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RESUMEN 

En el presente trabajo se propone un modelo de reactor tubular de la 

planta de alquilacién de butilenos de PEMEX-REFINACION, para to cual se 
utiliza ef simulador ASPEN PLUS para efectuar fa simulacién, tomando como 

gjernplo el reactor de alquilacién de ta Refineria de Salamanca Gto y reproducir 

los balances de materia, condiciones de operacién y  propiedades 

termodinamicas de fa planta de alquitacién, cuyo licenciador es la PHILLIPS 
PETROLEUM COMPANY, asi como la de llevar a cabo la simulacién con los 
datos de operacién reales buscando e! mejoramiento en Jas condiciones de 

operacion para lograr la maxima produccion y calidad de alquitado. 

Se presenta un sistema de 16 reacciones para la modelacién del reactor 

de las cuales Unicamenie se consideran 5 reacciones principales, utilizando un 
modelo de ley de potencias, en el cual se ajustaron los datos cinétices 

encontrados en la literatura 

Para llevar a cabo la simulacién en estado estacionario se utilizaron en 

puncipio los datos de disefio con el madelo de reactor propuesto que 
basicamente fueron consideradas cinco reacciones que son las que producen ef 

alquilado(2 3-dimetilhexano. 2 2,3- y 2,2,4-trimetilpentanos respectivamernite), y 

una que produce ASA(aceite soluble en acido) productos indeseables del 

proceso de alquilacién. 

La simuiacién del reactor de ja planta de alquilacién arrojo resultados 
comparables con los de diseno. 

Finalmente se efecttio la simulacién con datos puntuales de operacion 

para tener un punto comparativo contra las condiciones de disefio, con Ja 

finalidad de pader efectuar ajustes en la planta Y los resultadas son acordes 

con la operacion del reactor.
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4.1. IMPORTANCIA 

Como una consecuencia de los problemas ambientales, PEMEX- 

REFINACION cambid la estrategia de produccién de gasolina de acuerdo a las 
nuevas especificaciones. Los principales factores a reducir son; ef nivel de 

ozono, y emisiones de monoxido de carbono(CO) de los vehiculos, asi como los 

hidrocarburos toxicos; éxidos de azufre(SO,) y doxidos de nitrégeno(NO,). De 

acuerdo a esto la nueva gasolina(PREMIUM) se prepara cumpliendo con las 
siguientes caracteristicas de calidad: 

*Reduccién de volatilidad; esto es bajar la presién de vapor(PVR), para 

reducir los niveles de ozono. Esto se logra removiendo butanos y pentanos de ta 
gasolina. 

*‘Limitaciones en el contenido de aromaticos, con especial énfasis en 
benceno. Se resuelve reduciendo la severidad en las plantas reformadoras. 

“Reduccién de olefinas: Principalmente la eliminacion de olefinas(C~5) de 

planta catalitica(FCC) reducira fa presién de vapor(PVR), y !os isoamilenos 
usarlos para producir TAME(teramil metil eter) en unidades de esterificacioén 

“Incremento de la cantidad de oxigenados, en la cual las plantas metil- 
terbutil-eter(MTBE) y TAME(teramil metil eter) son preferidas. 

*Reduccion de azufre: Por hidrotratamiento de la carga a planta 
catalitica(FCC) 6 hidrotratamiento de la gasolina pesada de FCC. 

*Eliminacién de plomo: Esto ya estaba contemplado de acuerdo a las 

nuevas normas mencionadas, el indice de octano disminuye, y es compensado 

con otras corrientes respecto al pool de gasolinas. 

De acuerdo a lo anterior la produccién de gasolina alquilada, ayudara 

considerablemente a ajustar el poof de octano, al tener un alto numero de 

octano MON(motor octane number), puesto que es formada en su mayor parte 
por parafinas ramificadas poco reactivas. 

Por lo tanto podemos esperar en los proximos afios que la capacidad de 
alquilaci6n se incremente, especialmente si el desarrollo de nuevos 

catalizadores solidos estables(aun en la actualidad no se tienen plantas de 

alquilacion en ef Ambito industrial que utilicen catalizadores sélidos) supera las 
fimitaciones de! Acido fluorhidrico(HF) ya que es considerado un acido muy 

peligroso en cuanto a manejo se refiere. 

uw
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La simulacién del reactor de alquilacién efectuada en el presente trabajo 
se considera importante debido a que se buscard con ello reproducir las 
condiciones operacionales y seleccionando las que mejor representen el 
proceso, para una mayor producci6n de gasolina alquilada 

1.2. OBJETIVO PRINCIPAL DEL PRESENTE TRABAJO 

Generar un modelo practico de simulacién del reactor de ia planta de 
alquilacién que sea capaz de predecir las condiciones de operacién del reactor 
en términos de las caracteristicas del producto, para con ello procurar una 
maxima produccion y mejor calidad del producto deseado(alquilado). 

1.3. ALCANCE 

El presente trabajo de simulacién del reactor de la planta de alquilacion 
con la alimentacién de los datos de disefio, asi como de los datos puntuales de 
planta, sera de aplicacién tedrico-practica en las plantas de alquilacién de 
PEMEX-REFINACION, para buscar el mejoramiento en el funcionamiento del 
proceso efectuando los ajustes adecuados en condiciones de operacién que 
nos permita maximizar la produccion de alquilado. 

1.4. HIPOTESIS 

Se propone correr fa simulacion del reactor tipo elevador de Ja planta de 

alquilacién en el cual ocurren miltiples reacciones de las cuales se suponen que 

unicamente se llevan a cabo aquellas que producen el alquilado, esenciaimente 

2,3-DMH(dimetilhexano), 2,2,4-, 2,3,4-TMP:s(trimetilpentanos) respectivamente, 

ademas de una reaccion secundaria que forma aceite soluble en acido(ASA), en 

la simulacién efectuada se utiliza un modelo de reactor tubular con una cinética 
sencilla de ley de potencias, donde los efectos de transferencia de masa son 

despreciables. Por lo tanto el contro! del proceso es mediante la cinética.



CPPITULO 1 INTRODUCCION 

1.5. SIMULADOR UTILIZADO 

Para este trabajo se utilizo el simulador ASPEN PLUS VERSION 9.3, 

bajo licencia otorgada por la Compafiia Aspen Technology para fines educativos 

ata Facultad de Quimica de Ja Universidad Nacional Autonoma de México 

Mediante la aproximacion secuencial modular que emplea el! simulador se 

podra simular el diagrama de flujo de la seccién de reaccién del proceso de 

alquilacion Los programas de simulacién son capaces de fepresentar la 

mayoria de los equipos utilizados en los procesos de refinacién Se pueden 

estimar las propiedades de mezclas vapor-liquido no tdeales y métodos para él 
calculo de propiedades de mezclas complejas de productos del petréleo 

El simulador cuenta con rutinas que generan propiedades fisicas de las 

sustancias quimicas mediante formulas 6 tablas de datos Estos datos incluyen 

densidad de liquido, constantes criticas, capacidad calorifica, calor latente, 

solubilidad, puntos normales de fusion y de ebullician, y formulas para calcular 

presiones de vapor 

Los modelos a utilizar para la simulaci6n del proceso de alquilacién, son 

ios modelos de fas operaciones unitarias de ASPEN PLUS, se seleccionaran los 

mas adecuados y que representen lo mejor posibie todas y cada una de las 

operaciones que componen el proceso. 

Por lo que a este trabajo se refiere, el punto primordial de! proceso de 

alquilacion es el sisterna de reaccion, por las multiples reacciones que ocurren 

en la fase acida. En el presente trabajo se estudiara el reactor principalmente
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2.1, SECCIONES DE LA PLANTA DE ALQUILACION 

La ingenieria basica del proceso es de la Compaiiia Phillips y cuenta con 

las siguientes secciones ver Figuras 2.1.1 y 2.1.2. 

2 1.1. Pretratamiento de la carga al proceso constituida principalmente 
por el reactor Hydrisom, torre agotadora DME(dimetileter) y secado, con 

la finalidad de eliminar las impurezas que afectan la calidad y rendimiento 

dei alquilado; asi como el consumo de acido fluorhidrico(HF). 

2.1.2. Reacci6n y Asentador de HF. 

2 13. Columna regeneradora de acido fluorhidrico. 

2 1.4. Separacién de productos, que comprende la columna fraccionadora 

principal de isobutano, propano, butano y alquilado, torre agotadora de 
acido fluorhidrico y torre rectificadora de butano. 

2.1.5. Tratadores de productos (Defluorinadores de propano y butano). 

2.1.6. Sistema de neutralizacién de aceites solubles en acido(ASAS). 

2.2, ALQUILACION CON ACIDOS LIQUIDOS 

Catalizadores comerciales. Los primeros pasos para llevar la alquilacién 

de isoparafinas con olefinas fueron hechas en los afios 30's. En 1933, Ipatieff y 

Grosse reportaron la alquilacion de hexanos con eteno, usando cloruro de 
aluminio(AICi,) promovido por acido clorhidrico(HCl) como catalizador, y fue 

utilizado como catalizador comercialmente en 1938. También fueron capaces de 

tlevar a cabo la alquilacién de isobutano, producto comutn de refineria, con eteno 
en presencia de AICI, a 60-70°C, Después de un tempo, se descubrid que la 

alquilacién de isoparafinas toma lugar a temperatura ambiente en presencia de 
exceso de acido sulfirico(H,SO,). 

Después de esos resultados, numerosos procesos y catalizadores fueron 
desarrollados, aunque solamente el Acido  sulfurico(H,SO,) y Acido 
fluorhidrico(HF) han sido comerciaimente aplicados para la alquilacién de 
isobutano con olefinas C,-C,; la eleccién depende de las condiciones y 
requerimientos especificos.
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Las primeras unidades de alquilacién construidas en los afios 40's usaron 

H,SO, como catalizador. Sin embargo fa necesidad por las altas cantidades de 

gasolina de aviacién, durante !a segunda guerra mundial, obligo al uso de un 

catalizador mas activo; el HF que es el que se usa en las nuevas plantas de 

alquilacion. Este catalizador propone a las refinerias la posibilidad de alimentar 

propileno y amilenos con los butilenos, para producir altas cantidades de 

gasolina de alta calidad. 

Las propiedades mas importantes de catalizadores(H,SO, y HF) estan 

dadas en la Tabla 2.2 1, se consideran principaimente desde el punto de vista 

de alquilacion la fuerza acida y la solubilidad de hidrocarburos, especialmente el 

igsobutano en ef acido La facilidad de protonar las olefinas de alimentacién 

depende de la acidez del catalizador, mientras que la concentracién del ion 

carbonio formado es fuertemente dependiente de la solubilidad det isobutano el 

cual se transfiere a todo lo largo del reactor para reponer el isobutano que 

contenia inicialmente la fase acida(HF). 

TABLA 2.2.1 

Propiedades de catalizadores 

  

  

  

  

  

  

  

Catalizador HF H, SO, 

Peso molecular 20.01 98.08 

Punto de ebullicién (°C) 194 290 

Punto de congelacién (°C) -82.8 10 

98% acido - 3 

Gravedad especifica 0.99 1.84 

Viscosidad (cP) 0.256 (0°C) | 33 (15°C) 
  

Tension superficial (din/cm) 8.1 (27°C) 55 (20°C) 

Calor especifico (Btu/lb/°F) 0.83 (-1°C) | 0.33 (20°C) 
  

  

  

  

  

  

  

  

Acidez Hammet (-Ho) a 25°C 10.0 114.1 

98% Acido a 25°C 8.9 9.4 

Constante dieiéctrica 84 (0°C) 114 (20°C) 

Solubilidad liquida (% peso) 

i-C,Hy, en 100% acido a 27°C 2.7 - 

i-C,Hyy en 99.5% acido a 13°C - 0.10 

HF en i-C,H,, a 27°C 044 - 
          HF en C,H, a 27°C 0 90 : 
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De la Tabla 2.2.1 se puede ver que el H,SO, tiene mayor acidez que el 

HF, sobre el rango comercial de concentraciones del acido, como fo indica la 

funcién acida Hammett. La fuerza acida de ambos acidos se reduce por la 

presencia de agua como se observa en la Figura 2.2 1. 

  

. ACIDO EN AGUA, % PESO 

Figura 2.2.1. Funcién acida Hammeit, Ho, de acidos H,S0,, HF en H,0 a 25°C 

La dilucion de un acido con moléculas organicas también reduce su 

acidez, aunque mucho menos Por otro lado excesiva acidez promueve la 

formacian de productos indeseables que vienen de las reacciones secundarias 

Esto implica que, dependiendo de la olefina especifica usada a las condiciones 

de reaccién, se requiere una acidez optima y por lo tanto una composicion 

optima del acido requeridas. 

La solubilidad del isobutano en acido, asi como la solubilidad del acido en 

isobutano, es mas alta para acido fluorhidrico(HF) que para acido 

sulfUrico(H,SO,). Esto disminuye la forrnacién de productos indeseables 
proveniente de reacciones secundarias, tales como isomerizacién y 

polimerizacion; ademas de que al incrementar la concentracién del isobutano en 

el Acido, el promedio de vida de los iones carbonio aumenta sobre la interface 

acido-hidrocarburos, donde tienen lugar las reacciones de alquilaci6n Entonces, 

la concentracién del isobutano debe ser lo suficientemente alta respecto de! 

acido, para que en las reacciones de transformacién entre fos tones octil 

carbonio e isobutano se vean favorecidas con HF, incrementar la selectividad de
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fos productos primarios, tales como 2.2,4-TMP(trimetilpentano), para tiempos 
cortos de contacto y bajas temperaturas de reaccién. 

Otra de las propiedades fisicas importantes que afectan el sistema de 

reaccion, es el punto de ebullicién. E] bajo punto de ebullicién del HF permite la 
regeneraci6on del HF gastado por destilacién simple en la unidad de alquilacién. 

2.3. OBTENCION DEL PRODUCTO DESEADO 

La alquilacién catalitica de isobutano con olefinas ligeras, usualmente 

butenos, produce una mezcla compleja de hidrocarburos que contiene alrededor 
de 20% C,- C,, 60 -65% octanos, y 15 - 20% de componentes de muy alto peso 

molecular. a fracciin C, esta oprincipalmente formada por 
TMP's(trimetipentanos) 80%, que son los productos mas valiosos (isoparafinas) 

desde ei punto de vista de octanos, el resto de los productos C, son 
principalmente DMH’s(dimetithexanos). La produccion de alquilado depende de 
un manejo adecuado de las variables de reaccién y lo que a su vez implica el 

entendimiento del mecanismo de reaccién, para llevar la reaccién directamente 
hacia la formacién de componentes deseados, y asi incrementar la calidad del 
alquilado. 

En principio los productos primarios se obtienen de la adicidn directa de la 

olefina al grupo isoalquil, usuaimente isobutano. Asi, cuando el isobutano es 
alquilado con 1-buteno, 2-buteno, 6 isobutileno, ios productos primarios 

esperados son 2,3-DMH(dimetilhexano), 2,2,3-TMP(trimetilpentano), y 2,2,4- 
TMP(trimetilpentano), respectivamente. 

En Ia tabla 2.3.1 se muestran los resultados de experimentos que se han 

Nevado a cabo usando HF como catalizador a condiciones que favorecen los 

productos primarios (tiempos cortos de contacto 15 a 20 seg. y bajas 

temperaturas 20 a 38°C) y a condiciones que favorecen el equilibrio 
termodinamico (altas temperaturas mayores a 38°C y largos tiempos de contacto 

mas de 20 seg.), donde el isobutano alquilado con 1-buteno forma 2,3- 
DMH(dimetihexano) como producto primario; con 2-buteno, forma 2,2,4-, y 2,3,4- 
TMP’s(trimetilpentanos) con cantidades iguales; y con isobuteno, forma 2,2,4- 

TMP(trimetilpentano). De otra manera, bajo condiciones que favorecen el 

equilibrio termodinamico, ta cantidad del 2,4-DMH(dimetilhexano) se incrementa. 

Todos los resultados muestran que el nuevo arregio de los iones alquil carbonio 

formados ocurre rapidamente, dejando diferentes isomeros de acuerdo con el 

mecanismo de reaccién. Sin embargo no todos los productos formados durante 
‘a alquilacion vienen de las reacciones primarias esperadas, en las cuales todas 
las olefinas y el isobutano son consumidos.
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Reacciones secundarias que ocurren durante el proceso de alquilacién son 
generalmente mas tentas que las reacciones primarias. Albrigh encontré, que los 
butenos no estan presentes en el producto después de 15 a 60 seg. de tiempo 
de residencia, el cual checa con el obtenido en la simulacién efectuada de 16 
seg El numero de octano es favorecido por el isémero 2,2,4- 
TMP(trimetilpentano), formado por adicién directa de isobutano con isobuteno 

Cuando el propileno es usado como olefina, aproximadamente el 50% 
vol. del alquilado es 2,3-DMP(dimetilpentano), siendo el total de 
DMP’s(dimetilpentanos) 70% vol. del producto. 

La Tabla 2.3.2 muestra la composicién de los productos obtenidos en 
planta piloto, bajo condiciones dirigidas hacia la maximizacion de octano, con 
cargas puras de butilenos y en presencia de HF. Si se utiliza 1-buteno se 
obtienen productos menos valiosos DMH's(dimetilhexanos), esto es porque la 
isomerizacion de 1-buteno a 2-buteno procede muy lentamente en la etapa de 
preparacion de la carga(reactor hydrisom). Mejor calidad de alquilado se obtiene 
al utilizar 2-buteno como olefina en ta alimentacién. 

TABLA 2.3.2 

Composici6n del producto(alquilado) de isobutano con olefinas 
individuales usando HF como catalizador 

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

              

Componente, % peso C.H, i-C,H, C,H,-2 C,H,-1 
C; isopentano 1.0 0.5 03 1.0 
Cs 

Dimetilbutanos 0.3 0.8 0.7 0.8 
| Metiipentanos - 02 02 0.3 

Cis 

2,3-Dimetilpentano 29.5 2.0 1.5 1.2 
2,4-Dimetilpentano 14.3 
Cy8 

2,2,4-Trimetilpentana 36.3 662 48.6 38.5 
[52:8-Tumetiipentano - - 19 0.9 
2,3,4-Trimetilpentano 7.5 12.8 22.2 19.1 
2,3,3-Trimetilpentano 4 7.1 12.9 9.7 
Dimetilhexanos 3.2 3.4 6.9 22.4 
ic, + productos 3.7 6.3 4.1 5.7 
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2.4. INFLUENCIA DE LAS VARIABLES DE OPERACION 

Entre fas variables de control que tienen que tomarse en cuenta para 

mejorar y optimizar la produccion y ceidad de! producto minimizando los costos 

de operacién Estan las siguientes 

2.4.1. Tipo y concentracién del acido. 

2.4.2. Temperatura de reaccién. 

2.4.3, Relacion isobutano/olefina. 

2.4.4. Composicién de la carga. 

2.4.5. Calidad de la emulsi6n. 

2.4.6. Tiempo de residencia. 

2.4.1. Tipo y concentracién del acido. 

La composicién del acido no solamente afecta la calidad del alquilado, 

también influye en la cinética de las reacciones. Por to tanto la composicién 

optima del acido seleccionada dependera de la carga de butilenos y condiciones 

de operacién especificas Por ejemplo cuando el isobutano es alquilado con 2- 

buteno usando HF, una composicién de Acido de aprox. 5-6 % de hidrocarburos 

solubles en acido y 0.5-1.0 % de agua nos da la mejor calidad de alquilado, 

como se muestra en la Figura 2.4.1.1. 

Cuando se utiliza HF, la formacion de hidrocarburos solubles en acido 

durante la reaccién y la presencia de agua en la fase acida desactiva el 

catalizador. Por lo que en plantas con HF, la alimentacién debe secarse antes 

de entrar a la seccién de reaccién Ademas el acido se diluye y consume 

grandemente como consecuentcia de la alta temperatura y de la alta solubilidad 

de los hidrocarburos en la fase acida. 

Durante la alquilacitn se forman esteres, polimeros conjugados y/o 

altamente complicados e insaturados. La mejor calidad y mas alta praducci6n de 

alquilado se obtiene a partir de butilenos con HF como catalizador de 83 a 92% 

peso de HF, y menos de 1% de agua, con el remanente de material organico
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formado durante ta alquilacién. La mejor concentracién es de 86 a 92 % peso de 
HF para alquilaciones comerciales. 

AGUA 
% PESO 

  

ACEITE SOLUBLE EN ACIDO(ASA), % PESO 
Fig. 2.4.1.1. Efecto de la composicién del acido fluorhidrico(HF) sobre el namero de 

octano del alquilado’. 

Los materiales organicos provocan en el acido lo siguiente: 

“*Modifica la fuerza acida y desde luego el efecto catalitico. 
“Incrementa ta solubilidad de los reactantes, particularmente isobutano. 
“*Sitve como agente de transferencia de hidrégeno en los pasos de 

reaccion. 

“Actua en la modificacién de tensiones interfaciales y viscosidad asi 
como el area interfacial entre las fases orgdnica y acida. Ademas, los 
coeficientes de transferencia de masa y calor entre las fases se incrementan. 

Comercialmente el Acido es regenerado por destilacién. Las perdidas de 
acido son muy bajas, aproximadamente de 0.2 a 0.8 Ib/bl de alquilado 
Producido, algunas perdidas son mecanicas y algunas por disolucion en 
corrientes de hidrocarburos. Impurezas como mercaptanos, sulfuros y diolefinas 
presentes en las cargas de alquilacién tienen efecto sobre el consumo de acido 
y por lo tanto en el producto.
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2.4.2. Temperatura de reaccién. 

Las concentraciones en el equilibrio de los reactantes en la fase acida 
cambian con la temperatura, la concentracién de reactantes son indirectamente 
afectados por la temperatura puesto que todas las velocidades de transferencia 
de masa y cinéticas son afectadas por la temperatura, mientras que los tiempos 
de residencia y transferencia de masa son controlados hasta cierto punto, 

Todas las constantes de velocidad de teaccién, varian exponencialmente 
con la temperatura. Por lo tanto, se debe cuidar mucho esta variable, como ya 
se indico, las reacciones quimicas son rapidas; y con la temperatura baja se 
obtiene un producto de mejor calidad. Las temperaturas relativamente bajas, en 
procesos de HF, generalmente en el rango de 10 a 40 °C, implican el uso de 
agua de enfriamiento, disminuyendo los costos por refrigeraci6n como en el 
proceso de acido sulfuirico(H,SO,). Como tendencia general, se dice que la 
calidad dei alquilado incrementa aproximadamente 1 octano por cada 11 °C de 
reduccién en la temperatura de reaccién. Como ejemplo, el RON(research 
octane number) de un alquilado producido en una unidad con Acido fluorhidrico(HF), cuando cargan una alimentacién tipica de butano-butilenos de 
una unidad catalitica(FCC) a varias temperaturas de reaccion se muestra en la 
Figura 2.4.2.1 

RON-Ciear 
o7   

96 

95 

a4 

33 

92 

ot       30 

5 20 25 30 35 40 18 

TEMPERATURA °C. 
Fig. 2.4.2.1. Efecto de ta temperatura del reactor sobre el octanaje RON(research octane number) def alquilado producido en una unidad de alquilacién con dcido fluorhidrico(HF)?
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2.4.3. Relacién isobutano/olefina. 

Una relacién alta de isobutano/olefinas en la zona de reacci6n incrementa 

la posibilidad para obtener el alquilado deseado. Puesto que las reacciones son 

rapidas el isobutano y olefinas reaccionan en una proporcién de 1:1, y la 

relacién en la fase organica es frecuentemente muy alta del orden de 100:1. 

La relacion isobutano/olefinas es una de las variables del proceso, con 

ella se controla tanto el consumo de acido asi como la producci6n y calidad del 

alquilado. Cuando se tienen altas relaciones isobutano/olefinas, las olefinas 

tienen una muy alta probabilidad de reaccionar con una molécula de isobutano 

para formar el producto deseado, minimizando las reacciones indeseables. Si la 

relacion es baja, la produccién de polimeros pesados aumenta el consumo de 

Acido. En la Figura 2.4.3.1 puede verse que un incremento en ia relacion 

isobutano/olefina produce una disminucién en el consumo del acido, 

incrementando la produccién y calidad del alquilado. Las relaciones externas 

isobutano/olefina en unidades con HF son generalmente muy aitas, 

frecuentemente en el rango de 10:1 a 15:1. La recirculacién del isobutano 

separado en ta fraccionadora principal a !a zona de reaccién incrementa la 

relacién interna isobutano/olefina en la interface, reponienda el isobutano que 

contenia inicialmente en la fase acida. 

  

200 

190 

RENDIMIENTO 180 
{% peso de alquilado) 79 c 

  

90 

      
NUMERO 66 . 

oe 
OCTANO 82 

4 a 
CONSUMO 

DE 2 Oo 
ACIDO 

{Ib/GAL de producto}   

RELACION {SOBUTANO/OLEFINAS. 
Fig. 2.4.3.1. Influencia de fa reftacién isobutano/olefinas sobre: (a) consumo de acido, (b) 

numero de octano del atquilado, y (c} rendimiento de alquilado, usando acido 

: fluorhidrico(HF) como catalizador’.
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La concentracién de fa olefina en la fase acida debe ser mantenida a un 

nivel bajo para evitar reacciones de polimerizacion. Frecuentemente los efectos 

de la concentracién de la olefina estan correlacionados con el espacio- 
velocidad. El efecto de este parame‘ro sobre el octano del alquilado se ilustra en 

la Figura 2 4.3.2. Bajo espacio-velocidad en él reactor incrementa el octano y 

requiere mucho menos acido, mientras que al incrementar et espacio-velocidad 

incrementa la formacion de aceites solubles en acido (ASAS). 

  36 

oor 

94 

MON 3 
{motor octane number) 

92 

an 

90 7       

RECIPROCO DEL ESPACIO VELOCIDAD 
(VOL. CAT. VOL. OLEFINA/HR) 

Fig. 2.4.3.2. Efecto del espacio-velocidad de la olefina sobre el numero de octano 
del alquijado total de buteno (cada curva representa una concentracién cte. de 

isobutano, concentracién de dcido y temperatura de reacci6n)’. 

96 

RON 

NUMERO 

  

RELACION ISOBUTANO/OLEFINA 

Fig. 2.4.3.3. Efecto de la relacién isobutano/olefina sobre el numero de octano 
(RON; research octane number; MON; motor octane number)’.
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Las Figuras 2.4.3.3 y 2.4.3 4 muestran, que en una unidad de alquilacian 
HF, el efecto de la relacién isobutano/olefina sobre la calidad del alquilado y 

formacién de aceites solubles en acido (ASAS), respectivamente cuando se usa 

una alimentacion de una mezcla de olefinas C,-C,. 

10 

ACEITE SOLUBLE EN ACIDO 

(ASA) 2.6 
{LB/8L DE OLEFINA) 

b 
| 
4 

9 N 
—
 

t
o
 

QO 4 8 12 

RELACION ISOBUTANO/OLEFINA 
Fig. 2.4.3.4. Efecto de la relacién isobutano/olefina sobre ta formacién de aceite 

soluble en acido (ASA)’. 

De esas figuras puede verse que el numero de octano del alquilado 

incrementa y ja formacion de ASAS disminuye conforme la relacion 

isoparafina/olefina se incrementa. Sin embargo, a _ relaciones altas 

isoparafina/olefina mas isobutano tiene que ser separado y recirculado a la 

seccion de reaccién, lo cual incrementa los costos de separacién. 

2.4.4. Composicion de la carga. 

Varios factores que modifican las reacciones que ocurren en él. En 
relacién con la alimentacion de olefinas al reactor, son: 

“tLa concentracion de la fase organica normalmente esta entre 5C y 80% 
de isobutano, ya qué menos isobutano se disuelive en el n-butano presente en la 

carga. Per ejemplo, si ia alimentacién de iscbuiano contiene n-butano
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apreciable, la cantidad de isobutano disuelto aumenta significativamente. La 
concentracién del isobutano disuelto a las condiciones de equilibrio disminuye 

atravez del reactor tubular. 

**Tipo de olefina usada. La calidad del alquilado depende de las olefinas 

individuales presentes y sus interacciones. La composicion de la corriente de 

olefinas varia significativamente con Ja situacién de la refineria. Usualmente, las 

unidades cataliticas(FCC) son las principales fuentes de olefinas para plantas de 
alquilacion. En el presente, el riser(reactor elevador de planta catalitica FCC) se 

opera en condiciones muy severas debido a la alta demanda de gasolina; se 

destina una mayor cantidad de olefinas para la unidad de alquilacién. La 

desviacién de cada olefina individual como reactante para alquilacién depende 

del tipo de catalizador usado. De acuerdo a esta situacién, en una planta de 

alquilacion que usa HF, el mejor funcionamiento es obtenido cuando los 2- 

butenos son alquilados con isobutano. 

De otra manera, fas diferentes cantidades de alquilado y consumo de 

acido se obtienen cuando otras olefinas estan presentes en la corriente. Un alto 

consumo de acido fresco y mas bajo octano en ei alquilado resulta al utilizar 
propileno comparado con fos butenos. Cuando los pentenos son adicionados, 

se consume una cantidad alta de acido y el alquilado es de mas baja calidad en 

comparacion con la alimentacion tipica. 

En el proceso de alquitacién con HF ef tipo de olefina cargada no tiene un 

real impacto en el consumo del acido, y esta abajo de 0.05 Kg HF/bl de 

producto Sin embargo, fa naturaleza de la olefina tiene un claro impacto sobre 

la cantidad final del alquilado. En este proceso, la mas aita calidad del alquilado 

se obtiene con 2-buteno. Con el 1-buteno se obtiene un alquilado de bajo 

ectano, debido a que la isomerizacién a 2-buteno es lenta, produciendo 

cantidades mas altas de dimetilhexanos indeseables, como puede verse en la 

Tabla 2.4.4.1. y la produccién de alquilado con propileno es buena y de calidad. 

Sin embargo, grandes cantidades de propileno en la alimentacion limitan, al 

obtenerse aitas cantidades de propano, como consecuencia de las reacciones 

de transferencia de hidrogeno. 

La plantas de alquilacién con HF ofrecen a las refinerias la posibilidad de 

maximizar el barril-octano procesando olefinas en el rango de C,-C, , sujetos a 
la disponibilidad del isobutano. 

“Influencia de las impurezas en la alimentacién de hidrocarburos. 

Usualmente fas corrientes de isobutano y olefina usadas en alquilacion van 

acompanadas con varias impurezas tales como: propileno, propano, n-butano y 

amilenos El tipo y cantidad de tales contaminantes dependen de la fuente de 

hidrocarburos y severidad de las unidades, y usualmente tienen un efecto 

negativo sobre el consumo de acido. Asi, el butano normai actua como diluente 

24
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y reduce la concentracién efectiva del iscbutano. Este componente puede ser 

separado del isobutano por destilacién; sin embargo, su costo debe ser 

considerado. 

TABLA 2.4.4.1 

Alquilacién de isobutano con diferentes olefinas en planta piloto con acido 

fluorhidrico(HF)’. 

  

  

  

  

  

  

  

  

  

              

Tipo de olefina Propileno |2-Buteno | 1-Buteno| Mezcla 

Composicion alquilado (% peso) 

lsopentano 4.8 2.2 2.7 3.7 

Ces _tamificados 3.9 1.8 1.7 2.9 
C,, ramificados 45.8 2.8 2.7 25.5 
2,2,4-TMP(trimetilpentano) 21.7 49.0 39.7 35.6 

Otros TMP: s(trimetilpentanos) 8.8 32.2 25.9 186 

DMH: s(dimetilhexanos) 3.5 9.2 20.0 7.2 

C., 44.5 2.8 7.3 6.5 
RON-clear 90.6 97+ 94 93 
  

La calidad de la carga a la planta de alquilacion ha disminuido como una 

consecuencia del uso de mas gasdleos pesados y muy altas temperaturas en el 
raiser(reactor elevador de planta catalitica FCC). Esto incrementa fa produccién 

de mas diolefinas y mas baja concentracién de los isomeros deseados (2- 
butenos) en la corriente de alimentacién. La presencia de diolefinas en la carga 
trae como consecuencia la obtencién de un alquilado pesado de baja calidad, 

asi como un incremento en el consumo de acido. 

En unidades de alquilaci6n con HF, el mayor beneficio de una 

hidrogenacion selectiva de la alimentacién de olefinas se obtiene al isomerizar 

1-buteno a 2-buteno al ser removidas las diolefinas, como ocurre en los 
procesos Universal Oi) Products(UOP's) y Philtips Petroleum, en los cuales hay 

un consumo reducido de acido, y se incrementa e! octano del alquilado y, 

consecuentemente la produccién. Sin embargo, cuando los amilenos son 
alimentados a las unidades de alquilacién, una hidrogenaci6n a las olefinas es 

de gran beneficio debido a su_ contenido de diolefinas(1%). Este tratamiento 

reduce la formacién de hidrocarburos solubles en acido, disminuyendo el 
consumo de acido y regeneracion del mismo.
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El agua es un importante contaminante del acido, ya que causa 

problemas de corrosién en la seccién acida de la unidad. La carga de 

alimentacion a la zona de reaccién de ia unidad con HF tiene que estar bien 

seca para incrementar el funcionamiento de fa planta. Para esto se utiliza silica 

alumina, 6 mallas moleculares como desecantes. 

Componentes de azufre(H,S, mercaptanos, y sulfuro de carbonilo) estan 

presentes generalmente en la alimentacién a la planta de alquilacién, y tienen un 

efecto negativo sobre el consumo de acido, la produccién, y la calidad del 

alquilado, asi como también sobre fa disposicién del desperdicio. El 

pretratamiento de la alimentacion para reducir el azufre es especialmente 

importante en la alquilacion de amilenos, donde la cantidad de mercaptanos es 

de dos veces a la alimentacién de propileno-butenos. 

2.4.5. Calidad de ta emulsién. 

En los reactores de alquilacién con HF que son de operacién simple, 

como cambiadores de calor, fas principales reacciones ocurren en 6 cerca de la 

interface entre fas fases Hidrocarburo-dcido, raz6én por la cual los efectos de 

transferencia de masa son importantes en !a reaccién de alquilacién, en 

particular la transferencia del isobutano en la fase acida es el paso controlante 

en la reaccién de alquilacién. 

En sistemas a base de HF, el contacto intimo entre la fase hidrocarburo y 

la emulsion acida-continua, se lleva a cabo atraves de distribuidores especiales; 

por lo cual el mezclado mecanico no es necesario en este proceso. 

2.4.6. Tiempo de residencia. 

Las olefinas reaccionan en presencia de HF en cuestién de segundos. 

Cuando el isobutano disuelto esta presente en cantidades apreciables en la fase 

acida, las reacciones de alquilacién ocurren facilmente. Cuando et isobutano 

esta presente en el dcido en pequefias cantidades 6 no esta, las olefinas 

tienden a polimerizar y/o formar esteres con los acidos. Por esta razon se 

prefieren tiempos de residencia cortos en reactores que operan con una relacion 

alta de isobutano/olefinas en la fase acida. 

Los reactores tubulares son usados comercialmente para alquilacion con 

HF; el flujo de fa emulsién atravez del tubo se da en pocos segundos, y ¢s 
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indispensable una condicién turbulenta El acido debe estar saturado con 

isobutano sniciaimente, como ocurre en unidades comerciales donde el 

isobutano disuelto en e} Acido esta en contacto a la salida con la fase 

hidrocarburo por un periodo significante de tiempo hasta que la emulsion se 

rompa. 

Suponiendo que la longitud del tubo es suficientemente grande, y que la 

fase Acida fue saturada con isobutano al salir del tubo, entonces las olefinas 

reaccionan 100%; {o cual se explica porque ahi hay una alta concentracién de 

isobutano en fa fase hidrocarburo a la entrada del tubo en comparacion con la 

salida, la cual disminuye con el incremento de la distancia del tubo 

El tiempo real de contacto entre fos hidrocarburos y la fase acida 

afecta la reaccién Los trimetitpentanos deseados son lentamente degradados a 

hidrocarburos menos deseados Es evidente que la calidad del alquitado mejora 

en poco menos del primer minuto de reaccién
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3.1, PROCESO DE ALQUILACION CON HF USADO COMO CATALIZADOR 

La alquilaci6n de isobutano con olefinas ligeras para producir 

componentes de alto octano es un proceso empleado en las refinerias. En la 

presente descripcién se considera un proceso de alquilacién que usa acido 

fluorhidrico(HF) como catalizador, y que fue disefiado con la licencia de Phillips 
Petroleum Co. 

La versién reciente del proceso utiliza un reactor tubular para llevar a 

cabo la reaccion, permitiendo la alquilacion de isobutano con olefinas C, a Cz. 

La mas reciente de las plantas usa un nuevo disefio del reactor y 

asentador, como se muestra en la Figura 3.1.1. El disefio basico consiste de un 
reactor tubular, asentador de acido, linea de acido de retorno y un enfriador de 
acido. 

En plantas grandes, el sistema consiste de mas de una linea de retorno 

de acido, enfriadores de acido y asentadores de acido. En algunos disefios mas 
sensilos, un asentador de acido opera para 2 reactores colocados en paralelo, 
como se muestra en la Figura 3.1.2. La recirculacién de la fase acida fluye 

atraves de fa concha del enfriador de acido, que usa normalmente agua de 
enfriamiento pata lograr la temperatura de reaccién. La alimentacién de 

isobutano y olefinas se inyecta directamente al Acido, por medio de un eductor 

localizado en la base del reactor tubular vertical. Asi el flujo de atimentacion 

atraves del eductor crea un flujo de! acido del enfriador al reactor. 

La forma de contacto de las fases hidrocarburo y olefinas es muy 

importante, puesto que de el depende el mezclado necesario para minimizar 
concentraciones locales de olefinas en la fase acida y hacer mas eficiente el 

proceso. Se logra un flujo turbulento con nimeros de reynols mayores de 
10000, con un tiempo de residencia en el reactor de 20 a 40 seg. 

Esencialmente toda la reaccién ocurre mientras la mezcla esta en el 
reactor tubular. Relaciones volumétricas de HF a hidrocarburos de 1:1 a 4:1 se 

usan generalmente. En la instalaci6n que se pretende modelar, el reactor no 

esta enchaquetado(para enfriamiento); y la temperatura de reaccién depende 
de: la relacién de HF a hidrocarburos; la cantidad de HF recirculado; la relacion 

de entrada de isobutano a olefinas; y la presencia de hidrocarburos inertes. 

Dos termocoples (TE) y un controlador de diferencia de temperatura (Tdc) 
son utilizados para regular la cantidad de acido recirculado, y desde luego la 
temperatura de reaccion en el reactor.
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Una vez la emulsién sale del reactor se separa rapidamente en el 
asentador de acido, para recircularse al enfriador de acido, y una pequefia parte 

es alimentada al regenerador de acido. La fase hidrocarburo del asentador de 
acido es alimentada a la fraccionacora principal del proceso. Los hidrocarburos 

_ entran a la parte media de la colt nna; isobutano con HF disuelto es recirculado 

  

al reactor. El producto de fondos de la columna principal es esencialmente n- 

butano y alquilado como puede verse en la Figura 3.1.3. 

El producto del domo es un azeotropo heterogéneo de propano y HF. La 

fase propano se utiliza como reflujo a la fraccionadora principal, y como 

alimentacién al agotador de HF. El producto de fondo es principalmente 
propano, et cual se lava con potasa (KOH), para remover jas trazas de HF. La 

fase acida del condensador de reflujo sé recircula al sistema de reaccion. 

3.2, ASPECTOS DE INGENIERIA EN ALQUILACION 

Las principales reacciones que se presentan en alquilaciones comerciales 

ocurren en la fase acida, por lo cual se consideran Ios siguientes factores 

1. Transferencia de isobutano y olefinas desde la fase organica a la fase 

acida. 

2. Transferencia de los productos de alquilacidén y subproductos de la 

fase acida a la fase organica. 

3. Solubilidad de reactantes y productos en la fase acida. 

4. Porcién organica en la fase acida (acumulacién de materiales 
organicos en Ia fase acida). 

3.3. TRANSFERENCIA DE MASA Y ECUACIONES CINETICAS 

El proceso de alquilacién se puede llevar a cabo en 2 etapas: 

1. Difusion de los reactantes organicos(butilenos) a la interface. 

2. Difusién y reaccién quimica simultanea de fos reactantes(butilenos) en fa 

interfase.
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La resistencia a la transferencia de masa en la fase organica es 

despreciable, porque los reactantes son poco solubles en el acido, y la 

difusividad de la fase organica es mas grande en el HF. Las concentraciones de 

* isobutano y butenos en la interfase se pueden considerar practicamente igual a 

sus correspondientes solubilidades en el acido. 

La alquilaci6n involucra difusion y reaccién del isobutano y butilenos, con 

exceso de isobutano en la cual disminuye rapidamente la concentracion de los 

butilenos a un tiempo de contacto corto, mientras que el isobutano continua 

difundiéndose en la fase acida. 

En la fase acida, el balance de materia para los reactantes principales: 

isobutano y/o butilenos. 

Velocidad neta de Velocidad de reaccion Velocidad de acumulaci6n 

transferencia de laj + |de reactantes en la = |de reactantes en la fase 

fase organica a la fase acida acida 

fase acida 

En términos genéricos, el balance de materia para el reactante en un 

volumen diferencial dv en el reactor se representa como: 

(K 1), AC — Ca Hr = Kal SC Cay HY + Ko LP (Cmy Cry Cores Jv to 

aC py 
dt K, ir? (c ny © ry © orros yo + dv
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donde 

K, = coefeiente de transferencia de masa 

A = Grea interfacial entre las dos fases liquidas 

Ca = concentracién en el equilibrio de butilenos en la fase dcida 

Cg = concentracién de butilenos 

k, ky...k, = constantes de velocidad de reaccién 

EI primer termino del {ado derecho de la ecuacién representa la ecuacién 
cinética para la reaccion de alquilacién entre isobutano y butilenos para formar 
alquilado(isooctano). Puesto que las concentraciones de todas las especies 
reactantes en la fase acida, Cgzpos , Se han incluido, sin duda se complica mucho 

mas la resolucion. 

Los coeficientes promedio de transferencia de masa para isobutano y 
olefinas son muy similares en magnitud. Los valores de (Cai —Cay) para 
isobutano y olefinas son diferentes. 

En condiciones de estado pseudoestacionario, se pueden hacer las 
siguientes simplificaciones: 

1) Ef término de acumulacion es cero, ya que no hay variacion respecto 
al tiempo. 

2) La cantidad de butilenos disueltos en la fase acida es 
constante(pseudo-estacionario). 

Como regla general, la cantidad total de reactantes transferidos de la 
fase organica a la fase acida es igual a la cantidad que reacciona en la fase 
acida. 

K AC Ca )= ka f(Cey-Cry)
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3.4. MECANISMO DE REACCION 

La alquilacién de isobutano con olefinas C,-C, involucra una serie de 
reacciones consecutivas y simul'aneas que ocurren atravez de carbocationes 
intermediarios. El mecanismo de ion carbonio propuesto por Whitmore ha sido 

sucesivamente aplicado para explicar las reacciones que ocurren durante el 
proceso de alquilacién. 

De acuerdo con esta idea, un esquema de reaccién general para 
alquilacion de buteno puede resumirse como sigue: 

Ei primer paso es fa adicién de un proton a la olefina para formar un cation 
t-butil. 

  

+ AXw=== C—C—C == c—E—C + Ko 

Las reacciones de iniciacién son requeridas para generar un alto nivel de 
iones. 

we
 

oO
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Segundo paso, el cation t-butil es adicionado a Ja olefina para dar los 

cationes C, correspondientes: 

| if —c=C 

core = c—C—c—G-—-C(2,2,4-TMP 

| 

  

C 
cc 

ct + [ETO E ot tg (2,2.3-TMP) | 
_ I 
[One po — ce bc 2.2.) 

| 

Estos carbocationes C, tamificados sé desorben con las 

correspondientes isoparafinas(productos primarios), por un proceso de 
transferencia de hidrégeno de una molécula nueva de isobutano.
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Tercer paso. Los iones carbonio C, formados sé isomerizan por cambios 

via hidrégeno y metil para formar iones carhonio mas estables: 

c o¢ 

CH cll. (2,3,4-TMP 4) 

LF Li I 
cee ge | ¢—c—o-—c—¢ Se ¢_g—e-—0—6 (2,3,3-TMP) 

é t 
¢ ¢ G 
Lf og   i CHa c—G—c—C— cH ce G06 2.2.4. THP 7 

c c 

Los cuales después de saturarse se forman los isomeros 2,3,4-, 2,3,3-, y 

2,2,4-TMP’s(trimetilpentanos) observados cuando el isobutano es alquilado con 

2-buteno. 

Cuarto paso. Esos iones carbonio sufren rapida transferencia de 

hidrogeno del isobutano, en [a direccién de tos diferentes is6meros y 
regenerando el cation t-butil para continuar la secuencia de la cadena. 

ri] I Li] 
C—C—C—C—_ + C--C-—C —»c—-C C06 + C0 

* (2,3,4-TMP) +
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Desafortunadamente, esas no son las unicas reacciones que ocurren 

durante la alquilacién; hay reacciones secundarias que, en general tienden a 

reducir la calidad del alquilado. Esas reacciones incluyen: polimerizacion, 

desproporcion, y auto-alquilacion. 

a) Polimerizacion Resulta de la adicion de una segunda olefina al 

carbocation formado en la reaccion primaria, como en el segundo paso del 

mecanismo: 

j + ccc { 

c—C—ce- 6 + CC Ct c—g-c 

| | 
Cc c c 

El C‘,, puede continuar reaccionande con una olefina para formar un 

cation isoalquil mas grande. 

| 
Clp + C==O—C—*Cig Crp + CGO 

Cc 

we
 a
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b) Desproporcién Causa ta desaparicion de 2 moléculas de alquilado 

para dar una isoparafina de bajo peso molecular y otra de alto peso molecular 

comparada con la inicial. 

20, Hy ——_> C, Hig + Cy Ho 

c) Auto-alquilacion: Esta reaccién sucede por la formacién de 

trimetilpentanos al ser alquilado el isobutano con otras olefinas que no son 

butenos. 

Las reacciones de Auto-alquilacién son particularmente importantes 

cuando se utiliza HF como catalizador. Por ejemplo, en la alquilacion de 

tsobutano con propileno y HF, aproximadamente el 20% de la olefina es 

convertida a propano por este mecanismo. Esto se explica en términos de la alta 

solubilidad def isobutano, con respecto a los butenos.



CAPITULO 4 SIMULACION DEL REACTOR DE LA PLANTA DE ALQUILACION 

4.1. CONDICIONES PRINCIPALES Y MODELOS EMPLEADOS 
  

A continuacién sé describen los modelos empleados en la simulacién del 
reactor de la planta de alquilacion de butilenos empleando el simulador ASPEN. 

4.1.1. COMPONENTES DE LA CARGA A REACCION 

La carga a tratar en el reactor de alquilacién es una mezcla de isobutano y 
olefinas y se hace en presencia de Acido fluorhidrico como catalizador. Dicha 
mezcla esta basicamente constituida por los siguientes componentes: acido 
fluorhidrico, propano, isobutano, isobuteno, 1-buteno, 2c-buteno, 2t-buteno, y n- 
butano. Todos estos componentes estan disponibles en el banco de datos del 
simulador Aspen Plus. 

4.1.2. MODELOS DE OPERACIONES UNITARIAS EMPLEADOS 

Los modelos empleados en la simulacién para representar los equipos del 
proceso de la seccién de reaccidn se muestran en la tabla 4.1.2.1. 

Tabla 4.1.2.1 

Modelos de las operaciones unitarias utilizados en la simulacion 

  

  

  

  

  

  

  

    

EQUIPO MODELO ESPECIFICACIONES 

MIXER MEZCLADOR DE CORRIENTES ME-202 | AP=0, fase que maneja 

HEATER ENFRIADOR EA-211A Tsalida, Psalida,o AP 
HEATER ENFRIADOR EA-211B Tsalida, Psalida,o AP 
RPLUG REACTORA Longitud, diametro, 

reacciones y cinética 

RPLUG REACTOR B Longitud, didmetro, 
reacciones y cinética 

FSPLIT DIVISOR DE CORRIENTES DHF Flujo que circula por jas n-1 
corrientes de salida 

SEPARADOR ASENTADOR DA-202 T Py flujos de los 
componentes de una de las 

corrientes de salida       
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4.1.3. CALCULO DE PROPIEDADES 

El modelo termodinamico que se utilizo para el calculo de propiedades 
consiste en fa ecuacién NRTL que representa una extensién aceptada del 
concepto de WILSON”. La cual se aplica a sistemas multicomponentes liq-vapor, 
lig-liq y liq-liq-vapor. Y por to tanto, ya que el sistema en cuestién es un proceso 
de transferencia-reaccién en fase liquida, ja ecuacién NRTL predice bien las 
propiedades de dicho sistema. 

Partiendo de la ecuacién de la fraccién en volumen focal, pero expresando 
la composicion en funcién de las fracciones molares en vez de fracciones en 
volumen, para la especie i en una celda liquida ocupada por una molécula { en el 
centro 

xj exp(- @ ji Ti) 
Xs: St 

jt 

xy exp(~ Ob kj Ti) 

T
M
s
 

donde 

x, = fraccién molar de la pareja jt 

@;, = pardmetro ajustable de la pareja ji 

T,= parametro de int eraccion binaria ji 

Para una pareja binaria y.7,, yt, son parametros ajustables, y a, = a, es 

un tercer parameiro que puede ser ajustado. 
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Si se consideran las interacciones de dos moléculas la energia de exceso 
se expresa: 

c Cc 

api DY jit ji 
i=l | jal 

donde 

g® = enargia de Gibbs en exceso por mol 

R = constante universal de los gases 

T = temperatura en °F 

La exp resin para el coeficiente de actividad 

41
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Donde el pardmetro de int eraccién G,, se define por la ecuacion 

G ji = expl- ary ji) 

Los coeficientes t vienen dados por 

(ey -¢,) (¢7-8y) 
“y RT ji RT 

donde: g,.g, Son energias de interaccién entre parejas de moléculas 

G, #G,, we Gi = Gy =1 Y ty =z =0, CON frecuencia (g, -g;} y las demas 

constantes varian linealmente con la temperatura. 

ty #T 

El parametro a, caracteriza la tendencia de la especie j y la especie i a no 

distribuirse al azar. Es decir cuando a,;=0 ‘as fracciones motares locales son 

iguales a las fracciones molares de la solucién global. 

Generalmente a, es independiente de la temperatura y depende de las 

propiedades moleculares. Los valores de a, estan generalmente comprendidos 

entre 0.2 y 0.47. Cuando a, < 0.426 predice inmiscibilidad de las fases. 

Aunque a, puede tratarse como un parametro ajustable que se determina 

a partir de datos experimentales de la pareja binaria. 

En general la exactitud de la ecuacién NRTL es bastante buena, por eso se 

te escagiéd como modelo termodinamico para la simulacion en el presente trabajo. 

42



  

CAPITULO 4 SIMUL’ CION DEL REACTOR DE LA PLANTA DE ALQUILACION 

  

4.2. MODELO PROPUESTO PARA EL REACTOR DE ALQUILACION 

Como se trata de un proceso simultaneo de transferencia de masa y 
reaccion, se tienen 2 suposiciones al respecto: 

1. La concentracién del isobutano en fa fase acida se supone 
independiente de fa composicion de la fase organica e igual al 70% de 
la solubilidad del isobutano. 

2. La concentracién de olefinas en el acido es directamente proporcional a 
la concentracién en fa alimentacién. 

La primera suposicién implica que la resistencia a la transferencia de masa 
para el isobutano en la fase acida es despreciable y la segunda suposicién 
considera la concentracion de las olefinas practicamente cero después de un 
minuto de reaccion, considerando que las reacciones son rapidas. 

El isobutano es soluble en HF, y la alquilacién tiene lugar en la fase acida 
rapidamente y no en la fase organica, ya que la solubilidad del acido en la fase 

hidrocarburo es mucho mas baja. De acuerdo con Jas reacciones que ocurren, los 
reactantes organicos deben difundirse en la fase Acida. Puesto que las 
solubilidades y las difusividades de los reactantes en la fase Aacida son pequefios 
y jas velocidades de reaccién quimica son rapidas, el proceso de alquilacion se 
caractenza por la transferencia de masa y reacci6n quimica simultaneas. 

Respecto a lo anterior y al mecanismo global aparente de reaccién 
presentado y lo reportado en la literatura se puede definir las reacciones mas 
importantes, como aquellas que producen el alquilado, estas reacciones son la 
convinacion de isobutano con olefinas en presencia de HF como catalizador. 

El alquiiado es esencialmente dimetilnexanos y trimetilpentanos. A 
continuacién se describen las reacciones mas importantes para el modelo del 

reactor: 

4.3. REACCIONES DE ALQUILACION MAS IMPORTANTES 

3.1. C73 + i, —*!> 2,4 - DMP 

43.2 C7; + 2,4- DMP —42-5 2.4.6 - TMHEPT
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4.3.3. 7s + tC, —+2- 2,2,4 - TmP 

4.3.4, 1074 + iC, —*4— 2,3 - DMHEX 

4.3.5 2cC 74 + WC, —*i-> 2,2,4 - TMP 

4.3.6. 210 "4 + i, —*48-—4% 2,3,4 - TMP 

43.7. 2M1C74q + iC, —42-4 2,2,5 - TMHEX 

4.3.8. 2M2C 74 + iC, —48—> 2,2,5 - TMHEX 

43.9 2075 + @, —*+24 2,2,5 —- TMHEX 

4310 iC, + 24-DMP —*@-5 2,4,6 - TMOCT 

43.11 IC, + 2,4- DMP —*iH-» 2,4,6 - TMOCT 

4.3.12 iC, + 2,4 - DMP — th + Ly Hx 

4.3.13. 1C, + 2,2,4-™P —'84 iC iH x 

4.3.14. 24—-DMP + 2,4-DMP —*!4-5 iC, + 2,2,5 ~TMHEX 

43.15. 24—DMP + 2,2,5-TMHEX —"S-» 24-DMHEX+ 2,24-TMP 

43.16. 2.4-DMP + iC, —*h—> Cs + Cy 
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4.4. EXPRESIONES DE VELOCIDAD DE REACCION 
  

Como se puede ver, se trata de un sistema de reacciones complejo y para 

simplificar su andlisis, se opt6 por utilizar expresiones de velocidad de reaccion 

del tipo “ley de potencias”, como Ic recomienda Satterfiel.Para tomar en cuenta 

la dependencia con la ternperatura se acostumbra utilizar relaciones del tipo 

Arrhenius. Por lo tanto, la expresién general de la velocidad de reaccién que se 

utilizaron fueron de la forma: 

-E 

-r=kje et C84 C%s 

Donde k se toma independiente de la temperatura y area superficial del 

catalizador. La funcion de las concentraciones la cual usualmente es mucho mas 

facil de usar en correlaciones de datos de velocidad, consiste de funciones 

simples de ley de potencias: C74,C°s, donde a y 6 son constantes empiricas. 

Esta ecuacién es un ejemplo de velocidad de ley de potencias. Para ser 

usada, ky y £ deben ser funciones solamente del catalizador y def sistema 

reaccionante, y no de la temperatura 6 concentracion. 

Aplicando dicho modelo de ley de potencias al sistema de reacciones en el 

que se consideré una dependencia de primer orden respecto de la concentracion 

de reactivos, y de segundo orden gloval se tienen las siguientes expresiones de 

velocidad de reaccién: 

Para Pr opileno{C “3, s) 

Rus, = KC on, Cicg —k2C 4 pup 
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Para Butilenos (c “s} 

Re : AGC, 4 Cog ~ ky = 4 Co4-pMP~ C= 4 Cy24-TMP 

R 14 =k, = Cics -k, Coepu 14 hs cn, Co24—tup 

Rc4 aks Cec Cicg 

Cn 4 = “hel ox, Cicg 

Para Pentenos (c ~5%5 ) 

Ro = kyl - Cy 
2075 2075 “14 

=—k. , 
2MIC™4 ow icm4 Cice 

. =-kC. CC, 
2MC™4 8 amcrz4 C4 

Para el Alguilado(2,4-— DMP) 

_ 2 
Ro g-pap = KrqC 2.4-0MP ky Co paepCo.2s-rmniex— ky6C24-puPRicy 
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Para Isobutano 

Rig =—(Rp + By +Ry + Rs +Ry + Ry + Ry + Ry + Rig) 

A continuacion se dan los datos de las constantes cinéticas por volumen 
del reactor y que se ajustar6n de acuerdo con el modelo desarrollado por 
Langley” para la alquilacion de propileno con isobutano. Se tomo la cinética para 

reacciones de segundo arden. 

kif togcl Vf = 4.0645 mol” seg 

k 
f = 45726 mol seg”! 

k 
of = 5.0806 mol'seg”! 

Ke! = 5.0806 mol”'seg™ 

k 
f = 0.203 mol'seg™ 

donde 

Cc? 
3 = propileno 

iC “4 = isobuteno 

1C%4 =1- buteno 

47



  

CAPITULO 4 SIMULACION DEL REACTOR DE LA PLANTA DE ALQUILACION 

  

2cC 4 = 2cis — buteno 

21C~4 = 2trans ~ buteno 

iC , = isobutano 

2C“5 = 2 penteno 

2M 1C“4 = 2metil ~ lbuteno 

2M 2C*4 = 2metil — 2buteno 

Cy4-pup = 2.4 - DIMETILPEN TANO 

Co as-1mnex = 2.2.5 - TRIMETILHE XANO 

Co46-tuneer = 24,6 - TRIMETILHEPTANO 

Cra-pmuex = 24 - DIMETILHEX ANO 

Coo4-tup = 2,2,4 — TRIMETILPE NTANO 

Cis4-mue = 2.3.4 - TRIMETILPE NTANO 

Cy46-tmocr = 24,6 - TRIMETILOCTANO 

iC jp Hy, = ASA(aceite so lub le en dcido ) 
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4.5. MODELO DEL SISTEMA DE REACCION 
  

Para simplificar aun mas el modelo antes expuesto, de las 16 reacciones 
unicamente se tomaran en cuenta las reacciones que involucran las olefinas, que 
producen el alquilado, y una reaccién que produce los aceites solubles en 
acido(ASAS). 

4.5.1. i "4 + @ y ~+#-+ 2,24 - TMP 

4.5.2. 1C=4 + iC, —44£45 2,3 ~ DMHEX 

4.5.3. 2cC “4 + iC, —+5-> 2,2,4 ~ TMP 

4.54. 20 “4 + i, —45-+ 2.3.4 - TMP 

45.5. 104 + 2,2,4 - TMP — hi _y iC yp H 6 

De acuerdo con to antes expuesto, la ecuacién general de conservacién de 
masa en la fase acida para un componente i que reacciona es de la forma: 

a Ata (c,. - C;)4 us 
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donde 

K, = coeficiente de transferencia de masa 

a, = area interfacial 

C’, =concentracién del componente i en el equilibrio 

C, = concentracion del componente t 

R, = velocidad de reaccion del componente i 

Este modelo es empleado Unicamente para resolver el sistema de 

ecuaciones diferenciales, y no para correr fa simulacién, se aplica Unicamente 

para el isobutano por ser el reactivo en exceso y mas soluble en el acido(HF) 

comparado con las olefinas, para correr la simulacién se toma el modelo simple de 

ley de potencias, entonces las ecuaciones quedan de la siguiente manera: 

Los perfiles obtenidos para el isobutano, olefinas, dimetilhexano, 

trimetilpentanos y ASA(aceite soluble en acido) se anexan en el apéndice 4 

Balance de isobutano : 

déc, i 

dz V 
  (KGa Gge 2G Gey “Ga Gcers *4G0Gc) 

} 
_ a Kaylor, aad KrayCic, ) 
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Balance de isobuteno : 

dC 

ot =k, Cie, © dz cn4 

Balance de1-—buteno : 

aCye=, NEN = ky CicyCycu, “#5 C   
1074 CCxya_mMP 

Balance de 2c y 2t —butenos: 

  

2cC 4 
a k3 CiCy C2004 

dc = 
21C 74 _ . 

— ~h3 Cie aie, 

St



  

CAPITULO 4 SIMULACION DEL REACTOR DE LA PLANTA DE ALQUILACION 

Balance de 2,2,4-TMP - 
  

dC 2,2,.4-TMP. 
ib =k, Cig, Cicag + 83 Ciege c - ~ksC LS. 2e0=4 3 cng 224 -TMP 

Balance de 2,3 - DMHEX 

dC 2 .3- DMHEX 
TR Cic=, Ci, 

Balance de 2,3,4- TMP 

dC 23,4-TMP - =k4aCic,€ 
21C “4 
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Balance de ASA (iC \,H 2): 

4.6. DATOS DE LAS CORRIENTES 

Las corrientes que estan involucradas en el esquema de simulacién son 
las siguientes: 

4.6.1. Carga de isobutano y olefinas tratada en la seccién Hydrisom 

4.6.2. Isobutano de recirculacién proveniente de la fraccionadora principal 

4.6.3. Corriente de acido fluorhidrico del la fraccionadora principal 

4.6.4. Corriente de acido fluorhidrico de la torre repasadora de acido 

A estas corrientes se les proporciona como datos flujo de cada uno de los 
componentes de fa mezcla y una convinacién de dos de las siguientes variables 
Temperatura, Presi6n 6 fase. 

4.7, METODOS DE CONVERGENCIA 

£1 simulador Aspen Pius emplea métodos de convergencia de fas 

corrientes de los diagramas de flujo que deben resolverse iterativamente, por lo 

que se requiere un estimado inicial, y en algunas ocasiones una secuencia de 

calculo. 

Tales métodos son los siguientes: 
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4.7.1. Wegstein es descrito como “bounded wegstein” 

4.7.2. Directo es descrito como de sustituci6n directa 

47.3. Broyden el cual sé descrive como Broyden cuasi-Newton 

54



  

CAPITULO 5 RESULTADOS, PRESENTACION Y ANALISIS 

  

En esta parte del trabajo se efectuara el andlisis de las corrientes del 
esquema de simulacion de! reactor de aiquilacién, Figuras 5.1 y 5.2 
Comparandose los resultados obtenidos en aspen con los datos de disefio, asi 
como también la comparacién de los resultados por aspen al. introducir datos 
puntuales(reales) de planta respecto de los datos de disefio. 

Como podemos ver en las Tablas de resultados 5.1, 5.2 y de acuerdo a 
los esquemas(Figuras 5.1 y 5.2), las corrientes 6,7,8 y 9, corresponden a las 
entradas y salidas de los dos reactores de alquilacién, y representan los puntos 
primordiates de comparacion. 

En primera instancia se comparan los datos calculados con el simutador 
aspen con los datos de disefio, por io que respecta a la distribucién de los flujos 
de las corrientes de carga 6 Y 7 a los reactores A y B se tienen pequefias 
diferencias, sin embargo el punto de comparacion sé tiene en la cantidad de 
olefinas, esto es debido a que en ef disefio reportan cantidad total y para la 
simulacién se tomo en cuenta el analisis cromatografico de la corriente de carga, 
pero en flujo total no hay diferencia. 

También se ve que las condiciones de operacién son consistentes, esto 
es debido a que se introducen los datos de disefio, donde se notan diferencias 
es en las propiedades de mezcla, debido a que sé esta manejando un sistema 
complejo de multicomponentes. 

Respecto a las corrientes 8 Y 9 de salida de los reactores, las olefinas 
alcanzan una conversién al 100%, lo cual confirma que después de 16 
segundos de tiempo de residencia obtenido de fa simulacién ya no quedan 
olefinas por reaccionar, tal como la literatura menciona, el consumo de olefinas 
es en el primer minuto de reaccién, esto puede verse también en los perfiles de 
concentracién obtenidos al resolver el sistema de ecuaciones diferenciales en el 
apéndice 1 donde se nota claramente que las olefinas reaccionan tapidamente 
en los primeros 7 metros de longitud del reactor. 

Por lo que respecta a la cantidad de alquilado, el desempefio es bueno; 
las cantidades obtenidas de los componentes deseados son similares. 

Otro resultado importante es la cantidad de asas, por aspen se obtiene 
61 Kg mas, lo cual representa una cantidad considerable respecto ai disefio, y 
que por ser un producto indeseable empeoraria su manejo. 

En la corriente 13 de hidrocarburos del asentador a la fraccionadora 
principal, el distingo que podemos apreciar es la cantidad de asas que sé 
arrastra, y tendra que ser separado con el alquilado. Una explicacién puede ser 
que aspen no tiene un modelo de asentador tal como el del disefio det proceso, 
y puesto que la separacién se lleva a cabo efectuada por diferencia de 
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densidad, para correr la simulacién en aspen se eligid como modelo un 

separador que no representa adecuadamente el proceso de separacién que se 

tiene, en el cual se especifican !as condiciones y flujos de los componentes a 
separar, 

Por lo que respecta a las demas corrientes del esquema, todos los datos 

obtenidos muestran una buena aproximacién, lo cual demuestra que el modelo 
es consistente 

Para todas las corrientes involucradas en el esquema de simulacién sé 

trasaron graficas de comparacién(ver Figura 5.3) las cuales se anexan para 

cada corriente, verificando con ello que el simulador ‘Aspen es capaz de 

teproducir los dates de disefio con buena precision. 

E] otro analisis que se hizo fue tomando como base la informacién 

tomada de la planta en operacién, para correr la simulacién sé alimentarén 

datos puntuales de planta, flujos, presiones, temperaturas, y el andlisis 
cromatografico de la corriente de carga a reaccidn. 

La Tabla 5.2 muestra los resultados obtenidos en aspen al utilizar la dicha 
informacién de planta, donde claramente se notan diferencias, basicamente en 

fos flujos masicos de todos los componentes manejados. La carga real es mas 

alta, la diferencia esta en que los flujos son mas altos, principalmente en 

componentes indeseables tal como el propano y n-butano, este ultimo perjudica 

la relacién isobutano/olefinas ya que el n-butano disuelve considerablemente al 

isobutano, por lo tanto el direccionamiento de las reacciones es hacia los 
productos secundarios. En tanto que el propano satura los equipos. 

EI flujo de olefinas es menor y la temperatura también es baja, esto 

mejora la produccién y calidad del alquilado, ya que, por un lado et tener menor 

cantidad de olefinas, fa relacion isobutano/ olefinas aumenta produciendo mas 

alquilado, y al tener menor temperatura el indice de octano alcanzado es mayor. 

Esto no se observa en ja cantidad de aiquilado obtenido respecto al disefio 

corriente 10 de la Tabla 5.2, se tiene un déficit de aproximadamente 2000 kg/hr, 

debido a lo que ya se mencioné:la presencia de propano y n-butano contribuyen 
a la baja produccién de alquilado. 

Para ver mas claramente la diferencia, sé trazaron las graficas 

correspondientes a las corrientes de! esquema de simulacién, Figura 5.4 ahi se 

puede corroborar que al utilizar los datos puntuales de planta siempre se tendra 

diferencias, ya que la carga siempre sera diferente en composicién, cantidad de 

olefinas y pureza del isobutano, estas caracteristicas que dependen de la 

disponibilidad y calidad de las cargas manejadas en la refineria, por lo que ante 

cualquier variabilidad es necesario ajustar las condiciones de operacién lo mas 

cercano posible a las de disefio, que es nuestro principal punto de comparacién; 
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ademas, la garantia en produccién y calidad de alquilado se da sobre la base de 
las condiciones de disefo. 

Es importante recalcar que la carga de butilenos es el rafinado de ia 
planta MTBE(metil- terbutit-eter) y dicha carga dependera en gran medida de lo 
eficiente del tratamiento que se tenga en el reactor hydrisom, antes de 
alimentarse a la seccién de reaccién, con la finalidad de que la carga tenga la 
menor cantidad de impurezas que impida el funcionamiento adecuado del 
proceso. 

La realizacién de la simulacién del reactor de alquilacion, se debe tomar 
como punto de partida para la estructuracién de un modelo mas robusto, capaz 
de representar el proceso mas fielmente, y llevarlo a cabo a régimen dinamico, 
para lograr el mejoramiento y optimizacién de! mismo, con el planteamiento de 
fa funcién objetivo adecuada que traigan beneficios tales como: el 
comportamiento del proceso en los asranques y paros de planta, minimizar el 
consumo de energia y/o maximizar produccién de alquilado.
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TABLA 5.1 RESULTADOS DE ASPEN VS. DATOS DE DISENO 

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  
  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

        

CORRIENTE 3 ASPEN PLUS 3 DISENO % ERROR 

ALIMENTACION 

ISOBUTANO/OLEFINAS 

LIQUIDO 

COMPONENTES 

FLUJO MASA KG/HR 

ACIDO FLUORIDRICO 239.500000 239.500000 0.000000 

PROPANO 3510,500000 3510,500000 0.000000 

ISOBUTENO 1421.000000 1421.000000 0.000000 

1-BUTENO 1244.000000 1244.000000 0.000000 

2C-BUTENO 1776 .000000 1776 .000000 0.000000 

2T-BUTENO 3368.000000 3368.000000 0.000000 

{SOBUTANO 85998.700000 | 85998.700000 0,000000 

N-BUTANO 16026.300000 | 16026.300000 

2,3-DIMETILHEXANO 26.800000 26.800000 

2,3,4-TRIMETILPENTANO 451.700000 451.700000 0.000000 

2,2,4-TRIMETILPENTANO 451.700000 451.700000 0.000000 

ASA(AC. SOLUBLE EN HF) 0.000000 0.000000 

AGUA 0.000000 0.000000 

FLUJO TOTAL KMOL/HR 1994.220000 1997,.490000 

FLUJO TOTAL KG/HR 1.145140E+05 | 1.145140E+05 

FLUJO TOTAL PIE /HR 210.971700 

TEMPERATURA °C 37.797610 37.800000 0.006323 

PRESION BAR 13.530000 13.190000 -2.577710 

FRACCION VAPOR 0.000000 0.000000 

FRACCION LIQUIDA 1.000000 

ENTALPIA KCAUMOL -33.815190 

ENTALPIA KCALIKG -588.878500 

ENTALPIA MMKCAL/HR -67.435910 

ENTROPIA CAL/MOL-K -101.331300 

ENTROPIA CAL/GM-K 1.764644 

DENSIDAD KMOL/CUM 9.452547 

DENSIDAD KG/CUM 542.794100 542.455000 -0.062512 

PESO MOLECULAR PROM. 57.423050 57.329000 -0.164053 

CP MEZCLA CAL/MOL-K 0.703000 0.618900 | -13.588625 

K(cond.mez.) KCAL-M/HR 0.079938 0.080900 1.189370 

VISC MEZCLA cP 0.145748 0.135400 -7.642245 
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CORRIENTE ASPEN PLUS 4 DISENO % ERROR 

ALIMENTACION 

AL ENFRIADOR EA-211A 

LIQUIDO 

COMPONENTES 

FLUJO MASA KG/HR 

ACIDO FLUORIDRICO 119.750000 119.800000 0.041736 

PROPANO 1755 .250000 1755 .300000 0.002849 

ISOBUTENO 710.499900 710.499900 0.000000 

1-BUTENO 621.999900 621.999900 0.000000 

2C-BUTENO 888.000000 888.000000 0.000000 

2T-BUTENO 1684 000000 1684 .000000 0.000000 

ISOBUTANO 42999.350000 42999.350000 0.000000 

N-BUTANO 8013.150000 8013 .200000 0.000624 

2,3-DIMETILHEXANO 13.400000 13.900000 3.597122 

2,3,4-TRIMETILPENTANO 225.850000 225.600000 -0.110816 

2,2,4-TRIMETILPENTANO 225.850000 225.600000 ~0.110816 

ASA(AC. SOLUBLE EN HF) 0.000000 9.000006 

AGUA 0.000000 0.000000 

FLUJO TOTAL KMOL/HR 997.110000 998 .750000 0.164205 
FLUJO TOTAL KG/HR 57257.090000 57257.100000 0.000017 

FLUJO TOTAL PIE /HR 105.485800 

TEMPERATURA °C 37.797610 37.800000 0.006323 
PRESION BAR 13.530000 13 .190000 ~2.577710 
FRACCION VAPOR 0.000000 0.000000 

FRACCION LIQUIDA 2.000000 

ENTALPIA KCAL/MOL -33.815190 

ENTALPIA KCAL/KG -588.878500 

ENTALPIA = MMKCAL/HR -33.717950 

ENTROPIA = CAL/MOL-K -101.331300 

ENTROPIA  CAL/GM-K -1.764644 

DENSIDAD KMOL/CUM 9.452547 

DENSIDAD KG/CUM 542.794100 542.455000 -0.062512 

PESO MOLECULAR PROM. 57.423050 57.329000 -0.164053 

CP MEZCLA CAL/MOL-K 0.703000 0.618900 -13.588625 

K(cond.mez ) KCAL-M/HR 0.079938 0.080900 1.189370 

VISC MEZCLA cP 0.145748 0.135400 -7.642245 
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CORRIENTE 5 ASPEN PLUS 5 DISENO % ERROR 

ALIMENTACION 

AU ENFRIADOR EA-271B 

CIQUIBS 

COMPONENTES 

FLUJO MASA KG/HR 
ACIDO FLUORIDRICO 119.750000 119.800000 0.041736 

PROPANO 1755.250000 1755.300000 0.002849 

ISOBUTENO 710.499900 710.499900 0.000000 

1-BUTENO 622.999900 621.999900 0.900000 

2C-BUTENO 888.000000 888.000000 0.000000 

2T-BUTENO 1684.000000 1684 .000000 0.000000 

ISOBUTANO 42999.350000 | 42999.350000 0.000000 

N-BUTANO 8013.150000 8013 .200000 0.000624 

2,3-DIMETILHEXANO 13.400000 43.900000 3.597122 

2,3,4-TRIMETILPENTANO 225.850000 225.600000 -0.110816 

2,2,4-TRIMETILPENTANO 225.850000 225.600000 -0.1210816 

ASA(AC. SOLUBLE EN HF) 0.000000 0.000000 

AGUA 0.000000 0.000000 

FLUJO TOTAL KMOUHR 997.110000 998.750000 0.164205 

FLUJO TOTAL KG/AR 57257.090000 | 57257.100000 0.000017 

FLUJO TOTAL PIE /HR 105.485800 

TEMPERATURA °C 37.797610 37.800000 0.006323 

PRESION BAR 13.530000 13.190000 -2.577710 

FRACCION VAPOR 0.000000 0.900000 

FRACCION LIQUIDA 1.000000 

ENTALPIA KCAL/MOL -33.815190 

ENTALPIA KCAL/KG -588.878500 

ENTALPIA =MMKCAL/HR -33.717950 

ENTROPIA CAL/MOL-K -101.331300 

ENTROPIA CAUIGNM-K -1.764644 

DENSIDAD KMOL/CUM 9.452547 

DENSIDAD KG/CUM 542.794100 542.455000 -0.062512 

PESO MOLECULAR PROM 57.423050 57.329000 -0.164053 

CP MEZCLA CAL/MOL-K 0.703000 0.618900 | -13.588625 

K(cond.mez ) KCAL-M/HR 0.079938 0.080900 1.189370 

VISC. MEZCLA cP 0.145748 0.135400 -7.642245 
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CORRIENTE 6 ASPEN PLUS 6 DISENO % ERROR 

CARGA AL REACTOR 

RA 

i LiQUIDO 

COMPONENTES 

FLUJO MASA KG/HR 

ACIDO FLUORIDRICO 3.457820E+05 |3.466722E+05 2.567844E-01 

PROPANO 2567.857000 2570.000000 8.338521E-02 

ISOBUTENO 710.499900 976 .125000 2.721220E+01 

1-BUTENO 621.999900 976 .125000 3.627866E+01 
2C-BUTENO 888.000000 976.125000 9.028045E+00 

2T-BUTENO 1684. 000000 976.125000 | -7.2518898+01 
ISOBUTANO 53972.980000 | 54001.300000 5.244318E-02 
N-BUTANO 9941.084000 9946.100000 5.043183E-02 
2,3-DIMETILHEXANO 79928640 80.000000 8. 920000E-02 
2,3,4-TRIMETILPENTANO 699.629600 700.850000 1.741314E-01 
2,2,4-TRIMETILPENTANO 699 .629600 700.850000 1.741314E-01 
ASA(AC. SOLUBLE EN HF)[ 15335.800000 |15375.300000 2.569056E-01 
AGUA 7667.850000 7687.600000 2.569072E-01 
FLUJO TOTAL KMOL/HR 19039.670000 }18052.860000 | -5.466225E+00 
FLUJO TOTAL KG/HR 4.406510E+05 |4.416386E+05 2.2362185-01 
FLUJO TOTAL PIE /HR 502.926500 
TEMPERATURA °C 37.800010 37.800000 | -2.645503E-05 
PRESION BAR 13.190000 413 .190000 0.000000E+00 
FRACCION VAPOR 0.000000 0.000000 
FRACCION LIQUIDA 1.000000 
ENTALPIA KCAL/MOL ~65.082990 

ENTALPIA KCALIKG -2812.109000 

ENTALPIA MMKCAL/HR -1239.177000 

ENTROPIA = CAL/MOL-K -13.239160 

ENTROPIA CAUGM-K -0.572038 

DENSIDAD KMOL/CUM 37.857760 

DENSIDAD KG/CUM 876.173900 890.274000 1.583793E+00 
PESO MOLECULAR PROM. 23.143840 21.292000 | -8.697351E+00 
CP MEZCLA CAUMOL-K 0.480000 0.675600 2.895204E+01 
K(cond.mez ) KCAL-M/HR 0.170037 0.257950 3.408153E+01 
VISC. MEZCLA cP 0.291369 0.255000 | -2.346413E+01 
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CORRIENTE 7 ASPEN PLUS 7 DISENO % ERROR 

CARGA AL REACTOR 

RB 

LiQUIDO 

COMPONENTES 

FLUJO MASA KG/HR 

ACIDO FLUORIDRICO 3.466720E+05 |3.466722E+05 5.769142E-05 

PROPANO 2569.950000 2570.000000 1.945563E-03 

ISOBUTENO 710.499900 976.125000 3.738566E+01 

1-BUTENO 621.999900 976 .125000 5 .6933308+01 

2C-BUTENO 888 .000000 976 .125000 | 9.9239868+00 

2T-BUTENO 1684.000000 976.125000 | -4.203533E+01 

ISOBUTANO 54001.250000 |54001.300000 9.259045E-05 

N-BUTANO 9946 .049000 9946.100000 5.127664E-04 

2,3-DIMETILHEXANO 80.099990 80.000000 |-1.248315E-01 

2,3.4-TRIMETILPENTANO 700 .849900 700.850000 | 1.426833E-05 

2,2,4-TRIMETILPENTANO 700.849900 700.850000 1.426839E-05 

ASA(AC. SOLUBLE EN HF) 15375.300000 115375.300000 | 0.000000E+00 

AGUA 7687.600000 7687.600000 0.000000E+00 

FLUJO TOTAL KMOL/HR 19086.140000 }18052.860000 |-5.413771E+00 

FLUJO TOTAL KG/HR 4.416390E+05 |4.416386B+05 |-9.O0S7171E-05 

FLUJO TOTAL PIE /HR 504.009400 

TEMPERATURA °C 37.800010 37.800000 | -2.645502EB-05 

PRESION BAR 13.190000 13.290000 0.000000E+00 

FRACCION VAPOR 0.000000 0.000000 

FRACCION LIQUIDA 1.000000 

ENTALPIA KCAL/MOL -65.087200 

ENTALPIA KCAL/KG -2812.851000 

ENTALPIA = MMKCAL/HR -1242.282000 

ENTROPIA = CAL/MOL-K -13.228020 

ENTROPIA = CAL/GM-K -0.571671 

DENSIDAD KMOL/CUM 37.868630 

DENSIDAD KG/CUM 876. 250600 890.274000 | 1.600387E+00 

PESO MOLECULAR PROM. 23.139230 21.292000 | -7.983109E+00 

CP MEZCLA CAL/MOL-K 0.480000 0.675600 | 4.075000B+01 

K(cond.mez.) KCAL-M/HR 0.170137 0.257956 5 .161320E+01 

VISC. MEZCLA cP 0.191376 0.155000 |-1.900778E+01       
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TABLA 5.1 RESULTADOS DE ASPEN VS. DATOS DE DISENO 

  CORRIENTE 8 ASPEN PLUS 8 DISENO % ERROR 
  

SALIDA DEL REACTOR 
  

RA 
  

CIQUIDO 
  

COMPONENTES 
  

FLUJO MASA KG/HR 
  

ACIDO FLUORIDRICO 3.457820E+05 3.466722E+05 2.567844E-01 
  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

PROPANO 2567.857000 2570.000000 8.338521E-02 

(SOBUTENO 0.000000 0.000000 

1-BUTENO 0.000000 0.000000 

2C-BUTENO 0.000000 0.000000 

2T-BUTENO 0.000000 0.000000 

ISOBUTANO 49921.030000 | 49968. 700000 9.539972E-02 
N-BUTANO 9941.084000 9946.100000 5.043183E-02 
2,3-DIMETILHEXANO 1359.582000 1360.000000 3.073529E-02 
2,3,4-TRIMETILPENTANO 4128 .748000 4023.550000 | -2.614557E+00 
2,2.4-TRIMETILPENTANO 3912.623000 4023 .550000 2.756943E+00 
ASA(AC SOLUBLE EN HF) 15397.830000 | 15387.000000 | -7.038409E-02 
AGUA 7667.850000 7687.600000 2.569072E-01 
FLUJO TOTAL KMOL/HR 18970.080000 | 18984.600000 7.648304E-02 
  

FLUJO TOTAL KG/HR 4.406780E+05 4.416387E+05 2.175308E-01 
  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

          
FLUJO TOTAL PIE /HR 498 .844100 
TEMPERATURA °C 37.800010 41.500000 8.915639E+00 
PRESION BAR 13.190000 9.330000 | -4.137192F+01 
FRACCION VAPOR 0.000000 0.000000 

FRACCION LIQUIDA 1.000000 

ENTALPIA KCAL/MOL -65.386580 

ENTALPIA KCAL/KG ~2814.726000 

ENTALPIA =MMKCAL/HR -1240.407000 
ENTROPIA = CAL/MOL-K -13.416580 
ENTROPIA  CAL/GM-K -0.577550 
DENSIDAD KMOL/CUM 38.028070 

DENSIDAD KG/CUM 883.399000 880.309000 | -3.510131B-01 
PESO MOLECULAR PROM. 23.230180 23.263000 1.410824E-01 
CP MEZCLA = CAL/MOL-K 0.450000 0.672200 3.305564E+01 
K(cond.mez } KCAL-M/HR 0.170403 0.352400 5.164492E+01 
VISC. MEZCLA cP 0.192284 0.154000 | -2.485968E+01 
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TABLA §.1 RESULTADOS DE ASPEN VS. DATOS DE DISENO 

  

CORRIENTE 9 ASPEN PLUS § DISENO % ERROR 
  

SALIDA DEL REACTOR 
  

RB 
  

LIQUIDO 
  

COMPONENTES 
  

FLUJO MASA KG/HR 
  

ACIDO FLUORIDRICO 3.466720E+05 3.466722E+05 S.769139E-05 
  

  

  

  

  

  

  

PROPANO 2569.950000 2570.000000 1.945525E-03 

ISOBUTENO 0.000000 0.000000 

4-BUTENO 0.000000 0.000000 

2C-BUTENO 0.000000 0.000000 

2T-BUTENO 0.000000 0.000000 

ISOBUTANO 49950.000000 | 49968.700000 3.742343E-02 

N-BUTANO 9946 .049000 9946,100000 5.127638E-04 
  

2,3-DIMETILHEXANO 1358 .365000 1360.000000 1.202206E-01 
  

2,3,4-TRIMETILPENTANO 4129.969000 4023 .550000 ~2,644903E+00 
  

2,2,4-TRIMETILPENTANO 3913.803000 4023.550000 2.727616E+00 
  

ASA(AC. SOLUBLE EN HF) 15437.400000 15387.000000 ~3.275492E-01 
  

AGUA 7687.600000 7687,600000 0,000000E+00 
  

FLUJO TOTAL KMOL/ER 19016 .550000 18984 .600000 -1.682943E-01 
  

  

FLUJO TOTAL KG/HR 4.416650E+05 4.416387E+05 -5.955094E-03 
  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

        
FLUJO TOTAL PIE /HR 499.927500 

TEMPERATURA °C 37.800010 41.500000 8.915639E+00 

PRESION BAR 13.190000 9.330000 | -4.137192E+01 

FRACCION VAPOR 0.000000 0.000000 

FRACCION LIQUIDA 1,000000 

ENTALPIA KCAL/MOL -65.390050 

ENTALPIA KCAL/KG -2815.466000 

ENTALPIA }=MMKCAL/HR -1243.511000 

ENTROPIA CAL/MOL-K -13.404930 

ENTROPIA CAL/GN-K -0.577169 

DENSIDAD KMOLICUM 38.038620 

DENSIDAD KG/CUM 883 .458500 880.309000 | -3.577721E-01 

PESO MOLECULAR PROM. 23.225310 23263000 1.620169B-01 

CP MEZCLA CAL/MOL-K 0.450000 0.672200 3,305564E+01 

K(cond.mez ) KCAL-M/HR 0.170504 0.352400 5.161649E+01 

VISC MEZCLA cP 0.192289 0.154000 | -2.486273E+01 
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TABLA 5.1 RESULTADOS DE ASPEN VS. DATOS DE DISENO 

  

CORRIENTE 10 ASPEN PLUS 10 DISENO % ERROR 
  

EFLUENTE TOTAL 
  

DE REACTORES 
  

LIQUIDO 
  

COMPONENTES 
  

FLUJO MASA KG/HR 
  

ACIDO FLUORIDRICO 6 .924540E+05 6 .933444E+05 1.285862E-01 
  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

    

PROPANO 5137.807000 5139.900000 | 4.073723E-02 

ISOBUTENO 0.000000 0.000000 

1-BUTENO 0.000000 0.000000 

2C-BUTENO 0.000000 0.000000 

2T-BUTENO 0.000000 0.000000 
ISOBUTANO 99871.030000 | 99937.300000 | 6.635558E-02 
N-BUTANO 19887.130000 19892.200000 | 2.549387E-02 
2,3-DIMETILHEXANO 2717.947000 2800.000000 | 3.018933E+00 
2,3,4-TRIMETILPENTANO 8258.717000 8007.050000 |-3.047289E+00 
2,2,4-TRIMETILPENTANO 7826.426000 8007.050000 | 2.307873E+00 
ASA(AC. SOLUBLE EN HF)} 30835.230000 | 30774.100000 |-1.982473E-01 
AGUA 15355.450000 15375.300000 1.292701E-01 
FLUJO TOTAL KMOL/HR 37986 .640000 37969.190000 |-4.593720E-02 
FLUJO TOTAL KG/HR 8.823440E+05 8.832773E+05 1.057751E-01 
FLUJO TOTAL PIE /HR 998.772000 
TEMPERATURA °C 37.800110 41.500000 9.788040E+00 
PRESION BAR 13.190000 9.330000 |-2.926459E+01 
FRACCION VAPOR 0.000000 0.000000 
FRACCION LIQUIDA 1.000000 
ENTALPIA KCAL/MOL. -65.388320 

ENTALPIA KCAL/KG -2815.096000 
ENTALPIA MMKCAL/HR ~2483.918000 

ENTROPIA  CAL/MOL-K -13.410750 

ENTROPIA  CAL/GM-K ~0.577359 

DENSIDAD KMOL/CUM 38.033340 
DENSIDAD KG/CUM 883 428500 880.309000 |-3.531129E-01 
PESO MOLECULAR PROM. 23.227740 23.263000 | 1.518013E-01 
CP MEZCLA CALIMOL-K 0.450000 0.672200 | 4.937778E+01 
K(cond.mez.) KCAL-M/HR 0.170453 0.352400 1.067427E+02 
VISC. MEZCLA cP 0.192286 0.154000 |-1.991101E+01         
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TABLA 5.1 RESULTADOS DE ASPEN VS. DATOS DE DISENO 

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

        

CORRIENTE 13° ASPEN PLUS 13° DISENO % ERROR 

EFCUENTE DE HIDROC. 

DEL ASENTADOR 

CIQUIDO 

COMPONENTES 

FLUJO MASA KG/HR 

ACIDO FLUORIDRICO 1195.385000 1195,400000 0.001255 

PROPANO 3611.507000 3611.500000 -0.000194 

ISOBUTENO 0.000000 0.000000 

{-BUTENO 0.000000 0.000000 

2C-BUTENO 0.000000 0.000000 

2T-BUTENO @.000000 0.900000 

ISOBUTANO 79216.040000 | 79254.100000 0.048023 

N-BUTANO 26237.430000 {| 16237.500000 0.000431 

2,3-DIMETILHEXANO 2586 .946000 2590.000000 0.117915 

2,3,4-TRIME THLPENTANO 7316.717000 7105200000 -2.976932 

2,2,4-TRIMETILPENTANO 6884 .426000 7105 .200000 3.107217 

ASA(AC SOLUBLE EN HF) 104.335100 0.000000 

AGUA 0.050077 0.000000 

FLUJO TOTAL KMOL/HR 1931.487000 1940.590000 0.469084 
FLUJO TOTAL KG/HR 1.171530E+05 { 1.170989E+05 -0.046200 

FLUJO TOTAL PIE /HR 212.514400 

TEMPERATURA °C 48.200010 48.200000 -0.000021 

PRESION BAR 10.220000 10.220000 0.000000 

FRACCION VAPOR 0.000000 0.000000 

FRACCION LIQUIDA 1.000000 

ENTALPIA KCAL/MOL -37.933180 

ENTALPIA KCAL/KG -625.400700 

ENTALPIA MMKCAL/HR -73.268520 

ENTROPIA CAL/MOL-K ~106.876300 

ENTROPIA CAL/GM-K -1.762059 

DENSIDAD KMOL/CUM 9.131707 

DENSIDAD KG/CUM 553.876500 548.792000 -0.926489 

PESO MOLECULAR PROM. 60.654210 60.342000 -0.517401 

CP MEZCLA CAL/MOL-K 0.707000 0.630100 -12.204412 

K(cond.mez.) KCAL-M/HR 0.077327 0.080800 4.298762 

MISC MEZCLA cP 0.143893 0.124200 -15.856119     
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TABLA 5.1 RESULTADOS DE ASPEN VS. DATOS DE DISENO 

  

CORRIENTE 14 ASPEN PLUS 14 DISENO % ERROR 
  

F TOTAL DEL ASENTADOR 
  

AENFRIADORES EA-271A/B 
  

LIQUIDO 
  

COMPONENTES 
  

FLUJO MASA KG/HR 
  

ACIDO FLUORIDRICO 6.931050E+05 6.931048E+05 2.885566E-05 
  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

    
  

  

  

  

  

  

PROPANO 1629.400000 | 16290.400000 | 8.997791E+02 
ISOBUTENO 0.000000 0.000000 

1-BUTENO 0.000000 0.000000 

2C-BUTENO 0.000000 0.000000 

2T-BUTENO 0.000000 0.000000 

ISOBUTANO 22003.800000 | 22003.800000 | 0.000000E+00 
N-BUTANO 3865.800000 3865.800000 | 0.000000E+00 
2,3-DIMETILHEXANO 133 .400000 133.000000 | -2.998501E-01 
2,3,4-TRIMETILPENTANO 950.000000 950.100000 | 1.052632E-02 

2,2,4-TRIMETILPENTANO 950.000000 950.100000 | 1.052632E-02 

ASA(AC SOLUBLE EN HF} 30750.600000 { 30750.600000 | 0.000000E+00 

AGUA 15375.200000 15375.200000 0.000000E+00 

FLUJO TOTAL KMOL/HR 36178.070000 | 36105.720000 | -1.999830E-01 
FLUJO TOTAL KG/HR 7.687630E+05 | 7.687630E+05 | 0.000000E+00 

FLUJO TOTAL PIE /HR 852.661100 

TEMPERATURA °C 41.500010 41.500000 | -2.409638E-05 
PRESION BAR 10.110000 10.110000 | 0.000000E+00 
FRACCION VAPOR 0.000000 0.000000 

FRACCION LIQUIDA 1.000000 

ENTALPIA KCAL/MOL -66.815580 

ENTALPIA KCAL/KG ~3144.349000 

ENTALPIA §=MMKCAL/HR -2417.294000 

ENTROPIA CAL/MOL-K -8.894875 

ENTROPIA CAL/GM-K -0.418594 

DENSIDAD =KMOL/CUM 42.429600 

DENSIDAD KG/CUM 901.604300 890.274000 | -1.256682E+00 

PESO MOLECULAR PROM. 21.249420 21.292000 | 2.003819E-01 

CP MEZCLA = CAL/MOL-K 0.708000 0.675600 |-4.576271B+00 

K(cond.mez.) KCAL-M/HR 0.244371 0.380500 5.570600E+01 

VISC MEZCLA cP 0.189246 0.155000 | -1.8095818+01       
  

¥o 

 



TABLA §.1 RESULTADOS DE ASPEN VS. DATOS DE DISENO 

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

                

CORRIENTE 15 ASPEN PLUS 15 DISENO % ERROR 

HF DEL ASENTADOR 

AL ENFRIADOR EA-21TA 

LIQUIDO 

COMPONENTES 

FLUJO MASA KG/HR 

ACIDO FLUORIDRICO 3.456620E+05 3.465524E+05 | 2.569308E-01 

PROPANO 812.606900 814.700000 | 2.569167E-01 
ISOBUTENO 0.000000 0.000000 

1-BUTENO 0.000000 0.000000 

2C-BUTENO 0.000000 0.000000 

2T-BUTENO 0.000000 0.000000 

ISOBUTANO 10973 .630000 11001.900000 2.569556E-01 

N-BUTANO 1927.934000 1932.900000 | 2.569197E-02 
2,3-DIMETILHEXANO 66.528640 66.500000 | -4.306767E-02 

2,3,4-TRIMETILPENTANO 473.779700 475.050000 | 2.674034R-01 

2,2,4-TRIMETILPENTANO 473.779700 475.050000 | 2.674034E-01 

ASA(AC. SOLUBLE EN HF) 15335.800000 15375.300000 2.569056E-01 

AGUA 7667.850000 7687.600000 | 2.569072E-01 
FLUJO TOTAL KMOL/HR 18042.560000 18052.860000 | 5.705467B-02 

FLUJO TOTAL KG/HR 3.833940B+05 3.843815E+05 | 2.569062B-01 

FLUJO TOTAL PIE JAR 425.235300 

TEMPERATURA °C 41.500010 41.500000 |-2.409639E-05 

PRESION BAR 10.110000 10.130000 | 0.000000E+00 

FRACCION VAPOR 0.000000 0.000000 

FRACCION LIQUIDA 1.000000 

ENTALPIA KCAL/MOL ~66.815580 

ENTALPIA KCAL/KG -3144.349000 

ENTALPIA = MMKCAL/HR -1205.542000 

ENTROPIA  CAL/MOL-K -8,894875 

ENTROPIA CAL/GM-K -0.418594 

DENSIDAD KMOL/CUM 42.429600 

DENSIDAD KG/CUM 901.604300 890.274000 | -1.272676E+00 

PESO MOLECULAR PROM. 21.249420 21.292000 | 2.999812E-01 

CP MEZCLA CAL/MOL-K 0.708000 0.675600 |-4.795737E+00 

K(cond mez ) KCAL-M/HR 0.244371 0.380500 | 3.577640E+01 

VISC. MEZCLA cP 0.189246 0.155000 | -2.209387E+01 
  

  
  

I 

 



  

TABLA 5.1 RESULTADOS DE ASPEN VS. DATOS DE DISENO 

  

CORRIENTE 76 ASPEN PLUS 16 DISENO % ERROR 
  

HF DEL ASENTADOR 
  

AL ENFRIADOR EA-211B 
  

LIQUIDO 
  

COMPONENTES 
  

FLUJO MASA KG/HR 
  

ACIDO FLUORIDRICO 3.465520E+05 3.465524E+05 1.154227E-04 
  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

          

PROPANO 814.699900 814.700000 | 1.227446E-05 

ISOBUTENO 0.000000 0.900000 
1-BUTENO 0.000000 0.000000 

2C-BUTENO 0.000000 0.000000 

21-BUTENO 0.000000 0.000000 

ISOBUTANO 11001. 900000 11001.900000 0.000000E+00 

N-BUTANO 1932.900000 1932.900000 0. 000000E+00 

2,3-DIMETILHEXANO 66 .699990 66.500000 | -3.007368E-01 
2,3,4-TRIMETILPENTANO 475.000000 475.050000 1.052521E-02 

2,2,4-TRIMETILPENTANO 475 .000000 475.050000 1.052521E-02 

ASA(AC, SOLUBLE EN HF) 15375.300000 | 15375.300000 | 0.000000E+00 
AGUA 7687 .600000 7687.600000 0. 000000E+00 | 

FLUJO TOTAL KMOL/HR 18089.030000 18052.860000 | -2.003561E-01 

FLUJO TOTAL KG/HR 3.843820E+05 3.843815E+05 | -1.300791E-04 

FLUJO TOTAL PIE /HR 426 .330600 

TEMPERATURA °C 41.500010 41500000 | -2.409639B-05 | 
PRESION BAR 10.120000 10.110000 | 0.000000E+00 
FRACCION VAPOR 0.000000 0.000000 

FRACCION LIQUIDA 1.000000 

ENTALPIA KCAL/MOL -66 815580 

ENTALPIA KCAL/KG ~3144.349000 

ENTALPIA }=MMKCAL/HR ~1208.647000 

ENTROPIA  CAL/MOL-K -8.894875 

ENTROPIA CAL/GM-K -0.418594 

DENSIDAD KMOL/CUM 42.429600 

DENSIDAD = KG/CUM 901.604300 890.274000 | -1.272676E+00 

PESO MOLECULAR PROM. 21.249420 21.292000 1.999812E-01 

CP MEZCLA CALIMOL-K 0.708000 0.675600 | -4.795737E+00 

K(cond.mez.) KCAL-M/HR 0.244371 0.380500 3.577640E+01 

Wisc MEZCLA cP 0.189246 0.155000 | -2.209387E+01   
  

¥2



TABLA 5.1 RESULTADOS DE ASPEN VS, DATOS DE DISENO 

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

          

CORRIENTE | 17 ASPEN PLUS [ 17 DISENO % ERROR 

RF A LA COLUMNA 

REGENERADORA 

TIQUIDO ° 
COMPONENTES 
FLUJO MASA KG/HR 

ACIDO FLUORIDRICO 890.314600 890.300000 -0.001639897 

PROPANO 2.093015 2.100000 0.332619048 

ISOBUTENO 0.900000 0.000000 

1-BUTENO 0.000000 0.000000 

2C-BUTENO 0.000000 6.000000 

2T-BUTENO 0.000000 0.000000 

ISOBUTANO 28.264560 28 300000 0125229682 
N-BUTANO 4.965740 5.000000 0.6852 

2,3-DIMETILHEXANO 0.171356 0.200000 14.3218 

2,3.4-TRIMETILPENTANO 1.220305 1.200000 -1.692083333 

2,2,4-TRIMETILPENTANO 1.220305 1.200000 -1.692083333 

ASA(AC. SOLUBLE EN HF) 39.500100 39.500000 -0.000253165 

AGUA 19.749920 19.700000 -0.253401015 

FLUJO TOTAL KMOL/HR 46.471850 46 .380000 -0.198037947 

FLUJO TOTAL KG/HR 987.500000 987.500000 Q 

FLUJO TOTAL PIE /HR 1.095270 

TEMPERATURA °C 41.500010 41.500000 -2.40964E-05 
PRESION BAR 10.110000 10.770000 6.128133705 

FRACCION VAPOR 0.000000 0.000000 

FRACCION LIQUIDA 1.000000 

ENTALPIA KCAL/MOL -66.815580 

ENTALPIA KCAL/IKG ~3144.349000 

ENTALPIA MMKCAU/HR ~3.105089 

ENTROPIA = CAL/MOL-K -8.894875 

ENTROPIA CAL/GM-K -0.418594 

DENSIDAD KMOL/CUM 42.429600 

DENSIDAD KG/CUM 901 .604300 890.274000 -1.272675603 

PESO MOLECULAR PROM. 21.249420 21.292000 0.199981214 

CP MEZCLA = CAL/MOL-K 0.708000 0.675600 -4.795737123 

K(cond.mez.) KCAL-M/HR 0.244371 0.380500 35.77639947 

VISC. MEZCLA cP 0.189246 0.155000 -22.09387097 
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FIG. 5.3 GRAFICAS COMPARATIVAS DE ASPEN VS. DATOS DE DISENO 
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FIG. 5.3 GRAFICAS COMPARATIVAS DE ASPEN VS. DATOS DE 
DISENO(CONTINUACION) 

CORRIENTE § DE ALIMENTACION AL ENFRIADOR EA-211B 
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FIG, 5.3 GRAFICAS COMPARATIVAS DE ASPEN VS. DATOS DE 
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FIG. 5.3 GRAFICAS COMPARATIVAS DE ASPEN VS. 
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FIG. 5.3 GRAFICAS COMPARATIVAS DE ASPEN VS, DATOS DE 
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FIG. 5.3 GRAFICAS COMPARATIVAS DE ASPEN VS. DATOS DE 
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FIG. 5.3 GRAFICAS COMPARATIVAS DE ASPEN VS. DATOS DE 
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TABLA52 RESULTADOS CON DATOS REALES VS DATOS DE DISENO 

° CORRIENTE 3 ASPEN(REAL) 3 DISENO % ERROR 

' ALIMENTACION ME-202 

, [SOBUTANO/OLEFINAS Dc 

FASE LIQUIDO 

COMPONENTES 
FLUJO MASA KG/HR 
ACIDO FLUORHIDRICO 286.000000 239.500000 -19.415449 
PROPANO 4235.000000 3510.500000 -20.638086 
ISOBUTENO 925.999900 1421.000000 34.834631 
1-BUTENO 1555.000000 1244.000000 -25.000000 
2C-BUTENO 1944.000000 1776,000000 -9.459459 

2T-BUTENO 2407.000000 3368.000000 28.533254 
ISOBUTANO 4.004810E+05 | 85998.700000 -16.840138 
N-BUTANO 20029.000000 | 16026.300000 -24.975821 

2,3-DIMETILHEXANO 32.000000 26.800000 -19.402985 
2.3,4-TRIMETILPENTANO 538.000000 451,700000 -19.105601 
2,2,4-TRIMETILPENTANO 538.000000 451.700000 -19.105601 
ASA 0.000000 0.000000 
AGUA 0.000000 0.000000 

Flujo Total KMOL/HR 2315.148000 1997.490000 -15.902858 

Flujo Total KG/HR 1.329710E+05 | 1.145140E+05 -16.117680 
Flujo Total PIE /HR 244.091100 
Temperatura °C 30.792610 37.800000 18.538069 
Presion BAR 13.240000 13.190000 -0,379075 
Fraccion Vapor 0.000000 0.000000 

Fracci6n Liquide 4.000000 

Entalpia KCAL/MOL -34.560620 
Entalpia KCAL/KG ~601.732300 

EntalpilaMMKCAL/HR -80.014100 

Entropia CAL/MOL-K -102.704400 

Entropia CAL/GM-K -1.788178 

Densidad KMOL/PIE 9.602790 
Densidad = KG/PIE 551.538200 542.455000 -1.674461 
Peso Molec. Promedio 57.435200 57,329000 -0.185247 

CP Mezcla CAL/MOL-K 39.23.4940 0.618900 -6239.463564 
Cond Mezcla KCAL-M/HR 0.082124 0.080900 -1,512361 
Viscosidad Mezcla cP 0.154419 0.135400 -14.046529           
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TABLA 5.2 RESULTADOS CON DATOS REALES VS. DATOS DE DISENO(CONTINUACION} 

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

        

CORRIENTE 4 ASPEN(REAL) 4 DISENO % ERROR 
ALIMENTACION DC . 

AL ENFRIADOR EA-211A EA-211A 
FASE LIQUIDO 

COMPONENTES 
FLUJO MASA KG/HR 
ACIDO FLUORHIDRICO 123.151100 119.800000 -2.721129 
PROPANO 1823.584000 1755.300000 -3.744494 
ISOBUTENO 398.734100 710.499900 78.188898 
1-BUTENO 669.580500 621.999900 -7.106031 
2C-BUTENO 837.083200 888.000000 6.082645 
2T-BUTENO 1036450000 1684.900000 62.477688 
ISOBUTANO 43266.950000 | _42999.350000 -0,618486 
N-BUTANO 8624455000 8013.200000 -7.087462 
2,3-DIMETILHEXANO 13.779150 13.900000 0.877050 

2,3,4-TRIMETILPENTANO 231.661900 225.600000 -2.616701 
2,2,4-TRIMETILPENTANO 231.661900 225.600000 -2.616701 
ASA 0.000000 0.000000 

| AGUA 0.000000 0.000000 
Flujo Total. KMOL/HR 996.898900 998.750000 0.185686 
Fiujo Total KG/HR 57257.090000 | 57257.100000 0,000017 
Flujo Total PIE /HR 103.813500 +100.000000 
Temperatura °C 30.792610 37.800000 22.756726 
Presion BAR 13.240000 13.190000 -0.377644 
Fraccion Vapor 0.000000 9.000000 
Fraccion Liquido 1.000000 
Entalpra KCAL/MOL -34,560620 
Entalpia| KCAL/KG -601.732300 
Entalpia_MMKCAL/HR -34.453940 
Entropia _CAL/MOL-K -102.704400 
Entropia CAL/GM-K -1,788178 
Densidad KMOL/PIE 9.602790 
Densidad KG/PIE 551,538200 542 455000 -1.646885 
Peso Molec. Promedio 57.435200 57.329000 -0.184904 
CP Mezcla CAL/MOL-K 39.234940 0.618900 -98.422579 
Cond Mezcla KCAL-M/HR 0.082124 0.080900 -1,489829 
Viscosidad Mezcla cP 0.154419 0.135400 -12.316490       

62



TABLA 5.2, RESULTADOS CON DATOS REALES VS. DATOS DE DISENO(CONTINUACION) 

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  
  

CORRIENTE 5 ASPEN(REAL) 5 DISENO % ERROR 

ALIMENTACION DBC 
AL ENFRIADOR EA-211B EA-211B 

FASE LIQUIDO 

COMPONENTES 

FLUJO MASA KG/HR 

ACIDO FLUORHIDRICO 162.848900 4119.800000 -35.933973 
PROPANO 2411.416000 4755.300000 -37.379137 

[SOBUTENO §27.265800 710.499900 25.789462 

1-BUTENO 885.419400 621.999900 -42.350409 

2C-BUTENO 4106.917000 888.000000 -24.652815 

2T-BUTENO 4370.550000 1684.000000 18.613420 

ISOBUTANO 57214.040000 | 42999.350000 -33.057918 

N-BUTANO 11404.540000 8013.200000 -42.321919 

2,3-DIMETILHEXANO 18.220850 13.900000 -31.085252 

2,3.4-TRIMETILPENTANO 306.338000 225.600000 -35.788121 

2,2,4-TRIMETILPENTANO 306.338000 225.600000 -35.788121 

ASA 9.000000 9.000000 

AGUA 0.000000 0.000000 
Flujo Total KMOL/HR 1318.249000 998.750000 -31.989887 

Flujo Total KG/HR 75713.890000 57257.100000 -32.234937 

Flujo Total PIE /HR 137.277700 

Temperatura °C 30.792610 37.800000 18.538069 

Presion BAR 13.240000 13.190000 -0.379075 

Fraccion Vapor 0.000000 9.000000 

Fraccion Liquido 1.000000 

Entalpia KCAL/MOL -34.560620 
Entalpra KCAL/KG -601.732300 
Entalpia MMKCAL/HR -45.560160 
Entropia CAL/MOL-K -102.704400 

Entropia CAL/GM-K -1.788178 

Densidad KMOL/PIE 9.602790 

Densidad — KG/PIE 551.538200 542.455000 -1.674461 

Peso Molec. Promedio 57.435200 57.329000 -0.185247 

CP Mezcla_CAL/MOL-K 39.234940 0.618900 -6239.463564 

Cond.Mezcla KCAL-M/HR 0.082124 0.080900 -4.512361 

Viscosidad Mezcla_cP 0.154419 0 135400 ~14.046529         
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TABLA52 RESULTADOS CON DATOS REALES VS. DATOS DE DISENO(CONTINUACION) 

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

        

CORRIENTE 6 ASPEN{(REAL) 6 DISENO % ERROR 

CARGA AL EA-211A 

REACTORA RA 

FASE LIQUIDO 

COMPONENTES 

FLUJO MASA_KG/HR 

ACIDO FLUORHIDRICO 3.457850E+05 | 3.466722E+05 2.559190E-01 

PROPANO 2636.191000 | _2570.000000 -2.575525E+00 

ISOBUTENO 398.734100 976.125000 §.915133E+01 

{-BUTENO 669.580500 976.125000 3.140423E+01 

2C-BUTENO 837.083200 976.125000 4,424426E+01 

2T-BUTENO 1036.450000 976.125000 -6.180049E+00 

ISOBUTANO 54240.590000 | 54001.300000 ~4.431190E-01 

N-BUTANO 10552.390000 | 9946.100000 -6.095756E+00 

2,3-DIMETILHEXANO 80.307790 80.000000 -3.847375E-01 

2,3,4-TRIMETILPENTANO 705.441600 700.850000 -6.551473E-01 

2,2,4-TRIMETILPENTANO 705.441600 700.850000 ~6.551473E-01 

ASA 15335.800000 | 15375.300000 2.569056E-01 

AGUA 7667.850000 | 7687.600000 2.569072E-01 

Flujo Total KMOL/HR 49039.460000 | 18052.860000 -§.465062E+00 

Flujo Total KG/HR 4.406510E+05 | 4.416386E+05 2.236218E-01 

Flujo Total PIE /HR 501.300000 

Temperatura °C 36.600010 37.800000 3.174577E+00 

Presién BAR 43.240000 413.490000 -3.790751E-01 

Fraccion Vapor 0.000000 0.000000 

Fraccion Liquido 4.000000 

Entalpia KCAL/MOL -65.109180 

Entalpia KCAL/KG -2813.209000 

Entalpia MMKCAL/HR -1239.661000 

Entropia _CAL/MOL-K ~13.222890 

Entropia CAL/GM-K ~0.571329 

Densidad KMOL/PIE 37.980170 

Densidad  KG/PIE 879.016600 890.274000 1.264487E+00 

Peso Molec. Promedio 23.144090 21.292000 ~8.698525E+00 

CP Mezcla CAL/MOL-K 4.224927 0.675600 -8.130950E+01 

Cond.Mezcla KCAL-M/HR 0.170682 0.257950 3.383144E+01 

Viscosidad Mezcla_cP 0.193019 0.155000 -2.452806E+01       
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TABLAS 2 RESULTADOS CONDATOS REALES VS DATOS DE DISENO(CONTINUACION) 

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

    

CORRIENTE 7 ASP&N(REAL) 7 DISENO % ERROR 

CARGA AL EA-211B 

REACTOR B RB 

FASE LIQUIDO 

COMPONENTES 
FLUJO MASA KG/HR 
ACIDO FLUORHIDRICO 3.467150E+05 | 3.466722E+05 -1,234596E-02 
PROPANO 3226.115000 | _2570,.000000 -2.552977E+01 
ISOBUTENO 527.265800 976.125000 4,598378E+01 
1-BUTENO 885,.419400 976.125000 9.292416E+00 

2C-BUTENO 1106.917000 976.125000 -1.339910E+01 
2T-BUTENO 1370.550000 976.125000 -4,040722E+04 
ISOBUTANO 68215.930000 | 54001.300000 -2,632276E+01 
N-BUTANO 13337.440000 9946,100000 -3.409718E+01 
2,3-DIMETILHEXANO 84.920840 80.000000 -6.151050E+00 

2,3,4-TRIMETILPENTANO 781.338000 700,.850000 -1.148434E+01 
2,2,4-TRIMETILPENTANO 784.338000 700.850000 -1.148434E+01 
ASA 15375.300000 ; 15375.300000 0.000000E+00 

AGUA 7687.600000 7687.600000 0.000000E +00 

Flujo Total KMOL/HR 419407.280000 | 18052.860000 -7.502523E+00 

Flujo Total KG/HR 4.600950E+05 {| 4.416386E+05 -4.179073E+00 

Flujo Total PIE /HR §27.751900 

Temperatura °C 35.800010 37.800000 5.290979E+00 

Presion BAR 13.240000 13.190000 -3.790751E-01 

Fraccion Vapor 0.000000 0.000000 

Fracci6n Liquido 1.000000 

Entaipia KCAL/MOL -64.605110 
Entalpia KCAL/KG -2725.108000 
Entalpia MMKCAL/HR -1253.828000 
Entropia —_CAL/MOL-K -14.570460 
Entropia CALIGM-K -0.614596 
Densidad KMOL/PIE 36.773490 

Densidad KG/PIE 871.802300 890.274000 2.074833E+00 

Peso Molec. Promedio 23.707360 24.292000 -1.134398E+01 

CP Mezcla CAL/MOL-K 1.929532 0.675600 -1.856027E+02 

Cond.Mezcla KCAL-M/HR 0.160309 0.257950 3.785265E+01 

Viscosidad Mezcla_cP 0.193285 0.155000 -2.470013E+01         
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TABLA5 2 RESULTADOS CON DATOS REALES VS. DATOS DE DISENO(CONTINUACION) 

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

CORRIENTE 8 ASPEN(REAL) 8 DISENO % ERROR 

SALIDA DEL RA 

REACTORA MER 

FASE LIQUIBO 

COMPONENTES 
FLUJO MASA _KG/HR 
ACIDO FLUORHIDRICO 3.457850E+05 3.466722E+05 2.559190E-01 
PROPANO 2636.191000 2570,000000 -2.575525E +00 
ISOBUTENO 9.000000 9.000000 
1-BUTENO 0.000000 0.000000 

2C-BUTENO 0.000000 0.000000 
2T-BUTENO 0.000000 0.000000 
([SOBUTANO 51205.440000 49968.700000 -2.475029E+00 
N-BUTANO 10552.390000 9946.100000 -6.095756E +00 
2,3-DIMETILHEXANO 1411.021000 41360.000000 -3.751544E+00 
  

2,3,4-TRIMETILPENTANO 2820.244000 4023.550000 2.990658E+01 
  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

        
2,2,4-TRIMETILPENTANO 3192.457000 4023.550000 2.065571E+01 

ASA 15384.270000 15387.000000 1.774225E-02 
AGUA 7667.850000 7687.600000 2.569072E-01 

Fiujo Total KMOL/HR 48987.030000 18984.600000 -1,279985E-02 
Fiujo Total KG/HR 4406550E+05 | 4.416387E+05 2.227386E-01 

Flujo Total PIE /HR 498.257600 
Temperatura °C 36.600010 41.500000 1.180720E+01 

Presion BAR 13.240000 9.330000 -4.190782E+01 

Fraccion Vapor 0.000000 0.000000 
Fraccion Liquido 1.000000 

Entalpia KCAL/MOL -65.338040 
Entalpia KCAL/KG ~ -2815.298000 
Entalpia MMKCAL/HR -1240.593000 
Entropia _CAL/MOL-K -13,354950 
Entropia _CAL/GM-K -0.575440 

Densidad KMOL/PIE 38.106850 

Densidad KG/PIE 884.392100 880.309000 -4.638258E-01 

Peso Molec. Promedio 23.208220 23.263000 2.354812E-01 

CP Mezcla CAL/MOL-K 4.182626 0.672200 -7.593365E +01 

Cond.Mezcla KCAL-M/HR 0.170916 0.352400 5.149935E+01 

[Viscosidad Mezcla_cP 0.193713 0.154000 -2,578786E+01     
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TABLA 52 RESULTADOS CON DATOS REALES VS. DATOS DE DISENO(CONTINUACION) 

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

    

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

CORRIENTE 9 ASPEN(REAL) 9 DISENO % ERROR 

SALIDA DEL FB 

REACTOR B MER 

FASE LIQUIDO 

COMPONENTES 

FLUJO MASA KG/HR 

ACIDO FLUORHIDRICO 3.467150E+05 3.466722E+05 ~1.234596E-02 

PROPANO 3226.115000 2570.000000 -2,552977E+01 

t[SOBUTENO 0.000000 0.000000 
1-BUTENO 0.000000 9.900000 
2C-BUTENO 0.000000 0.000000 

2T-BUTENO 0.000000 0.000000 
ISOBUTANO 64199.550000 | 499638.700000 -2,847953E+01 
N-BUTANO 13337.440000 9946.100000 -3.409718E+01 
2,3-DIMETILHEXANO 1858.863000 1360.000000 -3,668110E+01 
2,3,4-TRIMETILPENTANO 3572.203000 4023.550000 1.121763E+01 
2,2,4-TRIMETILPENTANO 4074.921000 4023.550000 -1.276758E+00 
ASA 16427.600000 15387.000000 -2.638591E-01 
AGUA 7687600000 7687.600000 0.000000E+00 

Flujo Total KMOL/HR 19337.950000 18984 .600000 -1,861245E+00 

Flujo Total KG/HR 4.601000E+05 | 4.416387E+05 -4,180182E+00 
Flujo Total PIE /HR 523.666400 
Temperatura °C 35.800010 41.500000 1.373492E+01 
Presion BAR 13.240000 3.330000 -4.190782E+01 
Fraccion Vapor 0.000000 0.000000 

Fraccion Liquido 1.000000 

Entalpia KCAUMOL -64.900380 

Entalpia KCAL/KG -2727.758000 

Entalpia MMKCAL/HR -1255,058000 
Entropia. CAL/MOL-K -14.744520 

Entropia CAL/GM-K -0.619711 
Densidad KMOL/PIE 36.927990 

Densidad — KG/PIE 878.611900 880.309000 1.927846E-01 
Peso Molec. Promedio 23.792570 23,263000 -2.276448E+00 

CP Mezcla CAL/MOL-K 4.877353 0.672200 -1,792849E+02 

Cond.Mezcla KCAL-M/HR 0.160540 0.352400 5.444387E+01 
Viscosidad Mezcla cP 0.194188 0.154000 -2,609591E+01       
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TABLA 5 2. RESULTADOS CON DATOS REALES VS. DATOS DE DISENO(CONTINUACION) 

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

            

CORRIENTE 10 ASPEN(REAL} 10 DISENO % ERROR 

EFLUENTE TOTAL MER 

DE REACTORES AJB DA-202 

FASE LIQUIDO ~ 

COMPONENTES 
FLUJO MASA _KG/HR 

ACIDO FLUORHIDRICO 6.925000E+05 | 6.933444E+05 1.217865E-01 
PROPANO §862.307000 5139.900000 -1,405488E+01 
ISOBUTENO 9.000000 0.000000 
1-BUTENO 0.000000 0.000000 
2C-BUTENO 0.000000 0.000000 
2T7-BUTENO 0.000000 0.000000 
ISOBUTANO 1.154050E+05 | 99937.300000 -1,547740E+01 
N-BUTANO 23889.830000 | 19892.200000 -2.009647E+01 
2.3-DIMETILHEXANO 3269.885000 2800.000000 -1,678161E+01 

2.3,4-TRIMETILPENTANO 6392.447000 8007.050000 2.016477E+01 
2,2,4-TRIMETILPENTANO 7287.378000 8007.056000 9.237759E+00 
ASA 30811.870000 | 30774.100000 -1.227331E-01 
AGUA 15355.450000 | 15375.300000 1.291032E-01 

Flujo Total KMOUHR 38324.980000 | 37969.190000 -9.370492E-01 
Flujo Total KG/HR 9.007550E+05 | 8.832773E+05 -1,.978733E+00 
Flujo Total PIE /HR 1021.678000 
Temperatura °C 36.110380 41.500000 1.298704E+01 
Presion BAR 13.240000 9.330000 -4.190782E+01 
Fraccion Vapor 0.000000 0.000000 

Fraccion Liquido 1.000000 

Entalpia KCAL/MOL -65.117210 

Entalpia KCAL/KG -2770.583000 
Entalpia MMKCAL/HR -2495.651000 
Entropia _CAL/MOL-K -14.051780 
Entropia CAL/GM-K -0.597870 
Densidad KMOL/PIE 37.511780 
Densidad — KG/PIE 881.642000 880.309000 -1.514241E-01 
Peso Molec. Promedio 23.503070 23.263000 -1.031982E+00 

CP Mezcla CAL/MOL-K 1.541065 0.672200 -1.292569E+02 
Cond Mezcla KCAL-M/HR 0.165403 0.352400 §.306373E+01 
Viscosidad Mezcla cP 0.194073 0.154000 ~2.602169E+01 
  

68 

 



TABLA 52 RESULTADOS CON DATOS REALES VS DATOS DE DISENO(CONTINUACION) 

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

CORRIENTE 13 ASPEN(REAL) 43 DISENO % ERROR 

EFLUENTE DE HIDROC, DA-202 

A FRACC. PRINC. 

FASE LIQUIBO 

COMPONENTES 

FLUJO MASA KG/HR 

ACIDO FLUORHIDRICO 4241.885000 1195.400000 -3.888657 

PROPANO 4336.006000 3611.500000 -20.061083 

ISOBUTENO 0.000000 0.000000 

1-BUTENO 0.000000 0.000000 

2C-BUTENO 0.000000 0.000000 

2T-BUTENO 0.000000 0.000000 

ISOBUTANO 94749.990000 | 79254.100000 -19.552162 

N-BUTANO 20240.130000 16237.500000 -24.650531 

2,3-DIMETILHEXANO 3138.885000 2590.000000 -21.192471 

2,3.4-TRIMETILPENTANO 5450.447000 7105.200000 23.289323 

2,2,4-TRIMETILPENTANO 6325.378000 7105.200000 10.975370 

ASA 80.971050 9.090000 

AGUA 0.050077 0.000000 

Flujo Total KMOL/HR 2269.828000 1940.590000 -16.965871 

Flujo Total KG/HR 1.355640E+05 | 1.170989E+05 -15.768807 

Flujo Total PIE /HR 244.942300 

Temperatura °C 43,700010 48.200000 9.336079 

Presion BAR 40,220000 40.220000 0.000000 

Fraccion Vapor 9.000000 0.000000 

Fraccién Liquido 4.000000 

Entalpia KCAL/MOL -37.533580 

Entalpia | KCAL/KG -628.448000 

Entalpia _MMKCAL/HR -85.196000 

Entropia CAL/MOL-K -105.917100 

Entropia CAL/GM-K -1.773436 

Densidad KMOL/PIE 9.266788 

Densidad _KG/PIE 553.451900 548.792000 -0,849120 

Peso Molec. Promedio 59.724240 60.342000 1.023765 

CP Mezcla CAL/MOL-K 41.810160 0.630100 -6535.480083 

Cond.Mezcla KCAL-M/HR 0.078480 0.080800 2.870916 

Viscosidad Mezcla cP 0.146421 0.124200 -17.890982           
    89
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CORRIENTE 14 ASPEN(REAL) 14 DISENO % ERROR 

HF DEL ASENTADOR DA-202 

A ENFRIADORES DHF 

FASE LIQUIDO 

COMPONENTES 
FLUJO MASA _KG/HR 

ACIDO FLUORHIDRICO 6.931050E+05 | _6.931048E+05 -2.885567E-05 
PROPANO 1629.400000 16290.400000 8.999779E+01 
ISOBUTENO 0.000000 0.000000 
1-BUTENO 0.000000 0.000000 
2C-BUTENO 0.000000 0.000000 
2T-BUTENO 0.000000 0.000000 
ISOBUTANO 22003.800000 22003.800000 0.000000E+00 
N-BUTANO 3865,800000 3865.800000 0.000000E+00 
2,3-DIMETILHEXANO 133,.400000 133.000000 -3.007519E-041 

2,3,4-TRIMETILPENTANO 950.000000 950.100000 1.052521E-02 
2,2,4-TRIMETILPENTANO 950.000000 950.100000 1.052521&-02 
ASA 30750.600000 30750.600000 0.000000E+00 
AGUA 16375.200000 15375.200000 0.000000E+00 

Flujo Total KMOL/HR 36178.070000 36105.720000 -2.003838E-01 
Flujo Total KG/HR 7.687630E+05 7,687630E+05 0.000000E+00 

Flujo Total PIE /HR 829445100 
Temperatura °C 31.000010 41.500000 2.530118E+01 

Presibn BAR 7.260000 10.110000 2.818991E+01 
Fraccién Vapor 0.000000 0.000000 

Fraccion Liquido 1.000000 

Entalpia KCAL/MOL -66.806220 
Entalpia  KCALIKG -3143.908000 
Entalpia MMKCAL/HR -2416.955000 
Entropia —CAL/MOL-K -8.426086 

Entropia CAL/GM-K -0.396533 

Densidad KMOL/PIE 43.617190 
Densidad KG/PIE 926.840000 890.274000 -4.107275E+00 
Peso Molec. Promedio 21.249420 21.292000 1.999812E-01 
[CP Mezcla_CAL/MOL-K 7.622452 0.675600 -1.013448E+03 
|Cond.Mezcla KCAL-M/HR 0.252028 0.380500 3.376413E+04 
Viscosidad Mezcla_cP 0.204204 0.155000 -3.174465E+01 
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[~ CORRIENTE 
  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

15 ASPEN(REAL) 45 DISENO % ERROR 
HF A ENFRIADOR DHF 

EA-211A EA-211A 
FASE MIXED 

COMPONENTES 
FLUJO MASA KG/HR 
ACIDO FLUORHIDRICO 3.456620E+05 | _3.465524E+05 2.569308E-01 
PROPANO 812.606900 814.700000 2.569167E-01 
ISOBUTENO 0.000000 0.000000 
1-BUTENO 0.000000 0.000000 
2C-BUTENO 0.000000 0.000000 
2T-BUTENO 0.000000 0.000000 
ISOBUTANO 10973.630000 | _14001.900000 2,569556E-01 
N-BUTANO 1927.934000 | _1932.900000 2.569197E-01 
2,3-DIMETILHEXANO 66.528640 66.500000 -4.306767E-02 
2,3,4-TRIMETILPENTANO 473.779700 475.050000 2.674034E-01 
2,2,4-TRIMETILPENTANO 473.779700 475.050000 2.674034E-01 
ASA 15335.800000 | _15375.300000 2.569056E-01 
AGUA 7667.850000 | _7687.600000 2.56907 2E-01 

Flujo Total KMOL/HR 18042.560000 | _18052.860000 5.705467E-02 
  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  
  

  

  

          
Flujo Total KG/HR 3.833940E+05 3.843815E+05 2,569062E-01 

Flujo Total PIE /HR 4621 .420000 

Temperatura °C 86.675960 44500000 -1.088577E+02 

Presion BAR 7.260000 410.110000 2.818991E+01 

Fraccién Vapor 0.055959 0.000000 

Fraccién Liquido 0.944041 

Entalpia KCAL/MOL -66.806220 
Entalpia KCAL/KG -3143.908000 

Entalpia MMKCAL/HR -1205.373000 

Entropia CAL/MOL-K -10.434840 

Entropia CAL/GM-K -0.491065 

Densidad KMOL/PIE 3.904116 

Densidad _KG/PIE 82.960210 890.274000 9.068150E+01 

Peso Molec. Promedio 21.249420 21.292000 1.999812E-01 
CP Mezcla_CAL/MOL-K 7.636578 0.675600 -1.030340E+03 

Cond.Mezcla KCAL-M/HR 0.212275 0.380500 4.421162E+01 

Viscosidad Mezcla cP 0.143811 0 155000 7.218452E+00 
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CORRIENTE 16 ASPEN(REAL) 16 DISENO % ERROR 

HF A ENFRIADOR DHF 

EA-211B EA-211B 

FASE MIXED 

COMPONENTES 
FLUJO MASA KG/HR 

ACIDO FLUORHIDRICO 3.465520E+05 | 3.465524E+05 1.154227E-04 
PROPANO 814.699900 814.700000 1,227446E-05 
ISOBUTENO 0.000000 0.000000 
1-BUTENO 0.000000 0.000000 
2C-BUTENO 0.000000 0.000000 
2T-BUTENO 0.000000 0.000000 
ISOBUTANO 11001.900000 11001.900000 0.000000E+00 
N-BUTANO 1932.900000 1932.900000 0.000000E+00 
2,3-DIMETILHEXANO 66.699990 66.500000 -3.007368E-01 
2,3,4-TRIMETILPENTANO 475.000000 475.050000 1.052521E-02 
2,2,4-TRIMETILPENTANO 475.000000 475.050000 41.052521E-02 
ASA 15375.300000 415375.300000 0.000000E+00 
AGUA 7687.600000 7687.600000 0.000000E+00 

Flujo Total KMOL/HR 18089.030000 18052.860000 -2,003561E-01 
Flujo Total KG/HR 3.843820E+05 | 3.843815E+05 +1.300791E-04 
Flujo Total PIE /HR 4633.323000 
Temperatura °C 86.675960 41.500000 -1.088577E+02 
Presién BAR 7.260000 10.110000 2.818991E+01 
Fraccién Vapor 0.055959 0.000000 
Fraccioén Liquido 0.944041 

Entalpia KCAL/MOL ~66.806220 

Entalpia KCAL/KG -3143.908000 
Entalpia | _MMKCAL/HR -1208.477000 
Entropia CAL/MOL-K ~10.434840 

Entropia _CAL/GM-K -0.491065 
Densidad KMOL/PIE 3.904116 
Densidad KG/PIE 82.960210 890.274000 9.068150E+01 
Peso Molec. Promedio 21.249420 24.292000 1,999812E-01 

CP Mezcla CAL/MOL-K 7.636578 0.675600 ~1.030340E+03 
Cond.Mezcla KCAL-M/HR 0.212275 0.380500 4.421162E+01 
Viscosidad Mezcla cP 0.143811 0.155000 7.218452E+00     
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TABLA 52. RESULTADOS CONDATOS REALES VS. DATOS DE DISENO(CONTINUACION) 

  

  

    

  

  

    

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

    

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

CORRIENTE 17 ASPEN(REAL) 17 DISENO % ERROR 
HF A TORRE DHF 

REGENERADORA 

FASE MIXED 
COMPONENTES 

FLUJO MASA KG/HR 

ACIDO FLUORHIDRICO 890.314600 890.300000 -0.001639897 

PROPANO 2.093015 2.100000 0.332619048 
ISOBUTENO 0.000000 0.000000 
1-BUTENO 0.000000 0.000000 
2C-BUTENO 0.000000 0.000000 

2T-BUTENO 0.000000 0.000000 
ISOBUTANO 28.264560 28.300000 0.125229682 

N-BUTANO 4.965740 §.000000 0.6852 
2,3-DIMETILHEXANO 0.171356 0.200000 14.3218 

2,3,4-TRIMETILPENTANO 1.220305 1.200000 -1,692083333 
2,2,4-TRIMETILPENTANO 1.220305 1.200000 -1.692083333 

ASA 39.500100 39.500000 -0.000253165)' 
AGUA 19.749920 19.700000 -0,253401015 

Flujo Total KMOL/HR 46.471850 46.380000 -0.198037947 
Flujo Total KG/HR 987.500000 987.500000 0 
Flujo Total PIE /HR 11.903300 

Temperatura °C 86.675960 41.500000 ~108.8577349 
Presion BAR 7.260000 10.770000 32.59052925 

Fraccién Vapor 0.055959 0.000000 

Fraccién Liquido 0.944041 

Entalpia KCAL/MOL -66.806220 

Entalpia KCAL/KG -3143.908000 

Entalpia] MMKCAL/HR -3.104654 

Entropia CAL/MOL-K -10.434840 

Entropia CAL/GM-K -0.491065 

Densidad KMOL/PIE 3.904116 

Densidad KG/PIE 82.960210 890.274000 90.68149693 

Peso Molec. Promedio - 21,.249420 21.292000 0.199981214 

CP Mezcla CAL/MOL-K 7.636578 0.675600 -1030.340142 

Cond.Mezcla KCAL-M/HR 0.242275 0.380500 44.21161629 

Viscosidad Mezcla cP 0.143811 0.155000 7.218451613         
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FIG. 5.4 GRAFICAS COMPARATIVAS DE ASPEN CON DATOS REALES 
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FIG. 5.4 GRAFICAS COMPARATIVAS DE ASPEN CON DATOS REALES 
VS. DATOS DE DISENO(CONTINUACION) 
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FIG. 5.4 GRAFICAS COMPARATIVAS DE ASPEN CON DATOS REALES 
VS. DATOS DE DISENO(CONTINUACION) 
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FIG. 5.4 GRAFICAS COMPARATIVAS DE ASPEN CON DATOS REALES 
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FIG. 5.4 GRAFICAS COMPARATIVAS DE ASPEN CON DATOS REALES 
VS. DATOS DE DISENO(CONTINUACION) 
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FIG. 5.4 GRAFICAS COMPARATIVAS DE ASPEN CON DATOS REALES 
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FIG. 5.4 GRAFICAS COMPARATIVAS DE ASPEN CON DATOS REALES 

VS. DATOS DE DISENO(CONTINUACION) 

CORRIENTE 17 DE HF A COLUMNA REGENERADORA 
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CAPITULO 6 CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES 

  

CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES 

En principto es importante indicar que el uso del simulador para el estudio 

de esquemas de proceso, representa una de las opciones de analisis mas 
accesibles, ya que se pueden efectuar estudios en el menor tiempo, ya que 
tealiza calculos con una gran rapidez y a un costo minimo. 

El simulador Aspen demostré tener caracteristicas muy similares a las 
condiciones de disefio, lo cual indica que el modelo propuesto y los modelos 
elegidos de los equipos empleados del simulador, asi como la cinética tomada 
de la literatura, fueron argumentos suficientes para lograr la reproduccién de los 
datos operacionales del esquema de simulacion con resultados satisfactorios, a 
pesar de ser un modelo sencillo. 

Puesto que las composiciones de los cuatro butenos son basicamente 
similares, los butenas son isomerizados antes de la alquilacién con isobutano. El 
paso de isomerizacién produce con isobutano el ion 2,2,4-trimetilpentil para 
formar el] 2,2,4-TMP(trimetilpentano), principal producto final. El ion 2,2,4- 
trimetilpentil es capaz de isomerizar también otros iones trimetilpentil y producir 
otros trimetilpentanos, principalmente 2,3,4-TMP(trimetilpentano). 

Es importante aclarar que la simulacién efectuada a estado estacionario 
sirve de base para mejorar el funcionamiento del proceso, estableciendo las 
condiciones de operacion y lograr que el proceso sea mas eficiente. 

Cabe mencionar que Ia cinética utilizada para poder correr la simulacién 
se estimo de los datos reportados en la literatura para alquilacién de propileno, 
estos datos fueron ajustandose ai esquema de simulacién propuesto, con 
buenos resultados. 

Es recomendable continuar con otro estudio que sea mas robusto, en el 
que se incluyan los coeficientes de transferencia de masa, y todas las 
reacciones quimicas que sean importantes para el modelado completo del 
reactor ya que la modelacion y simulacién efectuada esta basada en informacion 
de como es el comportamiento de sistemas en fase liquida con trasferencia de 
masa Unicamente 6 bien cuando se controla por ta cinética. 

También es importante la realizacion de un modulo para computadora 
donde el operador en planta pueda predecir el comportamiento del proceso, 
buscando siempre una mayor produccién y calidad de alquilado. 

Podemos concluir que e} cbjetivo planteado sé pudo cubrir con resultados 
hasta cierto punto satisfactorio, ya que el mcdeio propuesto es capaz de 
reproducir los balances de materia y condiciones de operacién de disefio y que 
podra servir como punto de partida para un estudio mas completo. Ademas se 
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CAPITULO 6 CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES 

  

recomenda utilizarlo en las plantas de alquilacién de PEMEX-REFINAGION, y 
procurar el mejoramiento en las condiciones de operacién del proceso. 
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CAPITULO & APENDICE 

APENDICE 8.1 PERFILES DE REACTIVOS Y PRODUCTOS 

El sistema de ecuaciones diferenciales se resolvid utilizando el método de 
Rungen Kutta de cuarto orden, para la obtencién de los perfiles de 

concentracion respecto a la longitud del reactor, y puesto que ef isobutano es 
mas solubie en el HF que fos butilenos y reactivo en exceso, se considera el 
coeficiente de transferencia para el isobutano. 

PERFILES DE REACTIVOS Y PRODUCTOS 
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PERFIL DEL 22,4-TRIMETILPENTANO 
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APENDICE 8.2 Anilisis tipico de la carga a reacci6n. 

  

  

  

  

  

  

  

  

  

    

COMPONENTE % VOLUMEN 

PROPANO 2.7 

PROPILENO 0.0 

ISOBUTANO 41.9 

N-BUTANO 18.7 

1-BUTENO 7.9 

ISOBUTENO 1.5 

2-TRANS BUTENO 16.2 

2-CIS BUTENO 41.2 

AMILENOS 0.0 

BUTADIENO 00     
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APENDICE 8.3 DATOS DE LAS CORRIENTES DE ALIMENTACION 

APENDICE 

  2 REAL(PUNTUAL) 
  

  

  

    

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

            

CORRIENTE 4 REAL(PUNTUAL) 
OLEFINAS iSOBUTANO 

[~~ EQuIrO: A ME-202 A ME-202 
FASE LIQUIDO LIQUIDO 

COMPONENTES 
FLUJO MASA _KG/HR 
ACIDO FLUORHIDRICO 0.000000 | 286 000000 

PROPANO 0.000000 4235 000000 

ISOBUTENO 925.999900 0.000000 

| 4-BUTENO 1555.000000 0.000000 

2C-BUTENO 1944000000 0.000000 

2T-BUTENO 2407.000000 0.000000 

ISOBUTANO 6645.000000 93835.990000 

N-BUTANO 5035.000000 14994 000000 

2,3-DIMETILHEXANO 0.000000 32.000000 

2,3,4-TRIMETILPENTANO 0.000000 538.000000 

2,2,4-TRIMETILPENTANO 0.000600 §38.000000 

ASA 0.000000 0.000000 

AGUA 0.000000 0.000000 

Flujo Total KMOL/HR 322.718000 1992.430000 

Flujo Total KG/HR 48512.000000 1.144590E+05 

Flujo Total PIE /HR 32548540 208.564600 

Temperatura °C 30.800010 30 800010 

Pregion BAR 13.240000 43 500000 

lEntalpia__ MMKCAL/HR -8 017284 -71.996810 
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CORRIENTE 1 DISENO 2 DISENO 

BUTILENQS ISOBUTANO 

EQUIPO A ME-202 A ME-202 

FASE LIQUIDO LIQUIDO 

Temperatura °C 37 800000 37.800000 
Presi6n BAR 14.2200G0 13.530000 

Fraccién Vapor 0.000000 0.000000 

Fiujo Molar, KMOL/HR 351.511000 1642.709000 
Flujo Masa KG/HR 20152.398000 94361.791000 

Flujo Volumétrico PIE /HR 36.102000 174.886000 

Entalpra MMKCAL/HR -8.532000 -58.904000 
Flujo Masa KG/HR 

ACIDO FLUORHIDRICO 0.000060 239.500000 
ETANO 0.000000 0.000000 
PROPILENO 0.000000 9.000000 

PROPANO 0.000000 3510.500000 
ISOBUTANO 8676.399000 77322.297000 

N-BUTANO 3663 000000 12363.299000 

| ISOBUTENO 1421,000000 0.000000 
1-BUTENO 1244.000000 0.000000 
2C-BUTENO 1776.000000 0.000000 
2T-BUTENO 3368.000000 0.000000 
2M1-BUTENO 0.000000 0.000000 
2M2-BUTENO 0.000000 0.000000 
1-PENTENO 0.000000 0.000000 
2-PENTENO 0.000000 0.000000 

2T-PENTENO 0.000000 0.000000 
2,3-DIMETILHEXANO 0.000000 26.200000 

2,2,4-TRIMETILPENTANO 2.000000 450.000000 

2,3,4-TRIMETILPENTANO 2.000000 450.000000 
ASA 9.000000 0.000000 
AGUA 0.000000 0.000000   
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APENDICE 8.4 DATOS DE LAS CORRIENTES DE ALIMENTACION(DISENO) 

(CONTINUACION) 

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

CORRIENTE 11 DISENO 42 DISENO 

HF DE TORRE |HF DEL ACUM. DE 

EQUIPO REPAS.DA-203 | FRACC. DA-204 | 

FASE VAPOR LIQUIDO 

Temperatura °C 146.100000 43.300000 

Presion BAR 10.340000 9.420000 

Fraceién Vapor 1.000000 0,000000 

Flujo Molar, KMOLW/HR 73.983000 48.935000 

FlujoMasa KG/HR 2560,200000 1011.900000 

Flujo Volumétrico PIE /HR 249.410000 4.152000 

Entalpia] MMKCAL/HR -3.746000 -3.233000 

Flujo Masa KG/HR 

ACIDO FLUORHIDRICO 894.400000 951.800000 

ETANO 0.000000 0.000000 

PROPILENO 0.000000 0.000000 

PROPANO 43.500000 59.600000 

ISOBUTANO 1348.300000 0.500000 

N-BUTANO 216.100000 0.000000 

ISOBUTENO 0.000000 0.000000 

41-BUTENO 0.000000 9.000000 

2C-BUTENO 0.000000 0.000000 

2T-BUTENO 0.000000 0.000000 

2M1-BUTENO 0.000000 9.000000 

2M2-BUTENO 0.000000 0.000000 

41-PENTENO 0.000000 0.000000. 

2-PENTENO 0.000000 0.000000 

2T-PENTENO . 0.000000 0.000000 

2,3-DIME TILHEXANO. 4.400000 0.000000 

2,2,4-TRIMETILPENTANO 8.500000 0.000000 

2,3,4-TRIMETILPENTANO 8.500000 0.000000 

ASA 19.700000 0.000000 

AGUA 419.800000 0.000000         
  

17


	Portada 
	Índice
	Resumen 
	Capítulo 1. Introducción
	Capítulo 2. Generalidades
	Capítulo 3. Descripción del Proceso de Alquilación con HF
	Capítulo 4. Simulación del Reactor de la Planta de Alquilación
	Capítulo 5. Resultados, Presentación y Análisis
	Capítulo 6. Conclusiones y Recomendaciones
	Capítulo 7. Bibliografía
	Capítulo 8. Apéndice



