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Resumen

En este trabajo se propone el disefio y la validacion por simulacion de un reactor para una planta
de produccion de p-Xileno por metilacion de tolueno con la ayuda del programa Aspen HYSY'S
V.8.8. El trabajo parte de una sintesis de datos tedricos y experimentales que permitan valorar
y analizar los principales criterios de disefio y pardmetros de operacion del proceso,
complementando un diagrama de flujo de proceso (DFP) estandarizado que permita analizar el
proceso como un sistema total, sin embargo el objetivo prioritario establece el sistema de
reaccion, lo que finalmente sera validado, comparado y discutido contra las referencias

publicadas con la validacion de la propuestas en el software antes mencionado.

Introduccion

El xileno es un liquido incoloro de olor dulce que se inflama facilmente, existen 3 isomeros de
xileno y esto depende de la posicion de los grupos metilo en el anillo del benceno: o-Xileno, m-
Xileno y p-Xileno. El isbmero mas importante es el p-Xileno debido a la demanda creciente a
nivel industrial, es necesario adquirir la pureza requerida para la obtencion de sus
productos. Este es la materia prima para producir Polietilentereftalato (PET).

Se produce por la alternativa econdmica, sus caracteristicas de resistencia quimica lo hacen un
material importante. La aplicacion comun es para botellas y bolsas de plastico, esto tiene
criterios negativos, segun (Fundacion AQUAE, 2020) su desintegracion puede tardar hasta 1000
afios y las bolsas 150 afios. Por otro lado, la mejor aplicacion es en aparatos electrénicos que
tienen peliculas de PET en sus capacitores, telas, refuerzo de llantas, cerdas de brochas,
fabricacion de maquinarias, articulos de iluminacion y otros.

Segun The observatory of Economic Complexity los mayores exportadores de p-Xileno a nivel
mundial son: (1) Corea del Sur, (2) Japon, (3) India, (4) Singapur, (5) Taiwan, entre otros. Cabe
destacar que México no ocupa ningun lugar ya que éste no produce p-Xileno en el pais, los

mayores importadores de p-Xileno a nivel mundial son: (1) China, (2) Taiwan, (3) Indonesia,
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(4) India, (5) México y algunos paises mas. México importa alrededor de 590 millones de
ddlares lo que equivale al 2.58% de importacion a nivel mundial. (Arias, 2020)

Para esto se requieren procesos de produccién de p-Xileno lo cual existen diferentes tecnologias
de separacion e isomerizacion de xilenos, se pueden dividir en 3 grupos principales: (1)
cristalizacion fraccionada, (2) adsorcion y (3) cristalizacion/adsorcion hibrida.

La cristalizacion fraccionada fue la primera y durante muchos afios la Gnica técnica comercial
para separar p-Xileno, se han comercializado varios procesos de cristalizacion a lo largo de los
afos, por ejemplo, Chevron, Krupp, Amoco, ARCO.

La Absorcion constituye el segundo y mas reciente método de separacién y produccion de alta
pureza, se utiliza absorbentes como los tamices moleculares para producir p-Xileno por
absorcion preferencial de una corriente mixtas de xileno.

En 1994, IFP y Chevron anunciaron el desarrollo del proceso hibrido Eluxyl que combina las
mejores caracteristicas de adsorcién y cristalizacion. En este proceso, una unidad de adsorcion
produce primero un alto concentrado para la corriente de xileno (90-95%), es decir, mas
purificado en un pequefio cristalizador de una sola etapa, el filtrado se recicla de nuevo a la
unidad de adsorcion. Para ser ultrapuro (>99.9%) el p-Xileno se puede producir de manera facil
y econémica con este esquema tanto para la modernizacion de las unidades de cristalizacion
existentes como para las unidades de base. Este proceso se ha demostrado con éxito en el campo.
(Daramola, et. al., 2009).

En este trabajo se desarrollé el proceso de produccion de p-Xileno por metilacion de tolueno en

lugar de la técnica convencional méas costosa de separacion basada en cristalizacion y adsorcion.



CAPITULO 1
1.1 Antecedentes del proyecto

Las mezclas de xilenos, con contenido de p-Xileno es conocida desde hace més de 90 afios, pero
tomd importancia industrial s6lo desde los afios 60 del siglo pasado, cuando comenzé a ser
comercializado por Unién Carbide Corporation (UCC) bajo el nombre genérico de "Parilenos”
(Instituto Petroguimico Argentino, 2016)

En 1940 observaciones de Michael Mojzesz Szwarc arribaron a un producto proveniente de la
descomposicion térmica de disolventes comunes (toluenos y xilenos) a temperaturas superiores
a1000 °C.

En el afio 1965, el trabajo desarrollado por William Franklin Gorham y Unién Carbide
Corporation (UCC) alcanzé un punto de inflexidén con el anuncio de la disponibilidad de un
nuevo sistema de recubrimiento polimérico. 'Parilenos’ era el término usado para describir tanto
una nueva familia de polimeros més un método de vacio Unico para aplicarlas.

En 1989 Bhatia (et. al.,) desarrollaron un modelo de simulacion de estado estacionario de
unicamente el reactor catalitico de isomerizacion de xileno, usando como catalizador de silica-
alimina y como modelo matematico, la técnica de Runge-Kutta, como resultado se obtienen las
ecuaciones 1y 2 para obtener perfiles de concentracion, temperatura y presion (Bhatia, Chandra,
& Das, 1989):

F(N) = f(XPrXO'XH'XEBZ'XTMB'T: P:XT) (1)
dp

= = f(xp,xo,xH;xEBz; Xrmg, T, P, XT) (2)
Donde N=1,...,5.

Las condiciones de frontera son: z=0, xp = 0,xyp =0, xy =0, xggz = 0, Xy = 0, x7 = 0,
T=T, Yy P=P,, donde T;, y P;, son temperatura y presion a la entrada del reactor

respectivamente.

Posteriormente en 1991 Cisneros realizo una simulacion como la que desarrollé Bathia (et. al.,)

simulando un reactor catalitico para la isomerizacion de xileno, empleando datos de disefio de
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dos reactores que PEMEX operaba en la planta petroquimica de la Cangrejera y Cosoleacaque,
Veracruz; el catalizador utilizado fue silica-alimina y platino, usando el simulador de procesos
HySim consiguiendo mejores resultados que los que obtuvo Bathia, ya que no contempld el
sistema reaccionante en su totalidad, y los datos obtenidos son significativamente irreales.
(Martinez, 1991).

Minceva, Gomes, Meshko & Rodrigues (2008) prosiguieron con su investigacion sobre un
reactor de lecho movil simulado (SMBR) para la isomerizacién y separacion de p-Xileno,
proponiendo la adsorcion operando en fase liquida a temperaturas entre 453 y 573°K, se
consideraron dos tipos de alimentacion de xilenos: donde la composicion de p-Xileno est4 por
encima de su composicion de equilibrio de reaccion y la otra por debajo; teniendo como
resultado usar reactores mas pequefios de los que se propuso, trabajar con temperaturas mas
bajas. Cuando p-Xileno en la alimentacion esta por encima de su composicion de equilibrio de
reaccion, el valor de la desviacion de equilibrio podria alcanzar hasta 1.75 de lo contrario la

desviacién de equilibrio esta por debajo de 1.

Daramola, et. al., (2009) realizaron una investigacion que se centra en el desarrollo de
membranas de zeolita para la separacion y produccion de p-Xileno, el precursor para la
produccién de acido tereftalico, para el cual la demanda mundial actual de p-Xileno es de

alrededor del 86% de la produccion.

Para el 2013 la revista de Industrial & Engineering Chemistry Research publico una
investigacion que desarrollo Tahir (et. al.,) la metilacion de tolueno para producir p-Xileno que
contiene una columna de destilacion reactiva para la separacion, la produccion de p-Xileno
aumenta al usar como catalizador la zeolita ZSM-05 modificado con Magnesio, simulando en
Aspen Plus se obtiene como producto p-Xileno al 99.7% con una conversion total del 83% de

tolueno a p-Xileno.

Goncalves & Rodrigues (2015) estudiaron un reactor de lecho movil simulado (SMBR) para la

produccién de p-Xileno como parte de una propuesta para modificar un complejo aromatico
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existente con el fin de aumentar la produccion de benceno y p-Xileno. EI complejo propuesto
incluye una unidad de cristalizacion de una sola etapa para purificar ain mas las corrientes con
alto contenido de p-Xileno a partir de una desproporcion de tolueno y dichas unidades SMBR.

Los resultados muestran aumentos significativos de benceno y p-Xileno en ambos casos.

Liu, et. al., (2018) desarrollaron el proceso de produccion intensificado de p-Xileno a través de
la alquilacién de tolueno y metanol. La conversion se propone y simula usando Aspen Plus
V8.4. Se encuentra que la conversion de metanol podria alcanzar el 98% con una selectividad
de p-Xileno del 92% a través del aumento de temperatura de reaccion de 442.5 °C y la presion
a 4 bar. Las evaluaciones comparativas demuestran que el proceso propuesto es mas eficiente
que el proceso existente basado en criterios econdmicos y métricos ambientales. EI TAC total
se reduce en un 4.71% y las emisiones de CO2 se reducen, disminuyen en un 40.2% en
comparacion con el proceso existente sin integracion de calor. En la Tabla 1 se reportan los

resultados del mismo.

Tabla 1. Resultados comparativos de impactos econdmicos y ambientales para la propuesta del

proceso y el proceso existente.

Tipo Antes de la integracion de Después de la
calor integracién de calor
Proceso Proceso Proceso Proceso | Ahorros
existente propuesto existente propuesto
Inversion de Capital 15731.3 13013.8 16121.5 12668.2 -
Total TCI (k$)
Costo Operativo Total 25661.4 20068.8 23814.9 16945.0
TOC (k$/afio)
Costo Anual Total TAC | 206866.2 200367.7 205149.7 | 197128.7 | 4.71%
(k$/afio)




Energia de calefaccion | 3.404x10e8 | 2.678x10e8 | 2.494x10e8 | 1.964x10e8 -
(kJ/n)

Energia de enfriamiento | 3.305x10e8 | 2.616x10e8 | 2.396x10e8 | 1.902x10e8 -

Emision de CO2 (teo2/t p- 1.54 1.25 1.15 0.92 40.2%
Xileno)

Pérdida de tolueno (%) 1.18 0.06 - - -

T son toneladas

Fuente: (Liu et. al., 2018).

Mahdi, Abdullah, Touba, Reza & Marjan (2018) realizaron una investigacion donde se estudio
numéricamente un reactor tubular de lecho fijo lleno de catalizador meso poroso Al-HMS-5. Se
implemento un estudio cinético mecanicista tipo Longmuir-Hinshelwood en una red de reaccion
propuesta, pardmetros cinéticos y energia de activacion.

Lared de reaccion para la metilacion del tolueno se evalué mediante regresion no lineal y gréfico
de Arrhenius, respectivamente. En ecuaciones de adicion, transferencia de calor, flujo de fluido
y reaccion quimica que consisten en metilacion de tolueno e isomerizacion de xileno se
resolvieron utilizando el método de elementos finitos. Para optimizar el proceso de metilacion
del tolueno, la temperatura de reaccion y el tiempo de residencia fueron investigados. Los
resultados mostraron que existe una distribucion uniforme de temperatura en el reactor. Solo
hay desviacion de la temperatura uniforme en la entrada del reactor, pero en otros lugares, la
distribucion de temperatura es uniforme. Como resultado, la temperatura del fluido se vuelve
rapidamente la misma que la temperatura de la pared, lo que hace que la reaccion de metilacion

del tolueno sea altamente eficiente.

Shi, Goncalves, Ferreira & Rodriguez (2021) desarrollaron una investigacion que contiene una
revision de los avances en la produccion y separacion de isdbmeros de xileno, contiene una
descripcion general de los aromaticos, resume las mejoras de los catalizadores, adsorbentes,
procesos que fortalecen las unidades existentes. Se presta atencion a la tecnologia de lecho movil

simulado para la separacidn, las estrategias y el modelado.



Se incluye la integracion de reactor y calor, la intensificacion e integracion de procesos son
prometedoras para ahorrar energia y costos, y también permite flexibilidad dentro de los

alimentos y productos intermedios, maximizando las ventajas de cada proceso.

Nandana & Anand (2021) resumen los aspectos fundamentales de los mecanismos de reaccion
que ocurren en el proceso, para estudios de optimizacion del proceso y ampliacion, con énfasis
en el desarrollo reciente del disefio del catalizador, el mecanismo y el desarrollo del proceso.

Con el fin de duplicar las cantidades de p-Xileno con alta selectividad.

Dongliang et. al., (2021) propusieron mejorar el proceso de produccion de p-Xileno por
metilacién de tolueno usando metanol por un proceso corto para mejorar la economia
reduciendo la separacion de alto consumo de energia de los isomeros de xileno en procesos
existentes, usando el catalizador ZSM-5 y Si-Mg-P-La/ZSM-5. Teniendo como resultado una
mayor calidad del producto, mostrando valores econémicos en términos de inversion de capital

y costos operativos.

En el presente trabajo se tiene como objetivo simular el reactor utilizado en el proceso de
produccion de p-Xileno, elaborar el DFP con normas de PEMEX y realizar comparativas de los
procesos con este mismo objetivo para dar a conocer las deficiencias de los trabajos anteriores
y la aportacion de este proyecto.

En lo que respecta al producto también conocido como 1,4-dimetilbenceno, es un hidrocarburo

aromatico. En la Figura 1 se muestra los isdbmeros y sus posiciones en el anillo del benceno.

1
2
5 3
4
orto-xileno meta-xileno para-xileno
1.2-dimetilbenceno 1.3-dimetilbenceno 1.4-dimetilbenceno

Figura 1. Estructura molecular de los isomeros del xileno (Sevilla, 2019).



Las propiedades fisicas de los isomeros son parecidas en cuanto a condiciones atmosféricas; son
incoloros y liquidos volatiles. En la Tabla 2 se reportan algunas de las propiedades fisicas y

termodindmicas mas comunes de los isomeros del xileno.

Tabla 2. Propiedades fisicas y termodinamicas de los isémeros del xileno.

Propiedad o-Xileno m-Xileno p-Xileno
Punto de fusion (°C) -25 -8 13.25
Punto de ebullicion (°C) 144 139 138.2
Punto de inflamacion (°C) 32 27 27
Densidad a 20 °C (kg/m?) 880 864 860
Viscosidad a 20 °C (kg/m s) 8.09 x 10e-5 6.17 x 10e-5 6.44 x 10e-5

Fuente: Ficha de datos de seguridad ROTH. (Carlroth, 2015).

Para obtener una mayor selectividad en la reaccion se utiliza un catalizador, que orienta la
reaccion para formar p-Xileno; en este caso se utiliza el catalizador zeolita ZSM-05 modificado

con Mg por sus propiedades y caracteristicas.

1.2 Sintesis de Antecedentes

A partir de los antecedentes antes mencionados se presenta en la Tabla 3 la informacion
referente a la sintesis de diversos trabajos en los cuales se destaca los parametros y
especificaciones del proceso para produccion de p-Xileno: autor, afio, procedimiento, resultado,
tipo de proceso, objetivo de produccion (Alimentacion, materias primas) y asi como también,

temperatura, presion, composicion, flujo y recirculacion del proceso.



Tabla 3. Datos de diferentes articulos del proceso de produccién de p-Xileno.

Tipo de Objetivo de Parametros y Condiciones Operativas
Autor Afio Procedimiento Resultados prro)ceso produccion ] T ] Recirculacion
kg/h (kmol/h) | Equipos (°CIK) P(bar/psia) | Conv % F kg/h (kmol/h)
igacié 12,591.72 M 34728 M
Tahir (et e rooncian | PXileno conuna purezadel | oo | Syggngtp) | g | 25400 | 1108 72786 T
Ay | 2013 P G X"’;no or 99.7% y una conversion del | % He0 completa | 2815 3363 | 11054916 kgfh —————
" " 0 1o- . y
metilacion de tolueno 83% de tolueno 39BMy215T 673.15 14.5-152.28 789.95T
o 12,591.72 My 25-400 1-105 34728My
La conversion de metanol Metilacion 1081017 Planta 110549.16 kg/h 72786 T
Proceso de produccién p de tolueno completa 33.63 0549.16 kg
intensificado de p- podria alcanzar el 98%, 393My 215 T 298.15- 14.5-152.28 108.39 My
Liu (et.al.,) | 2018 Xileno a través depla selectividad de p-Xileno del 673.15 ] ] 789.95T
o alquilacion de tolueno 92% con temperatura de 12,591.72 My
4 metanol Y| reaccion de 4425°Cy | Propuesta de 198101 T Planta 25-442.5 1-82
presion a 4 bar. metilacion completa | 208 1 ND 80633.1 kg/h 47,175.68/512 T
detolueno | 393My215T 791% 655' 14.5-118.93
12i£53981i321'\'/|r y 254425 | 182
El proceso corto indico que | Metilacion it Planta
Proceso corto para la ; ND 80633.1 kg/h 47,17568/512 T
2 ¢ el efluente del reactor podria | de tolueno completa | 298.15-
produccion de p-Xileno e 393My215T : 14.5-118.93
. - i purificarse en dos columnas 715.65
Dongliang 2021 | " la |ntens_|f!ca0|on de de destilacion eliminando la
(et-al.) la selectividad de recuperacién del metanol y 8234.28My 35.244My
metilacion de tolueno S - L 25-442.5 1-4.0
con metanol la separacion de isdmeros Metilacion 19,072.98 T Planta ND 9462.88 kmol/h 315,585.02 T
del xileno de tolueno completa oo™ ' 1.1 My 3,425.06
257 My 207 T 715’ 65 14.5-58.01 ’ yTY ’

* M metanol, T es tolueno. Algunos datos no estan disponibles en la literatura y se representa con ND y cuando la informacion no aplica con NA.

Fuente: (Tahir Ashraf, Chebbi, & Darwish, 2013), (Liu et. al., 2018) y (Dongliang, y otros, 2021).




Se observa que algunos datos son similares y otros tienen un rango de similitud, por este motivo
se elaboraron 5 tablas que contienen informacion que sera de base para el desarrollo del DFP
general y especifico del reactor y la simulacion del reactor.

Cabe destacar que una de las similitudes importantes para este proyecto es el tipo de proceso
con el que se trabajara. La cristalizacion fraccionada y adsorcion estan actualmente disponibles
comercialmente y representan, respectivamente, alrededor del 40 y 60% de la produccién
mundial de p-Xileno. Aunque se ha demostrado con éxito en el campo, el proceso de
cristalizacion / adsorcién hibrida aun no se ha comercializado y se espera que la primera unidad
comercial entre en servicio. (Daramola, et. al., 2009).

Respecto a la informacion del reactor, se afiadieron datos de los diferentes trabajos: temperatura,
presion, alimentacion al reactor y modelo cinético. En el modelo cinético intervienen las
reacciones con su respectiva velocidad de reaccion, y para ello se necesita la constante de
velocidad y en este caso las presiones parciales.

La ecuacion para calcular la constante de velocidad es la siguiente:

—Ea

k = Ae rT (3)
Donde:

A: Factor pre exponencial

Ea= Energia de activacion

R: constante de los gases ideales

T: temperatura en °K

La Tabla 4 contiene esta informacion.
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Tabla 4. Datos de reactores utilizados en el proceso de produccion de p-Xileno.

Modelo cinético
Tioode | T Alimentacién al Velocidad ]
Autor regctor (°CIK) P(bar/psia)| reactor (kmol/h) Reacciones de Factor pre |Energia de
I(kg/h) reaccion | €xponencial A | activacion
mol/ (g h atm?) | E (kJ/mol)
400 3 1,000 Ty 500 M Metilacién de tolueno  |ri=kipTpm 403+5 45.7+0.4
] Lecho Deshidratacién del metanol| ra=kap?w 1346 + 64 506 +0.5
Tahir (et. |empacado .
al.) 2013 [isotérmico 92,140 Ty 16,020 Desproporcion del tolueno| rs=kspr 96.2+1 59.0+05
PBR |673.15| 4351 "M |Desalquilacién de p-Xileno| ra=kappx | 0.3815+0.05 | 19.6 0.7
Isomerizacion de p-Xileno| rs=kspp-x | 46.94+0.5 48.9+0.3
S _ . +
400 3 1,000 Ty 500 M Metilacién de tolueno  |ri=kiptpm 4035 45.7+0.4
Deshidratacién del metanol| ra=kzp?m 1346 + 64 50.6 £ 0.5
Lecho fijo o
PBR Desproporcion del tolueno| rs=kspr 96.2+1 59.0+0.5
92,140 T y 16,020 o .
673.15| 4351 M Desalquilacion de p-Xileno| ra=kapp-x | 0.3815+0.05 | 19.6+0.7
Liu (et. Isomerizacion de p-Xileno| rs=kspp-x | 46.94+0.5 48.9+0.3
al.,) 2018 - _
4425 4 727 Ty 393 M Metilacién de tolueno  [ri=kiptpm 403+5 457+04
. Deshidratacién del metanol| r=kzp?m 1346 + 64 506+05
Lecho fijo L
PBR Desproporcidn del tolueno| rs=kspr 96.2+1 59.0+£0.5
71565| 5801 | °098ST8TY ilaci itenol ru=
- - 12,591.72M  |Desalquilacion de p-Xileno| ra=kppx | 0.3815+0.05 | 19.6+0.7
Isomerizacion de p-Xileno| rs=kspp-x | 46.94 + 0.5 48.9+0.3
4425 4 3,633.74 Ty 566 M Metilacién de tolueno  [ri=kiptpm 403+5 45.7+04
Dongliang errl;sggaodo Deshidratacién del metanol| ro=kzp?w 1346 +64 | 50.6+05
(et al.) | oiarmico Desproporcion del tolueno| rs=kspr 96.2+1 59.0£0.5
2021 PBR | 715 58,01 334,812.80 Ty . _
- 18,134.64 M |Desalquilacion de p-Xileno| ra=kppx | 0.3815+0.05 | 19.6+0.7
Isomerizacion de p-Xileno| rs=kspp-x | 46.94 + 0.5 48.9+0.3

*r es la velocidad de reaccion (formacidn), k es la constante de velocidad, pr es presion parcial del tolueno, pm es presion

parcial del metanol, pp-x €s presion parcial de p-Xileno.

Fuente: (Tahir Ashraf, Chebbi, & Darwish, 2013), (Liu et. al., 2018) y (Dongliang, y otros,

2021).

La informacion de los reactores, especificamente del PBR se tomara en cuenta a la hora de

ingresar los datos al simulador, es importante contar con todos los datos, uno de ellos es el tipo

de catalizador que ayudara a la mayor selectividad del p-Xileno.

En la Tabla 5 se adjunta informacion de los catalizadores: autor, tipo de reaccion, catalizador,

tamarfio, proceso, peso de catalizador por unidad caudal de alimentacién de tolueno, temperatura,

selectividad de p-Xileno, conversion de tolueno y factores de efectividad.
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Tabla 5. Datos de diferentes articulos sobre catalizadores usados en el reactor para el proceso

de produccion de p-Xileno.

Espacio- .
. ~ ; .. |Conversion
Tipo de . Tamafio tiempo om o1 | SeleCtividad Factores de
Autor reactor Catalizador (mm) Proceso Weat/ Fro (9 T(CrK) de p-X (%) toé;e ;1 ° efectividad
h(/mol °
460 35 0.7781 +£0.117
733.15
n3
Lecho 7SM-5 500 40 0.5355 +0.170
Tahir (et. o Metilacion 773.15
empacado| modificado | 0.75 25 100
al.) 2013 isotérmico| con M de tolueno 460
g 35 2.977£1.10
733.15
n4
500 40 3.212 £0.59
773.15
25 460 35 0.7781 £0.117
— 733.15
Metilacién n3
detolueno| 5 4 500 40 0.5355 + 0.170
Liu (et | ZSM5 con el 773.15
al )201.8 Lecho fijo| modificado | 0.75 proceso 100
con Mg exwtglnte y 25 460 35 2977 +1.10
propuesto 733.15 n4
3.4 500 40 3.212 £0.59
773.15
Dongliang| Lecho ZSM-5 S
e Metilacion
(et. al.,) |empacado| modificado| 0.75 0.95 460 99.26 ND ND ND
A de tolueno
2021 (isotérmico| con Mg

* + es una variacion.

Fuente: (Tahir Ashraf, Chebbi, & Darwish, 2013), (Liu et. al., 2018) y (Dongliang, y otros,
2021).

Para la seccion de separacion y purificacién del proceso de produccidn, se integran columnas
de destilacion, éstas se mencionan de manera general ya que el objetivo de este trabajo no es el
refinamiento de p-Xileno. La Tabla 6 muestra los datos de los parametros y condiciones de

operacion de ciertas columnas.
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Cabe destacar que hay una columna de destilacion reactiva que hace posible que se lleve a cabo

una reaccion y al mismo tiempo una separacion, se necesita reactivos, constantes de equilibrio

y otros datos.

Tabla 6. Datos de columnas de destilacion utilizadas en el proceso de produccion de p-Xileno.

. T P X (x-P) . Constantes
Autor Proceso Tipo de columna CIPK) |(bar/psia)| kmol/h F (kg/s) | Etapas | Reactivos de equilibrio
49.46 105
Columna de destilacién 0.13 2.677 NA NA NA
322.61 | 152.28
L 44.38 8.5
Columna de destilacién 200.91 27.15 NA NA NA
31753 | 123.28
Tahir (et. |Metilacion col de destilacis 212.83 8.2 20091 | 2624 NA NA NA
olumna de destilacion . .
al.,) 2013 | de tolueno 485.98 118.93
ilacién| 187.37 3.2 DTBB KR=0.6
Columna de _destllacmn 18755 567 40-60
reactiva 46052 | 46.41 TBB KR=0.16
137 1
Columna de destilacién 181.98 5.41 NA NA NA
410.15 145
o 49.46 10.5
Columna de destilacién 0.13 2.677 NA NA NA
322.61 | 152.28
. .| 44.38 8.5
Columna de destilacién 200.91 27.15 NA NA NA
317.53 | 123.28
S o 212.83 8.2
Metilacion [Columna de destilacion 200.91 26.24 NA NA NA
de tolueno 485.98 118.93
ilacion| 187.37 3.2 DTBB KR=0.6
Columna de _destllacmn 187.55 567 40-60
reactiva 460.52 46.41 TBB KR=0.16
. 137 1
Liu (et. Columna de destilacion 18198 | 541 | NA NA NA
al.,) 2018 410.15 14.5
.| 21.09 8.2
Columna de destilacion 186.34 19.7 NA NA NA
294.24 | 118.93
. .| 2109
Propuesta |Columna de destilacién NA NA NA NA NA NA
de 484.05
metilacion 184.25 3
de tolueno [Columna de destilacion 189.4 6.04 NA NA NA
457.4 4351
ilacid 133.9 DTBB KR=0.6
Columna de plestllauon NA NA NA 40-60
reactiva 407.05 TBB KR=0.16
89.87 3
Proceso Columna de destilacion 0 ND NA NA NA
corto de 363.02 | 43511
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metilacion 1.05 22
de tolueno |[Columna de destilacion 179.2 ND NA NA NA
274.2 31.9
Dongliang 111.1 1
(et. al.)) Columna de destilacion 178.65 ND NA NA NA
2021 384.25 145
L 137.9 1
Columna de destilacién 178.42 ND NA NA NA
411.05 145

* x-P es p-Xileno, DTBB es Di-tert-butil-benceno, TBB es Tert-butil-benceno.
Fuente: (Tahir Ashraf, Chebbi, & Darwish, 2013), (Liu et. al., 2018) y (Dongliang, y otros,

2021).

Dependiendo del tipo de proceso, pardmetros y condiciones de operacion es el nimero de

columnas que se ocupara.

Respecto a las bibliografias especializadas, se indagé en la literatura del autor Kirk Othmer, el

cual detalla los diferentes procesos para la obtencion de p-Xileno con sus respectivas

condiciones de temperatura, presion, conversion, selectividad y catalizador utilizado para llevar

a cabo la reaccion.

En la Tabla 7 se muestran datos que aportaron al proceso.

Tabla 7. Datos del proceso de produccion de p-Xileno de bibliografias especializadas.

. # Reactor . » . .
Tipo de Adsorbent T P(bar/psia | Conversid | Selectivida | Catalizado
Autor Etapa | de lecho
proceso e 3 (°CI°K) ) n (%) d (%) r
S fijo
o 350-530/ 10-50/ )
Transquilacio zeolita
NA NA 623.15- | 14,503.8- 40-50 T 80-90
n de tolueno Reactor ZSM-5
803.15 | 72,518.87
de lecho
» 5 400-470/ 20-34/ )
Desproporcio fijo zeolita
NA NA 673.15- | 29,007.55- | 25-30T 80-90
Kirk | nde tolueno ZSM-5
743.15 | 49,312.83
Othme
p-X-Plus 390-495/ 41/
r
(cristalizacion NA NA NA 663.15- 42-48 T ND NA
59,465.47
ARCO) 768.15
) ) 400-470/ 20-34/
Adsorcion de | Sélidoy
o NA ND 673.15- | 29,007.55- ND ND NA
p-X liquido
743.15 | 49,312.83
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Reactor

. o catalitic zeolita
isomerizacion
. NA NA ode 25-40 EB ND ZSM-5 con
de baja lech 203151 5 950,60 lami
echo 1999. alimina
presion B 653.15
fijo
250-500/ 10-30/ Pt sobre un
Proceso
oleno Il NA NA ND | 5y315 | 145038 ND ND soporte
77315 | 43511.32 acidificado

Fuente: (Othmer, 1947).

* T es tolueno, EB es etilbenceno, Pt conocido como didxido de platino.

De acuerdo a la sintesis de los articulos de investigacion y la bibliografia, se encuentran

similitud de datos respecto al proceso, reactor, parametros, condiciones de operacion y tipo de

catalizador.
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1.3 Planteamiento del problema

Entorno a estudios se han desarrollado diferentes trabajos que abordan la simulacién de este proceso
bajo diferentes plataformas de software como lo son ChemCAD, Aspen, HiSym, GPRROMS, HTRY
Xchanger suite, destacando una clara tendencia al uso de Aspen Suit y ChemCAD posiblemente
asociado a la facilidad de las interfases y la precision de los simuladores. Actualmente los trabajos
presentados para la produccion de p-Xileno incluyen DFP generales con simbologia y normas no
estandarizados que muchas veces combinan formatos lo que genera una interpretacién imprecisa y no
incluyen DFP de los reactores que operan en el proceso, por lo que el presente trabajo aborda una
propuesta para generar un DFP completo y preciso del reactor y simular el reactor del proceso de

produccion de p-Xileno en el software Aspen HYSYS.

1.4 Justificacion

El p-Xileno es un importante precursor quimico en la sintesis del Polietilentereftalato (PET), el
proceso estd conformado por 3 etapas principales: 1. Reaccién, 2. Destilacion y 3. Purificacion.
Actualmente la mayor parte de los trabajos reportados en revistas cientificas y bibliografia se enfocan
casi primordialmente en simulaciones de sistemas aislados de reaccion como es el caso de la
Isomerizacion de xilenos en reactores de membrana propuestos por (Tarditi, 2007) ademas, de los
estudios de (Tahir Ashraf, Chebbi, & Darwish, 2013), (Obregon, Elizondo, & Rodriguez, 2004), (Liu
et. al., 2018), (Martinez, 1991).

El PET a pesar de sus muchos criterios negativos como producto y como contaminante sigue siendo
un componente importante para la fabricacion de recipientes y contenedores principalmente para
productos diversos, (ChemicalSafetyFacts.org, 2021). Contar con un disefio y validacion de un reactor
del proceso completo que incluya la ingenieria basica en DFP permite abordar y estudiar diferentes
casos 0 escenarios de trabajo, bajo los esquemas de incrementos en la produccién, desarrollo de

plantas y equipo de precursor, especificaciones de disefio, analisis de sensibilidad y hasta reingenieria.

16



1.5 Hipdtesis

Se podran analizar y comparar los diferentes procesos actuales con la propuesta de este trabajo de
tesis, considerando que uno de los objetivos permitiria evaluar, proponer o disefiar un reactor mas
eficiente basado en el sistema de reaccion, en donde las reglas heuristicas, en conjunto con una sélida
investigacion en articulos y confirmada con datos de produccién reales fundamentados a partir de la

simulacion del reactor para la planta de produccion de p-Xileno a partir del programa desarrollado.

1.6 Objetivos generales y especificos

1.6.1 Objetivo general:

1.- Simulacién de un reactor para la produccion de p-Xileno basado en el software Aspen HYSYS
V.8.8.

1.6.2 Objetivos especificos:

1.- Sintetizar las operaciones unitarias involucradas en el proceso de produccién de p-Xileno a partir
de referencias bibliogréficas y articulos de investigacion de calidad reconocida.

2.- Desarrollar un diagrama DFP del proceso general y un DFP del reactor propuesto para la
produccién de p-Xileno.

3.- Proponer el disefio de sistema de reaccion basado en los antecedentes de proceso.

4.- Validar en el software Aspen HYSYS V.8.8 el reactor propuesto en estado estacionario.
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CAPITULO 2

Disefio del proceso de p-Xileno
El proceso de p-Xileno utiliza principalmente la metilacion de tolueno, en el cual se obtiene productos
como p-Xileno y agua, dentro de este proceso se involucran 5 reacciones y la cinética se describe a

continuacion.

2.1 Cinética

Segun (Tahir Ashraf, Chebbi, & Darwish, 2013) para el proceso de metilacion de tolueno en el cual
se obtendra p-Xileno se involucran 5 reacciones: metilacion de tolueno, deshidratacion del metanol,
desproporcion del tolueno, desalquilacion de p-Xileno e isomerizacién de p-Xileno. Las reacciones
se mencionan respectivamente con su velocidad de reaccion (Tahir Ashraf, Chebbi, & Darwish, 2013):

C7Hg + CHOH —— 5 p-CgHio + H20 (4)
ri=Kiprpm (5)
2CHsOH ———C,Hg + 2H,0 (6)
ra=kop?m (7
C7Hg ———»(1/2) p-CsH1o + (1/2) CeHs (8)
rs=kspt ©)
p-CsHip —» CrHg + (1/2) CoHa (10)
r4=Kappx (11)
p-CsHio — » (1/2) m- CgHuo + (1/2) 0- CsHio (12)
rs=KsPp-x (13)

Donde r es la velocidad de reaccion (formacidn), k es la constante de velocidad, pr es presion parcial del tolueno, pm es presion parcial

del metanol, pp-x es presion parcial de p-Xileno.

Con respecto a la ley de la velocidad de las reacciones, el desarrollo tiene la siguiente forma (Turton,
Bailie, Whiting, & Bhattacharyya, 2012):

Aa+ Bb —— » Cc + Dd (14)
r=k[A]™[B]" (15)

18



Donde Ay B son las concentraciones y my n son el orden de reaccion.

La constante de velocidad incluye pardmetros, factor pre exponencial y energia de activacion lo cual
proporcionan los trabajos de investigacion.

En la bibliografia especializada se tomarad en cuenta los fundamentos tedricos de la cinética de

reaccion que este reportada.

2.2 Balance de materia

El uso del balance de materia permite conocer la cantidad de reactivos que se consumen para generar
los productos, en esta seccidn se explica de manera general la resolucion de este sistema.

Las 5 reacciones son las antes mencionadas, Tenemos datos conocidos como el flujo de entrada del
reactor con sus respectivas composiciones al igual que el flujo de salida. La Figura 2 muestra el

diagrama de flujo del proceso.

F1=1.500 lomolh F2
XoT
o
Xin=0.6667 Xopx
GTY
XE
X2E
Xoo-X
Hom-X

X11=0.3333 REACTOR

Figura 2. Diagrama de flujo del reactor (Quintana, 2022).

Cada componente se identificara con una letra para evitar los nombres largos, tolueno (T), metanol
(M), p-Xileno (p-X), agua (A), etileno (E), benceno (B), o-Xileno (0-X) y m-Xileno (m-X).

El balance de materia se rige por el principio de la conservacion de la masa (Turton, Bailie, Whiting,
& Bhattacharyya, 2012):

Acumulacion = Entrada — Salida + Generacion (16)
Las reacciones quimicas dependen directamente de la velocidad de reaccion, Unicamente se representa
por la letra “R” en esta seccion de balance de materia. Las abreviaciones de la velocidad de reaccion
de cada componente vendran dadas por esta letra seguida del subindice del componente y el nimero

de reaccion. Las siguientes ecuaciones son para las 5 reacciones (Quintana 2022):
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_ Rir _ Rim _ Rip-Xx _ Ria
R, —_= =

T +1

_ Rom _ Rz _ Raa
Ry=—=—=—=
-2 +1 +2

R3r _ Rsp-x _ R3p

Ry == ="~ =22

1 - 1
-1 += +=
2 2

_ Rap-x _ Ryt _ Rug
R4 - . - 71
-1 +1 +E

+1

_ Rsp-x _ Rso-x _ Rsm-x
Rs = = =

1
-1 ol
+2

1
*2

(17
(18)

(19)
(20)

(21)

A continuacion, se muestra la Tabla 8 que especifica el balance de materia de cada componente.

Tabla 8. Balance de materia de cada componente.

Componentes Balances de materia Reomp=F(R) Identificacion
C7Hg (T) FiXi1- Rit=-1*R: F1X17m-F2Xot-R1-
F2Xot+Ra1+R3m+R471=0 | R3t= -1*R3 R3+R4=0
R4t=+1*R4
CH3OH (M) F1X1m- Rim=-1*R: F1Xim-F2Xam-R1-
F2Xom+Rim+Ram=0 Ram=-2*R; 2R>=0
p-CgHao (p-X) -F2X2p-x+R1p-x+R3p- Rip-x= +1*R1 -F2X2p-x+R1+1/2R3-
w+Rap-x+Rspx=0 Rapx= +1/2*Rs R4-Rs=0
Rap-x=-1*R4
Rsp-x=-1*Rs
H20 (A) -FoXoatR1a+R24=0 Ria= +1*Ry -FoXoatR1+2R2=0
Roa= +2*R>
C2Ha (E) -F2oX2e+R2e+R4e=0 R2e= +1*R2 -FoX2e+R2+1/2R4=0
Rag= +1/2*R4
CsHs (B) -F2X28+R3s=0 Rag= +1/2*R3 -F2X28+1/2R3=0

0-CgHz1o (0-X)

-F2X20-x+R50-x=0

Rso-x= +1/2*Rsg

-F2X20-x+1/2R5=0

m-CgHz1o (M-X)

-F2Xom-x+Rsm-x=0

Rsm-x= +1/2*Rs

-F2Xom-x+1/2Rs=0

Fuente: Propia.
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Con el resumen de las ecuaciones de balance de materia se calcul6 el nimero de grados de libertad.
(GDL), la Tabla 9 muestra los resultados.
Tabla 9. Numero de grados de libertad.

NuUmero Identificacion

Variables independientes 10 Xat, Xam, Xot, Xom, Xop-x, Xza,
Xae, X2B, X20-x, Xom-x

Ecuaciones de Balance de 8 Véase Tabla 8

materia independientes

Variables independientes 3 F1, Xi1, Xim
especificadas

Relaciones adicionales 0

GDL -1 Se puede resolver mediante

simulacion

Fuente: Propia.

El reactor se puede resolver mediante simulacion, se adjuntan los datos que correspondan en cada
seccioén.

2.3 Tipo de reactor

Los reactivos se alimentan al reactor en fase gas debido a las condiciones de temperatura, en este tipo
de reacciones se ocupan reactores tubulares, estos consisten en un tubo cilindrico y normalmente opera
en estado estacionario, la reaccion sucede en una fase (homogénea). La reaccion se lleva a cabo en un
PBR o reactor de lecho empacado (los reactivos se consumen continuamente a medida que fluyen a
lo largo del reactor) ya que la velocidad de reaccion incluye la masa del catalizador solido y no el
volumen del reactor.

Para el reactor de lecho empacado se expresa la siguiente ecuacion de velocidad de reaccion, que es
el numero de moles de A que reaccionaron por unidad de tiempo por unidad de masa de catalizador
(mol/s* g de catalizador) (Turton, Bailie, Whiting, & Bhattacharyya, 2012):

dx ,
Fyo Tw o Ta (22)
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Donde F,, es velocidad de flujo molar de la especie A alimentada a un sistema, X es la conversién lo
cual es el numero de moles de A que han reaccionado por mol de A alimentado al sistemay W la
masa del catalizador. Con la ecuacién 23 se determina el peso de catalizador W que se necesita para

lograr una conversion de X cuando la presion total permanece constante.

W = Fy fX ax (23)

0 —rry

2.4 Dimensionamiento del reactor

Para el dimensionamiento se tomd como base un volumen de 1m?, se tomd en cuenta la heuristica
mencionada por Walas (1990) con relacion a la longitud con el didmetro (L/D), para el

dimensionamiento de un recipiente con una presion de 1-17.0115 atm, se emplea la ecuacion 24.

Z=3 (24)

D

El volumen del reactor se calcula con la ecuacién 24:

V =nmrilL (25)
Donde:

L= longitud

r=Radio

V=Volumen

D=Diametro

El didmetro se define por 2 veces el radio, representado con la ecuacion 26:

D =2r (26)

Para calcular la longitud y el diametro del reactor se sustituyen las ecuaciones anteriores.
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2.5 Catalizador ZSM-5 modificado

Los catalizadores més utilizados actualmente en plantas de isomerizacion de xileno se basan hasta la
fecha en zeolitas acidas HMOR y ZSM-5. Otros catalizadores que se han estudiado para esta reaccion
incluyen zirconia modificada con 6xido de tungsteno, silice amorfa, y zeolitas HY, beta, ITQ-13,
UZM-5y UZM-6, y HFER. (Daramola, et. al., 2009).

El uso del tipo de catalizador influye en la selectividad de nuestro producto. De acuerdo a (Liu et. al.,
2018), (Tahir Ashraf, Chebbi, & Darwish, 2013) y (Othmer, 1947) el catalizador mas usado es Zeolita

ZSM-05 modificado con magnesio. A continuacion se muestra la Figura 3 del catalizador ZSM-05.

Figura 3. Zeolita ZSM-5 (Alibaba, 2021).

El catalizador contiene 1.09% en peso de Mg, 35% en peso de montmorillonita de sodio, también
Ilamada bentonita s6dica como aglutinante y tiene un tamafio medio de particula de 0.75 mm con una
densidad de 2.5 g/cm?®. El peso del catalizador que se ocupara es de 1,000 kg e ingresara al reactor a
460°C de acuerdo a lo estudiado en los articulos. El tipo de catalisis en este proceso es heterogéneo

ya que se encuentra en una fase diferente con respecto a los reactivos.

2.6 Modelo termodindmico

Para que la simulacion sea lo mas precisa, se selecciona el modelo apropiado segun los criterios: tipo
de proceso, temperatura, presion, tipo de componente; la eleccion puede afectar fuertemente la
prediccién de la simulacion por lo cual se consider6 la literatura de Don’t Gamble With Physical

Properties For Simulations para la eleccion de este modelo.
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Segun (Carlson, Don"t Gamble With Physical Properties For Simulations, October 1996) indica que
los cuatro factores que se consideran al elegir el método son:

-La naturaleza de las propiedades de interés

-La composicion de la mezcla

-El rango de presion y temperatura

-La disponibilidad de los parametros

En la Figura 4 se muestra un arbol de decision para seleccionar el método apropiado.

Non-electolyte

See Figure 2

Polar

Electolyte NRTL

Electolyte
Y or Pitzer

Real

Peng-Robinson,
Redlich-Kwong-Soave,
Lee-Kesler-Plocker

Al Nonpolar
{ R?

Chao-Seader,
Grayson-Streed or

Pseudo & Braun K-10

Real

Vacuum
Braun K-10 or Ideal

Polarity

Real of
Pseudocomponents

Electolyles

Pressure

SO

Source: (7

Figura 4. Los primeros pasos para seleccionar métodos de propiedad fisica (Carlson, 1996).

La mayoria de nuestros componentes son No polares y reales, y de acuerdo al arbol de decisiones, nos
da 3 opciones, Peng-Robinson (PR), Redlich-Kwong-Soave (RKS), Lee-Kesler-Plocker (LKP).
Segun (Lozano, 2017):

Los modelos de ecuacion de estado pueden representar fases liquidas y vapor. Los criterios de
seleccion se basan en el grado de no idealidad del sistema en estudio y de las condiciones de operacion.
Existen ciertos criterios sencillos a seguir:

Los modelos de coeficiente de actividad se usan en sistemas que contienen sustancias polares a

presiones bajas (<10 bar). Se utilizan para la fase liquida y se complementan con EOS para la fase de

24



vapor. Si la presion es menor a 5 bar, se emplea la ecuacion de los gases ideales; en cambio, si la
presion esta entre 5y 10 bar, se suele preferir Peng-Robinson.

Para petroleo, gas y aplicaciones petroquimicas, la ecuaciéon de estado de PR es generalmente la
recomendada. Aspen actualmente ofrece las ecuaciones de estado de PR, Chao-Seader y SRK como
los métodos més adecuados en el tratamiento de hidrocarburos.

La ecuacion de estado de PR soporta un amplio rango de condiciones de operacién y una gran variedad
de sistema. Las ecuaciones de estado de PR y SRK generan directamente todas las propiedades de

equilibrio y termodinamicas.

2.7 Servicios auxiliares

En todo el proceso se incluyen servicios auxiliares como agua de refrigeracion, agua caliente,
electricidad, vapor de baja presion, agua de proceso, agua de enfriamiento, agua contraincendios, aire
comprimido, combustible.

En el caso especifico del reactor, se utiliza energia eléctrica, zeolitas, agua de enfriamiento e
integracién de calor. El célculo de costos de servicios auxiliares y las cantidades no se incluyen en

este trabajo ya que no es parte de los objetivos de la misma.

2.8 Integracion de calor

El servicio para calentar el reactor es por integracion de calor, ya que este método se utiliz6 en los 3
trabajos bases de nuestra investigacion. La integracion de calor es por el andlisis Pinch; es un método
que se centra en el aprovechamiento de los flujos de calor de un proceso que normalmente son
desperdiciados, se logra intercambiando calor entre las lineas calientes y frias de un proceso mediante
intercambiadores de calor. El objetivo principal es el minimo consumo de energia o servicios lo que
Ileva a un ahorro econémico en el proceso.

El calor de enfriamiento o servicio de enfriamiento (Qc) es una forma de retirar calor del proceso para
disminuir las temperaturas de las corrientes, uno de los servicios es el agua de enfriamiento.

El calor de calentamiento (Qn)suministra calor al sistema para elevar la temperatura de las corrientes,

uno de los servicios es el vapor de agua.
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Segun (Dongliang, et. al.,, 2021) el AT minima es la diferencia de temperatura minima que debe
existir entre las corrientes de los intercambiadores para que se pueda realizar la transferencia de calor,
en este caso la minima es 10°C.

Si AT tiene un valor grande, disminuye el tamafio de los intercambiadores de calor, pero aumenta la
cantidad de servicios.

Si AT tiene un valor pequefio, aumenta el tamafio de los intercambiadores de calor aumentando los
costos, pero disminuye los servicios.

La eleccion de la AT minima debe estar acompafiado de un andlisis econémico.
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METODOLOGIA
3.1 Metodologia general y especifica

3.1.1 Metodologia general

1.- Simulacién de un reactor para la produccion de p-Xileno basado en el software Aspen
HYSYS V.8.8.

La metodologia general que se propone para desarrollar la simulacion de un reactor y su validacion
en Aspen HYSYS V.8.8 (Se eligié este programa debido a que las licencias de Aspen Suit se
encuentran en la Facultad de Ingenieria Quimica de la BUAP, siendo una herramienta versatil y
precisa, la cual utilicé en mi formacidn académica) se abordd inicialmente sintetizando las operaciones
unitarias involucradas en el proceso en el cual se buscé informacion en referencias bibliogréaficas y
articulos de investigacion y se elaboré una sintesis de las areas de proceso. Posteriormente se
concentrd la informacion en un DFP que incluya tales caracteristicas en el cual se dibujara en
AutoCAD 2019 tomando como base las normas de ANSI, ISA 'y PEMEX, se propuso el disefio de un
sistema de reaccion basado en los antecedentes del proceso tomando en cuenta los datos cinéticos y
modelado de reactores; finalmente se validé la propuesta con alguna referencia bibliografica
comprobada en el software Aspen HYSYS V.8.8 de acuerdo al DFP.

En la Figura 5 se propone la metodologia.
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Simulacién de un reactor para la
produccion de p-Xileno basado en el
software Aspen HYSYS V.8.8.

Validar la simulacién en
software Aspen Hysys
V.8.8

Sintetizar las operaciones

Concentrar informacion Proponer el disefio de un

unitarias en un DFP sistema de reaccion

Informacién en
referencias bibliograficas
y articulos de
investigacion

Simular de acuerdo a la
informacioén del DFP

Base en antecedentes del
proceso

Dibujar el DFP en
AutoCAD 2019

Validar la simulacién
propuesta con alguna
referencia comprobada

Sintesis de areas de
proceso

Base en normas de ANSI,
ISA'y PEMEX

Datos cinéticos y
modelado de reactores

J g g S

Figura 5. Metodologia para la simulacién de un reactor para la produccion de p-Xileno basado en el
software Aspen HYSYS V.8.8. (Quintana, 2022).

En el siguiente apartado se detalla la metodologia especifica que se utiliz6 para desarrollar el presente
trabajo, donde se aborda la sintesis de informacion del proceso de producciéon de p-Xileno, el
desarrollo del DFP y la simulacion del reactor utilizado en este proceso. Cada apartado describe a
detalle cada uno de ellos.
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3.1.2 Metodologia especifica

Objetivo 1.- Sintesis de las operaciones unitarias involucradas en el proceso de produccién de
p-Xileno a partir de referencias bibliograficas y articulos de investigacion de calidad reconocida.
Para la sintesis de las operaciones unitarias involucradas en el proceso de produccion de p-Xileno. La
informacidn de referencia Liu, et. al., 2018 fue seleccionado de entre diferentes revistas dado que
cuenta con mayor definicion y detalle del proceso en cuanto al sistema de reaccién y el proceso de
refinamiento posterior a este; al igual que Dongliang, et. al., 2021, que cuenta con una comparativa
del trabajo de Liu con un proceso propuesto.

La sintesis de las operaciones unitarias se lleva a cabo considerando las distintas areas del proceso:
(1) almacenamiento de reactivos, (2) preparacion de reactivos, (3) reaccion, (4) separacion y (5)
purificacion. Es importante destacar que algunos autores se enfocan en el proceso completo, otros en
el reactor, columnas de destilacion, catalizador, o el tipo de proceso con el que se trabaja.

En la Figura 6 se muestra la metodologia para sintetizar los parametros y condiciones operativas del
sistema de reaccion como Temperatura, Presion, Flujo y Composicion (T, P, F, X) propuestas por

diferentes autores para las operaciones unitarias involucradas en este proceso.
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Sintetizar las operaciones
unitarias

Bibliografias

Articulos de investigacion especializadas

Kirk-Othmer
Encyclopedia of Chemical
Technology, Ullmann

Process Journal
Engineering, Chemical y
Process, entre otros

Autor, afio, Pardmetros y condiciones
procedimiento, resultados operativas de cada etapa
y discusion como T, P, X, F.

Proceso de produccion de
p-Xileno

Cinéticas de reaccion,

Contexto econémico,

Sintesis de areas de parametros de procesos,
ambiental y productivo

proceso heuristicas y procesos de
refinacion

Figura 6. Metodologia para sintetizar las operaciones unitarias involucradas en el proceso de

produccion de p-Xileno (Quintana, 2022).

La basqueda de informacion se divide en dos secciones: articulos de investigacion y bibliografias
especializadas.

Los articulos utilizados en este trabajo son de revistas como Process Journal Engineering, Chemical
y Process, entre otros. Posteriormente se elabor6é una Tabla de sintesis con informacién respecto al
autor, afio, procedimiento, resultados y discusion; de igual manera los parametros y condiciones
operativas de cada etapa del proceso: temperatura, presion, flujo, composicion, etc. Teniendo los datos

requeridos, se elabord la sintesis de las areas de proceso.
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Lo que respecta al uso de bibliografias especializadas se sintetiz6 la informacion técnica y tedrica del
proceso de p-Xileno empleando autores como Kirk- Othmer (Encyclopedia of Chemical Technology
en platinum-group metals, vol 19) y Ulmann’s (Encyclopedia of Industrial Chemistry) en el cual se
detalla informacion respecto a fundamentos teoricos (tipo de proceso, parametros, condiciones y tipo
de catalizador) del proceso de produccién de p-Xileno: pardmetros de procesos, heuristicas y procesos
de refinacidn, teniendo dicha informacidn se elabord una sintesis de las areas de proceso.

Por otro lado, en las referencias: The Observatory of Economic Complexity, Independent Commodity
Intelligence Service (ICIS), Methanol Institute y Fundacion AQUAE del contexto ambiental,

econdmico y productivo se abordan como parte general de este trabajo.

Objetivo 2.- Desarrollar un diagrama DFP del proceso general y un DFP del reactor propuesto
para la produccién de p-Xileno.

El DFP se desarrolla implementando elementos graficos en secuencia logica que permite reconocer
los diferentes equipos que lo integran.

Para el desarrollo del DFP se necesita informacién del proceso quimico (produccién de p-Xileno) que
incluya las operaciones y procesos unitarios. Se considera que las materias primas ya pasaron por un
proceso de refinamiento previo a su alimentacion.

Los diagramas estan construidos con un conjunto consistente de simbologia, equipos de proceso,
tuberias y condiciones de operacion. En la actualidad, no existe algun estandar especifico para el
disefio del DFP, cada empresa o compafiia ingenieril decide las normas en las que se basara el
proyecto. Respecto a la informacién utilizada como instrumentacién y simbologia aparece en las
publicaciones de ANSI y estandares britanicos, particularmente simbolos de tuberias. (Walas, 1990).
A continuacion, se muestra en la Figura 7 la metodologia para el desarrollo del DFP.
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Figura 7. Metodologia para desarrollar un diagrama DFP del proceso general para la produccion de p-Xileno (Quintana, 2022).
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Para el desarrollo del diagrama de flujo de proceso se tom6é en cuenta la
informacidn investigada en el objetivo anterior. Para este diagrama se propuso la metodologia
de Walas con base en las normas ANSI, ISA y PEMEX. Teniendo dicha informacion se dibujo
en el software AutoCAD 2019; se consideré como prioridad la topologia del proceso, después
se integraron los datos de los equipos y simbologia, y se incluyeron datos personales como el
nombre que elaboré el diagrama, el revisor, la empresa, entre otros datos. Se afiadio el balance
de masa del reactor, algunos autores adjuntan el balance en el diagrama cuando es un proceso

chico y cuando es un proceso grande el balance de masa se afiade en otra seccion.

Metodologia propuesta por Walas para el desarrollo del DFP.
Se considerd la metodologia propuesta por Walas, ya que abarca informacion necesaria. La
informacidn basica proporcionada por un DFP se puede clasificar en una de las siguientes
categorias:

1. Topologia de procesos
El inicio el diagrama es importante ya que abarca el orden y la estructura del diagrama, la forma
que adoptara el proceso y su geometria caracteristica. Todos los equipos principales del proceso
se representan en el diagrama junto con una descripcion del equipo. A cada equipo se le asigna
un numero de equipo Unico y un nombre descriptivo.

2. Informacion de la corriente
Todos los flujos del proceso se muestran e identifican con un namero. Se incluye una
descripcion de las condiciones del proceso y la composicién quimica de cada corriente. Estos
datos se muestran directamente en el DFP o se incluyen en una Tabla de resumen de flujo
adjunta. Se muestran todos los flujos de servicios auxiliares suministrados a los equipos
principales que proporcionan una funcion de proceso.

3. Informacion sobre el equipo
Se muestran los lazos de control basicos, que ilustran la estrategia de control utilizada para
operar el proceso durante las operaciones normales.
A continuacion de muestra la Figura 8 de la metodologia propuesta por Walas para el desarrollo
del DFP.
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Figura 8. Metodologia propuesta por Walas para el desarrollo del DFP (Quintana, 2022)

Objetivo 3.- Proponer el disefio de sistema de reaccion basado en los antecedentes de
proceso

Para el desarrollo del sistema de reaccién se tomo en cuenta por una parte la informacion tipica
del reactor, asi como los parametros operativos del mismo, posteriormente se analizaron las
diferentes cinéticas propuestas por diversos autores, tanto de articulos de investigacién
particularmente Process of p-Xylene Production by highly selective methylation of tolueno
(Tahir Ashraf, Chebbi, & Darwish, 2013) que incluye informacion respecto al proceso completo
con datos cinéticos y simulacion de proceso; por otro lado la informacion de Intensified p-
Xylene Production Process through Toluene and methanol Alkylation (Liu et. al., 2018) el cual
explica el proceso reducido y con mejores resultados respecto al producto y de libros
especializados como Kirk Othmer en los cuales se determin6 que en promedio el sistema de
reaccion cuenta con 5 reacciones diferentes: (1) metilacion de tolueno, (2) deshidratacion del

metanol, (3) desproporcion del tolueno, (4) desalquilacién de p-Xileno e (5) isomerizacién de
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p-Xileno siendo reacciones en paralelo, la 1ra, 3ra, 4ta y 5ta de primer orden y la 2da reaccién
es de segundo orden.

Las cinéticas descritas para este sistema de reaccion incluyen la velocidad de reaccion,
constante de velocidad y composicién obtenidos de las investigaciones antes mencionadas y
evaluados en un rango de 442 °C'y 4 bar, por lo que se define que el sistema de reaccion es polar
y de sistema homogéneo ya que las variables son la temperatura, presion y composicion, se
excluye el caso de ser heterogéneo debido a que los materiales estan siempre en fase vapor a lo
largo del reactor. Para este tipo de sistemas de reaccion el reactor propuesto es de lecho
empacado ya que se toma en cuenta el catalizador, se reportan algunos catalizadores para la
obtencion de p-Xileno como Zeolitas 4&cidas HMOR y ZMS-5 (Daramola et. al., 2009) reporta

que el mas usado es la zeolita ZMS-5 modificado con magnesio.

A continuacion, se muestra la Figura 9 que detalla la metodologia de la propuesta de disefio del

reactor.
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Figura 9. Propuesta del disefio de sistema de reaccion basado en los antecedentes del proceso (Quintana, 2022).
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Objetivo 4.- Validar en el software Aspen HYSYS V.8.8 el reactor propuesto en estado
estacionario.

Para desarrollar la simulacion, se inicié con la seleccion de los componentes que se requieren
en el reactor.

Posteriormente se selecciona el paquete o modelo termodin&dmico.

Respecto a la simulacion, se carga el sistema de reacciones: sets individuales o se programan
como un conjunto de reacciones, esta directamente relacionado si es reaccion en paralelo, en
serie, espontaneamente, simultdneamente y del tipo de reacciones.

La informacion estructural del proceso se tomaré del diagrama resultante de los objetivos 1y 2
del DFP antes elaborado, agregando los datos obtenidos de materia prima, flujo maésico,

temperatura y presion.

Pruebas especificas:
- Verificar que la simulacion converja en estado estacionario.
- Correr una simulacién de prueba con datos base para observar la congruencia de la
simulacion.
- Efectuar o desarrollar una simulacion a partir de los datos reportados en un caso de
estudio.
- Caso de estudio propuesto.
Las herramientas a considerar: analisis estadisticos y discusién de resultados.
El régimen del proceso es en estado estacionario, con reacciones en paralelo, ya que los reactivos

se consumen por dos caminos de reaccion diferentes.

En la Figura 10 se muestra la metodologia anteriormente descrita.
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Figura 10. Validacion del proceso propuesto en el software Aspen HYSYS V.8.8 (Quintana, 2022).



RESULTADOS Y DISCUSION
4.1 Diagrama DFP del proceso propuesto

Se desarrollaron dos diagramas, uno del proceso y otro especifico del reactor.

La materia prima (metanol y tolueno) entra a condiciones de presion atmosférica y temperatura
ambiental, pasan por una serie de bombas en paralelo (esto debido a que si alguna bomba se
manda a mantenimiento, la otra podra funcionar y asi no se detiene el proceso), entran a un
mezclador y después a una serie de intercambiadores de calor para elevarlo a la temperatura
deseada previa al reactor, esto es porque la potencia de un solo intercambiador utilizada en este
proceso no podria aumentar 417.5 °C aproximadamente, ya que se necesitan condiciones de
442.5°C y 4 bar a la entrada del reactor. Posteriormente sale del reactor y entra a dos
intercambiadores de calor en serie para enfriar el producto e ingresar a una columna flash, donde
sale etileno, agua y metanol en la parte del domo y por la parte del destilado sale en mayor
proporcién el tolueno, agua y metanol, y todos los demas productos (benceno, etileno, y los
isdbmeros del xileno) en menores proporciones. El destilado entra a un decantador en el cual
separa la fase méas densa con la menos densa, en la corriente mas densa sale en mayor proporcién
el agua y el metanol, en la menos densa metanol, tolueno y p-Xileno, cabe mencionar que en
varias corrientes se presenta la mayoria de los productos, pero en diferentes proporciones,
conforme pases por las diferentes columnas de destilacion, los productos se iran purificando.
El diagrama del proceso completo y el diagrama del reactor se encuentra en el Anexo B, en la

Figura 11 se muestra el proceso de produccién de p-Xileno.
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Figura 11. Diagrama DFP de produccién de p-Xileno (Quintana, 2022).
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4.2 Diagrama DFP del reactor propuesto

En la corriente 11 los reactivos pasan por la tuberia, antes de ingresar al reactor pasa por una
valvula automatica HV-101 y aun lado esta posicionado una Figura 8, esta sirve para cuando se
necesite cerrar el paso del flujo y se le de mantenimiento al reactor, cabe destacar que alrededor
del reactor se encuentran varias conexiones bridadas con el fin de desmontar el reactor en un
futuro para limpieza, mantenimiento o cambio. Los reactivos que ingresan al reactor son tolueno
y metanol. El reactor contiene en su interior el catalizador Zeolita ZSM-5 modificado con Mg
que permite la selectividad del p-Xileno gue es nuestro producto deseado.

Los reactivos ingresan a 442.5°C y 4 bar, para calentar el reactor se utiliza integracion de calor,
se simboliza con HlI, la integracion de calor no se calcula en este trabajo ya que el objetivo no
cuenta con el calculo de todos los equipos del proceso, por esta razon no se especifica cuanto
calor entra, sin embargo, en la simulacion se hace referencia al calor que se requiere para que
se lleve a cabo la reaccion.

Respecto a los servicios auxiliares tenemos el agua de enfriamiento, entra por la tuberia que
contiene una serie de valvulas; en una de las conexiones bridadas hay un transmisor de
temperatura y manda una sefial eléctrica hacia una alarma de baja y alta temperatura, y a su vez
manda una sefial a un indicador de control de temperatura, se manda una sefial neumatica hacia
la valvula de control que esta en la serie de valvulas de la tuberia que controla la entrada del
agua de enfriamiento al reactor. La instrumentacion en esa seccién consta de dos valvulas
manuales, reduccion y ampliacion de tuberia, en caso de mantenimiento, hay una tuberia
secundaria con una valvula manual para controlar el agua de enfriamiento. Después de pasar
por la valvula manual consecutivamente hay una valvula de retencion, con el fin de que el agua
de enfriamiento no se regrese a la tuberia. Por el otro lado se encuentra la salida del agua de
enfriamiento con una valvula automatica, se emplea para cortar el suministro de agua en caso
de una rotura de la conduccidn aguas abajo. Asi se evita la pérdida de importantes cantidades de
agua.

Alrededor del reactor se cuenta con un indicador de temperatura, este instrumento es de control
compartido accesible al operador, también una valvula de switch de presion que es un

instrumento discreto accesible para el operador, conecta con una valvula de alivio de presion y
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una valvula de retencidn para que el vapor no retorne, junto a este hay un indicador de presion
accesible para el operador.

A un costado del reactor se encuentra un indicador de control de nivel que manda una sefial
eléctrica hacia una valvula de control en la salida del producto. La tuberia de salida de los
productos cuenta con la misma instrumentacion a la entrada del reactor y una serie de valvulas
similares a las que se utilizan en la tuberia de la entrada de agua de enfriamiento.

En la siguiente seccion se hace mencidn especificamente de la simulacién del reactor.

En el caso especifico del reactor, la Figura 12 muestra el diagrama del reactor PBR
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Figura 12. DFP del reactor PBR (Quintana, 2022).




4.3 Anélisis de sensibilidad

Se retomaron los 3 trabajos mas completos de los articulos y se elabord un andlisis de
sensibilidad.

Las condiciones de temperatura, presion y flujo a la entrada del reactor se muestran en la Tabla
10.

Tabla 10. Condiciones de temperatura, presion y flujo a la entrada del reactor de los 3 articulos
mas sobresalientes de la investigacion.

Autor T(°C) P (bar) F (kmol/h)
Tahir (et. al.,) 2013 400 3 1,500
Liu (et. al.,) 2018 4425 4 1,500
Dongliang (et. al.,) 2021 4425 4 4,199.74

Fuente: (Tahir Ashraf, Chebbi, & Darwish, 2013), (Liu et. al., 2018) y (Dongliang, y otros,
2021).

La siguiente Tabla 11 muestra los datos simulados a diferentes temperaturas y presiones de las

condiciones de los articulos sobresalientes.

Tabla 11. Temperatura, flujo y fraccion molar de p-Xileno a 3y 4 bar.

Flujo mol P-x | Fraccion mol Fraccion mol
Temperatura (kgmol/h) a3 |p-Xalasalida| FlujomolP-x |p-Xalasalida

del reactor bar a 3 bar (kgmol/h) a 4 bar a4 bar
400 109.3279 0.0668 152.1008 0.0905
402.5 111.3786 0.068 154.9612 0.092
405 113.265 0.069 156.8861 0.0931
407.5 115.312 0.0701 159.1197 0.0942
410 117.3781 0.0713 161.6522 0.0956
4125 119.4026 0.0724 163.7262 0.0967
415 121.4446 0.0735 165.8549 0.0978
417.5 123.4836 0.0746 168.1706 0.099
420 125.7506 0.0759 170.5038 0.1002
422.5 127.1377 0.0766 172.6727 0.1013
425 129.1545 0.0777 174.5514 0.1023
4275 131.1656 0.0788 176.7994 0.1035
430 133.1704 0.0799 179.0647 0.1046
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432.5 135.1683 0.081 181.1562 0.1057
435 137.1592 0.0821 182.8255 0.1066
4375 139.1408 0.0831 184.7331 0.1076
440 141.115 0.0842 186.756 0.1086
4425 143.0788 0.0852 188.7594 0.1096

Fuente. Propia.

Existe una diferencia de aproximadamente 40 a 50 kmol/h entre 3 y 4 bar. Los resultados son
paralelos entre si.

Teniendo dichos datos, se selecciond la temperatura dptima de 442.5 °C a la entrada del reactor
y una presion de 4 bar, el flujo es de 1,500 kmol/h (1,000 T y 500 M).

A continuacion, se muestra la Figura 13 del andlisis de fraccién molar de p-Xileno respecto al
cambio de presion y temperatura.

Analisis de fraccion molar de p-Xileno respecto al cambio de presion
y temperatura

450
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o
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o
o

390
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Fraccion mol de p-X

Figura 13. Analisis de fraccion molar de p-Xileno respecto al cambio de presion y
temperatura (Quintana, 2022).

4.4 Simulacion del reactor
4.4.1 Seleccion de componentes

Primero se selecciona los componentes, en este caso los reactivos y productos que se esperan:
tolueno, benceno, p-Xileno, m-Xileno, o-Xileno, agua, etileno y metanol. La Figura 14 muestra

la seleccion.
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[ Component List View: Component List - 1 [HYSYS Databanks] - O X

Source Databank: HYSYS Select: |Pure Components M Filter: |m
Component Type Group Search for: |:| Searchby: | Full Name/Synonym -
Toluene Pure Component
Benzene Pure Component Simulation Name Full Name / Synonym Formula
p-Xylene Pure Component Methane ci CH4
m-Xylene Pure Component Ethane c2 C2HE
o-Xylene Pure Component Propane cz C3HE
Hz20 Pure Component i-Butane i-C4 C4H10
Ethylene Pure Component n-Butane n-C4 C4H10
Methanol Pure Component i-Pentane i-Ch C5H12
n-Pentane n-C5 C5H12
n-Hexane o] C6H14
n-Heptane cr CTH16
n-Octane ce C8H18
n-Nonane 0] COH20
n-Decane Cc10 Cl0H22
n-C11 o C11H24
n-C12 1z C12H26

Figura 14. Seleccion de componentes para la simulacion del reactor (Quintana, 2022).

4.4.2 Seleccién de modelo

La seleccion del modelo termodinamico usado en esta simulacion fue Peng-Robinson, éste se

afiade despues de los componentes. La Figura 15 muestra la seleccion.

All ltems =

» £ Component Lists Fluid Package — CDTFDn:ntHL\i‘;‘,SD : Prope::yPa;ka:e Stailzus - l

| EaFluid Packages asis- omponent List - 1 ata eng-Robinson nput Complete
Eoon L A

Figura 15. Seleccion de modelo termodinamico (Quintana, 2022).

4.4.3 Cinética

Se incorporan las cinéticas de reaccion antes mencionadas en el Capitulo 2, seccion de cinética.

La Figura 16 muestra que se afladieron 5 reacciones en el simulador.
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] Reaction Set: Set-1 — O
~Set Info
et . Redy Add to PP
Set Type Inetc
Detach from FP
Solver Method Auto Selected v|

Active Reactions Type Configured Operations Attached
Rxn-1 Kinetic 4 PFR-101
Rxn-2 Kinetic v
Rxn-3 Kinetic v
Rxn-4 Kinetic v
Rxn-5 Kinetic v
’ Add Reaction l'| [ Delete Reaction ] [ Copy Reaction ]

Figura 16. Reacciones en el simulador (Quintana, 2022).

En las siguientes Figuras (17-21) se muestran las cinéticas de las 5 reacciones con sus

respectivos reactivos y productos, y ley de velocidad de cada uno.

] Kinetic Reaction: Rxn-1 — O e
 Stoichiometry and Rate Info ~Basis
Component Mole Wt Stoich Coeff Fwd Order Rev Order Basis Partial Pres
Toluene 92141 -1.000 1.00 0.00 BoeeiGomponent Toluene
Methanol 32042 -1.000 1.00 0.00 Bxnjthaze VapourPhase
p-Xylene 106.166 1.000 0.00 1.00 Min. Temperature 271 c
H20 18015 1.000 000 1.00 Max Temperature 3000 C
**Add Comp™*
Basis Units '|
Rate Units |gmolefcm3-h v|
~ Forward Reaction ~ Reverse Reaction
A 403.00 A 0.00000
E 45700 E' 0.00000
b 0.00000 b 0.00000

Figura 17. Cinética de la reaccion 1 (Quintana, 2022).
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D Kinetic Reaction: Rxn-2 — O e
 Stoichiometry and Rate Info ~Basis
Component Mole Wt Stoich Coeff Fwd Order Rev Order Basis Partial Pres
Methanol 32042 -2.000 200 0.00 BoeeiGomponent Methanol
Ethylene 28,054 1.000 0.00 1.00 Run Phase VapourPhase
H20 18015 2.000 000 200 Min. Temperature -273.1¢C
**Add Comp™* Max Temperature 3000 C
Basis Units |atm '|
Rate Units |gmolef|:m3-h v|
~Forward Reaction Reverse Reaction
A 1346.0 A 0.00000
E 50600 E 0.00000
b 0.00000 b' <empty>
Figura 18. Cinetica de la reaccion 2 (Quintana, 2022).
D Kinetic Reaction: Rxn-3 — O e
 Stoichiometry and Rate Info ~Basis
Component Mole Wt Stoich Coeff Fwd Order Rev Order Basis Partial Pres
Toluene 92,141 -1.000 1.00 0.00 BoeeiGomponent Toluene
Benzene 78.110 0.500 0.00 050 Bxnjthaze VapourPhase
p-Xylene 106.166 0.500 0.00 0.50 Min. Temperature 271 c
**Add Comp™* Max Temperature 3000 C
Basis Units |atm '|
Rate Units |gmolef|:m3-h v|
~Forward Reaction Reverse Reaction
A 96.200 A 0.00000
E 59000 E 0.00000
b 0.00000 b' <empty>

Figura 19. Cinética de la reaccion 3 (Quintana, 2022).
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D Kinetic Reaction: Rxn-4 — O e
 Stoichiometry and Rate Info ~Basis
Component Mole Wt. Stoich Coeff Fwd Order Rev Order Basis Partial Pres
p-Xylene 106.166 -1.000 1.00 0.00 Base Component p-Xylene
Toluene 02,141 1.000 0.00 1.00 Bayghiacey AquecusPhase
Ethylene 28.054 0.500 0.00 0.50 Min. Temperature 27t c
**Add Comp™* Max Temperature 3000C
Basis Units |atm '|
Rate Units |gmolef|:m3-h v|
~Forward Reaction ~ Reverse Reaction
A 0.38180 A 0.00000
E 19600 E' 0.00000
b <empty> b <empty>
Figura 20. Cinética de la reaccién 4 (Quintana, 2022).
] Kinetic Reaction: Rxn-5 — O
 Stoichiometry and Rate Info ~Basis
Component Mole Wt. Stoich Coeff Fwd Order Rev Order Basis Partial Pres
p-Xylene 106.166 -1.000 1.00 0.00 Base Component p-Xylene
m-Xylene 106.166 0.500 0.00 0.50 Run Phase VapourPhase
o-Xylene 106.166 0.500 0.00 0.50 Min. Temperature -2731¢C
**Add Comp™* Max Temperature 3000C
Basis Units |atm '|
Rate Units |gmolef|:m3-h v|
~Forward Reaction ~ Reverse Reaction
A A 0.00000
E E' 0.00000
b b' <empty>

Figura 21. Cinética de la reaccion 5 (Quintana, 2022).

Se utilizo el reactor PBR para esta simulacion en el cual se muestra en la Figura 22.
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Figura 22. Reactor PBR (Quintana, 2022).

4.5 Corriente de alimentacion

En el flujo de alimentacion a la entrada del reactor son 1500 kmol/h (1000 tolueno y 500
metanol) con una composicion de 0.3333 y 0.6667 respectivamente, a 442 °Cy 4 bar.

La Figura 23 muestra la corriente de entrada al reactor.

D Material Stream: ENTRADA - m| X
Woaorksheet | Attachments | Dynamics |
Worksheet Stream Name ENTRADA Vapour Phase
Conditions Vapour / Phase Fraction 1.0000 1.0000
Properties Temperature [C] 442.5 4425
Composition Pressure [bar] 4.000 4.000
E'L &IGBS Fj‘?d Molar Flow [kgmole/h] 1500 1500

Figura 23. Corriente de entrada al reactor (Quintana, 2022).
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4.6 Dimensiones del reactor

De acuerdo a las ecuaciones 24, 25 y 26 mencionadas en la seccion de la metodologia para el
dimensionamiento del reactor, tomando en cuenta el volumen base de 1 m3, tenemos como

resultado la ecuacién 27:

r= /11 = 0.3757m 7)
6T

Como resultado D=0.7515m y L=2.255m, a continuacion, se muestra la Figura 24 del

dimensionamiento del reactor PBR.

® Plug Flow Reactor: PFR-101 - Set-1

| Design | Reactions | Rating |Worksheel Performance | Dynamics |

Rating Tube Dimensicns

Sizing Total Violume 1.000 m3
Nozzles Length 2.255m
Diameter 0.7515 m

Figura 24. Dimensionamiento del PBR (Quintana, 2022).

4.7 Catalizador

La informacion y datos del catalizador se tomaron de los articulos antes mencionados en los

antecedentes, los datos se muestran en la Figura 25:

Catalyst Data
Particle Diameter 1.000e-003 m
Particle Sphericity 1.000
Solid Density 2500 kg/m3
Bulk Density 500.0 kg/m3
Solid Heat Capacity 250.0 kJ/kg-C

Figura 25. Datos del catalizador (Quintana, 2022).

4.8 Productos

El resultado de las reacciones y condiciones antes mencionadas a la salida se muestran en la

Figura 26, se menciona los flujos molares a la salida de todos los productos.
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SALIDA

Temperature 4425 [ C
Pressure 3.990 | bar
Muolar Flow 1722 | kgmole/h

Master Camp Maolar Flow (Toluene) 306.5045 | kgmale/h
Master Comp Molar Flow (p-Xylene) 188.7594 | kgmole/h

Master Comp Molar Flow (Benzene) 1.6943 | kgmole/h
Master Comp Molar Flow (m-Kyleng) 1.4863 | kgmolefh
Master Comp Molar Flow (o-Xylene) 1.4963 | kgmole/h
Master Comp Malar Flow (H20) 633.6543 | kgmaole'h

Master Comp Molar Flow (Ethylene) 221.7981 | kgmole/h

Figura 26. Condiciones y flujos molares a la salida del reactor (Quintana, 2022).

En la Figura 27 se hace mencidn de las composiciones de entrada y salida del reactor.

Compositions

SALIDA | ENTRADA
Comp Mole Frac (Toluene) 01780 0.3333
Comp Mole Frac (Benzene) 0.0010 0.0000
Comp Mole Frac (p-Xylene) 0.1096 0.0000
Comp Mole Frac (m-¥ylene) 0.0009 0.0000
Comp Mole Frac (o-Xylene) 0.0009 0.0000
Comp Mole Frac (H2O) 0.3680 0.0000
Comp Mole Frac (Ethylene) 012883 0.0000
Comp Mole Frac (Methanol) 0.2128 0.6667

Figura 27. Composiciones de entrada y salida del reactor (Quintana, 2022).

Los flujos de la corriente de entrada y salida del reactor se muestran en la Figura 28.



Material Streams
SALIDA ENTRADA
Vapour Fraction 1.0000 1.0000
Temperature C 442 5 442 5
Fressure bar 2.990 4 000
Malar Flow kgmaoleih 1722 1500
Mass Flow ka/h 7.811e+004 | 7.811e+004
Liquid Volume Flow | m3h 83.548 9322
Heat Flow kJih -1.349e+008 | -1.166e+008

Figura 28. Flujo de las corrientes de entrada y salida (Quintana, 2022).

La corriente de energia para el reactor se muestra en la Figura 29

Energy Streams

Q
Heat Flow | kJ/h | 1.828e+007

Figura 29. Corriente de energia en el reactor (Quintana, 2022).

En la Figura 30 se muestra la fraccion masica de los reactivos y el p-Xileno respecto a lo largo

del reactor.
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Figura 30. Fraccion masica de los reactivos y el p-Xileno (Quintana, 2022).

En esta grafica se comprueba que, a lo largo del reactor, la fraccién masica de los reactivos

tolueno y metanol disminuyen ya que estan reaccionando y el p-Xileno que es nuestro producto

deseado va aumentando a lo largo del reactor.

4.9 Validacion de la propuesta

Se compara los resultados del reactor PBR simulado en este proceso con los 3 articulos

sobresalientes mencionados en la seccion de analisis de sensibilidad. En la Tabla 12 se sintetiza

los resultados de los articulos y los de este trabajo.

Tabla 12. Sintesis de los resultados de los articulos sobresalientes.

Autores
Condiciones | Unidades Tahir (et. al.,) 2013 Liu (et. al.,) 2018 Dongliang (et. al.,) 2021 | Quintana 2022
Entrada Salida Entrada Salida Entrada Salida Entrada | Salida
Flujo molar | kmol/h 1,538.89 1,609.77 | 1,132.74 | 1,226.93 | 9,462.88 9,495.24 1,500 | 1,722
flujo méasico kg/h 110,549.50 | 110,549.50 | 80,633.10 | 80,633.10 78,110 | 78,110
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Fraccion
vapor 1 1 1 1 1 1 1 1
Temperatura °C 399.95 400 442.5 4425 442.5 442.5 4425 | 4425
Presion bar 3 2.99 4 4 4 4 4 3.99
Flujo molar del componente
Tolueno kmol/h 1,000 804.05 727.29 515.56 | 3,633.74 3,442.59 1,000 | 306.5
Metanol kmol/h 500 172.29 393 8.4 566.17 334.05 500 |366.44
p-Xileno kmol/h 18.31 204.52 1.9 189.58 1.17 179.22 0 188.75
Agua kmol/h 16.86 344.57 0 384.6 |5,248.20 5480.31 0 633.65
Benceno kmol/h 0.33 5.33 10.49 18.24 12.35 24.23 0 1.69
Etileno kmol/h 3.14 74.02 0 94.19 1 33.37 0 221.79
m-Xileno kmol/h 0.2 2.57 0.06 8.21 0.24 0.86 0 1.49
0-Xileno kmol/h 0.05 242 0.01 8.16 0 0.61 0 1.49

Fuente: (Tahir Ashraf, Chebbi, & Darwish, 2013), (Liu et. al., 2018), (Dongliang, y otros, 2021)
y (Quintana 2022).

De acuerdo a los resultados obtenidos en la simulacion del reactor, calculamos la selectividad

del p-Xileno (Sp-x). A continuacion, se muestra la ecuacion 28 con el resultado:

out

S,y = Fp=x £100 = —3875 4100 = 98.44% (28)

T OROUL +FSUE+FOM, 1.49+188.75+1.49

La selectividad del p-Xileno es de 98.44%.
Para el calculo de la conversién del metanol se utiliza la ecuacion 29 con el resultado:

in_ pout —
Xy =M 300739040, 100 = 26.71% (29)

Fyt 500

Para el calculo de la conversion del tolueno se utiliza la ecuacion 30 con el resultado.

Y. = F'-FR*t  1000-306.5
™= B T 1000
T

+100 = 69.35% (30)

Para la relacion de alimentacion se utiliza la ecuacion 31 con su resultado.

Fr _ 1000 _ (31)
Fym 500

Tomando en cuenta el peso del catalizador antes mencionado en la seccion del catalizador, se
calcula el espacio-tiempo. La ecuacion 32 hace referencia a éste.

Weat _ 1000 _ 4 (32)
Fr 1,000
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Respecto a los célculos y la informacion de los articulos, se muestra la Tabla 13 donde se

compara el espacio-tiempo, la relacién de alimentacion, la selectividad del p-Xileno, la

conversion del tolueno y el metanol.

Tabla 13. Comparacion de espacio-tiempo, relacion de alimentacion, selectividad de p-Xileno,
Conversion de tolueno y metanol.

Condiciones | Unidades - - Autores
Tahir (et. al.,)2013 Liu (et. al.)2018 Dongliang (et. al.,)2021 Emili 2022
Woeat/Fr g*h*mol-* 2.5 3.4 0.95
Fr/Fm 2 1.9 6.43
Sp-x % 97.7 92 99.26 98.44
Xt % 23 28.2 5.37 69.35
Xm % 65.5 98 41.89 26.71

Fuente: (Tahir Ashraf, Chebbi, & Darwish, 2013), (Liu et. al., 2018), (Dongliang, y otros, 2021)
y (Quintana 2022).

De acuerdo al resultado de este trabajo, se encontraron algunas similitudes con los otros como

se esperaba, en el caso de Wcaty Fr/Fwm, se calcularon y estan dentro del rango que se ha

trabajado respecto a los autores. La selectividad del p-X se calcul6 y también esta dentro del

rango. La diferencia significativa es la conversion del tolueno que esta por arriba de las

reportadas y la conversion del metanol por debajo.
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CONCLUSIONES

En la mayoria de los trabajos que se reportan en este proceso, se trabaja con rangos de 442°C y
4 bar, si aumenta la temperatura y la presion el efecto que se tiene en la conversion de p-Xileno
aumenta, la razon por la que no se trabaja a mas de 450°C es debido a que la conversién no es
significativamente mayor respecto a la inversion que debe hacerse para aumentar el calor y la

presion; no es rentable econdGmicamente.

La conversion de T y M no fueron las esperadas de acuerdo a lo reportado en los trabajos. Se
tomd como referencia los resultados de Liu que fueron los més altos (28.2% y 98%), Tahir
obtuvo 18.43% y 33.17% menor respectivamente, Dongliang obtuvo 80.95% y 57.26% menor
respectivamente y Emili obtuvo 145.92% mayor y 72.75% menor respectivamente. Sin
embargo, el flujo de p-Xileno esta dentro del rango reportado a la salida del reactor, segun Tahir
report6 186.21 kmol/h de p-Xileno y Emili reporté 188.75 kmol/h, hay una diferencia de 2.54
kmol/h (se compara con este autor ya que ambos tienen 1000kmol/h de T a la entrada y 500
kmol/h de M) y aungue las conversiones de tolueno y metanol no son las esperadas, el producto

de p-Xileno es aceptable.

El producto que se podria obtener al final del proceso se estima en torno a una pureza del 99.7%
sin embargo esta cantidad se alcanza si consideramos el disefio eficiente de las demas
operaciones unitarias, depende del producto del reactor y de las columnas de destilacion.

En los antecedentes incluyeron 11 referencias en articulos cientificos de los cuales se tomaron
como base los 3 articulos mas completos.

El DFP del reactor incluyé instrumentacion, simbologia y condiciones operativas basado en las
normas ANSI, ISA'y PEMEX.

El sistema de reaccion es polar y de sistema homogéneo ya que las variables son la temperatura,
presion y composicion. Se incluyeron 5 reacciones en paralelo: la 1ra, 3ra, 4ta y 5ta de primer
orden y la 2da reaccién de segundo orden.

La validacion en Aspen HYSYS V.8.8 dio resultado la cantidad de p-Xileno dentro del rango

esperado y de los propuestos por los autores.
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ANEXO A

Topologia de procesos

Es un diagrama de flujo del proceso esquematico para la produccion de p-Xileno. Este diagrama
ilustra la ubicacion de las principales piezas de equipo y las conexiones que hacen las corrientes
de proceso entre los equipos. La ubicacion y la interaccion entre el equipo y los flujos de proceso
se denominan topologia de proceso.

El equipo estd representado simbdlicamente por "iconos" que identifican operaciones
especificas de la unidad. Cualquiera que sea el conjunto de simbolos que se utilice (simbologia),
rara vez hay problemas para identificar la operacion representada por cada icono. Cada pieza
principal del equipo de proceso se identifica con un nimero en el diagrama. En la parte superior
del diagrama se imprime una lista de los nimeros de equipo junto con un breve nombre
descriptivo del equipo. La ubicacion de estos nimeros y nombres de equipo corresponde
aproximadamente a la ubicacion horizontal del equipo correspondiente.

Para escribir la nomenclatura de los equipos se proporciona la informacion necesaria para la
identificacion de los iconos del equipo de proceso que se muestran en un DFP. Por ejemplo:
PAG-101A / B identifica el equipo como una bomba.

PAG-101A/ B indica que la bomba esta ubicada en el &rea 100 de la planta. P-101

A/ B indica que esta bomba especifica es la nimero 01 en la unidad 100.

P-101A / B indica que hay una bomba de respaldo instalada. Por lo tanto, hay dos bombas
idénticas, P-101A y P-101B. Una bomba estara funcionando mientras que la otra estarad
inactiva.

Las letras de los equipos dependen de la nomenclatura que se utilice, en este trabajo se utiliza
las normas ISA.

Numero de identificacion tipico (numeros TAG)

Cada instrumento o funcion para ser designada esta disefiada por un codigo alfanumérico o
etiquetas con numeros. La parte de identificacion del lazo del nimero de etiqueta generalmente
es comun a todos los instrumentos o funciones del lazo. Un sufijo o prefijo puede ser agregado

para completar la identificacion. La Tabla 14 muestra el nimero TAG.
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Tabla 14. Ndmero de identificacion tipico.

Numero de identificacion tipico (NUmero TAG)
TIC 103 | Identificacion del instrumento o nimero de etiqueta
T 103 Identificacion de lazo
103 NUmero de lazo
TIC Identificacion de funciones
T Primera letra
IC Letras Sucesivas

Fuente: Normas ISA (Sociedad de Instrumentistas de América, 1992).

Informacion de la corriente

Cada uno de los flujos de proceso se identifica con un nimero en un cuadro de diamante ubicado
en el flujo. Ladireccion de la corriente se identifica con una o mas puntas de flecha. Los nimeros
de flujo de proceso se utilizan para identificar flujos en el DFP y el tipo de informacion que
normalmente se proporciona para cada flujo.

Para pequefios diagramas que contienen solo unas pocas operaciones, las caracteristicas de las
corrientes como temperaturas, presiones, composiciones y caudales se pueden mostrar
directamente en la Figura, adyacente a la corriente. Esto no es practico para un diagrama mas
complejo. En este caso, solo se proporciona el nimero de flujo en el diagrama. Esto indexa el
flujo de informacion en un resumen de flujo o Tabla de flujo, que a menudo se proporciona
debajo del diagrama de flujo del proceso. En este texto, el resumen de flujo se proporciona como
un anexo separado del DFP. Con informacion del DFP y el de resumen de flujo, los problemas

relacionados con los balances de materiales y otros problemas se analizan facilmente.

Informacion del equipo
El elemento final del DFP es el resumen del equipo. La Tabla 15 proporciona la informacion
necesaria para estimar los costos del equipo y proporcionar la base para el disefio detallado del

equipo.
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Tabla 15. Informacion de equipos.

Informacién de equipos

Torres

Tamano (altura y diametro), presion temperatura, nimero y tipo de platos,

altura y tipo de embalaje, materiales de construccion.

Intercambiadores de calor

Tipo: gas-gas, gas-lig, lig-lig, condensador, vaporizador, Proceso: duty, area,
temperatura y presion para ambas corrientes, numero de tubos y carcaza,

materiales de construccion: tubos y carcaza.

Tanques y vessels

Altura, didmetro, orientacion, presion, temperatura, materiales de construccion.

Bombas

Flujo, presion de descarga, temperatura, dif de presion, tipo de controlador,

potencia en el eje, materiales de construccion.

compresores

Caudal de entrada, temperatura, presion, tipo de controlador, potencia en el eje,

materiales de construccion.

calentadores

Tipo, presion de tubo, temperatura de tubo, duty, combustible, material de

construccion.

Fuente: Analysis, synthesis, and design of chemical processes. (Turton, Bailie, Whiting, &
Bhattacharyya, 2012)

ANEXO B
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] Case Name: REACTOR P-XYLENE - Analisis.hsc
| 2 | Company Name Not Available
[ 3 | @aspentECh Bedford, MA Unit Set: NewUser

4 USA
? Date/Time: Fri Apr 22 08:40:33 2022
[ 6 Fluid Package: Basis-1
7] Material Stream: SALIDA

8 Property Package: Peng-Robinson
— CONDITIONS

11 Overall Vapour Phase Liquid Phase

12| Vapour / Phase Fraction 1.0000 1.0000 0.0000
13| Temperature: (C) 4425 442.5 442.5
14| Pressure: (bar) 3.990 3.990 3.990
15| Molar Flow (kgmole/h) 1722 1722 0.0000
16| Mass Flow (kg/h) 7.811e+004 7.811e+004 0.0000
17| Std Ideal Lig Vol Flow (m3/h) 98.59 98.59 0.0000
18| Molar Enthalpy (kJ/kgmole) -7.835e+004 -7.835e+004 -7.833e+004
19| Molar Entropy (kJ/kgmole-C) 202.8 202.8 202.8
20| Heat Flow (kJ/h) -1.349e+008 -1.349e+008 0.0000
21| Lig Vol Flow @Std Cond (m3/h) 92.13 * 92.13 0.0000
% PROPERTIES

24 Overall Vapour Phase Liquid Phase

25| Molecular Weight 45.36 45.36 45.37
26| Molar Density (kgmole/m3) 6.746e-002 6.746e-002 6.746e-002
27| Mass Density (kg/m3) 3.060 3.060 3.061
28| Act. Volume Flow (m3/h) 2.552e+004 2.552e+004 0.0000
29| Mass Enthalpy (kJ/kg) -1727 -1727 -1727
30| Mass Entropy (kJ/kg-C) 4.471 4.471 4.471
31| Heat Capacity (kJ/kgmole-C) 108.5 108.5 108.5
32| Mass Heat Capacity (kJ/kg-C) 2.391 2.391 2.391
33| LHV Molar Basis (Std) (kJ/kgmole) 1.469e+006 1.469e+006 1.469e+006
34| HHV Molar Basis (Std) (kJ/kgmole) 1.564e+006 1.564e+006 1.564e+006
35| HHV Mass Basis (Std) (kJ/kg) 3.447e+004 3.447e+004 3.448e+004
36| CO2 Loading - - -
37| CO2 App ML Con (kgmole/m3) - - -
38| CO2 App WT Con (kgmol/kg) - -—- -
39| LHV Mass Basis (Std) (kJ/kg) 3.237e+004 3.237e+004 3.238e+004
40| Phase Fraction [Vol. Basis] 1.000 1.000 -
41| Phase Fraction [Mass Basis] 1.000 1.000 0.0000
42| Phase Fraction [Act. Vol. Basis] 1.000 1.000 0.0000
43| Mass Exergy (kJ/kg) 499.6 - -
44| Partial Pressure of CO2 (bar) 0.0000 - -
45| Cost Based on Flow (Cost/s) 0.0000 0.0000 0.0000
46| Act. Gas Flow (ACT_m3/h) 2.552e+004 2.552e+004
47| Avg. Lig. Density (kgmole/m3) 17.46 17.46 17.46
48| Specific Heat (kJ/kgmole-C) 108.5 108.5 108.5
49| Std. Gas Flow (STD_m3/h) 4.071e+004 4.071e+004 0.0000
50| Std. Ideal Lig. Mass Density (kg/m3) 792.3 792.3 792.3
51| Act. Lig. Flow (m3/s) - - -
52| Z Factor 0.9940 0.9940
53| Watson K 10.98 10.98 10.98
54| User Property - -—- -
55| Partial Pressure of H2S (bar) 0.0000 -—- -
56| Cp/(Cp-R) 1.083 1.083 1.083
57| Cp/Cv 1.087 1.087 1.087
58| Heat of Vap. (kJ/kgmole) 5.275e+004 - -
59| Kinematic Viscosity (cSt) 6.501 6.501 0.7241
60| Lig. Mass Density (Std. Cond) (kg/m3) 847.8 847.8 847.8
61| Lig. Vol. Flow (Std. Cond) (m3/h) 92.13 92.13 0.0000
62| Liquid Fraction 0.0000 0.0000 1.000
63| Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 10 Page 1 of 7

Licensed to: Company Name Not Available

* Specified by user.




(Waspentech

Company Name Not Available
Bedford, MA
USA

Case Name: REACTOR P-XYLENE - Analisis.hsc
Unit Set: NewUser
Date/Time: Fri Apr 22 08:40:33 2022

Material Stream: SALIDA (continued)

Fluid Package:

Property Package:

Basis-1

Peng-Robinson

PROPERTIES

Overall Vapour Phase Liquid Phase
12| Molar Volume (m3/kgmole) 14.82 14.82 14.82
13| Mass Heat of Vap. (kJ/kg) 1163 - -
14| Phase Fraction [Molar Basis] 1.0000 1.0000 0.0000
15| Surface Tension (dyne/cm) - - 0.0000
16| Thermal Conductivity (W/m-K) 5.635e-002 5.635e-002 5.301e-002
17| Viscosity (cP) 1.990e-002 1.990e-002 2.216e-003
18| Cv (Semi-Ideal) (kJ/kgmole-C) 100.2 100.2 100.2
19 Mass Cv (Semi-Ideal) (kJ/kg-C) 2.208 2.208 2.208
20| Cv (kJ/kgmole-C) 99.84 99.84 99.85
21| Mass Cv (kJ/kg-C) 2.201 2.201 2.201
22| Cv (Ent. Method) (kJ/kgmole-C) - - -
23] Mass Cv (Ent. Method) (kJ/kg-C) - -—- -
24| Cp/Cv (Ent. Method) - -—- -
25| Reid VP at37.8C (bar) 9.753 9.753 9.752
26| True VP at37.8C (bar) 22.99 22.99 22.99
27| Lig. Vol. Flow - Sum(Std. Cond) (m3/h) 92.13 92.13 0.0000
28| Viscosity Index -1.585 - -
29| Ideal Gas Cp/Cv 1.083 1.083 1.083
30| Ideal Gas Cp (kJ/kgmole-C) 108.1 108.1 108.1
31| Mass Ideal Gas Cp (kJ/kg-C) 2.382 2.382 2.382
32| Bubble Point Pressure (bar) - -—- -
- COMPOSITION
35
50 Overall Phase Vapour Fraction 1.0000
37 COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME
38 (kgmole/h) (kg/h) FLOW (m3/h) FRACTION
39| Toluene 306.5045 0.1780 28241.5664 0.3616 32.4599 0.3292
40| Benzene 1.6943 0.0010 132.3391 0.0017 0.1500 0.0015
41| p-Xylene 188.7594 0.1096 20039.8341 0.2566 23.1881 0.2352
42| m-Xylene 1.4963 0.0009 158.8519 0.0020 0.1832 0.0019
43| o-Xylene 1.4963 0.0009 158.8519 0.0020 0.1799 0.0018
441 H20 633.6543 0.3680 11415.3464 0.1461 11.4384 0.1160
45| Ethylene 221.7981 0.1288 6222.2806 0.0797 16.2366 0.1647
46| Methanol 366.3981 0.2128 11740.0914 0.1503 14.7540 0.1497
47| Total 1721.8012 1.0000 78109.1617 1.0000 98.5902 1.0000
% Vapour Phase Phase Fraction 1.000
50 COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME
51 (kgmole/h) (kg/h) FLOW (m3/h) FRACTION
52| Toluene 306.5045 0.1780 28241.5664 0.3616 32.4599 0.3292
53| Benzene 1.6943 0.0010 132.3391 0.0017 0.1500 0.0015
54] p-Xylene 188.7594 0.1096 20039.8341 0.2566 23.1881 0.2352
55| m-Xylene 1.4963 0.0009 158.8519 0.0020 0.1832 0.0019
56| o-Xylene 1.4963 0.0009 158.8519 0.0020 0.1799 0.0018
57| H20 633.6543 0.3680 11415.3464 0.1461 11.4384 0.1160
58| Ethylene 221.7981 0.1288 6222.2806 0.0797 16.2366 0.1647
59| Methanol 366.3981 0.2128 11740.0914 0.1503 14.7540 0.1497
60| Total 1721.8012 1.0000 78109.1617 1.0000 98.5902 1.0000
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REACTOR P-XYLENE - Analisis.hsc

NewUser

Case Name:
Company Name Not Available
(Waspentech  sedford, ma Unit Set:
USA
Date/Time:

Fri Apr 22 08:40:33 2022

Material Stream: SALIDA (continued)

Fluid Package: Basis-1

Property Package: Peng-Robinson

m COMPOSITION

11

E Liquid Phase Phase Fraction 0.0000
13 COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME
14 (kgmole/h) (kg/h) FLOW (m3/h) FRACTION

15| Toluene 0.0000 0.1780 0.0000 0.3616 0.0000 0.3293
16| Benzene 0.0000 0.0010 0.0000 0.0017 0.0000 0.0015
17| p-Xylene 0.0000 0.1096 0.0000 0.2566 0.0000 0.2352
18 m-Xylene 0.0000 0.0009 0.0000 0.0020 0.0000 0.0019
19| o-Xylene 0.0000 0.0009 0.0000 0.0020 0.0000 0.0018
20| H20 0.0000 0.3680 0.0000 0.1461 0.0000 0.1160
21| Ethylene 0.0000 0.1288 0.0000 0.0797 0.0000 0.1647
22| Methanol 0.0000 0.2128 0.0000 0.1503 0.0000 0.1496
23| Total 0.0000 1.0000 0.0000 1.0000 0.0000 1.0000
24}

v K VALUE

26 COMPONENTS MIXED LIGHT HEAVY

27 Toluene 0.9999 0.9999 -
28 Benzene 0.9999 0.9999 -
29 p-Xylene 0.9998 0.9998
30 m-Xylene 0.9998 0.9998 -
31 o-Xylene 0.9998 0.9998
32 H20 1.000 1.000
33 Ethylene 1.000 1.000
34 Methanol 1.000 1.000 -
% UNIT OPERATIONS

37 FEED TO PRODUCT FROM LOGICAL CONNECTION

38 Plug Flow Reactor: PFR-101

2

0 UTILITIES

41 Property Table: Analisis de sensibilidad -SALIDA

% PROCESS UTILITY

a4

45

— DYNAMICS

47| Pressure Specification  (Inactive) 3.990 bar

48| Flow Specification (Inactive* Molar: 1722 kgmole/h | Mass: 7.811e+004 kg/h Std Ideal Lig Volume: 98.59 m3/h
% User Variables

ﬂ

- NOTES

53

54 L

- Description

56

ﬂ

5_8

5_9

ﬂ

ﬂ
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(Waspentech

Company Name Not Available

Bedford, MA
USA

Case Name: REACTOR P-XYLENE - Analisis.hsc
Unit Set: NewUser
Date/Time: Fri Apr 22 08:40:33 2022

Material Stream: ENTRADA

Fluid Package:

Property Package:

Basis-1

Peng-Robinson

CONDITIONS
Overall Vapour Phase

Vapour / Phase Fraction 1.0000 * 1.0000

Temperature: (C) 4425 442.5
14| Pressure: (bar) 4.000 * 4.000
15| Molar Flow (kgmole/h) 1500 * 1500
16| Mass Flow (kg/h) 7.811e+004 7.811e+004
17| Std Ideal Lig Vol Flow (m3/h) 93.22 93.22
18| Molar Enthalpy (kJ/kgmole) -7.774e+004 -7.774e+004
19| Molar Entropy (kJ/kgmole-C) 161.2 161.2
20| Heat Flow (kJ/h) -1.166e+008 -1.166e+008
21| Lig Vol Flow @Std Cond (m3/h) 90.83 * 90.83
% PROPERTIES
24 Overall Vapour Phase
25| Molecular Weight 52.07 52.07
26| Molar Density (kgmole/m3) 6.781e-002 6.781e-002
27| Mass Density (kg/m3) 3.531 3.531
28| Act. Volume Flow (m3/h) 2.212e+004 2.212e+004
29| Mass Enthalpy (kJ/kg) -1493 -1493
30| Mass Entropy (kJ/kg-C) 3.096 3.096
31| Heat Capacity (kJ/kgmole-C) 123.4 123.4
32| Mass Heat Capacity (kJ/kg-C) 2.370 2.370
33| LHV Molar Basis (Std) (kJ/kgmole) 1.683e+006 1.683e+006
34| HHV Molar Basis (Std) (kJ/kgmole) 1.793e+006 1.793e+006
35| HHV Mass Basis (Std) (kJ/kg) 3.442e+004 3.442e+004
36| CO2 Loading - -
37| CO2 App ML Con (kgmole/m3) - -
38| CO2 App WT Con (kgmol/kg) - -—-
39| LHV Mass Basis (Std) (kJ/kg) 3.232e+004 3.232e+004
40| Phase Fraction [Vol. Basis] 1.000 1.000
41| Phase Fraction [Mass Basis] 1.000 1.000
42| Phase Fraction [Act. Vol. Basis] 1.000 1.000
43| Mass Exergy (kJ/kg) 476.1 -
44| Partial Pressure of CO2 (bar) 0.0000 -
45| Cost Based on Flow (Cost/s) 0.0000 0.0000
46| Act. Gas Flow (ACT_m3/h) 2.212e+004 2.212e+004
47| Avg. Lig. Density (kgmole/m3) 16.09 16.09
48| Specific Heat (kJ/kgmole-C) 123.4 123.4
49| Std. Gas Flow (STD_m3/h) 3.547e+004 3.547e+004
50| Std. Ideal Lig. Mass Density (kg/m3) 837.9 837.9
51| Act. Lig. Flow (m3/s) - -
52| Z Factor 0.9913 0.9913
53| Watson K 10.29 10.29
54| User Property - -—-
55| Partial Pressure of H2S (bar) 0.0000 -—-
56| Cp/(Cp-R) 1.072 1.072
57| Cp/Cv 1.077 1.077
58| Heat of Vap. (kJ/kgmole) 3.331e+004 -
59| Kinematic Viscosity (cSt) 4.914 4.914
60| Lig. Mass Density (Std. Cond) (kg/m3) 859.9 859.9
61| Lig. Vol. Flow (Std. Cond) (m3/h) 90.83 90.83
62| Liquid Fraction 0.0000 0.0000
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(Waspentech

Company Name Not Available

Bedford, MA
USA

Case Name: REACTOR P-XYLENE - Analisis.hsc
Unit Set: NewUser
Date/Time: Fri Apr 22 08:40:33 2022

Material Stream: ENTRADA (continued)

Fluid Package:

Property Package:

Basis-1

Peng-Robinson

PROPERTIES

Overall Vapour Phase
12| Molar Volume (m3/kgmole) 14.75 14.75
13| Mass Heat of Vap. (kJ/kg) 639.8 -
14| Phase Fraction [Molar Basis] 1.0000 1.0000
15| Surface Tension (dyne/cm) - -
16| Thermal Conductivity (W/m-K) 5.117e-002 5.117e-002
17| Viscosity (cP) 1.735e-002 1.735e-002
18| Cv (Semi-Ideal) (kJ/kgmole-C) 115.1 115.1
19 Mass Cv (Semi-Ideal) (kJ/kg-C) 2.210 2.210
20| Cv (kJ/kgmole-C) 114.6 114.6
21| Mass Cv (kJ/kg-C) 2.200 2.200
22| Cv (Ent. Method) (kJ/kgmole-C) - -
23] Mass Cv (Ent. Method) (kJ/kg-C) - -—-
24| Cp/Cv (Ent. Method) - -—-
25| Reid VP at37.8C (bar) 0.2425 0.2424
26| True VP at37.8C (bar) 0.2425 0.2425
27| Lig. Vol. Flow - Sum(Std. Cond) (m3/h) 90.83 90.83
28| Viscosity Index -4.177 -
29| Ideal Gas Cp/Cv 1.073 1.073
30| Ideal Gas Cp (kJ/kgmole-C) 122.7 122.7
31| Mass Ideal Gas Cp (kJ/kg-C) 2.357 2.357
32| Bubble Point Pressure (bar) - -—-
- COMPOSITION
35
50 Overall Phase Vapour Fraction 1.0000 *
37 COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME
38 (kgmole/h) (kg/h) FLOW (m3/h) FRACTION
39| Toluene 499.9500 * 0.3333 * 46065.7932 * 0.5898 * 52.9465 * 0.5680
40| Benzene 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
41| p-Xylene 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
42| m-Xylene 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
43| o-Xylene 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
441 H20 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
45| Ethylene 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
46| Methanol 1000.0500 * 0.6667 * 32043.5027 * 0.4102 * 40.2698 * 0.4320
47| Total 1500.0000 1.0000 78109.2959 1.0000 93.2163 1.0000
% Vapour Phase Phase Fraction 1.000
50 COMPONENTS MOLAR FLOW MOLE FRACTION MASS FLOW MASS FRACTION LIQUID VOLUME LIQUID VOLUME
51 (kgmole/h) (kg/h) FLOW (m3/h) FRACTION
52| Toluene 499.9500 0.3333 46065.7932 0.5898 52.9465 0.5680
53| Benzene 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
54] p-Xylene 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
55| m-Xylene 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
56| o-Xylene 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
57| H20 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
58| Ethylene 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
59| Methanol 1000.0500 0.6667 32043.5027 0.4102 40.2698 0.4320
60| Total 1500.0000 1.0000 78109.2959 1.0000 93.2163 1.0000
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Case Name: REACTOR P-XYLENE - Analisis.hsc
Company Name Not Available
@aspentECh Bedford, MA Unit Set: NewUser
USA
Date/Time: Fri Apr 22 08:40:33 2022

Material Stream:

ENTRADA (continued)

Fluid Package: Basis-1

Property Package: Peng-Robinson

K VALUE

COMPONENTS

MIXED LIGHT

HEAVY

Toluene

Benzene

p-Xylene

m-Xylene

o-Xylene

H20

Ethylene

Methanol

UNIT OPERATIONS

FEED TO

PRODUCT FROM

LOGICAL CONNECTION

Plug Flow Reactor: PFR-101

UTILITIES

( No utilities reference this stream )

PROCESS UTILITY

DYNAMICS

Pressure Specification  (Active): 4.000 bar *

Flow Specification (Active) | Molar:

1500 kgmole/h * | Mass:

7.811e+004 kg/h

Std Ideal Liq Volume: 93.22 m3/h

User Variables

NOTES

Description

Energy Stream: Q

Fluid Package: Basis-1

Property Package: Peng-Robinson

CONDITIONS

Duty Type: Direct Q

Duty Calculation Operation: PFR-101

Duty SP: 1.828e+007 kJ/h

Minimum Available Duty: 0.0000 kJ/h

Maximum Available Duty:

COMPOSITION

( Not a material stream - No compositions exist )

UNIT OPERATIONS

FEED TO

PRODUCT FROM

LOGICAL CONNECTION

Plug Flow Reactor: PFR-101

UTILITIES

( No utilities reference this stream )

PROCESS UTILITY

Aspen Technology Inc.
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(Waspentech

REACTOR P-XYLENE - Analisis.hsc

NewUser

Case Name:
Company Name Not Available
Bedford, MA Unit Set:
USA

Date/Time:

Fri Apr 22 08:40:33 2022

Energy Stream: Q (continued)

Fluid Package: Basis-1

Property Package: Peng-Robinson

—o‘lcc OOI\IIG) mlblwlml—\

DYNAMICS

11

Pressure Specification  (Inactive) -—-

12

Flow Specification (Inactive* Molar: - | Mass:

- Std Ideal Liq Volume: -

13
14

User Variables

15
16

NOTES

17

18
19

Description

20

21
22
23
24
25
26
27
28
29
30
31
32
33
34
35
36
37
38
39
40
41
42
43
44
45
46
47
48
49
50
51
52
53
54
55
56
57
58
59
60
61
62
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