabermeja el cual tuvo como objetivo obtener un modelo matematico
qgue describiera el comportamiento del horno-reactor térmico para la pir6lisis de
etano y poder analizar las causas de la rapida coquizacibn que desde su

instalacién, uno de los hornos estuvo presentando.

En cuanto al desarrollo matematico del modelo de disefio de reactores tipo PFR,
se consideran como autoridades del tema a Froment Gilbert, Bischoff Kenneth y
Juray De Wilde quienes profundizan el disefio de este tipo de reactores. Los
investigadores plantean de manera explicita las ecuaciones de balance de energia
y caida de presion. De igual forma, plantean la velocidad de reaccion del propano
como una reaccion de primer orden expresado en términos de conversion.
Concluyen estableciendo las ecuaciones para el disefio y simulacién no isotérmica
de pirdlisis en hornos para la produccion de olefinas y muestran algunos

resultados en curvas sin mayor detalle matematico?.

3.2 SOBRE LA FORMACION DEL COQUE

Varios autores han discutido el mecanismo de conversibn de compuestos
organicos a compuestos carbonados. Prado y Lahaye, 1978; Palmer y Cullis, 1975
y Fitzer et al., 1971 coinciden en que estos procesos son complejos, involucran
descomposicion simultdnea y polimerizacidn como también cambios de fase de

gas a liquido y sélido?™.

19 DEL PILAR DUARTE. Simulacion de un horno reactor tubular para la pirolisis del etano.
Universidad Industrial de Santander, 1978. p. 3.

20 FROMENT, BISCHOFF, DE WILDE. Chemical Reactor Analysis and Design, 3 ed. John Willey
and sons inc, Danvers, EEUU, 2011. p. 441.

21 ALBRIGHT, CRYNES, CORCORAN. Pyrolysis: Theory and industrial practice. New York,
Academic Press, INC, 1983. p. 207.

41



Los efectos de la acumulacién de coque sobre el rendimiento del horno lo
describen de la siguiente manera:

1. Reduce el area de la seccion transversal interna del reactor, aumentando la
caida de presion a través del serpentin a la misma temperatura de salida e
incrementa la temperatura de pared de tubo.

2. El coque afecta el perfil de temperatura y el volumen del reactor, esto conlleva
a una pérdida de conversion y selectividad a etileno y disminuye la eficiencia
en la transferencia de calor radiante.

3. Limita la operaciéon del horno reactor, dependiendo de la severidad a la que
sea operado. Normalmente, a mayor severidad mayor rendimiento a olefinas

pero también aumenta la velocidad de deposicidén del coque.

De otro lado, la cinética del depdsito del coque para el caso de la pirdlisis del
propano, también ha sido descrita por Sundaram y Froment.?2, donde incluyeron
las ecuaciones cinéticas del coque en el modelo matematico del horno reactor
industrial de pirdlisis, el cual fue evaluado después 700 horas de operacion donde
se pudo demostrar que entre el 75 y 100% de la longitud del reactor, el diametro
interno de salida del serpentin se redujo desde 12% hasta 18%.

Para el caso especifico de estudio, una buena aproximacién para saber que se
esta operando correctamente el horno, es que la temperatura de pared de tubo del
serpentin se incrementara entre 18 K [65°F] a 41 K [105°F] por cada mm de coque
depositado en el tubo. El valor actual depende de la conductividad térmica del
coque, la cual puede variar entre 0,5 a 3 kcal/m °C-h [0,5815 a 3,49 watt/(m-K)]. La
maxima temperatura de piel de tubo es de 1324K (1925°F), de alcanzar este valor,
la operacion del HRT debe suspenderse e iniciar el proceso de decoquisado. Una

pequefia capa de coque incrementard de manera apreciable la caida de presion

22 SUNDARAM, FROMENT. Kinetics of coke deposition in the thermal cracking of propane. Op.
Cit., p. 639.
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en el serpentin, siendo el incremento maximo permitido de aumento a la entrada
del reactor de 5 psi lo que conlleva, igualmente, a suspender la operacion del HRT

e iniciar el proceso de decoquisado del reactor?3.

De acuerdo con Froment, las ecuaciones de velocidad de reaccion de formacion
de coque son de naturaleza empirica, estando relacionadas al namero de
precursores considerados en los modelos moleculares?*, siendo este el mismo

esquema adoptado en el presente trabajo.

A todo esto se suma los adelantos que se estan haciendo en tres vias: una en la
mejora de las metalurgias; otra en los disefios (geometria de los reactores) y otra,
en el desarrollo de recubrimientos cataliticos para reducir la formaciéon de coque,
permitiendo, a nivel industrial, aumentar el tiempo de corrida hasta 6 veces, tal

como lo reportan Schietekat, C. et al.2>

23 COMPANIA TECNICA INTERNACIONAL DE PROYECTOS. Op. Cit., p. 1-03.

24 FROMENT. Kinetics and reactor design in the thermal cracking for olefins production. Chemical
engineering science, 1992. v. 47. N° 9-11. p. 2167.

25 SCHIETEKAT, et al. Catalytic coating for reduced coke formation in steam cracking reactors.
Industrial and engieering chemestry research, Sept 2015. p. A.
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4. METODOLOGIA

Para definir las condiciones operacionales que permitan aumentar la produccion
de etileno a partir de la simulacién de la pirélisis de mezclas de etano-propano y
propano puro en un horno-reactor térmico existente en la planta de Etileno Il de la
Refineria, se requiere, inicialmente, desarrollar, resolver y validar el modelo
matematico de la pirdlisis térmica del etano. Posteriormente, el modelo cinético se
modific6 para ser usado con las cinéticas para las mezclas de etano-propano y
propano puro. El procedimiento especifico utilizado en esta tesis esta compuesto

de las etapas que indica la Figura 3.

Figura 3. Etapas realizadas durante el presente trabajo.

Datos de proceso del horno
reactor térmico y analisis
estadistico

!

Seleccion del modelo cinético
molecular

|

Planteamiento de los balances
de masa, energia, cantidad de
movimiento y suposiciones

Seleccién de la subrutina de Dfsar.r?”‘;df' Sgste.m.a g’;‘E "’t Creacion de la inferfaz en
integracion de las EDO’s aplcacion dz S]aﬁggon ese Matlab

Validacion y simulacion de los
modelos

{

Analisis estadistico de
resultados
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4.1 DATOS DE PROCESO DEL HORNO REACTOR TERMICO Y ANALISIS
ESTADISTICO

Existen varias fuentes de informacion de las variables operacionales de los hornos

reactores térmicos (HRT) de la planta Etileno Il, entre ellas:

1. La fuente “Process Information” (PI) la cual es alimentada directamente de los
sistemas de control distribuido, guarda informacion de variables tales como
presiones, temperaturas Yy flujos. Los datos almacenados se pueden descargar
hasta con un minuto de historia pero, para el presente andlisis, se tuvo en
cuenta la informacién promedio del dia.

2. Sistema de informacion de andlisis de laboratorio donde se almacenan los
resultados de las cromatografias de las muestras.

3. Variables de captura manual que registran los operadores en las rondas
estructuradas que ejecutan diariamente turno a turno.

4. Los resultados de los cromatografos en linea. Dicha informacion no es
registrada en ninguna base de datos, por tanto, solo podra usarse para validar

el modelo en tiempo real.

Dado que la planta tiene cuatro hornos reactores térmicos idénticos en su disefio y
construccion, se tomo la decision de evaluar la informacion asociada al HRT N°2
debido a que es el horno con mas horas de operacion y mejor estado de la

instrumentacion.
Los datos de las principales variables operacionales fueron depurados y
analizados, inicialmente, descartando la informacion incompleta; por ejemplo, la no

registrada debido a la falla en la sefial de algun instrumento de medicion.

Seguidamente, la informaciéon se clasificé por ciclos de operacion. Cada ciclo de

operacion tiene tres estados a saber: uno esta asociado al decoquisado de los

45



serpentines; otro al tiempo que el HRT puede durar en condicion de stand-by o
relevo y otro, al tiempo de operacion.

Con la informacion ordenada, se realizé un analisis estadistico de caja y bigotes y
los datos comprendidos entre el primer y tercer cuartil se usaron para la definicién
de las condiciones de operacion de variables como flujo de carga, presiones,
temperaturas y relacion vapor/carga al serpentin con un intervalo de confianza del
95%.

Dicha informacion es util para definir los limites de las corridas que se llevaran a
cabo y, asi, poder determinar el mejor rango operativo. Por ejemplo, una corrida
puede realizarse a cierta temperatura con flujos de carga y vapor pero el
requerimiento de calor sobrepasa el valor de disefio, por tanto, dicha corrida no se
puede tomar en cuenta para la definicion de las condiciones de operacion.

4.2 SELECCION DEL MODELO CINETICO MOLECULAR

Para seleccionar el modelo cinético se tuvo en cuenta, principalmente, la
efectividad de los resultados del modelo con datos de la industria, ademas de los
requerimientos de computo para la solucidbn del sistema de ecuaciones
diferenciales, que estuvieran al alcance del presente trabajo. De acuerdo con la
bibliografia consultada, se hallaron tres tipos de modelos. Los primeros, son
modelos empiricos, los cuales no involucran reacciones y las ecuaciones que
contemplan, estan en funcién del tiempo de residencia o la longitud del reactor
(serpentin); dichos modelos contemplan balances globales de materia y energia
alrededor del reactor y su desarrollo requiere de gran cantidad de trabajo
experimental quedando restringidos a un rango especifico de composicién de

carga y tipo de horno. No se recomienda usar modelos empiricos para extrapolar
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condiciones fuera del rango de validacién ni para evaluar cambios de composicién

de carga ni para modificar los disefios originales.

De otro lado, estan los modelos cinéticos que usan radicales libres, muy
complejos, con muy alto Stiff y con alta demanda de cOmputo, como es el caso de
la pirélisis de propano planteada por Trimm y Turner?®, con 40 reacciones, 8
compuestos y 5 radicales libres. Para el alcance del presente trabajo no se
requiere que la cinética incluya los radicales libres, por consiguiente, este tipo de

modelos cinéticos no se tienen en cuenta.

Finalmente, estan los modelos que se han denominado de esquemas moleculares,
introducidos en 1962 a partir de manipulaciones algebraicas de los modelos de
radicales libres, logrando reducir el nUmero de ecuaciones y eliminando los
radicales libres. Este tipo de modelos puede tener, por ejemplo, 8 reacciones y 8
tipos de moléculas en la pirdlisis del etano; 9 reacciones y 10 tipos de moléculas

en la pirdlisis del propano.

La principal ventaja de los modelos cinéticos moleculares radica en que se reduce
la condicion stiff en las ecuaciones diferenciales del balance de masa, reduciendo
asi los requerimientos de cémputo con la ventaja que los resultados, evidenciados
en la literatura, para la pirdlisis del etano y propano son muy similares a los
observados a nivel industrial?’. Por lo anterior, en el presente trabajo se usaron los
modelos cinéticos moleculares y especificamente los planteados por G. Froment
et al.

26 ALBRIGHT, et al., Op. Cit., p. 208.
27 SHOKROLLAHI, et al., Op. Cit., p. 555.
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4.3 PLANTEAMIENTO DE LOS BALANCES DE MASA, ENERGIA, CANTIDAD
DE MOVIMIENTO Y SUPOSICIONES

Para poder simular la pirdlisis del etano, propano y sus mezclas se requirio definir
unas suposiciones que permitieron simplificar el modelo pero que, al mismo
tiempo, no afectaron su validez, y un conjunto de ecuaciones de continuidad y tres
modelos cinéticos (uno para la pirdlisis de etano; otro para el propano y otro para
las mezclas de etano-propano). Asi mismo, se requirié de un balance de energia y
otro de cantidad de movimiento para generar los perfiles de temperatura y caida
de presion del reactor, los cuales estan incluidos en detalle en los Anexos C, Dy
E.

Una vez seleccionado el tipo de modelo cinético a usar, con sus respectivos
parametros pre-exponenciales, energias de activacion, constantes de equilibrio
para las reacciones reversibles, capacidades calorificas en funcion de la
temperatura y entalpias de formacién, se plantearon las ecuaciones de velocidad
de reaccién. Luego se procedi6 a realizar las ecuaciones de balance de masa para
cada compuesto de cada modelo cinético molecular. (Ver anexos mencionados

anteriormente.)

4.4 SELECCION DE LA SUBRUTINA DE INTEGRACION DE LAS ECUACIONES
DIFERENCIALES ORDINARIAS

Una caracteristica de los sistemas de ecuaciones diferenciales del balance de
materia de la pirdlisis es que presentan condiciones stiff; este problema se debe,
principalmente, a la gran diferencia de los valores de concentracion entre

componentes, hasta 4 érdenes de magnitud; de 102 mol/L para los compuestos
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moleculares a 10® mol/L para los radicales libres?® los cuales no se tienen en
cuenta en este trabajo. Asi mismo, la velocidad de consumo y generacion son
diferentes, es decir, se tienen unas variables cambiando lentamente mientras que
otras lo hacen rapidamente. En algunos casos, las variables de cambio rapido son
pasajeras, esto porque desaparecen rapidamente quedando luego las variables de
cambio lento dominando el proceso. Matematicamente, es necesario que el
método numérico usado para tratar con condiciones stiff, tenga paso variable para
realizar las iteraciones dependiendo de la situacion que esté resolviendo y, al
mismo tiempo, sea capaz de ajustar el orden del método de integracion. Matlab
tiene disponibles las rutinas solver odel5s y ode23s para resolver IVP (Initial
Value Problems) de sistemas DAE (Differential Algebraic Equation) con
condiciones stiff, las cuales tienen las siguientes particularidades:

1. Odelbs wusa férmulas de diferenciacion numérica o NDF (Numerical
Differentiation Formulas) y tiene la opcion de hacer diferenciacion hacia atras o
BDF (Backward Differentiation Formulas) mas conocidas como multipaso Gear
y son de tipo corrector-predictor, el cual combina un método explicito con uno
implicito, donde el primero predice una aproximacién de la solucion y el

segundo la corrige?®.

2. Ode23s y ode23tb se pueden usar para sistemas con alto stiff. Estos solvers
se fundamentan en la modificacion de Rosenbrock con paso fijo, similar al
método de Runge-Kutta, excepto que incluye el término Jacobiano. Se

considera que usa un método implicito®°.

28 FROMENT. Thermal cracking for olefins production. Fundamentals and their application to
industrial problems. Op. Cit., p. 1277.

29 BEERS. Numerical methods for chemical engineering. EEUU, Cambridge University Press, 2007.
p. 176.

30 RAMIREZ. Computational methods for process simulation, 2 ed. Oxford, Butterworth-Heinemann,
1997. p. 164.
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3. La rutina odel5s es de orden variable (hasta grado 5) y emplea un programa
que varia el tamafio del paso, fundamentado en la modificacién de Klopfenstein

a los métodos de diferenciacion hacia atrds o BDF31,

Por lo anterior, el solver que se usO en este trabajo fue el ODE15s ya que las
ecuaciones del balance de masa no tienen radicales libres pero la condicion de

Stiff alin existe.

4.5 DESARROLLO DEL SISTEMA Y APLICACION DE LA FUNCION ODESET
DE MATLAB

Las ecuaciones diferenciales generadas en este tipo de proceso son de la forma
M(t,y)y' = f(t,y) las cuales se pueden resolver con los ODE’s de Matlab3?.

M(t,y) = Matriz de masa la cual puede ser “completa” o “dispersa”.

Los balances de masa se plantearon de manera simultanea para todos los
componentes dejando las derivadas a la izquierda de las ecuaciones y, del mismo
modo, se incluyeron las ecuaciones del balance de energia y cantidad de
movimiento. Al hacer uso de la suposicion realizada del estado cuasi-estable, todo
lo que esta al lado derecho de las ecuaciones no depende del tiempo, por tanto,
los sistemas de ecuaciones generados, se pueden representar de manera

vectorial como:

31 RAMIREZ, Op. Cit., p.163.
32 MATHWORKS®. Odel5s. The MathWorks, Inc. 1994-2016.
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Donde

Y = Representa el vector de las variables de estado.

-

0, representa el vector parametros que conforman el modelo matematico como:

N

® = [Parametros de Arrhenius, Cp’s, Entalpias, etc.]”

En forma matricial, lo anterior se puede representar como:

- — I 7Z- ]
dc, Z(rl+r2+...+rn)

dz

dc Z(|r1+r2+...+rn)

B 4 -
dZ T C:A
Z(r1+r2+...+rn) C,
dcn — e Cn
[ o2+ (Zdszr (~aH) |||
ar | | ZF cp, )= T
dz P
P d(1)+1{1du(2f+:)} o
dz dz'M,” M, |Tdz "d, =71

1 R
) L M_p, aG’RT |

Una vez generados los vectores, se realizd la escritura de la estructura del

Ode15s para solucion de las ecuaciones diferenciales como:
[z_sol,y_sol] = odel5s(@sistem_pirop, [0, z_f], y_0, Options, constantes, entrada)

Donde:

z _sol = Es el vector distancias para el cual se devuelve un valor en el vector de

estado y_sol.
[0, z_f] = Distancia inicial y final del reactor.
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y_0 = Vector condiciones iniciales de entrada.

Options = Estructura para modificar el ODE mediante ODESET.

constantes, entrada = Vector de pardmetros que conforman el modelo

matematico.

Luego se siguieron los siguientes pasos para la creacion de los vectores:

1. Definicion del vector columna “condiciones de entrada”, el cual esta
conformado por las composiciones masicas, presion, temperatura, flujos de
carga y vapor, diametro del reactor y dias de operacion.

2. Definicion del vector columna “constantes” donde estan principalmente todos
los valores de los parametros de Arrhenius y otros como el Cp.

3. Definicion del vector columna “condiciones iniciales”, el cual contiene los moles
de entrada por componente, temperatura de entrada y presion de entrada.

4. Definicion del vector de derivadas function dydz = sistem_pirop(z, YV,
constantes, entrada) donde se plantean las ecuaciones diferenciales del
balance de masa, energia y cantidad de movimiento.

En algunos casos los sistemas de ecuaciones con stiff tienen propiedades que
hacen que los métodos clasicos de solucion numérica fracasen, es por esto que
los ODES de Matlab se pueden modificar usando “options”, una estructura de
pardmetros que sirve para cambiar las propiedades de integracion mediante la
funcion “odeset”. Para llevar a cabo dicha modificacion se siguieron los siguientes

pasos:
Options=odeset('Refine’,'1','MassSingular','maybe','MStateDependence’,'none’);

1. Se incluy6 el factor de refinamiento de la solucion, por defecto ‘Refine’,’1’.

Esto no altera el tamafio del paso que por defecto tiene el ODE15s. Al usar un
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namero >1 en dicha opcion, el tamafio del paso se divide en pasos mas
pequefios, por tanto, aumenta el nUmero de iteraciones.

2. Se incluyé la opcion ‘MassSingular’,’maybe’ la cual hace que el solver
verifique si se trata de un problema de ecuaciones diferenciales algebraicas
DAE.

3. Asi mismo, se definid el estado de dependencia de la matriz de masa mediante
'MStateDependence',’none’. Esta opcion es requerida por el ODE15s para

ecuaciones diferenciales de la forma mencionadas anteriormente.

4.6 CREACION DE LA INTERFAZ EN MATLAB

La creacion de la interfaz visual tiene como objetivo, permitir un entorno amigable
para cualquier usuario de los paquetes de simulacién de la pirélisis de etano,

propano y mezclas etano-propano, desarrolladas en el presente trabajo.

Al no interactuar directamente con el cédigo, indudablemente, esta herramienta
permitird a los ingenieros y operadores de la planta Etileno Il, tomar mejores
decisiones respecto a la operacion para maximizar la conversion, selectividad y

tiempo de operacion de los hornos reactores térmicos.

Se utiliz6 GUIDE, una herramienta de programacion grafica disponible en
MATLAB para crear Ul’s (User Interface), la que permite ejecutar programas que
necesitan entradas manuales de datos. El ingreso de los datos de entrada y salida
estan en las unidades que, normalmente se manejan en la planta para facilitar el
uso de esta herramienta. Una imagen de la interfaz se puede observar en el
Anexo Q.

La interfaz esta dividida en dos secciones. En la parte izquierda de la imagen del

horno, estan las entradas, las cuales estan compuestas de:
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e Entrada de los dias de operacion que tiene el HRT.

e Valor de la temperatura de entrada de la carga en °F.
e Valor de la presion de entrada de la carga en psig.

e Valor del flujo de vapor de dilucion en Ib/h.

e Valor del flujo de hidrocarburo carga en Ib/h.

e Entradas de las fracciones masicas de la carga.

Una vez se ha cargado la informacion requerida en las entradas, se oprime el
botbn CALCULAR y el programa reporta los resultados en las celdas de la parte
derecha de la imagen del horno. Dicho reporte esta compuesto principalmente de
los siguientes datos:

e Reporte de la conversiéon en %.

e Reporte del espesor de la capa de coque a la salida del reactor en mm.

e Reporte de la temperatura del gas de salida en °F.

e Genera perfiles graficos de temperatura, caida de presion, generacioén y

consumo de los componentes involucrados en las reacciones de pirdlisis.

4.7 VALIDACION Y SIMULACION DE LOS MODELOS

Para la validacion de los modelos, inicialmente, se llevd a cabo una simulacién del
HRT N°2 con la informacion de disefio; esto para evaluar el comportamiento del

modelo realizado, posteriormente, este fue validado con datos reales de planta.

Con el modelo de etano validado, se procedié a incorporar la cinética de la pirélisis
de mezclas de etano-propano y la del propano puro, los cuales fueron validados
con informacion reportada por la literatura cientifica, dado que, en la refineria de

Barrancabermeja, no se cuenta con este tipo de informacion de proceso.
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Finalmente, se llevaron a cabo las corridas de los modelos de pirdlisis de propano
y pirélisis de mezclas de etano-propano con los parametros de disefio de los

HRT’s de la planta Etileno II.

En cuanto a la pirdlisis de etano, una vez validado el modelo, este puede ser
usado para cualquier horno reactor de la planta Etileno Il que se encuentre

operando a las condiciones actuales y tiempo de operacion.

4.8 ANALISIS ESTADISTICO DE RESULTADOS

Mediante un disefio factorial no replicado de dos niveles y tres factores (2"3) se
determinaron las mejores condiciones de operacion que afectan la selectividad a
etileno en cada uno de los casos de pirdlisis de etano, propano puro y mezclas de
etano-propano. La variable de respuesta evaluada en todos los casos fue la
selectividad a etileno y las variables manipuladas para determinar las mejores
condiciones de operacién fueron la temperatura de reaccién, la relacién
vapor/carga, el contenido de propano para el caso de la pirélisis de mezclas y el

flujo de carga para el caso de la pir6lisis de propano puro.
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5. RESULTADOS Y ANALISIS DE RESULTADOS

En la seccién 5.1 se presentan los resultados de la validacion de los modelos
pirdlisis de etano, propano y mezclas etano-propano. En la seccion 5.1.1 se
muestra la validacion del modelo de etano usando los datos de disefio y
posteriormente con datos reales de planta. A continuacion, en las secciones 5.1.2
y 5.1.3, se presentan los resultados de la validacion de los modelos de pirdlisis de
propano y mezclas de etano propano usando datos de literatura cientifica.
Finalmente, en las secciones 5.2 y 5.3, se evalluan los modelos de pirdlisis de
propano y mezclas de etano-propano con las especificaciones mecanicas de los

HRT’s de la planta Etileno II.

5.1 VALIDACION DE LOS MODELOS

Un horno reactor térmico (HRT) tiene durante su ciclo normal de operacion tres
estados: uno esta asociado al decoquisado de los serpentines; otro, al tiempo que
el HRT puede durar en condicion de stand-by o relevo y, finalmente, al tiempo que
dura operando. Se tomo6 un periodo de analisis de 930 dias, equivalente a 18
ciclos de trabajo para el HRT N°2. La informacién se depur6 hasta quedar solo con
los datos correspondientes a los ciclos de mejor desempefio y estabilidad

operacional.

Inicialmente se retiran del analisis los ciclos 11 y 18, dado que el HRT N°2 fue
intervenido mecanicamente en dichos ciclos como se indica la Tabla 4. Los
estados por ciclo que tuvo el HRT N° 2, durante un periodo de tiempo de 930 dias,

se indican en la Figura 4.
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Tabla 4. Dias entre decoquisados del HRT N°2 en 930 dias.

Ciclo Dia§ Dias Dias de Dias er.ﬁre
decoking Stand-by | Operacion | decoking

1 2 18 19 37
2 1 0 45 45
3 2 6 62 68
4 2 5 47 52
5 2 0 45 45
6 1 7 83 90
7 25 6 15 21
8 25 4 16 20
9 2 1 37 38
10 1,5 0 65 65
11 25 85 1 96
12 1,5 0 5 5

13 1,5 14 23 37
14 2 9 24 33
15 1,5 0 32 32
16 1,5 0 45 45
17 1 53 54
18 25 48,5 70,4 117

Figura 4. Distribucion de los ciclos de operacion del HRT N°2 en 930 dias.

Distribucién de los ciclos de corrida en 930 dias

0 100 200 300 400 500 600 700 800 900
dias
——Horno Reactor en Decoking —s—Horno Reactor Stand-by / Mantenimiento Horno Reactor Operando

El diagrama de caja y bigotes de la Figura 5 muestra el rango de operacion del
HRT N°2, comprendido entre 5 a 85 dias de operacion con una media de 38 dias;
es por esto que, se tendran en cuenta los datos comprendidos entre el primer y

tercer cuartil correspondientes al rango 20 a 53 de los dias de operacion continua
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para la definicion de las condiciones de operacion de flujo de carga, temperatura y
presion de entrada al serpentin.

Figura 5. Diagrama de caja y bigotes del tiempo de operacion del HRT N°2.

Tiempo Operacién Horno 2 Priélisis Etano

100

80|

60/

40/

Operaciéon Horno, dias

20/

1L

Los ciclos 2, 4, 5, 9, 15, 16 y 17, indicados en la Tabla 4, cumplen dicho criterio del
rango de tiempo de operacién continua. De este conjunto de datos se detect6 que
los ciclos 2, 4, 5y 9 no tienen disponible el flujo de carga a cada serpentin, por

tanto, estos datos son descartados.

Posteriormente se determiné con la herramienta Statgraphics el intervalo de
confianza del 95% para la media del flujo de carga del HRT N°2 de los ciclos 15,
16 y 17 en 12187,8 +/- 738,07 [11449,8 - 12925,9] Lb/h De este nuevo conjunto
de datos, se determind la relacién vapor carga, la cual tuvo que ser calculada ya
que la informacion del flujo de vapor de dilucion no migré a la base de datos

Process Information.
Los datos cuyo resultado dieron negativos se descartaron y solo se tuvo en cuenta

la informacion cuya relacion vapor carga estuvo entre 0,2 a 0,6 |Ib vapor / Ib carga.

Los datos de presion de entrada al serpentin se obtuvieron con la informacién
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reportada en las rondas realizadas por los operadores y se complement6 con los

resultados de los analisis de laboratorio.

Con esta informacion, se determinaron los valores promedio de flujo de carga,
presion de entrada, temperatura de entrada y salida del gas de los serpentines, la
cual se resume en la Tabla 5. Mas detalle de la informacion de disefio, ver Anexo
A.

Tabla 5. Condiciones operativas promedio del HRT N° 2.
Condicion de presion de entrada a los serpentines:

. Serpentin | Serpentin | Serpentin | Serpentin
Estadistico A B c D
Presién promedio, psig 31,9 31,8 33,2 33,1
Desviacion estandar, psig 5,35 4,88 5,61 5,58
Valor minimo, psig 20 20 20 20
Valor maximo, psig 45 40 45 45

Condicién de Flujo de carga, relacion de vapor y temperatura a los serpentines:

Etano Carga 12103 Ib/h
Relacion Vapor/ Carga 0,32 |lb vapor/Ib carga
Temp. entrada carga 854 °F
Temp. salida zona radiante 1480 °F

Para el desarrollo del presente trabajo se tuvieron en cuentas las siguientes

consideraciones:

1. Se asume que el flujo de gases en el serpentin tiene régimen tipo tapon dado
gue es altamente turbulento, con valores del nUmero Reynolds superiores a
300.000 para este tipo de reactores.

2. Que el efecto de los gradientes radiales son despreciables comparados con los

axiales, por eso, no se considera dicha variacion.
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3. Que la dispersion axial de la masa y calor son despreciables, es decir, el efecto
difusivo es muy pequefio comparado con el convectivo.

4. Que los efectos hidrodinamicos de entrada y salida de gases son
despreciables comparados con la caida de presion debida a los tramos rectos
y cambio de direccion de las Ues del serpentin.

5. La mezcla de gases tiene comportamiento de gas ideal dadas las condiciones
de operacion a baja presion y alta temperatura.

6. El sistema se consideré en estado cuasi estable dada la baja velocidad de
deposicion del coque con respecto al tiempo.

7. Que el vapor de dilucién es un inerte, dada la baja reaccién que existe entre

este y el coque 34,

En general, el balance de masa se puede representar como:

dF; 1

d_Z] = Zd% Z aij I (1)
Donde,
dF]-
dz

= Variacion del flujo molar del compuesto j con respecto a la longitud del serpentin.

Z ajj Iy = Sumatoria de las velocidades de reaccion de cada compuesto.

T ]
7 d? = Area de la seccién transversal del serpentin.

33 GUNDUR. Rate-based modeling of steam ethane cracker. A thesis for the degree of master of
science in chemical engineering of Middle East Technical University, January 2015. p. 130.

34 SUNDARAM, FROMENT. Kinetics of coke deposition in the thermal cracking of propane. Op.
Cit., p.642.
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Todas las velocidades de reaccion son de la siguiente forma:

Fa (P FpFc [P\’
fa 1[FT RT/ K Fg% \RT (2)

Las cuales se basan en el modelo general:

kq
aA+bB < cC+dD (3)
k_q

En el balance de energia se tuvo en cuenta las siguientes consideraciones:

1. Dentro del reactor, el principal mecanismo de transferencia de calor es por
conveccion.

2. El Q(z) es constante en toda la longitud del serpentin.

Para un horno reactor no isotérmico, el balance de energia esta dado por®® :

ar 1
dZ Y FCp;

&
[Q@)ndt + “Tzri(—AH)] @

Donde,

Y. FiCp; = Sumatoria del producto entre el flujo molar del compuesto i y su

capacidad calorffica, [=] SLK

35 SUNDARAM, FROMENT. Kinetics of coke deposition in the thermal cracking of propane. Op.
Cit., p. 641.
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Q(z)md, = Densidad neta de calor (Flux) de la zona radiante a la pared externa del

serpentin. [=] S_in >

Y. r;(—AH) = Velocidad de consumo de energia requerida por la reaccion i. En su

mayoria, son reacciones endotérmicas [=] S_in -

La ecuacion de caida de presion tiene en cuenta la pérdida por friccidbn en los
tramos rectos de acuerdo con la ecuacion de Fanning y la pérdida de presién por

friccién y cambio de direccién en las curvas con la ecuaciéon de Nekrasov3®,

dp. _ 12f, &1 du
T d_t+ n—rb]pgu + apgi— (5)
_ MyF. G RT
Y TR T My 1 (6)
Pg—4
Donde
kg
G=pgul=] —=
pg u[ ] mzs
Derivando u con respecto a z se obtiene:
1
du  GR d(Mm) 1 dr| G RT dp, ;
B az M,, dZ| M,, p? dZ (7)

% FROMENT, BISCHOFF, DE WILDE. Chemical reactor analysis and design. Op. Cit., p. 442.
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iz 1,) * |7z (d + )

dpt dz _m TdZ Ty
dz ~— (8)
Mm De aGZRT
Donde,
dF;
i(L) _d(YE\_Yigg )
az\M,,)  dzZ\ GQ )  GQ

Q = Seccion transversal del reactor, m?

El factor de friccibn para los tramos rectos se determina con la formula de

Knudsen y Katz.

f = 0,046Re°? (10)
Y
d,G
Re = T (11)

El factor ¢ que se emplea para determinar la caida de presién adicional debido a

las curvas esta dado por Nekrasov como:

A
_ ' 12
£ (0,7 + 50° 0,35)5 (12)
Donde
de
¢ = (0,051 + 0,19—) (13)
Th
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A = Angulo descrito por la curva del tubo.

r, = Radio de la curvatura descrito por el tubo.

5.1.1 Validacion modelo de pirdlisis de etano Una primera etapa de la
validacion del modelo de etano consistio en la comparacion de la simulacion
obtenida, usando los parametros de disefio del HRT N°2 indicados en la Tabla 6

con los datos registrados en los Data sheets existentes de la unidad.

Después de correr el programa de pirélisis de etano en Matlab, la informacién se
consolido y se analizé para determinar la conversion y la selectividad del reactor

como se indica en la Tabla 7:

Tabla 6. Parametros de disefio del HRT N°2 requeridos para hacer la
simulacion en Matlab de la pirdlisis de etano.

Servicio: Cracking térmico de etano a 60% de conversién

DATOS DE DISENQ PARA UNA CELDA DEL HORNO

FLUIDO TIPO DE HIDROCARBURO ETANO Unidad ETANO Unidad
CANTIDAD TOTAL (INCL VAPOR DE PROCESO) 25038 Lb/h 787,65 gm/s
Vapor de dilucion. (wt H2O/wt H.C.) 04 04
Presion normal de operacion in/otu 30,15 14,08 psig 309145 198376 Pa
Caida de presion del serpentin (seccion radiante) 16,07 psi 110768 Pa
Temperatura normal de operacion, infout 1184 1553 °F 913,2 1118,15 K
Flux de calor promedio en superficie exterior tubo 18580 Btu/Fth 58612,5 Jhem?
Superficie exterior total del serpentin 1504 Fi? 139,73 m’
Temperatura de piel max calculada 1854 1880 °F 1285 1300 K
Temperatura de piel max permitida 1915 1925 °F 1319 1325 K
TUBOS Didmetro interno 4,252 inch 108 mm
Longitud recta del tubo 26,904 Ft 8,20 m
N° de tubos totales 40 40
N° de flujos paralelos (serpentines) 4 4
Disefio vertical / horizontal Vertical Vertical
Espesor minimo de pared 0,275 inch 0,006985 m
Velocidad a la salida del serpentin 678 Ft/s 206,65 m/s

Fuente: COMPANIA TECNICA INTERNACIONAL DE PROYECTOS. Manual operativo de la planta
Etileno 1l, 1977. s.l., p. K-03.
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Tabla 7. Comparacién de condiciones de operacion y composicion del gas
efluente entre los datos arrojados por la simulacion pirdélisis etano y los

reportados como datos de disefio del HRT N°2 (data sheet).

Variable Datasheet | Simulacion Unidad Data sheet | _Smulacion Unidad
pirclisis etano pirdlisis etano
Temperatura salida gas de proceso 1.118 1.118 K 15583 1553 °F
Presion entrada 309.145 309.145 Pa 30,15 30,15 psig
Presion salida 197.825 226.600 Pa 14,00 18,17 psig
Delta-P 111.320 82 545 Pa 16,15 11,98 psi
Qz 58.613 69.318 Jis:m? 58.613 69318 J/sm?
Capa de coque a 760 hrs operacion - 17.4 mm - 174 mm
Reduccidén del diametro a 760 hs operacién - 32,22 % - 32,22 %
Conversion 60,0% 68,5% % 60,0% 68,5% %
Selectividad a Etileno 90,7% 78,2% % 90,7% 78,2% %
Selectividad a Propileno - 0,8% % - 0,8% %
N ; : Diferencia
L Disefio Simulacion
Componentes gas Disefio, - S absoluta
nomalizado, Pirdlisis Etano,
efluente del HRT Yemol modelo vs
% mol %mol -
disefio
H: 35,39% 35,54% 37,36% 1,82%
CH, 5,19% 5,21% 7,88% 2,66%
CoHs 0,22% 0,22% 0,283% 0,06%
CoHy 32,71% 32,85% 32,31% 0,54%
CoHg 24 76% 24 87% 18,90% 5,97%
CsHg 0,73% 0,73% 0,31% 0,42%
CsHg 0,043% 0,043% 0,19% 0,15%
C.Hs (1,3 Butadieno) 0,53% 0,53% 2, 76% 2,23%
Total 99 57% 100,00% 100,00%

Se observan algunas diferencias en la prediccion de las condiciones de operacién
del horno. La caida de presién reportada por el modelo es 226,6 kPa (18,17 psi) vs
el disefio 197,82 kPa (14psi). Con respecto a la selectividad reportada por el
modelo es 78,2%; 12,5% menor a la de disefio. La conversion del modelo de
pirdlisis de etano es 68,5%; 8,5 % superior a la de disefio. Sin embargo, el
desconocimiento de la cinética empleada para el disefio original de los reactores,
podria explicar la diferencia en los datos. Cabe destacar que, las desviaciones
absolutas observadas en las concentraciones de los componentes del gas efluente

son bastante bajas; solo la estimacion del etano supera el 5% de desviacion, por
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lo que la simulacion realizada en este estudio a partir del modelo propuesto por

Froment et al. se considera adecuada para el propdsito del presente trabajo.

La segunda etapa de la validacion, como ya se habia mencionado en la
metodologia, consistio en comparar la simulacion realizada en las condiciones de
operacion actuales de cualquiera de los tres HRT s que se encuentren operando
en la planta Etileno Il. Asi las cosas, la siguiente comparacion de resultados es
para dos HRT's. El primero corresponde al HRT N° 1 que se encontraba operando
con 18800 Ib/h de carga de etano y 1520 °F de temperatura de reaccion en el
momento de la evaluacion, y el segundo es el HRT N° 3 que estaba entrando en

servicio con 3000 Ib/h de carga de etano y 1380 °F de temperatura de reaccion.

La muestra de gases que se analiz6 en el laboratorio industrial de la refineria,
corresponde a la mezcla de los dos efluentes de los HRT’s. Para ello, se usé un
cromatografo de gases Agilent 7890A GC siguiendo el método ASTM D7833-14.

En la Tabla 8 se indican los resultados obtenidos mediante el modelo de pirdlisis

de etano de cada uno de los HRT’'s (No. 1 y 3) evaluados con las condiciones de

carga descritas anteriormente.
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Tabla 8. Comparativo resultados cromatografia mezclas de gases efluentes
de los HRTs y mezcla de gases modelo pirdlisis etano para los HRT N° 1y
HRT N° 3.

Cromatografia CG ermatografo Simulacién modelo Diferencia
Componentes gas ) en linea planta NP
(CG). normalizada, ) pirclisis etano, absoluta
efluente del HRT Etileno Il
%mol %mol % mol %mol medelo vs CG
H, 28.07% 28,42% 35,66% 30,68% 2,26%
CHy 6.53% 6.61% 4,77% 6.49% 0,12%
CoHs 0,16% 0,16% 0,15% 0,34% 0,18%
CoHy 28,38% 28,73% 24,84% 27,06% 1,68%
CoHg 34,16% 34,59% 34,19% 32,67% 1,92%
CaHg 0.68% 0,69% 0,0053% 0,36% 0,33%
CaHs 0.450% 0.46% 0% 0.49% 0,04%
CyHs 0.338% 0.34% 0.00283% 1.91% 1.57%
Total 98,77% 100,00% 99,61% 100%

De la Tabla 8 se puede observar que la diferencia absoluta de la composicion de
los componentes presentes en el efluente obtenida experimentalmente por

cromatografia y arrojadas por el modelo son bastante bajas, no superando el 3%.

Ademas de lo anterior, se llevaron a cabo 6 corridas adicionales, en el anexo H
estan reportados los resultados obtenidos. El Anexo H3 Corrida N° 1 incluye los
resultados de la simulacion obtenidos individualmente para cada horno

correspondientes a la mezcla de gases reportada en la Tabla 8.

En el Anexo O se presentan imagines del cromatografo donde se realizaron las

cromatografias.

5.1.2 Validacién modelo de pirélisis de propano El modelo de pirdlisis de
propano estd basado en el horno reactor térmico que usé G. Froment y K.

Sundaram en 1978%. Los resultados de la simulacién del modelo de pirdlisis

87 SUNDARAM, FROMENT. Citado por BERRENI, WANG. Op. Cit., p.2878.
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obtenidos en este estudio, a la misma conversion reportada por los autores, fueron

comparados con estos ultimos con el fin de validar el modelo propuesto.

Debido a la falta de acoplamiento entre la zona radiante y el reactor, no fue posible
realizar el perfil del q(z) descrito por los autores®?; sin embargo, el valor empleado
estd muy cercano a la media logaritmica del articulo en mencién, (55.898 J/m?-s).
Se observa que el perfil de temperatura de la Figura 6 es muy similar al reportado
por Froment et al.3® pero en este caso, la temperatura a la salida del reactor es 23
K superior. El primer punto de inflexion esta coincidiendo aproximadamente a los
20m.

La caida de presion del modelo es menor en 40,4 kPa (5,8 psi) a la reportada por
dichos autores, la cual es considerable si tiene en cuenta que la diferencia de
espesor de coque en el presente modelo y los resultados de Froment es de 2,2
mm, con lo que se comprueba lo mencionado anteriormente en la seccién 4.2
sobre la formacién de coque. Con referencia a la prediccion esperada del espesor
de la capa de coque a 700 horas de operacion, esta era de 9,8 mm y se obtuvo un
valor de 7,52 mm con el modelo de pirdlisis de propano, tal como se puede
observar en la Figura 7. En el Anexo D.5 se pueden observar los demés perfiles

generados de esta simulacion.

38 SUNDARAM, FROMENT. Kinetics of coke deposition in the thermal cracking of propane. Op.
Cit., p. 642.
%9 |bid. p. 642.
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Figura 6. Perfil de temperatura modelo pirdlisis del propano.
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Figura 7. Perfil del espesor de la capa de coque del modelo pirdlisis del
propano.
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La Tabla 9 resume la composicidon del gas efluente donde se puede observar que
el modelo predijo adecuadamente la prueba realizada a la misma conversion
reportada por Froment.

40 SUNDARAM, FROMENT. Citado por BERRENI, WANG. Op. Cit., p.2879.

69



Tabla 9. Comparativo de los principales productos de la pir6lisis de propano
entre los resultados de Froment et al. y la simulacion del presente trabajo.

Componentes gas Froment, Modelo pirdlisis Diferencia
efluente Yowt prg/pano, absoluta
owt
H, 1,20% 1,66% 0,46%
CH, 24,00% 25,31% 1,31%
C,H, 0,22%
C,H, 34,50% 35,14% 0,64%
C,Hs 3,49%
C;Hg 14,70% 14,08% 0,62%
CsHs 9,30% 9,38% 0,08%
C,Hs 3,50%
C4H; 0,58%
cé 6,64%
Total 100,00%
Modelo
Variable Froment pirolisis
propano
Temperatura salida gas de proceso, K 1111 1134
Presion salida, Pa 200.000 240.400
Qz, J/mol-s® 55.898 53.500
Velocidad de depositacion de coque, gm/m?h 2212
Capa de coque a 700 hrs operacion, mm 9.8 7,92
Reduccion del diametro a 700 hs operacion, % 18,4 13,92
Conversion, % 90,6% 90,5%
Selectividad a Etileno, % - 61,9%
Selectividad a Propileno, % - 16,5%

Por otro lado, se realizaron simulaciones del presente modelo de pirdlisis de
propano usando el valor medio logaritmico de q(z) del articulo y otra a la misma
temperatura de salida reportada por el autor. En el primer caso, se pudo
evidenciar que los valores de espesor de capa de coque son muy similares pero
las desviaciones de las composiciones del gas efluente aumentaron 2% en
promedio y la temperatura de salida del modelo fue de 1150 K vs 1111 K
reportada por los autores. Dichos resultados se pueden observar en el Anexo
D.5.2.
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En cuanto a la prueba efectuada a la misma temperatura, ésta se logré simular
variando el q(z) hasta obtener la misma temperatura de salida del modelo de
Froment*! observandose que las desviaciones de las composiciones del gas
efluente aumentaron 2,8 % en promedio, asi mismo, el espesor de la capa de
coque fue de 5,1 mm vs 9,8 mm y la conversion del propano fue 6% inferior. Los
datos obtenidos en esta condicion de menor temperatura de reaccion reflejan
menor produccion de coque y gas que es lo esperado cuando disminuye la

severidad de la reaccion (Ver Anexo D.5.3).

De acuerdo con los datos reportados por las simulaciones realizadas en Matlab,
se concluye que el modelo esta prediciendo adecuadamente los resultados de la
pirdlisis de propano y se podra emplear en los HRT's de la planta Etileno I,
teniendo en cuenta que todos los valores obtenidos en los tres escenarios
contemplados se encuentran en el rango normal de operacion de disefio de los

HRT’s de la planta Etileno Il reportados en el Anexo A.

5.1.3 Validacion modelo de pirdlisis de propano y sus mezclas con etano El
modelo de la pirdlisis de propano y sus mezclas con etano a 50/50 en %peso se
compara con los resultados reportados por G. Froment et al. en 19774%; dado que,
la bibliografia no suministra toda la informacion del disefio mecanico del reactor
donde se llevd a cabo la pirdlisis de mezclas de etano-propano, en esta parte del
estudio fue necesario tomar los valores de los parametros faltantes (longitud de los
tramos rectos y longitud de curvatura de las Ues) de aquellos dados para el reactor

industrial reportado en el articulo del mismo autor referente a pirélisis de etano*.

4 SUNDARAM, FROMENT. Kinetics of coke deposition in the thermal cracking of propane. Op.
Cit., p. 642.

42SUNDARAM, FROMENT. Modeling of thermal cracking kinectics — 1. Thermal cracking of ethane,
propane and their mixtures. Op. Cit., p. 607.

4SUNDARAM, VAN DAMME and FROMENT. Coke deposition in the thermal cracking of ethane.
AIChE Journal, Nov. 1981. vol. 27. N° 6. p. 949.
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La Tabla 10 consolida los resultados de la simulacion realizada y los obtenidos por
Froment et al. Se observa que la desviacién absoluta del etano es el valor mas
alto con 4,15%; esto demuestra dependencia respecto a la longitud total del
reactor y no tanto del numero de tubos del serpentin ya que el resto de resultados

estuvieron con desviaciones absolutas inferiores al 3,5%.

Tabla 10. Comparativo entre los resultados de Froment et al. y la simulacién
del presente trabajo de los principales productos de la pirélisis de propano y

sus mezclas.

Modelo pirdlisis
Componentes gas Froment 1977, | mezclas etano- Diferencia
efluente del HRT % wi propano, Absoluta
Yowt
Hs 3,00% 2,69% 0,31%
CH, 12,00% 13,75% 1,75%
C;H; 0,10%
C;Hg 38,00% 41,51% 3,51%
C;Hg 26,00% 21,85% 4.15%
C:Hs 8,00% 8,80% 0,80%
CiHg 5,66%
CHg 1,36%
CeHs 1,41%
C6 2,87%
Total 100,00%

En la Figura 8 se puede observar el perfil de temperatura a lo largo del reactor
contra la curva de conversion del etano con 55,43% a la salida del reactor y 88,5%
para el propano a una temperatura de reaccién de 1108 K (1535 °F).
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Figura 8. Conversion del etano y propano vs temperatura modelo de

mezclas.
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Por otro lado, el efecto del tiempo de operacion sobre la acumulacion de coque en
la pared interna del reactor se indica en la Figura 9. Como se puede observar, a
700 horas de operacion, la capa de coque calculada a la salida del reactor es de
aproximadamente 16 mm, esto equivale a una reduccion del didmetro de casi el
30%. Al comparar el espesor de esta capa de coque con la generada en la
simulacion de la pirdlisis de propano, es evidente que la pir6lisis de mezclas
genera mas coque. En el anexo E.5 estan las figuras de los perfiles de consumo y

generacion de productos, temperatura y caida de presion.
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Figura 9. Efecto del tiempo de operacién sobre el espesor de la capa de
coque y reduccién del didmetro del serpentin en la pirdlisis del propano y
sus mezclas.
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Lo anterior demuestra que los resultados obtenidos son muy buenos y el modelo
podra usarse para llevar a cabo la pirdlisis de mezclas de etano-propano con las

especificaciones mecanicas de los hornos reactores de la planta Etileno IlI.

5.2 SIMULACION DEL MODELO DE PIROLISIS DE PROPANO APLICADO A
LOS HRT'S DE LA PLANTA ETILENO I

Dos simulaciones se llevaron a cabo: la primera; con el modelo de la seccién
5.1.2, el reactor usado por Froment en la pirdlisis del propano* pero con las
condiciones de carga de disefio del HRT N°2; y la segunda, cambiando los
pardmetros de disefio mecanico a los correspondientes del HRT N°2. Esto con el

fin de comparar los resultados entre los dos reactores.

44 SUNDARAM, FROMENT. Kinetics of coke deposition in the thermal cracking of propane. Op.
Cit., p. 641.
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Los parametros de disefio del HRT N°2 que se incluyeron en el modelo de pirdlisis
de propano fueron: la presion de entrada (309,14 kPa), longitud del reactor (90,41
m), diametro interno del serpentin (0,108 m), flujo de carga (563,2 gm/s) y vapor
de dilucién (225,3 gm/s). Se mantuvo la misma temperatura de carga al reactor
que usO Froment et al. en la pirdlisis del propano (873 K) ya que siendo una
variable muy influyente, la utilizacion de otro valor no permitiria una comparacién

adecuada de resultados.

Cabe recordar que la longitud total del reactor HRT N°2 es 4 m menor que la del
reactor usado por Froment et al. La Tabla 11 indica los resultados de los flujos

molares por componente a la entrada y salida para el modelo del HRT N°2.

Tabla 11. Resultados de composicion molar de la simulacién de pirélisis de

propano en HRT N°2 de la planta Etileno Il.

Componentes Enmtarc;a, Srﬁgﬁsa’ %mol
H. 0 4,695 18,42%
CH, 0 §,962 3517%
C,H, 0 0,046 0,18%
CoHy 0 7,065 27 73%
C,Hg 0 0,689 2,71%
CiHs 0 1,930 7,57%
C;3Hg 12,77 1,248 4,90%
C,4H; (1,3 Butadieno) 0 0,297 1,17%
C.Hg (Buteno) 0 0,064 0,25%
Cg 0 0,485 1,90%

Total 12,77 25,482 100%

En la Tabla 12 se puede observar que al ser mayor el volumen del reactor
empleado por Froment, la densidad de calor es menor que la del HRT N°2 para
alcanzar el mismo valor de temperatura. Asi mismo, la conversion a etileno es
levemente superior como se esperaria al tener un reactor de mayor volumen que
opere a la misma condicion de temperatura y cantidad de carga que uno mas

pequefio.
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Tabla 12. Resultados de la simulacion de pirdlisis de propano en HRT N°2 de
la planta Etileno II.

Variable Simulacidn con HRT N°2 Planta
HRT Froment Etileno I
Temperatura salida gas de proceso, K 1132 1132
Presion salida, Pa 252900 254600
Qz, Jimal-s® 52900 55500
Velocidad de depositacidn de coque, gm/m?h 17,19 16,51
Capa de coque a 700 hrs operacidn, mm 7,522 7,64
Reduccidn del diametro a 700 hs operacion, % 13,93 14 52
Conversion, % 90,8% 90,2%
Selectividad a Etileno, % 61,5% 61,3%
Selectividad a Propileno, % 16,2% 16,6%

La velocidad de deposicion de coque en el HRT N°2 es menor que la calculada
con el reactor de Froment; sin embargo, el espesor de la capa de coque es menor
en este Ultimo, siendo totalmente l6gico ya que se dispone de mayor area interna
para distribuir el coque formado por la reaccién de pirdlisis. Del mismo modo, la
presion de salida es menor en el reactor empleado por Froment; dada la mayor

longitud de este, existe mayor caida de presion.
La distribucion mésica indicada en la Tabla 13 seria la composicién esperada para

el gas efluente del HRT N°2 de la planta Etileno Il para el caso de la pirélisis del

propano.
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Tabla 13. Andlisis de desviaciones entre simulaciones de pir6lisis de

propano del modelo de Froment y HRT N°2 de la planta Etileno II.

Composicion gas efluente Simulacion con HRT Noz Planta Diferencia
del HRT HRT I;'roment, Et|Leno Il absoluta
YoW YoW

Hs 1,66% 1,66% 0,00%

CH, 25,66% 25,35% 0,31%

CoHz 0,21% 0,21% 0,00%

CoHy 35,23% 34,95% 0,29%

CoHg 3,72% 3,66% 0,06%

CsHg 13,95% 14,32% 0,37%

CaHg 9,16% 9,71% 0,55%

C4H; 2.90% 283% 0,07%

CayHg 0,64% 0,64% 0,01%

CB 6,87% 6,68% 0,18%

Total 100,00% 100,00%

Los perfiles de temperatura, conversion, velocidad de deposicion y espesor de
capa de coque a diferentes tiempos de operacion del HRT se pueden ver en la

Figura 10.

En el anexo D.6 se pueden observar las Figuras de los demas perfiles generados

por Matlab para la simulacién de este caso.
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Figura 10. Valores esperados de espesor de la capa de coque, reduccion del
diametro, conversion y temperatura, simulacion de pirdlisis de propano en
HRT N°2 de la planta Etileno 1.
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5.3 SIMULACION DEL MODELO DE PIROLISIS DE MEZCLAS DE ETANO-
PROPANO APLICADO A LOS HRT'S DE LA PLANTA ETILENO Il

Al igual que en el caso de la simulacién de la pir6lisis del propano, se incluyeron
los parametros de disefio del HRT N°2 ya reportados en el modelo anterior y se
realizaron las simulaciones de la pirélisis de mezclas con las condiciones de

disefio de flujo de carga y presion de entrada del HRT N°2 en el reactor
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especificado por Froment*®. La temperatura de carga para ambos casos fue de
873 Ky la mezcla de etano/propano en la carga fue 50%p/50%p, respectivamente.

En la Tabla 14 se indican los flujos molares a la entrada y salida del reactor HRT
N° 2 y la composicibn molar del gas efluente. Es claro, en este caso, que se
requiere mayor densidad de flujo de calor para operar a la misma temperatura de
salida del reactor usado por Froment y este valor esta en el rango operativo de los

HRT’s de la planta Etileno II.

Tabla 14. Resultados de la simulacion de pirdlisis de mezclas de etano-
propano 50/50 %p en HRT N°2 de la planta Etileno Il.

Componentes Enmt;eaiga, Sﬂ?gﬁg’ Y%emol
Ha 7,629 27,59%
CH, 4,862 17,58%
CzHa 0,0216 0,08%
CzHq 8,389 30,34%
C;Hg 9,365 4252 15,38%
C3Hg 1,230 4.45%
C3Hg 6,385 0,764 2,76%
C4Hg (1,3 Butadieno) 0,1401 0,51%
C4H; (Buteno) 0,1619 0,59%
Cs 0,2044 0,74%
Total 15,750 27,654 100%
Variable Simulacion HRT HRT N°2 Planta
Froment Etileno Il
Temperatura salida gas de proceso, K 1108 1108
Presidn salida, Pa 245800 249400
Qz, Jimol-s* 61500 64100
Velocidad de depositacion de coque,gm/m?h 38,33 39,45
Capa de coque a 700 hrs operacién, mm 16,77 17.26
Reduccion del diametro a 700 hs operacion, % 31,06 31,96
Conversion C3H8, % 88,9% 88,0%
Conversion C2HE, % 55,2% 54,6%
Selectividad a Ftileno, % 78 4% 78,2%
Selectividad a Propileno, % 74,2% 75,6%

45 SUNDARAM, FROMENT. Modeling of thermal cracking kinectics — 1. Thermal cracking of
ethane, propane and their mixtures. Op. Cit., p. 607.
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De otro lado, se puede observar en la Tabla 14 que la velocidad de deposicion de
coque es 0,49 gm/m?h mayor en el HRT N° 2. Debido a que el propileno es un
precursor de coque y, al estar en mayor concentracion a la salida del reactor HRT
N°2, es de esperar mayor tendencia a la formacion de coque tal como lo han

reportado los investigadores?6 47 48,

Un perfil del crecimiento de la capa de coque y reduccion del diametro a lo largo
del serpentin se presenta en la Figura 11. Asi mismo, la Figura 11 presenta el

perfil de temperatura y conversion tanto del etano y propano a 1108 K (1535 °F).

Figura 11. Valores esperados de espesor de la capa de coque, reduccion del
didmetro, conversion y temperatura, simulacion de pirélisis de mezclas

etano-propano en HRT N°2 de la planta Etileno II.
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46 SUNDARAM, FROMENT. Kinetics of coke deposition in the thermal cracking of propane. Op.
Cit., p. 640.

47 SUNDARAM, VAN DAMME and FROMENT. Coke deposition in the thermal cracking of ethane.
Op. Cit., p. 948.

48 SHOKROLLAHI, et al. Op. Cit., p. 552.
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La Tabla 15 tiene la distribucion masica que se esperaria al llevar a cabo la
pirélisis de mezclas de etano-propano en cualquiera de los HRT's de la planta
Etileno 1l. Comparando estos resultados con el disefio de pirdlisis de etano de la
planta Etileno Il, el contenido de propileno pasaria de 0,75%p a 5,86%p; el metano

pasaria de 6,81%p a 13,56%p; el hidrogeno pasaria de 4,03% a 2,65%p.

De otro lado, la selectividad a etileno y propileno es significativamente mayor
cuando disminuye el contenido de propano en la corriente de alimento. Esto
demuestra que existe un Optimo donde se puede maximizar la selectividad a los

productos valiosos y al mismo tiempo que se minimice la formacién de coque?.

Tabla 15. Analisis de desviaciones entre simulaciones de pirdlisis de
mezclas de etano-propano 50/50 %p del modelo de Froment y HRT N°2 de la

planta Etileno Il.

Simulacion HRT HRT N°2 Planta . )
Componentes gas . Diferencia
Froment, Etileno I,
efluente del HRT A o absoluta
oW Tow
Hs 2,68% 2,65% 0,02%
CH, 13,77% 13,56% 0,21%
C;H, 0,10% 0,10% 0,00%
C;H, 41.33% 40,92% 0,41%
CHg 21.87% 22.23% 0,36%
CqHg 8,81% 9,00% 0,19%
C3Hg 5,63% 5,86% 0,23%
CyHg 1,36% 1,32% 0,05%
C4Hs 1,60% 1,58% 0,02%
C6 2,86% 278% 0,09%
Total 100,00% 100,00%

Posteriormente, se realizaron tres corridas a diferentes contenidos de propano y
se evaluaron a 1111 K (1540 °F). La temperatura de carga se mantuvo en 873 K
(1112 °F). Los resultados se presentan en la Tabla 16 de donde se puede

observar que en la medida en que aumenta el contenido de propano en la

49 BERRENI, Mehdi and WANG, Meidhong. Modelling and dynamic optimization of thermal cracking
of propane for ethylene manufacturing. Op. Cit., p. 2882 — 2885.
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corriente de alimento al reactor, la densidad de calor disminuye al mismo tiempo

que se obtiene menor espesor de capa de coque a las 700 h de operacion.

Tabla 16. Resultados de corridas a diferentes relaciones de carga etano-

propano.
Variable 25/ 75 %witmezcla | 50 /50 %wt mezcla | 75/ 25 %wt mezcla
C2HE / C3H8 CZ2HE / C3H8 C2HE / C3H8
Temperatura salida gas de proceso, K 1111 1111 1111
Presion entrada, Pa 309145 309145 309145
Presion salida, Pa 253000 243800 239900
Qz, Jimol-s* 59590 65150 71050
Velocidad de depositacion de coque_gmfmzh 38,37 40,01 42,93
Capa de cogue a 700 hrs operacion, mm 16,79 17,5 18,78
Reduccion del diametro a 700 hs operacion, % 31,00 32,4 3478
Conversion C3H8, % 87.2% 88,4% 89,3%
Conversion C2H6, % 46,8% 56,1% 59,4%
Selectividad a Etileno, % 71.1% 78,5% 86,1%
Selectividad a Propileno, % 20,6% 21,4% 27.8%

En la Tabla 17 se puede observar, claramente, la relacion directa entre el
incremento del valor de concentracion de etileno y el del contenido de etano en la

carga.

Tabla 17. Composiciones a diferentes relaciones etano-propano evaluadas a
1111K.

Componentes gas efluente 25/75 %wt mezcla 50/50 %wt mezcla 75/25 %wt mezcla
del HRT C2H6/C3H8 C2HB/C3H8 C2HB/C3H8

H, 2,12% 2,70% 3,29%
CH. 18,63% 13,70% 8.62%
C,Hs 0,15% 0,10% 0,06%

C;H, 36,83% 41,69% 46,43%

C;Hg 13,11% 21,51% 29,41%
C3Hg 12,67% 8,84% 5,71%
C3Hg 9,48% 5,68% 2,60%
CyHg 1,83% 1,37% 0,85%
CyHs 1,25% 1,58% 1,32%
ch 3.93% 2.83% 1,72%

Total 100,00% 100,00% 100,00%
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Cabe resaltar que la selectividad a propileno de la Tabla 16 aumenta de manera
inversa a la concentracibn de propano en la carga. Esto ultimo se debe,
principalmente, a que la conversion del propano es muy alta, por tanto, el propano

no convertido es menor y esto favorece la selectividad.

5.4 DISENO Y ANALISIS DE FACTORES PARA DETERMINAR LAS MEJORES
CONDICIONES DE OPERACION DEL HRT N° 2

Dado que se dispone de dos alternativas de carga, la primera es la pirdlisis de
propano y la segunda, la pirélisis de mezclas de etano-propano, es necesario
realizar un disefio factorial no replicado de dos niveles y tres factores (273) para
cada caso, con el fin de identificar las mejores condiciones de temperatura,
relacion vapor/carga y tipo de carga que favorece la selectividad a etileno.

En las corridas del modelo de la pirdlisis de mezclas, se mantuvo constante la
temperatura de entrada y el flujo de carga al reactor (873K y 564 g/s). Los datos
de las corridas se indican en el Anexo 1.

En las corridas del modelo de pirdlisis de propano, se mantuvo constante la
temperatura de carga pero se vario el flujo de entrada entre 360 y 564 g/s. Los

datos de las corridas se indican en el Anexo J.

5.4.1 Andlisis del caso de pirdlisis de etano El hallazgo de la baja conversion
actual de los HRT's de la planta Etileno Il motivé la consideracién de otro aspecto
a tener en cuenta en la produccion de etileno, este es, aprovechar la carga de
etano de tal modo que la selectividad a etileno sea lo mas alta posible, de este
modo se realizé un andlisis de factores entre las variables mas importantes de la
pirdlisis de etano con el fin de que los operadores de la planta Etileno Il tengan

una mejor operacion de los HRT's. Los rangos de las variables consideradas se
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establecieron con la experiencia que se tiene en la operacion de dichos hornos
reactores térmicos. Los resultados de las corridas se indican en el Anexo K.

Mediante la ayuda de la herramienta computacional Minitab, se llevaron a cabo los
disefios de los analisis factoriales. La aleatorizacion de las variables y los
resultados de las corridas, realizadas en Matlab para determinar la conversion y

selectividad, se reportan, como se indica, en la Tabla 18.

Tabla 18. Aleatorizacion de las corridas para determinar los efectos de los
factores principales sobre la selectividad a etileno en el modelo de pirdlisis

de etano.

02_Septiembre_2016
Corridas aleatorizadas del modelo de pirdlisis de etano

Temperatura carga = 797 ,6K (Corresponde al HRT N°1)
Composicion de carga: Corresponde a la mezcla entre corriente de Turbo y reciclo interno de etano

de planta.
i Temperatura Rel . - Conversian | Selectividad
Corrida de rgaccién vapor/carga Flujo_Carga | Flujo_Vapor ar60h a Etileno
K adm gm/s gm/s % %

1 1064 03 360 108 41,78 86,38
2 1116 03 360 108 68 56 76,96
3 1064 07 360 252 38,95 89,69
4 1116 07 360 252 6572 8276
5 1064 03 564 1692 3341 88 98
6 1116 03 564 1692 57,84 83,24
7 1064 07 564 394 8 19,96 97,21
8 1116 0,7 564 3948 48,28 92,16
9 1046 0,5 462 231 2524 93,01
10 1134 0,50 462 231 6921 8209
11 1080 0,16 462 76 52 97 7747
12 1090 0,84 462 386 39 40 93,65
13 1080 0,50 290 145 59 24 78,88
14 1090 0,50 634 37 34.09 93,48
15 1080 0,50 462 231 48,02 87,88

Valor min 1064 0,3 360 108 20,0 76,96

Valor max 1116 0,7 564 394,8 68,6 97,21

Mediante un diagrama de Pareto de efectos se compara la magnitud relativa y la

significancia estadistica de los efectos principales e interacciones. La Figura 12
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indica, claramente, que los tres factores principales tienen un efecto significativo
sobre la selectividad a etileno.

Donde:

A= Temperatura de reaccion.

B= Relacion vapor/carga.

C = Flujo de carga la reactor.

Figura 12. Diagrama de Pareto de los efectos principales sobre la

selectividad a etileno en la pirdlisis de etano.

Diagrama de Pareto de efectos estandarizados
(la respuesta es Selectividad. o = 0,05)
Término 430
i Factor Nombre
A Temp. Reaccion

A B Rel. Vapor/Carga
C Flujo Carga

BC

AC

(] 2 4 6 8 10 12
Efecto estandarizado

Se retiran del modelo las interacciones BC y AC con lo que se obtiene la ecuacién

para la selectividad en funcién de los factores principales:

Scona = 200,2 - 0,1282* Trxn + 19,57* Relvaporicarga + 0,03614* Fcarga (14)

Con un coeficiente de correlaciéon R? de 94,38% y una desviacion estandar de
1,71%.

Donde:

ScoHa = Selectividad a etileno, %.

Tn = Temperatura de reaccion, K.
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Relvaporicarga = Relacion masica vapor de dilucion/hidrocarburo alimentado.

Fcarga = Flujo de etano carga.

El grafico de contornos de la Figura 13 indica, claramente, que en la pirélisis de
etano, la selectividad a etileno se favorece a baja temperatura de reaccion y alta

relacion vapor/carga.

Figura 13. Grafico de contorno entre la relacion vapor/carga, temperatura de

reaccion y la selectividad a etileno en la pirdlisis de etano.
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5.4.2 Andlisis del caso de pirdlisis de mezclas de etano-propano Mediante la
ayuda de la herramienta computacional Minitab, se llevaron a cabo los disefios de
los analisis factoriales. La aleatorizacion de las variables y los resultados de las
corridas realizadas en Matlab para determinar la conversién y selectividad se

reportan, como se indica, en la Tabla 19.

Inicialmente se corre el modelo con todos los factores y todas las interacciones,

como se puede observar en la Figura 14.
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Tabla 19. Aleatorizacion de las corridas para determinar los efectos de los

factores principales sobre la selectividad a etileno en el modelo de pirdlisis

de mezclas.
Corrida Temperat_t,’lra Rel Contenido C3 | Flujo_Carga | Fiujo_Vapor Conversién Selec_tl\.rldad Selectl\_xldad
de reaccion | vapor/carga Global a Etileno a Propileno
K adm Ya gm/s gm/s Ya % Ya
1 1064 0,3 20,0% 564 169,2 43 16% 85.6% 38,3%
2 1130 0.3 20,0% 564 169,2 71,48% 87.5% 27.8%
3 1064 0,7 20,0% 564 3948 34.67% 87.8% 39.2%
4 1130 0,7 20,0% 564 3948 64,06% 91,0% 30,2%
5 1064 0,3 80,0% 564 169,2 57.50% 64,2% 29 8%
6 1130 0,3 80,0% 564 169,2 80,81% 71,5% 15,7%
7 1064 0,7 80,0% 564 3948 46,66% 64.5% 35 1%
8 1130 0,7 80,0% 564 3948 77,20% 72,0% 21,4%
Valor min 1064 0,3 0,2 564 169,2 0,35 0,64 15,7%
Valor max 1130 0,7 0,8 564 394,8 0,81 0,91 39,2%
Figura 14. Diagrama de Pareto de los efectos principales sobre la

selectividad a etileno en la pirdlisis de mezclas de etano-propano.
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La Figura 14 indica que el principal efecto significativo (a = 0.05) sobre la

selectividad a etileno, es el contenido de propano; por tanto, se retiran las

interacciones ABC y AB del analisis y se obtiene un nuevo diagrama de Pareto

donde ahora se observa en la Figura 15 que los factores A, B y la interaccion AC
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superan la linea de referencia de 4.3 y, por ende, se toman estos efectos para la
definicion de la ecuacion de la selectividad.

Donde,
A= Temperatura de reaccion.
B= Relacion vapor/carga.

C = Contenido de propano.

Figura 15. Diagrama de Pareto de los efectos principales sobre la
selectividad a etileno en la pirdlisis de mezclas de etano-propano sin las

interacciones AB y ABC.

Diagrama de Pareto de efectos estandarizados
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De este modo, la ecuacion para la selectividad en funcion de los tres factores

principales y la interaccion AC es:

Scona = (80,2 + 0,011*Tmn + 4,406*Relvaporicarga - 177,6*Wcans + ...
0,1318* Trxn* Weans)*100 (15)

Con un coeficiente de correlacion R? de 99,66% y una desviacién estandar de
0,572%.
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Donde,

Sc2na = Selectividad a etileno, %.

Tn = Temperatura de reaccion, K.

Relvaporicarga = Relacion masica vapor de dilucion/hidrocarburo alimentado.

Wecsns = Fraccion masica de propano en la carga.

En el caso de la pirdlisis de mezclas de etano-propano, el grafico de contornos
de la Figura 16 indica que se pueden obtener selectividades a etileno superiores al
85% siempre que se minimice el contenido de propano. En este caso, con
contenidos de propano entre 35y 70%, se pueden lograr selectividades a etileno
del 70 al 80%.

Figura 16. Gréafico de contorno entre la relacion vapor/carga, temperatura de
reaccion y la selectividad a etileno en la pirélisis de mezclas etano-propano.
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0.2
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En la Tabla 20 se reporta el analisis de varianza del modelo donde se puede
observar que el efecto del factor relacion de vapor/carga no es significativo,
aunque haya superado la linea de referencia de significancia estadistica; sin
embargo, al ser esta una variable muy importante en el proceso de pirdlisis, se

decide mantener dicho factor en el modelo estadistico definido en la ecuaciéon 15.
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Tabla 20. Andlisis de varianza de los efectos de la temperatura de reaccion y

relacion vapor/carga sobre la variable de respuesta selectividad.

Termino Media DeS\{iacién Varianza Suma Efecto Valor T | Valor P
estandar cuadrados

Temperatura reaccion, K 1097 35,3 12446 9635984 5,74 15,62 0,004
Relacion vapor/carga 0,5 0,2128 0,0457 2,32 1,62 5.1 0,036
Contenido de propano, % 0,5 0,321 0,103 2,7 -19,895 -62,66 0
Selectividad 78,02 11,09 123,06  49555,3  -0,336 0,03 0,109
Temperatura reaccion * Contenido propano - - - - 2,45 7,72 0,016
Relacién vapor/carga * Contenido propano - - - - -1,2 -3,81 0,062

5.4.3 Andlisis del caso de pirélisis de propano Mediante la ayuda de la
herramienta computacional Minitab, se llevaron a cabo los disefios de los andlisis
factoriales. La aleatorizacion de las variables y las corridas realizadas en Matlab

para determinar la selectividad a etileno se reportan en la Tabla 21.

Tabla 21. Aleatorizacion de las corridas para determinar los efectos de los

factores principales sobre la selectividad a etileno en el modelo de pirdlisis

de propano.
Corrida Temperat_t{ra Rel Flujo_Carga | Flujo_Vapor Selec’qwdad
de reaccién | vapor/carga a Etileno
K adm gm/s gm/s %
1 1064 03 360 108 54 65
2 1130 03 360 108 60,50
3 1064 07 360 252 57.07
4 1130 07 360 252 6313
5 1064 03 564 1692 5520
6 1130 03 564 1692 60,56
7 1064 0,7 564 3948 56,88
8 1130 0,7 564 394 8 62 57

La Figura 17 indica que los principales efectos significativos (a = 0.05) que
superan la linea de referencia y que favorecen la selectividad a etileno son la
temperatura de reaccion y la relacién vapor/carga, por tanto, se retira el factor C y

las interacciones AB, AC y ABC del andlisis.
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Donde,
A= Temperatura de reaccion.
B= Relacién vapor/carga.

C = Flujo de carga.

Figura 17. Diagrama de Pareto de los efectos principales sobre la

selectividad a etileno en la pirdlisis de propano.

Diagrama de Pareto de los efectos
(la respuesta es Selectividad a C2H4. « = 0,05)
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B
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AC

AB

C

ABC

PSE de Lenth = 0202857

Luego de correr el modelo en Minitab sin el factor C y las interacciones ya

mencionadas, la ecuacién de selectividad para dicho modelo es:

Scara =-39,33 + 0,08698*Tin + 5,459*Relvaporicarga (16)

Con un coeficiente de correlacion R? de 99,52% y una desviacion estandar de
0,269%.

Donde:
Scora = Selectividad a etileno, %.
Tmn = Temperatura de reaccion, K.

Relvaporicarga = Relacion masica vapor de dilucion/hidrocarburo alimentado.
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Tabla 22. Anédlisis de varianza de los efectos de la temperatura de reacciéon y
relacion vapor/carga a la variable de respuesta selectividad en modelo

pirélisis de propano.

Termino Media Des»:iacién Varianza Suma Efecto Valor T Valor P
estandar cuadrados
Temperatura reaccion, K 1097 35,3 1244.6 9635984 5,74 30,17 0,000
Relacion vapor/carga, Ib vapor/lb carga 0,5 0,2138 0,0457 2,32 2,18 11,48 0,0000
Flujo carga, g/s 462 109 11890,3 1790784 - - -
Selectividad, % 58,82 3,29 10,83 27755 - - -

La Tabla 22 indica que los valores P son menores a la significancia considerada (a
= 0.05), por tanto, confirman la seleccién de los dos factores considerados en el
modelo.

De otro lado, el grafico de contornos de la Figura 18 indica que la maxima
selectividad que se puede lograr con los HRT's de la planta es de 60% a la
temperatura méaxima de disefio de 1118 K (1553 °F).

Figura 18. Contorno de respuesta entre la temperatura de reacciéon, la

relacion vapor/cargay la selectividad a etileno en la pirélisis de propano.

Selectividad a etileno vs. Relacion vapor / carga y temperatura reaccion
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5.5 MEJORES CONDICIONES DE OPERACION

Las mejores condiciones de operacion se definieron teniendo en cuenta los

siguientes criterios:

1. Méxima rentabilidad anual.

2. El ciclo de corrida de un HRT termina cuando el espesor de capa de coque
calculada a la salida del reactor es de 20 mm. Este valor se toma como el 55%
del espesor de la capa calculada para la condicién actual de operacion de los
hornos reactores térmicos de la planta Etileno Il equivalente a 85 dias de
operacion (Ver anexo H10).

De este modo es posible comparar qué condiciones de operacién favorecen el
méaximo tiempo de corrida de los HRT's independientemente del tipo de pirdlisis

que se esté evaluando.

Modelo pirélisis de mezclas etano-propano:

Para el caso de la pirdlisis de mezclas de etano-propano y de acuerdo con los
resultados del analisis factorial llevado a cabo se definen los siguientes rangos de
operacion:

1. Elrango mas adecuado de mezcla esta entre el 20 y 80% de CsHs.

2. Latemperatura de reaccion esta entre 1064K (1455°F) y 1118K (1553°F).

3. Larelaciéon vapor carga esta entre 0,3y 0,7 Ib vapor/ Ib carga al reactor.

Asi mismo, se puede afirmar que:

1. Maximizar el vapor favorece la selectividad a etileno y reduce la formacion de
coque.

2. El espesor de la capa de coque a la salida del reactor varié entre 9,78mm (18%
reduccion del didametro) a 21,89 mm (40,54% reduccion del didmetro) a 760

horas de operacidon continua. Por tanto, el tiempo de operacién en este modo,
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estaria limitado entre 40 y 80 dias dependiendo del contenido de propano, la
temperatura de reaccién y la relacion vapor/carga.
La selectividad a propileno estd comprendida entre el 23 y 39% equivalente a

una produccion anual entre 9965 a 10800 Tn/afio.

Modelo pirdélisis de propano:

Para el caso de la pir6lisis de propano y de acuerdo con los resultados del analisis

factorial llevado a cabo se definen los siguientes rangos de operacion:

1.

El rango temperatura de reaccibn mas adecuada para llevar a cabo la pirolisis
de propano esta comprendido entre 1050K (1430°F) y 1118K (1553°F).

La selectividad a etileno esperada en el rango de temperatura seleccionado
esta entre 54,6% y 60,6% pudiéndose lograr selectividades hasta de 63% pero
no posibles, actualmente, por restricciones de metalurgia y volumen del
reactor.

El rango de vapor de dilucién/carga esta entre 0,3 a 0,6 Ib vapor/lb carga al
reactor. El principal efecto de la variacion del vapor se refleja en la velocidad
de deposicién de coque pero, como se evidencia en el Anexo P, la mayor
rentabilidad anual se obtiene minimizando la relaciébn vapor/carga a pesar de

favorecer la formacion de coque.

Asi mismo se puede afirmar que:

1.

El espesor de la capa de coque varié entre 2 mm y 12 mm a 760 horas de
operacion, siendo minima cuando se opera a baja severidad y alta relacion
vapor/carga.

Se estima un tiempo de operacion entre 95 a 180 dias de operacion continua,
dependiendo de las condiciones de temperatura y relacion vapor/carga a las

que se opere.

. La selectividad a propileno esta comprendida entre el 18 y 26% equivalente a

una produccion anual entre 10556 a 13430 Tn/afio.
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6. CONCLUSIONES

Los resultados de las simulaciones de la pirdlisis de etano, a las condiciones
reales de operacion de los hornos de la planta Etileno I, estuvieron acordes a
los resultados de las cromatografias realizadas en laboratorio industrial. Las
desviaciones absolutas observadas en las concentraciones de los
componentes del gas efluente y los de la simulacion, son bastante bajas; solo

la estimacion del etano superé el 5% de desviacion.

En el caso de la pirélisis de etano se pudo determinar que la conversion real de
los hornos de la planta Etileno 1l esta entre 20 y 30% por debajo del valor del
disefio y mediante la herramienta desarrollada se pudo comprobar que esto se
debe, principalmente, a que la temperatura de carga es significativamente
inferior a la del disefio e, incluso, a la reportada en la literatura. La situacion
actual en que se esta llevando a cabo la pirdlisis de etano tiene un impacto
econdmico potencial de $10.436,8 KUS$/afio por horno reactor, ver Anexo N.
Asi las cosas, es imperativo recuperar la transferencia de calor en la zona
convectiva de los hornos reactores de la planta Etileno Il para poder aumentar
la temperatura de entrada de carga al reactor de 800K (700°F) al valor de
disefio 913K (762°F). Otros efectos de esta situacion son la alta densidad de
flujo de calor que estan suministrando los quemadores para poder satisfacer el
requerimiento de temperatura de reaccion y el desaprovechamiento de,
aproximadamente, el 30% del reactor como precalentador de carga. De otro
lado, la estimacion de la capa coque y la velocidad de acumulacién estuvo
acorde con los datos de caida de presion observados en planta para los

tiempos de operacion evaluados.
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La consideracion de modelar inicialmente la pir6lisis de etano y luego validar
dicho modelo con las condiciones reales de la planta fue totalmente acertada
ya que facilitd la realizacion de los modelos de pirélisis de propano puro y
mezclas de este con etano. Asi mismo, el haber validado previamente dichos
modelos con datos de literatura cientifica donde emplearon hornos reactores
térmicos (HRT’s) muy similares a los que se tienen en la planta Etileno Il da un
grado de confianza muy alto para la toma de la decision de llevar a cabo la
pirdlisis de propano o mezclas de este con etano en los hornos reactores de la
planta Etileno II.

La definicion de las condiciones de operacién para la pirélisis de mezclas de
etano-propano y propano puro estuvo enmarcada, principalmente, en los
limites de capacidad de calor de los quemadores, la metalurgia de los tubos de
la zona radiante y la relacién vapor/carga. Por tanto, los rangos de operacion
recomendados garantizan que no se pondra en riesgo la seguridad ni la
integridad de los equipos estudiados. Sin embargo, es muy importante tener en
cuenta que cambiara la composicion del gas efluente de los hornos reactores y
gue el contenido de propileno se incrementara desde 0,7%p hasta valores de
15%p para el caso de la pirdlisis de propano puro. Indudablemente, este
aspecto tendra que tenerse en cuenta y debera ser evaluado el impacto de
este cambio en las condiciones de proceso y equipos aguas abajo de los
hornos. Asi mismo, se pudo demostrar que la pirdlisis de mezclas de etano-
propano produce mayor cantidad de coque comparada con la pirélisis de
propano puro, cuando estas son evaluadas a las mismas condiciones de
temperatura de reaccion y tiempo de operacién. Esto favorece la pirélisis de
propano puro sobre la de mezclas de este con etano ya que los tiempos de

operacion son mayores y el requerimiento energético es menor.

Para llevar a cabo una simulacion de la operacién de un reactor de este tipo,

es importante tener en cuenta el tiempo de operacion que el HRT tiene
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acumulado, debido a que el coque depositado en ese tiempo reduce el

volumen del reactor y, con ello, la selectividad y conversion.

Dado que las condiciones de carga y temperatura no siempre se podran
mantener en un unico punto, lo mejor es consultar los gréficos de contorno
para determinar las mejores condiciones, simularlas en la herramienta de
Matlab y analizar los resultados antes de hacer ajustes al reactor. El empezar a
incorporar este tipo de metodologia de andlisis en los operadores de la planta,
garantizard que la operacion siempre esté orientada a ser mas eficiente y

rentable, maximizando la selectividad a etileno.

Los hornos reactores térmicos de la planta Etileno Il tienen la capacidad
(disefio) de llevar a cabo la pirélisis de mezclas de etano-propano o propano
puro en las condiciones de operacion mencionadas anteriormente y no es

requerido hacer cambios mecénicos ni al reactor ni a los quemadores de gas.
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7. RECOMENDACIONES

Es importante tener en cuenta que la pirdlisis de propano aumentara la
produccion de propileno de 1.132 a 13.400 Tn/afio; por tanto, es muy
importante evaluar el cambio en las condiciones de operacion y si los equipos

aguas abajo de los HRT's podran manejar este aumento de produccion.

Es importante asegurar la correcta medicion del diferencial de presion del
intercambiador de calor que baja la temperatura de los gases a la salida del
reactor para poder determinar el impacto que pueda tener la pirélisis de
mezclas de etano-propano sobre este equipo, ya que es posible que se
aumente la deposicion de coque de acuerdo con la literatura consultada; por
tanto, se recomienda asegurar que las tomas de presién tengan una frecuencia

de limpieza para asegurar la lectura correcta.

Se recomienda instalar termocuplas en los dos ultimos tramos rectos de salida
de cada serpentin para monitorear la temperatura de pared externa de tubo ya
gue esta es la zona que se expone a la mas alta temperatura debido a la alta

deposicion de coque que alli ocurre.

Se recomienda realizar la simulacion de la zona radiante y la zona convectiva
de los hornos reactores para acoplarlo a los modelos realizados en el presente
trabajo y, de este modo, tener una herramienta lo suficientemente rigurosa que
permita optimizar la operacion para asi, maximizar el tiempo de operacién, la

produccion a etileno y minimizar el consumo de gas combustible.
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ANEXOS

Anexo A. Informacion de disefio mecanico y de proceso de los hornos
reactores de la planta Etileno Il requeridos para llevar a cabo la simulacion.

DATOS DE DISENO PARA UNA CELDA DEL HORNO REACTOR DE PIROLISIS DE PLANTA ETILENO 1I

Servicio: Cracking térmico de etano a 60% de conversion

FLUIDO TIPO DE HIDROCARBURO ETANO Unidad ETANO Unidad

CANTIDAD TOTAL {INCL VAPOR DE PROCESO) 25038 Lb/h 787,65 gm/s

Vapor de dilucién. (wt H20/wt H.C.) 0,4 04
Presién normal de operacién in/otu 30,15 14,08 psig 309145 198376 Pa
Caida de presion del serpentin (seccion radiante) 16,07 psi 110768 Pa
Temperatura normal de operacién, infout 1184 1553 °F 913,2 1118,15 K
Duty, seccion radiante LHV 69.384.450 Btu/h 73155494,8 ki/h
Eficiencia seccion radiante 40 % 40,0 %
Calor neto transferido 27892550 Btu/h 29262197,9 ki/h
Flux de calor promedio en superficie exterior tubo 18580 Btujﬁz.h 58612,5 J‘,fh.mz
Superficie exterior total del serpentin 1504 F? 139,73 m?
Temperatura de piel max calculada 1854 1880 °F 1285 1300 K
Temperatura de piel max permitida 1915 1925 °F 1319 1325 K
TUBOS Didmetro interno 4,252 inch 108 mm

Longitud recta del tubo 26,004 Ft 8,20 m

N° de tubos totales 40 40

N° de flujos paralelos (serpentines) 4 4

Disefio vertical / herizontal Vertical Vertical

Espesor minimo de pared 0,275 inch 0,006985 m
Velocidad a la salida del serpentin 678 Ft/s 206,65 m/s
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Condiciones normales de operacion por disefio

Variable Unidad Normal Minimo Maximo
Etano carga por horno Lb/h 17.884 9.000 20.500
Vapor dilucién por horno Lb/h 7.154 4.300 15.984
Presion entrada serpentin psig 30,15 - -
Presion salida del serpentin psig 14,08 - -
Temperatura entrada al serpentin °F 1.184 - 1.230
Temperatura salida del serpentin °F 1.553 - 1.580

Variable Unidad Normal Minimo Maximo
Etano carga por serpentin gm/s 563,2 2834 645,6
Vapor dilucién por serpentin gm/s 225,3 1354 503.4
Presion entrada zona precalentamiento Pa 309.145,0 - -
Presion salida del serpentin Pa 198.376.4 - -
Temperatura entrada al serpentin K 913,2 938,7
Temperatura salida del serpentin K 1.118,2 1.133,2

Composicién disefio gas carga a HRT

Componente % mol % peso Peso Molecular |Peso Molecular Mezcla
Metano 1,09 0,58 16,04 0,17
Etileno 0,39 0,36 28,05 0,11
Etano 97,22 97,16 30,07 29,23
Propileno 0,21 0,29 42,08 0,09
Propano 1,09 1,6 44,1 0,48

30,09
Composicidn disefio gas Efluente del HRT

Componente %mol %m_ol Peso Molecular |Peso Molecular Mezcla
normalizado

Hidrogeno 35,15 35,39% 2 0,71
Metano 5,19 5,22% 16,04 0,84
Acetileno 0,22 0,22% 26,04 0,06
Etileno 32,71 32,93% 28,05 9,24
Etano 24,76 24,93% 30,07 7,50
Propileno 0,73 0,73% 42,08 0,31
Propano 0,043 0,04% 44,1 0,02
1-3 Butadieno 0,53 0,53% 54,09 0,29
Total 99,333 100,0% 18,95
Flujo de Carga disefio, g/s 564,00
Flujo Carga disefio, mol/s 18,75
Flujo Efluente disefio, mol/s 29,76
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Flujos molares del gas carga por disefio Flujos molares del gas efluente por disefio

Flujo molar Carga, Flujo molar Efluente,
Componente Componente
mol/s mol/s
Metano 0,204 Hidrogeno 10,53
Etileno 0,073 Metano 1,55
Etano 18,224 Acetileno 0,07
Propileno 0,039 Etileno 9,80
Propano 0,204 Etano 7,42
moles totales 18,75 Propileno 0,22
Propano 0,01
1-3 Butadieno 0,16
moles totales 29,76
Por disefio:
Conversién disefio, % 59,30%
Selectividad a Etileno, % 90,7%

Composicion gas efluente por disefio en flujos masicos

Peso Composicion gas
Componentes Molecular, Entrada, g/s Salida, g/s efluente,
g/mol Yowt
Hs 2 0,00 22,72 4.03%
CH, 16,04 3,28 38,42 6,81%
CoHz 26,04 0,00 2,24 0,40%
CoH. 28,05 2,05 275,59 48,88%
CoHs 30,07 547,88 172,81 30,65%
C3Hs 42,08 1,64 4,00 0,71%
C3Hz 44 1 9,02 2,56 0,45%
CqHs 54,09 0 4545 8,06%
CqHz 56,11 0 0,00 0,00%
C6 78,11 0 0,00 0,00%
Total 563,86 563,78 100%
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Anexo B. Datos de planta seleccionados a partir de la base datos de la planta.

La siguiente tabla muestra los datos que se seleccionaron del banco global de datos para definir las condiciones

normales de operacion del horno reactor térmico. Estos datos se seleccionaron porque son de periodos estables de

operacion y donde la instrumentacion estuvo operando satisfactoriamente.

Temperatura Temperatura Temperatura Temperatura
Carga Etano- | Carga Etano- | Carga Etano- | Carga Etano-| Temperatura | Temperatura | Temperatura i Temperatura
X Vapor Etano carga a L, zona zona zona zona
Diadel | o Relacién Vapor Vapor Vapor Vapor carga carga carga carga i . i i
) Ciclo Fecha dilucion, Horno2 ) . R . , , , , radiante radiante radiante radiante
Ciclo Vapor Carga | serpentinl | serpentin2 | serpentin3 | serpentin4 | serpentinl | serpentin2 | serpentin3 | serpentin4 , , , )
Lb/h Lb/h . R . R serpentin1  serpentin2  serpentin3 = serpentin 4
Lb/h Lb/h Lb/h Lb/h F F F F . . R .
F F F F

687 15 1 10/05/2015| 5929,76 12713,51 0,47 4659,13 4658,57 4662,39 4663,18 902,66 1005,48 945,80 1008,64 1499,74 1466,88 1497,71 1499,13
689 15 : 12/05/2015| 4726,53 12013,48 0,39 4160,83 4175,14 4204,06 4199,98 875,49 992,86 927,72 996,67 1506,70 1464,48 1507,21 1499,59
708 15 : 31/05/2015| 3258,49 11646,76 0,28 3813,90 3673,55 3698,33 3719,46 782,98 912,95 847,12 923,83 149447 1446,84 1499,88 1487,24
728 16 : 20/06/2015| 4055,25 11676,10 0,35 3939,99 3932,27 3964,09 3894,99 744,92 813,75 763,05 825,05 1475,77 1447,78 1476,20 1472,82
729 16 :21/06/2015| 3520,96 12463,26 0,28 4046,16 3988,14 3989,67 3960,23 731,95 804,89 750,90 818,49 1469,13 144351 1469,94 1465,20
735 16 : 27/06/2015| 6463,10 12179,26 0,53 4709,19 4861,67 4521,75 4549,75 818,22 810,64 759,29 823,00 1452,87 1485,63 1456,86 1462,33
736 16 1 28/06/2015| 5823,25 11863,32 0,49 4416,96 4417,63 4419,05 4432,92 762,67 814,24 775,50 831,86 1462,01 1456,72 1465,45 1469,79
738 16 : 30/06/2015| 3392,19 12471,33 0,27 4001,51 3848,80 3936,95 4076,27 749,68 797,98 756,39 804,74 1460,27 1459,31 1460,61 1467,01
739 16 : 1/07/2015 2995,07 11829,59 0,25 3756,15 3516,19 3788,87 3763,44 734,15 805,23 766,45 826,67 1463,74 1451,49 1468,37 1471,53
743 16 : 5/07/2015 2564,00 12428,65 0,21 3810,39 371547 3796,77 3670,02 713,02 860,24 827,10 890,85 1479,15 142894 1491,05 1486,57
765 17 ©27/07/2015| 463343 12882,93 0,36 4360,67 4357,54 4429,44 4368,71 876,58 939,69 881,07 944,01 1496,20 1488,79 1495,46 1511,36
768 17 :30/07/2015| 4029,19 11768,31 0,34 3963,58 3888,25 4012,27 3933,41 811,97 893,14 845,20 902,93 1504,91 1486,13 1505,96 1514,52
769 17 :31/07/2015| 327761 12917,98 0,25 4005,04 4027,26 4125,16 4038,13 755,43 848,57 805,38 862,39 1501,67 1475,90 1502,12 1508,73
790 17 :21/08/2015| 2768,77 11715,35 0,24 3779,02 3820,70 3378,65 3505,75 836,45 843,86 850,52 871,63 1483,54 1502,45 1493,60 1536,60
793 17 :24/08/2015| 297243 11538,00 0,26 3559,62 3690,84 3826,41 3433,55 828,52 860,33 829,87 880,43 1476,33 1477,33 1481,06 1500,36
796 17 :27/08/2015| 238397 11538,86 0,21 3712,61 3794,54 3544,71 2870,97 784,86 790,61 815,77 843,76 1446,23 1482,06 1461,73 1510,65

Promedios | 3924,62 12102,92 0,32 4043,42 4022,91 4018,66 3942,55 794,35 862,15 821,70 878,44 1479,55 1466,51 1483,33 1491,46
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Anexo C. Parametros cinéticos, balances de materia, energia y cantidad de

movimiento para el modelo de la pirdlisis del etano:

Anexo C.1 Modelo cinético y parametros para determinar la velocidad de

reaccion:

Tabla C.1.1. Parametros para determinar constante cinética modelo pirélisis

de etano.

— — -1
Rxn Ecuacién de la reaccién Al ]LS 0 cre) ﬁ AH [=] ﬁ

mol - s

1 C,Hy & C,H,+ H, 4.65E3 2.73E° 136.330
2 2C,Hg —» C3Hg + CH, 3.85E1! 2.73E° -11.560
3 C3Hg < C3Hg+ H, 5.89E1° 2.15E° 124.390
4 C3Hg = C,H, + CH, 4.69E° 2.12E° 82.670
5 C3Hg & C,H, + CH, 3.794E! 1.54E5 133.250
6 C,H, + C,H, —» C,Hgq 1.03E12 1.73ES -170.750
7 2C,Hgy » C,H, + 2CH, 6.37E%3 5.30E° |71.102
8 C,H¢ + C,H, — C3Hg + CH, 7.08E13 2.53E° -22.980
9 C,H, = Coque 5.00E* 2.24E5
10 | C3Hg —» Coque 2.77E° 1.16E®
11 |C,Hy —» Coque 5.61E!8 2.74E5

Fuente: (M.S. Shokrolahi)
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Tabla C.1.2. Entalpias de formacién compuestos reacciones de pirolisis del

etano:
Compuesto Compuesto | Valor Unidad

H, Hidrégeno 0 J/mol

CH, Metano -74520 J/mol
C,H, Acetileno 227480 J/mol
C,H, Etileno 52510 J/mol
C,Hg Etano -83820 J/mol
Cs;Hg Propileno 19710 J/mol
C;Hg Propano -104680 J/mol
C,Hg Butadieno 109240 J/mol
Coque Coque 0 J/mol

Fuente: SMITH, J.; VAN NESS, H. and ABBOTT, M. Introduccion a la termodindmica en ingeneria
guimica. 5ta edicion. p. 731.

Anexo C.2 Ecuaciones de las constantes para determinar la velocidad de

reaccion:

Para las reacciones dobles se determinan la constante en el equilibrio

termodinamico y se corrige por temperatura mediante la ecuacion de Van't Hoff.

| <K2(T2)>_ [AHEX ( 1 1 )l
k)P R\,
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Tabla C.2.1 Valores de las constantes de equilibrio de las reacciones dobles
del etano, propano y propileno.

Ecuacién Constante| 1048K 1073K 1098K
C,H; & C,H, + H, Ke 8,90E-03 | 1,28E-02 | 1,80E-02
C3Hg < C3H¢ + H, Ke 7,40E-02 | 1,02E-01 | 1,38E-01
C;Hg < C,H,+ CH, Ke 9,85E-03 | 1,38E-02 | 1,89E-02

Fuente: (K. a. SUNDARAM, Thermal cracking of ethane, propane and their mixtures)

Las ecuaciones para determinar el valor de las constantes cinéticas en funcion de

la temperatura son:

Rxn Constante velocidad de reaccion

1 Kk, = 4.65E13 —2.73E°
1= % XPl1g314-T
2k, = 3.85Etex —273E]
2= 2R ERgRa T
3 Kk, = 5.89E10 —2.15E°]
3T 2OTR e gEe T

4 Kk, = 4.69E10 —212E°
= 4. Xp |l =——=——

4 XP18314-T

5 ke = 6.81E8 —L54E°
5 = OOLR XD e T4 T

6 k.= 1.03E° —L73E°
6 = LUSR XD e T

108



—5.30E®
7 k7 = 6.37E236Xp m

8 kg = 7.08E10ex [ —2.53E]
8= " Ple31a-T|
9 ko =G5.00E [ —2.24E°]
el PRIV
10 ko = 2.77E° —L16E®
10 = &/ /R TEXD e A T
11 ki, = 5.61E8ex —274E°
1= Plg314-T

Anexo C.3 Ecuaciones de velocidad de reaccion:

Las velocidades de reaccion para la pirélisis del etano son:
FCzHe Pe Fe,u, (Pe\Fu, (P
I‘1 = kl - |\ == k_1 p— p—
Fr \RT Fr \RT/ Fp \RT

b= @@)_ﬁ@h(&f
7™ F. \RT/ K, Fr Fg \RT

Por tanto,

1 = kg [t (E)__FCZH4FH2 (E)Z
YUY Fr \RT) K F?2 \RT
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10

11

Fe,u, (P
=l |2 ()|
2= %27 TR

Fe.ng [ P\
Lt
s =% 5 \RT/.

Fe.ng [ P\
e
fe = % |75 RT/.

[Feng (P
()
5 =55 TFy \RT

Fe,u,Fc,n,
Fo?

'F P
o o ()

| Fr \RT

Fe,uFc,n,
Fr

_ Fe,n,Fen, (E)Z
K.Fr? \RT

)]

)]
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Anexo C.4 Ecuaciones diferenciales del balance de masa

Compuesto Nombre Velocidad de reaccion
dFC H T
C2H6 Etano ﬁ = ng (—rl — Iy, —I7; — rg)
. dF i
C2H4 Etileno C2Ha = —d% (rl + Iy — I‘60.5r7 —TI'g — rg)
dz 4
L dF i
H, Hidrogeno d:2 = Zd%(r1 +r3)
dF i
C3Hg Propano Mo — 420051, — 15 — 1y — I's)
dz 4
dFCH4 T
CH, Metano — = Zd% (0.5r, + 14 + 15 + 1, +1g)
CH Propil Fegh, _ T oo
3Hg ropileno —— = —df(r3 +rg —1ryp)
dz 4
C,H Acetil W, _ T 4o
2H, cetileno 4 - Zdt(rs—r6)
. dFC H T
C4Hg Butadieno # = Zd% (r¢ —r11)
dF T
Coque Coque gzke = ng (rg + 119 +111)

Anexo C.5 Balance de energia:

Se determinan los C,;(T) de cada compuesto y posteriormente se establecen las

ecuaciones del cambio de entalpia entre 298K y el valor de la temperatura en

funcién de la longitud del reactor T(z).
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Tabla C.5.1. Valores de las constantes para determinar C,;(T)

Cp/R=A+BT+(CT2+ DT-2

Valor Constante R*Constante
Compuesto A B c D e\?::ggg :n evaluada en T1
H2 3,249 4,22E-04 0 8,30E+03 -9,59E+02 -7,974E+03
CH4 1,702 9,08E-03 -2,16E-06 0 -8,91E+02 -7,411E+03
C2H2 6,132 1,95E-03 0 -1,30E+05 -2,35E+03 -1,954E+04
C2H4 1,424 1,44E-02 | -4,39E-06 0 -1,02E+03 -8,520E+03
C2H6 1,131 1,92E-02 | -5,56E-06 0 -1,14E+03 -9,492E+03
C3H6 1,637 227E-02 -6,92E-06 0 -1,44E+03 -1,193E+04
C3H8 1,213 2,88E-02 -8,82E-06 0 -1,56E+03 -1,299E+04
C4He6 2,734 2,68E-02 -8,88E-06 0 -1,93E+03 -1,601E+04
C4H8 1,967 3,16E-02  -9,87E-06 0 -1,90E+03 -1,583E+04
Cis) 1,771 7,71E-04 = 0,00E+00 -8,67E+04 -8,53E+02 -7,092E+03
C6 -0,206 3,91E-02  -1,33E-05 0 -1,56E+03 -1,294E+04

Fuente: SMITH, J.; VAN NESS, H. and ABBOTT, M. Introduccion a la termodindmica en ingeneria
quimica. 5ta edicion. p. 729-730.

Tabla C.5.2. Cambio de entalpia entre 298K y T(z) para la pirdlisis del etano:

T 19,225E% _ 5561E°° 5
] Cpc,u.dT = 8314-(1,131' T+ —MM— T2 — ——T
298 2e 2 3
—9,491FE3
T 14,394E~3 5 4,392E~6 5
f Cpc,y,dT = 8314-(1424- T+ — T2 - ——.T
298 2 2 3
—8,519E3
T 0,422E73 X 5
f Cpy,dT = 8,314-(3,249 T+ ———— T?|—-7,97E
298 2
T 28,785E 73 " 8,824E° 5
f Cpc.p., dT = 8314-(1213- T+ — T2 —- ———T
298 sve 2 3
— 1,2984E*
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r 9,081E73 __ 2,164E7° __ 5
f CPew,dT =  8314-(1,702-T+ —— T? - =———— T3 | - 741E
298 2 3
r 22,706E7% _ 6,915E7° .
f Cpc,u dT = 8,314-(1,637- T+ ————— T?— —— T
298 2 3
—1,193E*
T 1,952E7% _  1,299E° .
f CPe,m,dT =  8314-(6,132-T+ ———— T2+ ——— | — 1,954E
298 2 T
r 26,786E72 _  8,882E7¢ __
f Cpe,m,dT =  8314-(2,734 T+ ———— T2 — ———T
298 2 3
—1,601E*
T 0,771E~% _  0,867E° ;
f CPeoquedT = 8,314+ (1,771 T+ ———— T + —— | = 7,092F
298

Partiendo de la ecuacién general del balance de energia:

2

T TG |@m Y n-am

Se determina;

Y FiCp; = Fe,n, * Coc,u, + Fe,m, * Cocyn, + Fu, * Cou, + Fegng * CPcyng +
FCH4_ * CpCH4, + FC3H6 * CpC3H6 + FCsz * CPCzHZ + FC4H6 * CpC4,H6 + FHzO * Cszo
Entalpia neta de cada reaccion a la condicion de temperatura en funcion de la

longitud del reactor, esta dada por:

113



T
AH, = AH; + f Cp; dT
298

z r;AH; = ry * AHy + ry * AHp + r3 * AH 3 + 14 * AHpy + 15 * AHpg + -

I‘6 * AHI‘G + r7 * AHr7 + I‘8 * AHrg + rg * AHrg + I‘10 * AHI‘IO + I‘11 * AHI‘ll
Anexo C.6 Balance de Cantidad de movimiento:

La caida de presidn en el serpentin estd dada por la siguiente ecuacion,
(FROMENT y BISCHOFF Kenneth and DE WILDE 442):

a2 (i) * 1[1‘”( )
@ dz TdzZ " \d; nrb

dZ

m pt (XGZRT
Donde,

a =1 si Ug[=]= yP[=] Pa (FROMENT y BISCHOFF Kenneth and DE WILDE

432)
mkg kg

G = Ugpgl= ]sm3 s - m2

P . y . d 1
Para el calculo de la caida de presion dP(z) se requiere calcular &(M—), el peso
m

molecular, la densidad, velocidad del gas, nimero de Reynolds, factor de friccion,

viscosidad del gas, y el factor & como sigue:

1 gm
= ZYi*Mi: F_TZFi*Mi [=] mol

; [ Feane * 30.07 + Feony * 28.05 Feapg * 44.1 + Fepy * 16.04 + =] —=
FC3H6 *42.08 + FCZHZ * 26.04 + FC4—H6 * 54,09 + FHZO * 18.15 "4 mol

m ™ 1000+Fr
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Para el célculo de la densidad de gas, se parte de la premisa del comportamiento
de gas ideal como se habia establecido en el punto 5 del Planteamiento de los

balances de masa, energia, cantidad de movimiento.

P M, kg
P~ RT T
Calculo de la velocidad del gas:
El flujo volumétrico esta dado por:
nRT m3
V= - [=] —
S

Y la velocidad del gas se determina como:

U = V. 4nRT _ 4F{RT
& Q0 md?P  md?P

P .. .
Reemplazando ;—g = = en la ecuacion de velocidad de gas:
m

U = 4Fr  4Fp  FrMp
g P Pg 0O
nd? o7 ndEM—fn Pg
mol kg
_ MM 5 mol_ M
&8 qd? B kg s
tPg mzm_g3

L, . ., d 1
Calculo de la variacion — (—)
dz \M,
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. ., FrM .
Despejando M, de la ecuacion U, = % se obtiene:

g

1 Fr
M, Ungg

dZ \My,) ~ U Qp, dZ
d ( 1 )_ 4 dF;
dZ \My,/ ~ mdfUgpg £u dZ

Reemplazando tales variables en la ecuacién general de caida de presion, se

obtiene la férmula que se cargd en el modelo.

4 dF 1 11dT
dp,  TdUgp, 2 dZ T, Tz Fi]
dz 1 Pt

M Pe (ngg)zRT

Calculo del niumero de Reynolds:

U,d kg_m
3
Re—pg gHt [ ] mkS
2 g
ms
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Calculo de la viscosidad del gas:

Para el célculo de la viscosidad se emplearon los métodos de Chung et al para la
viscosidad por componente y el método de Buddenberg y Wilke para determinar la

viscosidad de mezclas de gases a baja presion.

La ecuacion de Chung et al. es:

F.(MT)/2
W = 40.785 —————

v3Q,
donde,

y; = Viscosidad, uP

M = Peso molecular, gm/mol

T = Temperatura, K

V. = Volumen critico, cm3/mol

), = Factor de colision integral.

F.=1-0.2756w + 0.059035n; + x

w = Factor acentrico, K

k = Factor de correccion para sustancias polares

Ny = Momento dipolo, debyes*

El factor de colision integral Q, se calcula con la ecuaciéon empirica de Neufeld et

al.
Q, = 1.16145(T*)014874 4 0.52487exp(—0.7732T*) + 2.16178 exp(—2.43787T*)

T* = 1.2593T,
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El momento dipolo se calcula con:

N, = 131.3

U

(VT2

Los datos de los puntos criticos se listan a continuacion:

Tabla

C6.1.

Propiedades fisicas de los componentes requeridos para

calcular la viscosidad.

MolWt |Tfp Tb Tc Pc Ve Zc Q, Ny
Normal
Molecular Norm.al bo!lmg Critical Critical |Critical Critical - Pltzer.s Dipole
Componete| . freezing|point compressibility|acentric
weight . temperature|pressure|volume moment
point |@ factor factor
1atm
g/mol K K K bar cm3/mol|PcVc/RTc adm |debyes
H2 2.016 14.0 203 {33.0 12.9 64.3  ]0.303 -0.216 |0.0
CHs 16.043 90.7 (1116 |190.4 46.0 99.2 ]0.288 0.011 0.0
CzH2 26.038 |- 188.4 (308.3 61.4 112.7 |0.270 0.190 (0.0
CaHs 28.054 |104.0 |169.3 |282.4 50.4 1304 |0.280 0.089 0.0
CzHs 30.070 899 |184.6 (3054 48.8 148.3 |0.285 0.099 0.0
CsHe 42.081 879 [2255 |364.9 46.0 181.0 (0.274 0.144 04
CsHs 44094 1855 (2311 |369.8 42.5 203.0 ]0.281 0.153 0.0
CsHe 54.092 |164.2 |268.7 |425.0 43.3 221.0 10.270 0.195 0.0
H20 18.015 (2732 |(373.2 |647.3 2212|571 0.235 0344 1.8

Fuente: (R. Reid)

La viscosidad de la mezcla se determina mediante la formula Buddenberg y

Wilke.

-3

n

Ui

i-1 1+

X;
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Donde,

Wi, ij = Viscosidad del componente iy j ala condicion de Py T de la mezcla.
X;, X; = Fraccion molar del componente iy j ala condicion de Py T de la mezcla.

M;, M; = Peso molecular del componente iy j.

Célculo del factor de friccion:

Para numeros de Re entre 500 y 2.000.000 se usa la expresion de Knudsen-Katz:
f = 0.046 Re™%2

El factor ¢ que se usa como ecuaciéon suplementaria para la caida de presion en

las curvas esta dado por Nekrasov:

A !
£ = (0,7 + Wo,ss)f

Donde

d;
g = (0,051 + 0,19—)
Tp
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Para el caso del HRT estudio, se tienen los siguientes datos:

A =180°

1, = 0.12m

d, = 0.108m

&= (0,051 +0,19 m)
0.12
& =022
Por tanto,
&= <0,7 + 18 o0,35) x 0.222'
90°
¢ = 0.3108

El término n% de la ecuacion de caida de presion es:
b

§ 03108 _ 0.8244
mr, mw*012

Caida de presion en los tramos rectos, ecuacion de Fanning:

2f 2% 0.046Re02
de de

Caida de presion de las curvas, ecuacion de Fanning mas el término R

Ty

2f % 2 x 0.046Re ™92
—+ == + 0.8244
dt Ty dt

120



El reactor tiene las siguientes dimensiones:

Figura C.6.1 Disefio del serpentin del HRT N°2 caso estudio.

Posicion de calculo caida de presion por tramos

_ o
| ® ®

_____ IR SR ——— | P | e — it S e

8790 mm

8200 mm

USLSUSLAL

La longitud equivalente de las curvas se dedujo de la informacién de disefio como

sigue:

Area del serpentin = 34.932 m?

Diametro exterior del tubo =0.123 m

34.932 m?

L itud tor= ————
ongitud reactor = ————>—

Longitud reactor = 90.4 m
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Despreciando las dos semicurvas de salida y tomando todo el tramo como recto
entre los puntos 0-1 de la Figura C.6.1 se obtiene la longitud total de tramos rectos

como.

Longitud tuberia recta = 8 * 8.2m + 2 * 8.79m

Longitud tuberia recta = 83.18m

Por tanto, la longitud de las 9 curvas equivale a:

Longitud Ues = 7.23 m

Longitud de cada U = 0.803 m

Ahora se determinan las medidas de avance entre tramo recto-restriccion a lo
largo del serpentin para que Matlab pueda calcular la caida de presién

dependiendo si esta en tramo recto o curvo:

Tabla C.6.12 Avance entre tramos de tuberia recta y curvas del serpentin del

HRT N°2 para el calculo de la caida de presién.

Longitud Longitud
Posicién N° | de avance, | Posicion N° | de avance,

m m
0 0 10 45.608
1 8.79 11 53.808
2 9.594 12 54.611
3 17.794 13 62.811
4 18.597 14 63.615
5 26.797 15 71.815
6 27.601 16 72.618
7 35.801 17 80.818
8 36.609 18 81.622
9 44.804 19 90.412

122



Mediante el siguiente condicional, Matlab determina cuando sumar el efecto de las

curvas:

if z<=8.79 || z>=9.594 && z<=17.794 || z>=18.597 && z<=26.797 || z>=27.601 &&
z<=35.801 || z>=36.604 && z<=44.804 || z>=45.608 && z<=53.808 || z>=54.611
&& z<=62.811 || z>=63.615 && z<=71.815 || z>=72.618 && z<=80.818 ||
z>=81.622 && z<=90.412;

Fr=(0.092*Re”\(-0.2))/entrada.d;

else
Fr=(0.092*Re”(-0.2))/entrada.d + 0.8244;

end:;

123



Anexo C.7 Cadigo cargado en Matlab para realizar la pirdlisis del etano:

% Programa para la Simulacion de un Horno de Pirolis de Etano
%  Planta Etileno Il Refineria Barrancabermeja

% Unidad de Craqueo Catalitico | (UOP )

% Validacion del DataSheet de los HRT's de la PLanta Etileno .

% MOdelo: Corrige caida de presién por reduccion de diametro.

function programa_principal = pirolisis_prueba2()

programa_principal = 0; %No interesa es solo para guardar la variable

% Subrutina de Condiciones de Entradas

entrada = condiciones_entrada();

% Subrutina Constantes

constantes = condiciones_constantes();

% Subrutina Condiciones de Frontera

y_0 = condiciones_estadoinicial(entrada);

% Longitud del reactor
z £=90.41;

% Modificacion del solver

Options=odeset('Refine’,'1’,'MassSingular’,'maybe’,'MStateDependence','maybe’);

% Solucion Simulacion
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[z_sol,y_sol] = odel5s(@sistem_pirop, [0, z_f], y_0, Options, constantes, entrada);

% Grafica de resultados 1

plot_resultl(z_sol,y_sol,entrada,constantes,z_f);

% Grafica de resultados 2

plot_result2(z_sol,y_sol);

% Grafica de resultados 3

plot_result3(z_sol,y_sol,y_0,entrada,constantes,z_f);

programa_principal = 1; %No interesa es solo para guardar la variable

return;

function entrada = condiciones_entrada()

entrada.dt =5*4.166; % Dias de operacion,4.166 dias = 100 hrs de operacion.
entrada.d =0.108; % Diametro interno del reactor

entrada.Tin =913.2; % Temperatura en K

entrada.Pin =309145; % Presion en Pa

entrada.FeH =564; % Flujo de entrada de hidrocarburo g/s

entrada.FeV =225.3; % Flujo de entrada de vapor g/s

entrada.XC2H6 = 0.9716; % Fraccion Masica de Etano (disefio =0.9716)
entrada.XC2H4 = 0.00364; % Fraccion Masica de etileno (disefio =0.0036)
entrada.XH2 =0; % Fraccion Masica de Hidrogeno

entrada.XC3H8 = 0.016; % Fraccion Masica de Propano (disefio = 0.01609
entrada.XCH4 = 0.00581; % Fraccion Masica de Metano (disefio=0.00581)
entrada.XC3H6 = 0.0029; % Fraccion Masica de Propileno (disefio=0.0029)

entrada.XC2H2 = 0; % Fraccion Masica de Acetileno
entrada.XC4H6 = 0; % Fraccion Masica de Butadieno
entrada.XC =0; % Fraccion Masica de Carbono
return;
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function constantes = condiciones_constantes()

constantes.R = 8.314472; % Constante de los gases R [pa.m3/K*mol]=[J/K*mol]

% ko [s-1 o L*mol-1*s-1]

constantes.kol = 4.65e13;

constantes.ko2 = 3.85e11;

constantes.ko3 = 5.89e10;

constantes.ko4 = 4.69e10;

constantes.ko5 = 6.81e8;

constantes.ko6 = 1.03e9; % Se dividio entre 1000 para pasar los L a m3.
constantes.ko7 = 6.37e23;

constantes.ko8 = 7.08e10; % Se dividio entre 1000 para pasar los L a m3.
constantes.ko9 = 1.93e7; % Se dividio entre 1000 para pasar los L a m3. Es la

constante del coque.

%Ea energia de activacion [J/mol]
constantes.Eal = 2.73e5;
constantes.Ea2 = 2.73e5;
constantes.Ea3 = 2.15e5;
constantes.Ea4 = 2.12e5;
constantes.Eab = 1.54e5;
constantes.Eab6 = 1.73e5;
constantes.Ea7 = 5.3e5;
constantes.Ea8 = 2.53e5;
constantes.Ea9 = 208600;

%Calor que se transfiere en las paredes, J/s*m2
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constantes.qz=71970; %El valor de disefo es 58612 J/s.m2

%Densidad del Coque % [Kg/m”3]

constantes.DensiC=1600;

return;

function y_0 = condiciones_estadoinicial(entrada)

% Condiciones de frontera para resolver el balance de masa, energia y caida

% de presion

y 0= zeros(12,1);

y_0(1)= entrada.XC2H6*entrada.FeH/30.07; % Flujo molar de entrada de etano
[mol/s]

y_0(2)= entrada.XC2H4*entrada.FeH/28.05; % Flujo molar de entrada de etileno
[mol/s]

y_0(3)= entrada.XH2*entrada.FeH/2; % Flujo molar de entrada de Hidrogeno
[mol/s]

y_0(4)= entrada.XC3H8*entrada.FeH/44.1; % Flujo molar de entrada de Propano
[mol/s]

y_0(5)= entrada.XCH4*entrada.FeH/16.04; % Flujo molar de entrada de Metano
[mol/s]

y_0(6)= entrada.XC3H6*entrada.FeH/42.08; % Flujo molar de entrada de
Propileno [mol/s]

y_0(7)= entrada.XC2H2*entrada.FeH/26.04; % Flujo molar de entrada de
Acetileno [mol/s]

y_0(8)= entrada.XC4H6*entrada.FeH/54.09; % Flujo molar de entrada de
Butadieno [mol/s]

y_0(9)= entrada.XC*entrada.FeH/12; % Flujo molar de entrada de Carbono

[mol/s]
y_0(10)= entrada.FeV/18.15; % Flujo molar de entrada de Agua [mol/s]
y_0(11)= entrada.Tin; % Temperatura de entrada [K]
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y_0(12)= entrada.Pin; % Presion de entrada [Pa]
return;

function dydz = sistem_pirop(z, y, constantes, entrada)
%Definir Variables

dydz=zeros(12,1);

FC2H6=y(1);

FC2H4=y(2);

FH2=y(3);

FC3H8=y(4);

FCH4=y(5);

FC3H6=y(6);

FC2H2=y(7);

FC4H6=y(8);

FC=y(9);

FH20=y(10);

T=y(11);

P=y(12);

% Calculo de las constantes cineticas de reaccion

k1 = constantes.kol*exp(-constantes.Eal/(constantes.R*T));
k2 = constantes.ko2*exp(-constantes.Ea2/(constantes.R*T));
k3 = constantes.ko3*exp(-constantes.Ea3/(constantes.R*T));
k4 = constantes.ko4*exp(-constantes.Ea4d/(constantes.R*T));
k5 = constantes.ko5*exp(-constantes.Ea5/(constantes.R*T));
k6 = constantes.ko6*exp(-constantes.Ea6/(constantes.R*T));
k7 = constantes.ko7*exp(-constantes.Ea7/(constantes.R*T));
k8 = constantes.ko8*exp(-constantes.Ea8/(constantes.R*T));

k9 = constantes.ko9*exp(-constantes.Ea9/(constantes.R*T));
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% Definicion de las constantes de equilibrio
KK1 = 8.9e-3/(exp((-136330/8.314)*((1/1048)-(1/T))));
KK5 = 9.85e-3/(exp((-133450/8.314)*((1/1048)-(1/T))));

% Calculo del flujo total
FT=sum(y(1:10));

%Definicion de las cineticas % [mol/m”3*s]

ri=k1*((FC2H6/FT)*(P/(constantes.R*T))-((FC2H4*FH2)/(1000*KK1*FT"2))...
*((P/(constantes.R*T))"2));

r2=k2*((FC2H6/FT)*(P/(constantes.R*T)));

r3=k3*((FC3H8/FT)*(P/(constantes.R*T)));

r4=k4*((FC3H8/FT)*(P/(constantes.R*T)));

r5=k5*((FC3H6/FT)*(P/(constantes.R*T))-((FC2H2*FCH4)/(1000*KK5*FT"2))...
*((P/(constantes.R*T))"2));

r6=k6*((FC2H2*FC2H4/FT"2)*(P/(constantes.R*T))"2);

r7=k7*((FC2H6/FT)*(P/(constantes.R*T)));

r8=k8*((FC2H6*FC2H4/FT"2)*(P/(constantes.R*T))"2);

r9= k9 *((( 1- (((entrada.XC2H6*entrada.FeH/30.07)-FC2H6)

/(entrada.XC2H6*entrada.FeH/30.07)))*P)/(constantes.R*T*( 1+
((entrada.FeV/18.15)/sum(y(1:9)))...
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+ ( ((entrada.XC2H6*entrada.FeH/30.07)-
FC2H6)/(entrada.XC2H6*entrada.FeH/30.07)) ))); % r9 [=] mol coke / m2*s.

%Prueba
%espesor=(3600*1440*r9/1.6e6);

%display(espesor,'Espesor de coque [m]");

%Definicion de Cp
CpC2H6=constantes.R*(1.131+19.225e-3*T-5.561e-6*T"2);
CpC2H4=constantes.R*(1.424+14.394e-3*T-4.392e-6*T"2);
CpH2=constantes.R*(3.249+0.422e-3*T+0.083e5*T"(-2));
CpC3H8=constantes.R*(1.213+28.785e-3*T-8.824e-6*T"2);
CpCH4=constantes.R*(1.702+9.081e-3*T-2.164e-6*T"2);
CpC3H6=constantes.R*(1.637+22.706e-3*T-6.915e-6*T"2);
CpC2H2=constantes.R*(6.132+1.952e-3*T-1.299e5*T"\(-2));
CpC4H6=constantes.R*(2.734+26.786e-3*T-8.882e-6*T"2);
CpC=constantes.R*(1.771+0.771e-3*T-0.867e5*T"-2); %Se selecciono el
grafito solido
CpH20=constantes.R*(3.47+1.450e-3*T+0.121e5*T"\(-2));

%Sumatoria del producto del flujo molar con el calor especifico
suma_FTCp = FC2H6*CpC2H6 + FC2H4*CpC2H4 + FH2*CpH2 +
FC3H8*CpC3HS8...
+ FCH4*CpCH4 + FC3H6*CpC3H6 + FC2H2*CpC2H2 + FC4H6*CpC4H6...
+ FH20*CpH20+FC*CpC,;

%Calculo de $cp*dt entre [298 - T]K, para el H20 entre Tiny T.
IcpdtC2H6=constantes.R*(1.131*T+19.225e-3/2*T"2-5.561e-6/3*T"3)-9.4914e+03;
IcpdtC2H4=constantes.R*(1.424*T+14.394e-3/2*T"2-4.392e-6/3*T"3)-8.5196e+03;
IcpdtH2=constantes.R*(3.249*T+0.422e-3/2*T"2-0.083e5*T"(-1))-7.9739e+03;
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IcpdtC3H8=constantes.R*(1.213*T+28.785e-3/2*T"2-8.824e-6/3*T"3)-1.2984e+04,
IcpdtCH4=constantes.R*(1.702*T+9.081e-3/2*T"2-2.164e-6/3*T"3)-7.4104e+03;
IcpdtC3H6=constantes.R*(1.637*T+22.706e-3/2*T"2-6.915e-6/3*T"3)-1.1931e+04;
IcpdtC2H2=constantes.R*(6.132*T+1.952e-3/2*T"2+1.299e5*T"-1)-7.395e+05;
IcpdtC4H6=constantes.R*(2.734*T+26.786e-3/2*T"2-8.882e-6/3*T"3)-1.6011e+04;
IcpdtC=constantes.R*(1.771*T+0.771e-3/2*T"2+0.867e5*T"-1)-7.0913e+03;

%Se selecciono el grafito solido
IcpdtH20=constantes.R*(3.47*(T-entrada.Tin)+1.450e-3/2*(T"2-entrada.Tin"2)-
0.121e5*(T~-1-entrada.Tin™-1));

%Calculo de dH° para cada reaccion
dHO01=136330; %J/mol
dHO02=-11560; %J/mol
dHO03=124390; %J/mol
dHO04=82670; %J/mol
dHO05=133250; %J/mol
dHO06=-170750; %.J/mol
dHO7=71110; %J/mol

dHO08= -23500; %.J/mol
dH09=52510; %J/mol

%Calculo de d$cpdt para cada reaccion
dlcpdtl= IcpdtH2+IcpdtC2H4-IcpdtC2H6;

dicpdt2= IcpdtCH4+IcpdtC3H8-2*IcpdtC2HS6;

dlcpdt3= IcpdtH2+IcpdtC3H6-IcpdtC3HS;
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dicpdt4= IcpdtCH4+IcpdtC2H4-IcpdtC3HS8;
dicpdt5= IcpdtCH4+IcpdtC2H2-IcpdtC3H6;
dicpdt6= IcpdtC4H6-(IcpdtC2H4+IcpdtC2H2);
dicpdt7= 2*IcpdtCH4+IcpdtC2H4-2*IcpdtC2H6;
dicpdt8= IcpdtCH4+IcpdtC3H6-(IcpdtC2H4+IcpdtC2H6);
dlcpdt9= IcpdtC-IcpdtC2H4;

%Definicion de entalpia de reacciones

dH1= dHO1+dlcpdtl;

dH2=dH02+dIcpdt2;

dH3=dHO03+dlIcpdt3;

dH4=dHO04+dlIcpdt4;

dH5=dHO05+dIcpdt5;

dH6=dH06+dIcpdt6;

dH7=dHO07+dlcpdt7;

dH8=dHO08+dIcpdt8;

dH9=dHO09+dIcpdt9;

%Sumatoria del producto de la reaccion con la entalpia de reaccion

suma_rdH=r1*dH1+r2*dH2+r3*dH3+r4*dH4+r5*dH5+r6*dH6+r7*dH7+r8*dH8+r9*d
H9;

%Calculo del peso molecular
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PM = (FC2H6*30.07+FC2H4*28.05+FH2*2+FC3H8*44.1+FCH4*16.04...
+FC3H6*42.08+FC2H2*26.04+FC4H6*54.09+FC*12+FH20*18.15)/(1000*FT);

%Calculo de la densidad

dens_gas=P*PM/(constantes.R*T);

%Calculo de la velocidad del gas

vel_gas = (4*FT*PM)/((pi*((1-2e-
3*(24*3600*12*y(9)*entrada.dt/(pi*90.41*entrada.d*constantes.DensiC)))*entrada.d
)"2)*dens_gas);

display(vel_gas,'velocidad");

display(z,'longitud");

%Calculo de la viscosidad

visc_gas =2.592e-5;

%Calculo del numero de Reynolds
Re=(entrada.d-2e-
3*(24*3600*12*y(9)*entrada.dt/(pi*90.41*entrada.d*constantes.DensiC)))*dens_ga

s*vel_gasl/visc_gas;

if z<=8.79 || z>=9.594 && z<=17.794 || z>=18.597 && z<=26.797 || z>=27.601 &&
z<=35.801 || z>=36.604 && z<=44.804 || z>=45.608 && z<=53.808 || z>=54.611
&& 7<=62.811 || z>=63.615 && z<=71.815 || z>=72.618 && z<=80.818 ||
z>=81.622 && z<=90.41;

Fr=(0.092*Re”\(-0.2))/(entrada.d-2e-
3*(24*3600*12*y(9)*entrada.dt/(pi*90.41*entrada.d*constantes.DensiC)));
else

Fr=(0.092*Re”\(-0.2))/(entrada.d-2e-
3*(24*3600*12*y(9)*entrada.dt/(pi*90.41*entrada.d*constantes.DensiC))) + 0.8244;
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end:;

%Sumatoria de las derivadas de los flujos
sum_dydz=sum(dydz(1:10));

%Ecuaciones de Balance de masa

dydz(1)=((pi*(entrada.d-2e-
3*(24*3600*12*y(9)*entrada.dt/(pi*90.41*entrada.d*constantes.DensiC)))"2)/4)*(-

r1-2*r2-2*r7-r8);%Balance etano

dydz(2)=((pi*(entrada.d-2e-
3*(24*3600*12*y(9)*entrada.dt/(pi*90.41*entrada.d*constantes.DensiC)))"2)/4)*(r1

+r4-r6+r7-r8);%-r9);%Balance etileno

dydz(3)=((pi*(entrada.d-2e-
3*(24*3600*12*y(9)*entrada.dt/(pi*90.41*entrada.d*constantes.DensiC)))"2)/4)*(r1

+r3);%Balance de hidrogeno

dydz(4)=((pi*(entrada.d-2e-
3*(24*3600*12*y(9)*entrada.dt/(pi*90.41*entrada.d*constantes.DensiC)))"2)/4)*(r2-

r3-r4);%Balance de propano
dydz(5)=((pi*(entrada.d-2e-

3*(24*3600*12*y(9)*entrada.dt/(pi*90.41*entrada.d*constantes.DensiC)))"2)/4)*(r2

+r4+r5+2*r7+r8);%Balance del metano
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dydz(6)=((pi*(entrada.d-2e-
3*(24*3600*12*y(9)*entrada.dt/(pi*90.41*entrada.d*constantes.DensiC)))"2)/4)*(r3-

r5+r8);%-r10);%Balance Propileno

dydz(7)=((pi*(entrada.d-2e-
3*(24*3600*12*y(9)*entrada.dt/(pi*90.41*entrada.d*constantes.DensiC)))"2)/4)*(r5-

r6);%Balance Acetileno

dydz(8)=((pi*(entrada.d-2e-
3*(24*3600*12*y(9)*entrada.dt/(pi*90.41*entrada.d*constantes.DensiC)))"2)/4)*(r6)

;%-r11);%Balance de butadieno

dydz(9)= (pi*(entrada.d-2e-
3*(24*3600*12*y(9)*entrada.dt/(pi*90.41*entrada.d*constantes.DensiC))))*(r9)/12;

%Balance de coque

dydz(10)=0; %Balance del agua

%Balance de energia

dydz(11)=(constantes.qz*pi*(entrada.d-2e-
3*(24*3600*12*y(9)*entrada.dt/(pi*90.41*entrada.d*constantes.DensiC)))+((pi*(entr
ada.d-2e-
3*(24*3600*12*y(9)*entrada.dt/(pi*90.41*entrada.d*constantes.DensiC)))"2)/4)*-

suma_rdH)...

/suma_FTCp;

%Ecuacion de caida de presion
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dydz(12)=(((4*sum_dydz)/(pi*(entrada.d-2e-
3*(24*3600*12*y(9)*entrada.dt/(pi*90.41*entrada.d*constantes.DensiC)))"2*dens__
gas*vel_gas))+(((1/T)*dydz(11)+Fr)/PM))/((1/(P*PM))-

(P/(constantes.R*T*(dens_gas*vel_gas)"2)));

return;

function plotel = plot_resultl(z_sol, y_sol,entrada,constantes,z_f)

plote1=0;

figure;

%Primera gréafica

subplot(2,2,1);

p=plot(z_sol, y_sol(:,1), z_sol, y_sol(;,2)); % COnsumo de etano y produccion de
etileno

xlabel('Longitud del reactor[m]’);

ylabel('Flujo Molar [mol/s]’);

legend('Consumo Etano','Produccion Etileno’)
p(1).LineWidth=2;

p(2).LineWidth=2;

grid on

%Segunda grafica

subplot(2,2,2);
[ax,h1,h2]=plotyy(z_sol,(3600/(pi*entrada.d*z_f))*12*y sol(:,9),z_sol,
12*y sol(:,9));

xlabel('Longitud del reactor[m]";

legend(' Flujo coque [g/m”2*h]','Flujo coque g/s")
set(get(ax(1),"Ylabel’), String’,'g/m”2*n’);
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set(get(ax(2),"Ylabel"),'String",'g/s");
set(hl,'Color','blue’,'LineWidth",2);
set(h2,'Color','red','LineStyle',-','LineWidth’',2);

grid on

%Tercera grafica

subplot(2,2,3);

p=plot(z_sol, y_sol(:,3));

xlabel('Longitud del reactor[m]’);
ylabel('Flujo Molar de Hidrogeno [mol/s]’);
p(1).LineWidth=2;

grid on

%Cuarta grafica

subplot(2,2,4);

p=plot(z_sol, y_sol(:,4));
xlabel('Longitud del reactor [m]’);
ylabel('Flujo Molar de Propano [mol/s]);
p(1).LineWidth=2;

grid on

plotel = 1,
return

function plote2 = plot_result2(z_sol, y_sol)

plote2=0;

figure;

%Quinta grafica
subplot(2,2,1);
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p=plot(z_sol, y_sol(:,5));
xlabel('Longitud del reactor[m]");
ylabel('Flujo Molar de Metano [mol/s]’);
p(1).LineWidth=2;

grid on

%Sexta grafica

subplot(2,2,2);

p=plot(z_sol, y_sol(:,6));

xlabel('Longitud del reactor[m]’);
ylabel('Flujo Molar de Propileno [mol/s]");
p(1).LineWidth=2;

grid on

%Septima grafica

subplot(2,2,3);

p=plot(z_sol, y_sol(:,7));
xlabel('Longitud del reactor[m]’);
ylabel('Flujo Molar de Acetileno [mol/s]’);
p(1).LineWidth=2;

grid on

%Octava grafica

subplot(2,2,4);

p=plot(z_sol, y_sol(:,8));

xlabel('Longitud del ractor[m]’);
ylabel('Flujo Molar de Butadieno [mol/s]");
p(1).LineWidth=2;

grid on
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plote2=1;
return

function plote3 = plot_result3(z_sol, y_sol,y_0,entrada,constantes,z_f)

plote3=0;
figure;

%Novena grafica

subplot(3,2,1);

p=plot(z_sol,

24*3600*12*y sol(:,9)*entrada.dt/(pi*z_f*entrada.d*constantes.DensiC),...

z_sol, 24*3600*12*y sol(:,9)*3*entrada.dt/(pi*z_f*entrada.d*constantes.DensiC),...
z_sol, 24*3600*12*y_sol(:,9)*7.6*entrada.dt/(pi*z_f*entrada.d*constantes.DensiC));
p(1).LineWidth=2;

p(2).LineWidth=2;

p(3).LineWidth=2;

legend(' 100 Hrs'," 300 Hrs',' 760 Hrs")

xlabel('Longitud del reactor[m]’);

ylabel('Espesor de Coque [mm]");

grid on

%Decima grafica

subplot(3,2,2);

p=plot(z_sol, y_sol(:,10));

xlabel('Longitud del reactor[m]";

ylabel('Flujo Molar de Vapor de Agua [mol/s]’);
p(1).LineWidth=2;

grid on
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%Treceava grafica

subplot(3,2,3);

p = plot(100*z_sol/z_f,

((2*24*3600*12*y _sol(:,9)*entrada.dt/(constantes.DensiC*pi*entrada.d*z_f))/(entra
da.d*1000))*100,...

100*z_sol/z_f,

((2*24*3600*12*y _sol(:,9)*3*entrada.dt/(constantes.DensiC*pi*entrada.d*z_f))/(entr
ada.d*1000))*100,...

100*z_sol/z_f,
((2*24*3600*12*y_sol(:,9)*7.6*entrada.dt/(constantes.DensiC*pi*entrada.d*z_f))/(e
ntrada.d*1000))*100);

xlabel('Longitud del reactor [%]");

ylabel('Reduccion de diametro [%]');

legend(’ 100 Hrs'," 300 Hrs',' 760 Hrs')

p(1).LineWidth=2;

p(2).LineWidth=2;

p(3).LineWidth=2;

grid on

%Doce grafica

subplot(3,2,4);

p=plot(z_sol, y_sol(:,12));
xlabel('Longitud del reactor[m]’);
ylabel('Presion [Pa]);
p(1).LineWidth=2;

grid on
%0Once grafica

subplot(3,2,5);
p=plot(z_sol, y_sol(:,11));
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xlabel('Longitud del reactor [m]");
ylabel('Temperatura [K]);
p(1).LineWidth=2;

grid on

%Treceava grafica

subplot(3,2,6);

p = plot(100*z_sol/z_f, ((y_0(1)-y_sol(:,1))/y_0(1))*100);
xlabel('Longitud del reactor [%]");

ylabel('Conversion del Etano [%]");
legend('Conversion’)

p(1).LineWidth=2;

grid on

%entrada.XC2H6*entrada.FeH/30.07)

plote3=0;

return;

Anexo C.8 Resultados modelo pirdlisis etano vs data-sheet:

Después de correr el modelo en Matlab, se obtuvieron los siguientes resultados:

Componentes Entrada, mol/s Salida mol/s %mol
H 11,36 37,36%

CH, 0,204 2,395 7,88%
C;H; 0,08591 0,28%
C;H, 0,073 9,825 32,31%
C;Hg 18,220 5,747 18,90%
C:He 0,039 0,095 0,31%
CsHs 0,205 0,058 0,19%
C:Hg (1,3 Butadieno) 0,8403 2,76%
C:Hg (Buteno) 0,00%
Ce 0,00%

Total 18,741 30,406 100%
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La siguiente tabla compara los resultados del modelo con las variables de
temperatura y presion de salida de disefio de los HRT's de la planta Etileno Il.

Simulacion Simulacion
Variable Data Sheet Pirdlisis Etano, Unidad Data Sheet | Pirdlisis Etano, Unidad
%mol %mol
Temperatura salida gas de proceso 1118 1118 K 1552,73 1552,73 °F
Presion entrada 309145 309145 Pa 30,15 30,15 psig
Presion salida 197825 226600 Pa 14,00 18,17 psig
Delta-P 1113196 82544 6 Pa 16,15 11,98 psi
Qz 58613 69318 J/sm? - 69318 Jis:m?
Capa de coque a 760 hrs operacion - 17,4 mm - 17,4 mm
Reduccidn del diametro a 760 hs operacién - 32,22 % - 32,22 %
Conversidn 60,0% 68,5% % 60,0% 68,5% %
Selectividad a Etileno - 78,2% % - 78,2% %
Selectividad a Propileno - 0,8% % - 0,8% %
Componente Dti]seﬁo; I\!om"alizacién PirSc’:IrizliJslagzzoi Diferencia Diferepcia
Yomol disefio, % mol %mol Absoluta Relativa
H» 35,39% 35,54% 37,36% 1,82% 5,12%
CH, 5,19% 5,21% 7,88% 2,66% 51,12%
CoH; 0,22% 0,22% 0,283% 0,06% 27,88%
CoHs 32,71% 32,85% 32,31% 0,54% 1,64%
CoHs 24 76% 24 87% 18,90% 5,97% 23,99%
CqHs 0,73% 0,73% 0,31% 0,42% 57,39%
CsHs 0,043% 0,043% 0,19% 0,15% 341,26%
C4Hs (1,3 Butadieno) 0,93% 0,93% 2,76% 2,23% 419,20%
Total 99,57% 100,00% 100,00%
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Figura C8.1. Consumo de Etano alimentado al reactor vs la formacion de
etileno a lo largo de toda la longitud del serpentin. Modelo de pirélisis de

etano.
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Figura C8.2. Perfil de temperatura del modelo de la pirdlisis de etano.
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Figura C8.3. Perfil de caida de presidn para el modelo de la pirdlisis de etano.
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Figura C8.4. Efecto del tiempo de operaciéon sobre el espesor de la capa de

coque y reduccién del didmetro del serpentin en la pirdlisis del etano.
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Anexo D. Parametros cinéticos, balances de materia, energia y cantidad de

movimiento para el modelo de la pirdlisis del propano.

Anexo D.1 Modelo cinético y parametros para determinar la velocidad de

reaccion:

Tabla D1.1. Parametros para determinar constante cinética modelo pirélisis

de propano.

Rxn Reaccién Al=]s"to moli- E [=] ﬁ AH [=] #
1 C3Hg » C,H, + CH, 4,69E1° 2.12E> 82.670

2 C3Hg & C3Hg + H, 5.89E10 2.15E°  124.390

3 C3Hg + C,H, —» C,Hg + C3Hq 2.536E3 2.47E5  -11940

4 2C3Hg —» 3C,H, 1.514E 2.34E> 117030

5 2C3Hg — 0.5 C4 + 3CH, 1.423E° 1.905E°> -262980

6 C3Hg © C,H, + CH, 3.794E! 2.486E> 133250

7 C3Hg + C,Hg » C,Hg + CH, 5.55E 2.513E> -10950

8 C,Hs < C,H, + H, 4.65E13 2.73E> 136330
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9 C,H, + C,H, —» C4Hg 1.026E12 1.73E5 -170750
Fuente: (K. a. SUNDARAM, Thermal cracking of ethane, propane and their mixtures)

Tabla D1.2. Entalpias de formacion de los compuestos del modelo de

pirdlisis de propano.

Compuesto | Compuesto Valor Unidad

H, Hidrégeno 0 J/mol
CH, Metano -74520 J/mol
C,H, Acetileno 227480 J/mol
C,H, Etileno 52510 J/mol
C,Hg Etano -83820 J/mol
C3Hg Propileno 19710 J/mol
C3;Hg Propano -104680 J/mol
C4Hg Butadieno 109240 J/mol
C,Hg Buteno -540 J/mol

Ce Benceno 82930 J/mol

C Carbono 0 J/mol

Fuente: SMITH, J.; VAN NESS, H. and ABBOTT, M. Introduccién a la termodinamica en ingeneria
guimica. 5ta edicion. p. 731.

Las constantes de velocidad de reacciéon se determinan mediante Arrhenius como

se indica en la Tabla D1.1.3.

Tabla D.1.3. Constantes de reaccion para el modelo de la pirélisis de
propano.

Rxn Constante velocidad de reaccién

—2.12Esl

1 kl = 4.69E106Xp [m
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10

11

—2.147E%
k, = 5.89E%xp

8314-T

[—2.47E>]

k3 = 2.536E136Xp m

[—2.34E>]

k4_ = 1.514E116Xp m

—1.905E®]

k5 = 1423E96Xp m

—2.49E°]

k6 = 3.794E118Xp m

[—2.51E°]

k7 = 5.553E148Xp m

[—2.73E°]

k8 = 4.652E136Xp m

—1.73E°

k9 = 1.026E126Xp m
N —3.78E°
0 = 2R eXPIg 314 T
—2.08E°
k11 = 1.93E7exp m
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Tabla D1.4. Cambio de entalpia entre 298K y T(z) para la pirdlisis del

propano:
' 1922567 5561E76
f Cpeudl = 8314-(1131.74+ —=2 .2 222 .7
298 2 3
~ 9,491F?
' 14394E=3 4392676
f Cpou,dT = 8314-(1424-74+ 2 .p2_ 22222 p
298 2 3
— 85197
i 0422E7% .
298 2
' 28785E73 _ 8824E~°
f Cpc,u,dT = 8314-(1213 - T+ —— .12 - 22—~ __.T
298 2 3
— 1,2984E*
! 908167 2,164E75 _ 3
| cpanar = 8314 (170274 2552 - S22t
298 2 3
' 22,7063 6915E~°
f Cpeu dl = 8314-(1637.T+ 222 .2 2227 7
298 2 3
—1,193E*
' 19526~  1,299E° .
f Cpe,m,dT = 8314-(6132-T+ ——— 724 22" ) _1954E
298 2 T
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r 26,786E2 _  8,882E7¢ .
f Cpc,n,dT = 8314|2734 T+ ———— T2 — ———T
298 2 3
—1,601E*
r 31,63E __ 9873E7° __ .
f Cpc,u,dT = 8,314-(1967 - T+ ——— - T? — ——- T3 | —1,58E
298 2 3
T 0,771E=% . 0,867E° 5
f CPcoquedT =  8,314-(1,771-T + ——- ~—— | -7,092E
298 2 T

Anexo D.2 Ecuaciones de velocidad de reaccion:

Tabla D2.1. Velocidades de reaccién del modelo de la pirdlisis de propano.

Feqp /P
! 1= kl[ F3T 8 (R_tT)]

) N '@(E>_M(E)Z
27 72| Fr \RT/  K.F;® \RT
Fe,u.Fem, [ P\’
3 I‘3 = k3 —F 2 (ﬁ)
L T
F P
N A )
F P,
s A
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6 = ke [FC3H6 (B) - FeaaPen, (&)2]

Fr \RT K.Fr* \RT
7 r, =k -FC3H6FC2H6<Pt >zl
78717 5 2 \pT
| Fp? RT
8 by = kg | LC2Hs (E>__FC2H4FH2 (E)Z
87 ™8| Fr \RT/ K. ® \RT

Fe,n,Fen, (B 2
rg = kg —2 —
Fr RT

Anexo D.3 Ecuaciones diferenciales del balance de masa.

Tabla D.3.1. Ecuaciones del balance de masa para la pirdlisis de propano.

Compuesto Nombre Velocidad de reaccién
L dF i1
H, Hidrégeno —d:2 = ng(r2 +rg)
dFCH T 3
CH, Metano T" = Zd% (ry + 505+ 16 + ry)
. dF T
C,H, Acetileno % = ng (Tg — o)
. dFC H TC 3
C2H4 Etileno f = Zd% (l"l — I3 + §r4 + rg — rg)
dFC H o
C,Hg Etano # = ng(rB — 1, —Tg)
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Compuesto Nombre Velocidad de reaccién

Cs;Hq Propileno % = gdg (r+r3—ry—rg —rg—15)
Cs;Hg Propano % = %df (-r; —r, —r3)

C4Hg Butadieno ng;HG = gdﬁ(rg)

C,Hg Buteno % = gdtz(r7 - Tyg)

Anexo D.4 Codigo cargado en Matlab para la pirdlisis del propano en HRT
N°2 de la Planta Etileno II.

% Programa de Simulacion de un Horno de Pirolis de propano

% Departamenteo de Craqueo Catalitico |

%

% Modelo para simular la Pirdlisis de Propano en el HRT N°2 de la Planta
% Etileno 1l

%

% Fecha corrida: 25 Agosto 2016.

% NOta:

function programa_principal = pirélisis_propano_prueba()

programa_principal = 0; %No interesa es solo para guardar la variable
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% Subrutina de Condiciones de Entradas

entrada = condiciones_entrada();

% Subrutina Constantes

constantes = condiciones_constantes();

% Subrutina Condiciones de Frontera

y_0 = condiciones_estadoinicial(entrada);

% Longitud del reactor
z £=90.41;

% Modificacion del solver
Options=odeset('Refine’,'1’','MassSingular','maybe’,'MStateDependence’,'maybe");
% Solucion Simulacion

[z_sol,y_sol] = odel5s(@sistem_pirop, [0, z_f], y_0, Options, constantes, entrada);

% Grafica de resultados 1

plot_resultl(z_sol,y_sol);

% Grafica de resultados 2

plot_result2(z_sol,y_sol);

% Grafica de resultados 3

plot_result3(z_sol,y_sol,y_0,entrada,constantes,z_f);

% Grafica de resultados 4

plot_result4(z_sol,y_sol,y_0,entrada,constantes,z_f);
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programa_principal = 1; %No interesa es solo para guardar la variable
return;

function entrada = condiciones_entrada()

entrada.dt =4.1664; % 4.1664 dias= 100 Hrs de operacion.
entrada.d =0.108; % diamentro interno [=] m

entrada.Tin =873; % Temperatura en K

entrada.Pin = 309145; % Presion en Pa

entrada.FeH = 564; % Flujo de entrada de hidrocarburo g/s

entrada.FeV = 225.6; % Flujo de entrada de vapor g/s

% entrada de Fracciones Masicas

entrada.XC3H8 = 1; % Fraccion de Propano  [1]
entrada.XC2H4 = 0; % Fraccion de Etileno  [2]
entrada.XCH4 = 0; % Fraccion de metano [3]
entrada.XC3H6 = 0; % Fraccion de propileno  [4]
entrada.XH2 = 0; % Fraccion de Hidrogeno [5]
entrada.XC2H6 = 0; % Fraccion de Etano [6]
entrada.XC6 = 0; % Fraccion de Benceno  [7]
entrada.XC2H2 = 0; % Fraccion de Acetileno [8]

entrada.XC4H8 = 0; % Fraccion Buteno [9]
entrada.XC4H6 = 0; % Fraccion de Butadieno [10]
entrada.XC = 0; % Fraccion de coque [11]
return;

function constantes = condiciones_constantes()
constantes.R = 8.314472; % Constante de los gases R [Pa.m3/K*mol]=[J/K*mol]
% ko [s-1 0 L*mol-1*s-1]

constantes.kol = 4.692e10;
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constantes.ko2 = 5.88e10;
constantes.ko3 = 2.536e10;
m”3

constantes.ko4 = 1.514e1l1;
constantes.ko5 = 1.423e9;
constantes.ko6 = 3.794el1,
constantes.ko7 = 5.553e11;
m”3

constantes.ko8 = 4.652e13;
constantes.ko9 = 1.026e9;
constantes.k010= 6.96e7,
constantes.k011= 9.74e14;
m”3.

constantes.k012= 1.93e7;

% Se dividio entre 1000 por unidades de litros a

% Se dividio entre 1000 por unidades de litros a

% Se dividio entre 1000 por unidades de litros a m"3

% Se dividio entre 1000 por unidades de litros a

% Tomada del Articulo del Etano Froment 1981, se

dividio entre 1000 por unidades de litros a m"3.

%constantes.k013= 1.25e8;

%Ea energia de activacion [J/mol]
constantes.Eal = 211851.98831;

constantes.Ea2 = 214740.87906;

constantes.Ea3 = 247272.300981,
constantes.Ea4 = 233623.338888;
constantes.Ea5 = 190499.317552,;
constantes.Eab = 248653.944383;
constantes.Ea7 = 251249.7592509;
constantes.Ea8 = 272979.241855;
constantes.Ea9 = 172747.293235;

constantes.Eal0 = 144000:;
constantes.Eall = 378484.6;

%..Articulo 1979 Propileno Precursor
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constantes.Eal2 = 208600; %..Articulo 1979 Etileno Precursor % Tomada del
Articulo del Etano Froment 1981%
%constantes.Eal3= 454800.4; %..Articulo 1979 Propano Precursor paralelo

%Calor que se transfiere en las paredes,J/s*m2.
constantes.qz=55500; %55898.24 corresponde a la media logaritmica del articulo

de Froment

%Densidad del Coque % [Kg/m"3]
constantes.DensiC=1600;

return;

function y_0 = condiciones_estadoinicial(entrada)

% Condiciones de frontera para resolver el balance de masa, energia y caida
% de presion

y_0= zeros(14,1);

y_0(1)= entrada.XC3H8*entrada.FeH/44.1;  %][1] mol/s
y_0(2)= entrada.XC2H4*entrada.FeH/28.05; %][2] mol/s
y_0(3)= entrada.XCH4*entrada.FeH/16.04;  %][3] mol/s
y_0(4)= entrada.XC3H6*entrada.FeH/42.08; %][4] molls
y_0(5)= entrada.XH2*entrada.FeH/2; %[5] mol/s
y_0(6)= entrada.XC2H6*entrada.FeH/30.07;  %][6] mol/s
y_0(7)= entrada.XC6*entrada.FeH/78.11; %[7] mol/s

y _0(8)= entrada.XC2H2*entrada.FeH/26.04; %[8] mol/s
y _0(9)= entrada.XC4H8*entrada.FeH/56.1;  %[9] mol/s
y_0(10)= entrada.XC4H6*entrada.FeH/54.09;  %[10] mol/s

y _0(11)= entrada.XC*entrada.FeH/12; %[11] mol/s
y _0(12)= entrada.FeV/18.15; %[12] mol/s
y_0(13)= entrada.Tin; %[13] K
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y_0(14)= entrada.Pin; %[14] Pa

return;

function dydz = sistem_pirop(z, y, constantes, entrada)
%Definir Variables

dydz=zeros(14,1);

%Flujos molares de cada componente en el reactor:

FC3H8 =y(1); %[1] molls
FC2H4 =y(2);  %[2] molls
FCH4 =y(3); %[3] moall/s
FC3H6 =y(4);  %[4] molls
FH2 =y(5); %[5] mol/s
FC2H6 =y(6); %[6] mol/s
FC6 =y(7); %[7] mol/s
FC2H2 =y(8);  %[8] mol/s
FC4H8 =y(9);  %[9] molls
FC4H6 =y(10); %][10] mol/s
FC =y(11); %[11] mol/s
FH20 =y(12); %[12] mol/s
T =y(13); %[13] K

P =vy(14);, %[14] Pa

% Calculo de las constantes cineticas de reaccion

k1l = constantes.kol*exp(-constantes.Eal/(constantes.R*T)); % sec”-1 %%
I/(mol*sec) %%
k2 = constantes.ko2*exp(-constantes.Ea2/(constantes.R*T)); % sec”-1 %%

l/(mol*sec) %%
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k3 = constantes.ko3*exp(-constantes.Ea3/(constantes.R*T)); % sec”-1 %%
I/(mol*sec) %%

k4 = constantes.ko4*exp(-constantes.Ea4/(constantes.R*T)); % sec”-1 %%
I/(mol*sec) %%

k5 = constantes.ko5*exp(-constantes.Ea5/(constantes.R*T)); % sec”-1 %%
I/(mol*sec) %%

k6 = constantes.ko6*exp(-constantes.Ea6/(constantes.R*T)); % sec”-1 %%
I/(mol*sec) %%

k7 = constantes.ko7*exp(-constantes.Ea7/(constantes.R*T)); % sec”-1 %%
I/(mol*sec) %%

k8 = constantes.ko8*exp(-constantes.Ea8/(constantes.R*T)); % sec”-1 %%
I/(mol*sec) %%

k9 = constantes.ko9*exp(-constantes.Ea9/(constantes.R*T)); % sec”-1 %%
I/(mol*sec) %%

k10= constantes.k010*exp(-constantes.Eal0/(constantes.R*T));

k11= constantes.kO11*exp(-constantes.Eall/(constantes.R*T)); %Formacion de
coque Propileno

k12= constantes.k012*exp(-constantes.Eal2/(constantes.R*T)); %Formacion de
coque Etileno

%k13= constantes.k013*exp(-constantes.Eal2/(constantes.R*T)); %Formacion de

coque Propano

% Definicion de las constantes de equilibrio

KK2 = 7.4e-2/(exp((-124390/8.314)*((1/1048)-(1/T)))); % (mol/)dn
KK6 = 9.85e-3/(exp((-133250/8.314)*((1/1048)-(1/T)))); % (mol/l)*dn
KK8 = 8.9e-3/(exp((-136330/8.314)*((1/1048)-(1/T)))); % (mol/l)*dn

% Calculo del flujo molar total en el reactor.
FT=sum(y(1:12));
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%Definicion de las cineticas
r1=k1*((FC3HS8/FT)*(P/(constantes.R*T)));

r2=k2*((FC3H8/FT)*(P/(constantes.R*T))-((FH2*FC3H6)/(1000*KK2*FT"2))...
*((P/(constantes.R*T))"2));

r3=k3*((FC3H8*FC2H4/FT"2)*(P/(constantes.R*T))"2);

r4=k4*((FC3H6/FT)*(P/(constantes.R*T)));

r5=k5*((FC3H6/FT)*(P/(constantes.R*T)));

r6=k6*((FC3H6/FT)*(P/(constantes.R*T))-((FC2H2*FCH4)/(1000*KK6*FT"2))...
*((P/(constantes.R*T))"2));

r7=k7*((FC3H6*FC2H6/FT"2)*(P/(constantes.R*T))"2);

r8=k8*((FC2H6/FT)*(P/(constantes.R*T))-((FC2H4*FH2)/(1000*KK8*FT"2))...
*((P/(constantes.R*T))"2));

r9=k9*((FC2H4*FC2H2/FT"2)*(P/(constantes.R*T))"2);
r10=k10*((FC4H8/FT)*(P/(constantes.R*T)));

ril= k11 * ( ( (FC3H6/(entrada.XC3H8*entrada.FeH/44.1))* (P/(constantes.R*T))) /
( 1+((entrada.FeV/18.15)/(entrada.XC3H8*entrada.FeH/44.1+

entrada.XC2H4*entrada.FeH/28.05+entrada. XCH4*entrada.FeH/16.04+entrada. X
C3H6*entrada.FeH/42.08...
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+entrada.XH2*entrada.FeH/2+entrada. XC2H6*entrada.FeH/30.07+entrada. XC6*e
ntrada.FeH/78.11+entrada.XC2H2*entrada.FeH/26.04+...
entrada.XC4H8*entrada.FeH/56.1+entrada.XC4H6*entrada.FeH/54.09))...
+ (((entrada.XC3H8*entrada.FeH/44.1)-
FC3HB8)/(entrada.XC3H8*entrada.FeH/44.1)) )); % r11 [=] gm coke / m2*s.

r12= k12 * ( ( (FC2H4/(entrada.XC3H8*entrada.FeH/44.1))* (P/(constantes.R*T)))
/ ( 1+((entrada.FeV/18.15)/(entrada.XC3H8*entrada.FeH/44.1+
entrada.XC2H4*entrada.FeH/28.05+entrada.XCH4*entrada.FeH/16.04+entrada.X
C3H6*entrada.FeH/42.08...

+entrada.XH2*entrada.FeH/2+entrada. XC2H6*entrada.FeH/30.07+entrada. XC6*e
ntrada.FeH/78.11+entrada.XC2H2*entrada.FeH/26.04+...
entrada.XC4H8*entrada.FeH/56.1+entrada.XC4H6*entrada.FeH/54.09))...
+ (((entrada.XC3H8*entrada.FeH/44.1)-
FC3HB8)/(entrada.XC3H8*entrada.FeH/44.1)) )); % r12 [=] gm coke / m2*s.

%display(rll,'velocid’);

%Definicion de Cp
CpC3H8=constantes.R*(1.213+28.785e-3*T-8.824e-6*T"2); %|1]
CpC2H4=constantes.R*(1.424+14.394e-3*T-4.392e-6*T"2); %|2]
CpCH4=constantes.R*(1.702+9.081e-3*T-2.164e-6*T"2); %|3]
CpC3H6=constantes.R*(1.637+22.706e-3*T-6.915e-6*T"2); %|4]
CpH2=constantes.R*(3.249+0.422e-3*T+0.083e5*T~(-2)); %[5]
CpC2H6=constantes.R*(1.131+19.225e-3*T-5.561e-6*T"2); %[6]
CpC6=constantes.R*(-0.206+39.064e-3*T-13.301e-6*T"2); %]|7]
CpC2H2=constantes.R*(6.132+1.952e-3*T-1.299e5*T"(-2));%|8]
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CpC4H8=constantes.R*(1.967+31.63e-3*T-9.873e-6*T"2); %][9]
CpC4H6=constantes.R*(2.734+26.786e-3*T-8.882e-6*T"2); %[10]
CpC=constantes.R*(1.771+0.771e-3*T-0.867e5*T"-2); %[11] Se selecciono el
grafito solido

CpH20=constantes.R*(3.47+1.450e-3*T+0.121e5*T"\(-2)); %[12]

%Sumatoria del producto del flujo molar con el calor especifico

suma_FTCp =

FC3H8*CpC3H8+FC2H4*CpC2H4+FCH4*CpCH4+FC3H6*CpC3HS6...
+FH2*CpH2+FC2H6*CpC2H6+FC6*CpC6+FC2H2*CpC2H2+FC4H8*CpC4HS8...
+FC4H6*CpC4H6+FH20*CpH20+FC*CpC;

%Calculo de $cp*dt entre [298 - T]K
IcpdtC3H8=constantes.R*(1.213*T+28.785e-3/2*T"2-8.824e-6/3*T"3)-1.2984e+04;
IcpdtC2H4=constantes.R*(1.424*T+14.394e-3/2*T"2-4.392e-6/3*T"3)-8.5196e+03;
IcpdtCH4=constantes.R*(1.702*T+9.081e-3/2*T"2-2.164e-6/3*T"3)-7.4104e+03;
IcpdtC3H6=constantes.R*(1.637*T+22.706e-3/2*T"2-6.915e-6/3*T"3)-1.1931e+04;
IcpdtH2=constantes.R*(3.249*T+0.422e-3/2*T"2-8.3e3*T"(-1))-7.97e+03;
IcpdtC2H6=constantes.R*(1.131*T+19.225e-3/2*T"2-5.561e-6/3*T"3)-9.4914e+03;
IcpdtC6=constantes.R*(-0.206*T+39.064e-3/2*T"2-13.301e-6/3*T"3)-1.2935e+04;
IcpdtC2H2=constantes.R*(6.132*T+1.952e-3/2*T"2+1.299e5*T"\(-1))-1.9537e+04;
IcpdtC4H8=constantes.R*(1.967*T+31.63e-3/2*T"2-9.873e-6/3*T"3)- 1.5826e+04;
IcpdtC4H6=constantes.R*(2.734*T+26.786e-3/2*T"2-8.882e-6/3*T"3)-1.6011e+04;
IcpdtC=constantes.R*(1.771*T+0.771e-3/2*T"2+0.867e5*T"-1)-7.0913e+03; %Se
selecciono el grafito solido
IcpdtH20=constantes.R*(3.47*(T-entrada.Tin)+1.450e-3/2*(T"2-entrada.Tin"2)-
0.121e5*(T"-1-entrada.Tin™-1));
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%Calculo de dH° para cada reaccion
dHO01=82670; %J/mol
dHO02=124390; %J/mol
dHO03=-11940; %J/mol
dHO04=118110; %J/mol
dHO5=-221515; %J/mol
dHO06= 133250; %J/mol
dHO7=-10950; %J/mol
dHO08= 136330; %J/mol
dHO09=-170750; %J/mol
dHO010= 83108; %J/mol
dHO011=19710; %J/mol
dH012=52510; %.J/mol
%dH013=-103850; %J/mol

%Calculo de d$cpdt para cada reaccion

dicpdtl= IcpdtCH4+IcpdtC2H4-IcpdtC3HS8;

dicpdt2= IcpdtH2+IcpdtC3H6-IcpdtC3H8;

dicpdt3= IcpdtC2H6+IcpdtC3H6-IcpdtC3H8-IcpdtC2H4;

dicpdtd= 3*IcpdtC2H4-2*IcpdtC3H6;

dicpdt5= 0.5*IcpdtC6+3*IcpdtCH4-2*IcpdtC3H6;

dlcpdt6= IcpdtC2H2+IcpdtCH4-IcpdtC3H6;
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dicpdt7= IcpdtC4H8+IcpdtCH4-IcpdtC3H6-IcpdtC2H6;

dlcpdt8= IcpdtC2H4+IcpdtH2-IcpdtC2H6;

dlcpdt9= IcpdtC4H6-IcpdtC2H4-IcpdtC2H2;

dlcpdt10= IcpdtC6-IcpdtC4HS;

dicpdtll= IcpdtC-IcpdtC3H6;

dicpdtl2= IcpdtC-lcpdtC2H4;

%dIcpdtl3= IcpdtC-lcpdtC3HS;

%Definicion de entalpia de reacciones
dH1 = dHO1+dlIcpdtl;

dH2 = dHO02+dIcpdt2;

dH3 = dHO3+dIcpdt3;

dH4 = dHO4+dIcpdt4;

dH5 = dHO5+dIcpdt5;

dH6 = dHO6+dlIcpdt6;

dH7 = dHO7+dIcpdt7;

dH8 = dH08+dIcpdts;

dH9 = dHO09+dlIcpdt9;
dH10= dHO010+dIcpdtl0;
dH11= dHO11+dIcpdtll;
dH12= dHO012+dIcpdtl2;
%dH13= dH013+dlcpdtl3;

%Sumatoria del producto de la reaccion con la entalpia de reaccion
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suma_rdH=r1*dH1+r2*dH2+r3*dH3+r4*dH4+r5*dH5+r6*dH6+r7*dH7+r8*dH8+r9*d
H9+r10*dH10+r11*dH11+r12*dH12;%+r11*dH11++r13*dH13+

%Calculo del peso molecular Kg/mol.

PM =
(FC2H6*30.07+FC2H4*28.05+FH2*2+FC3H8*44.1+FCH4*16.04+FC3H6*42.08+F
C2H2*26.04+FC4H6*54.09+FH20*18.15+FC6*78.11+FC4H8*56.1+FC*12)/(1000*
FT);

%Calculo de la densidad, Kg/m3

dens_gas=P*PM/(constantes.R*T);

%Calculo de la velocidad del gas, m/s.
vel_gas = (4*FT*PM)/((pi*entrada.d”2)*dens_gas);

%Calculo de la viscosidad

visc_gas =2.592e-5;

%Calculo del numero de Reynolds

Re=entrada.d*dens_gas*vel_gasl/visc_gas;

% Tiempo de residencia:

TR=((pi/4)*entrada.d"2*90.41*dens_gas)/(FT*PM);
display(TR, Tiempo de residencia’);
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if z<=8.79 || z>=9.594 && z<=17.794 || z>=18.597 && z<=26.797 || z>=27.601 &&
z<=35.801 || z>=36.604 && z<=44.804 || z>=45.608 && z<=53.808 || z>=54.611
&& 7<=62.811 || z>=63.615 && z<=71.815 || z>=72.618 && z<=80.818 ||
z>=81.622 && z<=90.41;

Fr=(0.092*Re”\(-0.2))/(entrada.d-2e-
3*(24*3600*12*y(9)*7.6*entrada.dt/(pi*90.41*entrada.d*constantes.DensiC)));
else

Fr=(0.092*Re”\(-0.2))/(entrada.d-2e-
3*(24*3600*12*y(9)*7.6*entrada.dt/(pi*90.41*entrada.d*constantes.DensiC))) +
0.8244;

end;

%Sumatoria de las derivadas de los flujos

sum_dydz=sum(dydz(1:12));

%Ecuaciones de Balance de masa

dydz(1)=((pi*entrada.d"2)/4)*(-r1-r2-r3); %Balance Propano

dydz(2)=((pi*entrada.d"2)/4)*(r1-r3+3*r4+r8-r9); %Balance Etileno

dydz(3)=((pi*entrada.d"2)/4)*(r1+3*r5+r6+r7); %Balance Metano

dydz(4)=((pi*entrada.d"2)/4)*(r2+r3-2*r4-2*r5-r6-r7); %Balance Propileno

dydz(5)=((pi*entrada.d"2)/4)*(r2+r8); %Balance Hidrogeno
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dydz(6)=((pi*entrada.d"2)/4)*(r3-r7-r8); %Balance Etano

dydz(7)=((pi*entrada.d"2)/4)*(0.5*r5+r10); %Balance C6
dydz(8)=((pi*entrada.d"2)/4)*(r6-r9); %Balance de Acetileno
dydz(9)=((pi*entrada.d"2)/4)*(r7-r10); %Balance de Buteno
dydz(10)=((pi*entrada.d”2)/4)*(r9); %Balance de Butadieno
dydz(11)= pi*entrada.d*(r11+r12)/12; % %Balance de coque mol/s
+r13+r12

dydz(12)=0; %Balance de Agua

%Balance de energia

dydz(13)=(constantes.gz*pi*entrada.d+((pi*entrada.d”"2)/4)*-
suma_rdH)/suma_FTCp;

%Ecuacion de caida de presion

dydz(14)=(((4*sum_dydz)/(pi*entrada.d"2*dens_gas*vel_gas))+(((1/T)*dydz(12)+Fr
)YIPM))/((1/(P*PM))-(P/(constantes.R*T*(dens_gas*vel_gas)”"2)));

%display(rll,'velocid’);
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return;

function plotel = plot_resultl(z_sol, y_sol)

plotel1=0;

figure;

%Grafica N°1.

subplot(2,2,1);

p=plot(z_sol, y_sol(:,1), z_sol, y_sol(:,2)); % COnsumo de etano y produccion de
etileno

xlabel('Longitud del reactor[m]");

ylabel('Flujo Molar [mol/s]?);

legend('Consumo Propano’,'Produccioén Etileno’)
p(1).LineWidth=2;

p(2).LineWidth=2;

grid on

%Grafica N°2.

subplot(2,2,2);

p=plot(z_sol, y_sol(:,1), z_sol, y_sol(:,4)); % COnsumo de Propano y produccion
de propileno

xlabel('Longitud del reactor[m]’);

ylabel('Flujo Molar [mol/s]’);

legend('Consumo Propano’,'Produccion Propileno’)

p(1).LineWidth=2;

p(2).LineWidth=2;

grid on

%Grafica N°3.
subplot(2,2,3);
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p=plot(z_sol, y_sol(:,3));
xlabel('Longitud del reactor[m]");
ylabel('Flujo Molar de Metano [mol/s]’);
p(1).LineWidth=2;

grid on

%Grafica N°4.

subplot(2,2,4);

p=plot(z_sol, y_sol(:,5));
xlabel('Longitud del reactor[m]’);

ylabel('Flujo Molar de Hidrégeno [mol/s]’);

p(1).LineWidth=2;
grid on

plotel = 1;

return

function plote2 = plot_result2(z_sol, y_sol)

plote2=0;

figure;

%Grafica N°5.

subplot(2,2,1);

p=plot(z_sol, y_sol(:,6));
xlabel('Longitud del reactor[m]");
ylabel('Flujo Molar de Etano [mol/s]);
p(1).LineWidth=2;

grid on

%Gréafica N°6.
subplot(2,2,2);
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p=plot(z_sol, y_sol(:,7));
xlabel('Longitud del reactor[m]’);
ylabel('Flujo Molar de C6 [mol/s]’);
p(1).LineWidth=2;

grid on

%Grafica N°7.

subplot(2,2,3);

p=plot(z_sol, y_sol(:,8));
xlabel('Longitud del reactor[m]’);
ylabel('Flujo Molar de Acetileno [mol/s]?);
p(1).LineWidth=2;

grid on

%Grafica N°8.

subplot(2,2,4);

p=plot(z_sol, y_sol(:,9));
xlabel('Longitud del reactor[m]’);
ylabel('Flujo Molar de C4H8 [mol/s]’);
p(1).LineWidth=2;

grid on

plote2=1;
return

function plote3 = plot_result3(z_sol,y_sol,y 0,entrada,constantes,z_f)

plote3=0;
figure;
%Grafica N°91.
subplot(3,2,1);
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p=plot(z_sol,
24*3600*12*y_sol(:,11)*entrada.dt/(constantes.DensiC*pi*entrada.d*z_f),...
z_sol,

24*3600*12*y sol(;,11)*3*entrada.dt/(constantes.DensiC*pi*entrada.d*z_f),...
z_sol,24*3600*12*y_sol(:,11)*7*entrada.dt/(constantes.DensiC*pi*entrada.d*z_f));
p(1).LineWidth=2;

p(2).LineWidth=2;

p(3).LineWidth=2;

legend(' 100 Hrs'," 300 Hrs'," 700 Hrs')

xlabel('Longitud del reactor[m]’);

ylabel('Espesor de Coque [mm]");

grid on

%Grafica N°10.

subplot(3,2,2);

p=plot(100*z_sol/z_f,
((2*24*3600*12*y_sol(:,11)*entrada.dt/(constantes.DensiC*pi*entrada.d*z_f))/(entr
ada.d*1000))*100,...

100*z_sol/z_f,

((2*24*3600*12*y sol(:,11)*3*entrada.dt/(constantes.DensiC*pi*entrada.d*z_f))/(en
trada.d*1000))*100,...

100*z_sol/z_f,

((2*24*3600*12*y sol(:,11)*7*entrada.dt/(constantes.DensiC*pi*entrada.d*z_f))/(en
trada.d*1000))*100);

xlabel('Longitud del reactor [%]");

ylabel('Reduccion de diametro [%]');

legend(' 100 Hrs'," 300 Hrs'," 700 Hrs')

p(1).LineWidth=2;

p(2).LineWidth=2;
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p(3).LineWidth=2;

grid on

%Grafica N°11.

subplot(3,2,3);

p=plot(z_sol, y_sol(:,10));
xlabel('Longitud del reactor[m]");
ylabel('Flujo Molar de C4H6 [mol/s]?);
p(1).LineWidth=2;

grid on

%Gréfica N°12.

subplot(3,2,4);
[ax,h1,h2]=plotyy(100*z_sol/z_f,((y_0(1)-
y_sol(:,1))/y_0(1))*100,100*z_sol/z_f,y_sol(:,13));
xlabel('Longitud del reactor[%]");

legend(’ Conversion [%]', Temperatura [K]')
set(get(ax(1),"Ylabel’), String','%");
set(get(ax(2),"Ylabel’), String',’K");
set(hl,'Color','blue’,'LineWidth',2);
set(h2,'Color','red','LineStyle',-','LineWidth’',2);
%p(1).;

%p(2).LineWidth=2;

grid on

%Grafica N°.

%subplot(3,2,4);
%l[ax,h1,h2]=plotyy(z_sol,(3600/(pi*entrada.d*z_f))*12*y sol(;,11),z_sol,
12*y sol(:,11));

%xlabel('Longitud del reactor[m]);
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%legend(’ Flujo coque [g/m”~2*h]','Flujo coque g/s’)
%set(get(ax(1),"Ylabel),'String','g/m”2*h");
%set(get(ax(2),"Ylabel'),'String','g/s";
%set(hl1,'Color','blue’,'LineWidth’,2);
%set(h2,'Color','red’,'LineStyle’,’-','LineWidth’,2);
%p(1).;

%p(2).LineWidth=2;

%grid on

%Gréfica N°.

%subplot(3,2,);

%plot(z_sol, y_sol(:,12));
%xlabel('Longitud del reactor[m]);
%ylabel('Flujo Molar de H20 [mol/s]’);

%Gréfica N°13.

subplot(3,2,5);

p=plot(z_sol, y_sol(:,13));
xlabel('Longitud del reactor[m]’);
ylabel('Temperatura [K]);
p(1).LineWidth=2;

grid on

%Gréfica N°14.

subplot(3,2,6);

p=plot(z_sol, y_sol(:,14));
xlabel('Longitud del reactor[m]’);
ylabel('Presion [Pa]);
p(1).LineWidth=2;

grid on

171



plote3=0;
return;

function plote4 = plot_result4(z_sol,y_sol,y 0,entrada,constantes,z_f)

plote4=0;

figure;

% Grafica N°15.

subplot(2,2,1);

p=plot(z_sol,

24*3600*12*y sol(:,11)*entrada.dt/(constantes.DensiC*pi*entrada.d*z_f),...
z_sol,
24*3600*12*y_sol(:,11)*3*entrada.dt/(constantes.DensiC*pi*entrada.d*z_f),...
z_sol,24*3600*12*y sol(:,11)*7*entrada.dt/(constantes.DensiC*pi*entrada.d*z_f));
p(1).LineWidth=2;

p(2).LineWidth=2;

p(3).LineWidth=2;

legend(' 100 Hrs'," 300 Hrs'," 700 Hrs")

xlabel('Longitud del reactor[m]’);

ylabel('Espesor de Coque [mm]");

grid on

% Grafica N°16.

subplot(2,2,2);

p=plot(100*z_sol/z_f,
((2*24*3600*12*y_sol(:,11)*entrada.dt/(constantes.DensiC*pi*entrada.d*z_f))/(entr
ada.d*1000))*100,...
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100*z_sol/z_f,
((2*24*3600*12*y_sol(:,11)*3*entrada.dt/(constantes.DensiC*pi*entrada.d*z_f))/(en
trada.d*1000))*100,...

100*z_sol/z_f,
((2*24*3600*12*y_sol(:,11)*7*entrada.dt/(constantes.DensiC*pi*entrada.d*z_f))/(en
trada.d*1000))*100);

xlabel('Longitud del reactor [%]Y);

ylabel('Reduccion de diametro [%]');

legend(' 100 Hrs'," 300 Hrs'," 700 Hrs')

p(1).LineWidth=2;

p(2).LineWidth=2;

p(3).LineWidth=2;

grid on

%Grafica N°17.

subplot(2,2,3);
[ax,h1,h2]=plotyy(100*z_sol/z_f,((y_0(1)-
y_sol(:,1))/y_0(1))*100,100*z_sol/z_f,y_sol(:,13));
xlabel('Longitud del reactor[%]');

legend(' Conversion [%]', Temperatura [K])
set(get(ax(1),"Ylabel’),'String','%");
set(get(ax(2),"Ylabel’), String',’K");

set(hl, Color','blue’,'LineWidth',2);
set(h2,'Color','red','LineStyle',-','LineWidth’',2);

grid on

%Grafica N°18.
subplot(2,2,4);
p=plot(z_sol, y_sol(:,14));
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xlabel('Longitud del reactor[m]");
ylabel('Presion [Pal);
p(1).LineWidth=2;

grid on

plote4=0;

return;

Anexo D.5 Resultados corridas de validacién del modelo pirdlisis de propano

con articulo de Froment 1978.

Figura

D5.1. Modelo de pirélisis de propano. Consumo de propano

alimentado al reactor vs la formaciéon de etileno y propileno a lo largo de

toda la longitud del serpentin.
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Figura D5.2. Perfil de temperatura modelo pirélisis de propano.
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Figura D5.3. Perfil de caida de presion para el modelo de pirdlisis de
propano.
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Figura D5.4. Efecto del tiempo de operacidén sobre el espesor de la capa de
coque en la pared interna didmetro del serpentin en la pirdlisis del propano.
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La reduccion del diametro esperada era de 18.4% y la determinada con el modelo

de pirdlisis de propano fue de 13.92%.

Figura D5.5. Reduccion del diametro del reactor por efecto de la deposicion

de coque.
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Tabla D.5.1.

reportado por Froment:

Escenario q(z) del modelo igual al valor medio logaritmico

Resultados del modelo Piroslis de Proapano Matlab, molls

177

Flujos molares del reactor, mol/s Entrada Salida %mol
H, 0 4,96 18,76%
CH, 0 9,603 36,67%
C,H, 0 0,0453 0,17%
C,H, 0 7,692 29,10%
C;Hq 0 0,6666 2,52%
C3Hg 0 1,575 5,96%
C3Hg 12,86 0,797 3,02%
C4H; (1,3 Butadieno) 0 0,3718 1,41%
CH; (Buteno) 0 0,06578 0,25%
Cs 0 0,5667 2,14%
Total 12,860 26,433 100%
Variable Froment Simulacion
Temperatura salida gas de proceso, K 1111 1150
Presion salida, Pa 200000 239100
Qz, J/mal-s* 55898 55898
Velocidad de depositacién de coque,gm/mh 22,12
Capa de coque a 700 hrs operacién, mm 9,8 9,7
Reduccidn del diametro a 700 hs operacion, % 18,4 17,9
Conversion, % 90,6% 93,8%
Selectividad a Etileno, % - 63,8%
Selectividad a Propileno, % - 13,1%
Modelo
Componentes gas| Froment, pirclisis Diferencia Diferencia
efluente Y%owt propano, |Absoluta, %wt Relativa
%owt
H, 1,20% 1,73% 0,53% 44,55%
CH, 24,00% 27,19% 3,19% 13,28%
CsHs 0,21%
C,H, 34,50% 37,73% 3,23% 9,36%
C,Hg 3,51%
C;H; 14,70% 11,59% 3,11% 21,16%
CiHg 9,30% 6,15% 3,15% 33,91%
C,Hg 3,52%
C,H; 0,65%
C6 7,74%
Total 100,00%




Tabla D.5.3. Escenario Temperatura salida del modelo igual a la temperatura
de salida reportada por Froment :

Resultados del modelo Piréslis de Proapano Matlab, mol/s

Flujo molar | Flujo molar
Componente cog:];t)roar;earjte cor:g‘?;;’nte Yemol
molis molis
H; 0 4471 17,98%
CH, 0 8,033 32,30%
CzHz 0 0,05091 0,20%
CsHy 0 5,439 25,89%
CsHg 0 0,6157 2,48%
CsHg 0 2,336 9,39%
C3Hg 12,86 2,037 8,19%
C4Hg (1,3 Butadiena) 0 0,2908 1,21%
C.Hz (Buteno) 0 0,2104 0,85%
Cs 0 0,378 1,92%
Total 12,860 24,871 100%
Modelo
Variable Froment pirdlisis
propano
Temperatura salida gas de proceso, K 1111 1111
Presidn salida, Pa 200000 242 200
Qz, Jimol-s* 55898 49500
Velocidad de depositacion de coque,gmfmzh 16,06
Capa de coque a 700 hrs operacian, mm 98 51
Reduccidn del didmetro a 700 hs operacion, % 184 944
Conversian, % 90 6% 84 2%
Selectividad a Etileno, % - 59 5%
Selectividad a Propileno, % - 216%
Froment vs Modelo Matlab pirélisis de propano
Modelo
Componentes Froment, pirdlisis Diferencia Diferencia
gas efluente Yowt propano, | Absoluta, Y%ewt Relativa
(?/DWT
Ha 1,20% 1,53% 0,33% 27,61%
CH, 24,00% 22,07% 1,93% 8,06%
CyH, 0,23%
C;H, 34,50% 30,93% 3,57% 10,34%
C;Hs 317%
C3Hs 14,70% 16,83% 2,13% 14,52%
C3Hg 9,30% 15,38% 5,08% 65,42%
CyHs 2,78%
CyHg 2,02%
C6 5,06%
Tatal 100,00%
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Figura D.5.6 Esquema de la estructura del cédigo del reactor de pirdlisis.
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Anexo D.6 Resultados del modelo pirdlisis de propano con especificaciones
mecéanicas de los HRT s de la planta Etileno II.

Figura D6.1. Perfil de consumo de propano y generacion de etileno y

propileno para la pir6lisis del propano en el HRT N°2.
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Tabla D6.1. Resultado del modelo de pirdlisis de propano con
especificaciones mecanicas reportadas por Froment en 1978 y condiciones
de cargay presion del disefio del HRT N° 2.

Temperatura enfrada carga = §73K

Resultados del modelo Piréslis de Proapano Matlab, molis

Flujos molares por componentes, molis Entrada Salida %mal
Hz 0 4709 18,41%
CH, 0 9,072 3547%

C;Hz 0 0,0454 0,18%
CzHs 0 7,124 27,85%

CzHs 0 0,7015 2,74%

CiHs 0 1,880 7,35%

CiHz 12,770 1,178 4,61%

C.H; (1,3 Butadieno) 0 0,3046 1,19%
C4Hz (Buteno) 0 0,0651 0,25%

Cs 0 0,4986 1,95%

Total 12,770 25,578 100%

Tabla D6.2. Resultado del modelo de pirdlisis de propano con

especificaciones mecanicas de disefio del HRT N° 2.

Temperatura entrada carga = 873K

Resultados del modelo Piréslis de Proapano Matlab, mol/s

Componentes Entrada Salida %emal
H 0 4,695 18,42%
CH, 0 8,062 35,17%
C;Hz 0 0,04632 0,18%
C;Hes 0 7,065 27,73%
CsHs 0 06893 271%
CsHs 0 1,930 7.57%
CsHs 12,770 1,248 4,90%
CaHg (1,3 Butadieno) 0 0,2971 1,17%
C.H; (Buteno) 0 0,06436 0,25%
Cs 0 0,4852 1,90%

Total 12,770 25,482 100%
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Anexo E. Pardmetros cinéticos, balances de materia, energia y cantidad de

movimiento para el modelo de pirdlisis mezclas de etano y propano

Anexo E. 1 Modelo cinético y pardmetros.

Tabla E1.1. Parametros para determinar constante cinética modelo pirdlisis

de mezclas de etano - propano.

Rxn Ecuacion de la reaccion A[=]s"to — E[=] mLol AH® [=] mLOl
1 C3Hg —» C,H, + CH, 4.69E1° 2.12E5  82.670
2 C3Hg & C3H¢ + H, 5.89E1° 2.15E°  124.390
3 C3Hg + C;H, — C,;Hg + C3Hg 2.536E"3 2.47E°  -11940
4 2C3Hg —» 3C,H, 1.514E 2.34E5 117030
5 2C3Hg — 0.5 C4 + 3CH, 1.423E° 1.905E° -262980
6 C3Hg © C,H, + CH, 3.794E 2.486E> 133250
7 C3Hg + C,Hg » C4Hg + CHy 1.00E** 2.513E> -10950
8  C,Hs & C,H,+ H, 4.65E13 2.73E5 136330
9  C,H, + C,H, » C,H, 1.026E12 1.73E5  -170750
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10 C,H, + C,H, —» C3Hg + CH, 7.083E13 2.53E5  -170750

11 C,H, - Coque 1.93E’ 2.08E®

12 C3Hg — Coque 5.82E!! 3.08E>
Fuente: (K. a. SUNDARAM, Thermal cracking of ethane, propane and their mixtures)

Anexo E.2 Ecuaciones de velocidad de reaccion.

Tabla E2.1. Velocidades de reaccion del modelo de la pirdélisis de propano y

sus mezclas.

Fe,ng ( P
1 1= kl[ . (ﬁ)]
) N '@(E)_M(E)Z
27 72| Fr \RT/  K.F® \RT
Fe,u.Fem, [ P\
3 I‘3 = k3 —F 2 (ﬁ)
T
Fe,ng (P
4 =k | (ﬁ)
-F P -
5 rs = ks |5 ()
5 S lFC3H6<Pt> FCZHZFCH4<Pt)Zl
6 — B6 ) = 2 \pT
Fr \RT K.Fr? \RT
Fe.u. F P \?
7 r, =k, l‘ CSI;: ZCZH6 (R_-tr) l
T
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5 s = ke [F% (B - Feamal, (&)2]

Fr \RT K.Fr* \RT
Fc.u,F P \?
9 =k CoH, C2H2<_t>
2
re =k FC2H4FC2H6 (E)

Anexo E.3 Ecuaciones diferenciales del balance de masa.

Tabla E3.1. Ecuaciones del balance de masa del modelo de la pirélisis de

propano y sus mezclas.

Compuesto Nombre Velocidad de reaccion
L dF 1
H, Hidrogeno THZ = S d¥(r; + 1)
dF m 3
CH, Metano b= Ay 55+ re 1y + 1)
. dF T
C,H, Acetileno % = ng (Tg — o)
) dF i1 3
C2H4 Etl|en0 % = Zd% (r1 —_ I'3 + §r4 + 1‘8 - 1‘9 - rlo)
dFC H o
C2H6 Etano # = Zd_% (r3 —r; —Ig— rlO)
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Cs;Hg Propileno % = %df (ry+r3—r,—1r5—1g —17)
CsHg Propano % = %df (-r; —r, —r3)

C4Hg Butadieno % = gdﬁ (ro)

C4Hg Buteno % = gdﬁ (ry)

Anexo E.4 Codigo cargado en Matlab pirdlisis mezclas de etano y propano.

% Programa para la Simulacién de propano y sus mezclas en un Horno
Reactor de Pirolis.

% Unidad de Craqueo Catalitico | (UOP I)

%  Dia de Corrida: 23 de agosto de 2016

function programa_principal = pirélisis_Mezcla()

programa_principal = 0; %No interesa es solo para guardar la variable

% Subrutina de Condiciones de Entradas

entrada = condiciones_entrada();

% Subrutina Constantes
constantes = condiciones_constantes();
% Subrutina Condiciones de Frontera

y_0 = condiciones_estadoinicial(entrada);
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% Longitud del reactor
z f=95;

% Modificacion del solver
Options=odeset('Refine’,'l’",'MassSingular','maybe’,'MStateDependence','maybe’);
% Solucion Simulacion

[z_sol,y_sol] = odel5s(@sistem_pirop, [0, z_f], y_0, Options, constantes, entrada);

% Grafica de resultados 1

plot_resultl(z_sol,y_sol);

% Grafica de resultados 2

plot_result2(z_sol,y_sol);

% Grafica de resultados 3

plot_result3(z_sol,y_sol,entrada,constantes,z_f);

programa_principal = 1; %No interesa es solo para guardar la variable
return;

function entrada = condiciones_entrada()

entrada.dt = 4.1664; % 4.1664 dias= 100 Hrs de operacion.

entrada.d =0.108;

entrada.Tin = 873; % Temperatura en K

entrada.Pin = 300000; % Presion en Pa

entrada.FeH = 545; % Flujo de entrada de hidrocarburo g/s
entrada.FeV = 218; % Flujo de entrada de vapor g/s

% entrada de Fraccion Masa.
entrada.XC3H8 = 0.5; % Fraccion de Propano [1]
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entrada.XC2H4 = 0.0; % Fraccion de Etileno [2]
entrada.XCH4 =0.0; % Fraccion de metano [3]
entrada.XC3H6 = 0.0; % Fraccion de propileno  [4]
entrada.XH2 =0; % Fraccion de Hidrogeno  [5]

entrada.XC2H6 = 0.5; % Fraccion de Etano [6]
entrada.XC6 =0; % Fraccion de Benceno [7]
entrada.XC2H2 = 0; % Fraccion de Acetileno  [8]
entrada.XC4H8 = 0; % Fraccion Buteno [9]
entrada.XC4H6 = 0; % Fraccion de Butadieno  [10]
entrada.XC =0; % Fraccion de coque [11]
return;

function constantes = condiciones_constantes()

constantes.R = 8.314472; % Constante de los gases R [pa.m3/K*mol]=[J/K*mol]

% ko [s-1 o L*mol-1*s-1]

constantes.kol = 4.692e10;

constantes.ko2 = 5.88e10;

constantes.ko3 = 2.536e10; % Se dividio entre 1000 por unidades de litros a m”"3
constantes.ko4 = 1.514e11,;

constantes.ko5 = 1.423e9;

constantes.ko6 = 3.794el1,;

constantes.ko7 = 1.0ell; % Se dividio entre 1000 por unidades de litros a m”3
constantes.ko8 = 4.652e13;

constantes.ko9 = 1.026e9; % Se dividio entre 1000 por unidades de litros a m”3
constantes.ko10 =7.083e10; % Se dividio entre 1000 por unidades de litros a
m”3

constantes.koll =1.93e7; % Precursor de Coque Etileno %Se dividio entre

1000 por unidades de litros a m"3
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constantes.kol12 =5.82el11; % Precursor de Coque Propileno %Se dividio entre

1000 por unidades de litros a m”"3

%Ea energia de activacion [J/mol]

constantes.Eal = 211851.98831;

constantes.Ea2 = 214740.87906;

constantes.Ea3 = 247272.300981,

constantes.Ea4 = 233623.338888;

constantes.Ea5 = 190499.317552,;

constantes.Eab = 248653.944383;

constantes.Ea7 = 251249.7592509;

constantes.Ea8 = 272979.241855;

constantes.Ea9 = 172747.293235;

constantes.Ea9 = 172747.293235;

constantes.Eal0 =253008.214498;

constantes.Eall =208600; % Coque por Etileno
constantes.Eal2 =308000; % Coque por Prolpileno

%Calor que se transfiere en las paredes
constantes.qz=59590.4791,

%Densidad del Coque % [Kg/m”3]

constantes.DensiC=1600;

return;

function y_0 = condiciones_estadoinicial(entrada)

% Condiciones de frontera para resolver el balance de masa, energia y caida
% de presion

y 0= zeros(14,1);

y_0(1)= entrada.XC3H8*entrada.FeH/44.1;  %]1]
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y_0(2)= entrada.XC2H4*entrada.FeH/28.05;  %]2]
y_0(3)= entrada.XCH4*entrada.FeH/16.04;  %]3]
y_0(4)= entrada.XC3H6*entrada.FeH/42.08; %]4]
y_0(5)= entrada.XH2*entrada.FeH/2; %][5]
y_0(6)= entrada.XC2H6*entrada.FeH/30.07;  %]6]
y_0(7)= entrada.XC6*entrada.FeH/78.11, %[7]
y_0(8)= entrada.XC2H2*entrada.FeH/26.04; %)]8]
y_0(9)= entrada.XC4H8*entrada.FeH/56.1;  %][9]
y_0(10)= entrada.XC4H6*entrada.FeH/54.09;  %[10]

y_0(11)= entrada.XC*entrada.FeH/12; %[11]
y_0(12)= entrada.FeV/18; %[11]
y_0(13)= entrada.Tin; %[12]
y_0(14)= entrada.Pin; %[13]

return;

function dydz = sistem_pirop(z, y, constantes, entrada)
%Definir Variables
dydz=zeros(14,1);

FC3H8 =y(1);  %[1]
FC2H4 =y(2);  %[2]
FCH4 =y(3); %][3]
FC3H6 =y(4);  %][4]
FH2 =y(5); %l[5]
FC2H6 = y(6);  %]|6]
FC6 =y(7); %l[7]
FC2H2 =y(8);  %[8]
FC4H8 = y(9);  %|9]
FC4H6 = y(10); %[10]
FC =vy(11); %[11]
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FH20 =y(12); %[11]
T =y(@3); %[12]
P =y(14); %[13]

% Calculo de las constantes cineticas de reaccion

k1l = constantes.kol*exp(-constantes.Eal/(constantes.R*T)); % sec”-1 %%
I/(mol*sec) %%

k2 = constantes.ko2*exp(-constantes.Ea2/(constantes.R*T)); % sec”-1 %%
I/(mol*sec) %%

k3 = constantes.ko3*exp(-constantes.Ea3/(constantes.R*T)); % sec"-1 %%
I/(mol*sec) %%

k4 = constantes.ko4*exp(-constantes.Ea4/(constantes.R*T)); % sec”-1 %%
I/(mol*sec) %%

k5 = constantes.ko5*exp(-constantes.Ea5/(constantes.R*T)); % sec”-1 %%
I/(mol*sec) %%

k6 = constantes.ko6*exp(-constantes.Ea6/(constantes.R*T)); % sec”-1 %%
I/(mol*sec) %%

k7 = constantes.ko7*exp(-constantes.Ea7/(constantes.R*T)); % sec”-1 %%
I/(mol*sec) %%

k8 = constantes.ko8*exp(-constantes.Ea8/(constantes.R*T)); % sec”-1 %%
I/(mol*sec) %%

k9 = constantes.ko9*exp(-constantes.Ea9/(constantes.R*T)); % sec”-1 %%
I/(mol*sec) %%

k10 = constantes.ko10*exp(-constantes.Eal0/(constantes.R*T)); % sec”-1 %%
l/(mol*sec) %%

k11l = constantes.kol1l*exp(-constantes.Eall/(constantes.R*T)); % sec”-1 %%
I/(mol*sec) %%

k12 = constantes.kol2*exp(-constantes.Eal2/(constantes.R*T)); % sec”-1 %%

l/(mol*sec) %%
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% Definicion de las constantes de equilibrio

KK2 = 7.4e-2/(exp((-124390/8.314)*((1/1048)-(1/T)))); % (mol/l)*dn
KK6 = 9.85e-3/(exp((-133250/8.314)*((1/1048)-(1/T)))); % (mol/l)*dn
KK8 = 8.9e-3/(exp((-136330/8.314)*((1/1048)-(1/T)))); % (mol/)*dn

% Calculo del flujo total
FT=sum(y(1:12));

%Definicion de las cineticas
r1=k1*((FC3H8/FT)*(P/(constantes.R*T)));

r2=k2*((FC3H8/FT)*(P/(constantes.R*T))-((FH2*FC3H6)/(1000*KK2*FT"2))...
*((P/(constantes.R*T))"2));

r3=k3*((FC3H8*FC2H4/FT"2)*(P/(constantes.R*T))"2);

r4=k4*((FC3H6/FT)*(P/(constantes.R*T)));

r5=k5*((FC3H6/FT)*(P/(constantes.R*T)));

r6=k6*((FC3H6/FT)*(P/(constantes.R*T))-((FC2H2*FCH4)/(1000*KK6*FT"2))...
*((P/(constantes.R*T))"2));

r7=k7*((FC3H6*FC2H6/FT"2)*(P/(constantes.R*T))"2);
r8=k8*((FC2H6/FT)*(P/(constantes.R*T))-((FC2H4*FH2)/(1000*KK8*FT"2))...

*((P/(constantes.R*T))"2));
ro=k9*((FC2H4*FC2H2/FT"2)*(P/(constantes.R*T))"2);

191



r10=k10*((FC2H6*FC2H4/FT"2)*(P/(constantes.R*T))"2);

r11= k11 *((( 1- (((entrada.XC2H6*entrada.FeH/30.07)-FC2H6)
/(entrada.XC2H6*entrada.FeH/30.07)))*P)/(constantes.R*T*( 1+
((entrada.FeV/18.15)/sum(y(1:11)))...

+ ( ((entrada.XC2H6*entrada.FeH/30.07)-
FC2H6)/(entrada.XC2H6*entrada.FeH/30.07)) ))); % r11 [=] mol coke / m2*s.

r12=k12 * ((( 1- (((entrada.XC3H8*entrada.FeH/44.1)-FC3H6)
/(entrada.XC3H8*entrada.FeH/44.1)))*P) / (constantes.R*T*(1+
((entrada.FeV/18.15)/sum(y(1:11)))...

+ (((entrada.XC3H8*entrada.FeH/44.1)-
FC3H8)/(entrada.XC3H8*entrada.FeH/44.1)) ))); % r11 [=] mol coke / m2*s.

%Definicion de Cp
CpC3H8=constantes.R*(1.213+28.785e-3*T-8.824e-6*T"2); %|1]
CpC2H4=constantes.R*(1.424+14.394e-3*T-4.392e-6*T"2); %|2]
CpCH4=constantes.R*(1.702+9.081e-3*T-2.164e-6*T"2); %3]
CpC3H6=constantes.R*(1.637+22.706e-3*T-6.915e-6*T"2); %|4]
CpH2=constantes.R*(3.249+0.422e-3*T+0.083e5*T"\(-2)); %][5]
CpC2H6=constantes.R*(1.131+19.225e-3*T-5.561e-6*T"2); %|6]
CpC6=constantes.R*(-0.206+39.064e-3*T-13.301e-6*T"2); %|[7]
CpC2H2=constantes.R*(6.132+1.952e-3*T-1.299e5*T"(-2));%][8]
CpC4H8=constantes.R*(1.967+31.63e-3*T-9.873e-6*T"2); %][9]
CpC4H6=constantes.R*(2.734+26.786e-3*T-8.882e-6*T"2); %|10]
CpC=constantes.R*(1.771+0.771e-3*T-0.867e5*T"-2); %[11] Se selecciono el
grafito solido
CpH20=constantes.R*(3.47+1.450e-3*T+0.121e5*T"\(-2)); %[11]
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%Sumatoria del producto del flujo molar con el calor especifico

suma_FTCp =

FC3H8*CpC3H8+FC2H4*CpC2H4+FCH4*CpCH4+FC3H6*CpC3H6...
+FH2*CpH2+FC2H6*CpC2H6+FC6*CpC6+FC2H2*CpC2H2+FC4H8*CpC4HS8...
+FC4H6*CpC4H6+FH20*CpH20+FC*CpC;

%Calculo de $cp*dt entre [298 - T]K
IcpdtC3H8=constantes.R*(1.213*T+28.785e-3/2*T"2-8.824e-6/3*T"3)-1.2984e+04;
IcpdtC2H4=constantes.R*(1.424*T+14.394e-3/2*T"2-4.392e-6/3*T"3)-8.5196e+03;
IcpdtCH4=constantes.R*(1.702*T+9.081e-3/2*T"2-2.164e-6/3*T"3)-7.4104e+03;
IcpdtC3H6=constantes.R*(1.637*T+22.706e-3/2*T"2-6.915e-6/3*T"3)-1.1931e+04;
IcpdtH2=constantes.R*(3.249*T+0.422e-3/2*T"2-0.083e5*T"(-1))-7.9739e+03;
IcpdtC2H6=constantes.R*(1.131*T+19.225e-3/2*T"2-5.561e-6/3*T"3)-9.4914e+03;
IcpdtC6=constantes.R*(-0.206*T+39.064e-3/2*T"2-13.301e-6/3*T"3)-1.2935e+04;
IcpdtC2H2=constantes.R*(6.132*T+1.952e-3/2*T"2+1.299e5*T"\(-1))-1.9537e+04;
IcpdtC4H8=constantes.R*(1.967*T+31.63e-3/2*T"2-9.873e-6/3*T"3)- 1.5826e+04;
IcpdtC4H6=constantes.R*(2.734*T+26.786e-3/2*T"2-8.882e-6/3*T"3)-1.6011e+04;
IcpdtC=constantes.R*(1.771*T+0.771e-3/2*T"2+0.867e5*T"-1)-7.0913e+03;

%Se selecciono el grafito solido
IcpdtH20O=constantes.R*(3.47*(T-entrada.Tin)+1.450e-3/2*(T"2-entrada.Tin"2)-
0.121e5*(T~-1-entrada.Tin-1));

%Calculo de dH° para cada reaccion
dHO01=82670; %J/mol

dHO02= 124390; %J/mol

dHO03= -11940; %J/mol
dHO04=118110; %J/mol
dHO05=-221515; %J/mol
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dHO06= 133250; %J/mol
dHO7=-10950; %J/mol
dHO08= 136330; %J/mol
dHO09=-170750; %J/mol
dH010=-23500; %J/mol
dH011=52510; %J/mol
dH012=19710; %J/mol

%Calculo de d$cpdt para cada reaccion
dicpdtl= IcpdtCH4+IcpdtC2H4-IcpdtC3HS;

dicpdt2= IcpdtH2+IcpdtC3H6-IcpdtC3H8;

dicpdt3= IcpdtC2H6+IcpdtC3H6-IcpdtC3H8-IcpdtC2H4;

dicpdt4= 3*IcpdtC2H4-2*IcpdtC3H6;

dicpdt5= 0.5*IcpdtC6+3*IcpdtCH4-2*IcpdtC3H6;

dicpdt6= IcpdtC2H2+IcpdtCH4-IcpdtC3H6;

dicpdt7= IcpdtC4H8+IcpdtCH4-lIcpdtC3H6-IcpdtC2H6;

dlcpdt8= IcpdtC2H4+IcpdtH2-IcpdtC2H6;

dlcpdt9= IcpdtC4H6-IcpdtC2H4-IcpdtC2H2;

dlcpdtl0= IcpdtCH4+IcpdtC3H6-IcpdtC2H6-IcpdtC2H4;

dicpdtll= IcpdtC-IcpdtC2H4;
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dicpdtl2= IcpdtC-IcpdtC3H6;

%Definicion de entalpia de reacciones
dH1 = dHO1+dIcpdtl;
dH2 = dHO02+dIcpdt2;
dH3 = dHO3+dlIcpdt3;
dH4 = dHO4+dIcpdt4;
dH5 = dHO5+dIcpdt5;
dH6 = dHO6+dIcpdt6;
dH7 = dHO7+dlIcpdt7;
dH8 = dHO08+dIcpdt8;
dH9 = dH09+dIcpdt9;
dH10= dH010+dIcpdt10;
dH11= dHO11+dlcpdtll;
dH12= dHO12+dlcpdtl2;

%Sumatoria del producto de la reaccion con la entalpia de reaccion

suma_rdH=r1*dH1+r2*dH2+r3*dH3+r4*dH4+r5*dH5+r6*dH6+r7*dH7+r8*dH8+r9*d
H9+r10*dH10+r11*dH11+r12*dH12;

%Calculo del peso molecular

PM =
(FC2H6*30.07+FC2H4*28.05+FH2*2+FC3H8*44.1+FCH4*16.04+FC3H6*42.08+F
C2H2*26.04+FC4H6*54.09+FH20*18.15+FC6*78.11+FC4H8*56.1+FC*12)/(1000*
FT);

%Calculo de la densidad

dens_gas=P*PM/(constantes.R*T);
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%Calculo de la velocidad del gas
vel_gas = (4*FT*PM)/((pi*entrada.d”2)*dens_gas);

%Calculo de la viscosidad

visc_gas =2.592e-5;

%Calculo del numero de Reynolds

Re=entrada.d*dens_gas*vel _gas/visc_gas;

% Tiempo de residencia:
TR=((pi/4)*entrada.d"2*90.41*dens_gas)/(FT*PM);
display(TR, Tiempo de residencia’);

if z<=9 || z>=9.5553 && z<=18.553 || z>=19.106 && z<=28.106 || z>=28.659 &&
z<=37.659 || z>=38.212 && z<=47.212 || z>=47.765 && z<=56.765 || z>=57.318
&& 7<=66.318 || z>=66.871 && z<=75.871 || z>=76.424 && 2<=85.424 ||
z>=85.977 && z<=95;

Fr=(0.092*Re”\(-0.2))/entrada.d;
else

Fr=(0.092*Re”\(-0.2))/entrada.d + 0.8244;

end;

%Sumatoria de las derivadas de los flujos
sum_dydz=sum(dydz(1:12));
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%Ecuaciones de Balance de masa

dydz(1)=((pi*entrada.d"2)/4)*(-r1-r2-r3-r10); %Balance Propano

dydz(2)=((pi*entrada.d"2)/4)*(r1-r3+3*r4+r8-r9-r10);  %Balance Etileno
dydz(3)=((pi*entrada.d"2)/4)*(r1+3*r5+r6+r7+r10); %Balance Metano

dydz(4)=((pi*entrada.d"2)/4)*(r2+r3-2*r4-2*r5-r6-r7+r10); %Balance Propileno
dydz(5)=((pi*entrada.d"2)/4)*(r2+r8);

%Balance Hidrogeno

dydz(6)=((pi*entrada.d"2)/4)*(r3-r7-r8); %Balance Etano

dydz(7)=((pi*entrada.d"2)/4)*(0.5*r5+r10);

dydz(8)=((pi*entrada.d"2)/4)*(r6-r9);

dydz(9)=((pi*entrada.d"2)/4)*(r7);

dydz(10)=((pi*entrada.d”"2)/4)*(r9);

dydz(11)= pi*entrada.d*(r11+r12)/12;

dydz(12)=0;

%Balance de energia

%Balance C6

%Balance de Acetileno

%Balance de Buteno

%Balance de Butadieno

%Balance de coque mol/s

%Balance de Agua
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dydz(13)=(constantes.gz*pi*entrada.d+((pi*entrada.d”2)/4)*-suma_rdH-
((lcpdtH20*FH20)/95))/suma_FTCp;

%Ecuacion de caida de presion

dydz(14)=(((4*sum_dydz)/(pi*entrada.d"2*dens_gas*vel_gas))+(((1/T)*dydz(12)+Fr
)YIPM))/((1/(P*PM))-(P/(constantes.R*T*(dens_gas*vel_gas)”"2)));

return;

function plotel = plot_resultl(z_sol, y_sol)

plotel1=0;

figure;

%Primera gréafica

subplot(2,2,1);

p=plot(z_sol, y_sol(:,6), z_sol, y_sol(:,2)); % COnsumo de etano y produccion de
etileno

xlabel('Longitud del reactor[m]");

ylabel('Flujo Molar [mol/s]?);

legend('Consumo Etano','Produccion Etileno’)
p(1).LineWidth=2;

p(2).LineWidth=2;

grid on

%Segunda gréfica
subplot(2,2,2);
p=plot(z_sol, y_sol(:,1), z_sol, y_sol(:,4)); % COnsumo de etano y produccion de

etileno
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xlabel('Longitud del reactor[m]");

ylabel('Flujo Molar [mol/s]’);

legend('Consumo Propano’,'Produccion Propileno’)
p(1).LineWidth=2;

p(2).LineWidth=2;

grid on

%Tercera grafica

subplot(2,2,3);

p=plot(z_sol, y_sol(:,3));
xlabel('Longitud del reactor[m]");
ylabel('Flujo Molar de Metano [mol/s]');
p(1).LineWidth=2;

grid on

%Cuarta grafica

subplot(2,2,4);

p=plot(z_sol, y_sol(:,5));

xlabel('Longitud del reactor[m]’);
ylabel('Flujo Molar de Hidrégeno [mol/s]');
p(1).LineWidth=2;

grid on

plotel = 1,
return

function plote2 = plot_result2(z_sol, y_sol)
plote2=0;

figure;

%Quinta grafica
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subplot(2,2,1);

p=plot(z_sol, y_sol(:,6));
xlabel('Longitud del reactor[m]");
ylabel('Flujo Molar de Etano [mol/s]);
p(1).LineWidth=2;

grid on

%Sexta grafica

subplot(2,2,2);

p=plot(z_sol, y_sol(:,7));
xlabel('Longitud del reactor[m]");
ylabel('Flujo Molar de C6 [mol/s]?);
p(1).LineWidth=2;

grid on

%Septima grafica

subplot(2,2,3);

p=plot(z_sol, y_sol(:,8));
xlabel('Longitud del reactor[m]’);
ylabel('Flujo Molar de Acetileno [mol/s]?);
p(1).LineWidth=2;

grid on

%Octava grafica

subplot(2,2,4);

p=plot(z_sol, y_sol(:,9));
xlabel('Longitud del reactor[m]’);
ylabel('Flujo Molar de C4H8 [mol/s]");
p(1).LineWidth=2;

grid on
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plote2=1;
return

function plote3 = plot_result3(z_sol, y_sol,entrada,constantes,z_f)

plote3=0;

figure;

%Novena grafica

subplot(3,2,1);

p=plot(z_sol,

24*3600*12*y sol(:,11)*entrada.dt/(constantes.DensiC*pi*entrada.d*z_f),...
z_sol,
24*3600*12*y_sol(:,11)*3*entrada.dt/(constantes.DensiC*pi*entrada.d*z_f),...
z_so0l,24*3600*12*y sol(:,11)*7*entrada.dt/(constantes.DensiC*pi*entrada.d*z_f));
p(1).LineWidth=2;

p(2).LineWidth=2;

p(3).LineWidth=2;

legend(' 100 Hrs'," 300 Hrs'," 700 Hrs")

xlabel('Longitud del reactor[m]’);

ylabel('Espesor de Coque [mm]");

grid on

%Decima grafica

subplot(3,2,2);

p=plot(100*z_sol/z_f,
((2*24*3600*12*y_sol(:,11)*entrada.dt/(constantes.DensiC*pi*entrada.d*z_f))/(entr
ada.d*1000))*100,...
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100*z_sol/z_f,
((2*24*3600*12*y_sol(:,11)*3*entrada.dt/(constantes.DensiC*pi*entrada.d*z_f))/(en
trada.d*1000))*100,...

100*z_sol/z_f,
((2*24*3600*12*y_sol(:,11)*7*entrada.dt/(constantes.DensiC*pi*entrada.d*z_f))/(en
trada.d*1000))*100);

xlabel('Longitud del reactor [%]Y);

ylabel('Reduccion de diametro [%]');

legend(' 100 Hrs'," 300 Hrs'," 700 Hrs')

p(1).LineWidth=2;

p(2).LineWidth=2;

p(3).LineWidth=2;

grid on

%Onceava grafica

subplot(3,2,3);

p=plot(z_sol, y_sol(:,10));
xlabel('Longitud del reactor[m]’);
ylabel('Flujo Molar de C4H6 [mol/s]’);
p(1).LineWidth=2;

grid on

%Doceava grafica

subplot(3,2,4);
[ax,h1,h2]=plotyy(z_sol,(3600/(pi*entrada.d*z_f))*12*y sol(;,11),z_sol,
12*y sol(:,11));

xlabel('Longitud del reactor[m]’);

legend(' Flujo coque [g/m”2*h]','Flujo coque g/s")
set(get(ax(1), Ylabel), String','g/m”2*h");
set(get(ax(2),"Ylabel"),'String",'g/s");
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set(h1,'Color','blue’,'LineWidth',2);
set(h2,'Color','red','LineStyle',-','LineWidth',2);
%p(1).;

%p(2).LineWidth=2;

grid on

%Doce grafica

%subplot(3,2,);

%plot(z_sol, y_sol(:,12));
%xlabel('Longitud del reactor[m]);
%ylabel(‘Flujo Molar de H20 [mol/s]");

%Treceava grafica
subplot(3,2,5);

p=plot(z_sol, y_sol(:,13));
xlabel('Longitud del reactor[m]");
ylabel('Temperatura [K]);
p(1).LineWidth=2;

grid on

%Catorceava grafica
subplot(3,2,6);

p=plot(z_sol, y_sol(:,14));
xlabel('Longitud del reactor[m]");
ylabel('Presion [Pa]);
p(1).LineWidth=2;

grid on

plote3=0;

return,;
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Anexo E.5 Resultados pirélisis mezclas de etano y propano.

Figura E5.1 Consumo de etano alimentado al reactor vs la formacion de
etileno a lo largo de toda la longitud del serpentin. Modelo de pirdlisis de

propano y sus mezclas.

10 T T T T

Consumo Etano
Produccion Etileno

Flujo Molar [mol/s]

o 20 40 60 80 100
Longitud del reactor[m]

Figura E5.2 Consumo de propano alimentado al reactor vs la formacion de
propileno a lo largo de toda la longitud del serpentin. Modelo de pirdlisis de

propano y sus mezclas.

7
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Figura E5.3 Perfil de temperatura del modelo de la pirélisis de propano y sus

mezclas.
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Figura E5.4 Perfil de caida de presion para el modelo de la pirdlisis de

propano y sus mezclas.
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Anexo F. Desarrollo modelo de la deposicién del coque.

Para estimar la deposicion de coque en la pared interna del reactor se hizo un

balance de materia de coque de la siguiente manera:

. . dm,
Me entrada — Me,salida T A-r, = dt

La variacion de la concentracion del coque se puede representar como:

C. = Concentracion de coque por unidad de area [=] %

1. = Velocidad de depositacion de coque [=] mf- -

Volumen de la capa de coque esta dado por:

VC=27T1‘16AZ
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r; = Radio interno del tubo libre de coque.

6 = Espesor de la capa de coque

Por tanto, la concentracion de coque se puede expresar como:

c o= Me_ pc- Ve _ pc2mri-§-AZ
¢ A ani A7 Zﬂri A7

Cc= pc6
Luego, la variacion de coque queda expresada como:

d(pc ' 6) —r
dt ¢

Asumiendo que la densidad y la velocidad de reaccion del coque no varian:

TC
d(8) = =< dt

Cc

Integrando entre t1 = 0 y t2 =t, se obtiene:

Tc

Pc

5 =

De este modo, el espesor de coque se puede determinar definiendo el tiempo de

operacion y conocido el espesor de coque, se debe:

1. Actualizar el diametro para calcular el nuevo valor de caida de presion debido a

la reduccién del diametro.
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2. Recalcular el balance de energia para determinar la temperatura del gas a la
salida del reactor y la temperatura de piel del reactor la cual aumentara debido

a la resistencia térmica que presenta el coque.
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Anexo G. Flujos molares, conversion y selectividad de disefio del HRT N°2

Composicion gas carga a HRT

Flujos molares del gas carga por disefio

Peso Molecular
Componente % molar % peso Peso Molecular
Mezcla
Metano 1,09 0,58 16,04 0,174836
Etileno 0,39 0,36 28,05 0,109395
Etano 97,22 97,16 30,07 29,234054
Propileno 0,21 0,29 42,08 0,088368
Propano 1,09 1,6 44,1 0,48069
30,09
Composicién disefio gas Efluente del HRT
Componente %mol %m.cul Peso Molecular Peso Molecular
normalizado Mezcla
Hidrogeno 35,15 35,39% 2 0,7077
Metano 5,19 5,22% 16,04 0,8381
Acetileno 0,22 0,22% 26,04 0,0577
Etileno 32,71 32,93% 28,05 9,2368
Etano 24,76 24,93% 30,07 7,4953
Propileno 0,73 0,73% 42,08 0,3092
Propano 0,043 0,04% 44,1 0,0191
1-3 Butadieno 0,53 0,53% 54,09 0,2886
99,333 100,0% 18,95
Flujo de Carga disefio, g/s 564,00
Flujo Carga disefio, mol/s 18,75
Flujo Efluente disefio, mol/s 29,76

Flujos molares del gas efluente por disefio

Componente Flujo molar Carga Componente Flujo molar Efluente
Metano 0,20 Hidrogeno 10,53
Etileno 0,07 Metano 1,55
Etano 18,22 Acetileno 0,07
Propileno 0,04 Ltileno 9,80
Propano 0,20 Etano 7,42

moles totales 18,75 Propileno 0,22
Propano 0,01
1-3 Butadieno 0,16
moles totales 29,76
Por disefio:
Conversion disefio, % 59,30% J
Selectividad, % 90,7%
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Anexo H. Resultados evaluacion del modelo de pirélisis de etano con datos

reales de operacion de los HRT N°1y HRT N° 3 de la planta Etileno II.

Anexo H.1 Registro de fechas de los muestreos y andlisis realizados.

Inicialmente se presentan las fechas en que se realizaron los muestreos y analisis

cromatograficos, las fuentes de carga a los HRT's y la condicién o hecho especial

relevante que estaba sucediendo al momento de la evaluacion.

Tabla de corridas realizadas para la validacion del modelo de etano

Corrida N* Fecha / hora Fecha / hora analisis Reaclorl ’en Fuentes de carga Condicién especial
muestreo operacién
1 25/00/2016 19:55 25/00/2016 20:13 HRT N°1, HRT N° 3 Lado frio cracking 1, lado frio cracking 2 y HRT 3 estaba entrando en servicio, con 3
Turboexpander klb/h al momento del muestreo.
2 01/10/2016 2:25 01/10/2016 3:35 | HRT N4, HRT Ne 3 | -3de frio eracking 1, lado fric eracking 2 y HRT's operando normales.
Turboexpander
3 01/10/2016 8:36 Pendiente HRT N°1, HRT N 3 |-2do frio eracking 1, lado frio cracking 2 y HRT's operando normales.
Turboexpander
4 03/10/2016 3:30 03/10/2016 4:32 | HRT N°1, HRT N° 3 |ado frio cracking 1, fado frio cracking 2y HRT’s operando normales.
Turboexpander
: 3 o . . . . Carga insuficiente porque salié de servicio
5 04/10/2016 15:30 04/10/2016 17:44 HRT N°1 Lado frio cracking 1 y lado frio cracking 2 Turboexpander. Conversién del reactor 26%.
Salié lado frio de cracking 2. Problemas en el
6 05/10/2016 13:50 Pendiente HRT N°1 Lado frio cracking 1 sistema de recuperacion de calor del
regerador de la FCC.
7 06/10/2016 19:10 |  06/10/2016 19:59 HRT N°1 Ladro frio cracking 1 HRT opera a muy baja carga y se recircula
etileno para poderlo mantener en servicio.

Anexo H.2 Tablas de desviaciones absolutas y relativas entre el modelo y

los resultados de las cromatografias

A modo de resumen, se presenta la tabla del consolidado de las desviaciones

absolutas y relativas por componente de cada una de las corridas realizadas.

Desviaciones relativas

Componente Corrida N° 1 Corrida N° 2 Corrida N° 3 Corrida N° 4 Corrida N° 5 Corrida N° 6 Corrida N° 7
H, 7,94% 3,12% 1,26% 8,42% 36,77% 38,81% 40,93%
CH, 1,87% 40,08% 18,40% 27,64% 39,49% 7,09% 2,91%
CoH, 111,91% 183,14% 245,88% 191,36% 49,23% 0,00% 84,16%
C.H, 5,84% 11,89% 10,38% 16,69% 0,15% 5,32% 17,72%
CoHg 5,54% 20,93% 15,43% 28,93% 46,41% 54,44% 73,12%
CiHg 47.42% 63,00% 58,05% 58,27% 36,68% 21,51% 27,48%
C3H, 8,22% 33,06% 96,23% 124,28% 192,33% 133,33% 126,96%
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Desviaciones absolutas

Componente Corrida N° 1 Corrida N* 2 Corrida N° 3 Corrida N° 4 Corrida N° 5 Corrida N° 6 Corrida N° 7
H, 5,01% 0,80% 0,36% 2,50% 11,67% 13,15% 13,79%
CH, 0,51% 2,78% 1,26% 2,06% 1,25% 0,29% 0,12%
CoH, 0.19% 0,29% 0,38% 0,35% 0,10% 0,35% 0,15%
C.Hy 0,53% 3,55% 3,06% 5,15% 0,05% 1,72% 5,65%
CsHg 6,58% 6,82% 4,96% 8,71% 13,89% 15,10% 20,63%
CsHg 0,28% 0,54% 0,49% 0,50% 0,13% 0,10% 0,13%
CsHg 0,02% 0,18% 0,53% 0,61% 0,08% 0,07% 0,06%
Entra carga del
HRT N°1 Deficit de carga, HRTN° 1 lado frio de la
. . . sale de servicio el| operando a baja FCCyse
operando HRT N° 1y HRT | HRTN° 1y HRT [ HRT N®1yHRT HRT N° 3. Plant idad " |
Observacion estable. HRTN°3 [ N°3 operando | N°3operando | N°3 operando - Flanta | severidadpara | aumenta carga a
turboexpander y | evitar sacarlo de HRT N° 1.
entrando en normal normal normal . . .
lado frio de la servicio por Continua fuera

servicio
FCC apagada. | deficit de carga. de servicio el

HRT N° 3.

Anexo H.3 Corrida N° 1

La siguiente corrida contiene los resultados de la simulacion del HRT N°3 y el HRT
N°1 los cuales se encontraban operando en paralelo y la carga estaba compuesta
del etano del fondo de la torre separadora de etano-etileno y la corriente
proveniente de la planta turboexpander. EI HRT N°1 llevaba 3 dias de operacién y

el HRT N° 3 estaba iniciando el proceso de puesta en marcha.

Resultados de la corrida del modelo de pirdlisis de etano con HRT N° 3
Septiembre 25 de 2016

Hora: 755p. m

El reactor estaba iniciando operacion el 25 de Septiembre de 2016, baja carga y serveridad

Cinética: Pirélisis de etano

Correccion por reduccion diametro: Sl

Datos de campo y DCS

Dias de operacion 3 d 72 h
Carga Entrada 3000 Ib/h 945 als
Vapor de dilucidn 7070 Ib/h 222705 gls
Relacion Vapor/Carga 2,357 adm 2,357 adm
Presidn entrada reactor 25 psig 273646 Pa
Presiaon salida reactor 7 psig 250900 Pa
Temperatura entrada reactor 9455 °F 7807 K
Temperatura salida reactor 1380 °F 1022,0 K
Presion gas en quemadores 22 psig 252968 Pa

MNomeros quemadores operando 15 15
Flux de calor BTU/b-i2 9300 Jism?
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Resultados de la simulacién del HRT N° 3 - modelo piro etano Matlab -

Componentes Entrada, mol/s Salida mol/s Y%mol
Ha 0,5829 15,57%

CH, 0,074 0,112 3,00%

C:H; 0,01055 0,28%

CoHy 0,578 15,44%

CoHg 3 2419 54.,63%

CiHg 0,004 0,12%

CyHg 0,055 0,033 0,89%

C4Hs (1,3 Butadieno) 0,002574 0,07%
Total 3,129 3,743 100%

Resultados de la corrida del modelo de pirdlisis de etano con H4100A
Septiembre 25 de 2016

Hora: 755 p.m.

El reactor inicio operacién el 22 de Septiembre de 2016 y se hizo la evaluacion con 3 dias de operacidn.

Cinética: Pirdlisis de etano
Correccion por reduccién diametro: S|

Datos de campo y DCS

Dias de operacion 3 d 72 h
Carga Enfrada 14800 Ib/h 466.,2 a’s
Vapor de dilucion 7070 Ib/h 2227 g/s
Relacion Vapor/Carga 0,478 adm 0,478 adm
Presion entrada reactor 34 psig 335682 Pa
Presion salida reactor psig Pa
Temperatura entrada reactor 945.5 °F 797 K
Temperatura salida reactor 1520 °F 1097 K
Presion gas en quemadores 23 psig 259861 Pa
NOmeros quemadores operando 106 106
Flux de calor BTU/b-it2 61800 Jis.m?

Composicion carga de masica a molar

Peso
Componentes carga al reactor Yowt Molecular, Moles %mol Fraccion molar
g/mol
Hz 0.000% 2 0.,0000000 0.00% 0.,00000
CHs 0.672% 16,04 0.,0000042 1,27% 0.01268
CzH:z 0.000% 26,04 0.,0000000 0.00% 0.,00000
CzHq 0.014% 28,05 0.,0000000 0.01% 0.00015
CzHs 95,565% 30,07 0.0003178 96,14% 0,96145
CaHs 0.000% 42,08 0.,0000000 0.00% 0.,00000
CaHz 3.749% 441 0,0000085 257% 0,02572
C4Hs (1.3 Butadieno) 0.000% 54,09 0.,0000000 0.00% 0.,00000
C4Hz (Buteno) 0,000% 56,11 0,0000000 0,00% 0,00000
Cs 0.000% 78,11 0.,0000000 0.00% 0.,00000
Total 100,00% 0.,0003305 100,00% 1,000
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Resultados de la simulacion del HRTN° 1 - modelo piro etano Matlab -

Resultados del modelo Matlab a/s

Componentes Entrada, mol/s | Salida mol/s %mol
Hz 7773 33.08%

CHy 0,195 1.695 7.04%
CaHa 0.0829 0,35%
CaHy 6,792 2891%
CzHe 14,82 6,48 27.58%
CaHe 0.000 0.094 0,40%
CaHg 0,396 0,101 0.43%
C4Hs (1.3 Butadieno) 0.518 2,20%
C4Hz (Buteno) 0.00%
Ce 0,00%

Total 15,412 23,496 100%

ggflrnesaﬂz?c;i Pes"g’};'sf“'ar' Entrada, g/s Salida, gis|  %wt

H, 2 0.00 1555 | 3.34%
CHq 16.04 313 2655 | 570%
CHe 26.04 0.00 216 | 0.46%
CHs 26,05 0,00 19052 | 40,88%
Cate 30,07 44564 10285 | 4181%
Cae 42.08 0.00 305 | 085%
Cite 44,1 17,48 146 | 096%
CeHe 54.00 0 2602 | 6.01%
CaHe 56,11 0 000 | 0.00%
c6 76.11 0 000 | 0.00%
Total 466.25 46604 | 100%

Mezcla de gases efluentes HRT N° 1 + HRT N° 3 vs cromatografia laboratorio

industrial:
Composicion molar mezcla efluente reactores en operacion
Componentes Efluente HRT Efluente HRT Moles totales
P N*3, mol's N*1, mol's salida, mol's
H, 0,5829 7773 8,3559
CH, 0,112 1,655 1767
CzHz 0,011 0,083 0,093
CsHy 0,578 6,792 7,370
C:Hg 2,419 6,480 8,899
CsHg 0,004 0,094 0,098
CsHg 0,033 0,101 0,134
C4Hs (1,3 Butadieno) 0,003 0,518 0,521
Total 3,743 23,496 27,238
Cromatografia Lﬁ%ﬂr:ttriago g‘lji;n;f?;ig Simulacion modelo Diferencia Diferencia
Componentes gas efluente del HRT (CG), . p pirdlisis etano, absoluta relativa
A normalizado, Etileno II, o
Yomol o o Yool maodelo vs CG modelovs CG
%emol % mol
Hz 28,07% 28,42% 35,66% 30,68% 2.26% 7,35%
CH, B6,53% 6,61% 477% 6,49% 0,12% 1,91%
C:Hz 0,16% 0,16% 0,15% 0,34% 0,18% 52,81%
CoHs 28,38% 28,713% 24.84% 27,06% 1,68% 6,20%
C;Hg 34,16% 34,59% 34,19% 32 67% 1,92% 587%
CiHg 0,68% 0,69% 0,0053% 0,36% 0,33% 90,19%
C3Hs 0,450% 0,46% 0% 0,49% 0,04% 7,60%
CyHg 0,338% 0,34% 0,00283% 1,91% 1,57% 82,08%
Total 98,77% 100,00% 99,61% 100%
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Resumen de resultados

HRT N°3 Planta| Simulacion Unidad HRT N°3 Planta Simulacion Unidad
Etileno Il modelo etano Etileno Il modelo etano
Temperatura salida gas de proceso 1022 1022 K 1379,93 1379,93 °F
Presion entrada 273646 273646 Pa 25,00 25,00 psig
Presion salida 250900 244600 Pa 21,70 20,79 psig
Delta-P 22746 29046,42857 Pa 33 4,21 psi
Qz - 9300 Jis:m?® - 9300 Jis-m?®
Capa de coque a 72 hrs operacion - 0,1222 mm - 0,1222 mm
Reduccion del diametro a 72 hs operacior - 0,2262 % - 0,2262 %
Conversion 19,4% % 32,0% 19,4% %
Selectividad a Etileno - 99,4% % - 99,4% %
Selectividad a Propilenc - 0.8% % - 0.8% %
HRTE{;";{':LT‘"‘E" Simulacion Unidad HRTEEEE"T"‘E Simulacion Unidad
Temperatura salida gas de proceso 1097 1097 K 1514,93 1514,93 °F
Presion entrada 335682 335682 Pa 34,00 34,00 psig
Presién salida 250900 279400 Pa 21,70 25,83 psig
Delta-P 84782 56282 Pa 12,3 8,17 psi
Qz - 61800 Jism? - 61800 Jism?
Capa de coque a 72 hrs operacion - 1,405 mm - 1,405 mm
Reduccion del diametro a 72 hs operacién - 2,602 % - 2,602 %
Conversion - 56,3% % 56,3% %
Selectividad a Etileno - 81,4% % - 81,4% %
Selectividad a Propileno - 1,1% % - 1,1% %

Anexo H.4 Corrida N° 2:

En esta corrida los HRT's 1 y 3 se encontraban operando estables y en similares

condiciones operativas.
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Resultados de la corrida del modelo de pirdlisis de etano con HRT N°3

Octubre 1 de 2016

Hora: 225a.m.

El reactor inicié operacion el 25 de Septiembre de 2016 5:45 pm

Cinética: Pirdlisis de etano

Correccion por reduccion diametro: Sl

Datos de campo y DCS

Dias de operacion 5,36 d 128 64 h
Carga Entrada 10500 Ib/h 330,75 als
Vapor de dilucién 7900 Ib/h 248,85 als
Relacion Vapor/Carga 0,752 adm 0,752 adm
Presién entrada reactor 24 psig 266754 Pa
Presion salida reactor 8 psig 156468 Pa
Temperatura entrada reactor 9125 °F 7623 K
Temperatura salida reactor 1490 °F 1083,2 K
Presion gas en quemadores 22 psig 252968 Pa
MNumeros quemadores operando 76 76
Flux de calor BTU/b-ft* 42500 Jis.m”
HRT N1 Planta Efileno | g0, acisn Unidea  [HRTNT Planta) i ocion Unidad
1l Etileno 11
Temperatura salida gas de proceso 1083 1083 K 1489,73 -274.27 °F
Presién entrada 292602 292602 Pa 27,75 27,75 psig
Presién salida 156488 221200 Pa 8,00 17,39 psig
Delta-P 136113,8 714018 Pa 19,75 10,36 psi
Qz - 48400 Jis-m? - 48400 Jis-m?
Capa de coque a 208 hrs operacidn - 2,52 mm - 2,52 mm
Reduccién del diametro a 208 hs operacion - 467 % - 4,67 %
Conversion 39,2% % 39,2% %
Selectividad a Etileno - 91,5% % - 91,5% %
Selectividad a Propileno - 1,2% % - 1,2% %
HREES PN Simulacion Unidad | MRER"Y P simutacion Unidad
Temperatura salida gas de proceso 1083 1083 K 1489,73 1489,73 °F
Presion entrada 266754 266754 Pa 24,00 24,00 psig
Presion salida 156468 204600 Pa 8,00 14,98 psig
Delta-P 110286 62154 Pa 16,0 9,02 psi
Qz - 42500 Jism? - 42500 Jism?
Capa de coque a 129 hrs operacion - 1,41 mm - 1,41 mm
Reduccion del diametro a 129 hs operacio - 261 % - 261 %
Conversion 45 8% % 32,0% 45 8% %
Selectividad a Etileno - 91,4% % - 91,4% %
Selectividad a Propileno - 0,9% % - 0,9% %
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Composicion molar mezcla efluente reactores en operacion

Componentes Efluente HRT | Efluente HRT | Moles totales
p N°3, mol/s N°1, mol/s salida, mol's
Hz 4,653 4,743 9,396
CH, 0,682 0,7231 1,405
C:H; 0,070 0,08167 0,152
C;H, 4,394 4,486 8,880
C;Hg 5,701 7,609 13,310
C3Hg 0,046 0,06059 0,106
C3Hg 0,103 0,1461 0,249
C4Hs (1,3 Butadieno) 0,138 0,126 0,264
Total 15,786 17,975 33,761
. Laborotario Simulacion
Laborotario . N : . : .
- Industrial modelo pirdlisis| Diferencia Diferencia
Componentes Industrial, . .
normalizado, etano, Absoluta Relativa
%mol o
Yomol %emol
Hz 28,34% 28,73% 27,83% 0,90% 3,12%
CH, 6,85% 6,94% 4,16% 2,718% 40,08%
C.H, 0,16% 0,16% 0,45% 0,29% 183,14%
CoHy 29,45% 29,85% 26,30% 3,55% 11,89%
CoHg 32,16% 32,60% 39,42% 6,82% 20,93%
CiHg 0,84% 0,85% 0,31% 0,54% 63,00%
CsHg 0,55% 0,56% 0,74% 0,18% 33,06%
C4Hs (1,3 Butadieno) 0,31% 0,31% 0,78% 0,47% 149,98%
Total 98,65% 100,00% 100%

Anexo H.5 Corrida N° 3:

Al momento de la evaluacién, los HRT's 1 y 3 se encontraban operando estables y

en similares condiciones operativas.
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Resultados de la corrida del modelo de pirdlisis de etano con H4100C

Octubre 1 de 2016
Hora: 8:36 p. m.

El reactor inicio operacion el 25 de Septiembre de 2016 5:45 pm

Cinética: Pirdlisis de etano

Correccion por reduccion diametro: S|

Datos de campo y DCS

Dias de operacion 6,11 d 146,64 h
Carga Entrada 10500 Ib/h 330,75 gls
Vapor de dilucion 7800 Ib/h 2457 gls
Relacidn Vapor/Carga 0,743 adm 0,743 adm
Presidn entrada reactor 245 psig 270200 Pa
Presian salida reactor 8 psig 156468 Pa
Temperatura entrada reactor 928 °F 7709 K
Temperatura salida reactor 1500 °F 1088,7 K
Presion gas en quemadores 2531 psig 275783 Pa
Mameros quemadores operando 76 76
Flux de calor BTU/Ib-f* 42900 Jis.m?
HRT N1 Planta BUeno | g 1acisn Unided | TRENT Planta) - g0 jacion Unidad
1l Etileno 11
Temperatura salida gas de proceso 1083 1083 K 1489,73 1489,73 °F
Presion entrada 300356 300356 Pa 28,88 28,88 psig
Presion salida 156468 206300 Pa 8,00 15,23 psig
Delta-P 143888 4 94056,3 Pa 20,88 13,65 psi
Qz - 49900 Jis:m? - 49900 Jlsm?
Capa de coque a 227 hrs operacién - 2,861 mm - 2,861 mm
Reduccién del diametro a 227 hs operacion - 5,298 % - 5,298 %
Conversién 40,6% % 40,6% %
Selectividad a Etileno - 92,.3% % - 92,3% %
Selectividad a Propileno - 1,4% % - 1,4% %
HRTEIt\iI“’:mPI‘E‘mta Simulacién Unidad Pla:IthE;JI;io I Simulacion Unidad
Temperatura salida gas de proceso 1083 1083 K 148973 148973 F
Presion entrada 270200 270200 Pa 24 50 24 50 psig
Presién salida 156468 190800 Pa 8,00 12,98 psig
Delia-P 113732 79400 Pa 16,5 11,52 psi
Qz - 42900 Jism® - 42900 Jis'm®
Capa de coque a 147 hrs operacion - 1,646 mm - 1,646 mm
Reduccion del diametro a 147 hs operacion - 3.08 % - 3,05 %
Conversion 47 0% % 32,0% 47 0% %
Selectividad a Etileno - 92,3% % - 92,3% %
Selectividad a Prapileno - 1.1% % - 1,1% %

217




Composicion molar mezcla efluente reactores en operacion

Componentes Eﬂtiente HRT Eﬂtiente HRT | Moles totales
N°3, molls N°1, mols salida, molis
H, 4,697 4,853 9,55
CHs 0,913 0,9947 1,908
CHs 0,084 0,1005 0,185
CoH, 4,424 4583 9,007
CoHs 5,405 7,264 12,669
C:Hs 0,051 0,06042 0,120
CsHs 0,149 02176 0,367
C.Hs (1,3 Butadieno) 0,168 0,1552 0,323
Total 15,89 18,24 34,13
Laborotario Laborot_ario Simulacidn _ _ _ _
Componentes Industrial, Indugtrlal _ 'r_nc_ldelo leerenc;a leerema
o mol norr;ahzado, p|r0I|OS|s etano, | Absoluta, %wt Relativa
amol Yool
Ha 28,34% 28,73% 27.98% 0,36% 1,26%
CH, 5,85% 5,94% 5,59% 1,26% 18,40%
C,H, 0,16% 0,16% 0,54% 0,38% 245 88%
CoH, 29.45% 29,85% 26,39% 3,06% 10,38%
CoHg 32,16% 32,60% 37,12% 4,96% 15,43%
CiHg 0,84% 0,85% 0,35% 0,49% 58,05%
CqHg 0,55% 0,56% 1,07% 0,53% 96,23%
C4Hg (1,3 Butadieno) 0,31% 0,31% 0,95% 0,64% 207 28%
Total 98,65% 100,00% 100%
Anexo H.6 Corrida N° 4:
Resultados de la corrida del modelo de pirdlisis de etano con HRT N° 1
Octubre 03 de 2016
Hora: 330am
El reactor inicio operacion el 25 de Septiembre de 2016 5:45 pm
Cinética: Pirdlisis de etano
Correccion por reduccion diametro: Si
Datos de campo y DCS
Dias de operacion 7.4 d 1776 h
Carga Entrada 10800 Ib/h 340,2 gls
Vapor de dilucidn 7600 Ib/h 2394 gls
Relacion Vapor/Carga 0,704 adm 0,704 adm
Presion entrada reactor 24 25 psig 268477 Pa
Presidn salida reactor 8 psig 156468 Pa
Temperatura entrada reactor 925,25 °F 7694 K
Temperatura salida reactor 1496 °F 1086,5 K
Presion gas en quemadores 235 psig 263307 Pa
Mameros quemadores operando 76 76
Flux de calor BTU/b-f2 43400 Jis.m?
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HRT N Planta Bileno | g jacion Unidad  |TTRTNT PNt o tacion Unidad
I Etileno 1l
Temperatura salida gas de proceso 1083 1083 K 1489,73 1489,73 °F
Presion entrada 280367 280367 Pa 25,98 25,98 psig
Presion salida 156468 206300 Pa 8,00 15,23 psig
Delta-P 123899 1 74067,0 Pa 17,98 10,75 psi
Qz - 46500 Jis:m? - 46500 Jism?®
Capa de coque a 257 hrs operacion - 31 mm - 31 mm
Reduccién del diametro a 257 hs operacion - 5,74 % - 5,74 %
Conversion 39,0% % 39,0% %
Selectividad a Etileno - 92,8% % - 92 8% %
Selectividad a Propileno - 1,4% % - 1,4% %
HRT N°3 Planta . L. : HRT N°3 . L. :
Efileno I Simulacion Unidad Planta Etileno | Simulacion Unidad
Temperatura salida gas de proceso 1083 1083 K 148973 148973 °F
Presién entrada 268477 268477 Pa 2425 2425 psig
Presién salida 156468 196000 Pa 8,00 13,74 psig
Delta-P 112009 72477 Pa 16,3 10,51 psi
Qz - 43400 Jis'm® - 43400 Jissm®
Capa de coque a 147 hrs operacion - 2 mm - 2 mm
Reduccidn del diametro a 147 hs operacidn - 3,714 % - 3,714 Yo
Conversion 44 6% % 32,0% 44 6% %
Selectividad a Etileno - 92 7% % - 92 7% %
Selectividad a Propileno - 1,1% % - 11% %
Composicion molar mezcla efluente reactores en operacion
Componentes Efluente HRT | Efluente HRT | Moles totales
P N°3, malis N®1, molis salida, mol/s
Hz 4,591 4,459 9,05
CH, 0,691 0,9095 1,800
C;H; 0,085 0,09273 0,178
C;Hy 4342 4224 8,566
C;Hg 5816 7,12 12,936
CiHg 0,053 0,06503 0,118
CiHg 0,160 0,2062 0,366
C4Hs (1,3 Butadieno) 0,156 0,1397 0,296
Total 16,09 17,22 33,31
Laborotario Simulacion
Laborotario - : . . .
. Industrial modelo Diferencia Diferencia
Componentes Industrial, ’ . .
o normalizado, | pirdlisis etano, Absoluta Relativa
Yemol 5 o
Jomol Yool
H, 29,43% 29.67% 27 17% 2,50% 8,42%
CH, T741% 7.47% 5,40% 2,06% 27.64%
CoHz 0,18% 0,18% 0,53% 0,35% 191,36%
CsHq 30,62% 30,87% 25,12% 5,15% 16,69%
CoHg 29,88% 30,12% 38,83% 8,71% 28,93%
CqHg 0,85% 0,85% 0,36% 0,50% 58,27%
CsHg 0,49% 0,49% 1,10% 0,61% 124,28%
C4Hs (1,3 Butadieno) 0,35% 0,35% 0,89% 0,53% 151,01%
Total 9920% 100,00% 100%
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Anexo H.7 Corrida N° 5:

Resultados de la corrida del modelo de pirélisis de etano con HRT N° 1

Octubre 04 de 2016
Hora 330p. m

El reactor inicid operacion el 22 de Septiembre de 2016 10 am

Cinética: Pirélisis de etano

Correccion por reduccion diametro: Sl

Datos de campo y DCS

Dias de operacion 12,23 d 293,52 h
Carga Entrada 8600 Ib/h 2709 a/s
Vapor de dilucion 8480 Ib/h 2671 a’s
Relacion Vapor/Carga 0,986 adm 0,986 adm
Presion entrada reactor 22,88 psig 258999 Pa
Presion salida reactor 8 psig 156468 Pa
Temperatura entrada reactor 865,25 °F 7361 K
Temperatura salida reactor 1470 °F 10720 K
Presion gas en quemadores 25 psig 273646 Pa
Numeros quemadores operando 56 56
Flux de calor BTU/Ib-f2 29800 Jis.m?
HRT N1 Planta Blieno | o0 jacion Unidad | TRENYTPlanta) o acion Unidad
I Etileno 11
Temperatura salida gas de proceso 1072 1072 K 146993 146993 °F
Presién entrada 258999 258999 Pa 22,88 22,88 psig
Presion salida 156468 210100 Pa 8,00 15,78 psig
Delta-P 102531,3 488991 Pa 14,88 7,09 psi
Qz - 29800 Jism® - 29800 Jis:m?
Capa de coque a 294 hrs operacion - 2,03 mm - 203 mm
Reduccion del diametro a 294 hs operacion - 3,759 % - 3,759 %
Conversién 32,8% % 32,8% %
Selectividad a Etileno - 87.9% % - 87,9% %
Selectividad a Propileno - 1,1% % - 1,1% %
Composicién gas efluente del HRT, %owt Laborota;;iﬂlgdustrlal ’ Slrzzl;:;lloni D:;;slztt}: Dlgzlr;::ga
Ha 3N,73% 20,06% 11,67% 36,77%
CHg 3,17% 1,92% 1,25% 39,49%
CoHz 0,204% 0,305% 0,10% 49,23%
CoHy 33,18% 33,13% 0,05% 0,15%
CoHg 29,94% 43,83% 13,89% 46,41%
CqHg 0,363% 0,23% 0,13% 36,68%
CsHg 0,041% 0,12% 0,08% 192, 33%
C,H; (1,3 Butadieno) 0,38% 0,40% 0,02% 6,01%
Total 99,01% 100,00%
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Figura H7.Perfiles de consumo y generacion

etano a condiciones reales de planta.
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Resultados de la corrida del modelo de pirdlisis de etano con HRT N° 1
Octubre 05 de 2016

Hora

150p m

El reactor inicio operacion el 22 de Septiembre de 2016 10 am

Cinética: Pirolisis de etano

Correccion por reduccion diametro: SI

Datos de campo y DCS

Dias de operacion 13,16 d 315,84 h
Carga Entrada 14800 Ib/h 466,2 a’s
Vapor de dilucién 7370 Ib/h 2322 als
Relacién Vapor/Carga 0,498 adm 0,498 adm
Presién entrada reactor 32,31 psig 324050 Pa
Presion salida reactor 7,12 psig 150402 Pa
Temperatura entrada reactor 950,75 °F 7836 K
Temperatura salida reactor 1509 °F 10937 K
Presion gas en quemadores 28 psig 294325 Pa
Numeros quemadores operando 86 86
Flux de calor BTU/Ib-f* 50050 Jis.m?
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Resultados de la simulacién del HRT N° 1 - modelo piro etano Matlab -

Componentes Entrada, mol/s Salida mol/s %mol
Hz 0,4662 4,16 20,72%
CH, 0,349 0,886 4.41%
CzHz 0,07069 0,35%
CzHs 2,825 6,131 30,54%
CzHe 12,650 8,597 42 83%
CiHs 0,076 0,38%
CiHg 0,000 0,024 0,12%
C4H; (1,3 Butadieno) 0,13 0,65%
C4Hz (Buteno) 0,00%
Cs 0,00%
Total 16,290 20,074 100%
Simulacién Simulacién
HRT N°1 Planta Etileno | modelo pirdlisis Unidad HRT N°1 Planta | modelo pirdlisis Unidad
1 efano, Etileno 11 etano,
%mol %mol
Temperatura salida gas de proceso 1093,7 1094 K 1509 1509,53 °F
Presion entrada 324050 324050 Pa 32,31 32,31 psig
Presién salida 150402 214500 Pa 7,12 16,42 psig
Delta-P 1736483 109550,4 Pa 25,19 15,89 psi
Qz - 50050 Jism? - 50050 Jis'm?
Capa de coque a 294 hrs operacion - 437 mm - 437 mm
Reduccion del diametro a 294 hs operacion - 8,092 % - 8,092 %
Conversién 32,0% % 32.0% %
Selectividad a Etileno - 81,6% % - 81,6% %
Selectividad a Propileno - 1,9% % - 1,9% %
Simulacion - . - .
Cromatografia (CG), modelo pirdlisis Diferencia leerernma
Componentes gas efluente del HRT %mol etano, absoluta relativa
%mol modelo vs CG | modelo vs CG
Hz 33,87% 20,72% 13,15% 63,44%
CH, 4.12% 4.41% 0,29% 6,62%
C;Hz 0,352% 0,35% 100,00%
C,Hy 32,26% 30,54% 1,72% 5,62%
C,Hg 27,73% 42 83% 15,10% 35,25%
CsHg 0,48% 0,38% 0,10% 27,40%
CsHg 0,05% 0,12% 0,07% 57,14%
C.Hs (1,3 Butadieno) 0,65%
Total 98,51% 100,00%
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Anexo H.9 Corrida N° 7:

Resultados de la corrida del modelo de pirélisis de etano con HRT N° 1
Octubre 06 de 2016

Hora 710p. m

El reactor inicio operacion el 22 de Septiembre de 2016 10 am

Cinética: Pirdlisis de etano

Correccion por reduccion diametro: Sl

Datos de campo y DCS
Dias de operacion 14,38 d 34512 h
Carga Entrada 16100 Ib/h 507 15 a’s
Vapor de dilucion 7300 Ib/h 230.0 a’s
Relacion Vapor/Carga 0,453 adm 0,453 adm
Presién entrada reactor 32,38 psig 324481 Pa
Presion salida reactor 7,05 psig 149920 Pa
Temperatura entrada reactor 926,25 °F 770,0 K
Temperatura salida reactor 1510 °F 10943 K
Presion gas en quemadores 26 psig 280539 Pa
Numeros quemadores operando 86 86
Flux de calor BTU/b-f® 55350 Jis.m’
HRT N Planta Etileno | g3 acion Unidad | FRTN™ Plantal oo acion Unidad
1] Etileno 11
Temperatura salida gas de proceso 1094 1094 K 1509,53 1509,53 °F
Presion entrada 324481 324481 Pa 32,38 32,38 psig
Presion salida 149920 201300 Pa 7,05 14,50 psig
Delta-P 174561,6 123181,3 Pa 25,33 17,87 psi
Qz - 55350 Jis'm® - 55350 Jism?
Capa de coque a 294 hrs operacion - 4,596 mm - 4,596 mm
Reduccién del diametro a 294 hs operacion - 8,911 % - 8,511 %
Conversion 28,1% % 28,1% %
Selectividad a Etileno - 84,7% % - 84,7% %
Selectividad a Propileno - 1,8% % - 1,8% %
Componentes Laborotario Industrial , Simulacion, Diferencia Diferencia
%omol %mol Absoluta, %wt Relativa
H; 33,69% 19,90% 13,79% 40,93%
CH, 3,96% 3,84% 0,12% 2,91%
CsH; 0,18% 0,33% 0,15% 84,16%
CoH, 31,87% 26,22% 5,65% 17,72%
C,Hs 28,21% 48,84% 20,63% 73,12%
Cs3Hs 0,48% 0,35% 0,13% 27,48%
CsHg 0,05% 0,12% 0,06% 126,96%
C4Hg (1,3 Butadieno) 0,398% 0,40% 0,00% 0,81%
Total 98,84% 100,00%
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Anexo H.10 Evaluacion de la operacién del HRT N°1 con 85 dias de

operacion:

El modelo de pirdlisis de etano se ajusté a las condiciones reales de planta y los

resultados se resumen en la siguiente tabla.

HRTE::;E"T"@ Simulacién Unidad HRTE{:;LEW"“” Simulacién Unidad
Temperatura salida gas de proceso 1089 1093 K 1500,53 1507,73 °F
Presién entrada 390825 390825 Pa 42,00 4200 psig
Presion salida 156468 149275 Pa 8,00 6,96 psig
Delta-P 234357 241550 Pa 34,0 35,04 psi
Qz - 72860 Jis-m? - 72860 J/sm?
Capa de coque a 2040 hrs operacion - 36,25 mm - 36,25 mm
Reduccion del diametro a 2040 hs operacion - 67,12 % - 67,12 %
Conversion 32,0% 30,1% % 32,0% 30,1% %
Selectividad a Etileno - 89,7% % - 89,7% %
Selectividad a Propileno - 1,8% % - 1,8% %

Es considerable la baja conversion que tiene el HRT N°1, principalmente
ocasionada por la baja temperatura de entrada de la carga al reactor la cual esta

entre 150 a 200 °F por debajo del valor de disefio.

La Figura H10.1 evidencia este hecho donde se puede apreciar que el etano
empieza a disminuir la concentracién entre los 20 y 25 m de longitud del reactor.
Al comparar este perfil con el de disefio reportado en la Figura C8.1 del Anexo C8,
se puede apreciar que aproximadamente 10 m de longitud del reactor estan

usandose para aumentar la temperatura hasta el valor de requerido para la

reaccion.
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Figura H10.1. Consumo de Etano alimentado al reactor vs la formacion de
etileno a lo largo de toda la longitud del serpentin. Modelo de pirélisis de

etano.
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Asi mismo, los quemadores estan operando al limite de disefio, como se puede

observar en la Figura H10.2.
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Figura H10.2. Punto operativo de los quemadores del HRT N°1. Condiciones
reales de operacion.
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Presién gas 25 psig
Numeros de quemadores 110
Eficiencia de radiacion 0.4
Area serpentin 1504 Ft2 13873 m?
Calor radiante 86,845 MMBTU/h 25,452 Mega Jis
Calor absorbido 3474 MMBTU/h 10,18 Mega Jis
Flux calor 23097 BTU/h*Ft2 72860 Jis*m?

Ademas de la condicion de baja temperatura de carga, se suma la alta diferencial
de presién que tiene el reactor, la cual es de 34 psi a los 85 dias de operacion
(2.040 h), este valor es concordante con el resultado de la simulacion, por tanto, el

valor de diferencial de presion se debe principalmente a la acumulacién de coque.

Se adjuntan las graficas de los perfiles de conversién y temperatura a manera de
FIGURA de la condicién real operacional del HRT.

226



FIGURA H10.3. Perfil de conversion de etano del modelo de la pirdlisis de
etano.
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FIGURA 10.4. Perfil de temperatura del modelo de la pirélisis de etano.
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FIGURA H10.5. Efecto del tiempo de operacion sobre el espesor de la capa
de coque y reduccion del diametro del serpentin en la pirdlisis del etano.
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FIGURA H10.6. Pérdida de conversién en la pirélisis de etano debido a la
acumulacion de coque, manteniendo la misma temperatura de reaccion por

62 dias continuos de operacion.
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Anexo |. Corridas realizadas para estimar las condiciones operativas en la pirélisis de mezclas de etano-

27_Agosto_2016
Corridas aleatorizadas del modelo de pirdlisis de mezclas etano-propano

propano.

Temperatura de Rel . . Conversion | Selectividad al " " . . " Espesor Capa ds . .
Corrida o Contenido C3 | Flujo_Carga | Flujo_Vapar (W4} " Etano_Entrada Etaro_Salida Propano_Entrada Propano_Salida Etileno_Salida Presidn_Entrada | Presidn_Salida coque @ 700k FReduccidn_disrmetro
reaccion vaporlcarga Global Elilena aper acién
Flue de Calor
i adm % gmis gmis dern? % = molts molts molts malfs malts Fa Fa mm =
1 1064 03 20,00 564 16382 50000 43,1624 85,67 15,00 9.29 256 0,53 E487 309145 260400 13,370 24,78
2 1130 03 20,00 564 16382 77800 714824 87 5% 15,00 4,86 256 0,15 10,98 309145 233500 2183 40,54
3 1064 07 20,00 564 3948 45310 3BT 7.8 15,00 0.4 256 108 535 309145 215400 9.78 1312
4 130 07 20000 564 3348 80800 E4.0672 9.0z 15,00 5,88 256 043 10.23 309145 13400 16,40 30,37
5 1064 03 80,0 564 1692 44300 57,500 E4.2% 375 283 0.23 32 516 309145 2EE900 18 207
6 130 03 80,0 564 1692 E1000 a0.81% 6% 375 133 0.23 0.75 o.08 309145 250700 2067 3g.27
7 064 o7 80,052 564 3948 45530 46,665 B4.5% 375 281 0.z3 4,65 421 309145 133200 703 1334
8 1130 07 80,05 564 3948 £5100 7720 72,05 3,75 171 0,23 148 77 309145 132100 15,29 2832
9 071 05 0.2 564 282 54000 43,285 7.4 15,00 913 256 077 EE42 309145 230600 12510 2316
o 081 05 06 564 282 54000 57225 7305 750 4.1 7E7 198 E.34 309145 243500 12.43 23,02
n oz 04 0.8 564 2256 55000 712822 Eg.5% 375 228 0.23 174 E.53 309145 245500 119 2814
2 o7 03 05 564 1692 49500 52,885 7455 9,38 584 .40 159 622 309145 263000 13,09 24,23
3 1093 05 02 564 282 E5400 55,0052 88,0 5,00 742 256 0.4g 850 309145 228400 15,77 292
4 1126 o7 05 564 3948 74400 710035 61.2% 9,38 357 .40 0.a0 9,09 309145 185600 1618 2995
5 1105 03 05 564 1692 61400 E7.173% 755 9,38 4,41 .40 077 8.21 309145 250400 1757 3253
B 1106 05 05 564 282 E4500 E5 585 7a.0% 938 438 E.40 108 817 309145 214400 1552 2874
17 1126 03 0.8 564 16382 E0200 7962 711 3,75 197 0.23 0,88 782 309145 243600 18.71 365
L] 1064 04 0.75 564 2256 45600 54.500 66,13 453 335 959 3.4 514 309145 257700 0,42 183
3 6 04 05 564 2256 EE500 70697 79.2% 9,38 394 .40 059 83 309145 235000 17,85 33,06
20 100 03 0.2 564 16382 EEO00 B9E7 86.87% 15,00 E.75 256 0,33 9,09 309145 231700 1813 33,63
21 1130 05 0.8 564 282 £4900 80,03 72,05 375 181 0,23 009 8,05 309145 241000 1810 33s2
22 120 0E 0.8 564 3384 E4000 75 A8 70.9% 3,75 189 0.23 154 749 309145 215400 16,32 28,38
23 107 0.4 0.2 FE4 2066 70500 B2.13% 87.9% 15,00 £33 2,56 0,32 959 309145 228500 1822 33.73
|vdormin | 1064 03 0.2 564 1692 45600 43,285 BE05H | 3791 1805 2558 | 03187 | 5,141 309145 185600 | 0,42 183
| Valor max | 1130 07 0.8 564 3948 74400 80,03% | 5 9,193 1023 | 344 | 9587 309145 | 19.71 65

Anexo J. Corridas realizadas para estimar las condiciones operativas en la pirélisis de propano.
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28_Agosto_2016
Corridas aleatorizadas del modelo de pirélisis de propano
Temperatura carga = 873K

. Temperatura de Rel . Conversion | Selectividad | Selectividad . . . . . Espesor Capa de Reduccidn
Corrida p ; Flujo_Carga | Flujo_Vapor Qiz) Global 2 Etileno 2 Propilenn Propano_Entrada | Propano_Salida | Etileno_Salida | Propileno_Salida | Presidn_Entrada | Presidn_Salida | coque @ 700 h didmetro
reaccion vapor/carga pi aperacion
I adm gmis gmis Fluj:emczalur 4 e b mallz molls molls malfs Pa Pa mm b
1 1064 0.3 360 108 27500 77,02 54,65 2537 8,16 1,88 3,436 1,595 309145 277900 2012 3,725
2 1130 0.3 360 108 34300 95 93 60,50 9,74 8,16 0,33 474 0,76 309145 275500 6,84 12,66
3 1064 0.7 360 252 29300 70.48 57,07 23,92 8.16 241 3.28 1,66 309145 276400 1.54 2,858
4 1130 0.7 360 252 37900 92,75 63,13 14,26 8,16 0,59 4,78 1.08 309145 265600 5,54 10,25
5 1064 0.3 564 169.2 41300 6744 55,20 30,20 12.79 417 4,76 2,61 309145 263400 2,05 3,799
6 1130 0.3 564 169.2 54000 90,59 60,56 16,28 12.79 1,20 7,02 1.89 309145 216000 7,24 134
T 1064 07 564 394.8 41365 55.14 56,88 34,82 1279 5.74 4.01 246 309145 229300 1,19 2,196
8 1130 0.7 564 394.8 58400 83.28 62,57 22,42 12.79 214 6.67 2,39 309145 195800 5.10 9.445
9 1097 0.50 564 282 49850 76.96 58,55 25,98 1279 2,95 5.763 2,587 309145 243700 3.420 6.33
10 1064 0,70 564 395 41372 55 14 56,90 34,82 12.79 574 4,01 246 309145 229200 1,19 2197
1 1097 0.50 564 282 49850 76.96 58,56 2598 1279 295 5763 2,587 309145 243700 3.420 633
12 1097 0.50 564 282 49850 76.96 58,58 2598 12.79 2,95 5.763 2,587 309145 243700 3.420 633
13 1144 0.50 564 282 58972 90,97 6347 16,21 1279 1.16 7.39 1.89 309145 218800 7.92 14,66
14 1064 0.30 564 169 41310 6747 55,20 30,19 12.79 4,16 4,76 2,61 309145 263400 2,05 3.804
15 1097 0.50 564 282 49850 76,96 58,55 25,98 12.79 295 5,763 2,557 309145 243700 3,420 6,33
16 1097 0.50 564 282 49850 76.96 58,55 2598 12.79 2,95 5.763 2,587 309145 243700 3.420 6.33
17 1097 0.78 564 442 50100 66,62 59,23 30.82 12.79 427 5.05 2,63 309145 175100 2,16 4
18 1050 0.50 564 282 38000 54,71 55,75 34.87 12.79 5.79 3.90 244 309145 262600 1,13 2,09
19 1097 0,22 564 122 47400 82,48 56,64 2241 12,79 224 5,98 2,36 309145 251000 4,30 7,962
20 1130 0.30 564 169 53950 90.70 60,74 16.19 12.79 1.19 7.05 1.88 309145 216800 721 13.34
21 1130 0,70 564 395 58550 84.46 62,47 21.61 12.79 1,99 6,75 2,33 309145 212300 5,39 9,99
[valor min | 1064 [ o217157 | 360 108 27500 67,44 54,65 9,74 8,163 0,5915 3,28 1,08 309145 175100 1,13 2,09
[valor max | 1130 | 0,5 | 564 282 54000 95,93 60,74 30,20 12,79 5,793 7,39 2,63 309145 276400 7,82 14,66
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Anexo K. Corridas realizadas para estimar las condiciones operativas en la pirélisis de etano.

02_Septiernbre_2016
Corridas aleatorizadas del modelo de pirdlisis de etano

Temperatura carga = 797 BK [Corresponde al HRT N*1)
Composicion de carga: Corresponde a la mezcla entre corriente de Turbo v reciclo interno de etano de planta.

Temperatura de Rel Conversion @] Selectividad a . . Espesor Capa de . :
Corrida L. Flujo_Carga | Flujo_Vapaor Orz] " Etano_Entrada Etano_Salida Etilena_Salida Propileno_Salida | Presidn_Entrada | Presion_Salida coque @ 700k Reduccion_diametra
reaccidn waponcarga FEO R Etilern L.
nperacion
Fluzx de Calor N N N
K. adm gtz o= Jem2 # # molts malls malts malts Fa Fa mm #
1 1064 0.3 360 g 37as0 4178 86.38 158 674 4774 0.054 309145 264000 9320 1726
2 e 0.3 360 1z 55350 £3.56 76,95 158 354 E11 007 309145 256600 14,20 2615
3 1084 07 360 252 37350 38.95 B3.69 1158 707 4058 0,05 309145 262800 835 15,45
4 e 0.7 360 262 57860 65,72 82,76 158 3497 6,230 0,08 309145 264200 13,27 2457
5 1084 0.3 564 63,2 51050 3341 83,98 13,14 12,08 539 0,09 309145 242100 oz 20,41
6 6 0.3 564 1692 a0350 57 64 83.24 18,14 755 a7 [T} 309145 206600 1722 a3
7 1064 0.7 564 3948 442490 13,96 97.21 13,14 1452 352 0,04 309145 141300 E12 3
8 e 0.7 564 394.8 FE400 43,28 9208 13,14 9,38 8,07 0,08 309145 17300 1293 23,34
3 1045 050 462 23 35300 25.24 33m 14 86 11 343 0.05 309145 261200 7.2 13,35
n T34 050 462 21 Frann £9.21 82.09 14.86 458 844 008 309145 217900 16,71 30,95
1 1030 0,16 462 7B BE&00 52,97 A7 14,86 99 E.10 0,10 309145 2EE200 15,00 2777
12 1030 0.84 462 386 53500 35.40 93,65 1486 3,01 5,48 0,05 309145 170600 922 .07
12 1030 050 290 145 35600 59.24 73.88 933 380 4,369 0,060 309145 282900 1,120 2053
4 1030 050 B34 ar E4400 34.09 93.48 20,39 13.44 497 0,076 309145 144500 1,000 20,37
15 1030 050 462 21 S6a00 45,02 87.88 14.86 72 6.27 0.07 309145 209700 1210 224
L] 1030 050 462 23 BE200 43,02 87.88 14,86 A .27 007 309145 208700 12,10 224
7 1030 050 462 23 5E&00 43.02 87.88 1486 772 627 0.07 309145 209700 1210 224
18 1030 050 462 21 56200 45,02 87.88 14.86 72 6.27 0.07 309145 209700 1210 224
19 1050 050 462 27 56200 43,02 87.88 1486 72 6,27 007 209145 208700 12,10 224
20 1030 0,50 462 23 56200 43.02 57.88 14,86 772 6.27 0,07 309145 208700 1210 224
[walor rin | 1064 0.3 360 1z 35300 20,0 76,95 9328 3,802 3488 | 005015 | 309145 144500 7.208 13,35
|Valor max | 1116 07 564 | a4m 80350 86 37.21 20,33 13.44 8.442 | 01017 | 309145 282300 6.71 30,95
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Anexo L. Resultados muestras de gas pirélisis salida HRTs planta Etileno II:

Cromatografia Corrida N°1:

MUESTRAS DE RESULTADOS DE AMALISIS

RESULTADO S DE LA MUESTRA

Fermitir paginacion

1D Muestra : 204488323 Muestra :

Fecha : 2509/2016 08:28:28 p.m. Producto : EEFPEGIAL
Id Muestra USR : TURND B: H-41004 ESPEC

Texto :

C> Para ccultar columnas de Observaciones y Limites seleccione esta opcion [
|

Unidsd Limbes In;r-:-.:- o &n ingressdo por Observaoko

HZS 0004351 % omeol NA - 2502016 08:31:10 p.m. E0Z24145 _|
HIDROGEND ZB.OTE0ZT %omeol N/A 2BA0BV2016 08:31:10 p.m. EQZ24145 _|
OXIGEMNO 0.182851 %m0l NA - 25082016 08:31:10 p.m. EQZZ4145 _I
NITROGEND 0.703207 %ol NA - 250502016 08:31:10 p.m. E0Z24145 _|
DICXIDD DE CARBOMNO 00079186 % meol NA 250502016 08:31:10 p.m. E0Z24145 _I
MOMNOX|DO DE CARBONO 0.008111 % mol NA - 2502016 08:31:10 p.m. EQZZ4145 _|
METANO 6533076 %omeol NA 2502016 08:31:10 p.m. E0Z24145 _|
ETANO 34165888 % meol NA 25082016 08:31:10 p.m. EQZ24145 _|
ETILENO 28.3TBB2T Womol NA 252016 08:31:10 p.m. EQZZ4145 _I
PROPANC 0457734  %omeol NA - 250502016 08:31:10 p.m. E0Z24145 _|
PROPILENO 0877742  %omeol NA - 250502016 08:31:10 p.m. E0Z24145 _I
ISO-BUTANO 0.026058 % om0l NA - 2502016 08:31:10 p.m. EQZZ4145 _|
N-BUTAND 0057371 %omeol NA 25052016 08:31:10 p.m. E0Z24145 _|
1-BUTEMO 4] % meol M/A 25092016 08:28:32 p.m. EQZZ2TH _|
C5 Y MAS PESADOS 1] % omol MA 25092016 08:38:33 p.m. E0ZZ2T31 _I
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Cromatografia Corrida N°2:

MUESTRAS DE RESULTADD S DE ANALISIS

RESULTADOS DE LA MUESTRA

Permitir paginacion

1D Muestra : 204489520 Muestra : 4100-A GAS COMBUSTIELE
Fecha : 0A02016 02:20:20 a.m. Producto : GAZ COMBUETIBLE

Id Muestra USR : SAD# 548 3AM

Texto :

Q Para ocultar columnas de Observaciones y Limites seleccione esta opeion [

FRegisTos enconTados - 22

WAk Lieniis s |I'l;1:ll!ll'l INgrss530 por Db S rF SN
HIDROGENO 23303435 eomal NA 012016 02:88:35 am. ENZ24186 _I
OXIGENC 0.1416:54 emal  NA O 0VIW2016 02:59:35 am. EQZ24166 _|
NITROGENO 0841545 eomal NA 012016 02:88:35 am. ENZ24186 _I
MONOXIDO DE CARBOMO  0.0D4452 omal  NA O 0VI02016 03:55:35 am.  EOZZ4166 _I
DIOKIDD DE CARBOMNO 18.579440 emel NA 012016 02:59:35 am. EBENZ24166 _I
METANO 5.538267 Homal NA O 0112016 02:88:35 am. ENZ24166 _I
ETAMNO 26115481 emal NA O 0IAAW2016 03:59:35 am. EQZ24156 _I
ETILENO 23884182 omal NA 0112016 02:59:35 am. ENZ24186 _|
PROPAMNO 0445175 omal  NA 01102016 03:55:35 am.  BEOZZ4166 _I
FROFILENO 0.8681625 eomel NA 0112016 02:59:35 am. ENZ24166 _I
IS0-BUTAND 0.016552 eomal NA 012016 02:88:35 am. ENZ24186 _I
N-BUTANO 0.07T1305 emal  NA O 0VIW2016 02:59:35 am. EQZ24166 _I
ISO-PENTAND 9.02146=-2 emal NA 012016 02:59:35 am. E0Z24188 J
TOTAL OLEFINAS 0.344335 omal  NA O 0VI02016 03:55:35 am.  EOZZ4166 _I
FOTENCIA CALORIFICA 5358 BTNF3 NA 01102016 02:59:40 am. ENZ24166 _I
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Anexo M. Termografias HRT s Planta Etileno Il

Las imagines que a continuacion se publican fueron tomadas con una camara IR
modelo FLIR P50 F NTSC. Emisividad = 0.95. Son imagenes del monitoreo que
realizan los ingenieros de equipo estatico de la refineria de Barrancabermeja a los

hornos reactores de la planta Etileno II.

Figura 10.10.1. Termografia de la zona radiante del HRT N°2.

min 1692.9 max 1791.2

Fuente: Informe del grupo de ingenieria equipo estatico de la refineria de
Barrancabermeja de julio 25 de 2016. Plataforma 1, lado occidental, mirilla sur.

Figura 10.10.2. Termografia de la zona radiante del HRT N°2.

I — 2005.6 °F

.
1930.2

¢
[1750]
"y

Fuente: Informe del grupo de ingenieria equipo estatico de la refineria de

Barrancabermeja de Febrero 25 de 2014. Plataforma 1, lado oriental, mirilla sur.
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2042.5 °F

|

Ecza
[55]

20063
B

Fuente: Informe del grupo de ingenieria equipo estatico de la refineria de
Barrancabermeja de Febrero 25 de 2014. Plataforma 1, lado occidental, mirilla

norte.
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Anexo N. Célculo del beneficio econdmico por aumento de temperatura de carga del etano a los HRT's.

La corrida 2A esta simulada con las condiciones reales de temperatura de entrada de carga a la zona radiante del

horno (797 K) del HRT N°1 y la corrida 2B son los resultados que se esperarian de aumentar la temperatura de

carga al reactor, al valor de disefio.

Ahorro en consumo de gas combustible a quemadores de 227 KUS$/afio y por aumento en la produccion de etileno

de 10.209 KUS$/afio, un beneficio bruto de 10436,7 KUS$/afio, manteniendo el mismo consumo de vapor de

dilucién.

02_Septiembre_2016
Corridas aleatorizadas del modelo de pirdlisis de etano

Temperatura carga = 797,6K (Corresponde al HRT N®1)
Composicion de carga: Corresponde a la mezcla entre corriente de Turbo y reciclo interno de etano de

planta.
) Temperatura Rel ; Conversion | Selectividad . . : . Tiempo de
Corrida de reaccion vaporicarga Flujo_Carga @ 760 h 2 Etileno Etano_Entrada Etileno_Salida Propileno_Salida corrida
K adm gmy's Y % molfs mol/s mol/s

Disefio 1118 0.40 562,6 59,28 90,74 18,22 9.80 0,22 63,33
Corrida_2A 1093 0.40 623,7 30,11 89,70 20,06 5.42 0,11 46,91
Corrida_2B[™~_ 1092 0,40 623,7 52,81 85,50 20,06 9.06 0,10 39,31
Valor min 10%21\ 0,3 360 20,0 76,96 9,328 3,488 0,05015 37,90
wvalor max 1116 0.7 564 68,6 97,21 20,39 9,8 0,22 87,87

E= la misma corrida 2A pero
con la temperatura de
entrada de disefio de 913K:
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Tiempo de KUS&/afio por | Costo Carga, | Margen Bruto |Costo consumo| Margen Neto PL%?:’;TZ'S” P;%ig?ggn
corrida C2H4 KUS$/afio KUS$/afio gas KUS$/afio KUS$/afio : )
Etileno Propileno
Tonfafio Tonfafio
63,33 49272,60 18412 30860 1186,47 29673,86 33623.15 1132,34
46,91 26951,94 10188 16764 1450 47 15304,39 18301,75 565,26
39,31 4470084 17728 26973 1232.01 25741.05 30503,43 505,76
37,90 17688,20 6448, 26 11235,94 732,98 10506,96 12070,26 257,60
87,87 49272,60 18412,27 30860,33 1545,17 29673,86 33623,15 1132,34
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Anexo O. Calculo del beneficio econdémico para la pirdlisis de mezclas etano- propano.

Los beneficios econémicos oscilan entre 20.467 y 33.724 KUS$/afio, siendo maximo cuando se tiene una mezcla de

20/80 %p de etano-propano y una temperatura de reaccion de 1102 K (1524°F).

De las corridas realizadas, se seleccionaron las que tienen flux de calor y temperatura de reaccién menor o igual al

disefio del horno, equivalente a 58.612 J/s-m?y 1118 K respectivamente.

Corridas aleatorizadas del modelo de pirdlisis de mezclas etano-propano
Temperatura carga = 873K

Corrida Temperalura Rel Contenido C3 | Flujo_Carga Q(z) Conversion | Selectiidad | Etano Propano Etieno Propieno Presién_Entrada | Presion_Salida Efﬁ:f:giggﬂe Reduccién_diametro

de reaccion | vapor/carga - Global a Etileno Entrada Entrada Salida Salida - - operacién -

K adm % gm/s Flux de Calor % % mol/s mol/s mol/s mol's Pa Pa mm %

Js.m2

1 1064 0.3 20,0% 564 50000 43,16% 856% 15,00 2,56 6,487 0,718 300145 260400 13,370 2476

3 1064 07 20,0% 564 49310 34 67% 87,8% 15,00 2,56 535 0,59 300145 215400 978 18,12

5 1064 03 80,0% 564 44300 57,50% 64,2% 3,75 10,23 5,16 2,12 309145 266900 11,18 207

7 1064 07 80,0% 564 45530 46,66% 64,5% 3,75 10,23 421 1,96 300145 199800 7.53 13,94

9 1071 05 20,0% 564 54000 43,28% 87,4% 15,00 2,56 6,642 0,68 300145 230600 12,510 23,16

10 1081 05 60,0% 564 54000 57,22% 73,0% 7,50 767 6,34 1,62 300145 243500 12,43 2302

" 1102 04 80,0% 564 56000 71,28% 68,5% 3,75 10,23 6,83 1,97 300145 246800 15,19 28,14

12 1071 0.3 50,0% 564 49500 52,88% 74,5% 9,38 6,40 6,22 1,39 300145 263000 13,09 2423

18 1064 04 75.0% 564 45600 54,50% 66,1% 4,69 9,59 5,14 1,99 309145 257700 10,42 193
Valor min 1064 0,3 0,2 564 45600 43,28% 66,05% 3,751 2,558 5,141 0,675 309145 185600 10,42 19,3
Valor max 1130 0,7 0,8 564 74400 80,03% 38,04% 15 10,23 9,587 1,985 309145 263000 19,71 36,5
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Beneficios econdmicos de la pirdlisis de mezclas etano-propano

Precio Gas Combu 5 USS/MMBTU Precio C2H4 132 uss/bl
Precio Ton C2H4 0,66 Uss/lb Precio C2H6 40 uss/bl
Precio C3HG 0,12 uss/lb Precio C3H6 25 uss/bl
Precio C2HG  0,21031  US$/lb Precio C3HE 18 Us$/bl
PrecioC3H8  0,08860  USS/Ib
Energia disefio consumida 69,38  MMBTU/h
Costo consumo gas por disefio  8325,60  USS/d
Costo disefiol Consumo gas 83256  US$/d
Produccidn de Etileno Produccién de Propileno
Total C2H4 Costo Costo Margen Costo Margen |Produccion| Produccion
T'Eg?ﬂz:e Opg;;'”” wzgrfass ngﬁim Uggﬁ’ Lb C2H4/d Kgfg’;:j USSiLb | Lb CaHerd K:‘fé?ﬁg’ +C3H6 | LbCargald | Carga | Carga, | Bruto C””Z‘;m Neto | Anualde | Anualde
P P KUSS/afio USSIb | KUSS/afio | KUSS/afio KU%&’aﬁo KUSS$/afio | Etleno | Propilen
d d d USHib Ib/d KUS%/afio USHib |b/d KUS$/afio KUS$/afio Ib/d US51b KUSS/afio  KUS%/afio  KUSS/afio  KUSS/afio Ton/afio Ton/afio
47 37 49 37 7,39 350,21 0,665 138636 33645 0,117 23007 984 34629 216676,0 0,041 307387 | 3155551 1001,8 3055837 | 220292 36558
6473 66,73 547 354,06 0,665 114230 | 27722 0,117 18804 804 28527 191107 9 0,039 263167 | 2589486 | 9988 248960 | 183505 | 30207
56,65 58,65 6,22 352,55 0,665 110298 26768 0,117 67905 2904 20672 364897 3 0,024 307668 | 2659550 8935 2567020 | 176433 108621
84 15 86,15 424 356,53 0,665 89952 21830 0,117 62807 2686 24517 3653555 0,024 311995 | 21396 58 9287 204679 { 145510 § 101599
50,63 52,63 6,94 35113 0,665 141949 34449 0,117 21641 926 35375 2189899 0,041 32462 § 3225026 ¢ 10848 | 311655 | 226145 | 24477
50,95 52,95 6,89 351,21 0,665 135516 32888 0,117 51939 2221 35109 3262922 0,029 327023 | 3183927 { 10850 307542 | 215949 8276 6
4169 4369 8,35 348 29 0,665 145924 35414 0117 63064 2697 38111 3775210 0,025 327067 | 3484060 { 11159 337246 | 230600 99658
48 38 50,38 724 350,51 0,665 132823 32235 o017 44469 1802 34138 295952 2 0,030 316251 + 30073,99 992 6 299814 | 211234 70720
60,78 62,78 5,81 353,37 0,665 109871 26664 0,117 63641 2722 29386 3528767 0,025 309098  26295,10 9219 253732 | 176158 10203,7
32,1 34,1 5,8 343,6 0,66 109870,5 26664,3 0,1 21641,1 925,6 29386,1 218989,9 0,0 30910 26295,1 921,9 25373,2 17615,8 3447,7
50,8 62,8 10,7 353,4 0,66 204887,9 | 497238 0,1 63641,0 2721,8 50709,7 388311,8 0,0 42616 | 461131 14731 | 450560 | 320850 | 102037
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Anexo P. Calculo del beneficio econémico para la pirdlisis del propano.

De las corridas realizadas, se seleccionaron las que tienen flux de calor y temperatura de reaccién menor o igual al

disefio del horno, equivalente a 58.612 J/s'-m? y 1118 K respectivamente y una relaciéon vapor/carga entre 0.3y 0.5

Ib vapor/lb carga.

Se incluyeron tres corridas adicionales para cuantificar el efecto de incrementar la temperatura de carga al reactor al

valor de disefio, son las sombreadas en gris y letra azul.

Corridas aleatorizadas del modelo de pirélisis de propano
Temperatura carga = 873K

Espesor Capa de

Caorrida 'Lemperatgra Rel Flujo_Carga | Flujo_Wapor Qiz) Conversion | Selectividad | Selectividad Propano_Entrada | Etileno_Salida | Propileno_Salida | Presion_Entrada | Presion_Salida | coque @ 760 h Red»uccmn_
e reaccién | vapor/carga Global a Etileno a Propileno operacion diametro

K adm gmi's gm/s Fluj’:emE;alor % % % molls molls molls Pa Pa mm %

1 1064 03 360 108 27500 77,02 54,65 2537 8,16 3,436 1,595 309145 277800 2,012 3,725

5 1064 0.3 564 169.2 41300 67,44 55,20 30,20 12,79 4,76 2,61 309145 263400 2,05 3.799

9 1007 0,50 564 282 49850 76,96 58,55 25,98 12,79 5,763 2657 309145 243700 3,420 6,33

11 1097 0,50 564 282 49850 76,96 58 55 25,98 12,79 5763 2 657 309145 243700 3,420 6,33

12 1097 0,50 564 282 49850 76,96 58,55 25,98 12,79 5,763 2,857 309145 243700 3,420 6,33

14 1064 0,30 564 169 41310 G67.47 55,20 30,19 12,79 4,76 261 309145 263400 205 3,804

15 1097 0,50 564 282 49850 76,96 58,55 25,98 12,79 5763 2,657 309145 243700 3,420 6,33

16 1097 0,50 564 282 49850 76,96 58,55 25,98 12,79 5763 2,657 309145 243700 3,420 6,33

18 1050 0,50 564 282 38000 54,71 55,75 34,87 12,79 3,90 2,44 309145 252600 1,13 2,09

23 1118 0,50 564 282 50750 84,97 60,66 21,11 12,79 6,59 2,29 308145 235100 5,67 10,5

24 1118 0,30 564 169 48850 88,75 59,24 17.88 12,79 6,72 2,03 309145 259300 6,66 12,34
[valormin T 105033 T o217157 ] 360 108 27500 | sa7 54,65 974 | 8,16 3,28 0,76 309145,00 17510000 | 1,13 | 2,09

|valormax | 114367 | 0782843 | 564 | 441523452 | sgeza | " es93 63,47 3187 | 12,79 7,39 2,63 309145,00 277900,00 | 7,92 | 14,66
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Los beneficios econdmicos oscilan entre 8.855 y 22.271 KUS$/afo, siendo maximo cuando la relacién vapor carga

es 0,3 y la temperatura, tanto de carga como de reaccion, son las de disefio; 873K (1111°F) y 1118 K (1553°F).

Beneficios econdmicos de la pirdlisis de propano

Precio Gas Combu 5 USS/MMBTU Precio C2H4 132 uss/bl
Precio Ton C2H4 0,66 uss/lb Precio C2H6 a0 uss/bl
Precio C3H6 0,12 uss/lb Precio C3H6 25 uss/bl
Precio C2H6  0,21031  US$/Ib Precio C3H8 18 uss/bl
Precio C3H8  0,08860  US$/Ib
Energia real consumida 88,5 MMBTU/h
Energia disefio consumida 69,38 MMBTU/h
Costo consumo gas por disefio 8325,6 uss/d
Produccion de Etileno Produccion de Propileno
Tiempo de Dias / Ciclo Numero de Dias USS/Lb C2H4 Lb C2H4/d KUSS$/afio por USSILb Lb C3HE/d KUS$/afio por |Total KUSS/afio| Costo Carga, | Margen Bruto |Costo consumo| Margen Neto Produccion P{?ﬂﬂjﬂg“
carrida ciclos /afio | Produccion C2H4 C3HB C2H4 + C3HB KUSS$/ario KUSS$/ario gas KUS$/afio KUS$/afio | Anual de Etileno Propileno
d d d US$/b lb/d KUS$/afio USsib Ib/d KUS$/afio KUS¥/afio KUS$/afio KUS¥/afio KUS$/afio KUS§/afio Ton/afio Ton/afio
314,78 316,78 1,15 362,70 0,665 73432 17708,61 0,117 51137 2173,25 19882 8814 11068 670,63 104971 12084,2 84153
308.79 310,79 1.17 362,65 0,665 101749 2453445 0117 83519 3548.97 28083 13809 14275 §56.88 134180 16742.1 13742.4
185,19 187,19 1,85 361,10 0,665 123164 29570,95 0,117 81980 3468,68 33040 13749 19290 1029,85 18260,3 201789 13431,5
185,19 187,19 1,95 361,10 0,865 123164 29570,95 0,117 81980 346868 33040 13749 19280 1029,85 18260,3 201789 134315
185,19 187,19 1,95 361,10 0,865 123164 29570,95 0,117 81980 346868 33040 13749 19280 1029,85 18260,3 201789 134315
308,24 310,34 1,18 362,65 0,665 101792 24544 52 0,117 83519 3548,94 28093 13808 14285 857,08 13428,0 16748,9 13742,2
185,19 187,19 1,95 361,10 0,665 123164 29570,95 0,117 81980 3468 68 33040 13749 19290 1029,85 18260,3 201789 134315
185,19 187,19 1,95 261,10 0,665 123164 29570,95 0,117 81980 3468,68 33040 13749 19290 1029,85 18260,3 201789 134315
560,47 562,47 0,65 363,70 0,665 83370 20160,94 0,117 78229 333382 23495 13849 9646 790,70 88555 137576 12909,2
111,74 113,74 3.21 358,58 0,665 140902 33593,89 0,117 73548 3090,21 36684 13654 23031 1041,13 21989.4 229241 11965.9
95.10 97.10 3.76 357.48 0.665 143701 34156.27 0.117 65084 2726.19 36882 13612 23271 999.08 22271.7 23307.9 10556.4
[ 20,02 | 52,02 | 0,65 [ asei0 | 0,66 [ s016240 [ 1694501 | 0,12 [ 2ase2s1 | 102411 | 1921561 2682,64 9646,22 570,63 8855,52 11563,11 3965,56
| 56047 |  se6247 | 445 | 383,70 | 0,66 | 1s7saso0 | 37eeses | 0,12 | sa19206 | 357636 | 3989194 13848,54 26332,89 1202,17 25131,47 25500,21 13848,42
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Anexo Q. Esquema de la interfaz cdédigo-usuario de los programas de

pirolisis.

e e T PIROLISIS DE ETANO
| 01 | metro [m]

| 30 | Dias de operacion Fiujo de Vapor LBH
— 1785.74]

1 N° Quemadores (on)
Conversion [%]
—Datos Carga——————— 595991
Flujo de Carga LBH 4476.26!
" = ' Espesor de Coque [m]
Fracciones Masicas 0.00488
Etano 0.972 o
Etileno 0.0039 |
Hidrogeno 0 |
Propano 00109 (  [IB4F — Datos Salida———
Metano 0.0109 | Temperatura (out) °f 1521.24
Propileno 0.0021 | Presion (out) PSI 316684
Acetileno | 0 Flujos Masicos LBH
Butadieno | 0 Etano g
Etileno 2005.13

Hidrogeno 160.326
Propano 14.3034
Metano 241;1 02
Propileno 30.0998
Acetileno 18.5705

Butadieno 239._174

CALCULAR
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Anexo R. Cromatégrafo de gases Agilent 7890A GC.
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Anexo S. Formato de registro datos proceso y resultados de simulacion

A continuacion se presenta uno de los formatos donde se registré la informacion

de cada una de las corrids realizadas.

INFORMACION DE ENTRADA REQUERIDA FARA SIMULAR LA
PIROLISIS DE ETANO
HORNO:
FECHA:
Hora:

FECHA DE INICIO DE OPERACION DEL HORNO:

Datoz de campo v DCS

Dias de operacidn an d
Carga Entrada 15300 Ie'h
Wapor de dilucidn T100 Ie'h
Presidn entrada serpentin & 25 psig
Presidn entrada serpentin B 25 psig
Prezidn entrada serpentin C 25 prig
Presidn enbrada serpentin O 25 psig
Presidn salida reactor 5 psig
Temperatura cntrada serpentin A as0 F
Temperatura entrada serpentin B as0 ‘F
Temperatura entrada serpentin G a0 ‘F
Temperatura cntrada serpentin O as0 F
Temperatura zalida reactar [TIS) 1520 F
Presidn gas en quemadores 21 psig
Mimeros quemadores operanda 100

Composicidn carga

Cromatografa Cromatagrafia
Componentes carga al reactor fondo T4105 Turbo
Emal Emal

Hy

CHy

c:H

c:Hy

c:He

=Ma

c;H

CyH: (1.5 Butadienal
C4H: [Butena]

Ce

Total [ L

Hesultadoz muestra enviada a laboratorio

Laboratorio Cromatografo Simulacidn
Compeonentes cfluenke reactor
Emal Emol Emol
"
<M
H,

Ubservaciones de la corrida.
1. 5ulawprra el HHHBEG, rlaramalagrafu rali midirads snlalasarrirale dr ralr baras.

2. Lamargsalbares rals aale de L TH10S
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Anexo T. Curva quemadores de gas HRT's de la planta Etileno II.

- SJOHNMN ZIRK

O IR SORAPARNY LG

[ o - SEEsEmTee
M==== SE=E ==
MES=E==S==F SEESESSSS====
.= =S=== ; =E======= i
§ o iSS=E== | SEESSE=SES ===
==== = ========
...l ] :_ S il , I i f : ! ! ; l HHW [=] Btufscl ! J|
) ) h n'l'*l:lrll“ pmig B h B B
EE" o T T T — — - EEWL EH&H———

Fuente: (ZINK). Con permiso de John Zink.
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