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CAPITULO I

INTRODUCCION



INTRODUCCION

La simulacidn de procesos, se define como la representa
cibn hecha por medio de modelos de ecuaciones matemiticas de
un proceso quimiceo, aque al ser resueltos proporcionan infor-

macibn acerca del comportomiento tedrico del mismo.

Hoy en dfa, la simulacibn de procesos se ha convertido-
en una herramienta (til en el anélisis y disefio de procesos-

quimicos.

Ya que en la actualidad, la gran mayori{a de las plantas
quimicas o petroquimicas, antes de construirse, generalmente

se realiza la simulacibn del proceso.

El objetivo del presente trabajo, es el de llevar a ca-

bo la simulacién del proceso de 1a Planta de Metianol I.

En el capitulo 1I, se da una descripcidn del estado - -
actual de la simulacién de procesos, sus enfoques y estructu
ras, as{ como también los algoritmos utilizados para la gene

racibén de un Sistema de Simulacibén de Procesos.



En el capftulo III, se preesenta la descripciédn del pro-
ceso de la Planta Metanol I del complejo Petroauimico Texme—
lucan, donde se cescriben las etapas gque involucran la obtepn

cién del metanol.

Por otro lado, en el cap{tulo IV se desarrollan y anal}l
zan los modelos utilizados para la simulacién del proceso de
la Planta de Metanol; as{ como también se dan los datos de =

disefio y 1a simulacibdn de la Planta de Metanol.

En el capftulo V, se analizan los resultados obtenidos~
de la simulacibn de la Planta de Metanol en funcién de los =

modelos descritos en el capitulo anterior,

Por iltimo, en el cap{tulo VI, se dan las conclusionesw
y recomendaciones derivadas del desarrollo y resultados del-

presente trabajo.

En el apédndice A, se da una descripecién del metanol, -
sus propledades, caracter{sticas y usos que tiene actualmen-

te, as{ como también de sus futuras aplicaciones.



CAPITULO X1I

GENERALIDADES



SIMULAZION DE PRCCE.CS

En afos coricntes, la =imla-ibn de procere- -¢ ha con
vertido en una herrsmienta 1it!] para el anflisis y disefio -

de procesos quimicos.

El .‘esarrollo de la simulacidn aplicada a jroresos qui
micos, s~ inicla a mediados de 1950 y el nrimer simulador =
enarece en 1956, A mediados de 1960, la estructura para la
simulazibn de procesos, llamada: krograma Mocular, fué cris

alizzda. De acucrdo a este enfoque, cada esquema del proe
130 es representado por la unibn de una serie de mbdulos -

mi .TAtTmas, con redes flexibles y arbitrarias.

La representacién de un proceso quimico por medio de -
m2:.1o0s de ecuacicnes matemfticas, ha dado origen a lo que=-
se conoce hoy en d{a como simulacibn de procesos, los cua —
les nos brindan al resolverse, datos del comportamiento --
tebrico del proceso.

En la actualidad, la gran mayoria de las plantas quiml
cas o petroguimicas que son disefiadas, son simuladas a tra-
vls de modelos matemiticos; estos modelos son usualmente un
programa de computadora, conocido generalmente como "Simula

dor de Procesos” o “"Sistema de Simulacién®™ (FLOWSHEETING).



Kehat y Shacham (1973), clasifican a los programas de =
simulacién e proresos de arurrdo a su estructura y usos. E1
programa puerrle crfr desarrollado para simular cualouvier proce
£o én pa-ticular; tal pregrama puede cer resuelto en forma g
firiente, ucando térnicas numéricas rofisticadas, ya que la-
simulacidn es rnforada c~mo un problema matemidtico con res =
tricciones y eruaciones completamente definidas. Generalmen

te las ecuaciones son rdispersas y muchas de ellas son no li-

neales.,

Las ecuariones, aeneralmente aqrupadas (cdlculo de - -
flash, destilaciones, etc.), se resuerlven utilizando algorit
mos especialmente dicefados, que son robustos (raramente de-
fectuosos) y efirientes. El métordo mas natural para resol-~

ver las ecuariones, es £l de mdé~ulo por mddulo.

Como <@ menr~iond anteriormente, carfa paso de procesa --
miento quimiro estd reprreentado por un modelo matemdtico -
1lamado mérulo unitario. tetos mérulos unitarios estén uni-
dos por una cerie de datos nue representan el flujo de masa~
y enrrafa rntre la- unidades de proceso. Un programa ejecu-

tivo surrrvisa r1 flujo fe informacidn entre los médulos.

Un sistema fe ~imulacién purce ser utilizado tanto para
1a simula~i&n a ~=tado errtacionario, como para la simulacién

dindmica y para equipo ' specifico.



La ~imulazidn a ~ctofo ¢ ~tacfonario ¢ lrula <1 nalance-
de mera y rarrafa el rroreco. La- ron”lciones e operacidn
“e toras las unirades v las corriontes de alinentacifbn iousl
mente e fijan. Los mosrlos matemiticoe slasbrdicos pera --

los mdédulos normalments son Farilee fe zenersr.

Tl propdsito e la =imulacidn 'indrira rs difrrente, ya
que ésta empiera a un punto daco en tiemno v calrula los cam
bios de flujos ce masa y enrraie <n un rro~e~o0 a incrementos
consecutivos de tiempo, por encima fAr un orriodo e tiempo -

cando.

A continuacidn sr precentan algunac fiferencias sntre =

1a simulacidn a rrtar'o cetari~nario y la simularidn dinamica,

1.~ Para refleiar rl tiempo e cam~io en flujos y ron-
diriones “e proceso, lon morelos incluysn ecuaclio=~
nes cdiferenciales cependientes del tiempo.

2.- La feacripeidn de las condiciones de las corrien—-
tes el proceso, pueden ser especificadas en la si
mularién dindmica. Estas son utilizacdas como con=
diciones iniciales en la =clucidn de las ecuacio--
nes diferenciales. En la simulacidn a estado esta
cionario, la descripcidn e< omitir~a, excerto cuan-
do s, ecstiman las corrientes cur form2n una recirs

culacidn.



3.~ Los tanaues elevados, tiempos o resi<enrin en los
reactores, tiempos r¢ rrtraro en tuberias, cte,, -
tirnen un papel importante rr el célrule fr las =--
condicionrs de corrirnte a lo larao “el prorecos a-
intervalos sucerlvos e tiempo. Fstos no delen --
ser ianorados en la simulanidn dinimica, pero son-
irreleventes en 12 rimularidn a e-tado estaciona~~
rio.

M= Las corrientes fe recirculacidén no presentan pro=e
blemas de convergencia en la simulacidn dinfmica.
Sus condicioncs iniclales son conocldas y los cam-
bios ocurren gradualmente; asf que ellas no afec—=
tan a sus unidaces de festino, ya aue son tratadas
como cualquier corriente intermecdia,

5.= La terminacién de la =imulacién dindmica consiste-~
en la descriprién de lar condiriones rfe corriente-
a cualauler incremento de tiempo. De acuerdo a eg
to, los flujos son mds voluminosos aque cuando es -

para la simulacidn a rrtado nrtacionario,.

La simulacién dindmira es més rompleja y costosa compu-

tacionalmente.

Westerberg (1979), en su libro ¢rfine a un sistema de -
simulacién (Flowsheeting)} como: "El uso de la computadora —-

para realizar el balance de masa y energfa, dimensionamiento



re enuipo y cdlrulo de rortos para un ororero a estardo esta-

rionario". Una cefinicién mas amplia ff un sistema de simu-

lacidn, incluye: "Cualouier szistema e programacidn por com

putacdora gue acepta como entraca, informacidén acerca de un-

proceso, a un nivel de diaorama cde flujo y qur realice anali

sis aue son utilizados en el Fesarrollo, disefio u operacidn-

de procesos'.

Otros tipos de andlisis que son importantes incluyen:

1.-

So-

Simulacidn dindmica: para rstudios realizados en -
sistema de control, para el arranque y paro de -—=~
plantas y operaridn en emeraencias,

Optimizacidén: A un nivel de cubsistrma, y/o para=-
el proceso completo,

Sintesis fe procesos: Farticularmente para subta-
reas, tal como intrgracién dr eneraia,cetermina -~
cidn ce secuenrias cfe separacién y estrateaias de-
controle.

Pronramacidén y seruencila fe operaciones Batch: In-
volucrando tanto simulacién estocéstica, como algp
ritmos ~eterministicos.

Andlisis de eficisncia en enerafa: Basada en la =~
sequnda ley de la termodindmica y con los concep=-
tos de la enerqia disponible =n sus diferentes for

mase

v



6.~ Seauridad y anllisis de funcionamiento: Con &nfa-
sis en procesos operables y determinacién de proba
bles factores de corriente,

7.~ Sistemas de simulacién: Sistemas que son bastante
probables para determinar y proveer una estimacién
del riesao econdmico, operaciones factibles y la =

varianza estadistica.

Todos estos tipos de andlisis estin basados en modelos-
matem8ticos aproplados, aue se derivan de la informacién del

proceso a un nivel de diagrama de flujo.

Los elementos esenciales de cualguier sistema de simula
cién a gran escala cue ayudan en el anilisis de ingenier{a,-
estin expuestos en 1la figura 1. El sistema puede verse, co=-

mo la construccidén de una estructura de bloques,
Los bloques del sistema de simulacidén son:

a) Modelos.
b) Algoritmos.

€) Programa de computadora (Software).

d) Interfase con el usuario,

10



PROBLEMA

FIGURA

——— RESULTADOS

/

INTERFASE
CON EL
USUARIO

SOFTWARE

ALGORITMOS

MODELOS

I- ESTRUCTURA DE BLOQUES DE UN SISTEMA DE
SIMULACION PARA EL ANALIS!IS DE INGENIERIA
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MODELOS

El corazdn de un sistema de simulacién de procesos, son
los mocdelos de las operaciones unitarias. La estructura de-

los modelos estd exnuesta en la fiqura 2.

Los modelos proveén una serie de relaciones algebréicas

no lineales de la forma:
Variables de Salida = f (Variables de entrada) (1)

Las variables de entrada, son las variables de corrien-
te de entrada y los pardmetros del modelo (mue <on las varia
bles requeridas para especificar la funridn cde la operacidn-

unitaria)l.

Las variables de sallda =on, la= variables de corriente
de salida, ejecucidn y dimensionamiento (tal como los reque-
rimientos de potencia de una bomba o el calor requerido por-
un calentador), y las variables internas o de retencidn (tal
como las temperaturas de cada etapa, composiciones y valores
de Ki en una columna de destilaciédn). Estas variables inter
nas son valores intermedios que no se requieren en el diaara

ma de flujo, pero son almacenadas para utilizarse como valo-

12
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PARAMETROS
DEL MODELO

MODELDO
DE UNA
OPERACION >
VARIABLES DE VARIABLES DE
CORRIENTE DE UNITARIA CORRIENTE DE
ENTRADA SALIDA
ariasLes |
| VARIABLES . VARIABLES
| INTERNAS | % RESULTANTES
| {(De Retencion) | {Dimensicnamiento y Ejecucidn)
e -

FIGURA 2~ DIAGRAMA ESQUEMATICO DEL MODELO DE UNA
OPERACION UNITARIA



14

res inicialee eon la préxima f$keracidn, si 1a unidad forma -

parte de una recirculacién.

En 21 enfoaue modular secuencial, loc morfelos de lac u=
nidades de procero son implementados= como subrutinas de pro-
gramacién, aue calculan la< variables de corriente de sallda,
en funcidn de las variables de rorriente de entrada y de los
pardmetros rel modelo., La subrutina llama a un paquete de =
propiedades f{siras, oue calcula las propiedades termofisi--
cas, tal como entalpias, constantes de equilibrio 1{quicdo-va~

por, densidades, etc,

Funcionalmrnte el modelo de una operacién unitaria, pue

de ser expresado como:
F (u x, ¥, 2z,2)=0 )

Donde: u = Vector de los parimetros del modelo.

Variables de corrirnte de entrada,

1%
1

Varlables de corriente de salida.

<
i

Variables internas (o fr retencidn).

N
n

[a]
[

Variahles resultantes (ejecucldn y dimencsio-
namiento).

£n la rimulacién de un procrco, el nimero total de ecua



ciones es igual a la suma del nimero de variables de corrien
te de salida, variahles internas y variables resultantes.

El niimero de grados de libertad r=s iaual al nfimero total de-
parfmetros del modelo y de las variables de corriente de en~
trada. El nimero total de variables generalmente es mis ==
arande que el niimero de qrados de 1ibertad, debido a la aran
cantidad de variables internas<, nor ~jemnlo; en una columna-
de destilacién las temperaturas de cada etapa, romposiciones,
entalplas, valores de Ki, rdensidades, rtc., son variahles in

ternas.

Estas son alaunas combinaciones posibles de los paréime--
tros del modelo, aue son utilizadas para especiffcar una ope

racién unitaria.

En general, el nimero total de variables en el modelo -=
de la operacién unitaria deben ser las mismas, para diferen=
tes tipos de especificacliones, pero se clasifican como paré-
metros del modelo a: las variables de corriente de entrada,=-
variables de corriente de =alida, variables inteormas o varia

bles resultantes.

El flujo de informacidn Fe un <istema Ae simulacién, se-

presenta en la figura 3.

15
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DEFINICION DEL PROCESO

BALANCE DE
MASA Y ENERGIA

DATOS DE

L ! DIMENSIONAMIENTO

DIMENSIONAMIENTO
DEL EQUIPO

DATOS

{_— TECNICOS

EVALVACION

TECNICA )
DATOS DE
! COSTOS
‘ | S X ESTIMACION DE
UTILIDADES ¥ . COSTOS
REQUEREMIENTOS
DE MATERIA PRIKA -

DATOS . DEL
L { PROYECTO

EVALUACION
ECONOMICA

FACTIBILIDAD

FIGURA 3~ FLUJO DE INFORMACION EN UN SISTEMA DE
SIMULACION



La entrada a la fase de edlcrulor Aerl balan~e de masa y-
eneraia, es el diaarama “e flujo, fefinico con suficiente e
talle para voder determinar todas las corrientes intermedias
y de productos, y la unicdad ejecutora para todas las unida~-

des.

Los resultados del balance de masa y energfa, aumentan-
con la cantidad de datos que proveé la entrada del tamafio ==-
del equipos como ejemplos de la cantidad de datos, se inclu-
yen, el supuesto factor de ensuciamiento de un camhiador de~

calor o los gastos cde vapor permisible en una columna.

51 el tamafio del equipo es utilizado para definir el --
diagrama de flujo; entonces el dimensionamiento del mismo --
biene a ser un chlculo trivial, Si las especificaciones rea
lizadas son utilizadas para definir el diagrama de flujo; en
tonces el halance de masa y enerqfa es relativamente ficil,=-

pero el dimensionamiento es mas dificil.

La estimacién el cocsto, requiere como entrada el tama-
fio del equipo, materiales de construccién y otros datos nece
sarios para determinar la inversién. Las utilidades, mate—
ria prima, mano de obra, mantenimiento y otros requerimien -
tos son necesarios para determinar el costo de manufactura,
Datos de costo, tales como, coeficientes de correlacién de =
costos e indices de inflacidn, también deben ser provistos -

por el usuario =n forma de un bhanco de datos.

17



Finalmente, la evaluacién técnica-econdmica, es la aso-

ciacién de costos, tanto fijos como variables a un esqucma de

proceso, y que permite valorar su factibilidad.

Antes de concluir la discusién de los modelos, es nece-~

sario hacer alqunas observaciones generales:

1."‘

3.-

dom

Lo descrito anteriormente es necesario, para obte--

ner un mejor cntendimiento de un proceso para bene-

ficio c¢el modelo.

En la mayorfa de los modelos estén expuestas las im
plicaciones o postulados acerca del proceso; un mg
delo del sistema de simulacidn checa la consisten—-
cia de los postulados.

Cuando se modela detalladamente, es mis realista la
evolucién del proceso.

El mayor beneficio de los modelos, e<td en la cone-
sistencia de las evaluaciones, y ademis como una he
rramienta en las comunicaciones. El usuario de un~-
sistema de simulacidn puede obtener cualquier resul
tado que desee, en forma de un manual de evaluacién,
ajustando creativamente los postulados, pero estos-
pueden ser explicitos y los resultados deben ser ~—

consistenters con todos los postulados,

18



ALGORITMOS

El problema matemético primario que epc reruelto en la -
simulacién a ectado estacionario, re la ~olucién de arandes=
«istemas de ecuaclones alarbr&jecac no lineales, Sargent -——
(1980) describe alaqunos métordos aenerales para la colucién -

de sistema de ecuarlones no linealr-~,

Fl1 punto principal en ta rimularién a retado estaciona~
rio es rl ciagrama do blocucs del modelo, que especifica to-
das las ecuacliones que deben ser resueltas. Para la solu ==
c1én de éstos sistemas de ecuaciones, han sido propuestos ——

tres enfoques que son:
1.~ Enfoque modular secuencial,
?.= Enfoque orientado a ecuaciones.
3.- Enfoque modular simultdneo o de doble rompimiento.
A continuacidn se da una breve degeripcién de cada uno.

MODULAR SECUFNCIAL

El término MODULAR SECUENCIAL, fué utilizado por Wester

berag (1979) vara descrihir el enfoque cue es usado hoy, eren
clalmente por toros los simuladores industriales. Fn ecte -

onfogue se desarrolla una rubrutina para rada tipo de blonue,

19



que calculan las variables rfe corriente de salida en funcidn
de lag variables fe corriente de entrada y los parémetros -
del bloque. Las rutinas son llamacas después, para simular-

el proceso.

Las corrientes de recirculaclén, son cortadas y llevaw-
das a convergencia por un proceso 1teraiivo. Estimaciones ~
iniciales, de estas variables dehben ser proporcionadas (For-
el usuario o automdticamente). Lar especificaciones (Res -

tricciones) también son resueltas i{terativamente.

Para pofler resolver un diagrama cfe flujo por medioc delm
enfoque modular secuencial, es necesario llevar a cabo 13 =~
particidn del diagrama de flujo, seleccionar la corriente a~
romper, unir los chlculos y determinar la secuencia de célcu

lo.

Un ingenierc de proceso puede realizar fhcilmente los =
pasos de particién, rompimiento, unidn y determinacién de la
secuencia computacional, inspeccionado el dlagrama de flujo,
cuando éste no sea muy complicado. Para muchos simuladores,
por ejemplo; el de Flowtran (Rosen y Pauls, 1977}, el usua--

rio suministra como entracda a la secuencia computacionals.

Para la particidn, el alooritmo de Sargent y Westerberq

(1964), o en una forma modificara y descublierta independien=

20




temente, el de Tarjan (1972), son muy ~ficientes y efectivos.

Para la seleceidn de las variahles a romper, el algorit ‘

mo desarrollado por Motard y Westerberg (1977), proveén un -
criterio apropiacdo. Una vez cue lac uniones han sido deter-

minadas, la secuencia de cdlrulo es llevada a cabo.

Para la convergencia fe las corrientes de recirrulacién,
el alooritmo de Wegstein (1958), ha sido el mejor para la si
mulacién modular secuencial por casi 20 afios: aunoue este a)
goritmo descuida la interaccién entre las variahles de las =

corrientes a romper.

Las especifiraciones son resueltas por cualquier téeni-
ca para la =olucidn de ecuarfones alagebrdicas no lineales, =
tal como el método de la serante; aunoue recientemente se es
t&n utilizando métodos como el de Newton, para resolver si--
mul tineamente las corrientes de recirculacién y las especifi

caclones. .

METODOS ORIENTADOS A ECUACIONES

La idea bésica de estos métodos, es simplemente la co--
leccidn de todas las ecuariones que describen el diaarama de

flujo y resolverlas como un sistema de ecuariones alaebrfl--



cas no lineales.

Matemiticamente el prohlema ~r puede rerresentar comos

Resolver F {xyuw) = 0 (3}

Donde: x = Vector de variahlec de ectado (dependientes)

= Vector de variablre de decisiédn (independien
tes).

=

Las variables de decisién aeneralmente incluyen a todos
los parémetros del blooue y a las variables de corriente de-
alimentacidn; las variables de ecstado, incluyen a todas las-
variables de corriente intermedias y de productos, variables

internas y variables resultantes.,

Los métodos orientados a ecuaciones, se utilizan exten-

sivamente en modelos de operaciones unitarias individuales.

El alaoritmo de Naphtali-Sandholm (1971), para cllculos
de destilacién fué una de las primeras aplicaciones del alao
ritmo de solucién de ecuariones, y aque son utilizados hoy en

di{a para destilacién.

El punto de partida para los métodos orientados a ecua-
ciones, es la particién del diaarama de flujo; no ohstante,-

en lugar de utllizar las subrutinas para calcular las varifa-

22



bles de salida como una funcidn fe lac< varlables de entrada;
los simuladores orientados a eruaciones necesitan rfe proce=w
dimirntos que generen y rerresenten las ecvaciones para cada
blogue, que son alimentarfas a un eficirnte procedimiento de-

solucibn de ecuvaciones,

En resumen, los algoritmos de solucién de ecuaciones,—
son utilizados para mocdelar tipos individuales de equipo, pa
ra resolver sistemas de simulacidn que involucran coleccioe-
nes homogéneas de unidades (tal como columnas de destilaciédn
o cambiadores de calor), y que estin siendo estudiados en —-
sistemas prototipo para resolver un sistema de simulacidn ] ]

neral,

ALGORITMOS DE DOBLE ROMPIMIENTO

Aunque los métodos de solucidn de ecuaciones ofrecen ==
una ripida convergencis y formulacién natural de los proble-
mas de dlsefio, ellos tienen tres grandes desventajasj prime-
ro necesitan buenos valores iniciales; segundo, no toman en-
cuenta las ventajas y la gran inversién utilizada en el desa
rrollo de los modelcs de operaciones unitarias, basados en =
el enfoque mordular secuenclal; y tercero, cuando hay un e ==
rror de cdlculo y no converge; es diffcil para el usuario ==

diagnosticar el problema.

23



Esta es otra clase de m”tordos, llamados por Rosen (1980)
de doble rompimiento que superan las drsventajas de los méto-
dos de solucién de ecuariones, ya aur se anticipan a muchas «
de estas desventajas. La idea bisica de este enfoaue, Fgtf =

expuesta en la fiaqura 4,

En este enfoaue sr utilizan los rfos tipos de modelos:

Rigurosos y Simples.

Los mocdelos riqurosos, son los modelos de operaciones u-
nitarias tradicionales, que se utilizan en la simulacién modu
lar secuenclalg sin embargo, son utilizados para determinar -
los paraAmetros en los modelos simples que son representados -

como ecuaciones.

Los modelos simples se resuelven por medio de cualauier-
técnica eficiente de solucidn de ecuaclones, para determinar-
todas las variables de corriente que admiten los morelos rigg
rosos que son llamados otra vez. Los modelds simples pueden-
ser modelos lineales cuyos coeficientes son determinados por-
perturbacién numérica de los modelos riqurosos, que estén en~
forma de ecuariones; sin embargo tienen muy pocas variables -

internas en comparacidn con lars de los mocelos rigurosos.

En un modelo lineal, lac variahles de estado son las va=
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riableg de corriente fe salida. Los morelos simples, sea ==
lineal o0 no linral, alquna= veces son refericos como modelos

reducidos, ya aue involucran muy pocas variables,

El enfoque de doble rompimiente tradicional, es llamado
modular simultineo (Westerberg 197%8), porgue &ste usa los mo
delos modulares tradicionales, ya gue son recueltos simul =

téneamente para todas las variables de corriente.

Este enfogue toma la ventaja de la existencia del mordu-
lar secuencial, particularmente tiene toda la estructura hey
ristica para promover valores iniciales y para manejar casos
especiales. Estos alaoritmos proveén valores iniciales, pa=~

ra el enfoque modular secuencial,

El enfoque de doble rompimiento, es considerado en rea-
1idad como otro método de convergencia que es utilizado como

una alternativa para el enfoque modular secuencial,

SOFTWARE

El software de un sistema de simulacidn, incluye todos-
los requerimientos para implementar los algoritmos a una com

" putadora y a sistemas en operacidn.

Las ediciones a ser considerasas en el desarrolle de un
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buen software incluyen:

Al programa y arcuitectura del sistema, estructuras de-

datos,

clional

interfase con el sistema e archivo, cédigo computa--

y la documentacién del sirtema.

Estas son cinco etapas en el cicleo de vida cfe cualouier

programa de computo a gran osecalas

1)
2)
3)
4)
5)

Definieibn,
Disefioe
Implementacidn.
Prueba.

Distribucidn.

~ La primera etapa es la DEFINICION de las especificacio-

nes funcionales o criterios de disefio, que nos dice cual es-

el sirtema a utilizar pero, no indican como. Las especifica

ciones

2
2
¢

funcionales contestan prequntas tales como:

Culles modelos de ingenieria deben ser incluidos?

Qué tipos de anilisis deben ser realizados?

Qué caracter{sticas de la interfase con el usuario ~-
son importantes?

Culles son los requerimirntos para interaccionar con-

la computadora y el sistema ern oprracibn?
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- La siquirnte etapa s el DISERO del sistema, que espe-
cifica como se deben hallar los requerimientos funcionales.

En esta etapa se toman las decisiones del programa a con
siderar, la arquitectura del sistema, estructura de datos, =~
interfase con el sistema de archivo y seleccién del lenguaje

de programacién.

El diseflo del sistema es un proceso de sintesis en donde
las alternativas que se requieren son consideradas y evalua-

das.

Un método para el disefio del sistema conocido romo dise=
fio estructurado, incluye una notacién y terminclogfa para -—-
describir el diseflo del sistema; las téenicas de andlisis pa
ra evaluarlo, gufas para un buen dicefio y un procesoc en el -
cual el diseflo es sisteméticamente revisado, mejorado y ex=—-

presado con gran detalle,

- Una vez que el diseflo es completado, inicla la etapa—~
de IMPLEMENTACION, que es el proceso de translacién del dise

fio del sistema dentro del cbédigo computacional,

£1 lenquaje de programacidén, puede ser seleccionado, si-

éste no es parte del disefio del sistema.

-~ La cuarta etapa es la de PRUEBA. Que es una de las ==
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més costosas y que consumen mas tiempo en el ciclo de vida.,

En esta etapa los programas rle romputadora a gran esca-
la en sistemas de simulacién (O para ~ualquier otro propdei-
to), deben ser confiables, libres de fallas y ademis que los
usuarios manejen y tengan confianza en los resultados obteni

dos.

- La etapa final en la vida del sistema, es la fase de -
DISTRIBUCION, en donde el programa es utilizado continuamen-
te para resolver problemas reales, en base a la produccién.
Las estrategias para mantenimiento y mejoramiento del siste=
ma, entrenamiento y consulta de usuarios, también son impor-

tantes.

INTERFASE CON EL USUARIO

La interfase con el usuario es la ventana por la cual el
usuario revisa el sistema, incluyendose el lenguaje de entra
da u otras medidas por medio de las cuales el usuario pueda-
describir su o sus problemas, También se incluyen los repor

tes de salida, que &35 donde se pre<entan los resultados,

Las caracter{sticas mis importantes que debe tener 1la in

terfase con el usuario, se enlistan a continuacién:
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Muchos de los requerimientos de 1a Interfase con el usua

Debe tener un formato libre.

Debe estar organizado por medio de pérrafos, oracio
nes y palabras.

Debe permitir diferentes tipos de entrada:
a) Por claves 6
b) posicional.

Debe proporcionar valores automiticamente cuando se
nacesiten.
Fl usuario debe proporcionar globalmente las unida-

des de entrada y salida, dentro de un p&rrafo o pa-
ra datos en forma indivicual.

El usuario debe especificar los ratos de entrada ~=
por componentes, corrientes, bloques y alqunos o -=
tros datos del modelo.

Debe proporcionar al usuario una forma recomendada=
de introducir los datos.

El usuario debe tener acceso a cualquier variable =
del modelo, y ademds pueda hacer cualquier fransfor
macidén por medio de proposiciones fortran,

El usuario debe documentarse con el lenquaje,

La descripcién cel diaarama de flujo de proceso es-
independiente del esquema de convergencia,

rio, estdn en conflicto y deben ser tratados con destreza pa
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ra que sean fhciles de usar, flexiblec y ademis ficiles de -—

anrender.

REQUERIMIENTOS DE UN SISTEMA DE SIMULACION

1os programas de computacidn han sido Aesarrollados por
grandes compafilas quimicas, petroleras y de la construccién-
para 1a simulacién de ororesos a estado rstacionario, por me
dio de los diagramas de flujo. Un gran nimerc de éstos pro-

gramas de la Primera Generacién fueron desarrollados a fines

de los 1950%s v principlos de los 1960's., El desarrollo de-

los programas de la Sequnda Generacidn comienza a finales de

los 1960's,

En las tablas 1 y 2, se enlistan las principales difew=

renclias entre los programas de la 1a. y ?a. aeneracién.

Esta interesante informacién, fué dirigqida por Evans et
al, que describe a 1a primera generacién, y por Motard et al,
cue resume el reciente trahajo de la simulacién de procesos.
Los términos primers y sequnda genrracién son utilizados en-

el aspecto evolutivo.

Debido a las limitaciones de los programas de la 1la., y~
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TABLA 1

PRIMERA GENERACION DE SIMULADORES

De 1 a 5 afios~hombre para desarrollarlose.
Costo menor a $200,000.00

La simulacibédn es llevada a cabo de la internreta -
cién y descripcidn del proceso.

Capacidad muy limitada de propiedades fisicas.

Archivo limitado de subrutinas de las operaciones -
unitarias.

Las subrutinas de nuevas operaciones upitarias, -
s6lo pueden ser adicionadas por el proaramador del-

slstema.
Solo es capaz de realizar la simulacién.

La convergencia de las recirculaciones, es general-
mente por substitucidn directa,
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TABLA 2

SEGUNDA GENERACION DE SIMULADORES

De 20 a 60 afios=-hombre narza desarrollarlos.
Costo menor de §1'000,000,00

La simulacién es 1llevada a cabo por la ejecucién de
un programa de fortran.

Extenso banco de datos de informacién de propieda~=
des f{sicas.

Extenso archivo de subrutinas de operaciones unita=
rias.

Las subrutinas nuevas de operaciones unitarias pue=
den ser adicionadas por el usuario.

Con habilidad para resolver el problema de disefio -
por medic de la simulacién.

Técnicas sofisticadas para 1a convergencia de las -
recirculaciones.

Limitados a sistemas vapor-liquido.



2a. generacidn, uns Tercera Generacidn de sistemas de simula

cidén, puede =er necesaria nara resolver los problemas de in-

genierfa de procesos de los 80's,

En la tabla 3 se enlistan los requerimientos de los pro

gramas de la 3a. neneracidn.

Nuestra hahilidad inaenieril nara desarrollar procesos=-
mis eficlentes, se ve limitacda por los renuerimientos para =
poder llevar a cabo la evaluacién de lar alternativas del ==

diagrama de flujo.

Por 1o oue es necesario un efiriente sistema de simula-
cién, tal como el expuesto en la figura 5, nmara llevar a ca=
bo el anilisis de sictemsas de prorecos cue permitan a los in

genieros de proceso evaluar mds confiquraciones del proceso,

Los problemas que con mayor frecuerncia se presentan, y-
que son un desafio para poder iniciar la planeacién de un —=
sistema de simulacidn y que son canaces de realizarse del a-

niélisls de diaqrama de flujo; <~ enlistan a continuacién:



1.~ Simulacién a r=tado e<tacionario: balance fe masa y
enrrafa para determinar los valores de lac varia ==

bles de corriente de proceco.

2,— Tamafio del eaunipo: dimeneicnamiento y parimetros de

eiecuridn de las unidacdes fdel proceso.

3.~ Evaluacibn econdmica: capital inverticdo, costo de -
manufactura y anflisis de ganancias.

4,= Simulacién a estarn no estacionario: procesos din-
micos para arrancar, parar y el control del proceso

y en casos de emergencia.

S«= Eficiencia de energfa: realizaciédn de los balances-
de energfa, termodindmicamente.

La figura 6, resume los pasos involucrados en la concep

cién de un proceso nuevo, para due pueda arrancar y operar.

Los bloques obscuros representan los pasos en donde la-

computadora debe asistir.

La computadora sirve como se habia mencionado anteriore
mente, como una herramienta oue vermite al usuario refinar -
su conocimiento en cuanto al proceso por anflisis interacti-

VO.

Los tipos de anAlisis expuestos en la fiacura anterior,-
pueden ser asistidos por un sistema de simulacién que permi-

ta cerrar la interacciédn entre el usuario y la computadora,
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TABLA 3

TERCERA GENZRACION DE SIMULADORES

El sistema debe permitir anilisis de dlagrama de =
flulo con diferentes tipos de corrientes; incluyen=-
dose a las corrientes liquido-vapor, las que conten
gan sdlidos, multifase, corrientes sélido~l{quido~-
vapor, corrientes de energf{a y de informacién.

La descripcién del diagrama de flujo, debe ser inde
pendiente de los programas de anélisis.

El sistema debe aceptar diagramas de flujo a dife -
rentes niveles de detalle: simples, detallados y ~e
muy detallados.

El sistema debe ser extenso y capaz de ser modifica
do.

El sistema debe ser fécil de entender por el usua-=
rio, esto es, aue esté bien documentado y disefiado.

El sistema debe ser accesible para el usvario,.

El sistema debe ser adaptable a diferentes tipos de
computaderas,

El usuario debe ser capaz e suministrar los datos-
de entrada en una forma conversacional; ya que esto
facilitarf{a la interpretacidn de los resultados.

Costo mayor a $51000,000,00

De 2 6 afios~hombre para desarrollarlos en un lap=
so de 3 a 5 aflos, para poder terminarlos,
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DESCRIPCION DEL PROCESO DE LA PLANTA METANOL I

La planta en estudio, esti disefiada para la produc——

cién de metanol, y se divide en las siguientes secciones$

=~ PURIFICACION DE GAS NATURAL

E1l gas natural provenlente del gasoducto, pasa a la ca-
seta de medicién y de allf a unos separadores de sbdlidos y a
un separador de l{quidos donde se retienen todos los liqui--
dos que pudiera traer; al salir del separador se le controla
la presién por medio de una valvula de control; al salir del
control, una parte del gas sale como combustible (hacia el =
reformador y a la seccibdn de compresidén), y otra parte entra

a la planta como gas de proceso.

El gas de proreco pasa a unos eliminadores de azufre, =
donde se elimina el &cido sulfhidrico (HZS)’ y los compueSe~e
tos orgénicos de azufre, tales como merraptanos (ReHS), y o=
sulfuro de carbonilo (COS), ahbsorblendore en el catalizador-
de carbédn activado que contiene un aran porcentaje de éxidos

metilicos,

£1 gas natural ya desulfurizado que sale del eliminador,

debe contener, cuando més 1 ppm de azufre, ya que éste es un
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veneno para el catalizador del reformador, Una vez que se -

ha saturado uno de los eliminadores debe regenerarse,

El gas natural, pasa desprufs a traves de un filtro re -
carbdn, donde se elimina el polvo de carbdn, que pudiera ha-
ber arrastrado, pasando despuds por una vélvdla de control =
de flujo. Al salir de anhi, =e mezcla con una corriente de -
bidxido de carbono (CO?), recirrulado Ae la seccidn de com—-
presidn y un poco antes de entrar al calentador reformador,=

se le une una corriente de vapor recalentado,

- REFORMACION

La mezcla de gas natural, CO2 y vapor es calentada en -
la seccién de conveccién del reformador, hasta una temperatuy
ra de 425°C antes de entrar a la sercidn de radiacién donde-

estan localizados los tubos de catalizador del reformador.

El precalentamiento se hace con la finalidad de aprobe-~

char al miximo el lecho catalftico.

El reformador, es un horno de tiro inducido, con catall
zador de nlquel en los tubos cataliticos, siendo el combusti

ble de éste, gas natural,

Este horno de reformacién tiene 2 secriones: Convec ==
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cién y Badiacién.

En la seccién de conveccibn se encuentran dispuestos va

rios serpentines, los cuales tlenen la siguiente funcién:

Sobrecalentamiento de agua para produccidn de vapor, ==
precalentamiento de la alimentacidn, precalentamiento del a~
gua de alimentacidn a la caldera y sobrecalentamiento de vae

por.

La zona de radiacién contiene los tubos empacados con =
el catalizador de niquel, donde se lleva a cabo la reforma=-

cidn.

Las principales reacciones quimicas que ocurren dentro=-

de los tubos catal{ticos son:

CHy + Hy0 + calor ———w—t CO + 3H, (Endotérmica) (4)

€O + Hy0 CO2 + Hz + calor {(Exotérmica) (5)

Reacciones similares a la primera pueden ocurrir con -~

hidrocarburos de alto peso molecular,

La reformacién del metano comienza aproximadamente a ==
600°C; aunque hidrocarburos superiores reaccionan a tempera-

turas mfs bajas,
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Las reacciones se llevan a raho con un exceso de vapor.
El calor absorbido por la primera reaccién, es mucho mayor =
que la que libera la sequnda reaccidn, por lo cuél el proce=-
so es endotérmico, por lo que hay que suministrar calor por-
medio de los quemadores, para poder llevar a cabo la reforma

Ciéﬂ-

Parad contrarrestar la sequnda reaccibén, se hace la adi-
c¢idn de €0,, para desplazarla hacia la izquierda, teniendo -

mayor produccién de CO.

El gas reformado al salir de la cama catal{tica, pasa a

la 1{nea de transfer aproximadamente a 865°C, el calor que
trae este gas, es aprovechado para la produccién de vapor, -
en un generador de vapor (mediante sifén térmico); el gas a~-
1a salida de este generador, toma 2 caminos; como gas a pro-

ceso y como gas a mutacién,

El gas reformado a proceso es enfriado mediante aqua, =
en un intercambiador hacsta una temperatura de 38°C, despuése-
de este enfriador, se hace pasar a un separador de condensae
do para recuperarlo; el gas libre de condensado entra a 1la =

seccldn de compresién.
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= COMPRESION

Para la compresién de este qas, se cuenta con 3 miqui -
nas compfesoras que trabajan en paralelo, cada una cuenta ==
con cinco pasos de rompreéién y son del tipo reciprocante y-
de servicio miltiple, cuenta también con un cilindro para ==
comprimir el CO2 que se recircula al reformador, y otro ci -
lindro para el ¢as de recirculacidn de la secciédn de conver=—

sién.

La finalidad de ésta seccidn, es 1a de tranefarir €l -
gas y presionarlo de 2.7 a 360 Kq/cmz, donde se necesita €s—

ta presidén para la conversién de metanol,

La presién del qgas a 1la succlén de los dos primeros pa=

sos, es controlada por medio de una v&lvula de control,

El gas es succlonado por el primer paso de compresidn,=
siendo descargado a través de un enfriador de entre paso y =
luego a un separador de 1{quidos para ser succionado por el-
segundo paso de compresién, comiin para las tres maquinas, pa
sando lueqo a través de un enfriador y a un separador de 1{-

quidos, para luego dirigirse a la torre absorbedora.



= PURIFICACION DEL GAS DE SINTESIS

El gas que sale del segundo paco de compresidn, pasa =
a la torre absorbedora; la funcién de esta torre es reducir-

la concentracidn del C02, en o) aas de sintesis de metanol,

En la torre se absorbe el C02, por medio de una solucién

diluida de monoetanolamina,

La absorcién de M.E.A., eliminarf el C02 de la corrien-

te de gas, lo mas bajo posible.

Como en la seccién de amina, el ciclo es cerrado, esta-
torre cuenta ademis con una torre regeneradora, donde se lle

va a cabo la desorcidn por medlio de calor.

El gas de sintesis después de la absorcién, es pasado a
través de un separador de condensado, y de ah{ al tercer pa=~
so de compresién, comin para las tres compresoras del gas de

sintesis.

Este gas es succionado por el tercer paso de compresién
y descargado a un enfriador de entre paso y luego a un sepa-
rador de condensado, para despufs ser ruccionado por el cuar

to paso de compresién y descargando a un enfriador y separa=
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dor, succionandole a éste el quinto paso, descaraando el qas

a un rabezal comin para las tres méauinas.

Este gas, aue sale a una presién de 360 Kg/cm? del quin
to paso de compresidén, es enfriado pocteriormente en un ine-
tercambiador, después el gas de sintesis es alimentado al ==

reactor.

« CONVERSION DE METANOL

Al gas de sintesis, se le une la corriente de CO?, que-
biene del compresor de recirculacién, ambas corrientes son -

enviadas a la sintesis de metanol.

La sfntesis de metanol recuiere una mezcla de hidrégeno
(H,) y monéxido de carbono (CO), con una relacién minima teé
rica-de 2/1, y debe tener una concentracién muy baja de coz,

ya que éste es un veneno del catalizador del convertidor.

Ya que el gas de sintesis debe de estar libre de aceite
vy l{quidos, éste se hace pasar a través de un filtro; des -=

pués el gas toma dos caminos.

Una de las corrientes es la principal, que entra en la -

parte superior del convertidor y la otra corriente entra por
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l1a parte inferior del mismo y se utiliza romo tiro frio.

El flujo principal, después de entrar al convertidor se
dirige hacla abajo, por una seccidn anular; entre 1a envol -
vente y la canasta del catalizador, ésto ayurda a remover el-
calor de la canasta y a ru vez calienta 1a carga del recl o=
piente, Posteriormente, el gas se mezcla con el tiro frio y
pasan a un cahezal medio, para lueqo pasar por el interlor -
de unos tubos concéntricos, recibiendose en un cabezal supe=
rior de la seccién media, después suben a través de una re-<

sistencla aléctrica gque proporciona el calentamiento inicial.

Después del calentamiento, los gases pasan a través de-
las camas con catalizador de 6xidos de Zn y Cr; en éstas ca~-
mas se lleva a cabo la reaccién a 380°C y 360 Kg/émz, que -

son las condiciones para la conversién de metanol.

El catalizador del convertidor para la sintesis de meta
nol, es una mezcla de Sxidos de Zinc y Cromo, seleccionado ~

por los resultados satisfactorios cve se han obtenido.

Este catalizador es especial para la reaccién del meta-

nol, resistente a los envenenamientos y a los deterioros fi-

sicos.
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Los prineipales venenos del catalizador son el ox{igeno,

azufre, vapor de agua y carbonilos de hlerro.

Las principales reacciones aue se llevan a cabo en el -

convertidor sont

H, + CO ——— HCHO (6)
HCHO + CO e CH,OH “n
CH,OH + H, —— CHy + H0 (8)
CH,O0H + CO : co, + H, (9)

Debido a que en la sintesls, las reacciones son exotér-
micas, y generan grandes cantidades de calor, &ste se distri
buye uniformemente en el convertidor, y es por ello que se -

tiene el arreglo antes mencionado del mismo.

Aunque éste catalizador es selectivo para la reacciédn =

del metanol, son posibles otras reactiones secundarias,

Al salir los gases de metanol del convertidor, Astos se
hacen pasar a través de un cambiador, donde se enfrian de —=-
165°C, que es su temperatura de salida, hasta a8°¢ aproxima-

damente, donde el metanol gaseoso se condensa como lfquido,-
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éste se hace pasar a un separador de metanol,

En éste separador, los componentes liculdos se separan-

de los gases no convertidos e incondensables.

Los gases que no se convirtieron en el reactor, son en=-
viados como recirculaciédn, siendo recomprimidos y enviados -

al convertidor.

El metanol que sale del separador, estd constituido de~
una poreién l{quida y otra gaseosa, slendo pasado éste a la-
torre absorbedora de metanol, donde se le adiciona agua de -
dilucibng la combinacidn del agua utilizada para lavar 105 =
gases y el metanol, constituyen el metanol crudo, con una pu
reza de 56%; en donde el flujo de agua es una funcidn de és-

ta pureza.

Los gases incondensables (CO, H,y CH4 Y Coz) que o son

absorbidos por el agua, se envian al desfogue general,

El metanol crudo que sale por el fonde de la torre ab--
sorbedora de metanol, es enviado a un tanque de almacenamien
to de metanol crudo, para posteriormente pasarlo a la sec ~=

cién de destilaciédn.
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= PURIFICACION DEL METANOL CRUDO

En la seccidn de destilacién, el metanol crudo es suCw=
cionado del tanque de almacepamiento, por medio de una bomba
hacia unos intercambiadores, entrando por la parte superior,

donde se eliminan principalmente la= metilaminas.

El metanol libre de éstas impurezas, pasa & la torre =
despuntadora, en donde se separan, CH4, CH30CH3, "2’ COy wer
los cuales salen por la parte superior de la torre, pasando-
a un epfriador y nposteriormente separarios en un acumulador -

los qases son venteados a la atmésfera,

F1 condensado del acumulador, =s reflujado a la torre -

despuntadora.

Para mantener la temperatura en el fondo de la torre o=
despuntadora, se tiene un rehervidor, cuyo medio de calenta~

miento es vapor de baja presién.

= PURIFICACION DE METANOL REFINADO

El metanol despuntado, cue sale por el fondo de la toe
rre despuntadora, es succionado por medio de una bomba hacia

la torre refinadora.
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Los vapores de metanol que salen del domo de esta torre,
se pasan a un condensador y posteriormente a un acumulador ~

de metanol puro.

El metanol puro, es succlonado por una bomba, en donde-
una parte de éste es enviado como reflujo, y el resto se pa-
sa a través de un enfriador, para posteriormente enviarse --

éste a los tangues de almacenamirnto de metanol puro.

El 1fquido que auerda #n Pl fondo de la torre de metanol
refinado, se envia hacia un recalentador, con el fin de man-

tener la temperatura en el fondo de la mi=ma,

El metanol puro, deberf tensr las ecaracteristicas y as-

pecificaciones que se mencionan en el apéndice A,

51



CAPITULO IV

SIMULACION DEL PROCESO

PLANTA DE METANOL
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DESCRIPCION DE LOS MODELOS DEL PROCESO

El diagrama de flujo del procesc de metanol, se presenta
en la figura 7, y descrito en el capftule anterior; fué mode
lado utilizando el sistema "SGP/ZAR" (SISTEMA GENERAL DE ==
PROCESOS/ZARAGOZA); siendo éste sistema, un programa de simu

lacién modular de diagramas de flujo.

SGP/ZAR, es una versién modificada del sistema CHESS ==

(SISTEMA DE INGENIERIA QUIMICA).

El diagrama de flujo de informacién para la simulacibn=-

del proceso con SGP/ZAR, est§ expuesto en la fiqura 8.

Los nombres de los médulos utilizados por SGP/ZAR, para
la simulacién del proceso y sus funciones, se presentan en =

la tabla 4.

Mbdulos estindares de equipo, fueron utilizados por =
SGP/ZAR para la simulacién del proceso, tales como intercam=-
biadores, separadores, compresores, etc., sin embargo se de-
sarrollaron otros médulos de equipo utilizados en el proceso
de metanol, tales como el reformador metano~vapor, calenta -
dor rehervidor de desechos, rehervidor calentador del agua =

de alimentacidn, convertidor de metanol y condensador par —-
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clal.

SGP/ZAR, no tiene mbculos que simulen la operacidn de -
los equipos antes mencionados, pero se cesarrcllaron subruti
nas para la simulacibn de los mismcs y que fueron utilizadas

por SGP/ZAR para el modelado del proceso de metanol.

Para la simulacibn del proceso, fué necesario acdicionar
dos mbédulos; el primero, un mbdulo de soporte, que calcula -
el calor de reaccibn a la presidn y temperatura del sistema-
reaccionante y la constante de equilibrio quimico a la tempe

raturs de reaccién.

El segundo, un mbédulo que regula la temperatura cde la -
mezcla de reaccidn que entra en cada lecho catalf{tico del -=
convertidor de metanol para ajustar la cantidad de gas de ==

apagado.

Los mbdulos que fueron desarrollados junto con los dos-
médulos adicionados para la simulacibn del proceso de meta--

nol se describen a continuacién.

54



55

Convertidor de Metanol

Reformador
Recuperacién de Calor Compresor
CHQ v separador
s apor 14
Hzo Condensador
o, M)
e———— it
Condensado
Hzo
Incondensables
A5 .
Enfriadorl
Purga Lavador
43
Intercambiador
46
friador
Metanol
Puro

Fraccionador

Intercambiador
\!/19
20-26
Condensador
Purga 30

Compresor del
gas de
recirculacidn

Separador
35
Metanol Crudo

Tanque de Balance

FIGURA 7.- Ulagrams e fluic di) proceso de metanol
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NOMIZRE DEL MODULO

ABSR
ADBF
ALD1
ADD2
ADD3

ALD6

ADD7
DI1ST

DVDR

MIXER
PUKP

VALV

TABLA 4
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HODULOS GEL EQUIFO UTILIIADO EN LA

SIMULACION DEL PROCESO

FUNCION

Absorbedor

Separador

Reformador metano-vapor
Convertidor de metanol

Calentador rehervidor de desechos
Rehervidor calentador del agua de
alimentaci8n y condensador par --
cial.

Controlador de apagado
Fraccionador

Divisor de corricntes
Intercambiador de calor
Mezclador

Compresor

vélvula recuctora de presibn.



~ REFORMADOR METANO~VAPOR

El método mis comlin para la producrién de H, y CO, re~-
ocueridos en la sintesis de metanol, es por medio de la refor

macldn catalftica de metano-vapor.

En el proceso de reformacibn de metano-vapoer, la mezela
precalentada de vapor, COZ Y CHA, reacciona por encima del -
catalizador con base de niquel, El catallzador que estd con
tenido en los tubos verticales, son calentados externamente-
en el horno reformador, con gas natural como combustible, -
que proporciona el calor requerido para llevar a cabo 1la ==

reacclén endotérmica de metano-vapor,

La funcién del méduloe del reformador, es la de definir-
la temperatura, presién, entalpia y composiciédn de la mezcla
de gas efluente, dadas las condiclones de entrada y las reac

ciones que se llevan a cabo.

Las reacciones que ocurren en el reformador son:

CH, + H20 &—" CO =« 3H2 (10)
CO + Hy0 4—=" CO, +H, (11)
200 T/ C + Co, (12)
CH, Plounng C + 2H, (13)
co + H, - C + H,0 {14)
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La ecuacién (10), es la reacribdn de metano=-vapor; la ecua
cién (1D, es la reaccidn de conversién agua-aas. La composi=-
cién del gas permitido en el reformador, se controla por las =
condiciones de equilibrio de estas dos reacciones a la tempe~

ratura y presién del si=tema.

Las ecuaciones (2, (B) y (14) son las reacriones que re-
sultan de la deposicidn de carbén en el catallizador del refor
mador; por lo oue las condiciones de operacidn se eligen para

suprimir éstas reacciones,

La conversién de metano en el reformador, se determina -
por el equilibrio termodindmico de las ecuaciones (120 y (13 -
(Moe y Allen).

Las variables signifirativas en la determinacién de la -

composicidn de equilibrio del gacs reformado sons

1.~ Relacién de vapor a CH, en la alimentacién del refor
marior.

2.~ Relacibn de CO, a CH, en la alimentacién del reforma
dor.

3.= Temperatura de operacién del reformador.
4,~ Presifn de operacidn del reformador.
S5.- Conversién de CH4 en 1 reformador.

6.~ Relaclbn de H2 a CO en el gas reformado.
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Los efectos de cambio en estos rarametros en la opera =
cién del reformador, han sido Aescritos en varias publicario
nes (Moe v Allen; Wellman y Katell, 19A%: Kitzen y Tiel Rooy,

19613 y Metta, 1970).

Una incrementada convercién de metano, <e ve favorerida

por:
1.~ Incremerto en la temperatura del reformadnr.

2.~ Incremento en la relarién vapor a CH4 en la alimen-
tacién,

o]
i

Disminucién en la presién del reformador,

La relacién de H2 a CO en el gas reformado se ve incre-

mentada por:
1.~ Disminucién en la temperatura del reformador.

2+~ Incremento rn la relacidn de vapor a CH, en la ali-
mentacibn.

3.— Disminucién de la relaribn Co, a CH, en la alimenta
cibn.

A pesar del hecho de que la conversién de CH4 en el re-
formador, c=e ve disminuida por el incremento de la presién,-
la tendencia en el disefio del reformador ha sido el de ope~=

rar a altas presiones. Se tlenen alaunas ventajas en la ope



racién a altas presiones; la primera es de que el gas refor=
mado esti a alta pre=ién y nor lo tanto, la energi{a requeri-
da por el comvresor para llevar el gas a la presién de sinte

sis, no es tan grande.

Al tener el gas natural a altas presiones se puede uti-
lizar, sin tener que reducir cu pre<ién. Fipalmente, el ca=-

lor recuperacdo del gas reformado ~s mejor a altas presiones.

La tendencia del carhdn aue se deposita en el cataliza-
dor, también debe ser considerado Al ectablecer las condl ~=

ciones de disefio.

La actividad del catallzador disminuye riebido a la depo
sicién de carbén, disminuyendo la conversién de CH, s tamhién,
causa que el catalizador se desinteare debido al incremento-

de la cafda de presidn a través del reformador.

Morse (1973) desarrolld una serie de relaciones que de-
finen las condiciones de operaciones del reformador. Estas-~
relaciones se derivan de las ecuaciones del balance de masa-
en el reformador y de las ecuaciones de equilibrio de lag —

reacciones.
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Las ecuaniones gue definen las condiciones de equilibrio

de la mezcla de reaceibn son:

Z4 = ‘1/Kp¢

loq,lokp3 = = 21,185/T + 13.1927

1ogygK,q = 3,236/T = 1.6485

U, = R, (R

s 5 + 1) - 2(Ry - 1) C

3

<
L}

a = Ry Ry(C+ R =3C+ Ry
Zy = u4/v4

2 [ =R

[
0

4
g = 1)+ RyZ (N = 3R,-R, = 1)]

. .
SR N? (2,R4=2,+2)3 (1-C) [Ry(2R 4R ,) 4Ry 41=N]]

v 4R3=2;

3

N =34 R,1 + R2 - 2(1 - C)

2

(15)

(16)

(17)

(18)

19)

(20)

(212

(22)

(23)

(24)
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donde:

Ry = Relacibdn €0,/CH, en la alimentaciédn del reformador.

R2 = Relacién vapor/CH4 en la alimentacién del reforma——

dor,.
Ry = Relaciédn H,/CO en el oas reformado.

C = Conversibn de CH,, Lb CH, convertido / Lb CH, ali--
mentado.

N = Moles totales en el qas reformado, Lb gas/ Lb CH, -~
alimentado.

T = Temperatura de la mezcla de reaccién, oR.

P = Presibn de 1a mezcla de reaccidn, atm.

Kp3 = Constante de eruilibrio quimico de la reaccién (11).

Kp4 = Constante de equilibrio ocuimico de la reaccién (12).
Varios parimetros intermedios son utilizados para defi—
nir las ecuariones de eguilibrio:
Zyy U3, Yy Ug ¥ Vg5 éstos parimetros simplifican las ecuacio
nes y no tienen significado ffsico en el modelo del reformaw=

dor.,

Las ecuaciones (15) a (24) se reducen a dos ecuaclones -
relacionando los seis paramrtros rfe ooeracibn, gue son: Rqs=
Ryy Ryy € Ty P. Si =e especifican cuatro de értos paréme--
tros, los otros dos pueden ser calculados utilizando las de==

mas ecvaciones.
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Ya que los sels parimetros da disefio estén definidos, -
las fracciones mol de los componentes del gas reformado, se-

calcdulan de las ecuaciones del balance de masa?l

xcn4 = (1 - CI/N (25)
X

co2 =(R3(2R1 + R2) + Ry +1- N)/V (26)
Xep = [R(N=R;=1) + RyZ, (N = 3R = R, = 1] v (27)

V= NRy(Z,Ry = 2, + 2) (28)
X4.0 = R.Z,X
2 374" co, (29)
. ,
Hy = RaXeg | ; (30)
donde:

Xi = Fraceidn mol del componente i del gas reformado —-
Lb/Lb.

Si Ry Ry, R3 y C se especifican, T y P se calculan --

directamente de las ecuaciones (15) a (24); sin embargo, si-
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Ry, R2, T y P se esnecifican Ry y C, se calculan por medio de

un procedimiento fterativo numérico,

Los parcos para calcular T y P ruando =se especifican los=-

otros parémetros son:

1,- Caleular 2,, utilizando las ecuaciones (189, (19), -
(20).

2.= Calrular T, utilizando las ecuaciones (15) y (17).

3.~ Calcular P, utilizando las ecuariones (16), {21), ==
(22), (23) y (25),

Se utllizan dos ecuaciones (Morse; 1973) para calcular -
la cantidad minima de CO2 Yy vapor que debé'estar presente en-

limentacién del reformador:

le = (3 = R3)/(1 + R3) - (31)
= - 2
Rom = 1= Ry (32)
donde:
Rim = Relacién minima Co,/ CH, en 1a alimentacién del —-
reformador,
Rom = Relacién minima vapor/CH, en la alimentacién del =

reformador.
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La conversién de enuillbrio y la relacibn de H2/C02 se-
calculan cuando se especifican los otros cuatro parimetros,-
por medio del procedimiento de relajacibén (Mickley, etal, —
1357), junto con el método de Newton (Conte, 1956b).

El método de Newton se utiliza para localizar los valow-
res cero de las ecuaciones no linesales; la estrategia de re~
lajacidn se utiliza para localizar la refién de las rafces,~

para sistemasg de ecuaciones no lineales,

Las ecuaciones (20) y (24) son rearregladas para vtili-

zar el procedimiento anterior.

Fy = U4/(V4Z4) (3

2
Fa = (P KP403

)/(Vakpa) ‘ (34)
Cyando el sistema reaccionante esti en equilibrio, loge

valores F3 Y F4 s0n cero.

Después de que los pardmetros de disefio estin completa=
mente definidos y la fraccidn mol de equilibrio de cada com~
ponente esti determinada, las ecuaciones (12), (13) y (14) -~
son probadas para determinar si o1 carbén puede estar deposi

tado en el catalizador del reformador.
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Esta prueba se hace por comparacifn del coclente de pro
ducto a reactivo, de las actividades de los componentes en -
la mezcla de reaccidn en equilibrio que participa en una =
reaccidén particular, para la constante de equilibrio cuimico

de la reaccién:

n
Q, = [(a, )%™} (35)
r Eg& i
donde:
Q. = Coeficiente de actividad de la reaceidn 'rev,
a, = Actividad del componente 1 de la reaccién,

1, s1 el componente 1 esg un producto de la
reaccidn.

Q
(%>
n

qy =1, sl es un reactivo.

m = Coeficlente estequiométrico del compénente 4,
{ = Indice del componente,
r = Indice de reaccibn,
n = Nimero total de componentes en la mezcla de

reaccién.

Las actividades se caleulan utilizando la ecuaciédn (58).

Una relacién critica (Holland y Wan, 1963) se forma por

1a divisién de cada constante de equilibrio quimico por el =~
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correspondiente cociente de actividad mara una reaccién par--

ticular:

R =

c Kpr

donde:

/a, (36)

Kpr = Constante de equilibrio quimico de la reaccién "r".

R. = Relacién critica.

c

Un valor de R.>1, indica que el carbén se ha depositado;

un valor de R/ € 1, indica gue el reformador opera libre de —-

depdsitos de carbbn.

La energfa que es suministrada al reformador se obtiene -

de la siquiente expresién:

AR, o¢ =

donde:

Aerf

-6
(He - Hf)i. X 10 (373

Energia suministrada a la mezcla de reaccidn =
MMBTU/Hr.

Calor total que contiene la corriente del efluen—
te del reformador, BTU/Hr.

calor total que contiene la corriente de alimenta
cién al reformador, BTU/Hr.



La enerqf{a suministracda por el combustible en el refor=
mador, con un 75% de eficiencia para el horno, es:

AHe = OH /0.75 (38)

fq
donde:

AHf = Energia suministrada por el gas combustible, ==
MMBTU/Hr.

El flujo molar del gas combustible del reformador, es:

Ng = AHfg/(Hhv385.2) (39)

fg

donde:
Nfg = F;ujo molar del gas comburtible, Lb/hr,
Ho = Poder calori{ficn del combustible, MMBTU /M

El calor que contiene el agas de combustién permitido en

el reformador es:

6
Hoq = (OHg, = BH_ c)1. X 10 (40)

cg g

donde:
Heg = Calor que contiene el gas de combustién, BTU/Hr.
La temperatura del gas combustible se establece utilizsn
do la entalpia obtenida de la ecuacién (40) y aplicando la e-
cuacién (56).
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=~ CALENTADOR Y REHFRVINOR DEL AGUA DE ALIMFNTACION

Y DESECHOS.

Estas unidades recuperan el calor re la corriente de =~
gas reformado y los cases rombustibles exhaustos del reforma

dor.

El calor recuperado, ss un aspectn muy importante en la
economia del procéso. La simulacibén de los modelos de we
Astas unidades, determina la cantidad de vapor que se produ-
ce del aprovechamliento del calor de desechog aungue se re ~e
quiere vapor adicional para poder operar los compresores,

En el calentador de desecho, el calor es removido de la
corriente de gas caliente que sale del reformador y que es =
utilizado para producir el vapor de proceso.

El mbdulo del calentador re desecho, calcula la canti-
dad de vapor que es producido para una disminucibn de la tem
peratura en la corriente de gas reformado.

La energi{a removida de la corriente de gas reformado en
el calentador de desethos est

Q. = H - H a1

donde:

R

Enerqfa removida de la corriente de gas reformado,
BTU/hr.

Entalpia de la corriente de gas cue entra al calen
tador, BTU/hr.

Hy
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Ho = Entalpia de la corriente dr gas que sale del calen
tador, BTU/hr.

La entalpia de la corriente de proceso que sale del ca=

lentador a la temperatura especificada, T,, se calcula en el

paguete termodinidmico del sistema SGP/ZAR., La cantidad de =

calor que se genera en el calentador es:

Fs = QrAAHv (42)
donde:

Fy = Cantidad de calor generado, Lb/hr.

AH, = Calor de vaporizacién del aqua a la presién de =
operacién del calentador BTU/LD,

El &rea de intercambio de calor el calentador se obtie

ne dé las ecuaciones (77) y (78) donde Tq y Tp, estin defini

das como:
Ty =Ty = Tg (43)
T2 = TO - TS (44)
donde:

T4 = Temperatura de entrada de la corriente de proceso,
o
Re

1% =« Temperatura de salida de la corriente de proeaso,-
OR. ‘ 4

Tg = Temperatura del vapor a la presién de vapor especi
ficada, °r.
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El calentador rehervidor del acua de alimentaciédn, ree-
mueve el calor de la corriente de gas reformardo que sale del
calentador para ealentar la corriente de agua a la temperatu
ra de entrada especificada, a la temreratura de ebullicién =
del agua a la presién de operacién esvecificada del calenta-

dor,

El m8dulo del calentador rehervidor del agua de alimen-
tacién procesa la informacidn aque contiene la corriente de =
entrada y el conjunto de equipos y la informacién se pasa al

mbdulo del calentador para determinar:

1.~ La cantidad de energfa suministrada a la corriente-
de agua para calentarla a la temperatura de calenta

miento requerida.

2.~ La temperatura y fraccidn de vapor de la corriente-
de gas reformado que sale del calentador del aqua -

dé alimentacidn.

La cantidad de calor removido de la corriente de proce-

so para elevar la temperatura de la corriente de agua es:

Q. = Pscp('rs - T'i) ) 45)
donde:
Q. = Energ{a removida de la corriente de proceso, BTU/hr.

F, = Cantidad de vapor producido en 21 calentador, Lb/hr.
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Cﬁ = Capacidad calorifica del agua, BTU/Lb°R.

Tg = Temperatura de ebullicién del aqua a la presién de
vapor especificada, °Rr.

Ti = Temperatura de entrada del aqua, %g.

La entalpla, de la corriente de proceso que sale del ca

lentador del agua de alimentacién es:

H

o Hi - Qr (46)
donde:

H° = Entalpia de la corriente de proceso de salida del--
calentador del agua de alimentacién, BTU/hr.

Hy

Entalpia de 1la corriente de proceso de entrada al-
calentador del agua de alimentacién, BTU/hr.

La temperatura y fraccién de vapor de la corriente de =
salida se calcula en la rutina de separadores del sistema ==

SGP/ZAR,
El 4rea de intercambio de calor del calentador rehervie

dor del agua de alimentacién se obtiene de las ecuacipnes ww

(77) y (78)5 4 y T, estén definidas como:

s (47)

=
n

T, = T'4 (48)
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donde:

Ti = Temperatura de la corriente de proceso de entrada
al calentador del aqua de alimentacién, %r,

To = Temperatura de la corriente de proreso da salida-

del calentador del aqua de alimentaecibn, g.

= CONVERTIDOR DE METANOL

El convertidor del tipo de apagade (Strelzoff, 1970),=-
que es utilizado en grandes plantas de metanol, es el simu=

lado en el modelo del proceso.

El médulo del convertidor procesa informacién contenie-
da en la corriente de entrada y en el conjunto de equipos -~
para obtener:

1.~ E1 flujo de los componentes de salida y los perfi-

les de temperatura y presidén a 1o largo de los le=-
chos catalfticos.

2.= El tamafio del convertidor, dando la conversidn, --
condiciones de operaclén y propiedades del catalli=
zador.

En el desarrollo de las ecuaciones del balance de masa
y energfa utilizadas en el modelo del convertidor, se supo=
ne que los gradientes de .concentracién, temperatura y pree--

sién, son insignificantes a lo largo del radio del converti

dor.
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Se supone, que la no difusién del halance de masa o ener

gfa, ocurre en la direccibén axial Jel convarticor.

Se considersn dos reacciones en el convertidor:

La reaccidén metano=vapor.

CO + 2H2 ras.4 CH30H (49)

y la reaccibn de conversién reversible agua-gas,

—
€O, + Hy &= CO + H,0 (50)

Las ccuaciones que describen los cambios en la composie-
cibén y entalpla en el lecho catalitico, se obtienen del balan

ce de masa y energia del convertidor.

Las ecuaclones obtenidas de éstas relaciones, se ven 1li-
mitadas al conocimiento de la estequiometria de las reaccio -
nes, datos de la velocidad de reacciédn y densidad del catali-
zador; asi{ como el calor de reaccién y la conversién del meta

nol, siendo é&stas:

2
dNi/dZ = Z_-i E(qimi)rRrAycat)j (51)
donde:
N, = Flujo molar del componente i, Lb/hr,

Z = Longitud del lecho catalftico, ft.

qy = 1, si el componente i es un producto de la
reaccibn.



donde:

= Area seccional del convertidor, ft".

-1, si es un reactivo,

Coeficlente esteguiométrico del componente 1 en la
reaceibn r.

velocidad de procuccibn del componente principal -
en la reaccién r, Lb/Lb cat-hr,

2
= Densidad del catalizader, Lb/fta.

NGmero total de componentes on la mezecla de reac—-
cién,

Indice del componente.
Indice de reaccidén.

2 _ ,
dH/d2 =r§:‘1 Anr (dNC/dZ)r (52)

H = Entalpia de las corrientes aqarceosas, BTu/hr.

AH

Calor de reaccién de la reaceién r, BTU/Lb,

dN, = Conversién del componente principal en la reaccibn

r, Lb/hr.

La caida de presién dentro del lecho catal{tico es pe --

quefia, comparada ron la presién total del sistema; por lo tan

to, ésta se exnresa como una relaciédn lineal.

La relacién utilizada pcr Peters y Timmerhaus (1968), es

t& limitada por la velocidad, densidad y viscosidad del gas,-

ademds por el didmetro de la particula catalitica, sierdo és-

ta:
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: 2

1=-€ _ G 150(1- €)M
dP/dZ = q

€ 79 4,

dpgng dp G + 75J (53)
donde:

P = presién del sistema, Lb/ft2,
G = Velocidad mésica del gaw subrrficial, Lb/hr-ft2.

ijq = pensidad del gas, Lb/st3.
£ = Praceién de volumen vaclo del lecho, ft3 vacio/ft‘3

de lecho empacado.

d, = Difmetro efectivo de la particula de catallzador,-
o el didmetro de una e<fera con la misma relacién-
superficie a volumen cde una partfcula catalitica,~
ft,

n

Viscosidad absoluta, Lb/ft<hr,

Ma

Las condiciones iniciales para éste sistema de ecuacio==

nes estén identificadas por el sufijo "o". Asi, Ng, P?, H0y=
se refieren al flujo molar, presidn y entalpia a la entrada =

de cada lecho catalftico.

La conversidn del CO esti dividida igualmente entre los-

lechos, con la siguiente condicién utilizada por Natta:

N* = O.ZSanC N (54)



donde:
N* = Flujo de met2nol de csalida -“el lecho n, i.b/hr.

C = Convereibn de CO dentro del ronvertirar, Lb fali--
da/Lb s~ntrara,

n.,= Nimero del lecho ~atalitico; *, 2, 3, o 4,

N' = Plujo "e entrad~ de CO al conve-tider, Lb/hr.

Las relariones del balance de masa, dadas en la ecua ==
cibén (51) se resuelven numéricamente, sujetindoze a las con=
diciones dadas en la ecuacidn (54), por el método de Runge--—
Kutta de cuarto orden. Lot cambios en la presién y entalpia
en un elemento de volumen del lecho cel reactor se nbtienen-
de las ecuaciones (52) y (53), después de aue 1ns cambios en
el flujo molar de los componentes cuimicos en el elementn =-—

han sido determinados.

La temperatura de la corriente, =e nbtiene de 1a sntal=
pia de la corriente por medio de la relaciédn ~nda por Smith-—
y Van Ness (1959a), limitandorc a norcr contsr on datne de-
entalpia de acuerdo a las condicion:us du aneracibn, a-i como
de un mocelo para el calculo de la desvianifn -'» la ~ntalpia

DH,
n

2 2 .3
H =1 1.Rni[:ai(T—TR)+bi(T - T R)/?+c1(1 -T R)/3+

dy (r- %) /4 - DH] (s5)
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donde:
N = Bntalpia de la corriente gaseosa, BTU/hr.
Ny = Flujo molar del componente i, Lb/hr.

ay = Primer coeficiente de la ecuacién de canacidad ca=-
lor{fica molar.

by = Segundo coeficiente de la ecuacién de Cp.
€y = Tercer coeficiente de la ecuacidén de Cp.
d; = Cuvarto coeficiente de la ecuacién de Cp.
T = Temperatura de la corriente de gas, °Rr.
Tg = Temperatura de referencia, g,

DH = Desviacibébn de la entalpia de gas ideal a las condi
ciones de la corriente, BTU/hr.

El valor de la temperatura de la corriente ocue nroduce~
el valor correcto de la entalpia, se localiza por medio de -~

un método numérico iterativo.

Los calores de reaccidén de las ecuaciones (49) y (50),-
utilizados en el balance de energf{a de la ecuacibn (52), se-

obtiene de una subrutina desarrollada en la simulacién.

Para resolver el balance de masa de la ecuacién (51), -
se utilizan ecuaciones que describen las velocidades de reac
cién de las reacciones, metano-vapor v de conversién raversi

ble agua-gas como una funciédn de la temperatura, presibn y -
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composicién del sistema,

Existen varias férmulas oue describen la velocidad de —=
formacidén del metanol, que han sido desarrolladas: (Molstad--
y Podage, 1935; Temkin y Pysheu, 1940; Natta, 1955; Uchida y~-
Ogino, 1956; Vlasenko, et al, 1964; y Bakemeier, et al, 1970).

La ecuacién utilizada para la determinacién de la veloci

riad de formacién de metanol, es la de Natta:

2
2co® M2 = e on/Kpy
(56)

R =
1
(A1 *Ajan, + A3aH2 + A4aCH3OH)3
donde:

Rq = Velocidad de formacidn del metanol, Lb/Lbcat-hr.

a; = Actividad del componente i en la mezcla de reaccidn,
Kpy = Constante de equilibrio quimico.
A; = Coeficientes de la ecuacién de Natta, 1=1,2,3 y 4.

Loe coeficientes, Ay en la férmula de Natta, estin en ==
funcidn de la temperaturaj; Natta (1955), presenta datos de la
dependencia de éstos coeflcientes para diferentes catalizado-~
res de ZnO~CroO, Una relaciédn para los valores de los coefi-
cientes, como una funcidn de la temperatura del sistema, fue-

ron dados por Cappelli, et al (1972).



a1

La férmula ceneral de la ecuacidn es:

/RgT (57)

InA, = B + B
i 1i ?.i

donde:t
By, By = Constantes,
T = Temperatura del sistema, %K.

Rg = Constante de los gaszes, cal/g °k.

Las constantes Bli Yy Bzi se calculan de los datos dados

por Natta, aplicando el método de reoresién lineal.

La tabla 5 da los valores de los coerficientes de la fér

mula de Natta a diferentes temneraturas y los valores de las=~

constantes de la scuacién (57),

La actividad de cada componente en la mezcla de reaccién,

esti dada por la siguiente expresidn general,

a, = yiﬁixip (58)

donde:
Actividad del componente 1 en la fase gas,.

Cefilciente de actividad del componente 1.

<
ke
[

= Coeflciente de fugacldad del componente i.

B
-
i

Praccidn ml del componente i en la fase gas,

x
L4

Presién total del sistema,

o
4
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TABLA 5

VALORES DE LOS COEFICIENTES DE LA ECUACION DE NATTA

A DIFERFENTES TEMPZIRATURAS

Ay Ay A3 A
Temperatura en funcién
de los coeficientes.
300 78,0 3.9 0.76 27.8
310 69.0 3.3 0.76 22.4
320 65,0 3.0 0.59 18.8
330 62.0 2.7 0455 15,9
Regresién de las
constantes.
81 -0,1908 -5.849 -6.991 -7.836
B2 5152 8237 7542 12677

Detrrminacién del
coeficliente.

R? 0,954  0.086 0.988  0.991



Siguiendo con Natta, y suponiendo mezclas ideales; por
lo tanto, el coeficiente de actividad de cada componente en

la fase gas es 1.

Los cocficlentes de fugacidad de cada componente en la
fase gas, se obtienen de una expresién derivada de la ecua-
clén de estado de Redlich-Kwong (1949) limitandose a gases,

normalmente hidrocarburos debilmente polares y no polares,

La ecuacidn utilizada, es de la forma:

1 Ar h
Z = -— {59)
9 1-h Br 1+h
h = BrP/Z_ (60)
0.4278 1/2
AL, B  =———— (61)
i 7.5
chr
Br, = 20867  (62)
i P_T
cr
AL = xiAr1 (63)

Br = X,Br, (64)
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donde:
Zg = Factor de compresibilidad del gas.
T, = Temperatura reducida del componente i, ®k/%k
Pe = Prersibn critica del comnonente i, atm.

Ary, Brjy = Constantec del componrnte i.

Ar, Br

Constantes de la ecuacidn de Redlich-Kwong.

El factor de compresibilidad del aas se calrula de las~
ecuaciones (59) a (64), utilizando una térnica de iteracién-

numérica lineal (Conte; 196%5a).

Cuando el factor de compresibilidad se conoce, el coefi
ciente de fugacidad de cada componente en la fase gas se cal

cula de la siquiente expresién:

1n¢ = ?ij—' (Z “-'1) - ln(Z - BrP) -
1 Br 9 9

Ar 1 il g, [24BcP (65)
Br Ar Br Z
q
donde:

9y = eficiente de fugacidad del componente i en la --
fase gas.
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La vemlocicdad de rraceibn para 1a reareiédn de convereibn-
revereible aqua~qas reportada por Fulton y Fair (1974), es =~

1a siquiente exrresidn:

R i (66)

5 = K, lag Ay

2 /K

> aco"u?o p?
donde ¢

Rz = Velocidad de formacién del aqua, Lb H?O producida/
Lb Cdt-hrc

K? = Constante de velocidad de reaccifn para 1a reac «=

cién de converelén revercible aqua~gas.
Kp? = Caonntante dm eauilibrio nuimico para 1a reaccidn.
La constante de velonidad de rearcifn =e ralcula vtili--

zando 1la férmulat

K, = F, exp(—Ea/RqT) te7)
donde:

P? = Pactor rde freacuencia,

E, = Energf{a de activariédn, ~al/qr .

R: = Caonstante de loz qaser, ~al/qr %%.

Temperatura del sistema, “%.

-3
n

613
N



para

alo

El procedimiento utilizado en el médulo del convertidor,

calrular el flujo de componentes, temperatura y presién

largo del lecho catalftico es el sianiente:

lam

2."'

3-—

Se=

6."'

7-"

Calcular los coeficienten de fuaacidad para cada —-
componente en la mezcla de reacciédn.

Calcular las constantes de equilibrio quimico para-
las reacciones,

Caleular las velocidader de reaccién para las reac-

cliones,

Calcular el cambio en el flujo de los componentes -~
para un elemento de lonqitud a lo largo del lecho -
catalfitico del convrrtidor.

Calcular el cambio cde entalpia y temperntura para -

el elemento de longitud.

Calcular el camhio de presion para el elementn de =
lonqitud.

Probar que la conversién de CO es igual a la.convog
sibn especificada. $1 la conversién calculada no -
es iqual a la conversién especificada para el lecho,
repartir los pasos 1 al 6, Si las conversiones son
iquales, es la terminacién de los cdlculos para el-

lecho catalftico.
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=~ CONDENSADOR PARCIAL

El médulo del condensador parcial, del sistema SGP/ZAR,
se desarroll$ para simularlo en el caso donde se presentan -
corrientes que contenaan componentes no condensables, debido
a que la corriente principal de salida del fraccionador del-

proceso, contiene no conrensables,

Las temperaturas, composiciones y flujos de las corrien
tes, permiten al médulo del fraccinnador calcularlas para =

dar una fraccién de condensado.

El médulo del condensador parcial, procesa informacién-
que esti contenida en la corriente de entrada, conjunto de -
equipos y la informaclén que es pasada a éste, del modelo —-=

del fraccionador.

El m&dulo del condensador parcial, calcula:

le= E1 flujo y la temperatura de la corriente de proce-
so que sale del condensador.

2.~ La cantidad de calor removido de la corriente de =
pProceso.

El flujo y la temperatura de la corriente que sale del-
condensador se obtienen de lac relaciones del balance de mae-

sa y energfa para el condensador.
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El balance total de maca para el condensador es:

F = F_ + F (69)

F, = Plujo molar de la corriente de vapor que entra al-
condensador, Lb/hr.

= Flujo molar de la corriente de vapor que sale del-
condensador, Lb/hr.

F. = Flujo molar de }a corriente liquida de reflujo aue
sale del condensador, Lb/hr.

El valor de la relaciédn de reflujo es:

DL = . /F (69)
donde:
DL = Relacién de reflujo .

En el sistema SGP/ZAR, el valor utilizado para el flujo
del fraccionador es F,. Para obtener el flujo del fracciona

dor, se utiliza la siquiente relacién:

Fy = 1+ DL)Fp (70)

Para calcular el flujo y la temperatura de la corriente

de producto que sale del condensador, se utiliza un método -



iterativo.

En éste procedimiento, se estima un valor de la tempera
tura de eouilibrio y se realiza el cllculo del condensador -

parcial a la temperatura estimada.

Después de reallzar el cilculo del condensador, se de~-
termina el flujo de la corriente de producto que se obtiene-
del cilculo del condensador. Si el flujo calculado es igual
al flujo requerido, la temperatura correcta ha sido encontra
da; si los flujos no son iguales, se estima un nuevo valor -

de la temperatura y se contindia eon el mismo proceédimiento.

Se utiliza una variable error,

SUM = F_ - F (71)
donde:
SUM = Desviacién del reflujo calculado al\keflujo reque
rido, Lb/hr. '
Fre = Reflujo a2 la temperatura de la corriente estimada,

Lb/hr.

Que proveé una medida de la desviacién del flujo a la -

temperatura estimada del flujo requerido.
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Nuevos valores de la temperatura estimada, se determi--

nan por el método de la secante (Conte, 1965 c):

p(Ke1) (k) (k) k) _ T(k;l)
&) gymk=1)

T - SUM (72)

SUM

donde:
K = Indice de 1teracién.
T = Temperatura, °r.

La blsqueda de la temperatura a las condiciones de flu-
jo se ve limitada en un rango que esti en el limite superior
de la regién del punto de rocio del sistema y en el 1limite -

inferior de la regién del punto de burbuja del sistema,

Los limites de la reqibén cambian con cada nuevo cilcule
a una temperatura estimada, que remplaza la propia temperatu
ra limite. Los cambios de temperatura estén limitados en un
intervalo iqual o menor al 10% de la regién buscada. La tem
peratura estimada iniclal en el sistema, es la temperatura -
en el punto de rocioc; el segundo valor estimadec es a una tem

peratura de 20°R abajo del punto de rocio.

Valores estimados sucesivos de temperatura se realizan,

20



utilizando la ecuacibn (72).

Cuando la temperatura aue satisface las condiciones de
flujo de las corrientes que salen del condensador es locali
zadaj el calor totol del condensador se calcula utilizando-

la siguiente ecuacibn:

- (H ) (73)

0
"
&£

ol 02

donde:
Qr = Calor total del condensador parcial, BTU/hr.
Hin = Entalpla de la corriente de vapor de entrada al-
condensador, BTU/hr.

Ho1 = Entalpia de la corriente de vanor que sale del =

condensador, BTU/hr.

H,, = Entalpia de la corriente 1{quida que sale del —

coridensador, BTU/hr.

Las entalpias de las corrientes que salen del conden—
sador se calculan en el médulo adiab&tico, y se pasan al —
mbédulo del condensador parcial. La entalpia real de la co-
rriente de entrada al condensador, se obtiene de la entale=
pia que se da en el vector de corriente aplicando la si e

guiente relacién:
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Hoo=Q + DL)H'in (74)

1

donde:

HYn = Entalpla de la corriente de entrada aue se da en-
la matriz de corriente, BTU/hr.

El &rea de intercambio que se requiere para encontrar =

el calor total del condensador, se da en las siquientes ecua

ciones:
'1‘1 = Ti - T'o (75)
'1‘2 = To - T'i (76)
ATlm = (T1 - Tz)/ln(Tlsz) (77)

Aue = Q/UpedTyp (78)
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donde:

Tq = Temperatura de entrada a la corriente de pro--
ceso, °R.
To = Temperatura de salida de la corriente de pro--
ceso, %,
L]
T3 = Temperatura de entraga del agua de enfriamien-
to, °R.
]
Ty = Temperatura de sallda del agua de enfriamien--
o
to, R,

AyE = Area de intercambio de calor, ft2
Uyg = Coefieiente global de intercambio de calor, ~=
BTU/hr £t° OR.

ATy, = Gradiente de temperatura medla locarfitmica, ©R.

= CONTPOLADCR DF APAGADO

El enfriamiento re la mezcla de reaceibn en el converti
dor, sm lleva a rabo inyectando gas e sintesis frfo dentro=

del mirmo, en lacs secriones aue nreceden a los lechos cata--

1{tiror,

En la simulacién del proceso, el mbédulo de control de =
apagado distribuve la cantidad de gas de apagado que se en--

via a cnda punto de inyeccidn.



Este mbdulo opera como una subrutina; esto es, supervi-
sa la secuencia de cllculo para cada equipo que se ve afecta
do por los camblos en las cantidades de materia de las co ==

rrientes de apagado.

Las temperaturas de cada corriente que entran al lecho-
catalftico, también se calculan en este mbdule. Si la tem=—-
peratura estad dentro del rango de disefio de la temperatura =
que se especifica para la corriente, el controlador procede-

con la secuencia de clleculo del equipo.

S4 la temperatura de la corriente excede el ran96 permi
tido, la cantidad de gas de apagado que se inyecta en ese ==
punto, se ajusta hasta que se alcanza la temperatura especl-
ficada; entonces, el controlador continda econ la secuencia =

de cfleculo.

La medida de la desviaciédn entre la temperatura calcula
da para la corriente Yy la temperatura especificada, en la =~

seccién de conversidn que precede al lecho catalftico es:

SUM = TSP - T {79)

donde:

"

Desviacibn entre la temperatura calculada para la
corriente y la temperatura especificada, °r,

SUM -

'rsp = Temperatura especificada para la corriente, oR.

Temperatura calculada para la corriente, °Rr.

3
]
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Los célculos de 1a fraccién de gas de anagado que es —-
removido de la corriente de gas de cintesis frio, se determi

na por el método de la secante:

(x) (k=1)
Q - QO (80)

(k) F

QF(k+1)
SUH(k) - SUM(k-l)

" oF(k) ~ SUM

donde:

k¥ = Indice de interacién.

Q = Fraccién de apagado.

El valor de la fracelbn de apagado fque es la Aue produ-
ce la temperatura especificada para la corriente en el cone-
vertidor, se encuentra en una regibén de los limites de la --

fraccidén de apagado.

Los l{mitrs de esta regibn, se cambizn en cada prueba,=
a una fraccibn de apaaado estimada, el valor estimado de la-
fraccién de apagado, reemplaza al valor limitante anterior.-
Los camhios en los valores estimados de las fracclones de --
apaocado se reducen a un intervalo ioual o menor del 10% de -

la reaién buscada.

El valor estimado inicial de la fraccibdn de apagado, se

esrecificra en el vector de corriente del divisor de gas de -.
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sintesis.
E1l sequndo valor estimado es:

(2) _ (1)
Qp = Qp + 0,01 (81)

El signo del sequndo término del lado derecho de la -
expresidn, depende de la operacidn para el mejoramiento de =
la temperatura del convertidor., Valores estimados sucesivos
de la fraccidn de apacado se encuentran utilizando la ecua--

cidn (80).

= CALOR DE REACCION

El calor de reaccién a la temperatura y presién de - -
reaccién del sistema, y la constante de eauilibrio quimico -
se calculan en un médulo desarrollado para la simulacién del

proceso.,

Este médulo suministra el dato de calor de reaccién pa-

ra el convertidor y para los mbdulos del reforhador.

Los valores del cambio en la entalpia gque acompaflan a -
la reaccibdn, y la constante de equilibrio quimico asociada -

con la misma, se obtienen de las ecuaciones basadas en las =



propiedades termodinimicas de los componentes del sistema =

reaccionante y de la temperatura del mismo,

Un desarrollo de estas eruaciones est§ dado por Hougan,
et al (1966 a). Las expresiones dadas' para el camblo de ==
enerafa libre, de la cual ce obtiene la constante de equili=

brio quimico y el cambio de entalpia para una reacciédn son:

AHC. = I.. + AaT + AbT2/2 + OeT3/3 + AdTi/a (82)

T H

AGO, = T. + (I.=AalnT) + ADTZ/2 + AcT3/6+ AdT?/12(83)

Da = & ayma, , (84)
n

Ab = Zqimiai (85)
1=1
n ,

Ae = Zqimia1 ' (86)
1=1 ‘

Ad =) ayma, B (87)
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donde:
He
T = Cambio de entalpia a la temperatura de reaccibn,
cal/qr.
G°,, = Cambio de energfa libre a la temperatura de =

reaccibdn, cal/qr.
T = Temperatura de reaccibn, %.

= Primer coeflciente de 13 ecuacibn de capacidad =
calor{fica molar.

b =. Sequndo coeficlente de la ecuacién de capacidad-
calor{fira molar.

= Tercer coefleciente de 1la ecuacién de capacidad
calor{fica molar,

di = Cuarto coefiriente de la ecuacidn de capacidad
calor{fica molar,

a2 Coeficlente estequiométrico del componente §.

ag = 1, si el componente 1 es un producto de la - -
reaccibn.

qq ==1, si es un reactivo.

n = Nimero total de componentes en la mezcla de « ~
reaccibn,

1 = Constantes
I = Constante.
Las constantes 249 bi’ ci Y di para cada uno de los com

ponentes aue participan en las reacciones, en la simulacién-

del proceso, se enlistan en la tabla 6
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COEFICIENTES DE LA ECUACION DE CAPACIDAD CALORIFICA MOLAR

Componente

Metano

Hidrdgeno

Agua

Monéxido de Carbono
Didéxido de Carbono

Metanol

TABLA

a
4,750
é.952
7.700
6.726
5.316

4,550

6

bX10° ex10®
1,200 0,3030
-0.0547  0,0956
0.0459  0.2521
0.0400  0,1283
1.4285 =0.8362

2.186 -0,2910

dx10
-2,630
-6.291
-0.858
-0.531

1.784

9

-1,920
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Las ronstantes IH y IG de las ecuaciones (82} vy (83), -

utilizan valores conocidos de entalpla vy cambios en la ener-

gia libre a cualquier temperatura.

La entalpia y los cambios en la energia libre a 25°C, -

se calculan de los valores conocldos de calor estandar de e=

formacibn de los componentes del sistema. Estos valores, -

que se enlistan en 1la tabla 7 , se utilizan para evaluar =-

los términes constantes,

El calor

dados por las

n
AKC =)
- i=1
n
ac® =Z
i=1
donde ¢
AW = =
ae® =
AHO -
£y
AGO =
5

estandar vy la energia libre de reaceidn estén-

siguientes ecuaciones:

o

qimiAH fi (88)
o

q;ma6 £ (89)
3

Cambio de entalpia a 25°C, cal/gr.
Cambio de energfa libre a 25°C, cal/gr,

Entalpia de formacibn del componente L a  wwe
25°C, cal/gr.

Energi{a libre de formacién del componente i a-
259¢, cal/gr.
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DATOS TERMODINAMICOS A 298,15 %Kk

Componente

Metano

Hidrégeno

Agua

Monéxido de Carbono

Didrido de Carbono

Metanol

TABLA

7

AH®

Kecal/gr

-17.889
0.0
-57.7979
-26.4157
-94,0518

-48,08
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Ac®

Kcal/gr

-12.140
0.0
~57.6357
-32,8079
-94,2598

=38,69



La constante de equilibrio nuimico se obtiene de la si-

quiente exrresién:
o "
ana = AG T/RqT (90)

donde:

K, = Constante e enuilibrio aquimiro.

Rg = Constante de los gacses, ral/ar oK.

Thomas y Portalski (1958), dan una serie de ecuaciones=-

e incluyen el efecto de la presidn en el calor de reacciédn.

Utilizando la ecuariédn de estado de Berthelot:

PV = R T [1 + PTq 1w 6Tc2 (91)
9 123p"c1" 72

Y con el desarrollo de las ecuaclones, se obtirne:

o 2
A”T,p e Hp + HpyP + szp/'r (92)
>
H, = 9R /128 ._.q,m,T_ /P (93)
P1 g (=1 171 €y Cy

n

3
H, = 162R /1282 q,m, T _ /P (94)
P2 g {=1 i1 c1 ci
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donde:
AHT p = Cambio de entalpia a la temperatura y presién -
?
~ de reaecién, eal/qr.

T = Temperatura de renccién, .

] = Presién de reaceiédn, atm.

T, = Temperatura cr{tica del componente { en la mez-
i cla de reaccidn, K.

P = Presiébn critica del ecomponente 1 en la mezcla -
1 de reaccibn, atm.

Rg = Constante de los gasec, eal/qgr k.

La entalpia nue se obtiesne, se convierte al sistema in-
gles de unidades, que es utilizado en el sistema SGP/ZAR, ~-

con la siquiente ecuacién:

AH? = 1,8 H (95)

donde 2

T,
de reaccién, BTU/Lb,

AR p = Cambio de entalpia a la temperatura y presi6n-‘
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DATOS DE DISERO PARA LA SIMULACION

A eontinvacidn, se da una breve descripciédn de la docu-
mentacién de los datos utilizacdos en la =imulacién del pro--
ceso rde metanol. Esta dorumentaribn, ~std arreqglada de -

acurrdo a la informacién reauerida por SGP/ZAR:

Las corrientes de alimentacién del proceso; dos corrien
tes de recirculacidn, y dos corriente~ de intercambio de ca-

lor se especifican en los vectores de corriente.

Las corrientes de alimentacién del proceso son tres, =
La corriente de alimentacidn principal es la de gas natural,
las otras corrientes de alimentacién, que contienen vapor y-
monSxido de carbono respectivamente, estén en funcidn de la=-

corriente de alimentacidn principal.

La composicién del gas natural, estd dada por los valo-
res promedio del anilisis del gas natural utilizado en la --

planta de metanol,

La composicién, en % en volumen, es: metano, 87.15%; ~~
nitrégeno, 1.50%; diéxido de carbono, 0.15%; etano, 9.00%§ -

propano, 2.00%; n-butano, 0.08%; i~hutano,0.12%.

Las corrientes de recirculacién, corrientes 43 y 66 de-
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la figura B, se especifican para una rapida converaencia de~=-
estas corrientes. Los valores de estos parametros de corrien

te se obtienen en la simularién.

Las otras dos corrientes ouve rsntran a las unicades aue =
intercambian calor entre las dos corrientes que paran en el -
proceso, también se especifican, Si ésta corriente no se es=
pecifica para el intercambiador de calor del efluente de la -
corriente de alimentarcibn del convertidor de metanol, la COm=
rriente de alimentaci8n al convertidor, no estd a la misma --
temperatura de reaccién. Si ésta temperatura no es alcanzada,

los célculos del reactor se deben repetir,

Esto no es necesarlo que se especifiaue la sequnda co --
rriente que entra al fraccionador para calentar la corriente-
de alimentacién; sin embargo ésta especificacidn promu#ve la-

convergencia de los célculos de las recirculaciones.

La lista de los médulos del equipo utilizado en el mode-
1o del proceso de metanol, se dan en la tabla 43 y <l arreglo
de estos modelos en el nroceso, el diagrama de simulacién del
proceso, se expone en la figura 8. La informacién renuerida-
por cada mbédulo perteneciente a las condiciones de operacién,
los parémetros cde disefio vy los modos opcionales de oneracidn-

de cada equips, ~stin reprresentados por el médulo.



La mezcla de corrientes, las unidades flash y el absor—-
bedor utilizado en el proceso no recuieren exnloracién en sus
condiciones de operacidn en los vertores de los eguipos, por-

lo que se omite su discusién.

Existen dos vdlvulas reductoras de presién en el modelo-

del proceso, La primera, reduce la presibn de la corriente -

106

de alimentacién de gas natural, entrando al proceso a la pre= -

sién de operacién especificada para el reformador.

La segunda v4lvula, baja la presibén del metanol crudo en
la seccidén de purificacién del proceso. La presién de la co-
rriente de proceso se reduce a la caida de presién de sinte=w=

sis a la presién de operacién del fraccionador.

En el proceso, se utilizan tres divisores de corrientes.
El primero, es el divisor de corrientes de apagado, las frac~
ciones de apagado utilizadas por este divisor, se incluyen en
el controlador de apagado; FEl1 sequndo divisét en el proceso,
es el divisor de purga; y el tercero, es un divisor de purga-
para la corriente de recirculacién en la seccién de purifica-

cién del proceso.

El médule del compresor, se utiliza nara representar al-

compresor de gas de sintesis y al de recirculacién en el pro-



ceso. Ambos compresores sirven para elevar la nresién de la
corriente del proceso a la presidén de operacién especificada

en la seccidn de sintesis.

El controlador de apagaro, requla la temperatura de en-
trada a cada lecho catalitico en el ronvertidor de metanol.-
Esta temperatura se especifica en el vector del parémetro de

equipo del controlador.

En o1 modelado de proceso de metanol, se utilizan once,
intercamhiadores de calor. Los pardmetros que se especifi=-
can en estas unidades son, los coeficientes alobales de ine=
tercambio de calor y la temperatura de salida de la corrien=-

te de proceso de cada intercambiador.

Los valores de estos pardmetros para cada intercambia=—

dor de calor, se enlistan en la tabla 8,

£l mbédulo del reformador de metano, requiere que se es-
pecifiquen cuatro de sels de las varlables de operacién aso-
ciadas con la simulacién del mismo. Las otras dos variables
se calculan en 21 mbédulo del reformardor, En Aste estudio, -
cuatro de las variablecs, son variables de proceco indepen -

dientes,

La informacién de disefio que debe ser transmitida al mg
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TABLA

8

ESPECIPICACIONES DE DISERO DE LOS INTFRCAMBIADOPES DE CALOR

EQUIPO
NUMERO

12
19
30
38
40
42
as
45

FUNCION DFEIL EOQOUIPO

REHERVIDOR
CALENTADOR

SOBRECALENTADOR

CONDENSADOR

INTERCAMBIADOR
CONDFNSADOR
INTERCAMBIADOR
REHFRVIDOR
ENFRIADOR
CONDENSADOR PARCIAL

CONDENSADOR

FLUIDO

CALIENTE

GAS
GAS
GAS
GAS
GAS
GAS
AGUA
VAPOR
AGUA
GAS

GAS

FLUIDO BgU
FRIO ftz—hr-oF‘
AGUA 15
AGUA 15
VAPOR 10
AGUA 150
GAS 10
AGUA 150
GAS 10
LIOUIDO ORG. 200
AGUA 250
AGUA 150
AGUA 150
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dulo del convertidor es; la conversién total de CO en el con

vertidor y las especificaciones del catalizadora

Las especificaciones del catalizador, se dan en la ta--

bla 9.

La fraceldn vac{a del catalizador, se obtiene de los da

tos de la tabla, utilizando la siquiente relacién:

£ =1-Fpc QDCG 98

donde:

£

//DCG = Densidad del grénulo catalftico, Kg/m3

Fraccién vacia.

[

,/’PC = Densidad del catalizador empacado, KG/m3

El difmetro efectivo del catalizador, es el difmetro -
de una esfera con la misma relacién superficie a volumen de~

una partfcula catalftica.

La redaciédn superficie a volumen para una esfera es:

/e (97}

a
1]

Relacién superficie a volumen de una esfera.

x
ta
]

r = Radio de la esfera, m

La relacién de superficie a volumen para un cilindro es:
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TABLA 9

ESPECIFICACIONES DEL CATALIZADOR DEL CONVFERTIDOR

PARAMETRO

DIAMETRO DEL GRANULO CATALITICO
(CILINDROS PEQUEROQSY, mm

LONGITUD DE LOS GRANULCS
CATALITICOS, mm

DENSIDAD DEL CATALIZADOR
EMPACADO, Kg/m>

DENSIDAD QUIMICA DEL CATALIZA=~
DOR, Kg/m3

DENSIDAD DEL GRANULO CATALITI~
co, Kg/m3

FRACCION VACIA DENTRO DE UN w=
GRANULO POROSO

VALOR

5.5

16.0

830.0

5400.0

1700.0

0.68
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-]
]

e (2d + 4 1)/d1 (98)

e
1]

c Relacién superficie a volumen de un cilindro.

o
2

Didmetro del cilindro, mm.

ot
H

Longitud del cilindro, mm.

En la biblioteca del sistema SGP/ZAR, el metancl no es -
un componente estandar, por lo aque sus propiedades tienen que
ser especificadas. Estas, propiedades drl metanol, se enlis=

tan en la tabla 10.

Los parémetros a, b, c y d de la tabla, son las constan-
tes de la ecuacidn de capacidad calorifica molar, de acuerdo-
a la siquiente expresién:

2 3

Cp=a+bT+cT + dT (99)
donde:
Cg = Capacidad calor{fica molar de un componente gaseoso.

T = Temperatura del sistema, k.

El parémetro de solubilidad, se obtliene del calor de va=-
porizacién y volumen molar del metanol a 25°C, utilfizando la=-

relacién de Chao y Seader {1961):
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TABLA 10

PROPIEDADES TERMODINAMICAS DEL METANOL

PARAMETRO VALOR
PRESION CRITICA 79.9 atm
TEMPERATURA CRITICA 240.0 °¢
DENSIDAD CRITICA 0.272 gr/cm’
PESO MOLFECULAR 32.04 fr/qmol
CALOR DE VAPORIZACION A 25 °C 8,94 kcal/gr
DENSIDAD A 25 °¢ 0.7866 gr/cm>
PARAMETRO DE SOLUBILIDAD 4.53 (cal/end)l/2
FACTOR ACENTRICO 0,556
COEFICIENTE A 4.55
COEFICIENTE B 1.214x10~2

| COEFICIENTE C 8.98%10~7

COEFICIENTE D 3.30x10"10
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g (AH, - R T) 12 (100)

v
cf = Parfmetro de solubilidad (o:::al/cm:a)‘l/2
AH, = Calor de vaporizacién a 25°C, cal/gr. -
R_ = Constante de los gases, cal/ar K.

¥ = Volumen molar a 25°C, cm3/gr.

A continuacidén se presentan los resultados obtenidos, -
de llevar a eabo la simulacién del proceso de la planta de —

metanol I,

En la tabla 11, se enlistan los resultados finales del-
resumen de corrientes, de acuerdo al diagrama de informacién

para la simulacién del proceso, ce la tabla 8.

En la tabla 12, se enlistan los recultaros finales, del
resumen de equipos-detalles individuales, de aruerdo a los -
m6édulos del equipo utilizado en la simulacién del proceso, =~

de la tabla 4,
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CAPITULO V

ANALISIS D E RESULTADOS



ANALIZIS DE RESULTADOS

Como se puede observar de los resultaros obtenidos de la simula
cibén de la planta de metanol son congruentes con los obtenidos-

por una planta en operacién,

Las diferencias existentes entre ambos, serén funcién de la pre
cisién o riqurosidad con que sean llevadas a cabo el modelado =
de las operaciones principales del proceso; asi como también de

los modelos termodindmicos utilizades en la <imulacién.

Por otro ladoe, tenemos que los resultados de la simulacién, son
elementos fundamentales para el andlisis o disefio del proceso,=
ya que como lo demuestran las tablas 11 y 12, se genera una ma-
triz de las corrientes del procero y los detalles individuales-
e cada operacibn, los cuales pueden ser utilizados tanto para-
la evaluacién econdémica del proceso, como para el disefio y di—

mensionamiento de cada etapa del mismo.
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CAPITULO VI

CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES



CUlCLUSICHEL ¢ REICHONGACICNES

Li#s conclusiones ceneradas durante €l dessrrollo del —-

presente trabsin, nuden scr resumidas en lo siguiente:

Es imnortante par#» poder llevar a cabo la simulacién de
un proceso, =1 contar con una estructura base o sea un simu
lador de procesos parn el cu2l solo se tenga que deSarro =
llar los nbdulos particularss del proceso en estudio, Esta
estructura base deberf tener alguno de los enfoques para -
llevar a cabo la simulacién, ya sea sccuencial modular, mo=-

dular simulténeo u orientado a ecuaciones,

De estos tres enforues podenos concluir que el enfoquew
secuenclal modular es el mas similar a una planta de proce-
so, va que el flujo de informacidn sigue la misma direccidn
que el flu)Jo de proceso. Por otra parte, cada unidad de --
procesaniento puede swr modeladsa con el nivel de rigurosim=-
dad que se desce, acdembs cste enfoque es transparcnte ya --
que en caso de fallas en la simulacibdn, se puede detectar =

con fuecilidas el orfgen cde las mismas,

Con lo que respecta a los resultados generador por la -
simulacion, estos puelen servir de base para llevar a cabo=-

el dimensionamiento del equipo de proceso y posteriormente-
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la evrluacifn ccondmica del mismo.

La confishilidacd de los result:zdes, dependen del grado -
de rigurosidad de los modelos utilizados eon la simulacidn de =
un proceso. En el nresente trabsjo, cdebide a que las ecuacio-
nes tomadsas de la literatura para el desarrolleo de los medelos
matemdticos son simples, existen Aiferencias al comparar los -
resultarios obtenidos de la simulacidn el proceso y los que se
tienen en realidad en la plants de Metanol; ya que Yinicamente-
se simuld el cauipo clave del procese, para poder conocar su =

comportamiento tebrico,

De igual maners la simulacién de procesos a través del -
enfoque secuencial modular puede ser (til para el estudio pa--
ranétrico de la planta de proceso, para determinar las condi--

clones &ptimas de operacién.

Las recomendaciones generadas en oste trabajo, es la utl
lizacibn de un modelo termodindmico que represente con mis =
exactitud el comportamiento del metanol, en lugar del método--
de CHAO~SEADER utilizado en este trabajo; por otra parte el -
realizar un andlisis de las posibles recuperaciones de energia
a través de un anilisis de segunda ley para determinar 1as -
irreversibllicdades del proceso; y por (ltimo se debe reallzar-
un estudio para conjuntar el simulador de procesos con las o~

técnicas de optimizacién.
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CAPITULO VIII

APENDICE A



INTRODUCCION

El metanol, tamhién llamado alecohol met{lico, carbinol--
& alcohol de madera: e=s un liauido a presidn y temperatura -
ambientes, de sabor ardjente y olor picante, su férmula es: ~

CH3-0H con peso molecular de 32.04

Robert Boyle en 1661, fué el primero en reconocer la ex-

istencia de una Substancia Neutral, en el producto obtenido -

de la destilacién destructiva de la madera.

Esta substancia fué designada por Taylor como éter piro-
lefioso, en 1812, e identificado finalmente en 1834 por Dumas-

y Peligot, quienes lo aislaron y establecieron su f&rmula,

Por décadas, la Unica fuente comercial para la obtencién
del metanol, fué el &cido pirolefioso! pero con el desarrollo,
desde hace 30 afios, la sintesis a presidn media (100-600 atm)
de &xidos de carbono e hidrégeno; el método de la destilacidn

de la madera ha sido superado,

La oxidacién directa de hidrocarburos proveén otro méto-
do para su sintesis, ya que en 1923 el metanol fué sintetiza=-

do a partir de hidrdgeno y mondxido de carbono,

Al metanol se le descubrid un agran usc en la s{intesig -
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de formaldehido, y como anticonaelante; asi como también des

naturalizante y materia prima en la elaboracién de productos

quimicos.

= PROPIEDADES FISICAS

Las propledades f{siras del metanol, se enlistan en la=

siguiente tabla:

TABLA 13

PROPIEDAD

Peso especifico a 25°C, qr/cm3
Punto de fusién , °c

Punto de ebullicién, °C
Presién critica, k Pa

Volumen critico, mL/mol

¢

Temperatura critica,
Factor de compresibilidad

Presidn de vapor a 25°C, k Pa
Limites de flamabilidad en el aire:
Bajo, % vol

Alto, % vol

Punto de inflamacién, Copa cerrada,

Copa abierta, °C

Punto de autoignicién, °C

%¢

VALOR

0.7924
=79,8
64.5
8096.0
118.0
239,43
0.224
1696

6.0
36.0
12.0
16,0
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PROPIEDAD VALOR

Calor espec{fico

Del vapor a 25°C, J/Kge ‘ 1.370
Del 1fquido a 25%, J/Kq. . 2.533
Conductividad térmira a 25°C, w/K 0,202
Solubilidad en agua Miscible
Viscosidad del lfquidoe a 25°C, c.p 0.541
Tensién superficial, dinas/cm. 22,6
Indice de refraceién, ND?0 1,328

La presién de vapor del metanol, de 15 a 64.5°C, estf -

dada por la sigulente ecuacién:

3

In P=al5.76-2.846%10° T )

5 =2 7 =3
=2,743*10 T "+2,189°10 T (101)

Donde: P =k Pa (7.5 mm Hag.)

T = Temperatura, O K

= REACCIONES QUIMICAS

La actividad quimica del metanol, es muy similar a la de
otros alcoholes saturados, ya que tienen la particularidad de

obtener productos al reaccionar el grupo hidroxilo.



« Reaccién con metalec.

Los metale< alcalinos reaccionan exotérmicamente con el
metanol para producir metéxidoes (metilatos).

2 CHy=OH + 2 Na*t 5 2 CHy=O-Na + H, (102)

Los metSxidos son de gran uso en sintesis,

- Descomposicidn.
El CO y H,, resultan de la descomposicién de la sintecis

Y
catalftica del metanol a 350-400°C y a presién atmosférica.

A
- —eie >
CH3 OH CO «+ ?H2 (103)

El metanol y vapor de agua, son descompuestos catalitica

y endotérmicamrnte como co, vy H,

————t>
CH,~OH + H,0 co, + 3H, (104)

' = Deshidroaenacién u oxidacidn parcial.
Una de las reacciones del metanol mas importante comer -
clalmente, es la dehidrogenacién u oxidacién parcial de éste=
a formaldehido, y gue es llevada a cabo sin catalizahor con ©

sin presencia del aire.

CH3-0H HCRO + H2 (EndotArmica) (105)

2 CHy=OH + 0y ——— 2 HCHO + 2H,0 (Exotérmica) (106)
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Qufmicamente, la reaccién de oxidarién puede ser consi-
derada como la dehidrogenacién, en donde el oxfaernoc del aire
actia como un receptor der hidréageno y suministra el calor re

querido por la reaccién,

=~ Reaccién con CO.

El 4cido acético, se obtiene cdirectamente de la reac ==
cidn del metanol y CO a 150%¢ y 700 atm. en presencia de un=
catalizador de carbdn activaco.

CHy=OH + CO  mm———b> CH3=COOH (107)

El rendimiento de ésta reacciédn, es de alrededor del -=

90%.

~ Formacién de éteres.

El dimet{l-Ater, se forma por la dehidracién de metanol
con un catalizador de Al, Th, 6 T1 a 350°C, 6 Cu promotor a-
165-235°,

2 CHy=OH ———p CH3-O-CH3 + H20 (108)

El éter también puede ser obtenido por la dehidracién -
de metanol en fase l{quida, empleando H2804 concentrado,

Estas son algunas de las reacciones més importantes del
metanol, para la obtenaién de otros productos, que tienen —

gran utilidad en la industria,
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~ OBTENCION

En la actualicdad el método méc importante para la ocbten
cién del metanol, es por el proceeo de si{nteris catalitica a
presién elevada o baja vresidéng a partir de mondxido de car-

bono e hicrdgeno, o de bibérido de carbono e hidrégeno.

El metanol también se obtliene por combinaciédn del acido
salici{lico con el winter green (esenria de qualteria), que =

se encuentra en los productos de Aectilaciédn de la madera.

Otro método para la obtencién cde metanol, es por medio-

de la oxidacién parcial de hicrocarburos del qgas natural,

Alqunos otros métodos menos comunes son: Hidrogenacidn
de 2 pa<os de monéxido de carbono y formato de metilo, y de-
éste a metanol. Como subproducto e la sintesis re Figshere-
Tropsch u otras, tales como la orlracién de metano por trid-
xido de azufre, hidrélicsis de metilal e hidroaernaridn de die-

metiléter,

- ESPECIFICACIONES

Las especificacionrs rel metanol, se dan bajo la norma-

ASTM standar D 1152-58, - Estaes son las esneclficaciones qene
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rales y pueden variar considerablemente dependiendo de las -

necesidades de los consumidores y de su uso.

del 99,

- ASTM D1152-58

Alcohol metflico (METANOL), arado de pureza no menor=

85% peso conforme a los siquientes requerimientos:

Gravedad espec{fica, no surerior de 0,7993 (20/20°C).
Color, no mis del NR. 5 en la escala Pt-Co.

Rango de destilacién, entre 64,0 y 65.5°C,

Materia no volAtil, no mée de 0,001 qr/100 ml.

Olor caracter{stico, sin residuos.

Aqua, no mayor Ae 0,15% en peso.

Acidez no superior a 0.003% en peso (como &cido acéti
co) (equivalente a 0.028 mqr KOH/qr muestra).

Prueba de tiempo de permanaanato, color de KMnO4 agre
gado, Aebe ser retenido por 10 min, a 15°¢ 2 0,5y, ==
exento de nitritos e hidrocarburos.

Acetona, no mas de 0,003% en peso.

- TOXICIDAD

El riesgo para la calud generalmente mis ronocido, aso-

clado con el metanol ~s la cequera, usualmente como resulta-

do de su ingestidén.

El metanol Al s=er inhalacdo, incerido o al teper contac-



to con la piel ruede perjudicar al oraganismo; cualquiera aue
sea la via de absorridén. Los s{ntomas de intoxicacién aque -
se presentan son: vértigo, dolor de cabeza, sensacién de ==
decaimiento, fatiga, nau=eas y dolor abdeminal, cue son los-
m&s tipicos; también pueden rrecentarse trastornos visualese
como visiones borrosas. En casos severos, los sintomas pue~
den aparecer una hora después de la inaestidn del producto,-

pero por lo general el efecto tarda de 12 a 24 horas.

En intoxicarlones agudas, puede orasionar cequera tempo

ral o permanente e incluso la muerte,

La mixima concentracidén permisible para una jornada de-

B8 hrs., es de 200 ppm por 40 hrs. de trabajo a la semanae
= USOS

Histdricamente, casi la mitad de todo el metanol procu=
cido, ha sido utilizado para la produenidn de fermaldehidoi-~

una tendenzia que continda en la actualidad,

En el futuroc, el formaldehido, puede perder alao de fg=
ta posicibdn, debirdo a los usos del metanol en la producridn-
de compuestos quimicos de creciente rapidez, tal romo el &ci

do acético, metilterbutiléter (MTBF), oxinol (que es un al--



cohol combinado de metanol y alcohol terbutflico, aque aumen—

ta el octanaje de la ga-olina) y otros cuimicos intermecios.

La produ~cién rfe arido acétiro via carbonilacién de ne-
tanol (Proceso Monsanto), erc uno de cus qrandes usos con una

gran velocidad de crecimiento.

Otros mercados importantes incluyen a las sintesls orai
nicas, tales como la sintesis de metacrilato de metilo, meti

ladminas, haluros de metilo y tereftalato de dimetilo.

El metanol, también es usado romo un disolvente en gene
ral, como parte de pdlvora sin humo, eliminadores fe pintu~-
rac y barnices; pulimentacionrs y limrieza, jahones transpae

rentes y desinfectanptes, lavado efn seco y perfumerfa,

Un &rea que promete para el metanol, es su uso directo-

en combustibles.

Potrncialmente, Aste puede ser usado como un sustituto-
del combustible diesel y aosolina o como un aditivo de la --

misma.

Otros usos comhustibles inrluyen; la de quemador-limpla

dor o como combustible Fe turbinas para la generacidn de e--

152



lectricidad.

El metanol, tambiénm es utilizado para la elaboracién de

gasolina en el proceso MTG de Movil (Metanol a Gasolina).

Aunque todos estns usos estén bajo estudio, tienden a -
ser unos de los grandes uros del metanol para fines de los -

1980*s,

El metanol, también estd considerado para ser utilizado
en otras ireas, tales como alimentaciédn para producir olefi-
nas como fuente de gas reductor en la fabricecidn de acero y

su uso en celdas combustibles.

El metanol lleva el mismo paro con el cambio de la tec~
nologfa en el pasado, y continuard asi{ en el futuro; ya que=
sus usos estin cambiando y adantandosze a los avances tecnold
gicos, ademds de aque promete continuar como una de las prin=
cipales fuentes de materins primas de procesos quimicos para

el sector industrial en el futuro.
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