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En el presente trabajo se realiz6 la simulacion de las diversas etapas
que conforman una planta de produccion de etanol, de la cual se utilizé
etileno como materia prima, empleando el simulador ProMax 3.2

Aceptado: (Bryan Research & Engineering, Inc.), en dicho proceso se considera

3/septiembre/2017 una produccién de 210 Kg / h. Para el desarrollo del proyecto se realiz6
el balance de materia y energia correspondiente para cada operacién
unitaria que en conjunto constituyen el proceso quimico; ademas se
determinaron las condiciones 6ptimas de operacién de las corrientes
pertinentes. Adicionalmente se determind eficiencia de operacién del
reactor, también los rendimientos de los intercambiadores de calor y

Palabras clave bombas, por ultimo, se determinaron las dimensiones 6ptimas de las
ProMax 3.2, piezas de los componentes en cada operacion unitaria; para concluir se
Simulacion, determino el valor promedio para construccién de la planta.

Etanol
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Sl In this work, we performed the simulation of the various stages that

Bl make up an ethanol production plant, from which ethylene was used
as raw material, using the ProMax 3.2 simulator (Bryan Research &
Engineering, Inc.), in this process it’s consider a 210 kg / h for production.
For the development of the project, the material and energy balance for
each unit operation that together constitute the chemical process was
made; in addition, the optimum operating conditions of the relevant
currents were determined. In addition, reactor operating efficiency,
yields of heat exchangers and pumps were also determined; finally, the
optimum dimensions of the component parts were determined in each
unit operation; to conclude, the average value for the construction of the
plant was determined.
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Introduccion

En nuestro pais existen diversos compuestos que son de
gran interés industrial y comercial, hoy en dia el etanol
es uno de estos productos, el cual se obtiene para uso
industrial mediante la reaccién de hidratacién catalitica
del etileno (con acido sulfdrico como catalizador). El
etileno suele provenir del etano (un componente del gas
natural) o de nafta (derivado del petréleo), y después de
la sintesis se obtiene una mezcla de etanol y agua que
posteriormente hay que purificar. En México la presencia
del etanol ha ido en aumento tanto la demanda como
la produccién de acuerdo con los datos oficiales, en la
demanda gracias al aumento en la produccién de bebidas
alcoholicas ademads de ser un compuesto de gran interés
tanto en la industria farmacéutica, la industria cosmética,
perfumeria, como combustible y como disolvente para
sintetizar otros productos; en la parte de la produccién
se realiza en un 70% la produccién.
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Figura 1. Demanda de etanol en México (Becerra, 2009).

Como se observa la tendencia nacional con respecto al
comportamiento en la demanda vs la produccion en la tiltima
décadasetiene cadavezmasunamayor demandaporlocualel
contar con una planta de produccién de etanol es conveniente
para cubrir la fraccién no generada en el pais (Becerra, 2009).
También es importante el mencionar que gracias al uso de
herramientas computacionales se han mejorado los diversos
disefios de nuevos procesos de produccién, ademas de abrir
un amplio campo de oportunidades en la instauracién de
nuevas plantas a nivel internacional; se obtienen procesos
que sean mas econdmicos tanto en su disefio y en su
operacion, ademds de que estos se realicen en un menor
tiempo (Jiménez, 2003).

El objetivo del presente trabajo fue el estudiar el
comportamiento del proceso de fabricacién de etanol a
gran escala empleando las ecuaciones termodinamicas

y de balance correspondientes utilizando un simulador
comercial. Una de las diversas opciones en herramientas
computacionales para el desarrollo de este tipo de
proyectos, existe hoy en dia un excelente paquete de
simulaciéon de procesos quimicos llamado ProMax 3.2,
que fue desarrollado y distribuido por la compafifa
Bryan Research & Engineering (BR&E) a finales de 2005,
el cual trabaja con una diversa gama de compuestos
quimicos considerando un estandar en la industria para
el disefo de tratamiento de gases de aminas y también
para unidades de manejo de deshidratacién de glicoles
(Aspen, 2002).

Este simulador es util para disefiar y optimizar las
instalaciones de procesamiento de gas, refinado e
instalaciones quimicas de diversos procesos. Es un
software utilizado en ambiente Windows y que requiere
de una interface grafica (operacional) basado en el
manejo de Microsoft Office Visio, lo cual lo hace un
software agradable y de facil manejo para la simulacién
de diversas operaciones unitarias (BR&E, 2017).

Bryan Research & Engineering, Inc.
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Figura 2. Ventana de inicio del software ProMax 3.2.

Para comenzar la construccién del proceso ingenieril
quimica, se determiné la materia prima y establecer la
reaccion(es) involucrada(s) durante el proceso; después
se define la produccién a obtener. En este proyecto se
considero cubrir una produccién nominal anual cercana a
las 1260 toneladas, lo que involucra contar con un proceso
que trabaje de manera continua con un flujo promedio de
210 kg / h aproximadamente (Felder y Rousseac, 2004);
se empleara una reacciéon empleando etileno (gas) y
agua (lig) para obtener etanol (liq) utilizando &cido
sulfirico como catalizador empleando un reactor tipo
CSTR (Reactor de Tanque Agitado en Continuo), el cual
mantiene un flujo continuo tanto en la alimentacién de
reactivos como en la entrega de productos, en la Fig. 3
se observa el esquema de la reaccién para la obtencién
de etanol a partir de etileno. El etileno o eteno es un
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compuesto quimico organico conformado por dos &tomos
de carbono enlazados mediante un doble enlace, es uno
de los productos de mayor interés en la industria quimica
debido a que se obtiene a gran escala en los procesos de
refinacién de crudo; es un gas incoloro de olor agradable
y dulce que se emplea en diversas sintesis quimicas, una
de estas reacciones es la de hidratacién (adicionarle
agua) para generar etanol empleando acido sulfdrico o
acido fosforico como catalizador.

H,S0,

—

CH,=CH, + H,O

Etileno

CH;CH,0H
Etanol

Figura 3. Reaccion de obtencidén de etanol a partir de etileno.

La reaccion de hidratacién de etileno es un fenémeno
reversible, la cual se controla mediante el equilibrio quimico
(AH = - 43.4 K]J/mol), proceso en el cual se obtiene una
eficiencia del producto deseado dentro del 95-96%, y el
resto es una mezcla de dietiléter acompafiado de compuestos
ligeros y agua residual (Logsdon, 2000); el catalizador
empleado se encuentra soportado en material zeolitico o
tierra de diatomeas, el cual puede sufrir de envenenamiento
provocado por que el etileno alimentado ocasionalmente
contiene trazas de acetaldehido (el cual es un producto
indeseable dentro de este proceso). La cinética de reaccién
se considera gracias a un mecanismo de reacciéon dividido en
cuatro etapas (Nelson and Courter, 1954) que son:

1.- La formacion del complejo activado (I1) mediante la
adicién de un protén a la molécula de etileno.

2.- Selleva a cabo la conversion del complejo activado (IT)
a un carbocatién (etapa dominante en la reaccidn).

3.- Adicién del carbocation.

4.- Extraccion del protdn del etanol protonado.

La cinética de reaccién estd controlada por la segunda
etapa del mecanismo de reaccidn, de la cual se requieren
una energia de activacion de 125 K]J/mol (Robinson,
1956), y la velocidad de reaccién se expresa mediante la
siguiente expresion:

Pe— Pa

Pk )

K (

V?’E ac =

En donde

K, : Constante Cinética de la reaccion.
P_: Presion parcial del etileno.

P : Presion parcial del etanol.

P : Presion parcial de vapor de agua.
K. : Constante de equilibrio.

También la cantidad de etanol producido esta limitada
por las consideraciones de equilibrio, por lo cual es
necesario el determinar la constante de equilibrio y la
conversion de la reaccién (Logsdon, 2000).

2132 '
T-6.240 '

28.6

logK, = _286
09 &¢ T—6.741

En donde

: Fugacidad.

: Constante de equilibrio.

: Energia libre de Gibbs en basa a fugacidad.
: Temperatura.

HOR ™

Un factor que modifica el equilibrio quimico en un
proceso es el realizarlo con modificacién de la presién en
el mismo, por lo cual en la siguiente grafica se observa el
comportamiento de la conversion al equilibrio en funcién
de la temperatura y a distintas presiones (Statman and
Martin, 1971).
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Figura 4. Porcentaje de conversion en equilibrio de la reacciéon
en hidratacién de etileno.

Por lo cual las principales variables en una planta de
produccion real en un proceso de hidratacion de etileno
operan en promedio a 265 K y 70 Bar; se mantiene un
flujo de alimentacién de etileno - agua de relacién molar
de 1.2 y una velocidad espacial de 1725 h', recordando
que la velocidad espacial por definicién es el reciproco
del tiempo espacial y representa el nimero de volimenes
de alimentacion tratados en un reactor por unidad de
tiempo (Turton et al., 2009).

Desarrollo
Una vez definido el proceso quimico a tratar, es

necesario el disefiar las diferentes etapasinvolucradas
para el desarrollo del proceso, y en base alos reactivos
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y catalizadores utilizados se requieren de un tanque
reactor con una cubierta de cobre (como proteccién
de un ataque acido), los intercambiadores y las
tuberias expuestas que sean recubiertas o hechas
de cobre, y el resto de los recipientes involucrados
sean de acero inoxidable (Turton et al., 2009). A
continuaciéon, se enlistan las diferentes etapas de
proceso involucradas:

Un tanque de almacenamiento de etileno (TK-101).
Un tanque de almacenamiento de agua (TK-201).

Dos compresores para el propiciar el transporte de un
flujo constante (C-101, C-102).

Un reactor del tipo CSTR (R-101).

Unrecipientevertical paraseparaciénde componentes
que no reaccionaron (V-101).

Un recipiente horizontal para la recoleccién del
condensado (V-102).

Una torre de destilacién para realizar la separacién
del producto (T-101).

Intercambiadores de calor (5) entre enfriadores y
calentadores de corriente (HE-101, HE-102, HE-103,
HE-104, HE-105).

Una bomba con motor para trasladar el fluido deseado
(P-101).

A continuacién, en la figura 5 se muestra el diagrama de
flujo de los diversos procesos unitarios que constituyen
la planta de hidrataciéon de etileno considera para el
presente proyecto.

Figura 5. Diagrama de flujo de los procesos unitarios involucra-
dos en una planta de hidratacidn de etileno.

Una vez definidas las etapas participantes del proceso
es necesario establecer las corrientes involucradas,
para posteriormente realizar los balances de masa
y energia correspondientes, dichos resultados se
vislumbran mas adelante en la Tabla 1. También se
especifican las condiciones de 6ptimas de operacién
para el proceso temperaturas entre 290 K - 360
K, y una manejar una presién entre 1 bar - 10 bar
(Gonzalez, 2016).

Resultados

Como se mencioné previamente se requiere de un
reactor tipo CSTR; y como consecuencia de la formacién
de especies no deseadas y de la recirculacién del proceso
se tiene una conversién global del reactor esta dado por
la expresién siguiente:

Reactivo Consumido en el proceso

Conversién Global = - -
Reactivo Alimentado al proceso

.. 4.70
Conversién Global = —

222 (100) = 95%

Se sabe que la velocidad de reaccion estd condicionada
por la segunda etapa del mecanismo de reaccion; pero
también dentro del disefio de la planta se emplea la
metodologia necesaria para el simulado ser cercano a
la realidad de los diferentes equipos a las condiciones
iniciales indicadas; porlo que parala seleccién de método
termodindmico a emplear depende de las sustancias
que se ven involucradas en el proceso, ademas de los
intervalos de operacién de presién y temperatura. Para
este caso particular se recurrié al método termodinamico
de UNIQUAC, modelo adecuado para tratar mezclas
binarias (etanol - agua) ademas de ser una excelente
opcién para trabajar en el intervalo de reaccién indicado
previamente.

El simulador ProMax 3.2 dispone de una base datos para
sustancias puras y mezclas multicomponentes, asi como
las herramientas matematicas necesarias para aplicar
el método termodindamico que se selecciond, por lo que
determina las propiedades necesarias para obtener los
balances de materia y energia a las corrientes implicadas
en el proceso. En la Tabla 1 siguiente se muestran dichos
resultados.

Universidad Auténoma Metropolitana, Ciudad de México
QM458



Universidad
Auténoma
Metropolitana

Casa abierta al tiempo Azcapotzalco

Revista Tendencias en Docencia
e Investigacion en Quimica
2017

Ano 3

Numero 3

Tabla 1. Balances de materia a las diversas corrientes involu-
cradas en el proceso.

Etanol | Etileno Agua Flujo Presion | Temperatura
Kg/min | Kg/min | Kg/min | Kg/min bar K

1 0 495 0 495 1 290
2 0 4.95 0 495 1 290
3 0 4.95 0 4.95 10 290
4 0 4.95 24.75 29.70 10 295
5 0 4.95 24.75 29.70 10 295
6 4.70 0.25 19.80 24.75 10 305
7 4.70 0.25 19.80 24.75 8 325
8 4375 0 19.80 24.175 5 325
9 4.375 0 19.80 24.175 2.5 360
10 4375 0 0 4375 1 360
11 4375 0 0 4.375 1 330
12 4375 0 0 4.375 1 325
13 4375 0 0 4.375 1 325
14 3.50 0 0 3.50 1 325
15 3.50 0 0 3.50 1 325
16 3.50 0 0 3.50 1 295
17 0.875 0 0 0.875 1 325
18 0 0 0.675 0.675 1 360
19 0 0 0.675 0.675 1 345
20 0 0 3.15 3.15 1 345
21 0 0 21.60 21.60 1 295
22 0 0 21.60 21.60 1 295
23 0 0 24.75 24.75 1 305
24 0.575 0.25 0.575 1.40 1 348
25 0.575 0.25 0.575 1.40 1 348
26 0.575 0.25 0.575 1.40 5 348

Con los resultados obtenidos de la simulacién con
respecto a los balances correspondientes para las
diversas corrientes que involucran el proceso, estos
fueron empleados posteriormente para dimensionar
y encontrar las especificaciones necesarias para los
diversos equipos que componen el sistema (Gonzalez,
2016).

Para el caso de una primera etapa en el proceso, los
tanques TK-101 y TK-102, cada uno cuenta con una
capacidad de 3000 BLS (Barril Estidndar de Petréleo)
equivalente a 42 gal.,, una altura de 7.2 m y un didmetro
de 9 m (cada uno); adicionalmente el costo promedio por
unidad es de $ 66500.00 (USD). También dentro de esta
etapa se consider6 al compresor C-101, el cual cuenta
operara a un flujo molar de 0.00294 Kmol/s, se tom6 en
cuenta una eficiencia del 75 % y una entrega de potencia
de 44.56 kW, por ultimo, con un costo alrededor de los
$ 77300.00 (USD). En la Figura 6 siguiente se muestra

el diagrama de los equipos que conforman la primera
etapa del proceso (considere que dentro del esquema
los rectdngulos proporcionan el dato de temperatura y el
trapecio nos otorgan el dato de la presion).

AN

'
TK-101

2

B R-1(
AN 5]

TK-201 T
M=
Figura 6. Primera etapa de la planta de hidratacién de etileno

(2 tanques y ler compresor).

CHE DB §

Posteriormente para una segunda etapa se encuentra
el reactor CSTR (R-101), el tanque del reactor tiene una
longitud de 9.6 m y un didmetro de 2.6 m, que mantiene
una agitacién de 500 a 1000 rpm, una cubierta interna
de cobre, con un costo promedio de $ 275000.00 (USD).
También en esta etapa se tiene otro compresor (C-102),
el cual cuenta operara a un flujo molar de 0.00294
Kmol/s, se tomé en cuenta una eficiencia del 75% y
una entrega de potencia de 44.56 kW, por ultimo con un
costo alrededor de los $ 77300.00 (USD). En la Figura 7
siguiente se observa el diagrama de la etapa descrita.

-3
C-101

[\ =]

B

C-102

R-101

[2)
[s5]
Figura 7. Segunda etapa de la planta de hidratacion de etileno
(reactor CSTR y 2do compresor).
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Después en una tercera etapa se tiene un tanque vertical
(V-101), el cual tiene una longitud de 3.2 m y un didmetro
de 0.8 m y un costo de $ 8200.00 (USD). También esta
etapa se tienen dos intercambiadores de calor (HE-101,
HE-102) con un area interna de 13.9 m? una potencia de
194.5 kW, con una construccién interna de doble tubo
con un costo promedio de $ 27500.00 (USD) por cada
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uno. En la Figura 8 siguiente se observa el diagrama de
esta etapa.

R-101 j

[35]

€V

HE-101

Figura 8. Tercera etapa de la planta de hidratacion de etileno
(tanque vertical y 2 intercambiadores de calor).

A continuacién, en la cuarta etapa del proceso se tiene
un tanque de destilado (T-101), con una longitud de 23.5
m y un didmetro de 2.2 m, con un ntimero de platos N =
21 y un costo de $ 12500.00 (USD). También esta etapa
se tiene un intercambiador de calor (HE-104) con un
area interna de 13.9 m? una potencia de 194.5 kW, con
una construccion interna de doble tubo con un costo
promedio de $ 27500.00 (USD). En la figura 9 siguiente
se observa el diagrama de esta etapa.

HE-103
90 | |L______
T-101
HE-L04
90
HE-f02 m

Figura 9. Cuarta etapa de la planta de hidratacién de etileno
(intercambiador y tanque de destilacion).

Posteriormente en la quinta etapa del proceso se tiene
un tanque horizontal (V-102), el cual tiene una longitud

de 2.3 m y un diametro de 0.9 m y un costo de $ 3400.00
(USD). También esta etapa se tiene un intercambiador
de calor (HE-103) con un area interna de 13.9 m? una
potencia de 194.5 kW, con una construccién interna de
doble tubo con un costo promedio de $ 27500.00 (USD).
Por ultimo esta etapa se tiene una bomba (P-101) con
una potencia de 0.018 kW, una eficiencia del 75% con
un costo de $ 3800.00 (USD) En la Figura 10 siguiente se
observa el diagrama de la etapa descrita.

V-102 B

5

P-101

-
Figura 10. Quinta etapa de la planta de hidratacién de etileno
(intercambiador, recipiente horizontal y bomba).

Por ultimo, en la sexta etapa del proceso se tiene un
intercambiador de calor (HE-105) con un area interna de
13.9 m?, una potencia de 194.5 kW, con una construccion
interna de doble tubo con un costo promedio de $
27500.00 (USD); En la Figura 11 siguiente se observa el

diagrama de esta etapa.

25

0

Figura 11. Sexta etapa de la planta de hidratacién de etileno
(intercambiador de calor).

HE-105

Tomando en consideracion los costos descritos
anteriormente, el precio promedio en materia prima,
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considerando gastos por diversas contingencias
(cambio de divisas, conflictos con subcontratistas,
diferencias laborales, entre otros); se determin6é un
costo aproximado de disefio de ingenieria para la planta
descrita previamente $ 1,205,000.00 (USD), el cual
considerando un promedio de cambio de ($ 18.50 MNX
2017) nos dice que el costo de la planta es cercano alos $
22,300,000.00 (MNX), tomando en cuenta informacién a
mediados del afio 2017.

Los resultados mencionados anteriormente son una
estimacioén en el costo de implementacidn, construccién
y operacién de la planta de hidratacién de etileno;
la cual consta de las operaciones unitarias descritas
anteriormente y también que esté operando a las
condiciones iniciales especificadas anteriormente al
comienzo de este escrito.

Conclusiones

El contar con herramientas computacionales nos da
una gran gama de posibilidades en el desarrollo y
construccion de nuevos proyectos, ademas de que
nos permite incrementar la eficiencia de los procesos
industriales ya existentes.

Utilizando el simulador ProMax 3.2 se logré construcciéon
un diagrama de flujo del proceso de hidratacién de
etileno, el cual arroja datos muy cercanos a la realidad
tanto en el comportamiento de cada etapa, asi como las
consideraciones en las dimensiones 6ptimas de cada
etapa y una aproximaciéon al costo de implementacién
del mismo.

Esta herramienta computacional es de gran utilidad en la
implementacién de ingenieria de procesos, esto gracias
a que cuenta con una amplia gama de herramientas
matematicas y bases de datos que permiten una mejor
manipulacién de cada requerimiento, por lo que es
posible trabajar con diferentes modelos termodindmicos
(segun sea el caso).

Considerando la demanda de etanol que se desea cubrir
el simulador fue de gran utilidad para la determinacién
de diferentes caudales en las corrientes participantes, asi
como la determinacién de los balances correspondientes
involucrados dentro del proceso; adicionalmente
recurriendo a las herramientas presentes en el software
es posible el estimar el costo por implementacién del
proceso.
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